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ARSST :

Blowdown :

Bubbly (régime) :

Churn turbulent (régime) :

DIERS :

Disque de rupture :

Emballement de réaction :

Event de respiration :
(Feed bleed system)

Gassy, Gazogéne (systeme) :

Glossaire

Calorimetre adiabatique de réaction : Advanced Reactive

Screening Tool.

Détente et vidange partielle d’un réacteur (réservoir) a

travers son évent de sécurité.

Régime hydrodynamique dans le réacteur pendant le
fonctionnement de 1’évent caractérisé par la formation de

petites bulles au sein du liquide.

Régime hydrodynamique caractérisé par la formation de
grosses bulles qui se déforment sous 1’action du

mouvement.
Design Institute for Emergency Relief System.

Dispositif de protection constitué d’'un membrane qui se
rompt pour évacuer la surpression dans le réacteur siege

d’un emballement de réaction.

Perte de contrdle de la température d’une installation
contenant une substance chimique ou un milieu réactionnel

accompagné d’une augmentation de pression.

Organe qui sert a maintenir la pression constante lors des
opérations de remplissage ou de vidange des capacités

industrielles.

Systeme réactionnel pour lequel la pressurisation de
I’enceinte est uniquement liée a la production de gaz

incondensables.



HEM :

Homogene (régime) :

HPOC :

Hybride (systéme) :

Level swell :

Ligne d’évent de sécurité :

Ligne de respiration :

Maquette &4 0,1 litre :

Non tempéré (systeme) :

Réacteur ONU 10 litres :

Homogeneous Equilibrium Model : modele d’écoulement

diphasique homogeéne a 1’équilibre.

Régime hydrodynamique tel que la phase gazeuse reste
immobile au sens de la phase liquide. Il en résulte que la
composition en phase gaz/vapeur a I’évent est la méme que

dans le réacteur.

Hydroperoxyde de cuméne (en anglais CHP : Cumene

Hydroperoxide).

Systeme réactionnel pour lequel la pressurisation de
I’enceinte est liée a la fois a la production de gaz

incondensables et de vapeur.

Phénomene de gonflement du volume du mélange
réactionnel dans le réacteur a cause du gaz (ou de la vapeur)

qu’il contient.

Elément de la maquette a 0,1 litre permettant de simuler

I’évent de sécurité.

Elément de la maquette a 0,1 litre permettant de simuler un

évent de respiration.

Outil de dimensionnement en similitude construit au cours

de cette these basé sur le calorimeétre adiabatique VSP2.

Systeme réactionnel pour lequel la pression n’a
pratiquement pas d’influence sur la température et ne

permet donc pas le contrdle de la vitesse de réaction.

Me¢éthode en similitude préconisée dans le dimensionnement

des évents pour le transport des peroxydes organiques.



Similitude (méthode en) :

Tempéré (systéme) :

Tempering :

Turnaround :

Vapour, Vapogene :

(systeme)

VSP2 :

Méthode qui tente de reproduire expérimentalement
I’ensemble des phénomenes mis en jeux a grande échelle en

s’appuyant sur I’analyse dimensionnelle.

Systeme réactionnel pour lequel maitriser la pression
permet de maitriser la température, et donc la cinétique de

la réaction.
Voir tempéré.

Moment auquel a lieu le maximum de pression lors du

blowdown (dP/dt = 0).

Systéme réactionnel pour lequel la pressurisation de

I’enceinte est due a la production de vapeur.

Calorimetre adiabatique Vent Sizing Package 2.






ARI

Co:

Co:

Nomenclature

Aire de I’évent de sécurité (m?)

Section du réacteur (m?)

Paramétre cinétique pré-exponentiel (s™)
Coefficient de décharge

Parametre utilis¢ dans les corrélations de level swell pour tenir compte des effets

bidimensionnels.

Capacité calorifique massique du liquide (J.kg' K™
Energie d’activation de la réaction chimique (J/mole)
Flux massique d’évacuation a I’évent (kg/m?.s)
Enthalpie spécifique de vaporisation (J/kg)

Flux volumiques apparents du gaz et du liquide (m/s)
Vitesse de glissement local (m/s)

Flux volumique apparent du gaz en haut du mélange diphasique (m/s)

Masse totale de gaz produite par unité de masse réactionnelle (kgea, / kg)

Masse totale dans le réacteur (kg)

Débit massique (kg/s)

Masse de gaz (kg)

Vitesse spécifique de production de gaz (kgga,. kgmélange'l. s'l)
Masse de I’échantillon dans le calorimeétre (kg)

Masse initiale de mélange réactionnel (kg)

Masse molaire du gaz (kg/mole)

Paramétre cinétique

Pression (bar)



Patm : Pression atmosphérique (bar)

Pe: Pression totale dans 1’enceinte de confinement du calorimétre (bar)
Pyap : Pression de service dans le réacteur (bar) ; « timbre »

Ps : Pression a I’ouverture de 1’évent (bar)

P1: Pression dans la cellule de test du calorimeétre VSP2 (bar)

P2 Pression dans I’enceinte de confinement du calorimétre VSP2 (bar)

Vitesse spécifique de production d’énergie due a la réaction chimique (J.kg"'.s™)

Qincendie ©  Puissance apportée par un incendie (W)

r: Paramétre cinétique

T: Température du mélange réactionnel dans le réacteur (°C)

Te: Température du gaz dans 1’enceinte (°C)

Touw : Température du mélange réactionnel a 1’ouverture de 1’évent (°C)
Tiax : Température maximale du mélange réactionnel (°C)

(T )r;]gmax :  Température de 1’échantillon a la laquelle la vitesse de production de gaz est

maximale lors d’un essai en cellule ouverte (°C).

Temax : Température du mélange réactionnel au turnaround (°C)

Teet : Température de tempering (°C)

T1: Température du liquide dans la cellule de test du calorimétre VSP2 (°C)

T2: Température du four de garde du calorimetre VSP2 (°C)

u, : Vitesse ascensionnelle terminale de montée d’une bulle de gaz dans un liquide
(m/s)

V: Volume du réacteur ou de la cellule (m°)

Ve: Volume disponible pour le gaz lors d’un test en cellule ouverte (m®)

Vg : Volume de gaz (m)

V: Volume spécifique du mélange réactionnel (m’/kg)



Vi

Vv| .

8|

Qpes -

AHr :

Am:

At :

Po A :

pi:

To -

Volumes spécifiques du gaz et du liquide (kg/m’)
Volume spécifique de mélange réactionnel a Ientrée de Iévent (m’/kg)

Différence des volumes spécifiques entre la phase vapeur et la phase liquide

(m’/kg)

Débit massique d’évacuation a 1’évent (kg/s)

Degré d’avancement de la réaction (-)

Degré d’avancement de la réaction a 1’ouverture de 1’évent(-)

Titre massique de gaz a I’entrée de 1’évent (-)
Grecques

Fraction volumique de gaz + vapeur (taux de vide) (-)
Fraction volumique moyenne de gaz + vapeur (taux de vide moyen) (-)
Fraction volumique de gaz + vapeur (taux de vide) a I’entrée de 1’évent (-)

Fraction volumique moyenne de gaz + vapeur (taux de vide moyen) nécessaire au

désengagement total (-).

Fraction volumique de gaz + vapeur au sommet du mélange diphasique (taux de
vide) (-)

Enthalpie de réaction (J/mole)

Masse réactionnelle évacuée (kg)

Intervalle de temps entre 1I’ouverture de I’évent et le deuxiéme pic de pression (s)
Masses volumiques du mélange réactionnel (kg/m’)

Masses volumiques du gaz et du liquide (kg/m®)

Masse volumique du mélange réactionnel a I’entrée de 1’évent (kg/m®)

Taux volumique de remplissage du réacteur avant le blowdown (-)






INTRODUCTION

Cette theése s’inscrit dans le cadre de recherches dans le domaine de la sécurité des
procédés. Elle est consacrée a 1’é¢tude des méthodes de dimensionnement des évents de
sécurité destinés a protéger les réacteurs des conséquences d’un emballement de réaction. Les
emballements de réaction et le dimensionnement d’évent sont de nouveaux domaines de

recherches au laboratoire SPIN de I’Ecole Nationale Supérieure des Mines de Saint Etienne.

Contexte et objectifs de la these

L’emballement de réaction chimique est un phénomeéne redouté des industriels de la
chimie. L’installation d’un dispositif de sécurité de type évent (soupape ou disque de rupture)
sur le réacteur permet de protéger celui-ci des risques d’explosion. L’aire de 1’évent est un

facteur déterminant dans 1’efficacité de celui-ci.

Les méthodes de dimensionnement des évents ont pendant longtemps été basées sur
I’hypothéese de 1’écoulement monophasique (liquide ou gaz) a I’évent. Ces méthodes ont mené
au sous dimensionnement des surfaces d’évent. Sous I’'impulsion du Design Institute for
Emergency Relief Systems (DIERS), des méthodes de dimensionnement prenant en compte le
caractére diphasique de I’écoulement dans I’évent et basées sur des mesures en calorimetre

adiabatique a 1’échelle du laboratoire ont été baties.

Notre étude bibliographique des méthodes de dimensionnement d’évent et nos rencontres
avec les industriels concernés par le dimensionnement d’évent ont mis en évidence les

¢léments suivants :

- les méthodes de calcul d’évent proposées par le DIERS pour les systémes réactionnels
dits non tempérés (systeémes gassy ou hybrides : peroxydes par exemple) sont

surdimensionnantes (de parfois un ordre de grandeur !),

- peu de recherches sont consacrées aux systetmes non tempérés. Peu d’essais
d’emballement de réaction de systémes produisant des gaz incondensables avec

ouverture d’évent sont disponibles dans la littérature,

- parallelement aux méthodes DIERS, des méthodes de dimensionnement basées sur le
principe de similitude donnent des résultats plus réalistes. La méthode ‘ONU 10

litres’, moins répandue que la méthode DIERS, est imposée par la réglementation pour



le calcul d’évent pour les décompositions de peroxydes résultant de scénarios
d’incendie. A cause des volumes de réactifs mis en jeu (de 1’ordre d’une dizaine de
kilogrammes), cette méthode est treés difficile a mettre en ceuvre et nécessite des

mesures de sécurité importantes (distance de sécurité, zone pyrotechnique...).

Devant ce constat nous nous sommes fixés comme objectif d’améliorer les méthodes de

dimensionnement d’évent pour les systémes non tempérés. C’est un sujet qui présente un fort

intérét pour les industriels concernés par le dimensionnement d’évents car il s’applique a des
activités telles que le transport de matic¢res dangereuses de type peroxyde .... Cela a pu étre

confirmé au cours des nombreuses rencontres que nous avons €ues avec cux.

Notre objectif est d’établir une méthode de dimensionnement qui puisse étre plus réaliste que

la méthode DIERS, moins « surdimensionnante », utilisable a I’échelle du laboratoire.

Méthodologie

Afin d’apporter notre contribution a [D’amélioration de ces méthodes de
dimensionnement nous avons dans un premier temps réalis¢ une étude bibliographique
approfondie des méthodes existant pour les systémes non tempérés. Il nous a paru essentiel de
réaliser un diagnostic des méthodes DIERS pour les systemes gassy pour déterminer les
causes du surdimensionnement. Les hypothéses a 1’origine du surdimensionnement qu’il nous

a paru important de creuser sont :

- conservation de la masse réactionnelle au turnaround,
- ¢évaluation du débit diphasique évacué par le HEM et hypothése du contenu du
réacteur homogene.
Nous avons voulu vérifier I’influence de la premiére hypothese. Il fallait pour cela mesurer
expérimentalement la masse évacuée au turnaround. A cette fin nous avons décidé¢ de

concevoir un dispositif expérimental a I’échelle du laboratoire permettant :

- de réaliser des essais d’emballement de réaction d’un systéme non tempére,

- de simuler des ouvertures d’évent,

- d’obtenir des mesures dynamiques de la masse évacuée.

Cela a nécessité I’acquisition d’un calorimetre adiabatique : le VSP2.

Nous nous sommes rendu compte aprés coup que le dispositif expérimental construit pour

suivre I’évolution de la masse évacuée constituait en lui-méme un outil de dimensionnement



en similitude. Nous 1’avons nommé « Maquette a 0,1 litre ». Ses objectifs sont les suivants,

par ordre de priorité :

- Détermination directe du rapport A/V nécessaire a la protection d’une enceinte : cela
implique un travail de validation de I’outil permettant de déterminer si les A/V obtenus
avec cette maquette restent du coté de la sécurité,

- Mesure de la masse évacuée : cela permettra de discuter I’importance de la masse évacuée
dans le surdimensionnement et de son éventuelle prise en compte dans les méthodes de
dimensionnement.

Les travaux réalisés sont présentés dans trois principales parties.

Dans une premiére partie (Partie A) nous présentons une approche bibliographique des

méthodes de dimensionnement des évents de sécurité. En nous focalisant sur les systémes non

tempérés. Nous essayons d’adopter une approche critique de ces méthodes afin de justifier

I’orientation de nos recherches.

Une deuxieme partie (Partie B) est consacrée dans un premier temps a la description de la

maquette a 0,1 litre. Nous réalisons dans un second temps 1’étude expérimentale de la

décomposition de I’hydroperoxyde de cumene, un systéme non tempéré. Nous présentons les
essais réalisés avec le calorimetre adiabatique VSP2 d’origine et les essais dits «en
blowdown » (simulation d’ouverture de 1’évent) avec la maquette a 0,1 litre.

Une troisieme partie (Partie C) permet 1’analyse des résultats expérimentaux obtenus. Cette

analyse met en évidence le caractére hybride non tempéré de notre systéme réactionnel. Une

modélisation d’un systeme gassy et la confrontation avec les résultats expérimentaux issus de
la maquette a 0,1 litre nous donne une meilleure compréhension des phénomenes
hydrodynamiques et thermodynamiques qui ont lieu pendant I’emballement. Cela nous permet
d’identifier les hypothéses surdimensionnantes des méthodes DIERS. Enfin, nous réalisons
une ¢étude de validation de la maquette a 0,1 litre grace a des essais a plus grande échelle

(réacteur ONU 10 litres) réalisés a I’'INERIS.






PARTIE A :
ETUDE BIBLIOGRAPHIQUE



L’objectif de cette partie est de donner une vue d’ensemble des méthodes de

dimensionnement des évents pour les systemes non tempérés.

Nous donnons dans un premier temps une définition du phénoméne d’emballement de
réaction en en présentant les causes et les conséquences. Nous réalisons également une

description des dispositifs de sécurité de type évent.

Nous présentons dans un second temps la méthodologie de dimensionnement d’évent mise en
place par le Design Institute for Emergency Relief Systems (DIERS). Cela permettra
d’aborder les principaux phénoménes thermodynamiques et hydrodynamiques a prendre en

compte dans le dimensionnement d’évent.

Dans un troisieme temps, nous présentons un état de 1’art des méthodes de dimensionnement
pour les systémes non tempérés (méthodes de calcul basées sur la calorimétrie adiabatique et

méthodes en similitude).

Enfin nous donnons sur la base de notre étude bibliographique une justification a notre

stratégie de recherche.



I. Emballements de réaction et évents de sécurité

Ce chapitre a pour objectif de donner une définition générale du phénomene
d’emballement de réaction en en présentant les causes et les conséquences. Il comporte aussi

une description des évents de sécurité destinés a protéger les réacteurs.

[.1 Définitions de I’emballement thermique de réaction

L’emballement thermique correspond a la perte de controle de la température d’une
installation contenant une substance chimique ou un milieu réactionnel. Cette évolution de la
température est due a des phénomeénes exothermiques tels que des transformations chimiques
ou physiques. Il peut s’agir de la décomposition thermique d’une substance [Gustin, 2002].
L’emballement est toujours le résultat de 1’élimination insuffisante de 1’énergie générée dans

le réacteur par ces phénomenes.

Un systeme réactionnel peut adopter deux comportements distincts relativement au risque

d’emballement thermique :

- le comportement homogeéne, ou la température et la composition sont supposées
uniformes dans le milieu considéré [Semenov, 1928],

- le comportement hétérogéne li¢ au développement de profils de température non
uniformes dans des stockages dus a la propagation rapide des réactions : déflagrations et
détonations [Franck-Kamenetski, 1955].

Dans le cadre de cette thése nous ne nous intéressons qu’aux emballements thermiques

montrant un comportement homogene.

Les accidents liés aux emballements thermiques de réaction se produisent quand un ensemble
de conditions se trouvent remplies (scénario). Cet emballement thermique peut venir du
caractere intrinséquement dangereux d’un procédé ou d’une dérive de celui-ci [Gustin, 2002]
tel que : perte de la capacité de refroidissement, température du fluide de chauffage trop
¢levée, chauffage externe, introduction, accumulation de réactifs, durée de la réaction ou de
I’opération excessive, ségrégation d’une phase instable. La situation menant a 1’emballement

est souvent complexe.

Les conséquences de la perte de contrdle de la température se traduisent par [Laurent, 2003] :

- l’augmentation de la vitesse des réactions chimiques,



- l’apparition de réactions indésirables qui ne se produisent pas dans les conditions
normales du procédé. Le plus souvent, il s’agit de réaction de décomposition du mélange
réactionnel,

- D’augmentation de la pression totale due a la vaporisation des constituants du mélange
réactionnel et/ou a la production chimique de gaz incondensables.

L’augmentation de pression peut avoir de nombreuses conséquences néfastes [Gustin, 2002] :
I’éclatement de I’enceinte qui s’accompagne souvent d’une émission de projectiles a une
distance de plusieurs centaines de metres,

- le déclenchement d’incendies : si le mélange réactionnel est émis a 1’air libre, 1’aérosol
peut s’enflammer. Cette inflammation du nuage créé donne une boule de feu avec un effet
de pression faible au niveau du sol,

- le déclenchement d’explosion : si le mélange réactionnel est émis dans un espace confiné
batiment, le mélange des gaz, des gouttelettes et de 1’air peut exploser. Dans ce cas, un
effet de souffle important apparait, entrainant la destruction du batiment et la formation

d’incendie secondaires.

1.2 L’évent de sécurité

Un évent de sécurité est, comme son nom 1’indique, un dispositif de sécurité permettant
d’évacuer la pression générée dans le réacteur suite a un emballement. Le réacteur équipé
d’un évent voit sa pression augmenter jusqu’a une valeur fixée a 1’avance. Celui-ci s’ouvre
alors pour évacuer de la matiere. La pression diminue ou reste constante protégeant ainsi le

réacteur d’une explosion.

I1 existe deux principaux types d’évents de sécurité : la soupape et le disque de rupture.

[.2.1 La soupape

Suivant la norme NF E 29-410, une soupape de streté (Figure 1) est un appareil de

robinetterie qui, placé sur une enceinte contenant un fluide sous pression :

- s’ouvre automatiquement sous I’action de la seule pression du fluide dans I’enceinte,

- évacue un débit de fluide suffisant pour limiter la pression dans I’enceinte en dessous de la
pression maximale de service (Pyap) de cette derniere,

- se referme lorsque les conditions de service ont été rétablies (pression dans le réacteur au

dessous de la pression de fermeture de la soupape).



UPPER HOUSING
OR BONNET

FASTENERS

_— STEM SEAL
_—BODY SEAL

" STEM OR SHAFT
___BODY
~___ ORIFICE OR SEAT

, —— DISK OR MAIN SEAL

Figure 1 : Schéma d’une soupape

1.2.2 Le disque de rupture

Le disque de rupture est un dispositif de protection sensible a la pression de
I'équipement sur lequel il est installé, le protégeant contre les risques d'explosion et/ou
d'implosion. Le disque de rupture est constitu¢ par [Laurent, 2003] :

- le disque lui-méme qui est une membrane mince et circulaire qui peut étre en acier
inoxydable, nickel, monel, aluminium, inconel, hastelloy, tantale, graphite, téflon, argent
ou titane. Il peut étre fragmentant ou non,

- de brides permettant le montage du disque sur une conduite ou une enceinte.

I1 est utilis¢ de préférence a une soupape lorsque [Laurent, 2003] :

- I’enceinte est soumise a d’importantes variations de pression,

- I’étanchéité de I’enceinte doit étre compléte,

- I’évacuation de la pression générée dans l’enceinte nécessite une grande section de
passage,

- les conditions opératoires peuvent conduire a des dépdts ou des collages pouvant géner le
fonctionnement d’autres dispositifs de protection (une soupape par exemple).

Le disque de rupture est également un systeme de choix en raison de son faible cott, de sa

rapidité¢ d'ouverture et de la stabilité de sa pression d'éclatement dans le temps. La Figure 2

montre un disque de rupture (avant et apres éclatement) et un disque monté entre brides sur

une enceinte.
Le disque de rupture, contrairement a la soupape, est a usage unique et ne se referme pas. Il

s’agit d’un dispositif de protection ultime couramment utilisé pour protéger des réacteurs vis a

vis des emballements de réaction violents.



Figure 2 : Disque de rupture avant et apres éclatement;

Disque de rupture monté entre brides
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[I. Dimensionnement d’évent : I’approche DIERS

Dimensionner un évent de sécurité consiste a déterminer ’aire de 1’évent capable de
limiter la montée en pression du réacteur dans les conditions maximales de I’emballement de
réaction (le pire des scénarios). L’évent doit étre assez grand pour que la pression du réacteur
ne dépasse pas la pression maximale de service (Pyap). Inversement, une aire d’évent trop

importante a pour conséquence :

- une quantité de matiére évacuée plus importante,

- un surdimensionnement des installations en aval de I’évent de sécurité (catch tank par
exemple) et donc un surcott pour I’industriel,

- des problémes techniques pour I’installation de I’évent a proprement parler. L’aire de
I’évent calculée est méme parfois irréaliste.

Pour D’essentiel, I’état actuel des méthodes de dimensionnement des évents de sécurité

découle des travaux du Design Institute for Emergency Relief Systems (DIERS).

II.1 Présentation du Design Institute for Emergency Relief
Systems (DIERS)

Le DIERS, formé en 1976, était a 1’origine un consortium de 29 entreprises américaines
qui ont développé des méthodes pour la conception des systémes de sécurité¢ destinés au
stockage de produits susceptibles de se décomposer ou a la réalisation de réactions chimiques

susceptibles de s’emballer [site internet du DIERS].

Les travaux ont porté sur :

- la caractérisation des systémes réactionnels,

- la modélisation de I’hydrodynamique dans le réacteur et dans la ligne d’évent. Un intérét
tout particulier a été porté¢ a la modélisation des écoulements diphasiques liquide/gaz et
liquide/vapeur,

- D’élaboration d’un appareil de laboratoire permettant d’étudier des réactions en phase
d’emballement,

- la mise au point de méthodes de calcul simplifiées a partir de données calorimétriques de

I’emballement thermique et de propriétés physico-chimiques facilement accessibles,
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- la réalisation du code de calcul SAFIRE (System Analysis For Integrated Release
Evaluation) simulant le comportement du réacteur avant et aprés I’ouverture de I’évent.
Actuellement, 160 entreprises participent au ‘DIERS Users Group’ pour assimiler, mettre en
application, maintenir et améliorer la méthodologie du DIERS. Le DIERS Users Group US se
réunit deux fois par an. La branche européenne se réunit annuellement a 1’occasion des
European DIERS Users Group (EDUG), meeting auxquels nous avons fait quatre

présentations de nos travaux.

II.2 Mc¢éthodologie DIERS

La méthodologie mise en place par le DIERS est composée de quatre grandes étapes
[Gustin, 2006] :
- screening et définition du scénario majorant d’emballement de réaction : « le pire des
cas ». Il servira de base au dimensionnement d’évent.
- caractérisation thermodynamique et hydrodynamique du systéme réactionnel.
- acquisition des données expérimentales nécessaires au calcul d’évent grace a un
calorimétre adiabatique a I’échelle du laboratoire.
- choix des méthodes de calcul d’évent et de calcul des écoulements diphasiques en

fonction du type de systéme réactionnel, puis dimensionnement de 1’évent proprement dit.

I1.2.1 Le screening et la détermination du ‘Pire Des Cas’

L’exothermicité de la réaction est le facteur déterminant la nécessité de protéger le
systeme en cas d’emballement. Une fois 1’exothermicité de la réaction mise en évidence, il
faut déterminer le pire des scénarios par lequel le systéme réactionnel risque de s’emballer
(‘pire des cas’). Celui-ci sera utilis¢€ comme base pour dimensionner I’évent de sécurité. Les
travaux réalisés pour déterminer ce pire des cas constituent le screening. Celui-ci est réalisé

selon les étapes suivantes :

- Etablissement d’une liste des incidents envisageables (dans la mesure du raisonnable)
pouvant entrainer 1’emballement (scénarios) : défaillances liées au matériel (panne du
circuit de refroidissement, disfonctionnement de I’agitateur), erreurs liées au suivi du
protocole (ordre d’ajout des réactifs et des catalyseurs)...

- Elimination des scénarios peu probables et a faibles risques : parmi la liste des scénarios
restant, il faut ensuite déterminer lequel conduit a I’emballement le plus violent (‘pire des

cas’). Le ‘screening’ peut étre réalisé grace a des méthodes calorimétriques permettant de
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comparer qualitativement la violence des réactions d’emballement pour chaque scénario

envisage.

I1.2.2  Caractérisation thermodynamique et hydrodynamique du systéme
réactionnel

Les principaux objectifs de cette étape sont :

- La caractérisation du systéme selon son comportement thermodynamique. A cet effet, le
DIERS a mis en place une classification particuliére.

- La détermination de la nature de I’écoulement (monophasique ou diphasique) lors du
fonctionnement de 1’évent.

Le calcul de I’évent de sécurité adéquat dépend des caractéristiques thermodynamiques et

hydrodynamiques du systéme réactionnel.

[1.2.2.1  Caractérisation thermodynamique : la classification du DIERS

Le DIERS distingue trois types de systémes réactionnels [Etchells et al., 1998 ; Laurent,
2003 ; Fisher et al., 1992] : les systémes vapogenes, gassy et hybrides.

» Systémes réactionnels vapogeénes (« vapour systems »)

Ce sont des systemes réactionnels pour lesquels la phase gazeuse est uniquement
constituée de vapeur. La pression de 1’enceinte est gouvernée par 1’équilibre liquide-vapeur
correspondant. La pression de vapeur peut étre celle du solvant, des réactifs ou des produits.
Un systéme vapogene est dit tempéré en ce sens que maitriser la pression permet de maitriser

la température, et donc la cinétique de la réaction.

Autrement dit, si le fonctionnement de 1’évent permet une stabilisation de la pression dans le
réacteur, il permet aussi le controle de la température en raison de 1’équilibre
thermodynamique entre la pression de vapeur saturante et la température du systéme (Figure
3). Il est a préciser que pour ce type de systeme la pression est indépendante du taux de
remplissage du réacteur. La stabilisation de la température empéche alors I’augmentation de la

cinétique réactionnelle, si celle-ci satisfait a une loi de type Arrhenius.

» Systémes réactionnels gazogenes (« gassy systems »)
Ce sont des systemes réactionnels pour lesquels la pressurisation de I’enceinte est
uniquement liée a la production de gaz incondensables (tels que CO, CO,, Ny, NO, N,O,
O,...) par la réaction chimique. Il n’y a pas équilibre liquide-vapeur. Ce type de systeme est

dit non-tempéré par opposition aux systémes vapogeénes en ce sens que le controle de la
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pression n’a pratiquement pas d’influence sur la température et donc ne permet pas le controle

de la vitesse de réaction (Figure 3).

La température et la cinétique des réactions continuent donc a augmenter apres ouverture de
I’évent. Il faut aussi préciser que, pour cette classe de systémes réactionnels, la pressurisation
de I’enceinte est fonction du taux de remplissage du réacteur: la montée en pression

consécutive a I’emballement est d’autant plus rapide que le taux de remplissage est important.

Pression Pression -
GASSY
VAPOGENE » | Gassy |

max
Pmax
PS

PS

Température Temps
Température Temps T

max

Tmax
T T

ouv

TOUV

«— > >
At Temps At Temps
Pression HYBRIDE
Pma
Ps
. Temps
Température P
Perte du solvant /

Temps

Figure 3 : Profil de pression et de température pour un systeme vapogene, gassy et hybride

selon Laurent [2003] et Etchells et al. [1998]

» Systémes réactionnels hybrides
Les systemes hybrides sont des systémes réactionnels pour lesquels la pressurisation de
I’enceinte est due a la fois a la présence de vapeur et a la production de gaz incondensables.

Ce type de systéme peut étre tempéré ou non suivant le rapport vapeur/gaz incondensable.

I1 faut étre prudent néanmoins dans I’utilisation de cette classification car il est possible de
constater un changement de comportement d’un systéme réactionnel pendant un processus
d’emballement thermique (par exemple : tempéré par 1’évaporation d’un solvant, non tempéré

a I’épuisement de ce dernier : Figure 3).
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La Figure 4 est une représentation globale de la classification DIERS des systémes

réactionnels [Etchells et al., 1998].

La détermination du type d’un systéme se fait par des techniques de calorimétrie pseudo-
adiabatique (voir A.I.2.3). Une description plus détaillée de la méthodologie a mettre en

ceuvre est faite en Annexe.IIl.1.

Systémes réactionnels exothermiques

Vapogeéne Hybride Gazogene
Production de vapeur Production de vapeur + gaz Production de Gaz
Tempéré Non tempéré
Température fixée par la Pression Température non fixée par la Pression

Figure 4 : Classification des systémes réactionnels [Etchells et al., 1998]

[1.2.2.2  Caractérisation hydrodynamique

La dimension de 1’évent nécessaire est fonction de la fraction de liquide dans le débit
évacué. Une évacuation monophasique (gaz ou vapeur) nécessite un évent plus petit qu’une
¢vacuation diphasique (liquide/gaz). Dans la plupart des cas on assiste a une évacuation de

nature diphasique. C’est ce constat qui a été a 1’origine des travaux du DIERS.

L’évacuation diphasique résulte de 1’entrailnement du mélange réactionnel dans 1’évent. En
effet, lors d’un emballement de réaction, des bulles de vapeur et/ou de gaz sont générées dans
le coeur du liquide. Elles ont tendance a monter pour aller se désengager a la surface du
liquide. Cependant, pendant leur séjour dans le liquide, elles occupent un volume et on assiste
a une montée du niveau du mélange réactionnel. Ce phénomeéne est appelé « level swell »
[Etchells et al., 1998]. Si le niveau du mélange réactionnel atteint 1’évent de sécurité alors on

assiste a une évacuation diphasique.

On peut distinguer plusieurs régimes hydrodynamiques dans 1’enceinte pendant le

fonctionnement de 1’évent :

- le régime « churn-turbulent » : les bulles coalescent pour former des poches (Taylor) qui
montent plus rapidement et qui se désengagent plus rapidement a la surface du liquide.

Une évacuation monophasique est possible,
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- le régime « bubbly » : les bulles formées sont petites et discrétes et montent relativement
lentement a travers le liquide. Un systéme bubbly est trés susceptible de conduire a une
¢vacuation diphasique,

- le régime « homogene » : les bulles formées ne se déplacent pas au sein de la phase
liquide. Le mélange réactionnel gonfle comme une éponge. La fraction de liquide est
uniforme dans tout le réacteur. Le fluide qui passe par 1I’évent a la méme composition en
phase gaz/vapeur que le mélange réactionnel du coeur du réacteur. Il est donc clairement
diphasique. Les systémes réactionnels qui sont moussants ou visqueux approchent ce

genre de comportement [Fisher et al., 1992].

Homogeneous Bubbly Churn-turbulent

Figure 5 : Hydraulique dans le réacteur [Etchells et al., 1998]

Des modeles de level swell ont été développés pour prévoir le régime d’écoulement d’un
systeme réactionnel en particulier (A.II1.2.2). Mais la présence de quelques impuretés par
exemple peut suffire a changer le comportement du tout au tout. De ce fait, le DIERS
conseille de considérer le régime d’écoulement qui conduit & majorer 1’aire de 1’évent : le

régime homogene.

I1.2.3  Mesures de la cinétique chimique en calorimétrie adiabatique

Les masses réactionnelles mises en jeu a 1’échelle industrielle font que, en cas
d’emballement de réaction, les échanges de chaleurs aux parois deviennent généralement
négligeables par rapport au flux énergétique libéré par la réaction. Le réacteur est proche de
I’adiabatique’.

L’objectif de cette étape est de réaliser la réaction correspondant au pire des scénarios retenu
dans des conditions proches de l’adiabatique afin d’obtenir une valeur « similaire » ou

majorante de la cinétique chimique valable lors de I’emballement de réaction. Il s’agit donc de

' L’incendie qui peut conduire a la décomposition du contenu d’un réservoir est une exception a cette régle. Dans
ce cas la similitude conduit a conserver le méme flux de chaleur par unité de masse réactionnelle.
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réaliser des essais en similitude chimique et thermique dans des appareils congus a cet effet :

les calorimeétres adiabatiques.

Un calorimetre adiabatique permet de réaliser I’emballement d’un échantillon de masse
réactionnelle sans échange de chaleur avec le milieu extérieur. L’échantillon est placé dans
une cellule de test (en métal ou en verre). La pseudo adiabaticité du systeme est obtenue en
imposant aux parois ou a l’extérieur de la cellule de test une température égale a la
température de 1’échantillon. Le flux thermique libéré par la réaction d’emballement ne sert
qu’a augmenter la température de 1I’échantillon et celle de la cellule de test [Gustin, 2002;
Laurent, 2003]. La fraction énergétique consommée par cette dernicre est caractérisée par le

coefficient d’adiabacité appelé facteur ¢ :

¢ — méchantillonCpéchantillon + mceIIuIeCpceIIule

Equation 1
m

échantillon Cpéchantillon

Si on réalise I’adiabaticité parfaite alors ¢ = 1. En pratique, les calorimétres ont un facteur
d’adiabaticité toujours supérieur a 1. Les mesures réalisées doivent donc étre corrigées

[Gustin,2002].

Les essais en calorimétre adiabatique permettent de mesurer la température et la pression en

fonction du temps. On peut en déduire :

- les vitesses de montée en température et en pression en fonction du temps et de la
température,

- des données cinétiques : énergie d’activation, température de décomposition adiabatique
autoaccélérée (TDAA ou SADT en anglais)...

Les calorimétres adiabatiques suivants sont plus couramment rencontrés : Accelerating Rate

Calorimeter (ARC), Vent Sizing Package II (VSP2), Advanced Reactive System Screening

Tool (ARSST), Automatic Pressure Tracking Adiabatic Calorimeter (APTAC), Vase Dewar

fermé.

Mon travail de theése a nécessité 1’acquisition d’un de ces calorimétres : le VSP2. Une

description de son fonctionnement et de ses caractéristiques est donnée en partie

expérimentale (B.I.1.1).
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11.2.4 Calcul de I’aire de I’évent

Les méthodes de calcul de ’aire nécessaire s’appuient sur les bilans maticres et énergie

du réacteur.

La méthode DIERS permet de dimensionner 1’évent de fagon a faire diminuer la pression (ou
la maintenir constante) lorsque la cinétique de 1’emballement atteint son maximum (ce
maximum est fonction de la nature du systéme réactionnel : tempéré ou non tempéré). Les
vitesses maximales de production de gaz ou de vapeur sont obtenues grace a la calorimétrie

adiabatique dans 1’étape précédente.

Le débit volumique évacué est évalu¢ grace a des modeles d’écoulement diphasique et a

certaines hypothéses du coté de la sécurité sur la fraction volumique de gaz a I’évent : «;

(écoulement « homogene », « bubbly » ou « churn turbulent »).

Globalement, la méthode DIERS se base sur la calorimétrie adiabatique pour déterminer dans

des conditions similaires les données maximales d’emballement (similitude chimique).

La méthode DIERS ne cherche pas a reproduire a petite échelle I’ensemble de ce qui se passe
dans le réacteur, notamment tout ce qui concerne les phénomenes mis en jeu lors de

I’ouverture de I’évent au niveau hydrodynamique.

Sa caractéristique est de fournir des méthodes de calcul simples, qui peuvent étre utilisées par
un large public. Pour rester du coté de la sécurité les méthodes de calcul sont basées sur un

certain nombre d’hypothéses majorantes.

Une description approfondie des méthodes DIERS de dimensionnement d’évent pour les

systémes qui produisent des gaz incondensables est réalisée dans le chapitre suivant.
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III. Etat de I’art des méthodes de dimensionnement

pour les systémes non temperés

Nous décrivons d’abord les bilans de base et les équations de fermeture nécessaires a
I’établissement des formules de dimensionnement. Une partie sera consacrée aux modeles
d’écoulements diphasiques utilisés pour évaluer le débit d’évacuation du mélange diphasique

lors de la dépressurisation.

Enfin, nous décrivons les méthodes de dimensionnement DIERS pour les systemes purement

gassy et pour les systémes hybrides.

[II.1 Modeles pour le contenu du réacteur

La détermination d’une formule de dimensionnement de I’aire de I’évent de sécurité se
fait par 1’établissement préalable d’un mod¢le macroscopique pour le contenu du réacteur lors

de la phase d’évacuation.

[II.1.1  Principaux mode¢les de connaissance

La Figure 6 représente un réacteur adiabatique, siége d’un emballement de réaction

chimique, produisant des gaz incondensables et de la vapeur, en phase d’évacuation.

[ w=GA

A P

T V T

Xgin G Vi | ' - m
My

. / X
Mo_—] Cp
q I_Ivl

7z I v,

S ) VI

Figure 6 : Réacteur en phase d’évacuation
Le bilan massique total est donné par :
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dm .
o =-W =-GA  Equation 2

Le bilan massique pour les gaz incondensables est donné par :

dmg

o mm, —Wx; Equation 3

Le bilan énergétique a appliquer dépend de la nature du systéme réactionnel (vapogene, gassy

ou hybride). Du fait de la complexité du mélange réactionnel, des bilans énergétiques

simplifiés ont été proposés. Les hypotheses suivantes sont nécessaires a leur obtention :

- la température et la pression sont uniformes dans le réacteur (d’ou uniformité des énergies
internes et volumes spécifiques des phases présentes),

- le volume spécifique du liquide est constant (indépendant de la température),

- le mélange réactionnel est idéal (pas d’enthalpie de mélange),

- les propriétés physiques des especes sont constantes.

Les bilans énergétiques suivants sont obtenus :

L] h ,
Systeme hybride [Leung, 1992] : mC, C;—-It- =mqg-Wy, 2% Equation 4
Vvl
\ \ dT . , )
Systéme gazogene [Leung, 1995]: mC, s =maq-WPy, Equation 5

III.1.2  Sous modéles et lois de fermeture

Les sous modeéles suivants sont utilisés :
- Le gaz se comporte comme un gaz parfait :
m_RT m_RT
p =9 = g
g
MWng ng(v -mv,)

Equation 6
- La pression de vapeur saturante est calculée par I’équation d’ Antoine a deux coefficients :
b . .
P, =exp| a— T Equation 7

Ou b peut étre éventuellement approché, en utilisant la relation de Clausius Clapeyron, par :

_ HV|T _ HV|MWV

b =
v, P, R

- Pour un systéme hybride on a : P=P,+Py
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1.2 Mode¢les d’¢coulements diphasiques

Comme indiqué précédemment, le calcul de I’aire de I’évent nécessite 1’évaluation du
flux massique évacué du réacteur a travers I’évent (G). A cet effet, la littérature fournit des
modeles d’écoulements diphasiques dans des tuyéres convergentes. Nous décrivons

uniquement les méthodes utilisées pour les écoulements liquide/gaz.

IlI1.2.1  Mode¢les homogenes a 1’équilibre (HEM)

Les modeles homogenes a 1’équilibre sont les plus simples et les plus utilisés dans le

dimensionnement d’évent. Ils supposent que :

- le mélange liquide gaz/vapeur se comporte comme un pseudo fluide avec des propriétés
moyennes et qu’il obéit aux mémes équations qu’un fluide monophasique,

- les phases sont réparties de fagon homogéne et se déplacent a la méme vitesse,

- il y a équilibre thermique et thermodynamique entre les phases.

Pour un systéme réactionnel purement gassy le mélange évacué n’est composé que de gaz

incondensable et de liquide. Deux modéles homogenes sont utilisés pour ’estimation du flux

massique : la méthode de Tangren et al.. [1949] et la méthode ® de Leung [1986b, 1996].
» Meéthode de Tangren et al.. [Etchells et al., 1998].

Elle concerne un mélange gaz-liquide (sans changement de phase).

En plus des hypothéses énoncées ci-dessus pour le modele HEM, cette méthode suppose que :
- il n’y a pas de frottements

- le liquide est incompressible, non visqueux, et non volatil

- le gaz est parfait et insoluble dans le mélange liquide

- le mélange diphasique est isotherme.

Dans I’article original, 1’écoulement est considéré comme adiabatique. Etchells et al. [1998]
proposent une version modifiée ou I’écoulement est considéré comme isotherme en indiquant
que cela permet des expressions 1égérement plus simples et du coté de la sécurité. C’est cette
version modifiée que nous décrivons ci-apreés et que nous avons utilisée dans notre modele

(C.IL).

La méthode modifiée demande de calculer d’abord le rapport de pression critique, noté 7, :

0,7 -0.714
n, = [2,016 + (1_—“} ] Equation 8

2q;

;. Taux de vide a I’entrée de la tuyere
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Le rapport de pression critique permet de déterminer si 1’écoulement est critique ou

subcritique :

- Sin,P>P,, :le débit évacué est critique,

- Si7,P <P, :ledébit évacué est subcritique.
P : pression absolue a I’entrée de la tuycre

Patm : pression atmosphérique.

1 0,5
) a. ,
Le flux massique est calculé par: G = P L% : Equation 9
Vv, 4

Avec :

-V, : volume spécifique du mélange a I’entrée de la tuycre,

- n=n, sil’écoulement est critique,

P s o
- = % si I’écoulement est sub-critique.

» Laméthode @

La méthode @ développée par Leung [1986b, 1990, 1996] est aussi une variante
simplifiée du modele d’écoulement homogéne a 1’équilibre (HEM). Elle est utilisable pour les
¢coulements liquide + gaz + vapeur. Les hypotheses posées pour 1’établir sont les suivantes :

- expansion isentropique si liquide — gaz, isenthalpique si liquide — vapeur
- facteur de friction constant

Le parameétre o peut €tre assimilé a une mesure de la compressibilité de I’écoulement.
Le rapport de pression critique noté 7, est solution de I’équation suivante :
ne+ ((02 - 2(0)(1 -1.)’ +20° Inn, +20°(1-7,)=0 Equation 10

Une résolution numérique de cette équation est nécessaire pour avoir une expression de

1. = (e, ). L’écoulement est critique siona: 7,P > P,

Le flux massique critique (Gc) est alors donné par :

G P77c

g

Si I’écoulement est subcritique (77,P < P, ) alors le flux massique (G) est donné par :

Equation 11
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o [P 2lomg+(@-1)0-n)]}" Equation 12
v 1
' a)(—lj+l
n

avec np =20
IlI1.2.2  Régime hydrodynamique dans le réacteur

Le DIERS a retenu trois régimes d’écoulement : homogéne, bubbly et churn-turbulent.

Ces deux derniers régimes supposent un glissement entre les phases.

[I1.2.2.1 Régime d’écoulement homogene
Le gaz et le liquide restent intimement mélés, sans mouvement relatif. Lorsque

I’hypothéese du réacteur en régime homogene est réalisée alors :

V —mv ,
Vi =V =V/Met o, =a = v : Equation 13

I1.2.2.2  Régime churn turbulent

Pour décrire le phénomeéne de glissement entre les phases, Wallis [1969], puis Zuber et al.
[1965] introduisent la notion de vitesse de glissement local entre phases (Drift Flux Model)

exprimé par :
jgl = (I_COa)jg —Coa ] Equation 14
Jg =ay, j=(1-a,

Avec jg et, J, les flux volumiques apparents du gaz et du liquide. Ils sont homogénes a des

vitesses et sont couramment dénommés « vitesses superficielles »
U, et U, : vitesse du gaz et du liquide

Co : paramétre utilisé pour tenir compte des effets bidimensionnels (Cy = 1,5)

a : fraction volumique de gaz (ou vapeur)

Jg| peut étre corrélé empiriquement par la loi suivante :

jgl = 05(1 - a)n u, Equation 15
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U, : vitesse terminale (vitesse maximale de montée d’un bulle de gaz isolée).
n est fonction du type d’écoulement.
La vitesse a laquelle le gaz remonte par rapport au liquide est celle d’une bulle isolée (U, )

. L r n
corrigée en tenant compte de la quantité de gaz présente (X (1 - ) ).

loglos - o, )]

12

P

Avec U, =1,53 Equation 16

En supposant que la totalité du gaz (ou de la vapeur) produit sort du liquide et que le régime
stationnaire est atteint (jj = 0), la corrélation locale pour le régime churn turbulent est la
suivante :

Jg o ,

— = Equation 17

uoo (1 - Coa) 1
En supposant que la source de gaz est uniformément répartie au sein du mélange diphasique et

en intégrant la corrélation locale précédente sur I’ensemble du mélange, on obtient :

_ Débit volumique de gaz en haut du mélange diphasique ~ 2a U
- Section du réacteur (1-C,@) ~

Equation 18

2a , )
a, =————-= Equation 19
(1 + Coa)

o, : fraction volumique de gaz + vapeur a en haut du mélange diphasique

a : fraction volumique de gaz moyenne dans I’ensemble du mélange diphasique.

II1.3 M¢éthodes de dimensionnement pour systemes gazogenes

Le critére retenu par la méthode DIERS pour dimensionner un évent, aussi bien pour un
systéme tempéré que pour un systéme non tempéré, consiste a trouver un évent tel que la
pression dans le réacteur ne dépasse pas une certaine valeur limite fixée (Pax = Ps + 20% par
exemple) lors du turnaround (dP/dt = 0). Dans le cas d’un systéme non tempéré, le turnaround

correspond au maximum du second pic de pression (Figure 3).
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II1.3.1  Méthode classique DIERS [Leung et al., 1987]

La méthode proposée par Leung et al. [1987] est la plus utilisée pour les systémes
gassy. Elle est adoptée par le DIERS. C'est pour cette raison que nous 1I’avons nommée :

méthode classique DIERS.

La littérature du DIERS est exprimée de fagon trés condensés. Il nous fallu tout un travail de
reconstruction pour les comprendre. Nous présentons ici la démarche détaillée avec toutes ses
¢tapes. Cette méthode est basée sur les bilans massiques valables pour un réacteur siége d’une
réaction gazogeéne (équations 2 et 3).

Mathématiquement, le turnaround correspond a I’instant auquel une relation supplémentaire

. : dP . .. . :
existe entre les variables : ’m =0. En combinant cette condition et les bilans massiques, nous
obtenons I’expression suivante :

AT
GAy, =v,m mg+? ’y Equation 20

Dans cette équation, nous pouvons reconnaitre :

GAv, : Débit volumique évacué a I’évent

v,mm, : Débit volumique de gaz incondensables générés par la réaction

\Y
?g((:j—-[] : Vitesse d’expansion volumique due a la dilatation thermique

Cette équation signifie que ’aire de 1’évent est correcte si, dans les conditions du deuxiéme
pic (c’est a dire a Py,x), ce qui tend a faire diminuer la pression (le débit volumique évacué)

est au moins égal a ce qui tend a la faire augmenter (débit volumique de gaz produit par la

o V, (dT . . o
réaction, dilatation du contenu). Le terme Tl est pratiquement toujours négligé.
L’évent devra donc étre capable de satisfaire la relation suivante au turnaround (donc a Pyy) :

GAv, =v,mm, Equation 21

Il reste a évaluer la valeur des facteurs de cette équation au turnaround en s’arrangeant
toujours pour que les approximations conduisent a une aire d’évent majorante. Pour cela un

certain nombre d’approximations sont réalisées a ce niveau :
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- my, la vitesse spécifique de production de gaz au turnaround, est remplacée par sa valeur

maximale au cours du blowdown : m

g max *
- il y a conservation de la masse réactionnelle initiale jusqu’au turnaround : m=m,, parce

qu’on ne sait pas prévoir la masse réellement présente au turnaround,

- le flux diphasique est calculé a I’aide d’un modele de type HEM (A.II1.2) parce qu’il
minore le débit volumique évacué,

- le volume spécifique a I’entrée de I’évent au moment du turnaround est calculé en
supposant que le contenu du réacteur est homogene : v, =v;,, =V/m, parce que, la
encore, c’est I’hypothése qui minore le débit volumique évacué.

Les hypotheses ci-dessus dont 1’origine est, rappelons le, de remplacer des grandeurs

inconnues par des grandeurs qui majorent 1’aire de I’évent dans I’expression précédente,

peuvent étre illustrées par le scénario fictif ci-dessous :

| Conservation de la masse | Evacuation diphasique
réactionnelle homogene Griew Temps
Ouverture Turnaround
évent
Pmax
My e €St €valuée en reproduisant la réaction d’emballement dans un calorimetre adiabatique

de type ARSST, VSP ou PHITEC. Il est préconisé de réaliser des tests en cellule ouverte® sur
une enceinte de confinement de volume plus important (pour le VSP il s’agit d’une enceinte
de confinement de 4 litres). On accéde a la vitesse de production de gaz par I’intermédiaire de

la vitesse a laquelle la pression augmente :

. VM, (dP , )
Mymax = ———| — Equation 22
m,RT, {dt J__

L’indice e correspond aux mesures réalisées dans le calorimetre avec cellule ouverte sur

enceinte. Le volume spécifique du gaz (v, ) au turnaround exprime par :
max

: My max PeUL aussi étre évalué en cellule fermée, mais cela et déconseillé a la fois pour éviter un éclatement de

la cellule et pour éviter de sous évaluer le débit de gaz produits s’ils se dissolvaient dans la phase liquide.
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= RTpm Equation 23

Vg P max P M
wg

max

La température du mélange réactionnel a P (Tpmax) €St estimée par 1’essai en calorimétre
adiabatique. Il s’agit de la température de I’échantillon a laquelle la vitesse de production de

gaz est maximale ((T )r;]gmax ).

Des approximations qui préceédent, il résulte que la formule permettant de calculer I’aire est :

m2 (Mo, V. 1 (dPe) |

m T. VP_{ad

e

ADIERS -

Equation 24

ax G HEM hom

Dans ces équations, P.x correspond a la pression que 1’on s’est imposée de ne pas dépasser.
Remarque : Lorsqu’un test calorimétrique en cellule ouverte est réalisé, le rapport (T )r;gmx /Te

est un facteur de correction. Il permet de tenir compte du fait que la vitesse de montée en
pression est moins importante lorsque le gaz se libére dans une enceinte du calorimétre a la

température Te que il restait a (T);

Mg max *

Waldram [1994] propose la méme méthode de dimensionnement. Il propose d’utiliser la

méthode de Tangren et al.. (A.II1.2.1) pour calculer le flux massique Gpgm.

III1.3.2  Méthodes dérivées de la méthode classique DIERS

I11.3.2.1 Nomogrammes de Fauske et al. [1989]

Fauske est toujours a la recherche de solutions pragmatiques les plus simples possibles.
Dans cet esprit il introduit un facteur F qui permet la prise en compte de la diminution du
débit massique engendrée par les phénomenes de friction dans la conduite en aval de I’évent,
phénomenes qui sont fonction du rapport L/D (rapport longueur sur diamétre de la conduite

aval). Il estime le flux massique grace a I1’équation de Bernoulli pour les fluides

max

m
incompressibles [Leung et al., 1987]:G =[2v,(P —Patm)]o’svo. Cette équation n’est

valable que dans le cas d’un écoulement contenant une faible fraction de gaz (taux de vide a

I’entrée de 1’évent (09) < 0,05). Il abouti ainsi a la formule de dimensionnement suivante :

N

g max

F [2V| (Pmax - Patm )]0’5

Apigrs = Equation 25

N : vitesse maximale de production volumique de gaz (m?/s)

g max
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A partir de cette équation, Fauske produit un nomogramme (Figure 7) permettant de

déterminer 1’aire de I’évent nécessaire pour un systéme gassy en fonction de Py, et de N

gmax °

Toujours pour simplifier 1’utilisation il établit ce nomogramme en s’appuyant sur la masse
volumique de 1’eau (1000 kg/m®), censée majorer toutes les autres.

Ce nomogramme fournit 1’aire d’évent nécessaire en 1’absence de friction (F=1 et L/D=0) a
partir de I’évaluation expérimentale du débit de gaz généré par la réaction, sans qu’il soit
besoin de faire un calcul de flux de gaz évacué a I’évent. Fauske [1996] obtient les mémes

résultats que son nomogramme en appliquant la formule de dimensionnement suivante :

N max ” :
A>238 9™ Equation 26
(Pmax - Patm)
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Figure 7 : Nomogramme de Fauske et al. [1989]

111.3.2.2 Méthode ARSST et VSP

Fauske, en partant de 1’équation 24 et en évaluant Gyem par le ERM, établit une formule
de dimensionnement simple basée sur les vitesses maximales de montée en pression mesurées
en VSP [Leung, 2003] ou en ARSST [Creed et al., 1990]. Les hypothéses suivantes sont

posées :

- conservation de la masse réactionnelle initiale jusqu’au turnaround : m=m,,

- leréacteur est homogeéne (y, = v, = V) au turnaround.
om mO

1 m, (dP/dt)
A: 0 max
“Fm,  po

max

Equation 27
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ot le coefficient y est 3 x 10 pour le ARSST et 3,3 x 10” pour le VSP (cette différence est
issue de la différence de I’espace disponible pour le gaz (V.) dans les deux appareils). F un
facteur de réduction du débit massique a cause des phénomeénes de frottement. Des unités

particuliéres sont utilisées : A en m?, dP/dt en psi/min et P.,x en psi (absolu).
Il1.3.3  Méthodes cherchant a prendre en compte la masse évacuée

I11.3.3.1 M¢éthode de Leung (1992)

Leung [1992, 1995] essaie de réduire 1’aire de I’évent calculée par la méthode DIERS
classique [Leung et al., 1987] en prenant en compte la masse évacuée entre I’instant ou
I’évent s’ouvre et le turnaround. En supposant que le contenu du réacteur est homogéne en
permanence, il introduit un facteur de réduction de 1’aire de I’évent uniquement fonction du
taux de vide initial dans le réacteur (o) :

(GA) = ! Equation 28

(GA)max B (1 + \/a_o )Z

Ou (GA)max est obtenu grace a la méthode classique DIERS (équation 24) et (GA) est le débit

volumique évacu¢ en prenant en compte la masse évacuce.

I11.3.3.2  Méthode de Singh [1994]

Singh propose une méthode permettant de réduire d’un facteur 3 au maximum les aires
d’évent calculées par la méthode classique DIERS. L’idée de Singh consiste aussi a prendre

en compte la masse évacuée entre 1’instant ou 1’évent s’ouvre et le turnaround.

La masse réactionnelle présente dans le réacteur a l’instant t est exprimée de la fagon
suivante : m=m, — GA(t -1, )(1 - Xgi)

ty : instant ou s’ouvre 1’évent.

Aprés I’ouverture de I’évent :

- I’évacuation de masse réactionnelle méne a une diminution du débit volumique de
génération de gaz incondensables,

- D’évacuation diphasique elle-méme fait diminuer la pression.

Singh exprime alors la vitesse de montée en pression dans un réacteur apres 1’ouverture de

) dP ,s . .
I’évent ( ’m ) par I’équation suivante :
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(Z—Tj =m,-GAB(t-t,)(1-x)- VﬂGAv Equation 29
v g

g 1 (dP) : .
( ?Ir_ngm“ —( dte]’ vitesse spécifique de montée en pression dans un réacteur
mt

Vv
Avec [ = V—e
g

e

fermé.

L’indice e correspond a des mesures réalisées en calorimetre adiabatique avec cellule ouverte
sur une enceinte de confinement.

Pour rester du coté de la sécurité I’auteur considere que le maximum de la vitesse spécifique
de production de gaz est atteint au turnaround. S« s’écrit alors :

CV, (M 1T (dPej

gV T, m\ dt

Equation 30

dP. ) . ) )
( dte est la vitesse de montée en pression maximale mesurée en calorimétre et T, la
max

température correspondante (de I’échantillon). ¢, est la fraction de vide du mélange

réactionnel passant par 1'évent.

dt

P . . . .
Au turnaround, on a : [—j =0. L’équation donnant I’aire de 1’évent est alors :
Vv

m\V4

max

(Pmajv + B, AV, (1-x)

of

GA= Equation 31

Dans cette équation le terme At (le temps entre 1’ouverture de I’évent et le turnaround) est

évalué en intégrant 1’équation 29 :

5 (A’
2

AP = (moﬁ _Vi FV]At ~F(1-x) Equation 32

g

AP = Ppax — Ps avec Ps pression d’ouverture de 1’évent
[ est la valeur moyenne de £ entre I’ouverture de I’évent et le turnaround

I3:PS+A—P
2
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Pour cette intégration, la fraction volumique de gaz (¢;) dans le mélange évacué et le débit
massique diphasique (GA) sont supposés constants entre 1’ouverture de 1’évent et le
turnaround.

En négligeant la surpression (AP = 0), la combinaison des équations 31 et 32 donne une
équation quadratique qui doit étre résolue pour obtenir At. En faisant I’hypothése du réacteur

homogene, 1’auteur obtient la formule de dimensionnement suivante :

T): ,
A= i ! My ( )mg“’“ Ve (9% My Equation 33
K GHEM mt Te I:)max dt max V
o1 [P
dt S dt max r .
Avec =1+ , K : facteur de réduction.

(2)/5).]

(—j : Vitesse de montée en pression dans le réacteur fermé correspondant au moment ou
S

dt

s’ouvre ’évent.

dP . . : . . .
— : Vitesse de montée en pression maximale dans le réacteur fermé.
max

dt

dt dt
expérimentalement. L’équation est identique a I’équation 24 au coefficient K pres.

Guem est calculé grace a la méthode de Tangren et al.. (d—Pj et [d—Pj sont obtenus
S max

Dans cette méthode le facteur déterminant dans la réduction de 1’aire de I’évent est la durée

séparant 1’ouverture de 1’évent et le turnaround (At). Quand(ccij—lzj << [%—Tj , C'est-a-dire
S max

quand At est grand, I’aire prédite par la méthode DIERS classique (équation 20) peut étre

dpP

dP
divisée par 3. Quand At est petit| — | =| —
visee par 3. Qu P (dt l (dt

j , ’aire calculée par Singh est trés proche de

’aire calculée par la méthode DIERS classique.

L’équation 34 suppose que [ (t) est linéaire et évalue sa valeur moyenne par une moyenne
arithmétique. Cette hypothése surestime la moyenne réelle, ce qui donne des At relativement
courts correspondant a des aires d’évent importantes. De ce fait ’auteur précise que sa

méthode reste du coté de la sécurité.

Remarques :
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- Cette méthode nous semble plus appropriée pour des systémes tempérés que pour des
systemes non tempérés. En effet, pour ces derniers, les hypothéses réalisées (pendant le
blowdown P, G et £ gardent des valeurs a peu prés constantes) sont loin d’étre réalistes.

- Le principal reproche fait a cette méthode est qu’elle suppose I’écoulement diphasique
homogene constant pendant At. Cela peut avoir pour conséquence de surestimer la masse

réactionnelle évacuée et par conséquent de sousdimensionner 1’aire nécessaire.

111.3.3.3 Méthode NIRVANA

Wilday et al. [1997] ont travaillé au développement d’une méthode de
dimensionnement améliorée pour les systémes gassy. Cette méthode reprend 1’idée de Singh
(II1.3.3.2), a savoir la prise en compte de la masse réactionnelle évacuée entre I’ouverture de

I’évent et le turnaround (At).

Selon les auteurs, dans la méthode de Singh, malgré la sous-estimation de At qui a pour effet
d’augmenter ’aire de I’évent nécessaire, I’hypothese de I’écoulement diphasique homogene a
débit constant peut sous-dimensionner I’aire, la masse évacuée pendant At étant maximisée.
Or, le « pire des cas » pour un systeme gassy est celui qui conduit au minimum de perte de
masse pendant At. Le type de comportement du milieu réactionnel correspondant a ce pire des

cas est le régime churn-turbulent (I11.2.2.2).

Les auteurs remplacent I’équation 32 par une intégration de 1’équation 29 pas a pas, en
calculant le débit diphasique pour une fraction de vide a I’entrée de I’évent qui correspond au
modele churn-turbulent. Ils utilisent un bilan massique sur 1’espéce gaz (produite par le
DIERS) a la jonction réacteur/évent en se basant sur les corrélations correspondant au régime

d’écoulement churn-turbulent :

XGA = ! Equation 34
u,p, A, Cila
avec a:_(l—x), r=ﬂ, A= 2
rx Py 1-C,x

Co : paramétre d’ajustement propre au model churn-turbulent.

U : vitesse terminale de montée d’une bulle

Le mode¢le dynamique, adapté au calcul des disques de rupture, développé pour la simulation
de ce modele porte le nom de NIRVANA (New Improved Relief Venting ANAlysis). Selon

les auteurs, les résultats obtenus devraient étre plus précis tout en restant coté de la sécurité.
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Cette derniére méthode reste cependant une approche « modélisation » et demande a étre

validée par I’expérience.

I11.3.3.4 M¢éthode supposant 1’écoulement monophasique

Pour les systémes gassy Fauske [2000] propose de dimensionner 1’évent en faisant les

hypothéses suivantes :

- Il n’y a pas d’évacuation de masse réactionnelle pendant At (M,,.r0ng = Mo )-
- Le débit évacué au turnaround est monophasique (gaz).
La formule de dimensionnement de 1’aire de I’évent est donc :
1 m, V. (dP M., L
A= e ¢ g Equation 35
0,61C, m, P \dt ) VRT

Ici A correspond a I’aire géométrique d’un orifice.
Cette formule differe de la méthode DIERS classique (équation 24) par I’expression du flux

massique évacué (qui est un flux uniquement gazeux) :

11 M,
Gv, 061C,\ RT

I11.3.4  Confrontation a I’expérience

Cp est un coefficient de décharge.

Le caractere surdimensionnant la méthode classique DIERS pour les systemes gassy est
fréquemment souligné dans la bibliographie [Wilday et al., 1997 ; Singh, 1994 ; Fauske,
2000].

Friedel et al. [2000] font une comparaison d’une grande partic des méthodes pour les
systemes gassy citées plus haut (excepté des méthodes supposant I’écoulement monophasique
et ARSST) sur la base des données issues de la décomposition de dicumyl peroxyde et
d’hydroperoxyde de cumeéne en calorimétres adiabatiques VSP, PHITEC et RSST. Ils
comparent les méthodes entre elles. Mais ils ne peuvent pas comparer avec les aires
véritablement nécessaires parce qu’ils ne disposent pas d’essais en blowdown, ce qui rend

difficile I’appréciation de leur efficacité réelle.

Ils se basent néanmoins sur des essais d’emballement d’un systéme considéré comme gassy :
I’ammonium peroxodisulfate. Les essais d’emballement ont été réalisés au Wilhelm Jost-

Institut e.V. [Schecker et al., 1997] dans un réacteur de 280 litres avec des taux de
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remplissage initiaux de 90% et 50%. Pour I’ensemble des essais, la pression chute a la
pression ambiante des I’ouverture de I’évent (6 bar) et le deuxiéme pic de pression est au
maximum de 2 ou 3 bar. Ce comportement indique que les aires d’évent utilisées sont

relativement grandes et suffisantes pour protéger le réacteur.

Friedel et al. réalisent pour ce systéme réactionnel des calculs d’évent selon les méthodes

pour les systémes gassy. Ils mettent en évidence leur caractére surdimensionnant (Tableau 1).

Hare & al. [2001] rassemblent des résultats d’essais de décomposition du systéme bis(3,5,5-
trimethyl hexanoyl) peroxyde (37,5 % m/m) dans des réacteurs de 8,3 a 234 litres avec
ouverture d’évent. Ils comparent les P, expérimentaux aux P.x obtenus avec la méthode
DIERS classique utilisée avec des données calorimétriques en RSST. La Figure 8 montre que
la méthode DIERS classique surdimensionne largement par rapport aux résultats

expérimentaux, surtout pour les faibles valeurs de Ppax.

Conditions d’évacuation Diamétres d’évent calculés (mm)
Volume Méthode
Taux de Pression Diameétre )
du ) classique | Fauske | Fauske | Waldram | Singh
remplissage | d’ouverture d’évent
réacteur o Leung [1989] [1995] [1994] | [1994]
) initial (%) | d’évent (bar) (mm)
(litre) [1987]
90 10 253 21,0 21,9 43,8 25,7
280 6
50 7,5 19,6 14,7 17,3 34,0 20,0

Tableau 1 : Constat de surdimensionnement des méthodes gassy (systeme ammonium

peroxodisulfate) [Friedel et al., 2000]

35
] ] 1
¢ B.3 litre tests
30 :
‘ ‘\ @ 9litre lests
25 X 33 litre tests
E \ \ ® 234 litre tests
£ 20 1- ; —— Gas only - Calculation - 80% fil
@ . s
5 ‘\ M = = =Homog. two phase - Calculation - 80% fill |
% 15 1= :
2 s
* 10 : =
* \\ R
P ] I (T (N U el o (e
IV N Lo

0 0.02 0.04 0.06 0.08 0.1 0.12 0.14 0.16 0.18 0.2
AV (m")

Figure 8 : P=f(A/V) pour la décomposition du systeme bis(3,5,5-trimethyl hexanoyl)
peroxyde (37,5 %w/w) a 8,3 a 234 litres (taux de remplissage 60 a 80%). [Hare, 2001]
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La méthode classique DIERS remplit sa fonction premiére, qui est de donner une aire d’évent
assurant la sécurité. Le probléme est que cette méthode est « trop du coté de la sécurité » en
ce sens qu’elle fournit des aires d’évent trop importantes.

Fauske [2000] propose une confrontation de sa méthode supposant 1’évacuation
monophasique au turnaround (équation 35) a des essais d’emballement de systémes de type
peroxyde (3,5,5-Trimethyl Hexanoyl Peroxide, Neat Dicumyl peroxide et t-Butyl Peroxy
Benzoate) a grande échelle (réacteurs de 33 a 2000 litres). Il indique que pour ces systemes
réactionnels les tests en calorimétrie adiabatique ont indiqué une tendance a évacuer de la
masse réactionnelle pendant At. Méme si les essais a grande échelle montrent que le flux
¢vacué est diphasique, Fauske montre que sa méthode permet de calculer des aires d’évent
réalistes (Figure 9). A premicre vue I’hypothése de 1’évacuation monophasique (gaz) parait

dangereuse. L’expérience semble cependant montrer son efficacité.

e RSST Vent Sizing—Gassy Decomposition Reactions

-
A Neat Dicumyl Peroxide

® 37.5% 3, 5, 5Trimethyl Hexanoyl Peroxide 3L §
15\ | W t-Butyl Peroxy Benzoate - .. d

Venting Pr_essura. barg

Figure 9 : Essais de décomposition de systémes peroxyde a grande échelle ; comparaison avec

la méthode de dimensionnement supposant 1’évacuation monophasique [Fauske, 2000]

Hare et al.. [2001] ont également comparé les résultats d’essais de décomposition du systéme
bis(3,5,5-trimethyl hexanoyl) peroxyde (37,5 %w/w) au calcul supposant I’évacuation

uniquement gazeuse. Ils constatent que cette hypothese fournit des aires d’évent plus réalistes

(Figure 8).
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II1.4 M¢éthodes de dimensionnement pour systémes hybrides

Il n’existe pas de méthode de dimensionnement universelle pour les systémes hybrides.
La pratique est encore a I’heure actuelle de considérer le comportement prédominant et
d’utiliser une méthode pour un systetme purement vapogéne ou un systéme purement
gazogéne. L’autre contribution a la montée en pression est considérée comme faible et

négligeable [Friedel et al., 2000].

[I1.4.1 Méthodes pour les systemes hybrides tempérés :

Des méthodes de dimensionnement sont disponibles dans la littérature dans le cas des
systémes hybrides tempérés, c'est-a-dire dans le cas des systémes hybrides ou le caractére

vapogene est prédominant (la pression controle la température).

I11.4.1.1 Méthode de Leung et al. [1987]

Cette méthode est recommandée pour les systémes qui montrent un comportement
vapeur prédominant a 1’ouverture de I’évent [Friedel et al., 2000]. Leung et al. proposent

d’utiliser 1’équation développée pour les systémes purement vapogenes [Leung, 1986b] :

A= My e Equation 36

La différence avec la méthode de calcul pour les systémes purement vapogenes se situe au
niveau du calcul du flux massique critique (G¢) qui prend ici en compte la présence des phases

vapeur et gaz :
G, = [l - ij Gega + i G Equation 37
P P

Avec :

Py N

\

NN,

P=0,5P, +P, )etP =

max v

. . V
(NV} :thVI dt Tset et(NgJ — d;
Tset T ( dP j Tset P (j
set| 44 S
dt Tset dt Tset
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Tset : température a laquelle 1’évent s’ouvre.
P : pression moyenne dans le réacteur

P, : pression partielle moyenne de vapeur

(Ngj et (ij : vitesses de production volumique de gaz et de vapeur respectivement,
Tset Tset

mesurées en calorimetre adiabatique a T
Le flux massique de gaz (Gcegaz) est calculé par la méthode de Bernoulli pour les fluides
incompressibles :

Gcgaz = [2VI (Pmax - Patm )]0’5 % Equation 38

Le flux massique de vapeur (Gevap) est calculé par le modele ERM [Fauske 1985b] valable

pour les écoulements liquide-vapeur :

— 0,5
G = 0,9 dr, Is Equation 39
’ dT Tset CP'

I11.4.1.2  Méthode de Leung [1992]

Leung propose une méthode de dimensionnement pour les systémes hybrides. Il s’agit
de I’approche des systémes hybrides la plus approfondie a ce jour. Leung indique toutefois
qu’elle ne s’applique qu’aux systémes hybrides tempérés. Elle est basée sur les bilans
massique et énergétique valables pour un réacteur siege d’une réaction hybride (équations 2, 3

et 4). L introduction du bilan énergétique est important ici car il contrdle la vaporisation.

Les gaz incondensables obéissent a la loi des gaz parfaits (équation 6). L.’équation d’état de la
vapeur du constituant a 1’ébullition est représentée par 1’équation d’Antoine (¢quation 7). La
pression totale P est la somme des pressions partielles de vapeur (Py) et de gaz incondensable
(Py).

Leung intégre analytiquement ces équations, a I’aide de variables adimensionnelles, en
supposant que pendant le fonctionnement de I’évent :

- Le flux massique évacué a I’évent est constant.

- Le contenu du réacteur est homogene.

- Le flux thermique et le flux de gaz incondensables produits par unité de masse

réactionnelle (g, et Mg ) sont constants.
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- Les propriétés physiques du milieu réactionnel sont constantes.

Remarque : c’est par ces hypothéses que ce qui suit n’est applicable qu’aux systémes hybrides
tempéres.

La solution de 1’équation implicite suivante donne le temps adimensionnel (I") nécessaire pour

atteindre le turnaround :

% _(1-2r)-1°
- 1- ,
yQ’OWO 1=a +( ng) W, l—W/W"O = 0 Equation 40
a, ° 2 (1-a,)o (1-r)
0 l-«, C4 a, 0/@s
L ( 1—aoj |

avece |

Ygo : fraction molaire initiale de gaz incondensable

Vv
—9% . échelle caractéristique de débit de gaz

YL A

0 = : échelle caractéristique de débit de vapeur
' thO VO

s : parametre d’écoulement diphasique (méthode ®)

Cette équation montre que I' est une fonction de W/W,o, du taux de vide initial () et d’un

parameétre adimensionnel appelé par I’auteur paramétre de systeme hybride K :

(1 ~Ygo ) Q, Wi,

K =
Y0 (l_ao)a’s Woo

Equation 41

K permet de déterminer si le systéme hybride est plus proche d’un systéme vapogene ou d’un
systéme gassy :
Leung montre que :

- Si K est faible devant 1, le systéme est proche d’un systéme gassy. La valeur I" est alors

0,5
0

donnée par : I' = e
l+a,

- Si K est important devant 1, le systéme est proche d’un systéme vapogene. La valeur I'

0,5
est alors donnée par: I'=1— (ﬂj

v0
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Cette méthode permet donc de déterminer 1’aire de 1’évent grace a la valeur de K et o et donc
de I'. L’aire de I’évent est ainsi donnée par : W = GA. Le flux massique est déterminé par la

méthode o relative aux écoulement liquide + gaz + vapeur (A.I11.2.1).

1I1.4.1.3 Méthode Creed et al. [1990]

La méthode de dimensionnement pour les systémes hybrides proposée par Creed et al.
[1990] , et souvent reprise depuis [documentation du calorimétre ARSST ; Leung, 1995 ;
Fauske, 1998], n’est a appliquer que si le dimensionnement réalis¢ avec une formule
purement gassy (équation 27) donne une aire d’évent que [’'utilisateur considére comme trop

importante (voir diagramme de décision en Annexe.lV.2).

L’idée est de réaliser un test ou le caractére tempéré peut s’exprimer. La température de
tempering T étant déterminée, 1’évent est dimensionné sur la base des vitesses de montée en
température et en pression mesurées a Tg;. Ces données expérimentales sont obtenues grace a
I’essai réalisé antérieurement sous une pression initiale €égale a la pression maximale

admissible (Pyap).

La méthode ainsi proposée fait les hypotheses suivantes :

- conservation de la masse réactionnelle initiale jusqu’au turnaround (m = my)

- écoulement diphasique homogeéne au turnaround + hypothése du contenu du réacteur
homogene.

- la pression maximale atteinte ne dépasse pas la pression d’ouverture de 1’évent de plus de
20% : Pmax = 1,2 x Ps

Dans un premier temps, un calcul d’évent est réalis¢ avec une équation valable pour un

systéme purement gassy :

o 1.m, (dP/dt),

set

A=5,6x10
Fm_ P”

Equation 42
Dans un second temps, un calcul de I’évent avec une équation valable pour les systémes
vapogenes est réalisé :

A=15X10_SEM
’ P

S

Equation 43

Ce dernier calcul est basé sur I’hypothése d’un écoulement diphasique liquide-vapeur

homogene a I’équilibre.
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Pour les deux équations précédentes les unités utilisées sont : A en m?, my et m; en kg, Ps en

psi abs, P, en psi/min, T, en °C/min. L aire choisie pour tenir compte du caractére hybride

est la plus grande des deux aires obtenues par les deux calculs précédents.

[l1.4.1.4 M¢éthode de Waldram [1994]

: \ . h
Waldram reprend 1’équation 36 en remplacant le terme au dénominateur — par

vl

l’expression&TSet (d—Pj grace a la relation de Clapeyron. D’ou :
PS dT Tset

A — mO qR
VvV P_ () )
Gc — " Tset(j + (CpIAT )0’5
m() PS dT Tset

o o - P
Pour rester du c6té de la sécurité, Waldram utilise la valeur minimale du rapport P—V pendant
S

Equation 44

2

I’évacuation. La vitesse de production d’énergie due a la réaction chimique ¢ est définie

comme la moyenne entre I’instant ou s’ouvre I’évent et ou la pression maximale est atteinte

(Leung 1986 b). Le flux massique critique pour un mélange liquide vapeur est estimé par :

0,5
G, = (d—Pj T Equation 45
dT Tset C

pl

II1.4.2  Méthodes pour les systémes hybrides non tempérés :

Pour ces systémes réactionnels il n’y a pas de méthode de dimensionnement prenant en
compte véritablement I’influence de la vapeur (aussi minime soit elle). Il est proposé d’utiliser
les calculs pour les systemes gazogenes (avec 1’hypothése de la production volumique de

vapeur négligeable devant la production volumique de gaz) [Leung et al., 1987].

Les systemes hybrides non tempérés sont justement ceux qui nous intéressent. Cela veut dire

que nous ne disposons pas de littérature pour notre probléme.
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Il1.4.3  Méthode supposant 1’évacuation monophasique : Fauske 2000

Pour les systemes hybrides Fauske [2000] propose de dimensionner 1’évent en faisant
les hypothéses suivantes :

- IIn’y a pas d’évacuation de masse réactionnelle pendant At (au turnaround m=m,)

- Le débit évacué au turnaround est monophasique (gaz).
La formule de dimensionnement de ’aire de 1’évent dans le cas d’un écoulement gazeux

critique au turnaround est :

C M ,
A= 1 m, &p (dT, RT + m, V. (dR, 9 Equation 46
0’6 lc D hvI Pmax dt max M wv mt I:)max dt max RT

Si I’écoulement gazeux est sub-critique la formule de dimensionnement devient :

Ao L|[my C, (dT, RT | (m, V. (dP, Mg 1 .
- CD hVI Pmax dt max MWV mt Pmax dt max RT 2(1_ Palm/P)

Equation 47
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IV. Méthodes de dimensionnement en similitude

Parallélement a la méthode DIERS, il existe des méthodes de dimensionnement basées
sur le principe de similitude. Les méthodes dites « en similitude », simples dans leur principe,
tentent de reproduire expérimentalement au niveau d’une maquette (reproduction du réacteur
a échelle réduite) ’ensemble des phénomenes mis en jeux a grande échelle au cours d’un

emballement de réaction.

IV.1 Principe

Les méthodes « en similitude » visent a réaliser une similitude a trois niveaux [Véchot et

al., 2006] :

- similitude de la géométrie (surtout en ce qui concerne le taux de remplissage), comme
pour toute maquette.

- similitude de la cinétique chimique : Les réactions chimiques étudiées doivent étre les
mémes aux deux échelles et se produire a la méme vitesse. Pour obtenir la méme cinétique
de réaction aux deux échelles, les échanges de chaleurs doivent étre reproduits®.

- similitude de I’hydrodynamique : C’est ce qui fait la principale différence avec la
méthode DIERS. L’hydrodynamique n’est pas évaluée par modélisation. La méthode en
similitude fait I’hypothese que 1’écoulement valable a 1’échelle réduite est représentatif de
celui qui aurait lieu a plus grande échelle et donc que 1I’hydrodynamique est similaire.

Si les trois similitudes sont respectées, alors deux réacteurs avec le méme rapport A/V

conduisent a la méme évolution de la pression avec le temps [Friedel et al., 2000]. La

technique consiste donc a déterminer le rapport A/V correct pour la maquette, celui tel que la

pression ne dépasse pas un seuil acceptable, puis a extrapoler en conservant le rapport A/V

[Harmon et al., 1970].

La Figure 10 montre les différences fondamentales entre les méthodes DIERS et les méthodes

en similitude.

11 est a noter que la chaleur évacuée par les parois du réacteur diminue quand la taille du réacteur augmente
(puisque le rapport de la surface mouillée au volume de réactif diminue et que 1’épaisseur des parois augmente)
[Friedel et al., 2000].
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similitude = Hydrodynamique

Figure 10 : Différences entre I’approche « en similitude » (méthode ONU) et la méthode

calorimétrique DIERS pour un systéme gassy

IV.2 Une méthode en similitude : la méthode ONU 10 litres

La méthode ‘ONU 10 litres’, moins répandue que la méthode DIERS, est une méthode
en similitude utilisée dans le calcul d’évent pour les décompositions de peroxydes organiques
(utilisation imposée par la réglementation UNECE). En effet, la famille des peroxydes est une
espeéce chimique trés susceptible de subir des décompositions violentes si 1’enceinte de
stockage est soumise a un apport de chaleur extérieur pour laquelle la méthode DIERS ne

conduit pas a des dimensions réalistes.

Elle préconise 1’utilisation d’un réacteur de 10 litres afin de déterminer la surface d’évent
minimale permettant de protéger un réservoir contre le risque d’éclatement en cas d’incendie.
Le but de la manipulation est de simuler un incendie en réalisant un apport d’énergie par les

résistances chauffantes et de provoquer ainsi la décomposition de 1’espéce étudice.

La section de passage de I’orifice calibré doit étre suffisante pour que la pression ne dépasse

jamais la pression maximale de service du récipient, par exemple la citerne routicre.
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La méthode ONU simule par un petit orifice ou une petite soupape 1’organe qui sert, sur les
capacités industrielles, a maintenir la pression constante lors des opérations de remplissage ou

de vidange (orifice de respiration ou « feed-bleed system »).

Remarque : Cette méthode est tres laborieuse et les mesures de sécurité a observer sont tres
lourdes (ex : distance de sécurité importante — zone pyrotechnique, manipulation a distance de

la part des opérateurs, ...).

Une copie de I’Annexe 5 du « Manuel ONU d’épreuves et criteéres » qui décrit cette technique

est disponible en Annexe.V.

IV.3 Validité du critere A/V

Quelques auteurs ont évalué expérimentalement la validité du critere d’extrapolation

A/V= constante.

De Groot et al.. [1981] étudient la décomposition du bis(3,5,5-trimethyl hexanoyl) peroxyde
(37,5% en masse) dans 1’isododécane avec deux réacteurs de 33 et 234 litres. La Figure 11
montre AP (surpression maximale par rapport a la pression d’ouverture de 1’évent) en fonction
des différents rapports A/V testés aux deux échelles. Les auteurs constatent que, a la
dispersion pres, la courbe obtenue avec le réacteur de 33 litres se superpose avec la courbe
obtenue avec le réacteur de 234 litres. Ils en concluent que le critere A/V = constante est

pertinent pour réaliser une extrapolation.

Le méme systéeme réactionnel a été testé¢ par Wakker & al. [1996] en réacteur de 8,3 litres et
par AKZO [Schuurman, 1996] en réacteur de 9 litres. Hare et al. [2001] reprennent
I’ensemble des résultats expérimentaux obtenus. L’ensemble des données récoltées
constituent un panel de mesures effectuées sur des réacteurs de 8,3 — 9 — 33 et 234 litres. La
Figure 8, que nous avons présenté en I11.3.4, montre que 1’ensemble des points expérimentaux
se place approximativement sur la méme courbe. Hare & al. confirment la validité du critére
d’extrapolation A/V = constante. Burchett [1980] montre par contre que [’utilisation de ce
critére dans le cas d’un systeme tempéré (polymérisation de chlorobutadiéne) n’est pas du

coté de la sécurité.

Plus généralement, peu de données expérimentales sont disponibles pour juger de la validité

du critére A/V pour les systémes non tempérés.
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Figure 11 : AP=f(A/V) pour la décomposition du systéme bis(3,5,5-trimethyl hexanoyl)
peroxide (37.5 %w/w) dans isododecane dans des réacteurs de 33 (e) et 234 (+) litres. (taux de

remplissage 80%). [De Groot et al., 1981]
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V. Conclusion : notre démarche

Notre étude bibliographique nous a orienté vers 1’étude des systemes non tempérés.

Cette orientation a été motivée par les éléments suivants :

- C’est un sujet qui présente un fort intérét pour les industriels concernés par le
dimensionnement d’évent. Cela a pu étre confirmé au cours des nombreuses rencontres
que nous avons eues avec eux.

- La littérature indique que les méthodes de dimensionnement basées sur la calorimétrie
adiabatique (méthodes DIERS) pour les systemes gassy peuvent éEtre largement
surdimensionnantes, alors que les méthodes en similitude fournissent des aires d’évent
plus réalistes. Le probléme de surdimensionnement des évents est particulierement
important pour la famille des peroxydes organiques (d’ou I’intérét que portent les
industriels a ce sujet de recherche).

- Dans la littérature, peu d’essais de blowdown de systémes produisant des gaz
incondensables sont disponibles. Il y a un manque de validation des méthodes proposées.

- Plus généralement, trés peu de recherches sont consacrées aux systémes gassy et hybrides
(contrairement aux systémes « vapogenes »). Il s’agit d’un domaine de recherche ou il
reste énormément de choses a réaliser tant au niveau expérimental que théorique.

Devant ce constat, nous nous sommes fixé 1’objectif d’établir une méthode de

dimensionnement qui puisse étre plus réaliste, moins surdimensionnante, tout en restant a

I’échelle du laboratoire et facile a mettre en ceuvre.

V.1.1  Définition d’une piste de recherche

Au sein des systémes non tempérés, nous choisissons dans un premier temps de
restreindre notre champ aux systémes gassy, ce qui devrait nous donner plus de chances
d’aboutir. En effet, les phénomeénes mis en jeu sont plus simples qu’en présence simultanée de

gaz incondensables et de vapeur.

Notre étude bibliographique des méthodes de dimensionnement pour les systémes gassy nous
a permis de mettre en évidence des hypothéses utilisées dans la construction des formules de
dimensionnement :

- conservation de la masse réactionnelle initiale au turnaround,
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- évaluation du débit évacué par Gygm + hypothése du contenu du réacteur homogene,

- cinétique de réaction maximale au turnaround,

- Mgma et Tpmax sONt estimés en calorimetre adiabatique.

Certaines de ces hypotheses peuvent étre irréalistes et mener au surdimensionnement.

Nous avons suivi la piste qui consiste a estimer expérimentalement la masse €vacuée au

turnaround pour :

- évaluer I'importance de sa contribution au surdimensionnement,

- prendre en compte cette masse évacuée dans les méthodes de dimensionnement d’évent, si
cette mesure peut €tre extrapolée a grande échelle.

A cette fin nous avons décidé de concevoir un dispositif expérimental a ’échelle du

laboratoire permettant :

- de réaliser des essais d’emballement de réaction d’un systéme non tempére,

- de simuler des ouvertures d’évent,

- d’obtenir des mesures en temps réel de la masse évacuée.

V.1.2 De la mesure de la masse évacuée a la construction d’un outil de
dimensionnement

L’outil que nous avons développé a 1’échelle du laboratoire est une extension du
calorimétre adiabatique VSP2. Nous nous sommes rendus compte dans le courant de notre
é¢tude que le dispositif expérimental construit pour suivre 1’évolution de la masse évacuée
constituait en lui-méme un outil de dimensionnement en similitude. Nous ’avons nommé

« Magquette a 0,1 litre ».

Nous verrons que 1’outil que nous avons congu combine les avantages des méthodes en
similitude de type ONU et des méthodes DIERS. En effet, il permet de réaliser a I’échelle du
laboratoire des essais en similitude faisant appel a moins de modéles et donc moins
d’hypotheses, ce qui le rend moins surdimensionnant que la méthode DIERS classique. Les
conditions expérimentales sont beaucoup moins lourdes que pour la méthode ONU qui, du
fait des masses réactionnelles testées (une dizaine de kg au maximum), est trés difficile a
mettre en ceuvre et nécessite des mesures de sécurité particulierement lourdes (périmétre de

sécurité, zone pyrotechnique).

Les objectifs de la maquette a 0,1 litre sont les suivants par ordre de priorité :
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détermination directe du rapport A/V nécessaire a la protection d’une enceinte : cela
implique un travail de validation de 1’outil permettant de déterminer si les A/V obtenus
restent du coté de la sécurité

mesure de la masse évacuée : I’observation des historiques de masse évacuée permettra de
juger du réalisme des hypothéeses de la méthode DIERS classique.

compréhension des phénomenes qui ont lieu lors d’un essai d’emballement avec ouverture
d’évent.

obtention d’informations expérimentales sur le déroulement d’un blowdown pour pouvoir
discuter I’importance de chacune des hypothéses surdimensionnantes de la méthode

DIERS classique.
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PARTIE B :
ETUDE EXPERIMENTALE
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Le calorimetre adiabatique VSP2 est congu pour réaliser des emballements de réaction
dans volume donné (la cellule de test ou I’enceinte de confinement), pour caractériser les
comportements thermodynamique et chimique. L’idée que nous avons suivie consiste a
transformer cet appareil en une maquette de réacteur muni d’un évent, qui reproduit en
similitude approchée a la fois les comportements thermodynamique et chimique du systéme
réactionnel mais aussi I’hydraulique dans le réacteur (level swell) et dans 1’évent (écoulement
diphasique), et donc aussi I’évacuation de masse pendant le blowdown. Cette transformation
passe par I’ajout d’une ligne destinée a simuler 1’évent de sécurité, ainsi que I’évent de

respiration (feed-bleed system).

A Vlorigine nous avions réalis€ cette maquette avec comme seul objectif d’évaluer
I’importance de la masse évacuée comme facteur de surdimensionnement d’ou I’installation
d’un systeme de mesure de la masse évacuée. Mais il nous est vite apparu qu’elle pouvait

servir d’outil de dimensionnement en similitude, comme le réacteur ONU 10 litres.
Cette partie a deux objectifs :

- la mise au point de la maquette a 0,1 litre : dans le premier chapitre nous réalisons une
description détaillée de la maquette a 0,1 litre. La technologie mise en ceuvre pour la
réalisation des essais d’emballement de réaction avec ouverture d’évent, appelés « essais
blowdown » et des mesures dynamiques de masse évacuée est décrite.

- D’étude expérimentale d’un systéme non tempéré avec le calorimetre adiabatique VSP2 et
avec la maquette a 0,1 litre. La réaction de décomposition de 1’hydroperoxyde de cumene

(HPOC) a été retenue a cet effet.

52



I. Magquette a 0,1 litre

L’outil que nous avons construit est une extension du calorimétre adiabatique Vent
Sizing Package II (VSP2). Nous avons réalisé les travaux suivants :
- amélioration de la technologie du VSP2,
- ajout d’une ligne de respiration et d’une ligne d’évent de sécurité permettant de réaliser en
similitude le blowdown sur un réacteur,
- ajout d’un systéme de mesure en temps réel de la masse réactionnelle évacuée au cours de
I’emballement.
Le VSP2 modifié et étendu constitue ce que nous avons appelé « Maquette a 0,1 litre ».
L’objectif ultime de cet outil est d’obtenir directement la valeur de rapport A/V nécessaire

pour protéger I’installation a grande échelle.

I[.1 L’outil de base : le VSP2 et les améliorations

I.1.1 Principe et description

Le Vent Sizing Package Il (VSP2) est un calorimétre adiabatique de réaction
commercialis¢ par Fauske Associates (FAI). Il est destiné a 1’¢tude d’emballements de
réactions dans le but d’obtenir les données nécessaires au dimensionnement d’évents. La

Figure 12 montre le schéma du calorimétre.

Les conditions du procédé ou les dérives de celui-ci sont reproduites dans une cellule
métallique cylindrique d’environ 110 ml sous agitation, elle-méme placée dans une enceinte
de confinement de 4 litres en acier inoxydable qui présente une pression de service de 130
bar. La paroi de faible épaisseur de la cellule (0,13 mm) lui confére une capacité thermique
faible devant celle de 1’échantillon (le fournisseur indique qu’un coefficient d’adiabaticité ¢
de I’ordre de 1,05 a 1,08 peut étre facilement obtenu pour des charges de 80 g d’échantillon

liquide ou solide).

Le chauffage de 1’échantillon est assuré par une résistance chauffante directement en contact

avec la cellule, qui constitue le four principal.

Le VSP2 permet la réalisation d’emballement en conditions adiabatiques grice a une autre

résistance chauffante, qui englobe la cellule de mesure et constitue le four de garde. Le
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systéeme de régulation de température maintient la température du four de garde égale a la

température de 1’échantillon. L’adiabaticité est ainsi approchée.

La réaction d’emballement puis le blowdown conduisant a des variations rapides et
importantes de la pression dans la cellule de réaction, 1’éclatement ou 1’écrasement de cette
dernicre est évité grace a la régulation de la pression dans I’enceinte de confinement (enceinte

de 4 litres) par un systéme d’injection d’azote.

A : Enceinte de confinement de 4 litres

B : Connecteurs électriques du four de garde

C : Thermocouple T1 mesurant la température du
liquide

D : Thermocouple T2 mesurant la température du
four de garde

E : Connecteurs ¢électriques du four principal

F1 + F2 : Four de garde permettant 1’adiabaticité

G : four principal

H : Disque de calorifuges

| : Vanne trois voie (bypass et injection des
réactifs)

J : Disque de rupture de I’enceinte de confinement
(taré a

K : Barreau magnétique

L : Cellule de test

Figure 12: Enceinte de confinement contenant une cellule fermée
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Les paramétres suivants sont enregistrés en permanence pendant 1’essai : la température de

1’échantillon et du four de garde (respectivement T; et T,) ; la pression dans la cellule et dans

I’enceinte de confinement (respectivement P; et Py).

Notre objectif étant de réaliser des essais qui simulent a 1’échelle I’emballement et le

blowdown associ¢, nous avons utilisé¢ le VSP2 avec des cellules de réaction ouvertes vers

I’extérieur de I’enceinte de 4 litres : les cellules type blowdown (Figure 13). Ces cellules

constituent le réacteur dans lequel I’emballement a lieu a I’échelle du laboratoire.

[.1.2 Incertitudes inhérentes au calorimetre d’origine

Figure 13: Cellule type blowdown

1.1.2.1 Incertitudes

» Mesure de pression et de température :

Type de capteur Gamme Résolution
Mesure de pression Réluctance variable 0-140 bar +0,0337 bar
Mes1’1re de Thermocouple type K 0°Ca 1372°C +0,3°C
température

» Masse réactionnelle injectée

Le mélange réactionnel est préparé dans des béchers en verre puis transvasé dans la

seringue d’injection du VSP2. L’incertitude sur la masse réactionnelle injectée dans la cellule

est évaluée a :

» Volume de la cellule

5m injectée

m

injectée

=1% au maximum
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Une incertitude sur le volume de la cellule, vient du fait que celle-ci a des parois fines et
qu’elle peut étre sujette a des variations de volume dues a la différence de pression entre

I’intérieur de la cellule et I’enceinte de confinement (AP) pendant un essai.

Le volume d’une cellule neuve varie de 3% pour AP = 2 bar (P1 > P2), ce qui correspond au

AP moyen en cours d’un essai de blowdown.

évcellule =39

cellule

En cas d’emballement trés violent (lorsque la vitesse de montée en pression de 1’enceinte est
tres inférieure a celle de la cellule), le gonflement de la cellule peut aller jusqu’a 23% de son

volume initial (110 ml a 135 ml).

[.1.2.2 Ecart a ’adiabaticité

Le calorimetre n’est pas parfaitement adiabatique. Les parois de la cellule de mesure
absorbent une partie de la chaleur dégagée par la réaction. Les mesures de température et de
vitesse de montée en température doivent étre corrigées d’un facteur ¢ surtout dans le cas de
mesures destinées a étre utilisées avec les méthodes de dimensionnement :

m

+m

échantillonC P échantillon Ce"“'ec P cellule

m

échantillon C P échantillon

Le facteur ¢ est donc fonction du taux de remplissage de la cellule. Plus le taux de
remplissage diminue, plus le facteur ¢ augmente. La Figure 14 montre 1’évolution de ¢ en
fonction du taux de remplissage. Nous avons pris comme exemple une cellule fermée remplie
d’eau (C, eau = 4180 J/kg, C, cellule = 500 J/kg, masse cellule = 0,037 kg). On peut voir
qu’un facteur d’adiabaticité inférieur a 1,1 peut étre obtenu en travaillant a des taux de
remplissage supérieurs a 40%. Il est généralement plus fort pour d’autres fluides ayant un C,

plus faible que I’eau.
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Figure 14 : Variation du facteur d’adiabaticité en fonction du taux de remplissage ;

liquide utilisé : eau

I.2  Ajout des lignes d’évent

Nous avons ajouté au calorimétre d’origine, monté avec une cellule de type blowdown,

un dispositif permettant de simuler des ouvertures d’évent.

1.2.1 Principe et description

Nous avons voulu reproduire a 1’échelle du VSP2, les deux systémes d’évacuation
présents sur les réacteurs ou réservoirs chimiques (enceinte de stockage, citerne de transport) :
- I’évent de sécurité lui-méme (le disque de rupture), qui s’ouvre lorsque la pression dans

le réacteur atteint une valeur seuil permettant ainsi I’évacuation du mélange diphasique.

- I’orifice de respiration (feed-bleed system) destiné a éviter les éventuelles variations de
pression lors du remplissage (ou de la vidange). Cet orifice est ouvert en permanence. Il
est nettement plus petit que I’évent de sécurité et il est supposé n’évacuer que du gaz.

Sur notre outil, le disque de rupture est simulé¢ par ’installation d’une ligne « principale »

d’évacuation appelée ligne d’évent qui permet I’ouverture de la cellule vers 1’extérieur lorsque

la pression dans la cellule atteint une valeur de consigne (souvent 4,5 bar) et la simulation de
différentes aires d’évent. L’orifice de respiration est simulé¢ par une deuxiéme ligne

d’évacuation appelée ligne de respiration (Figure 15 et Figure 16).

[.2.1.1 Ligne d’évent

La sortie principale de la cellule blowdown est prolongée (a I’extérieur de 1’enceinte de

4 litres) par la ligne d’évent. Cette ligne est réalisée par une conduite en acier inoxydable de
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diamétre extérieur 3,18 mm (1/8”) et de diamétre intérieur 1,76 mm. Elle comporte une
¢lectrovanne a boisseau sphérique %4 de tour (Cv = 0,15) de type « tout ou rien » suivie d’une
vanne de réglage (vanne a pointeau ; Cv < 0,03 ). Elle se termine par une spirale en PTFE
perforée sur toute sa longueur de facon a diffuser le jet de mélange liquide/gaz évacué (voir
1.2.4). Lorsque la pression dans la cellule de test atteint la pression Ps, un signal d’ouverture
est envoy¢ par le logiciel de pilotage a I’¢électrovanne "4 de tour permettant ainsi I’ouverture
de la cellule vers I’extérieur. Le débit évacué est fonction du réglage de la vanne pointeau.
Cette vanne est destinée a simuler une tuyere idéale, lui-méme représentatif de 1’évent. Nous
nous sommes arrangés pour que ce soit I’endroit ou la perte de charge est la plus importante.

: &l Vanne pointeau

I‘ ‘ . ~ ?eeslairggtligi @
Vanne % tours

manuelle

A= 9
B Enceinte de confinement

Actionneur
pneumatique

Ligne de
respiration |

Ligne » -
= d'évent anne pointeau

Electrovanne de la ligne d’évent

Y4 tours

Figure 15 : Ligne d’évent et ligne de respiration

1.2.1.2 Ligne de respiration

Un piquage sur la ligne d’évent avant 1’électrovanne Y4 de tour est réalisé pour mettre en
place la ligne de respiration. Celle-ci est composée d’une vanne tout ou rien manuelle suivie
d’une vanne de réglage (vanne a pointeau) ayant toutes les deux les mémes caractéristiques
que les vannes de la ligne d’évent. En général la vanne pointeau de la ligne de respiration est
beaucoup plus fermée que celle de la ligne d’évent. Lors de 1’emballement, la ligne de
respiration permet de laisser s’échapper les gaz produits par la réaction de décomposition pour
maintenir une pression proche de la pression atmosphérique. La pression dans le réacteur
n’augmente que quand la ligne de respiration ne permet plus d’évacuer les gaz produits

suffisamment rapidement.
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1.2.2 Caractérisation

L’objectif de notre installation est de déterminer directement le rapport A/V nécessaire
pour protéger I’installation a grande échelle. Cependant, le dispositif d’évacuation que nous
avons mis en place est constitué¢ d’un ensemble d’élément différents (conduite de 1/8°’, vanne
tout ou rien et vanne pointeau) qui fait que celui-ci reste relativement différent du disque de
rupture apres ouverture. Le choix de notre dispositif résulte de plusieurs raisons :

- Nous souhaitons que la plus grande partie de la perte de charge soit réalisée dans la vanne
pointeau.

- La difficulté¢ technologique et les délais qu’impliquent la réalisation d’un disque de
rupture ou d’un orifice réel de diametre intérieur de I’ordre du dixieme de millimétre de
diameétre.

- La nécessité de disposer d’un panel d’orifice de diametres différents et de passer de I’'un a
’autre.

Devant ce constat, il nous a paru acceptable de raisonner en terme de tuyére idéale

équivalente. Plus précisément, pour chaque réglage de la vanne pointeau, nous avons cherché

a déterminer le diametre de la tuyere idéale s’approchant le plus de notre installation en terme

de capacité de dépressurisation. C’est ce qu’on appelle « caractérisation de la ligne

d’évacuation ».

[.2.2.1 Méthode

La caractérisation consiste dans un premier temps a mesurer la capacité de
dépressurisation de la ligne d’évent en écoulement gazeux (N,) pour un réglage donné de la
vanne pointeau (mesuré en nombre de tours d’ouverture). Un modéle d’écoulement est ensuite
utilisé pour évaluer le diamétre de la tuyere équivalent permettant d’obtenir la méme capacité

de dépressurisation que notre ligne d’évent.

Concretement, il s’agit de déterminer le diameétre de la tuyere idéale qui donnerait

approximativement la méme courbe m = f (P) que la ligne d’évent avec de 1’azote.

a) Mesure de la capacité d’évacuation de la ligne d’évent

Le protocole suivant a été choisi :
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- la cellule est reliée a I’enceinte par le bypass. Le volume de I’ensemble enceinte + cellule
est préalablement déterminé en tenant compte de la présence du calorifuge (soit Ve = 3,7
litres). D’ou P =P1 = P2

- Réglage de la vanne pointeau a un nombre de tours d’ouverture donné (entre 2 tours et la
pleine ouverture, soit 10 tours)

- Pressurisation de I’enceinte (environ 13 bar).

- Ouverture de I’¢électrovanne tout ou rien pour permettre le passage du gaz dans la ligne
d’évent. (La ligne de respiration reste fermée).

- Suivi de la diminution de pression de I’enceinte puis conversion en débit massique de gaz
évacué.

En considérant la température et le volume de I’enceinte comme constants et en faisant

I’hypotheése du gaz parfait, la conversion de la vitesse de dépressurisation de 1’enceinte en

débit massique de gaz est réalisée par la formule suivante :

_dm_ VM, (dP
dt

=4t = RT —j = f(P) Equation 48

Avec

La courbe expérimentale m = f (P) de la ligne d’évent est ainsi obtenue.

b) Mesure de la capacité d’évacuation de la ligne de respiration
La méme méthodologie est utilisée pour la ligne de respiration. Cette ligne évacue de
tres faibles débits. C’est pour cela que la mesure du débit d’azote est réalisée en
dépressurisant seulement la cellule de réaction (ce qui donne des valeurs de dP/dt plus

facilement mesurables).

Remarque : la régulation automatique de la pression dans I’enceinte est préalablement activée.

c) Modele d’évacuation a travers une tuycre idéale.
Le régime d’écoulement d’un gaz parfait a travers une tuyere idéale peut étre subcritique
ou critique selon le rapport entre pression en aval (Pup,) et en amont de la tuyere (P = P1 =

P2) [Idelchik, 1994].

P P ) 7 (y+1)
La valeur critique du rapport ( am j est donnée par : [—"“m j = =
P critique V4 +1

v : rapport des capacités calorifiques (Cy/Cy)
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) ) . P
Pour I’azote et les autres gaz diatomiques, y=1,4 d’ou : (ﬂj ~ 0,53
critique

On considére donc que le débit d’évacuation est critique pour P> 1,9 bar et subcritique pour

P1 < 1,9 bar. Le débit d’évacuation est alors donné par les relations suivantes :

[ j ’
Meritiqee = A7 P oy [L]y Equation 49
y+1
o P 21y =) (y+1)/y ’
M subcritique = A 2—]//09 P (ﬂJ - (ﬂj Equation 50
V- P P

Particularité de la ligne de respiration :

L’outil de dimensionnement a 0,1 litre devant étre comparé a la méthode « ONU 10
litres », I’objectif est d’obtenir une ligne de respiration ayant les mémes caractéristiques en
terme de capacité d’évacuation qu’un orifice idéal de 1 mm de diamétre sur un réacteur de 10
litres.

Nous assimilons cet orifice a un orifice ayant un coefficient de décharge ou coefficient de
striction de 0,6 (Cp = 0,6). Ce coefficient est associé a la forme locale de I’orifice qui peut

introduire une vena contracta. La section de passage du fluide est exprimée par

CD
dt 0 Litres dt ellule

(rhj RT (mj RT
10 Litres Cellule

d’ou =
VlO Litres M W V M

9 Cellule " " wg

geométrique *

Le débit massique a travers un orifice de 1 mm ((mj ) est calculé par les modeles
10 Litres

d’écoulement décrits ci-dessus (en prenant en compte Cp). Le débit massique d’évacuation a

obtenir a 1’échelle de la cellule ((mj ) du VSP2 est donné par la relation suivante :
Cellule

L] L] V ,
(mj = (mj _cellule Equation 51
Cellule 10 Litres VlOLitres
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1.2.2.2 Résultats
a) Ligne d’évent
La Figure 18 représente les mesures obtenues pour une expérience de dépressurisation
de I’enceinte de 4 litres avec la vanne de réglage ouverte a 2 tours (correspond a 1’essai D,

B.I1.3.1). Nous constatons que, pour ce réglage, la ligne d’évent simule bien une tuyere idéale

de 0,38 mm de diamétre. Nous avons estimé 1’incertitude de I’ajustement a £0,005 mm.

30

25 | -+ Experience (Vanne de réglage : 2tours) .. ____ .. _____________

— Modéle tuyére idéale 0,38 mm

20 A

15 ~

10 A

Débit massique (g/min)

|

|

|

|

|

|

|

:

6 8 10 12 14 16
Pression (bar)

Figure 18 : Comparaison expérience et modele d’orifice idéal pour la ligne d’évent

La Figure 19 rassemble les diametres de tuyeres idéales équivalentes obtenues pour les
différentes ouvertures de la vanne pointeau testées, ainsi que les barres d’erreur associées.
Deux configurations ont été testées (Tableau 2). La différence entre les configurations se situe
au niveau de la longueur de la ligne d’évent et au niveau de la vanne utilisée (les deux vannes

étant de méme type : Swagelok SS4MG).

Longueur de la ligne d’évent Vanne pointeau SS-4MG
Configuration A 70 cm Vanne n°1 (ouverture maximale 10 tours)
Configuration B 50 cm Vanne n°2 (ouverture maximale 9,5 tours)

Tableau 2 : Configuration des lignes d’évent testées

Les résultats montrent que, d’une configuration a 1’autre, on obtient approximativement les
mémes débits massiques de gaz et donc les mémes diamétres équivalents. Cela nous permet

de dire qu’une différence de 1’ordre de la dizaine de centimetres sur la ligne d’évent ne
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semble pas avoir d’influence perceptible sur le débit d’évacuation (ce qui est logique tant que

I’essentiel de la chute de pression a lieu dans la vanne).

0,0008 +
0,00075 : I ¥
E 00007 - ! %
|5 I
20,0005 - i
> T
2 I
Z  0,0006 - -
L
[} . .
=] | = Configuration A
,g 0,00055 i
.‘DE 0.0005 - Configuration B
' T
0,00045 + t
)
0,0004 T T T T T T T T 1
2 3 4 5 6 7 8 9 10 11

Nombre de tours d'ouverture de la vanne de réglage

Figure 19 : Diamétre de tuyere idéale équivalente en fonction de 1’ouverture de la vanne
pointeau
b) Ligne de respiration

La Figure 20 montre le débit d’azote obtenu en ouvrant la vanne de réglage de la ligne
de respiration a 3/8°™ de tour. Le débit massique d’azote calculé par le modéle d’écoulement
a travers un orifice de 1 mm de diametre (avec Cp = 0,6) sur un réacteur de 10 litres est

¢galement représenté.

On constate que le modele d’écoulement a travers un orifice idéal ne représente pas

correctement les données expérimentales.
La ligne de respiration ne permet pas de simuler correctement 1’orifice de 1 mm.

Cet écart peut s’expliquer par le fait qu’une faible ouverture de la vanne de réglage de la ligne
de respiration fait que celle-ci engendre la quasi-totalité de la perte de charge. La géométrie

de la vanne étant ¢loignée de celle d’un orifice idéal, il n’est pas étonnant d’obtenir des

courbes m= f(P)tres différentes. On peut soupgonner que la dimension du passage libre

varie avec la pression (effet soupape).
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Figure 20 : Comparaison expérience et modele d’orifice idéal pour le ligne de respiration

L’ouverture de la vanne de réglage a 3/8°™ de tour a été choisie car c¢’est celle qui s’écarte le
moins du modé¢le dans la plage de pression de fonctionnement de la ligne de respiration (0 et

4,5 bar).

.23 Incertitude sur A/V

La maquette a 0,1 litre doit permettre de déterminer directement le rapport A/V. Il est
donc important de connaitre ’incertitude avec laquelle nous déterminons le A/V de notre

installation.

La Figure 21 présente le rapport de ’aire de la tuyere équivalente sur volume de la cellule en

fonction du nombre de tour d’ouverture de la vanne de réglage de la ligne d’évent.

L’incertitude, pour des erreurs non liées, est évaluée par :

2 2
SAV _ \/(ﬂj + 2[@j = (0,03 +2(0,026)* ~ 4,7% = +2,3%
AN Vv D
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Figure 21 : A/V en fonction du réglage de la vanne pointeau (barre d’erreur a + 2,3 %)

1.2.4 Améliorations apportées a I’outil de base

Lors d’un blowdown, les vitesses de pressurisation et de dépressurisation de la cellule
de réaction peuvent étre trés importantes. Pour éviter le gonflement et I’écrasement de la
cellule de réaction, il est primordial d’augmenter les performances en pressurisation et en

dépressurisation de ’enceinte de 4 litres.

Dans la configuration standard du VSP2 (c'est-a-dire celle qui nous a été installée par FAI),
I’alimentation en azote est réalisée avec une bouteille d’azote de 50 litres a 200 bar connectée
a un détendeur dit a « haut débit ». La vitesse maximale de pressurisation de I’enceinte de
confinement pour une pression de sortie du détendeur de 70 bar est d’environ 6 bar/s. Cette
vitesse est beaucoup moins importante que celle qui a lieu dans la cellule de réaction
lorsqu’elle est le siege d’une réaction violente (il nous est arrivé d’atteindre 16 bar/s)
provoquant le gonflement et 1’éclatement de la cellule de réaction.

Un probléme analogue se pose lors de dépressurisation de la cellule. L’installation classique
du VSP2 offre une vitesse de dépressurisation de 1’enceinte de 4 litres beaucoup moins
importante que celle de la cellule en simulation de blowdown (surtout apres le second pic ou
la pression peut étre trés élevée). Dans ces conditions la dépressurisation de la cellule

s’accompagne de 1’écrasement de celle-ci.

Les solutions suivantes ont ét¢ adoptées :
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Apres test de plusieurs configurations, 1’utilisation d’une capacité tampon (une bouteille
d’azote) entre le systeme ‘bouteille d’azote - détendeur’ et le VSP s’avere efficace pour
augmenter la vitesse de montée en pression de ’enceinte de confinement (Figure 16). On
arrive a atteindre une vitesse de montée en pression de 15,5 bar/s en fixant la pression de
sortie du détendeur a 70 bar.

Une deuxieme ligne de dépressurisation branchée directement sur 1’enceinte de 4 litres est
installée (Figure 16). L’ouverture et la fermeture de cette ligne supplémentaire sont
réalisées par une électrovanne pneumatique fonctionnant sur le méme signal que le
systéme de dépressurisation originel du VSP2. La vitesse de dépressurisation de I’enceinte
de 4 litres est ainsi augmentée.

A titre d’exemple, la Figure 22 illustre 1’évolution de la pression dans 1’enceinte de 4 litres en
phase de dépressurisation, la pression initiale étant d’environ 11 bar. Avec la ligne standard
de dépressurisation du VSP2 le temps nécessaire pour vider complétement ’enceinte de 4

litres est de 120 secondes ((dP/dt)pa=10 bar = 14 bar/min). Avec 1’ajout de la ligne secondaire,
ce temps passe a 6 secondes ((dP/dt)pa=10 bar = 275 bar/min).

|
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10 A " |
:\ ‘
8 1o 7:7 ”4 777777 (dP/dt)PZZIO bar = 275 bar/mln 777777777777777
: ‘s !
— = > |
g S |
8 6 - - % |
o~ L * |
& : “~
4 - . o !
: .'%‘ !
[ ] 00. |
21 :. '\"”0.,
- | 00000000,
0 T 1 T T
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Temps (S)

\ + Ligne standard VSP2 = Ligne standard + ligne supplémentaire\

Figure 22 : Amélioration de la vitesse de dépressurisation de I’enceinte de confinement de 4

litres avant et apres installation d’une ligne supplémentaire d’évacuation

I.3  Ajout du systeme de mesure de masse €vacuée

Nous voulons mesurer en temps réel la masse évacuée de la cellule blowdown. Cette

masse est que I’ordre de quelques dizaines de grammes.
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[.3.1 Principe et description

Le systeme de mesure de masse que nous avons retenu [Testa, 2005] est constitué¢ d’une
colonne en verre de 1 metre de hauteur et de 5 cm de diamétre intérieur placée en aval de la
ligne d’évent. Elle contient une quantité d’eau (environ 1/3 de la hauteur) qui sert a refroidir
le milieu réactionnel pour y arréter la réaction (« trempe »). La spirale perforée en PTFE qui
termine la ligne d’évent est immergée dans 1’eau de la colonne. Elle sert a réduire la taille des
bulles formées, pour que I’eau soit moins violemment agitée. Une dispersion du jet
diphasique permet également d’améliorer 1’efficacité de la « trempe » du mélange réactionnel
évacué (refroidissement brusque pour stopper une réaction chimique).

Lors de I’emballement et apres ouverture de la ligne d’évent la masse réactionnelle évacuée
est récoltée dans la colonne en verre. Celle-ci, moins dense, vient s’accumuler a la surface de
I’eau, ce qui fait varier la pression statique au bas de la colonne. L’expérience a montré que le

produit organique évacué de la cellule de mesure n’est pas soluble dans 1’eau.

Un capteur de pression différentielle 0-100 mbar de type piézorésistif est connecté entre le
haut et le bas de la colonne. La précision de la mesure est évaluée a 0,5% de I’étendue de

mesure, c'est-a-dire 0,5 mbar.

Ligne de
respiration

Spirale perforée
en PTFE

= Vanne pointeau
— . ) £
de la ligne d’évent

Capteur de pression
différentielle

Figure 23 : Systéme de mesure de masse par pression différentielle
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L’acquisition de la mesure du capteur de pression différentielle est réalisée grace a un
indicateur WEST ¢équipé d’une interface de communication avec un PC. Le logiciel

d’acquisition Labview est utilisé pour I’enregistrement des données”.

La masse de liquide évacuée de la cellule est donnée par :

mP = pproduitAh

produit

i o[ AP —AP
Section = Sect|0n[ measured OJ
g

Le défaut de cette mesure n’est pas I’incertitude au sens classique, mais la faible résolution
(0,1 mbar, pour une mesure typique de 1 mbar), d’ou les marches d’escalier de m(t). Ce

probléme a récemment été€ résolu par mon successeur.

1.3.2 Résultats obtenus

La Figure 24 montre I’évolution de la masse évacuée et de la pression dans la cellule
(P1) obtenue lors de I’emballement d’une solution d’hydroperoxyde de cuméne a 30% (en
masse) dans du 2,2,4-trimethyl-1,3-pentanediol diisobutyrate (essai F, B.II.3). L’origine des

temps correspond a I’ouverture de la ligne d’évent.

On constate que la mesure de masse n’est pas du tout bruitée malgré la turbulence créée par
I’évacuation. En effet, la spirale perforée en PTFE permet de disperser le jet diphasique
évacué et donc d’éviter la formation des poches de gaz ou de trop grosses bulles qui se
formaient auparavant dans la colonne. Ces grosses bulles peuvent faire augmenter le niveau
de liquide par a-coups brusques et donc générer des perturbations sur la lecture de la pression
différentielle au bas de la colonne. Elles peuvent méme é&tre a ’origine de projections de

liquide hors de la colonne.

Le systéme d’acquisition a une résolution de 0,1 mbar sur la mesure de pression différentielle.
La mesure de la masse a par conséquent une résolution de 1,62 gramme. Les historiques de
masse évacuée obtenu sont par conséquent une succession de paliers. Pour avoir un profil de

masse évacué « lissé » nous avons tracé pour chaque essai une courbe de moyenne mobile.

* Nous avons envisagé de mesurer cette pression en utilisant I’une des voies qui restent disponibles dans le
systtme VSP2 (P3 ou P4), mais il s’est avéré que les capteurs de ce systéme (marque : Validyne ; type :
réluctance variable) fonctionnent trés mal pour les faibles gammes (grosse dérive, transitoires non
significatifs...). La contrepartie est I’utilisation de 2 logiciels en paralléle avec les difficultés de synchronisation
que cela pose (incertitude sur cette synchronisation estimée inférieure a 1 seconde).

70



9)

_ o
®
‘O
S 3
C
S g
a o
Q
s @
o @
=

Temps (s)
—+ Pression = Masse évacuée Masse évacuée moyenne mobile

Figure 24 : Exemple de mesure de masse évacuée (essai F)

Notre objectif étant d’associer la mesure de masse évacuée a ce qui se passe dans la cellule, il
est indispensable d’évaluer I’intervalle de temps entre le moment ou le mélange réactionnel
sort de la cellule et celui ou il arrive dans la colonne de verre. On peut s’en faire une idée
grace a un essai blowdown avec le méme systéme réactionnel que 1’exemple précédent, mais
ou I’évacuation est uniquement gazeuse entre les deux pics et pendant une partiec de la
dépressurisation du second pic. La Figure 25 représente une partie particuliere de I’essai : la
phase de dépressurisation du deuxiéme pic de pression. Nous pensons que ’accident sur le
profil de pression dans la cellule indique le passage d’un écoulement monophasique a un
écoulement diphasique. La masse évacuée dans la colonne de verre n’est détectée que 1,3
secondes plus tard. Ce temps donne une approximation du temps de transport du mélange
diphasique entre la cellule et la colonne de verre (a I’incertitude sur la synchronisation pres et
méme si ce délai dépend de la pression dans la cellule). On peut donc parler de mesures quasi-

instantanées de la masse évacuée.
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Figure 25 : Délai approximatif de transport entre la cellule de mesure et la colonne de verre

(Essai K, 11.3)

[.4 Description d’un essai blowdown

Nous allons donner une description d’un essai type d’emballement. Nous avons réalisé
I’ensemble de nos essais blowdown en mode simulation incendie (0,0083 °C/s (5 °C/min)) et
avec une pression d’ouverture de la ligne d’évent de 4,5 bar. Une justification des conditions
d’emballement et du protocole utilisé sera faite plus loin (B.II.1.2).

La réalisation d’une expérience comporte les principales étapes suivantes :

- montage de la cellule et mise en place dans le réacteur selon le protocole indiqué par le
fabricant du VSP2,

- vérification de 1’étanchéité de la cellule et de 1’enceinte de 4 litres,

- caractérisation de la ligne d’évent et de la ligne de respiration selon le protocole indiqué
en B.1.2.2 (systématiquement a chaque expérience, a cause des évolutions observées,
B.1.5.1.2),

- insertion de la masse réactionnelle dans la cellule par aspiration (vide partiel
préalablement réalisé),

- lancement du logiciel VSP de mesure et de controle d’un essai,

- activation du four de garde (il le restera au cours de tout 1’essai pour limiter les pertes

thermiques),
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- chauffage du mélange de 20°C a 82°C par le four principal a 60% de la puissance
maximale (32 Watts x 60% = 19,2 Watts) ce qui correspond a 3 2 5 °C/min,

- changement de la consigne de puissance du four principal afin d’obtenir une vitesse de
montée en température de 0,0083°C/s. Cette puissance est maintenue constante jusqu’a la
fin de I’emballement,

- ouverture de la ligne de respiration (seulement quand P1 a légerement augmenté afin
d’éviter toute remontée de 1’eau de la colonne en verre),

- ouverture de la vanne de la ligne d’évent par le logiciel quand la pression dans la cellule
(P1) atteint 4,5 bar (les raisons du choix de cette pression d’ouverture sont expliquées en
B.IL.).

- Arrét du four principal peu apres le second pic de pression.

A la fin d’une expérience, la cellule de mesure est récupérée et lavée a 1’éthanol. Elle est

réutilisable pour plusieurs essais.

La durée d’un essai est d’environ 3 heures. La Figure 26 illustre le déroulement total d’un
essai d’emballement d’une solution de hydroperoxyde de cumeéne a 30% (en masse) dans du
2,2 4-trimethyl-1,3-pentanediol diisobutyrate. Le taux de remplissage initial de la cellule est
65%. La vanne de réglage de la ligne d’évent est ouverte a 3 tours et celle de la ligne de

respiration a 3/8 de tours.
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Figure 26 : Déroulement type d’un essai (essai F)
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On constate que I’emballement en lui-méme est trés court (de I'ordre de la minute).

L’évacuation de la masse réactionnelle se fait sur environ 2 minutes (Figure 24).

Dans une situation industrielle d’incendie toute la phase a dT/dt=0,5°C/min (environ 2 heures
et demi) pourrait €tre mise a profit pour tenter d’éviter I’emballement (lutte contre 1’incendie,

vidange vers un réacteur non exposé a I’incendie ...).

Pour chaque expérience, nous filmons le dégagement liquide et gazeux dans la colonne de
verre. Méme s’ils n’ont pas vraiment apporté a la compréhension, ces enregistrements ont

permis de reconstituer des séquences d’événements pendant un blowdown.

[.5 Limites d’utilisation de I’outil et points a améliorer

L’analyse des problemes associés aux lignes d’évacuation, au systeme de mesure de
masse évacuée et aux fuites thermiques nous a permis la mise en évidence des limites

d’utilisation de la maquette 0,1 litre ainsi que les points a améliorer.
[.5.1 Ligne d’évent

I.5.1.1 Gamme de diametres équivalents simulables

La ligne d’évent permet actuellement de simuler une gamme de diamétre de tuyere
idéale équivalente de 0,4 a 0,72 mm. Des essais réalisés avec des mélanges réactionnels plus
réactifs (solutions concentrées en peroxyde par exemple) peuvent nécessiter des capacités
d’évacuation plus importantes. L’augmentation de cette gamme est alors nécessaire. Cela
pourra étre réalisé en installant une ligne d’évent composée de conduites en inox et de vannes

de diametre intérieur plus important.

[.5.1.2 Problémes associés a 1’utilisation de vannes de réglage

La Figure 27 montre deux séries d’essais de caractérisation du diamétre de tuyere idéale
équivalente :
- La premiere série est réalisée avec la ligne d’évent comportant une vanne de réglage
neuve.
- La seconde série est réalisée avec la méme ligne d’évent mais aprés 4 essais de type

blowdown. La vanne de réglage a donc été soumise a de hautes températures (> 250°C).
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Figure 27 : Effet du vieillissement de la vanne de réglage de la ligne d’évent

Cet exemple montre que le choix d’un nombre précis de tours d’ouverture de la vanne de
réglage ne garantit pas la reproductibilité du débit d’évacuation et donc du diamétre de tuyere
idéale équivalente (entre 6 et 9 tours). En effet, les vannes s’abiment rapidement,
probablement a cause des hautes températures auxquelles elles sont soumises. Celles-ci sont

faites pour étre utilisées entre -23°C et 204°C.

Cela rend la caractérisation systématique de la ligne d’évent (et de la ligne de respiration)
obligatoire avant chaque essai. Cette étape systématique ajoute une certaine lourdeur a la
réalisation d’un essai. L’emploi d’orifices calibrés de 1’ordre du dixiéme de milliméetre de

diametre serait plus adapté a la maquette a 0,1 litre.
[.5.2 Ligne de respiration

[.5.2.1 Reproductibilité et caractérisation

On ne peut pas parler de diametre d’orifice idéal équivalent (1.2.2.2). Notre ligne de
respiration ne simule pas correctement la présence d’un orifice de 1 mm de diamétre sur un

réacteur de 10 litres.

Les réglages fins de la vanne pointeau (vanne de réglage) de la ligne de respiration sont
difficiles a réaliser ce qui induit un probléme de reproductibilité. De plus, cette vanne connait

les mémes problémes que celle de la ligne d’évent.
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1.5.2.2 Taux de remplissage

Les essais d’emballements a un taux de remplissage initial supérieurs a 80% ne se
déroulent pas correctement. Nous avons constaté cela grace a trois essais d’emballement
d’une solution de hydroperoxyde de cumene a 30% (en masse) dans du 2,2,4-trimethyl-1,3-
pentanediol diisobutyrate’ avec des taux de remplissage initiaux de 90%. Le Tableau 3
montre les conditions expérimentales appliquées pour ces essais. Pour chaque essai la ligne de
respiration est préalablement caractérisée. Les mémes capacités d’évacuation sont supposées

obtenues pour les trois essais.

A/V évent de Ouverture Masse
. Ouverture vanne Volume de AR vanne o
Nom essai . . y s sécurité . : initiale
pointeau ligne d’évent la cellule L. pointeau ligne L .
équivalent .. réactif
respiration
nb de tours m’ m’ nb de tours g
90% A 9,5 1,35x10* | 2,89x 107 3/8 118,1
90% B 8 1,35x 10* | 2,64x 107 3/8 118,2

Tableau 3 : Essais a 90% de taux de remplissage initial.

- Pour I’essai 90%_A, lorsque la température du mélange réactionnel dépasse 150°C (une
demie heure avant le blowdown attendu), on observe dans la ligne de respiration la
présence de quelques petits bouchons liquides qui génent le passage du gaz. Le gaz n’est
évacué que par intermittence. La présence de liquide dans la ligne de respiration n’est pas
« attendue » (la ligne de respiration n’est censée évacuer que du gaz dans la phase de
montée en température précédent I’emballement). La pression dans la cellule augmente
assez rapidement et atteint la pression d’ouverture de 1’évent de 4,5 bar alors que la
température du mélange réactionnel n’est encore que de 188°C (la cinétique est alors
assez lente) (Figure 28). Cette température est inférieure a celles atteintes pour des essais
d’emballement a plus faible taux de remplissage ( > 208°C, Annexe.l).

L’obstruction de la ligne de respiration par le mélange réactionnel peut entrainer une
montée en pression plus rapide dans la cellule d’ou la précocité de 1’ouverture de la ligne

d’évent.

> Ces essais ont été réalisés avec 1’objectif d’étudier ’influence du A/V équivalent de la ligne d’évent, ce qui
explique que ce paramétre est différent pour chaque essai.
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- Pour P’essai 90% B, nous avons observé la aussi la présence de bouchon de mélange
réactionnel dans la ligne de respiration (Figure 28). Nous avons tenté de désengorger la
ligne de respiration en ouvrant trés peu la vanne %4 de tour de la ligne d’évent pendant de
trés courts instants. C’est ce qui explique les a-coups de pression enregistrés entre -450 et
-150 secondes. Ces tentatives de désengorgement ont provoqué des évacuations de masse
réactionnelle avant 1’ouverture de I’évent (environ 6% de la masse initiale). Pendant les
100 secondes qui ont précédé 1’ouverture de la ligne d’évent (a 4,5 bar.), nous avons
constaté un fonctionnement normal de la ligne de respiration (évacuation uniquement de
gaz). De cette fagon la température d’ouverture de la ligne d’évent a été de 213°C

(température « normale »).
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Figure 28 : Essai a 90% de taux de remplissage initial : 90% A et 90% B

Ces essais montrent que 1’entrée de masse réactionnelle dans la ligne de respiration engendre
une résistance a 1’écoulement de gaz. Cette entrée résulte probablement de la conjonction de

trois éléments :
e dilatation du liquide entre I’ambiante et 150°C,
e tube blowdown de la cellule plonge de 2 mm dans la cellule,

e léger gonflement du volume de mélange réactionnel di a la génération de bulles de

gaz incondensables au sein de la phase liquide (level swell). Le taux de remplissage
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étant ¢leve, une faible génération de gaz fait que I’interface liquide/gaz atteint le début

de la ligne d’évacuation et donc la ligne de respiration.

Ce probléme n’a pas été constaté pour des essais a taux de remplissage de 80%. Cela nous a
mené a préconiser ’utilisation de la maquette a 0,1 litre avec des taux de remplissage

inférieurs ou égaux a 80%.

[.5.3 Systeme de mesure de la masse

Le systéme de mesure de la masse évacuée utilisé impose une pression en sortie de la
ligne d’évent (de I’ordre de quelques dizaines de mbar au dessus de la pression atmosphérique
(Pam) ; cela dépend de la quantité d’eau présente dans la colonne en verre). En début d’essai,
la pression dans la cellule (Pam) est inférieure a cette pression en aval de la ligne d’évent, ce
qui entraine une remontée d’eau de la colonne en verre vers la cellule par la ligne de
respiration. Un moyen d’éviter cela consiste a n’ouvrir la ligne de respiration que lorsque la
pression dans la cellule est légerement supérieure a la pression d’eau dans la colonne (d’abord

a cause de la dilatation thermique de 1’air initialement présent dans la cellule).

Le systeme de trempe et de mesure de masse fait que les vapeurs évacuées de la cellule sont
condensées dans la colonne d’eau. Nous mesurons donc globalement la masse de liquide et de

vapeur évacuée, sans pouvoir séparer les deux.

Le probleme principal associé¢ a notre dispositif est la faible résolution du signal (I.3). Cela
vient de la chalne d’acquisition du signal utilisée (afficheur WEST). Une meilleure résolution
pourra étre obtenue en utilisant un capteur plus sensible et une carte d’acquisition plus

performante.

1.5.4 Fuites thermiques

Un des problémes majeurs associés a la maquette a 0,1 litre concerne les fuites
thermiques. D’une maniére générale les fuites thermiques augmentent quand la taille

diminuent (A/V o« L") [Waldram, 1994, Fauske, 1984].

La maquette a 0,1 litre fonctionne avec des cellules de type blowdown. Il nous a semblé
crucial de vérifier si leur utilisation est a 1’origine de fuites thermiques supplémentaires et si

oui d’en mesurer les conséquences.

Dans cette optique, nous avons réalis¢ des essais d’emballement d’une solution

d’hydroperoxyde de cumene en cellule fermée et en cellule blowdown bouchée (donc reliée
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thermiquement a I’enceinte de 4 litres par la conduite de blowdown) (Figure 29). La
concentration et le taux de remplissage ont été choisis de facon a éviter 1’éclatement de la
cellule de test. Les essais suivants sont réalisés :
- 2 essais en mode adiabatique (cellule fermée et cellule blowdown bouchée) selon le
protocole suivant :
e (Chauffage a puissance constante (correspondant a 0,075°C/s) de 20°C a 140°C.
e Mode adiabatique de 140°C a la fin de I’essai.
- 2 essais en mode simulation incendie (cellule fermée et cellule blowdown bouchée) selon
le protocole suivi lors d’un essai type (1.4) :
e (Chauffage a puissance constante (correspondant a 0,075°C/s) de 20°C a 82°C.
e Maintien du chauffage a puissance constante (¢quivalent 0,0083°C/s) jusqu’a

la fin de ’emballement.

bouchon

[~ Bandes
de calorifuge

[— Fours

Cellule blowdown + Cellule fermée
bouchon

Figure 29 : Montage cellule fermée et cellule blowdown

La Figure 30 et le Tableau 4 présentent les résultats obtenus en mode adiabatique.
L’utilisation des cellules de type blowdown (+bouchon) provoque une atténuation de la
violence de I’emballement (dT/dt et dP/dt plus faibles d’un facteur 3) et une diminution de la
température maximale atteinte (de 7,6°C). Cela est probablement di a la présence de fuites
thermiques par phénomenes d’évaporation/condensation dans la zone de contact tube/enceinte
(point froid)°.

La Figure 31 et le Tableau 4 montrent que pour les essais en simulation incendie les vitesses
maximales de montée en température et pression sont sensiblement les mémes avec une

cellule fermée et une cellule blowdown (15% pres en dP/dt et 6% prés en dT/dt).

% Des essais avec un tube blowdown en PTFE ont conduit sensiblement a la méme atténuation [Rapport D
TESTA], ce qui nous a conduit & conclure qu’il ne s’agissait pas de conduction.
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(dT/ dt)max (dP / dt)max Tmax Pmax

Mode Type de cellule °C/s bar/s °C bar
Fermée 53 1,9 249.9 28,2

Simulation incendie

Blowdown bouchée 5 1,65 2543 28

Fermée 1,67 0,5 223,6 25,1
Adiabatique

Blowdown bouchée 0,56 0,18 216 24,2

Tableau 4 : Test fuites thermiques ; solution d’HPOC a 15% (w/w) dans du 2,2,4-trimethyl-

Cela pourrait étre expliqué par le fait que la puissance apportée par la simulation incendie est
plus importante que la puissance thermique perdue par les fuites, ce qui atténue grandement
leur influence. Autrement dit, le scénario incendie permet de réduire I’importance relative des

fuites thermiques dans le bilan énergétique. Ce principe est d’ailleurs au fondement de la

1,3-pentanediol diisobutyrate ; taux de remplissage initial = 52%

méthode ONU.

Pour le moment la maquette a 0,1 litre ne doit étre utilisée qu’en mode simulation

incendie. L’extension de son utilisation en mode adiabatique fait partic des perspectives de ce

travail.

10 \

—+ Cellule fermée
—=— Cellule blowdown bouchée

T1(°C)

265

Figure 30 : Comparaison de la vitesse de montée en température cellule fermée / cellule

blowdown (+bouchon) en mode adiabatique
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Figure 31 : Comparaison de la vitesse de montée en température cellule fermée / cellule

blowdown en mode simulation incendie
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II. Etude du systeme HPOC + solvant

Au début de ce travail, nous avons choisi de le focaliser sur la décomposition d’un
peroxyde dont le comportement s’approche le plus possible du comportement purement
gassy. Ce choix a été motivé par le constat selon lequel il existe tres peu de données
expérimentales sur ces systémes chimiques et trés peu d’éléments de validation des formules
DIERS. Les méthodes de calcul d’évent sont également réputées particulierement
surdimensionnantes dans le cas des peroxydes organiques, composés qui sont par ailleurs

particuliérement violents.

Choisir un systéme proche du type gassy devait étre plus simple sur le plan expérimental, car
la masse évacuée est égale a la masse réactionnelle liquide évacuée, sans que s’ajoute une
masse de vapeur condensée.

Enfin une meilleure compréhension du comportement du systeme devait étre possible car les
phénomenes mis en jeu sont plus simples qu’en présence simultanée de gaz incondensables et

de vapeur.
Nous avons retenu la réaction de décomposition de I’hydroperoxyde de cumene (HPOC).

Nous présentons d’abord les caractéristiques du mélange réactionnel choisi. Puis nous
réalisons une série d’essai avec le calorimetre VSP 2 de base. Enfin nous présentons

I’ensemble des essais blowdown réalisés avec la maquette a 0,1 litre.
I1.1 Systeme réactionnel et scénario de décomposition

II.1.1  Choix du systéme réactionnel

II.1.1.1 Critére de sélection

C’est souvent le solvant qui confere un caractére vapogene a un systéme réactionnel.

Notre premier critére est donc une trés faible pression de vapeur du solvant.

Le réactif, en I’occurrence le peroxyde, doit lui aussi avoir une faible pression de vapeur.
C’est la caractéristique principale que nous lui demandons. Nous aimerions de plus :
- qu’il puisse représenter un cas typique ou un cas d’école : chimie simple et connue,

cinétique simple (Arrhénius).
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- qu’il ait déja été étudié dans la littérature pour pouvoir y confronter nos résultats.

La réalité est que réunir I’ensemble de ces critéres n’est pas possible. Nous avons di

abandonner le critére de chimie simple.

II.1.1.2  Systéme réactionnel retenu

Nous avons chosi I’hydroperoxyde de cuméne, désigné par HPOC (CHP en anglais). Le
HPOC est disponible dans le commerce en solution a 80% en masse diluée dans du cumene.
Le cumene est plus volatil que nous ne le souhaitons. Pour diluer HPOC a des concentrations
inférieures a 80%, nous avons fait appel a un autre solvant, qui nous a été conseillé par le
fabricant du HPOC (AKZO): le 2,2,4-trimethyl-1,3-pentanediol diisobutyrate (que nous
désignons par « le solvant »). Le solvant est disponible presque pur (concentration > 98,5%

Tableau 5).

HPOC a 80% aurait donné lieu a des décompositions trop violentes pour notre outil. Aussi

avons-nous généralement travaillé avec une concentration a 30%.

Le mélange réactionnel que 1’on étudie est ainsi composé de (% en masse) :
- HPOC (30%)

- cumene (7,5%)

- 2,2 4-trimethyl-1,3-pentanediol diisobutyrate (> 61,56%)

- autres molécules lourdes provenant du solvant (< 0,94%)

Solution Peroxyde Solvant
Composition 80% hydroperoxyde de >98,5% 2,2,4-trimethyl-1,3-
(% en masse) cumene dans cumene pentanediol diisobutyrate
Masse volumique 1030 kg/m’ (20°C) 941 kg/m’
Température d’¢ébullition 116°C (sous 0,02 bar) 280°C (sous 1,013 bar)
Température de fusion <-25°C - 70°C
Décomposition ‘ ‘
thermique (SADT) > 80°C Non disponible
Viscosité 12 mPa*s (20°C) Non disponible
Fournisseur VWR Sigma Aldrich

Tableau 5 : Caractéristiques principales des solutions commerciales
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Les pressions de vapeur du HPOC et du solvant sont extrémement faibles et la faible
concentration du mélange en cumene nous a conduit a supposer ce systéme comme proche du

comportement purement gassy (la suite du travail nous a montré que ce n’est pas suffisant).

I.1.1.3  Décomposition du HPOC [Levin et al., 2006]

Le HPOC se décompose sous I’action de la chaleur en produisant des gaz
incondensables.
Les processus réactionnels de décomposition du HPOC sont nombreux et complexes.
Beaucoup de réactions résultent de mécanismes impliquant des radicaux libres. Une grande
variété de produits est ainsi obtenue.
Levin et al.. [2006] ont étudi¢ la décomposition thermique adiabatique du HPOC par Heat
Wait and Search en présence de cumeéne (en exces) et avec un catalyseur acide. Ils ont

proposé¢ trois mécanismes réactionnels (Figure 32) :

- Meécanisme 1 : Sous exposition a la chaleur et en présence de cumeéne (sans catalyseur

acide), la décomposition du HPOC produit du dimethyl benzyl alcool (DMBA) qui lui-
méme se transforme en a-méthyl-styréne par déshydratation.

- Mécanisme 2 : Sous exposition a la chaleur (sans catalyseur acide et sans cumeéne) la

décomposition du HPOC donne de 1'acétophénone et du méthanol.

- Mécanisme 3 : En contact avec un catalyseur acide le HPOC se décompose en phénol et

en acétone. (HPOC est un intermédiaire dans la fabrication du phénol).

CH,
H,CCOH H,CC=CH,
+ Cumene H_‘0> @
+ AH
/vDimethy Benzyl Alcohol c-Methyl Styrena (AMS)
(DMBA)
CH,
H,CCOOH H,CHC=0
+AH
—> . CH,0H
Cumene Hydroperoxide Acetophenone (AP) Methanol
(CHP)
+ acid OH
R
noben,  +
Acetone Phenol
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Figure 32 : Mécanismes réactionnels possibles de la décomposition du HPOC

selon Levin et al. [2006]

Nos essais sont réalisés en présence de cumene et sous apport de chaleur mais sans catalyseur
acide. Nous pouvons donc étre concernés par les deux premiers mécanismes.

Si I’on en croit Levin et al., les produits potentiels de la réaction présents dans la phase
liquide seraient: dimethyl benzyl alcool (DMBA), o-méthyl-styréne, acétophénone,

méthanol, eau.

II.1.2  Choix du scénario de décomposition

Il convient de choisir les conditions expérimentales dans lesquelles nous allons réaliser
la décomposition du HPOC. La situation d’accident reproduite a petite échelle est 1’incendie
avec augmentation de température de 0,0083°C/s (soit 0,5°C/min). Cette valeur correspond a
la montée en température d’un réservoir de quelques metres cubes partiellement calorifugé
soumis a un incendie. Ce mode de décomposition a été choisi pour les raisons suivantes :

- Nous désirons approcher les conditions opératoires de la méthode ONU 10 litres avec
laquelle les essais a 0,1 litre vont étre comparés. Le réacteur 10 litres ne fonctionne qu’en
simulation incendie.

- Ce mode de décomposition permet de réduire I’importance relative des fuites thermiques
dans le bilan énergétique (B.1.5.4).

La réalisation de ce mode de décomposition se traduit au niveau expérimental par apport de

chaleur continu a 1’échantillon testé (B.1.4).

I1.2 Essais avec le calorimétre VSP2 d’origine

Nous avons soumis notre systéme réactionnel aux essais préconisés par Leung [2003] et
le manuel du calorimetre ARSST [Creed et al., 1990] avec le calorimetre VSP2 d’origine
avec. Il s’agit d’essais en cellule fermée et en cellule ouverte sur I’enceinte de confinement de

4 litres. Ces essais seront utilisés et exploités dans la partie Discussion/Validation (C.I. ).

11.2.1 Essai en cellule fermée

L’expérience nous a montré que 1’emballement d’une solution de HPOC concentrée a

30% en cellule fermée provoque I’éclatement de cette dernieére. Nous avons donc réalisé ces
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essais en cellule fermée avec une solution concentrée a 15%. Le protocole suivant est

observe :

- chauffage a puissance constante (correspondant a 0,078°C/s (4,7°C/min)) de 20°C a 85°C,

- chauffage a puissance constante (équivalent a 0,0083°C/s (0,5°C/min)) jusqu’a la fin de
I’emballement.

Le Tableau 6 et la Figure 33 montrent les résultats obtenus.

Concentration HPOC 15% m/m (dT/dt)max 5,36°C/s

Taux de remplissage initial (%) 52,4 % (dP/dt)max 1,95 bar/s
Masse de réactif (g) 52,6¢g Tinax 250°C

P..q apres refroidissement 10,4 bar

Tableau 6 : Conditions expérimentales et résultats de I’essai en VSP2 cellule fermée
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Figure 33 : Test en cellule fermée : 15% HPOC dans 2,2,4-trimethyl-1,3-pentanediol

diisobutyrate

11.2.2 Essais en cellule ouverte sur 1’enceinte de 4 litres

La solution de HPOC concentrée a 30% a pu étre étudiée en VSP2 cellule ouverte sur
I’enceinte de 4 litres. Nous avons réalisé quatre essais avec différentes pressions initiales : 1
bar (pression atmosphérique), 4,5 bar (correspond a Ps la pression d’ouverture de 1’évent lors
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des essais blowdown), 16 bar et 26 bar (pression maximale admissible pour un réacteur ONU
10 litres). Les pressions initiales (excepté pour I’essai a pression atmosphérique) ont été

imposées en réalisant un remplissage de I’enceinte de 4 litres avec de 1’azote.

Le protocole suivant est observeé :

injection du réactif dans la cellule (masse échantillon = 75 grammes correspondant a 70%
de taux de remplissage initial),

- injection d’azote dans I’enceinte de 4 litres,

- chauffage rapide (> 0,061°C /s soit 3,7°C/min) a puissance constante de 20°C a 85°C,

- chauffage a puissance constante (0,0083°C/s soit 0,5°C/min) jusqu’a la fin de
I’emballement,

maintien de I’adiabaticité pendant une dizaine de minutes.

Les conditions expérimentales (et quelques résultats importants) sont présentées dans le

Tableau 7.

30% HPOC dans 2,2,4-trimethyl-1,3-pentanediol
Solution ~
diisobutyrate
Pinitiate (bar) (Ny). 1 4,5 16 26
Taux de remplissage initial 52,4 % 70 % 52,4 % 70 %
Masse initiale de réactif (g) 52,6 75 52,6 75
Masse restante apres essai (g) 12,3 16,6 36,6 48
(dT/dt)max (°C/s) 2,3 41,8 39 42
dP,/dt=17,9 ;
(dP/dt)max (bar/s) 0,063 2,3 3,25
dP,/dt = 0,83
Tinax (°C) 260°C 297 317 328
Pnax (bar) (P1) 1,95 12,7 20,5 32,5
Pression apres Non Non
1,33 5 _ ) _ .
refroidissement (Pg, en bar) disponible disponible

Tableau 7 : Conditions expérimentales et résultats des essais en VSP2 avec cellule ouverte

La Figure 34 montre les historiques de température (T1 température de I’échantillon) et de

pression obtenus (P1 pression dans la cellule, P2 pression dans I’enceinte de 4 litres).

La Figure 35 montre les courbes dT/dt et dP/dt = f(T1) obtenues.
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Remarques :

> essai a Pinitiale= Patm_©

- Les vitesses de montée en température et surtout en pression ne sont pas du tout du méme
ordre de grandeur que celles observées pour les trois autres essais !

- La masse de mélange réactionnel qui reste dans la cellule en fin d’essai est de 12,3 g, ce qui
correspond a une hauteur de liquide de 6 a 7 mm. Or le thermocouple de la cellule est situé a
12 mm du fond de la cellule. Le thermocouple n’est plus immergé dans le mélange
réactionnel a la fin de I’essai.

- La température augmente a la fin de I’emballement alors que le chauffage est coupé et
I’adiabaticité maintenue. C’est un défaut du systéme de maintien de la pseudo-adiabaticité
rencontré pour les faibles taux de remplissage.

Globalement, beaucoup de masse réactionnelle s’échappe de la cellule. De ce fait, I’adiabaticité

n’est pas bien respectée (influence du facteur ¢) et on ne mesure plus la température du liquide,

mais celle du ciel gazeux. Toutefois, nous ne savons pas a quel moment a lieu cette évacuation.

> essaia Pinitiale = 4,5 bar :

Les résultats obtenus sous Pinitiale = 4,5 bar sont assez particuliers. Comme [’essai sous
Pinitiale = 1 bar, le thermocouple n’est plus immergé dans le mélange réactionnel a la fin de
I’essai.

La Figure 36 montre un zoom sur la période d’emballement. On constate que les pressions
mesurées dans la cellule (P1) et dans I’enceinte (P2) ne suivent pas la méme évolution lors de
I’emballement. En effet I’écoulement qui traverse le tube d’évacuation de la cellule est tel qu’il
s’établit une différence de pression qui s’éléve jusqu'a 6 bar ! Ces conditions expérimentales
favoriseraient le level swell et donc 1’évacuation de liquide. Cela aurait pour conséquence la
diminution du débit volumique évacué et I’établissement de cette différence de pression entre la
cellule et I’enceinte.

Nous n’avons donc pas pu réaliser un essai réellement sous une pression de I’ordre de Ps.
L’évolution de la pression de la cellule (P1) est celle qui doit étre prise en compte. Méme si le
test a été réalisé sous une pression initiale de 4,5 bar (Ps) on peut considérer que cet essai a été

réalisé sous une pression de 11 a 12 bar.
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Figure 36 : Essais en cellule ouverte sur I’enceinte de 4 litres sous Pinitiale = 4,5 bar :

Zoom T1, P1 et P2 =A1{(t)

II.3 Essais en similitude avec la maquette a 0,1 litre

11.3.1 Présentation des essais réalisés

Nous avons réalisé une série d’essais blowdown avec la maquette a 0,1 litres avec le
systeme réactionnel « 30% HPOC dans 2,2,4-trimethyl-1,3-pentanediol diisobutyrate ».
Nous avons fixé la pression d’ouverture de la ligne d’évent (Ps) a 4,5 bar. Cette valeur
correspond a la pression d’ouverture de soupape pour le transport de matiéres dangereuses en
citerne routi¢re (réglementation UNECE).
Le déroulement d’un essai type a été décrit en B.1.4. Nous avons fait essentiellement le taux de
remplissage initial (to) et le rapport A/V et accessoirement 1’ouverture de la ligne de respiration.
Certaines expériences ont conduit a ce que les cellules « gonflent ». Nous avons continué de les
utiliser. Le volume de la cellule de test est donc aussi un paramétre variable. Le Tableau 8 est un

récapitulatif de I’ensemble des essais réalisés.

Les graphes correspondant a tous les essais réalisés sont présentés en Annexe.l.
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A/V évent | Réglage vanne
Nom| 1o Mo \% de sécurité | pointeau ligne Remarques
équivalent | de respiration
% kg m’ m’ nb de tours
La cellule a gonflé jusqu’a
A 52,8% 110x10° 3 V=1,35x10"* m’ lors de la montée
1,03 x 10 . .
en pression (second pic)
56,4x107
B 1,10x 107
46,4%
3/8
C 2,01 x10°
D 9,05 x 10°*
E, 125x10°° _
1,36 x 107 Etude de I’influence de I’ouverture
3 de la ligne de respiration
E, 79,0x10° <3/8
65,0%
= 1,85x 107
G 2,01 x 107
H 85.3x10° 2,43 x 107 38 V différent par rapport aux autres
essais a 65%
R _ 6 3 s
I | 67.7% | 88.8x10® | 135x10° | 2.64x10° V= 135x107 " et T légérement
plus important
J | 80,0% | 105x10° 243 x10°
La cellule a gonflé jusqu’a
K | 52,7% 110x10° - 1/2 V=135x10" m’ lors de la montée
en pression (second pic)
L 56,4x107 )
46.4% 125%10° ’Inc'ertltude 1mP9nante su’r A/y '
M équivalent de I’évent de sécurité
Ligne d’évent probablement
bouchée
§ La cellule a gonflé jusqu’a
0 6 _ g jusq
N 73.8% 110x10 V=135x10"° m® lors de la montée
X 3/8 en pression (second pic)
79,0x10°
0] -
65% . .
p 125%10° i Incertrltu(.ie 1mportar’1t’e sur A/V
équivalent de I’évent
Q | 835% | 101x103 -

Tableau 8 : Récapitulatif des essais réalisées avec la maquette a 0,1 litre
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Il est important de faire les remarques suivantes a propos des essais :

- A aJ: les caractérisations d’évent ont été¢ réalisées pour chaque expérience, ce qui
permet de garantir les valeurs de A/V.

- K aQ:les caractérisations de la ligne d’évent n’ont pas été réalisées avant chaque essai,
ce qui rend incertaines les aires d’évent équivalentes correspondantes. Nous avons
préféré considérer qu’elles étaient inconnues. Pour certaines d’entres elles, la ligne
d’évacuation a pu étre obstruée. Ces essais restent cependant exploitables pour ce qui
est des profils de pression, température et masse évacuée.

- A,KetN: les cellules ont subi un gonflement en cours d’essai.

- H, letJ: ces essais ont été réalisés avec une cellule d’un volume un peu plus important
(135 ml). Ces trois essais donnent des résultats particuliers. Ils font souvent exception

dans les tendances générales observées. Nous n’expliquons pas ces écarts !

Pour faciliter la comparaison des essais nous utilisons une échelle de temps en secondes ayant

pour origine I’instant ou la ligne d’évent s’ouvre (Figure 37). Le tableau en Annexe.l regroupe

les principales informations issues de ces essais.

Nous présentons, dans les paragraphes suivants, les variations des grandeurs suivantes :

Pmax : pression maximale atteinte au second pic (pression au turnaround). Par abus de
langage, nous utilisons le terme « maximal ». Mais nous devons noter que cette pression peut
étre inférieure a la pression d’ouverture de 1’évent.

(AM/Mg)pmax : fraction de la masse initiale évacuée au moment ou Py, est atteint.

(Am/mg)otar : fraction de la masse initiale évacuée a la fin de 1’essai,

At : intervalle de temps entre les deux pics de pression c'est-a-dire entre I’ouverture de la
ligne d’évent et le moment ou Py« est atteint.

Tpmax : température du liquide au moment ou P,y est atteint

Tow : température a I’ouverture de la ligne d’évent

Tmax : température maximale atteinte par le liquide

Tous les essais apportent de 1’information. Toutefois cette information ne peut étre corrélée au

rapport A/V que pour les essais A a J.
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Figure 37 : Lecture d’un essai, exemple essai E1l

II.3.2  Observations générales

La premiére observation importante est que, pour I’ensemble des essais réalisés, on observe
I’existence d’un second pic de pression aprés une chute nette de la pression lors de I’ouverture de
la ligne d’évent. Il n’y a pas d’influence significative de la chute de pression sur I’évolution de la
température (Figure 37 et Annexe.l). Ces ¢éléments sont caractéristiques des systémes non

tempérées.

Nous souhaitons réaliser des essais les plus voisins les uns des autres jusqu’a 1I’ouverture de
la ligne d’évent : méme Ps et méme Touy. La Figure 38 représente les températures a 1’ouverture

de I’évent (Touy) obtenues pour les différents essais :
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essais A, B et C (19 <53%) : 221°C < Touw < 224 °C (plage de 3°C)
essais D, E1, F, G et H (19 = 65%) : 209°C < Ty < 218 °C (plage de 9°C).

240 \ \ ‘
! ! Taux de
235 t - m b remplissage initial
e L L A528% A464% |
1 1 65,0% © 67,7%
~ 225 e ©80,0% 1
© —a ‘ c ; ;
220 - A Ao R b e
: o | | | |
= 215 +------ o= == — — o= -
| | { 1 | |
| | ] | |
210 I | |
| | G | |
2051 __ [ L I .
N T
0,0005 0,001 0,0015 0,002 0,0025 0,003 0,0035 0,004
ANV (m™)
Figure 38 : Tou=f (A/V, 10)
120 T T T T T T
| | | | | |
| | | | | |
| | | | | |
100 | oo T EETEEEE R
(\/)/ | | | | | |
2 | e | | |
3 801 | | | : | |
x B | o | |
() | | | | J | |
2 | | oo | |
Q | | | | | |
© ol oMl I I I | Tauxde
c ! ! ! ! I remplissage initial
() | | | | |
< LA g | | | A52,8% A46,4%
20 +---- = _____ [ [P N R
Al : : : 65,0% 67,7%
| | | | ©80,0%
0 T T T T T T
0,0005 0,001 0,0015 0,002 0,0025 0,003 0,0035 0,004
AV (m™)

Figure 39 : At entre les deux pics = (A/V, 7o)

Les plages de reproductibilité de T,y sont acceptables. Pour un taux de remplissage initial donné,
il n’est pas possible d’obtenir une meilleure reproductibilité¢ de la température d’ouverture de la
ligne d’évent avec la maquette a 0,1 litre. Cela est dii a I'utilisation d’une vanne de réglage
(vanne pointeau) dans la ligne de respiration. Les problemes associés ont ét¢ identifiés en

B.1.5.1.2 et B.1.5.2 : vieillissement, impossibilité de réaliser des réglages fins. Ils engendrent des

96



légeres différences dans la capacité d’évacuation de la ligne d’évacuation, ce qui a une influence
sur la température a ’ouverture de 1’évent. L’influence de la ligne de respiration est mise en

évidence grace aux essais E1 et E2 en B.I1.3.7.

Nous pouvons remarquer que le taux de remplissage initial a une influence sur la température a
I’ouverture de I’évent : une augmentation de 1o provoque une diminution de Tou (€xcepté pour
I’essai J). Ceci peut s’expliquer par une montée en pression plus rapide dans la cellule du fait du
volume disponible pour le gaz qui est moins important. Il en résulte naturellement une
augmentation de At. La Figure 39 montre effectivement que les At obtenus pour un rapport A/V
avec 1o = 46,4% sont inférieurs a ceux obtenus avec 1o = 65 %. La Figure 39 montre également
qu’a taux de remplissage initial identique At augmente avec A/V. Globalement les At obtenus
vont de 20 a 120 secondes. Ce temps est extrémement court par rapport a la durée globale de

I’essai (environ 3 h). Dans une situation industrielle, il est clair qu’il n’est plus temps de réagir.

11.3.4 Courbe de dimensionnement : P,,,,= f (A/V)

Les valeurs de A/V simulées avec la ligne d’évent vont de 1,03 x 10° m'a 2,64 x 10° m™.
Les Pmax atteints lors des essais sont compris entre 2 et 26 bar. Les P,y atteints peuvent étre
assez ¢levés : on voit 1a un avantage de la maquette a 0,1 litre qui permet d’explorer une gamme

de pressions assez étendue.

La Figure 40 et la Figure 41 montrent, comme on pouvait s’y attendre, que Ppax et (dP/dt)max
augmentent quand A/V diminue, pour un taux de remplissage donné. La Figure 40 montre en
outre que les points semblent appartenir, aux incertitudes expérimentales prés et a I’exception
des points H, I et J, a la méme courbe Ppax = f(A/V). Pmax est donc peu sensible au taux de

remplissage initial, ce qui était un peu moins attendu.

Cette courbe Pmax = (A/V) est celle qui peut étre utilisée pour le dimensionnement a

proprement parler.

La Figure 41 montre que des vitesses de montée en pression dans la cellule sont relativement
importantes pour A/V de I’ordre de 0,0015 m™ (> 3.3 bar/s). Malgré les améliorations apportées
a Dinstallation VSP2 d’origine pour augmenter la vitesse de pressurisation de 1’enceinte a 15
bar/s (B.1.2.4), le gonflement de la cellule n’a pu étre évité lors de I’essai A (vitesse de montée
en pression dans la cellule d’environ 11,6 bar/s). L’amélioration des performances du VSP2 a ce

propos fait partie des perspectives. Le point correspondant a 1’essai A est représenté sur ces
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graphes avec une barre d’erreur de 20% sur A/V du fait du gonflement de la cellule pendant

I’essai.
25 | |
Taux de remplissage
—a A initial (to)
20 Fr A528% 4464% |
D 65,0% 67, 7%
~ 154 s ©30,0% -
< | |
= | |
g 1 1
o 10+---—---—------ e e ety R
F J I I
o o & S
H | |
c l l
O T T T T } }
0,0005 0,001 0,0015 0,002 0,0025 0,003 0,0035 0,004
AN (m™
Figure 40 : Pyax = £ (A/V, 10)
100 T T T T T T
| | | | Taux de
| | | | remplissage initial
i i i i A52.8% A 46,4%
% 0 —at L L b 65.0% ©67,7%
S w w w w ©80,0%
2 l l l l | |
£ oHiat | | | |
S | " | | | |
%/ 1 l l l l l l
| | L. | |
O
0,1 : : : : : :
0,0005 0,001 0,0015 0,002 0,0025 0,003 0,0035 0,004
ANV (m™)

Figure 41 : (dP/dt)max = f (A/V, 10)
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11.3.5 Mesures de la masse évacuée

I1.3.5.1  Masse évacuée au turnaround (a Pp.x) et masse totale évacuée

La Figure 42 montre que plus A/V augmente plus (AmM/Mgy)pmax €St important. Nous
pouvons imaginer que c’est li¢ au fait que le milieu réactionnel, moins comprimé, gonfle plus et

conduit a un écoulement diphasique plus intense.

50% T T T T
| | | |
45% +------ Tmmm e To-------A R e = m - m -
| | | |
40% - L U - R
| | | |
35% | - A - o R —— TR
% | G | |
g 30% f------ R G mmmmmmm—mmo- Fommm— =1 T
= ! e ! !
S 050 L --——-- Bl e ‘ ‘
£ 0 | - Taux de
g 20% +------ S E remplissage initial
N2 | | . N
I L L A52,8% A 46,4%
P Ae o 65.0% 1 67,7%
; ; ® 80,0%
56 +------ A e - e - - — e = === =
A A l l l
0% 1 ‘ 1 ‘ 1 1
0,0005 0,001 0,0015 0,002 0,0025 0,003 0,0035 0,004
AV (m™)
Figure 42 : (AM/Mp)pmax = f(A/V, 10)
100% \ \ \
| | |
90% -~ = m - ro----
| | |
80% - : 1 1
| | |
70% - | | |
® | 3 | | |
S 60% 4 - e ___® A oo
S D | | |
2 B | G | |
E 50% —A l H l l
= 0 A E; : E c | |
2 40% oo Co T Taux de remplissage
30% - : initial (to)
|
20% - e A52,8% 46,4% |
l 65,0% 67,7%
0, e | ________ -
10% } @380,0%
0% \ 1 \ \ 1 |
0,0005 0,001 0,0015 0,002 0,0025 0,003 0,0035 0,004
ANV (m™)

Figure 43 : (Am/my)otale = f(A/V, T0)
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Une vision grossiere (a = 6% prés) de la Figure 42 indique que (AmM/Mg)pmax €St peu sensible au

taux de remplissage initial. L.’ensemble des points semble se placer sur la méme courbe.

Une vision plus fine mais un peu hasardeuse tend a montrer que (Am/Mg)pmax augmente avec To.

(ce n’est pas vérifié par les essais F, H).

La Figure 43 montre que la fraction de masse initiale évacuée a la fin de 1’essai, (AM/Mg)otate, €St
comprise entre 45% et 65%. Il semble qu’elle ne soit ni fonction de A/V ni de T,. Il s’agit d’un
résultat auquel nous ne nous attendions pas : les essais qui donnent lieu a peu de masse évacuée

au second pic se « rattrappent » apres ce second pic.

I1.3.5.2  Historiques de masse évacuée

De nombreuses courbes d’évolution (en temps réel) de la masse évacuée ont été¢ obtenues
avec les différentes conditions expérimentales testées. Il est néanmoins possible d’en distinguer

trois principaux types (Figure 44) :

Le premier type de comportement que nous qualifierons de Type | se traduit par une évacuation
de masse réactionnelle des 1’ouverture de la ligne d’évent jusqu’a au moins la fin du deuxi¢me
pic. Ce comportement est constaté lorsque 1’aire de I’évent de sécurité équivalent est importante
(A/V > 1,56 x 10° m™) et que I’élévation de pression résultante dans la cellule est relativement

faible (Ppax < 7 bar).

On peut classer dans cette catégorie les essais : B, C, E;, F, G, H, [, J, O, P, et Q

Le second type de comportement, Type 11, se décompose en trois temps :

- de la masse réactionnelle est évacuée des 1’ouverture de 1’évent jusqu’a ce que la pression
dans la cellule commence a remonter (début du second pic),

- la courbe de masse évacuée semble montrer un palier lorsque la pression dépasse un certain
seuil. Ceci nous fait penser a une évacuation uniquement gaz pendant le deuxiéme pic de
pression,

- juste apres le turnaround, 1’évacuation de masse réactionnelle reprend avec un débit assez
important. Cette évacuation se poursuit jusqu’a au moins la fin du second pic de pression.

Ce comportement est constaté lorsque la ligne d’évent est moyennement ouverte

(0,96 x 10° m'< A/V < 1,56 x 10° m™") et que la pression maximale dans la cellule atteint elle

aussi des valeurs relativement élevées (Ppax > 11 bar).

On peut classer dans cette catégorie les essais : A, D, E;, L, M et N
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Il est a souligner cependant que le palier sur le profil de masse évacuée n’est pas toujours

nettement visible. Il reste une incertitude sur le fait que ce qui est évacué a Py« ne soit que du

gaz.

La turbulence engendrée par les bulles de gaz dans la colonne a cet instant détériore la qualité

du signal de la mesure de pression différentielle (ce capteur est extrémement sensible et a une

gamme de mesure de 0-100 mbar). Il demeure néanmoins incontestable qu’il y a un

comportement différent avant, pendant et apres le second pic de pression. On peut méme dire

que :

- la mesure de masse évacuée est nette avant et apres le turnaround,

- «l’avant » et « ’apres » turnaround ne peut étre reli€é que par une courbe plutdt plate (voire
légérement inclinée).

Enfin le troisieéme type de comportement, Type I11, n’a été observé qu’une seule fois (essai K).

Il se caractérise par une quasi-absence de masse évacuée entre les deux pics de pression. Ce

comportement est constaté lorsque I’évent est trés faiblement ouvert (A/V < 0,96 x 10> m™) et

que la pression maximale dans la cellule est trés élevée (Pnax > 21 bar).

Ces trois profils de masse évacuée mettent clairement en évidence 1’influence de la pression

sur la masse évacuée et, plus en amont, sur le level swell : plus la pression dans la cellule est

¢levée et plus I’évacuation de masse est défavorisée. C’est ce que confirme la Figure 45.

25 T T T T .
! ! ! Taux de remplissage
A ! ! ! initial (to)
2 +---------- = — = - aEntre 43% et52,7% -
| | |
o ; ; 46,4%
| | |
— 0
8 15 +----—-—-—-—-—-—- :,,,,,,,,,,:, ,,,,,,,,,, :, 6510A) _
8 B : : 67,7%
‘ ‘.
3 1 1 . ©80,0%
s 10 e R REREEEEEE.
1 1 1 1
: : ‘ I
F |
5 - | | | |
| | | G |
| | C I | |
| | | |
| | | |
0 1 1 1 f
0% 10% 20% 30% 40% 50%

Am/my (%)

Figure 45 : P = f(%masse évacuée, 1)
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I1.3.6 Aspects thermiques (T €t (dT/dt)max)

Les températures maximales atteintes (entre 265°C et 310°C) diminuent quand A/V

augmente (Figure 46).

Les points A a G semblent appartenir a la méme droite, ce qui indique que Ty €st peu

sensible au taux de remplissage initial.

La Figure 47 et la Figure 48 présentent les vitesses de montée en température en fonction de

la température T1.

Pour des taux de remplissage de 46,4% et 65%, on constate que les vitesses de montée en
température restent superposables jusqu’a 1’ouverture de 1’évent. A 1’ouverture de 1’évent, les
courbes de vitesse de montée en température se séparent. Pour une méme température du

liquide, plus A/V augmente plus la vitesse de montée en température présente un décrochage

vers le bas.
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A | Taux de
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Figure 46 : Tyax = £ (A/V, T9)
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Figure 47 : dT/dt = f(T1) pour un taux de remplissage de 46,4%
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Figure 48 : dT/dt = f(T1) pour un taux de remplissage de 65%

Influence du taux de remplissage

Les essais C et G (A/V = 2,01 x 10° m'; V = 125 ml) et les essais H et J
(A/V=2,43x10"m" ; V=135 ml) permettent d’observer I’influence du taux de remplissage
(Figure 49 et Tableau 9). Pour des réglages supposés identiques de la ligne d’évent et de la
ligne de respiration, I’augmentation du taux de remplissage provoque :
une faible augmentation de Ppax €t Tinax,
une diminution de la température a I’ouverture de 1’évent, dont il résulte une augmentation

de At (B.I1.3.3, Figure 38 et Figure 39),
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- une augmentation de la masse réactionnelle restante au turnaround (Mymarournd)-

Globalement ces essais montrent que la sensibilité au taux de remplissage est assez faible

pour la plupart des parameétres, excepté la masse évacuée au turnaround (ce qui parait naturel)

et At.

AIV=2,01 x 10° m™; V= 125 ml
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Figure 49 : Influence du taux de remplissage

C G H J

10 (%) 46,65 % 65 % 65 % 80 %
A/V (m™) 2,01x10° 2,01x107 2,43x10° 2,43x10°
Pmax (bar) 3,83 4,33 5,10 6,08
Tmax (°C) 268,6 274,5 278,1 2874
Touw (°C) 221,6 209,6 217,8 213,5
At (s) 59,4 97,8 60,6 69,0
(AM/Mo)pmax(%) 28,8 33,4 36,1 41,7
Murnaround () 40,1 52,6 54,5 61,2
(dT/dt)max (°C/s) 2 2 3,8 3,9
(dP/dt)max (bar/s) 0,21 0,17 0,47 0,485

Tableau 9 : Influence du taux de remplissage initial 1
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[1.3.8  Influence du degré d’ouverture de la ligne de respiration

Les essais E; et E; (A/V = 1,36 x 107 m'l) ont été réalisés dans le but d’observer
I’influence du degré d’ouverture de la ligne de respiration sur les caractéristiques de
I’emballement, toutes choses égales par ailleurs. La Figure 50 montre les deux débits d’azote
obtenus lors de la caractérisation de la ligne de respiration en fonction de la pression dans la
cellule (selon la méthode expliquée en B.1.2.2). Les débits obtenus pour ’essai E; sont plus
importants que ceux obtenus pour I’essai E,.

L’influence de cette ouverture de la ligne de respiration est présentée sur la Figure 51 et dans

le Tableau 10.

La fermeture partielle de la ligne de respiration provoque :

- une diminution de la température a 1’ouverture de la ligne d’évent (de 1’ordre de 4°C),
- une augmentation de At (de 26 s),

- une diminution de Pp,y. (environ 10%),

- une diminution (AM/Mg)pmax.

0,016 T T T

T
|
= Réglage essai E1 |
0,014 + - gageessalEr w
+ Réglage essai E2

0,012 +---- - -

‘
001 f---- J:
0,008 Lo
0,006 -~ ——F-----~----7---
0,004 +----

0,002 +----

Débit massique d'azote évacué (g/s)

0

g

0

Figure 50 : Comparaison des débits massiques a travers la ligne de respiration obtenus pour

les essai E1 et E2.

. Pmax Tmax Touv At (Am/mO)Pmax
Essai
bar. °C °C s %
E, 11,3 296,5 212,8 69 22,6%
E, 10,2 2943 209,0 95 20,5%

Tableau 10 : Influence de I’ouverture de la ligne de respiration
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1, =65% ; AIV=1,36 x 10°m*
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Figure 51 : Influence de I’ouverture de la ligne de respiration

Nous pouvons dés a présent donner une interprétation de ces observations. Lors du début de

I’emballement, la pression dans le réacteur n’augmente qu’a partir du moment ou le débit de

gaz évacué par la ligne de respiration est inférieur a la vitesse de production de gaz. Le fait de

refermer la ligne de respiration fait que :

I’instant auquel la pression commence a augmenter survient plus tot,

la vitesse de montée en pression dans la cellule est plus importante,

I’instant auquel s’ouvre la ligne d’évent survient plus tot (on atteint plus rapidement les
4,5 bar) et par conséquent la température a 1’ouverture est plus faible. Autrement dit
I’évent s’ouvre a un moment ou la cinétique de la réaction est plus faible. Le temps qui

reste pour atteindre le paroxysme de 1’emballement, At, augmente par la méme occasion.

Toutes ces observations montrent que 1’ouverture de 1’évent de respiration est un parametre

important. Il doit étre pris en compte a 1’échelle de 1la maquette pour étre sur de se placer du

coté de la sécurité.

L’influence de 1’évent de respiration doit étre prise en compte a I’échelle industrielle. Un

évent de respiration plus petit peut conduire a un blowdown moins violent (cf. § C.V.1.3.3).

107



108



III. Conclusions de 1’é¢tude expérimentale

Les extensions et améliorations apportées au calorimétre adiabatique VSP2 ont permis
de le transformer en une maquette de réacteur muni d’un évent de sécurité. Cet outil répond

aux objectifs que noue nous sommes fixés :

- Il est possible de réaliser des essais blowdown en similitude approchée. L’utilisateur fixe
une pression d’ouverture et une dimension d’évent (un rapport A/V). Si cet outil est
validé, il permet donc de dimensionner un évent par simple conservation du rapport A/V.

- Les mesures en temps réel de la masse évacuée sont tout a fait significatives méme si leur
résolution mérite d’étre augmentée. La mesure en temps réel de la masse évacuée a
rarement été réalisée avec autant de précision et surtout jamais a cette échelle.

Les principales limites associées a cet outil sont les suivantes :

- La ligne d’évent ne peut simuler qu’une gamme limitée de diametre de tuycre idéale
équivalente allant 0,4 a 0,72 mm.

- La ligne de respiration ne peut pas simuler la présence d’un orifice de respiration de 1 mm
sur un réacteur ONU 10 litres.

- Les vannes de réglage sont sujettes au vieillissement.

- L’outil ne peut étre utilisé qu’avec des taux de remplissage initiaux inférieurs ou égaux a
80% et, pour le moment, uniquement en mode simulation incendie.

- Larésolution du systeme de mesure de masse est faible (1,63 g).

Ce sont essentiellement des limites technologiques qui pourront étre assez facilement

dépassées a I’avenir (a I’exception peut €tre du probléme associé aux fuites thermiques).

Nous avons choisi le systtme HPOC 30% dans le solvant pour sa faible pression de vapeur
dans ’optique d’étudier un systéme purement gassy. Nous avons observé son emballement
par des tests en cellule fermée’, et en cellule ouverte en simulation incendie (0,0083°C/s soit
0,5°C/min). Ces tests vont nous servir a utiliser la méthode DIERS puis a analyser notre
systeme d’un peu plus pres.

Nous avons ensuite réalisé une série de tests de ce systéme avec la maquette a 0,1 litre :

7 Test en cellule fermée réalisée avec une solution concentrée a 15%.
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b)

d)

e)

f)

Le comportement général de ce systeme réactionnel lors d’un blowdown rappelle bien
celui des systemes non tempérés : présence de deux pics de pression, pas d’influence
notable de la chute de pression sur la température (méme si un coude en température et un

décrochage en dT/dt peut étre observé).

Nous avons obtenu une bonne reproductibilité des températures a I’ouverture de 1’évent
(plage de 9°C maximum pour 19 = 65%). Nous avons d’ailleurs montré que cette
température a I’ouverture de I’évent et le temps entre les deux pics qui en résulte sont

fonction du taux de remplissage et du degré d’ouverture de la ligne de respiration.

Nous avons obtenu la courbe P, = (A/V). C’est elle qui doit servir au dimensionnement

a proprement parler. Il s’est avéré que Py« est peu sensible au taux de remplissage initial.

Les mesures de masse évacuée nous ont permis de mettre en évidence trois types de
comportements qui illustrent I’influence de la pression (elle-méme fonction de A/V) sur le
level swell et donc sur la masse évacuée :

- Type | (A/V > 1,56 x 10° m'et Ppux < 7 bar) : évacuation de masse réactionnelle
des I’ouverture de la ligne d’évent jusqu’a la fin du second pic au moins et au-dela.

- Type 11 (0,96 x 10° m'< A/V < 1,56 x 10™ met Ppax > 11 bar) : évacuation de
masse réactionnelle avant et aprés le second pic + palier (évacuation gaz ?) au
voisinage du turnaround.

- Type Il (A/V < 0,96 x 10 m™'et Ppac>21 bar) : évacuation de masse réactionnelle
ne commence que lors de la dépressurisation du second pic ; évacuation gaz avant.

Nous avons également pu observer que :

- (Am/mp)pmax €st une fonction croissante de A/V et qu’elle peut aller jusqu’a 45%.
Une vision grossiére montre que (AmM/Mg)pmax €St peu sensible au taux de
remplissage initial.

- (Am/Mo)sotale €St comprise entre 45% et 65%. Il semble qu’elle ne soit ni fonction de
A/V ni du taux de remplissage initial.

Nous avons montré que la température maximale atteinte et les vitesses de montée en
température diminuent significativement quand A/V augmente.
Enfin, nous avons vu que l'ouverture de la ligne de respiration a une influence non

négligeable sur Py, et At.
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La maquette a 0,1 litre nous a fourni des résultats trés satisfaisants au sens de la
reproductibilité (sauf accidents). Nous allons exploiter ces résultats pour tenter de comprendre
ces blowdown, puis de déterminer I’origine du caractére surdimensionnant de la méthode

DIERS.

I1 est primordial de déterminer, avant de proposer cet outil comme outil de dimensionnement
pour une installation réelle, si le A/V obtenu a petite échelle reste du coté de la sécurité. Des

mesures a plus grande échelle sont ainsi nécessaires a sa validation (cf. chap. C.V.).
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PARTIE C:
DISCUSSION / VALIDATION
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Nous avons construit la maquette a 0,1 litre avec pour objectif d’obtenir des aires
d’évent moins surdimensionnées qu’avec la méthode DIERS pour les systémes non tempérés.
Nous avons restreint notre recherche dans un premier temps aux systémes gassy et nous avons
choisi un systéme réactionnel, le HPOC a 30% dans le 2,2,4-trimethyl-1,3-pentanediol

iisobu ui 3 i€re vue pourrai .
diisobutyrate, qui a premicre vue pourrait s’en approcher

Le premier objectif de cette partie est de procéder a la caractérisation de notre systéme
réactionnel. Nous suivons d’abord la démarche associée aux calorimétres VSP et ARSST,

puis nous approfondissons 1’analyse.

Le second objectif est d’identifier et comprendre les phénoménes mis en jeu aux niveaux
cinétique et hydrodynamique que nous avons pu observer avec les essais blowdown. Nous
¢tablissons pour cela un modéle gassy qui a une ambition purement qualitative. Nous le

confrontons aux résultats obtenus avec la maquette a 0,1 litre.

Le troisiéme objectif est de procéder au dimensionnement des évents grace aux méthodes
gassy (basées sur la calorimétrie adiabatique). Nous comparons les résultats calculés a ceux
obtenus expérimentalement avec la maquette a 0,1 litre. Aprés avoir mis en évidence le
caractere surdimensionnant des méthodes utilisées, nous identifions les hypotheses a 1’origine

de ce surdimensionnement et nous quantifions leur importance.

Enfin le quatriéme objectif, le plus important, est de vérifier si 1’utilisation de la maquette a
0,1 litre en tant qu’outil de dimensionnement est correcte. Pour cela nous confrontons les
valeurs de A/V proposées par notre maquette a celles obtenues a I’'INERIS avec un outil
recommandé au niveau réglementaire pour les peroxydes organiques : la méthode ONU 10

litres.
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I. Caractérisation du systéme réactionnel

Devant un nouveau systéme réactionnel, entre I’identification des scénarios et le

dimensionnement proprement dit, il faut procéder a sa caractérisation, c'est-a-dire déterminer
s’il est vapogene, gazogene ou hybride.
Notre objectif initial était d’étudier les systémes purement gassy. Pour cela nous nous sommes
fixés comme principal critére de choix du systéme réactionnel la faible pression de vapeur du
peroxyde et du solvant (températures d’ébullition respectives de 116°C a 0,02 bar et 280°C a
1,013 bar).

Dans ce qui suit nous allons d’abord nous placer dans la situation d’un utilisateur de la
méthode DIERS pour identifier les difficultés qu’il rencontre, et pour déterminer dans quelle
classe se situe réellement notre systeme. Puis nous affinerons le diagnostic grace a des

investigations supplémentaires.

[.1 Utilisation de la méthode DIERS

Plagons nous d’abord dans la situation d’un utilisateur de la méthode DIERS qui est
amené a déterminer la nature du systéme réactionnel 30% HPOC dans 2,2,4-trimethyl-1,3-

pentanediol diisobutyrate.

Le manuel du calorimétre VSP2 [Leung, 2003] et celui du calorimetre ARSST [Creed et al.,
1990] proposent des diagrammes de décision a cet effet. Nous suivons d’abord le protocole de
caractérisation préconisé pour le calorimetre VSP2 (Annexe.IV.1) qui comporte deux étapes :
- test de la production de gaz incondensables

- si oui, distinction entre caracteére purement gassy ou caracteére hybride

A cause de limites technologiques que nous expliciterons le moment venu, nous serons
néanmoins amenés a utiliser la méthodologie préconisée pour le ARSST (Annexe.IV.2). Nous

utiliserons les essais réalisés en B.11.2.

[.1.1 Test de la production de gaz incondensables

Le diagramme de décision du VSP2 préconise un test en cellule fermée qui permet de

voir facilement si notre systeme réactionnel n’est pas purement vapogene (Test VSP2 #1).
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Nous sommes d’ores et déja confrontés a un probléme technologique : la réalisation des tests
en VSP2 cellule fermée avec une solution a 30% provoque 1’éclatement de la cellule de test.

Nous avons donc dii travailler avec une solution a 15% (C.I1.2.1).

La Figure 33 montre que la pression finale apres refroidissement (10,4 bar) est supérieure a la
pression au début de 1’essai (pression atmosphérique), ce qui nous indique que le systéme
n’est pas purement vapogene, qu’il est donc soit hybride soit purement gassy. Cela est

rassurant, vu les critéres de sélection que nous avons choisis !

[.1.2 Distinction entre comportement purement gassy et hybride

Pour permettre la distinction entre purement gassy et hybride, la méthode de
caractérisation VSP2 préconise un test en cellule ouverte sur I’enceinte de 4 litres (Test VSP2
#2). L’idée est que ce dernier a lieu sous une pression moindre que le précédent, ce qui ne
change rien si le systéme est purement gassy, mais qui conduit a une moindre Ty s’il y a

vaporisation.

Ce test permet également d’obtenir des données calorimétriques nécessaires au calcul d’évent.

C’est pour cette raison que nous avons réalis¢ les essais en cellule ouverte avec une

concentration de 30% (C.I1.2.2). En I’absence d’essai en cellule fermée avec une solution

concentrée a 30%, nous ne pouvons continuer a appliquer la méthode de caractérisation

préconisée par le manuel du VSP2.

Le manuel du calorimétre ARSST (Annexe.IV.2) propose une méthode qui permet de faire la

distinction entre purement gassy et hybride uniquement avec des mesures en cellule ouverte.

Nous avons appliqué la « méthode » (sa philosophie) grace a des mesures en cellule ouverte

avec le VSP2 réalisées sous différentes pressions initiales d’azote (C.11.2.2) :

- Test sous Pyap (Test ARSST #1) : nous avons choisi de tester deux valeurs de Pyap : 16 et
26 bar. (La valeur de 26 bar correspond au Pyap du réacteur ONU 10 litres a 'INERIS).

- Test sous Ps (Test ARSST #2) : dans notre cas 4,5 bar.

1.1.2.1 Test en cellule ouverte sous Pinitiale = Pmap (TeSt ARSST #1) :

D’aprés le diagramme ARSST, c’est le décalage temporel (dT/dt)max et (dP/dt)max qui
caractérise un systéme hybride par rapport a un systéme purement gassy. Nous pouvons voir
sur la Figure 35 que (dT/dt)max et (dP/dt)max @ 16 et 26 bar sont simultanés, ce qui indiquerait
que nous avons a faire a un systéme purement gassy dans ces conditions. La courbe dP/dt =

f(T) obtenue sous 16 ou 26 bar sera utilisée pour dimensionner 1’évent de sécurité.
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1.1.2.2 Test en cellule ouverte sous Pinitiale = Ps (Test ARSST #2) :

Si les aires d’évent calculées par la méthode gassy sont considérées par 1’utilisateur
comme trop importantes, la méthode de caractérisation ARSST (Test ARSST #2) propose de
réaliser un test en cellule ouverte sous Pinitiale = Ps. Le but de ’essai est de déterminer si
I’abaissement de pression entraine ou pas une diminution de la température maximale atteinte

(Tmax), que le diagramme associe a un phénoméne de tempering T

Dans notre cas nous avons choisi Ps = 4,5 bar (c’est la pression d’ouverture d’évent que nous

avons choisie pour nos essais blowdown).

La Figure 34, la Figure 35 et le Tableau 7 montrent les résultats obtenus pour ce test. La
température maximale atteinte pour cet essai est : Tmax = 297°C. Elle est donc inférieure de 20
a 30°C a celles atteintes lors des essais sous Pyap (317 et 328°C). De plus, on peut observer
un décalage 10 °C entre (dT/dt)max et (dP/dt)m, (correspondant a un décalage de 0,26 s). En
présence de ces deux indices, le diagramme de décision mene a la conclusion que le systeme

oA . L .18
doit étre dimensionné comme un hybride”.

I.1.3 Difficultés rencontrées dans I’application de la méthode DIERS

Nous avons rencontré les difficultés suivantes lors de I’application de la méthode

DIERS :

a) Il n’est pas possible de réaliser des tests avec une solution a 30% en VSP2 cellule fermée.
Cela provoque 1’éclatement de la cellule. Pour pouvoir distinguer si le systéme est gassy
ou hybride nous avons été obligés de passer a la méthodologie ARSST. Cette difficulté

est probablement souvent rencontrée par les utilisateurs.

b) L’essai en cellule ouverte sur 1’enceinte de 4 litres sous Piniiale = Ps est particulier
(B.I1.2.2). La totalité de 1’essai n’a pas été réalisée sous une pression de I’ordre de Ps. En
effet, le débit qui traverse le tube d’évacuation de la cellule est tel qu’il s’y établit une
différence de pression avec I’enceinte de 4 litres qui s’éléve jusqu'a 6 bar ! On peut
considérer que les données enregistrées lors de la phase critique de 1’emballement sont
obtenues sous une pression de I’ordre d’une douzaine de bar (Figure 36). Il n’est donc

pas possible de déterminer si le phénoméne de tempering existe sous une pression égale a

¥ Dans ce contexte, dimensionner pour un hybride signifie calculer I’aire purement gassy et 1’aire purement
vapogere en utilisant P et dP/dt de 1’essai #1 (sous Pyjap) @ Ty de ’essai #2 (sous Ps)
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Ps comme le demande le diagramme de décision. Une solution aurait été 1’utilisation
d’une cellule ouverte ayant un tube d’évacuation de diamétre plus important.
¢) Une application mécanique de DIERS meéne a la conclusion selon laquelle le systéme est
hybride. DIERS attribue la diminution de Tn.x a la présence de vapeur. D’une fagon
générale le Tableau 7 montre que Tnax augmente quand Pinitiale augmente. Cette variation
pourrait ne pas étre due uniquement a la vaporisation.
Les basses pressions favorisant le level swell, nous pouvons constater que la masse
réactionnelle qui reste dans la cellule est d’autant plus importante que Pipitiale €st élevée
(Tableau 7). Cette différence de masse réactionnelle a une influence sur le facteur
d’adiabaticité ¢, ce qui pourrait étre a 1’origine des différences de T« lors des différents
essais. Faisons un calcul majorant de I’influence de ¢.
Soit AH I’enthalpie spécifique de la réaction. En supposant qu’il n’y ait pas de fuites
thermiques, 1’élévation de température de deux masses réactionnelles différentes (m; et
my) est exprime par :
m,AH =¢m,C AT,
m,AH =¢,m,C AT,
d’ou Al = %
AT, ¢
Soit m; la masse réactionnelle dans la cellule pour un essai ou il n’y a pas de masse
évacuée (M;=75g, ¢, = 1,625).
Soit m, la masse réactionnelle dans la cellule pour un essai ou la masse est évacuée des le
début (m=16g, ¢, =1,133)
En prenant C,;=2000 J/kg/K, C; celtue = 500 J/kg/K, Meejuie = 40g nous obtenons :
AT,

= 1,43

2
Ce calcul montre que le facteur ¢ pourrait étre a I’origine de la diminution de T, (de
facon significative). Les conclusions du diagramme de décision pourraient mener a
attribuer par erreur un caractére hybride a quelque chose qui ne ’est pas.
Les difficultés rencontrées nous amenent a réaliser d’autres investigations et a approfondir le

diagnostic de notre systéme réactionnel.
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[.2  Analyse des essais en calorimetre VSP2

Pour notre systéme réactionnel, le diagramme ARSST conduit a dimensionner comme
un hybride. Nous allons voir qu’une analyse plus fouillée des essais en cellule ouverte conduit
a considérer que notre systéme n’est pas tempéré au sens classique, mais que cela ne remet

peut étre pas en cause le dimensionnement proposé.

[.2.1 Sens « classique du tempering »

Le tempering correspond a une égalité entre I’énergie évacuée sous forme d’enthalpie de
vapeur et 1’énergie générée par la réaction. L’idée généralement associée a ce phénomeéne
permet de schématiser un essai en cellule ouverte pour un systéme hybride tempéré comme le

montre la Figure 52a [Etchells et al., 1998] :

Région « : la température est insuffisante pour conduire a 1’ébullition.

Pression Pression Systéme hybride
tempering tardif et fugace
Systeme hybride tempéré « classique »
®B)?
@ N @
®) cas hybride tempéré (o)
cas vapogene
(@)
Temps Temps

a b

Figure 52 : Schématisation du tempering

Région A: I’ébullition consomme [’enthalpie produite par la réaction. Pour un systéme
vapogene ni la température ni la pression n’augmente. Pour un systéme hybride tempéré la
production de gaz incondensables conduit a une augmentation de pression, qui conduit elle-
méme a une augmentation de température, mais a un rythme tres atténué par rapport a la

région .

Région y: la réaction est terminée.
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1.2.2 Essais en cellule ouverte

Lors des essais en cellule ouverte sous 4,5, 16 et 26 bar (Figure 34), il n’y a de région S
visible (Figure 52b).
Nous avons également réalisé un test en cellule ouverte sous Pinitiale = Pam. Nous avons
constaté pour cet essai que la masse réactionnelle restante dans la cellule a la fin de I’essai est
telle que le thermocouple a un moment donné ne mesure que la température du ciel gazeux au
dessus du liquide (il s’agit 1a d’une limite technologique supplémentaire) (B.11.2.2). Nous
n’avons cependant pas d’information sur 1’instant auquel le thermocouple a cessé de mesurer

la température du liquide.

Supposons néanmoins que les mesures de température obtenues jusqu’a la fin de
I’emballement a proprement parler correspondent au liquide. La Figure 53 montre que, pour
cet essai, Tmax est de 250°C. Elle est donc inférieure d’environ 70°C a celle atteinte lors des
essais sous Pinitiale = Pmap = 26 bar. Pour cet essai il n’y a pas non plus de région S visible
(Figure 34).

Nous en arrivons aux conclusions suivantes :

- soit le tempering n’existe pas : la réaction ne produit jamais assez de vapeur pour générer
un point anguleux sur les courbes T = f{(t) et P = f(t)

- soit le tempering existe, mais a une température telle que la réaction se termine (la Figure
34 montre que pour 1’essai sous Pinitiasle = Pam la réaction se termine environ deux
secondes apres avoir atteint 250°C).

Nous pourrions qualifier cette derniére situation de tempering tardif et fugace: le

comportement est non tempéré pendant tout I’emballement, sauf pendant les derniéres

secondes. Or c’est pendant ces dernicres secondes qu’il atteint son paroxysme. L’existence
d’un tel tempering pourrait avoir des conséquences fortes sur la dimension de 1’évent

nécessaire.

Que ce tempering tardif ait lieu ou pas il est clair que Pipitiale @ une influence sur T, Si cet
effet n’est pas attribuable au défaut d’adiabaticité (C.1.1.3), il doit étre imputé a un effet de la

vaporisation, quand bien méme cette derniére serait insuffisante a générer un tempering

visible.

Cet effet (toujours sous réserve qu’il ne s’agisse pas d’un défaut d’adiabaticité) est suffisant

pour garantir nous semble-t-il que, pour un blowdown dans lequel la pression ne dépasserait
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pas 1 bar (évent suffisamment grand pour garantir I’absence de deuxiéme pic de pression), la
température ne dépasserait pas 250°C. De ce fait dimensionner 1’évent en se référant a la
cinétique maximale a cette température nous parait correct. C’est justement ce que propose le
diagramme ARSST. Dans ce diagramme c’est seulement I’emploi du mot tempering qui nous

parait contestable.

100 | | | | |
Pinitiale | l
10 +-----1 -1 bal‘ 77777777777 %r 777777 A L o N
4,5 bar |
v |
O 144 TRk Y - -
5
5
0’1 B 2 X, A, '
0,01 - ot b i R R
A SR ’
0,001 ! ! A
0 50 100 150 200 250 300 350
T1 (°C)

Figure 53 : Test en cellule ouverte sur I’enceinte de 4 litres : dT/dt=f(T)

Au total, les essais en cellule ouverte :

- confirment le diagnostic DIERS au sens ou notre systéme est hybride (sous réserve que ce
ne soit pas di au défaut d’adiabaticité),

- nuancent ce méme diagnostic : notre systeme n’est pas tempéré, soit il ne I’est que
pendant les derniéres secondes de I’emballement (tempering tardif et fugace).

Le caractere hybride se manifeste d’autant plus que la pression est basse. Il abaisse le T,y et,

de ce fait, la cinétique maximale (ce qui peut étre utilisé pour le dimensionnement).

Toutes ces conclusions devraient pouvoir étre applicables lors d’un blowdown.

1.2.3 Essai en cellule fermée

L’essai en VSP2 cellule fermée avec une solution de HPOC a 15%, utilisé pour la mise
en évidence du caractére non purement vapogéne du systéme réactionnel (C.1.1.1), peut étre

¢tudié afin de discerner la présence de vapeur.
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Nous nous intéressons ici a la partie correspondant au refroidissement apreés emballement
(Figure 54). Nous supposons que, du fait que 1’essai est réalis¢ en cellule fermée, la
température de la phase gaz est égale a celle de la phase liquide (T1). La pression dans la
cellule est corrigée pour ¢€liminer la pression de 1’air qui a été enfermé dans I’appareil

lorsqu’il a été fermé sous la pression ambiante Py, avant 1’essai (« gas pad ») :

Pl =P1-P n

corr atm
T,

Plcorr : pression due aux seuls gaz et vapeurs générés par le systéme chimique (bar)
T1y et Pam : température (K) et pression (bar) de I’air enfermé dans la cellule en début d’essai.

Le nombre de moles de gaz et vapeurs générés par le systtme chimique (Ngaz+vapeur) présent

dans le ciel gazeux est donc donné par :

P,.V(-7,)

corr
n =

az+vapeur
gazrvap R TI

Quand la cellule de test refroidit et atteint la température ambiante, nous faisons 1’hypothése
que la pression totale dans la cellule est due a la seule présence de gaz incondensables (nous
supposons que les éventuelles vapeurs sont totalement condensées). Tout a la fin des mesures
(indice fin), nous avons T1in = 30°C et Porr fin = Py fin = 9,4 bar. Nous avons la une mesure de
la quantité¢ de gaz incondensables générés pendant la décomposition et non dissous dans la
phase liquide (Ngaz genere = 0,0195 moles).

Partant de 13, nous pouvons calculer la pression due a ces gaz incondensables (Pg) pendant la
période de refroidissement (en négligeant leur solubilité) :

P (t) = Pg fin L(t)

Tl fin

Tlsin : température T1 a la fin de 1’essai apres refroidissement

P, fin : pression finale due a la seule présence de gaz incondensables

On constate que, lorsque la température du mélange est de 250°C (fin de I’emballement) les
gaz incondensables contribuent a la pression totale (de 24,4 bar) a 16 bar (Figure 54). Nous

avons attribué le complément 10,4 bar) a une pression partielle de vapeur.
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Figure 54 : Analyse du refroidissement ; estimation de la part de vapeur

Pour en avoir confirmation, en négligeant toujours la solubilité des gaz incondensables, nous
avons tracé I’évolution de cette ‘pression partielle de vapeur’ (Py) en fonction de la
température inverse du liquide. La Figure 55 présente la fonction log;o (Py) = f(-1000/T) lors
du refroidissement. Cette courbe est assimilable a une droite entre 242°C et 100°C. Cela

indique ’existence d’une loi de pression de vapeur de type Antoine (2 deux coefficients) :

log,, P, = p-1000xB avec A=0,9755 et B=2,9122
T(K)

La Figure 56 montre que 1’évolution de la pression partielle de vapeur mesurée est bien
représentée par cette loi d’Antoine a partir de 100°C. Cela confirme encore qu’il s’agit bien
de vapeur et que la solubilit¢ des gaz incondensables n’est pas suffisante pour avoir une
influence observable. Il est classique de vérifier si la phase gaz suit une loi d’ Antoine pendant
la phase de chauffage préalable a I’emballement ou au début de ce dernier [Gustin, 2002 ;
Etchells et al., 1998]. Dans notre cas cela n’aurait rien donné parce que les vapeurs
n’apparaissent que pendant la réaction. Ainsi la pression totale (air + condensables + vapeur )
n’est que de 1,4 bar (Figure 33) alors que la pression de la seule vapeur a 150°C apres

emballement est de 4 bar (Figure 56).
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y = 0,9755x + 2,9122
R? =0,9989

logq Py (bar)
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-1000/T1 (K™

Figure 55 : Test en cellule fermée : log;o (Pabs) = £ (-1000/T)
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Figure 56 : Confrontation pression partielle de vapeur mesurée et pression partielle calculée

avec une loi d’ Antoine

Cette analyse nous montre deux choses :

- L’influence de Pinitiale sur Tmax lors des essais en cellule ouverte nous a fait penser a
I’influence de la vaporisation. Mais nous avions un doute parce que cela pouvait étre da a
un défaut d’adiabaticité pour une cellule presque vide. L’essai en cellule fermée léve le
doute : la réaction de décomposition génere de la vapeur. La pression de vapeur saturante

atteint 10 bars a 240°C.
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- La pression de vapeur n’apparait que pendant et surtout aprés 1’emballement. Elle ne peut
étre imputée ni au peroxyde ni au solvant (que nous avions justement choisis pour leur
caractére non volatil).

- 1II est probable que c’est une partie des produits de décomposition qui est vaporisable.
C’est un point que nous avions omis de vérifier au moment de la sélection du systéme.
Nous pouvons méme dire que nous avons €té victimes du phénomene de persistance dans
I’erreur : il nous a fallu de longues semaines avant de nous rendre a 1’évidence que notre
systeme était hybride, alors que nous avions tout fait pour qu’il ne le soit pas !

Nous dégagons de ces travaux les enseignements suivants :

- Devant un produit inconnu, le test de la présence de vapeur doit étre fait avant, mais aussi
(voire seulement) apres la réaction.

- les diagrammes DIERS retiennent les informations essentielles des essais préconisés.
Sans faire plus d’expériences, mais en les faisant plus « parler », il est possible de

connaitre nettement plus sur le systéme voire de nuancer les conclusions du diagramme.

[.3  Analyse des essai blowdown avec la maquette a 0,1 litre

L’analyse des essais en calorimétre nous a montré que notre systéme est hybride au sens
ou il dégage des gaz incondensables mais aussi de la vapeur. Il n’est pas tempéré au moins au
sens classique. S’il I’est, ce n’est peut étre que pendant les dernieéres secondes de
I’emballement. Ces essais nous ont également montrés que par contre I’évaporation a une

influence sur le déroulement de 1’emballement.

Voyons maintenant si nous retrouvons ces caracteres lors des essais blowdown.

[.3.1 Caractere non tempéré

Les essais d’emballement avec blowdown réalisés avec la maquette a 0,1 litre présentent
des historiques de pression parfaitement typiques des systémes non tempérés et qui n’ont rien
a voir avec ceux des systemes tempérés. En particulier, ils montrent clairement 1’existence
d’un second pic de pression (Figure 37 et figures de I’ Annexe.l).

De plus lors d’un test de blowdown la chute de pression qui suit I’ouverture de la ligne
d’évent ne provoque pas de chute de la température du liquide (Figure 57), ce qui aurait été le
cas d’un systeme tempéré. Ces éléments confirment ce que nous attendions : notre systéme se

comporte comme un systeéme hybride non tempéré (sauf peut €tre au sommet du second pic).
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P1 (bar)

Temps (s)

Figure 57 : Influence de I’ouverture de I’évent sur le profil de température (origine des temps

correspond a I’ouverture de la ligne d’évent).

1.3.2 Caractere hybride influence de la vapeur

Si 'on regarde de plus pres, les essais en blowdown avec la maquette a 0,1 litre
permettent de mettre en évidence la présence de vapeur, et le fait que cette présence a une

influence sur le déroulement du blowdown.

1.3.2.1 Relation entre température et A/V

Les essais en blowdown avec la maquette a 0,1 litre ont montré que Tax et dT/dt sont
sensibles au parametre A/V (Figure 46, Figure 47 et Figure 48). Intéressons nous de plus prés
aux essais B et C réalisés avec un taux de remplissage initial de 46,4% et ayant un A/V

respectif de 0,00110 m™ et 0,00201 m".

La Figure 58 montre que, pour la méme température d’ouverture d’évent (220°C), plus la
pression est €levée, plus on atteint une température ¢élevée. Ce qui est analogue a ce que nous
avons observé en cellule ouverte (C.1.2.2)

La Figure 59 montre que les courbes dT/dt = f(T) se superposent jusqu’a 1’ouverture de
I’évent puis se séparent. Le décrochage de dT/dt observé a I’ouverture de 1’évent est d’autant
plus important que A/V est important.

Comme pour les essais en cellule ouverte, deux phénoménes peuvent étre a 1’origine de ce
comportement :

- la présence de vapeur: lors de I’emballement, la montée en température est

essentiellement due a 1’apport d’énergie qui simule ’incendie et a 1’énergie libérée par la
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réaction chimique. Les faibles pressions favorisent la vaporisation qui constitue un puits
thermique. La vitesse de montée en température du liquide et la température maximale
atteinte (Tmax) s’en trouvent diminuées.

la diminution du facteur d’adiabaticité ¢ : plus A/V augmente, plus la masse évacuée au
turnaround est élevée (Figure 42). Le facteur d’adiabaticité ¢ augmente donc en cours
d’essai. La vitesse de montée en température et la température maximale atteinte (Tmax)

sont donc diminuées.
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Figure 58 : Comparaison des historiques de température et pression pour deux essais

a 1o=46,4% (A/V respectif de 0,00110 m™ et 0,00201 m™)
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Figure 59 : Comparaison des historiques de masse évacuée et de pression pour deux essais a

To=46,4% (A/V respectif de 0,00110 m™ et 0,00201 m'l)
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La Figure 59 montre également les historiques de masse évacuée pour ces essais. On constate
que les masses réactionnelles évacuées sont approximativement les mémes au bout des 30
secondes suivant I’ouverture de 1’évent et qu’elles sont assez faibles (environ 10 % de la
masse initiale). On peut donc considérer que le facteur ¢ n’est pas trés différent pour les deux
essais pendant les 30 premicres secondes. Il en résulte que le seul phénoméne qui peut
expliquer que le décrochage de dT/dt est plus important pour le plus grand A/V est la

présence de vapeur.

Remarque : Nous avions un moment’ pensé que le décrochage pouvait étre dii a un effet de la
pression sur la cinétique de la réaction. Il nous semble que cette hypothése supplémentaire,
correspondant & un phénomene rarement observé et qui n’est pas signalé¢ dans la littérature

concernant HPOC, n’est pas nécessaire pour expliquer nos observations.

1.3.2.2 Corrélation Pression/Température

La Figure 60 montre qu’il y a une corrélation entre la pression au turnaround (Pmax) et la
température du liquide au turnaround (Tpmax) pour I’ensemble des expériences réalisées. Cette
corrélation est indépendante du taux de remplissage et du volume de la cellule. Cette

corrélation ressemble a un équilibre liquide vapeur de type Antoine :

1000x B

log,, P, = A—
OglO \ T(K)

Elle correspond toutefois a une pression bien plus basse que celle de la vapeur de I’essai en
cellule fermée (Figure 56). Il est donc probable qu’il ne s’agit pas d’un équilibre, mais que

cette pression est le résultat d’une cinétique de vaporisation.
En tous cas I’existence méme de cette corrélation est une nouvelle preuve tangible, et méme

frappante, de I’influence de la vapeur sur le blowdown.

En conclusion, comme pour les essais en cellule ouverte (C.1.2.2) la présence de vapeur a un
effet observable sur le déroulement du blowdown, et ce d’autant plus qu’il se déroule a basse

pression (grand A/V) :

- changement de pente de température (décrochage de dT/dt) a I’ouverture de 1’évent.

- forte corrélation entre Ppax €t Tpmax.

? Un moment ol nous pensions encore que notre systéme était purement gassy.
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Cette corrélation est indépendante de t( et de V, ce qui ne serait trés probablement pas vrai
pour un systéme purement gassy. Il est également a noter que pour les essais blowdown ou

Pmax est inférieur a 5 bar, Tppax n’excede pas 280°C.
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Figure 60 : Corrélation entre Py et Tpmax

[.4 Origine du caractere hybride

Nous avons mis en évidence la présence d’especes vaporisables dans notre mélange
réactionnel pendant et surtout apres réaction. Nous avons pourtant choisi les réactifs de fagon
a obtenir un mélange trés proche d’un systeme gassy (faibles pressions de vapeur du peroxyde

et du solvant). Nous essayons ici de déterminer la nature des especes vaporisables.

[.4.1 Rappel des espéces potentiellement présentes et de leur pression
de vapeur
Le mélange réactionnel initial est composé de HPOC, de cuméne et de solvant.

Nous n’avons pas réalisé d’analyse chimique des produits de notre réaction. En supposant que

le solvant que nous avons utilisé est réellement inerte, nous pouvons supposer que les produits

issus de la réaction présents sont les mémes que ceux observés par Levin et. al [2006]

(B.IL.1.1.3) :

- Mécanisme 1: Décomposition thermique du HPOC en présence de cumeéne = o-
méthylstyréne + eau

- Mécanisme 2 : Décomposition thermique du HPOC =» Acétophénone + Méthanol
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Remarque : ces mécanismes ne prévoient pas la formation d’incondensables. Ils ne nous sont

utiles qu’a titre de base de travail et pour

¢évaluer des ordres de grandeur.

La Figure 61 montre les pressions de vapeur saturante de chacun de ces composés chimiques

lorsqu’ils sont purs. Les données sont issues du DIPPR [Daubert et al., 1989]. Le HPOC

n’apparait pas sur ce graphe car on considére qu’il se décompose avant d’atteindre une

pression de vapeur significative. Pour le solvant seul la température d’ébullition sous 1 bar est

disponible (Te, = 280°C). Nous avons

I’Hexadecene (Ci¢H3z), qui a la méme

utilisé 1’équation valable pour un composé lourd,

température d’ébullition. Nous pouvons constater

qu’entre 200 et 300°C (gamme de températures atteintes lors d’un emballement) :

Les produits organiques lourds ont une pression de vapeur qui peut ne pas Etre

négligeable, de I’ordre d’une dizaine de bar.

L’eau et le méthanol se démarquent de par leur treés forte pression de vapeur.
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Figure 61 : Pression de vapeur saturante

des constituants purs potentiellement présent dans la

phase liquide aprés réaction

1.4.2

Hypotheses sur la nature des produits vaporisables

Nous disposons d’une évaluation de la pression de vapeur (P,) a la fin d’une réaction

(C.1.2.3). Il s’agit ici de savoir si cette pression de vapeur peut étre due :

parallele : Acétophénone + méthanol

aux composés présents en début de réaction : solvant et cumene

aux produits de la décomposition compléte du HPOC par les mécanismes 1 et 2 en

+ a-méthylstyréne + eau,
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- aux produits de la décomposition compléte du HPOC par le mécanisme 2 seul:
Acétophénone + méthanol.
Nous serons amenés a faire des hypotheéses sur la chimie et nous considérerons que le

mélange est idéal, ce qui permet d’appliquer la relation de Raoult :

PM)=X Pisat(T)
Avec :

P.(T) : pression partielle du composé i dans le mélange

sat . s
P> (T) : pression de vapeur saturante du composé i pur

X; : fraction molaire du composé i dans la phase liquide

1.4.2.1 Contribution du solvant et du cuméne

Le Tableau 11 montre la composition initiale du mélange réactionnel pour une solution
de HPOC a 15%. Il calcule aussi les pressions partielles qu’auraient le solvant et le cumene a
250°C si les fractions molaires ne varient pas pendant la réaction, soit 0,8 bar. Or ces fractions
molaires diminuent probablement pendant la réaction (puisque la décomposition du HPOC
crée de nouvelles molécules). La pression partielle de vapeur due au solvant et au cumene est
donc inférieure a 0,8 bar ce qui est largement inférieur aux 10,4 bar évalués a la fin de la
réaction en cellule fermée (C.1.2.3). Les produits de départ n’ont donc qu’une faible part

(< 8%) dans la phase vapeur en fin de réaction.

Solvant HPOC Cumeéne Total

Masse molaire (g/mole) 286,41 152,2 120,19
Masse (g) 42,74 7,89 1,97 52,6
Nombre de moles (n) 0,15 0,052 0,016 0,218
Fraction molaire 68,8% 23,8% 7,4% 100%
Pression de vapeur saturante du composé pur a

0,44 - 6,79
250°C (bar)
Pression partielle de vapeur du composé a 250°C

0,30 - 0,50 0,8
(bar)

Tableau 11 : HPOC 15 % dans solvant ; Pression de vapeur des composés présents avant la

réaction
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1.42.2 Décomposition compléte du HPOC par les mécanismes 1 et 2 en

paralléle :

Supposons maintenant que le HPOC se décompose totalement selon les mécanismes 1 et
2 en parallele. Nous pouvons faire les hypothéses suivantes :
- le mécanisme 1 se réalise rapidement pour épuiser tout le cuméne présent ' :
HPOC + Cuméne - 2 a-méthylstyréne + 2 eau.

Le nombre de moles de HPOC qui réagit selon le mécanisme 1 est égal au nombre de

moles de cumeéne : 0,016 mole (Tableau 11).

- Le HPOC restant (0,052 — 0,016 = 0,036 moles) se décornpose10 selon le mécanisme 2 :
HPOC + Cuméne = Acétophénone + Méthanol

Remarque : ces hypothéses ne correspondent pas forcément a la réalité. Cela n’est pas tres

grave dans la mesure ou il s’agit simplement de s’intéresser a des ordres de grandeur.

Solvant | Acétophénone | Méthanol | H,O a-methylstyrene Total

Masse molaire (g/mole) 286,41 120,15 32,04 18 118,18
Nombre de moles 0,15 0,036 0,036 0,033 0,033 0,288
Fraction molaire (%) 52,2% 12,4% 12,4% 11,5% 11,5% 100%
Pression de vapeur saturante du

0,44 2,83 96,35 39,61 5,71
composé pur a 250°C (bar)
Pression partielle de vapeur du

0,23 0,35 11,95 4,55 0,65 17,73

composé a 250°C (bar)

Tableau 12 : Pression de vapeur du mélange réactionnel apres réaction

(mécanismes 1 et 2 en parall¢le)

Le Tableau 12 montre les différentes fractions molaires des especes présentes dans la phase
liquide avec les hypotheses précédentes. Ces fractions conduisent a une pression de vapeur de
17,73 bar, les parts les plus importantes étant a attribuer a I’eau et au méthanol. Cette pression
de vapeur calculée avec les hypothéses précédentes est plus importante que les 10,4 bar
observés expérimentalement. Ce calcul montre toutefois que les produits de la réaction (en

particulier eau et méthanol) peuvent étre a 1’origine de la vapeur observée.

!9 Les équations bilans sont proposées par Levin et al. [2006]
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1.4.2.3 Décomposition complete du HPOC par le mécanisme 2 :
Supposons que le HPOC se décompose'” totalement uniquement selon le mécanisme 2 :
HPOC + Cumeéne = Acétophénone + Méthanol
Le cumene ne participe donc pas a la réaction.

Le Tableau 13 calcule la composition molaire du mélange réactionnel et les pressions
partielles dans ces conditions. Nous pouvons constater que la pression partielle de vapeur due

au méthanol est la plus importante et plus importante encore dans le cas précédent (18,55 bar).

Solvant Cumene | Acétophénone | Méthanol | Total

Masse molaire (g/mole) 286,41 120,19 120,15 32,04
Nombre de moles 0,149 0,016 0,052 0,052 0,269
Fraction molaire 55,4% 6,1% 19,25% 19,25% 100%
Pression de vapeur saturante du composé

0,44 6,79 2,82 96,35
pur a 250°C (bar)
Pression partielle de vapeur du composé a

0,24 0,41 0,54 18,55 19,74
250°C (bar)

Tableau 13 : Pression de vapeur du mélange réactionnel apres une réaction

La pression de vapeur est de 19,74 bar, ce qui est encore une fois supérieure a celle que nous

avons estimée expérimentalement (10,4 bar).

1.42.4 Conclusion sur la nature des produits vaporisables

Réactifs et solvants n’expliquent que 8% de la pression de vapeur estimée a la fin d’un
essai en cellule fermée.
Les mécanismes de décomposition proposés par Levin et al.. conduisent a produire des
produits vaporisables (eau et méthanol en particulier).
Les deux hypothéses sur la décomposition (mécanismes 1 et 2 en paralléle et mécanisme 2
seul) nous ont conduits a prévoir une pression de vapeur plus €levée (17,73 et 19,74 bar) que
celle qui a été observée (10,4 bar), mais du bon ordre de grandeur.
Il est probable que les mécanismes proposés par Levin et al. ne sont pas les seuls a se
produire. Nous avons observé des gaz incondensables qu’ils ne prévoient pas. Ces derniers
pourraient résulter d’une décomposition plus poussée, vers des produits de moindre masse

molaire. De plus, notre solvant n’est peut étre pas inerte : soit il participe a la réaction de
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décomposition soit il réagit avec les produits de la réaction de décomposition en produisant
d’autres molécules lourdes.

Ces phénomenes pourraient diminuer les fractions molaires de I’eau et du méthanol dans le
mélange final, voire diminuer la quantité absolue de ces espéces.

De cette analyse nous concluons que ce sont bien des produits de la réaction qui sont a
I’origine de la vapeur observée''. Cela explique que le caractére hybride (I’influence de la
vapeur) se manifeste surtout en fin de décomposition. Il est probable que la plus grosse partie
de la pression est due a 1’eau et/ou au méthanol.

Une analyse chimique du mélange réactionnel aprés décomposition pourrait apporter des
éclaircissements sur la composition en produits vaporisables et sur les mécanismes

réactionnels favorisés par nos conditions expérimentales.

1.5 Conclusions sur le systeme réactionnel

L’application mécanique de la méthode de caractérisation DIERS méne aux conclusions

suivantes :

- notre systeme produit des gaz incondensables

- la Tyax atteinte par notre systéme décroit si la pression décroit, donc le systeme peut étre
dimensionné comme un hybride & Ty sous Ps (soit 297°C). Cette proposition résulte
probablement de 1’idée que le systéme est tempéré a cette température.

Notre analyse critique des essais préconisés par le DIERS montre des limites technologiques

qui peuvent étre la source de mauvaises interprétations. Nous avons mis en évidence les

¢léments suivants :

- les phénomeénes d’évacuation de masse réactionnelle (due a 1’ébullition) lors des tests en
cellule ouverte sous Pipitiale = Ps conduisent a une pression dans la cellule de 1’ordre d’une
douzaine de bar pendant quelques secondes. Il n’est pas possible de déterminer avec cet
essai si le systéme donne lieu a un tempering sous Ps.

- les essais en cellule ouverte a basse pression vident en grande partie la cellule, ce qui peut
conduire a attribuer a la vaporisation une diminution de Ty.x due en réalité¢ a

I’augmentation de ¢.

""'La présence de vapeur dans un systéme est le plus souvent dii au solvant. Elle peut aussi parfois étre due au
produit qui se décompose lui-méme (ex : Di-Tert-Butyl-Peroxide (DTBP)). Il ne faut pas oublier, qu’elle peut
aussi étre due comme c¢’est notre cas, aux produits de la décomposition.
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Nos investigations supplémentaires a propos des essais en cellule ouverte et en cellule fermée
confirment le diagnostic DIERS au sens ou notre systeme est hybride, ou il comporte de la
vapeur. Nous avons pu associer cette vapeur aux produits de la décomposition. Cela nous
rappelle que, quand on s’inquicte de la présence de vapeur, il ne suffit pas de regarder les
espéces présentes au début. Nous avons vérifié que les mécanismes chimiques de
décomposition proposés par Levin et al. sont non seulement compatibles avec la formation de
vapeur, mais que ces mécanismes doivent probablement étre complétés dans notre cas par des

décompositions plus poussées (ils produisent trop de vapeur mais pas d’incondensables).

L’analyse de ces mémes essais nuance le diagnostic précédent : soit notre systeme n’est pas

tempéré, soit il ne I’est que pendant les derniéres secondes de 1’emballement (tempering tardif

et fugace). Ce qui pourrait étre un trait partagé avec une bonne partie des systémes pour

lesquels ce sont des produits de la réaction qui sont vaporisables.

Les essais blowdown avec notre maquette confirment ce diagnostic :

- Il'y abien deux pics de pression.

- La chute de pression qui suit Iouverture de I’évent ne conduit pas a une chute de
température mais a un simple changement de pente.

Méme si elle n’est pas suffisante pour tempérer (ou seulement tardivement), la vaporisation a

une influence non négligeable sur la décomposition : elle consomme de 1’énergie, ce qui

abaisse la T, atteinte et, par voie de conséquence, la cinétique maximale. Nous avons

observé aussi bien pour les essais en cellule ouverte que pour les essais en blowdown que cet

effet est d’autant plus marqué que P est faible. Cet effet de dimensionnement est utilisé

dans la méthode DIERS et cela reste Iégitime méme si le systéme n’est pas tempéré.

Pour les essais blowdown la vaporisation :

- génere un décrochement de dT/dt a I’ouverture de 1’évent de sécurité (surtout quand A/V
est grand et qu’ainsi la pression dans la cellule est faible),

- est probablement a I’origine d’une corrélation Pression / Température dans la cellule.

Remargue : Un systéme purement gassy existe t-il ? :

Une condition nécessaire pour qu’un systéme soit purement gassy est que ni les réactifs, ni le
solvant ne soient vaporisables. C’est le cas de notre systéme (a la présence de cuméne pres).
Une autre condition que nous avons testée a nos dépens est que les produits de la réaction ne
soient eux-mémes pas volatils. Peut on imaginer, dans le cas d’une réaction de décomposition,

que les molécules obtenues seront toutes suffisamment légéres pour étre des gaz
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incondensables ou suffisamment lourdes pour étre des liquides non volatils, sans qu’aucune
ne soit médiane, c'est-a-dire vapeur condensable ? Nous ne pouvons apporter une réponse
définitive a cette question, mais il nous semble que le nombre de systémes qui conduirait a

une réponse positive doit étre faible pour le moins.
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II. Construction d’un modele gassy et analyse des

phénomenes mis en jeu lors d’un blowdown

Le chapitre précédent a mis en évidence le caractére hybride non tempéré de notre
systéme réactionnel. Nous souhaitons identifier et comprendre les phénomenes mis en jeu aux

niveaux cinétique et hydrodynamique que nous avons pu observer avec les essais blowdown.

Notre démarche pour ce la consiste a comprendre dans un premier temps les phénomenes qui
ont lieu pendant le blowdown pour un systéeme purement gassy. Nous mettrons en évidence
tous les comportements qui sont communs avec ceux observés avec notre systéme hybride,
c'est-a-dire ceux qui sont liés a la prépondérance des gaz incondensables. Ceux qui ne le sont
pas devront étre expliqués par la présence de la vapeur ou par I’influence d’autres

phénomenes non pris en compte.

Nous avons donc construit un modele dynamique purement gassy qui n’a qu’une ambition
qualitative. Ce mod¢le a été simulé sous Excel Visual Basic en utilisant la méthode explicite
d’Euler pour I’intégration des équations différentielles ordinaires.

Nous définissons une simulation de référence pour laquelle nous décrivons les phénomeénes et
les comportements caractéristiques d’un systéme gassy. Nous ferons ensuite une étude de
sensibilité aux parametres suivants :

- taux de remplissage initial : 1

- ANV

- parametre cinétique n
II.1 Description du modele

I.1.1 Bilans et sous modéles :

II.1.1.1  Bilans:
Nous avons repris les bilans valables pour un systéme purement gassy (A.IIL. )

dm
Bilan massique total : —=-W =-GA

dt
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AT Mg+ Qo= WPV, M, —WPY, +(dT

Bilan thermique :

j Equation 52
incendie

dt mC, mC, dt
dm, .
Bilan massique sur la phase gaz : dt =mmy _Wxgi

Le bilan thermique a ét¢ modifi¢ pour prendre en compte I’apport de chaleur réalisé par

simulation incendie Q

. (de
vitesse| — .
dt incendie

II.1.1.2  Equation cinétique

incendie - C€t apport de chaleur produit une rampe de température de

La littérature fournit quelques articles ou la cinétique de décomposition du HPOC a été
étudiée [Miao et al., 2002 ; Li et al., 2005 ; Due et al., 1998]. IIs ont conclu au caractére
autocatalytique de cette réaction.

L’INERIS a effectué¢ une analyse en calorimetre C80 de la décomposition de la solution de
HPOC qui a fait 1’objet de nos essais blowdown (30% HPOC dans 2,2,4-trimethyl-1,3-
pentanediol diisobutyrate). Les résultats ont également montré un comportement

autocatalytique (Annexe.II).

Nous avons donc choisi une équation cinétique de type autocatalytique :

dXx -E n . .
—=Cex & {1-X)' X" Equation 53
dt P [ RT j( ) 1
X : avancement de la réaction (%) C : coefficient pré-exponentiel s
n et r : coefficients cinétiques Ea : énergie d’activation (J/mole)

R : constante des gaz parfaits (J/mole/K)

T : température du mélange réactionnel (K)
II.1.1.3  Sous mode¢les
La puissance spécifique ((z ) produite par la réaction et la vitesse spécifique de

production de gaz (m, ) sont reliés a I’avancement X par :
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. dX

: dX
g =AH'E etm, =K

mod "

Avec :

AH, : Enthalpie spécifique de réaction (J/kg)

Kmod : masse totale de gaz produite par unité de masse réactionnelle (kgg,, / kg).

Dans le cadre de ce modele gassy, nous supposons que la pression totale n’est due qu’aux gaz

incondensables produits et que la loi des gaz parfaits s’applique :

m_RT
P=P=—F——
MWQ[V—mJ
P

II.1.2  Equations gouvernant I’hydrodynamique

Le bilan matiere global nécessite I’évacuation du flux massique G. Nous avons pour cela
utilisé la méthode de Tangren et al. (équation 9, A.II1.2.1). Cette équation a été utilisée aussi
bien pour un écoulement gazeux qu’un écoulement diphasique.

Concernant le level swell, un modéle de contenu de réacteur homogéne ne pouvait pas nous
suffire, puisqu’il suppose un écoulement a I’évent toujours diphasique alors que nous voulons
voir s’il peut y avoir des transitions entre écoulement diphasique et écoulement gazeux a
I’évent. C’est la raison pour laquelle nous avons utilisé une méthode inspirée du DIERS
project Manual [Fisher et al., 1992] qui détermine si 1’écoulement est gazeux ou diphasique et
qui, quand I’écoulement est diphasique essaye d’évaluer la fraction volumique de gaz a
I’évent (aii). Nous nous appuyons sur les équations et corrélations décrivant le level swell pour

un réacteur en régime churn-turbulent (A.I11.2.2.2).

I1.1.2.1  Critére de transition entre I’écoulement monophasique et 1’écoulement

diphasique
L’intégration de la corrélation locale pour j, / u, valable pour le régime churn turbulent

(A.II1.2.2.2) sur tout le mélange permet de relier la fraction de vide moyenne qui permet tout

juste le désengagement complet (e ) au debit de gaz formé mesuré par m; -

m Vo, (11— apes) _ 20 e
PolU, Ag 1 =150 e

Equation 54
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Cette relation (utilisée dans le DIERS Project Manual [Fisher et al., 1992] et par Fauske
[2005]) est démontrée en Annexe.IIl.

Comme le montre la Figure 62, aps correspond a la fraction de vide permettant d’avoir

I’interface liquide/gaz juste en haut du réacteur de fagon a ce que ce soit uniquement le gaz

qui traverse 1’évent.

W=GA (gaz uniquement)

;f: %| T |eA v
('TDES m
a My
m, Cp
Ag Py

Figure 62 : Réacteur en régime d’écoulement churn turbulent avec désengagement complet

des bulles de gaz (& = o)

Notre démarche consiste a comparer o au o réellement présent a ’instant t :

V-m/p
V

a =
On peut définir alors les conditions qui vont fixer la composition du mélange a 1’évent :

- Si o > oy alors ’évacuation est totalement gaz car les conditions pour qu’il y ait un

désengagement total sont réunies.

- Si o < apg alors le milieu diphasique retient trop le gaz pour avoir désengagement dans

les conditions du réacteur : 1’évacuation est alors diphasique.
Gustin [2006], Etchells et al.. [1998] et le DIERS Project Manual [Fisher et al., 1992]

proposent une approche analogue dans le cas d’un systéme vapogene.

I1.1.2.2  Evaluation de ¢; et du débit massique évacué

Dans le cas d’un écoulement gazeux il est évident que : ¢, =1. L’équation de Tangren

et al. (I11.2.1) est utilisée pour évaluer le flux massique de gaz évacué.
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Dans le cas d’une évacuation diphasique, la solution propre consisterait a intégrer la

corrélation locale pour j, / u, (A.Il1.2.2.2) sur la hauteur du réacteur jusqu’a I’évent. Pour

simplifier notre approche nous faisons les hypothéses suivantes :

- le titre volumique en gaz a I’évent n’est pas tres différent de celui qu’on aurait en haut du
mélange diphasique si le réacteur avait une hauteur infinie. On verra bient6t que c’est une
approximation trés correcte pendant presque toute la partie diphasique du blowdown. Soit

(24

0

o, =a, = 2—5_
* (1+C,@)

- le flux massique évacué a I’évent est calculé en utilisant 1’équation de Tangren et al.
[1949] qui suppose que I’écoulement est homogéne (les deux phases ont la méme
vitesse).

Remarque : Il peut sembler génant a priori de mettre en série un écoulement avec glissement

de phase dans le réacteur (régime churn-turbulent) et un écoulement homogene dans 1’évent

(vitesse du gaz = vitesse du liquide). Le DIERS [Fisher et al., 1992] propose une « coupling

equation » pour tenir compte de I’écart entre la vitesse du gaz et la vitesse du liquide, méme

dans I’évent. Il est possible que cette approche respecte mieux la conservation de la matiére

que la notre mais 1’écart est probablement faible. Nous rappelons néanmoins que nous nous

contentons d’une approche qualitative.

II.1.3  Paramétres et grandeurs du modéle

Une estimation des paramétres valables pour le systeme réactionnel que nous avons
é¢tudié expérimentalement pourrait étre réalisée. Cela nécessiterait un travail minutieux
d’ajustement des parameétres cinétiques par des méthodes de calorimétrie isotherme (C80,
DSC) beaucoup plus fines a cet effet que la calorimétrie adiabatique. La modélisation de la
cinétique de réaction peut s’avérer trés importante et trés utile. Elle présente néanmoins un
intérét limité dans notre cas, car notre objectif se limite a obtenir un modéle qualitatif. Il s’agit

d’observer le comportement d’un systéme gassy.
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Li et al. [2005] ont réalisé la décomposition en mode isotherme de solutions de HPOC a 80%

dans du aryl hydrocarbone?. Ils ont proposé les paramétres cinétiques suivants

Nous reprenons ces éléments tels quels : E,=97200 J/mole n=1 et r=1

Nous avons choisi les paramétres C et Kmod de facon a avoir un modéle semi
quantitativement réaliste : C=5 X 108t Kinod = 0,05 kgga./ kg

L’équation cinétique que nous utilisons est donc la suivante :
X _s.10° exp —97200 (1- X)X
dt RT

Pour étudier la sensibilité du modele cinétique aux parametres, nous avons calculé la courbe
X = f(t) pour une rampe de température imposée de 0,083°C/s soit 5°C/min (Figure 63). Nous
obtenons ainsi une réponse qui ressemble a ce que nous aurions obtenu pour un essai en DSC
avec la méme rampe de température. Les conditions initiales imposées sont :

- Température initiale = 135°C

- Avancement initial = 0,001

S0it X oo (t) I’avancement calculé avec le jeu des 4 paramétres cinétiques choisis ci-
dessus.

Nous faisons ensuite varier chaque parameétre autour de sa valeur de référence en maintenant

les trois autres parametres fixes. Pour chaque valeur du parameétre modifi¢, nous calculons

| paramétre modifié (t) avec ce nouveau jeu de paramétres.

Soit e I’écart entre I’avancement avec les deux jeux de parametres a un instant t :
e(t) =X référence (t) -X 1 parameétre modifié (t)
Nous définissons un écart quadratique moyen E (une sorte de distance moyenne) entre les

deux courbes par :

Avec Nn; : nombre de pas de temps

2 1e systéme réactionnel étudi¢ par Li et al. est différent du notre (concentrations différentes, solvant
différent...). Il n’est pas impossible que les paramétres cinétiques indiqués ne soient pas retrouvés pour notre
systéme. Encore une fois nous rappelons que le modéle gassy est purement qualitatif.
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Figure 63 : X = f (t) pour une rampe de température imposée de 0,083°C/s

La Figure 64 présente la variation de cet écart en fonction d’un écart de plus ou moins 5% sur
I’un des quatre parameétres. Dans cette gamme de variation de chaque paramétre, la forme des
courbes obtenues montre de maniere évidente une sensibilité trés importante au parametre Es.

La sensibilité au parametre r est moyenne. La sensibilité aux paramétres n et C est faible.

0 7 T T T T
-5% -3% -1% 1% 3% 5%
Ecart a la valeur du paramétre (%)

Figure 64 : Sensibilité aux quatre parametres cinétiques

L’ensemble des paramétres thermochimiques liés aux réactifs et des grandeurs liées au

réacteur et au scénario est présenté dans le Tableau 14.
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Paramétres Valeur Remarque
Mesures en DSC réalisée par
AH;, 548000 J/kg
I’INERIS (Annexe.Il.2)
Mesure a basse température en
Cp 2000 J.kg' K calorimétre C80 réalisé a I’'INERIS
(L)
Kmod 0,05 kggaz/ kg
pl solvant — 1030 kg/m3
o 970 kg/m’ X
Pi wpoc=941 kg/m
Mug 0,044 kg/mol Masse molaire du CO,
\Y 0,000125 m’ idem cellule blowdown du VSP2
To Paramétre variable Taux de remplissage initial
Ps 4,5 bar
A/V orifice de _
2,5x 107 m
respiration

A/V évent de sécurité

Parameétre variable

0,008 m" ;0,040 m™ ;0,080 m™

(dT/dt)incendie 0,0083°C/s (0,5 °C/min)
C 5x10°s™
Ea 97200 J/mole Source Li et al. [2005]
n 1(0,4au §11.4.3)
r 1

Tableau 14 : Paramétres du modéle

1.2 Détermination des conditions a I’ouverture de 1’évent

Nous allons tester le modele gassy en 1’appliquant & un réacteur de volume V similaire

au volume d’une cellule du calorimetre VSP2 muni d’un orifice de respiration de

A/V =2,5x 10" m". L’évent de sécurité du réacteur est fermé. Le taux de remplissage initial

du réacteur est 7, = 65%.

Les conditions initiales choisies sont les suivantes : Tg = 135 °C et Xg = 0,001.
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Nous réalisons la simulation jusqu’a la pression d’ouverture de I’évent (Ps)". Cela nous
permet de déterminer des conditions a 1’ouverture de 1’évent : avancement de la réaction
(Xow), température du liquide (Toyu). Cette simulation couvre une période de 3h pendant
laquelle les variations sont lentes. La Figure 65 et la Figure 66 montrent qu’a Ps on a : X,y =

0,1529 et Touy =214,7°C

225 ‘ 5
|
1 e ___t45
215 T~ = 65%
205 - - A/V orifice de respiration=3,6 x10°m™* - - -~~~ I
|
Oq95 - R ———_—_—_—— ——”3’5%
~ |
) +3 Q9
S 1854 -+ o e e
© ‘ +25 0
@& 175 +--- -=Température f-----------——--—-- --3--- 7
g_ Pression T2 2
l__ | —kFression | ___________ ™ _____ o o
o 165 ‘ +15
|
155 oo EEEEEN -
|
145 +------_3 i 40,5
135 1 : : : 0
0 1000 2000 3000 4000 5000
Temps (S)

Figure 65 : Simulation réacteur fermé ; orifice de respiration : A/V=2,5x 10° m™ :

P et T=A(t)
16% T T
| | 1 2
14% 4+ - - —- T=65% POENEN. 215
AV orifice de respiration = 3,6 x 10° m™* T
12% f------- R T o205
| | O
1006 f el S 195 &
—_ | | g
- S P - 185 2
< —+ Avancement 1175 g_
6% = Température |~~~ """~ g i IS
; | +165 2
A% L mmm e
+ 155
2%777777777777 I T 77777777,145
0% -+ ' T T T 135
0 1000 2000 3000 4000 5000

Temps (s)

Figure 66 : Simulation réacteur fermée ; orifice de respiration : A/V=2,5x 10° m™ :

X et T=A(t).

13 Cette pression n’est atteinte que quand les capacités d’évacuation de lorifice de respiration deviennent
insuffisantes.
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La forme des courbes et les valeurs ci-dessus sont semi-quantitativement réalistes. Les
conditions obtenues a I’ouverture de I’évent nous serviront de conditions initiales pour des
simulations du blowdown proprement dit, avec un pas de temps beaucoup plus court. Nous
supposerons ce faisant que les conditions a 1’ouverture de 1’évent sont indépendantes des

paramétres que nous ferons varier (1o, A/V).

I1.3 Description d’un essai de référence

Définissons une simulation de référence par les paramétres donnés dans le Tableau 15
(Pensemble des parametres du modéle a été donné dans le Tableau 14). L’orifice de
respiration étant de dimension trés inférieure a 1’évent de sécurité, nous négligeons son
influence lors de la phase d’évacuation. Nous utilisons les conditions d’ouvertures

déterminées en C.11.2.

Parametres Valeur
7, 65%
AV 0,04 m"
Xouv 0,1529
Touy 214,7°C
C 5x10°s™
Ea 97200 J/kg
n 1
r 1

Tableau 15 : Conditions expérimentales de 1’essai blowdown de référence
La Figure 67 montre les historiques de température, de pression, de o , de oy et de Am/mg
obtenus pour la simulation de référence. La Figure 68 montre un zoom des historiques de
pression, de a , de apgs , de Am/mg, de p, et de rﬁg sur la période ou se réalise le turnaround

(entre 23,5 et 26,5 secondes).

Pour I’ensemble des figures présentées I’origine des temps correspond a I’ouverture de

I’évent de sécurité.
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I1.3.1 Pression et température dans le réacteur

Dés Douverture de 1’évent, la pression chute brutalement jusqu’a la pression
atmosphérique. Cette chute de pression n’affecte pas 1’évolution de la température, ce qui est
caractéristique des systémes gassy. On observe ensuite un second pic de pression qui s’¢léve
jusqu'a 8,5 bar. L’intervalle At entre 1’ouverture de 1’évent et le deuxiéme pic de pression est
de 25 secondes. Le second pic de pression dure environ 1 seconde. Cela nous permet de dire

que le modéle est semi quantitativement réaliste.

11.3.2 Masse réactionnelle évacuée

Rappelons que les conditions suivantes déterminent la composition en gaz du mélange

réactionnel évacué (C.I1.1.2.1) :

- @ > apg . €évacuation uniquement gaz

- a <apg : €évacuation diphasique

Le taux de vide moyen nécessaire pour que le désengagement soit complet (& ) est une

fonction croissante de la vitesse spécifique de production de gaz (m, ) et décroissante de la

masse volumique du gaz ( p, ) (équation 54).

I1.3.2.1  Evacuation de masse en trois étapes
La Figure 67 et la Figure 68 montrent que 1’évacuation de la masse réactionnelle se fait
en trois étapes distinctes :
» De I’ouverture de 1’évent (t = 0 secondes) a un peu avant le deuxiéme pic (t = 24,5

secondes) : @ est supérieur & @y ce qui correspond a une évacuation gaz. L’évent de

sécurité est suffisamment grand pour maintenir la pression dans le réacteur a la pression
atmosphérique (1 bar).
Dans cette étape, (aps) est en constante augmentation. On peut expliquer cette
croissance de la fagon suivante :

e La température du liquide étant en constante augmentation, la masse volumique

du gaz dans le réacteur ( p, ) diminue, ce qui a tendance a augmenter le volume

occupé par les bulles générées dans le liquide et un gonflement de la masse

réactionnelle.
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e [’augmentation de la température entraine I’augmentation de la cinétique de

réaction et donc de la vitesse spécifique de production de gaz (m ).
s augmente jusqu’a rejoindre o . L’évacuation étant exclusivement gazeuse la

fraction de masse initiale évacuée a la fin de cette étape est faible (Am/my = 1,8%).

» Entre t = 24,5 secondes et le turnaround (t = 25,3 secondes) : @ et o se rejoignent.

C’est pendant cet intervalle qu’a lieu I’évacuation de la plus grande partie de la masse
réactionnelle (environ 16%). On remarque le changement de pente de la courbe
Am/my = f(t) au début de cette étape (24,55 secondes) : ce n’est plus uniquement le gaz
qui sort (passage d’un écoulement gaz a un écoulement diphasique).

L’écoulement redevient gazeux au voisinage du second pic.

Remarque : la masse ne sort que pendant 1s, ce qui est surprenant. Ceci est partiellement

di au choix des paramétres, mais on verra une explication par la suite.

60%

50% - N

\

Pression

40% -

30% -

o (%)
Pression (bar)

20% -

10% 1 1o = 65%
ANV = 0,04 m*

0% ‘ ! \"‘-\

25,2 25,3 25,4 25,5 25,6
Temps (s)

Figure 69 : Simulation de référence : évolution de & , o et P au turnaround.

» Du turnaround (t = 25,3 secondes) a la fin : I’instant juste aprés le turnaround la pression

diminue, ce qui pourrait avoir tendance a augmenter .. Or celui-ci diminue (Figure

69). La Figure 70 montre que cette chute de s, et donc le retour a un écoulement gaz,

est imputable & la chute de m; qui traduit le ralentissement de la réaction dd a

I’épuisement des réactifs. oy devenant a nouveau inférieur 8 @ a un moment proche du

turnaround (25,3 secondes) la dépressurisation du second pic est donc réalisée par une
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¢vacuation gaz (Figure 70). Nous pouvons constater un second changement de pente de la
courbe de masse évacuée indiquant le passage de 1’évacuation diphasique a I’évacuation

gaz (Figure 68). oy chute pour devenir nul vers 25,5 secondes.

0,105

- 0,1

- 0,095 __
@

- 0,09 g
<

- 0,085 c%
=
Em

|
|
|
|
|
4
|
|
|
25,22 25,24 25,26 25,28 25,3 25,32
Temps (S)

Figure 70 : Simulation de référence : évolution de & ,&peg €t M, au turnaround

I1.3.2.2  Alternance gaz/diphasique
La Figure 71 et la Figure 72 indiquent des battements de o et de la pression. a5 a

d’abord tendance a croitre au cours du blowdown (Figure 67). Lorsqu’il atteint o ,
I’évacuation devient diphasique, ce qui entraine la diminution du débit volumique évacué
(vitesse critique du gaz = k x 100 m/s ; vitesse critique diphasique = x x 10 m/s). Le gaz
généré par la réaction est plus difficilement évacué ce qui entraine une augmentation de
pression. Cette augmentation de pression comprime le gaz contenu dans le liquide

(augmentation de p; ) et le niveau du mélange réactionnel diphasique repasse sous I’ouverture

de I’évent. L’écoulement redevient alors gaz et permet a la pression de baisser. Ce phénomene

se reproduit périodiquement, créant ainsi une alternance écoulement gaz/écoulement

diphasique (Figure 68).
La Figure 71 présente un zoom sur 1’évolution de la pression, dear et de o juste apres que

ces derniers se soient rejoints. Nous constatons qu’une augmentation par paliers de« , alors

que apg et la pression présentent des battements périodiques (évolution en dents de scie).
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Figure 71 : Simulation de référence : zoom sur I’évolution de « , e et P

Nous n’avons pas connaissance que l’existence de ces battements ait été¢ évoquée dans la
littérature. Apres que le modele nous les ait fait découvrir, ils nous semblent maintenant assez
naturels. Avant le DIERS on considérait une évacuation gazeuse a I’évent. Le DIERS a
introduit une évacuation diphasique a I’évent. La réalité serait-elle un battement entre les

deux ? Il y a diverses raisons pour lesquelles ce n’est pas certain :

- c’est une modele de systeme purement gazogene qui les a mis en €vidence. Existeraient-
ils dans le cadre d’un mod¢le hybride ? La réponse est incertaine, méme si ces derniers
devraient réagir d’'une manicre qualitativement analogue (et méme amplifiée en ce qui
concerne la compressibilité apparente du milieu diphasique).

- ce modele utilise une approche quasi- stationnaire pour tous les sous modeles, et pour le
level swell en particulier. Il néglige donc toutes les constantes de temps qui devraient
avoir pour effet d’atténuer les changements brusques.

- Ce comportement est observé pour le jeu de paramétres retenu. Il ne se produit pas
forcément avec un autre jeu.

Un autre point remarquable est que ’écoulement redevient gaz au voisinage du turnaround.

Cela justifierait I'utilisation d’une formule de dimensionnement supposant I’écoulement gaz
au turnaround comme 1’a proposé¢ Fauske [2000] (A.II1.3.3.4 et A.Il1.4.3). La encore, les
mémes réserves s’imposent. Nous verrons en particulier qu’il existe des cas ou la présence de

vapeur fait que 1’écoulement est diphasique au turnaround (C.III.1).
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11.3.2.3 Conclusion

Le modéle gassy nous dit que, pour les paramétres retenus :

- L’¢vacuation gaz du début s’explique par des valeurs dem, et p, insuffisantes pour assurer

un gonflement du liquide jusqu’a I’évent de sécurité.

- La montée en pression du second pic s’accompagne d’une évacuation de masse
réactionnelle par une alternance évacuation gaz / évacuation diphasique.

- Au turnaround et apres I’évacuation redevient monophasique gaz. Cela explique un débit
massique évacué¢ beaucoup moins important (pas forcément vrai en présence de vapeur).

- La dépressurisation du second pic ne correspond qu’a une évacuation de gaz !

I1.3.3  Cinétique de la réaction au turnaround

La Figure 72 montre I’évolution avec le temps de la vitesse spécifique de production de

gaz m, et de la vitesse de montée en pression (dP/dt). m; traduit la vitesse de la réaction.

40 0,105
35
L 0,1
30 |
25 - - 0,095
P . ‘0
= 20 - 0,09 g
S 15+ %
o R =]
o 10 - 0085 g
o] N—'
j=2)
5 =01 008 -E
0
+ 0,075
-5 4
-10 0,07
25,22 25,23 25,24 25,25 25,26 25,27 25,28 2529 25,3 2531 25,32

Temps (S)
Figure 72 : Essai de référence : (%) et my, = f(t) au moment du turnaround

Le turnaround (dP/dt = 0) est réalisé un trés court instant aprés le paroxysme de la réaction

Mgmax (0,01 seconde). La vitesse de la réaction est donc en diminution lorsque le turnaround

153



est atteint. Néanmoins, la valeur de m; au turnaround est encore égale a 98% deMgmax .

Considérer que M =Mgmax au turnaround est une hypothése du cote de la sécurité et réaliste.

II.4 Sensibilité aux parametres

Intéressons nous a I’effet de la variation des parameétres 19, A/V et n (C.I1.1.3) sur le

comportement du systéme gassy. Nous comparons a chaque fois a la simulation de référence.

11.4.1 Influence du taux de remplissage initial : T,

Nous avons simulé 1’emballement de la réaction pour trois taux de remplissage initial :
45%, 65% et 95%. Nos essais en blowdown avec la maquette a 0,1 litre ont montré que plus
le taux de remplissage est €levé plus la température a I'ouverture de I’évent, et donc
I’avancement de la réaction, diminuent (B.I1.3.7). Par contre, pour notre simulation, nous
faisons 1’hypotheése que l’orifice de respiration est réglé de fagcon a obtenir les mémes

conditions a I’ouverture de 1’évent quel que soit le taux de remplissage choisi.

La Figure 73 montre ’influence du taux de remplissage initial sur la composition en gaz du

mélange réactionnel évacué. Pour I’essai de référence (7p = 65%) nous avions obtenu une

évacuation en trois étapes: évacuation gaz (pendant 24,5 secondes) — alternance gaz

diphasique (pendant 1 seconde) — évacuation gaz (le reste du temps).

Une diminution de 7p a 45% entraine une évacuation uniquement gaz d’un bout a 1’autre du
blowdown. En effet, I’augmentation de & a cause de la cinétique de réaction n’est jamais

suffisante pour atteindre & pendant la durée de I’emballement. Une autre fagon de I’exprimer

consiste a dire que les grandeurs m, et p, ne font pas monter le niveau du milieu réactionnel

jusqu’a I’évent.
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La Figure 74 montre que la fraction de la masse initiale évacuée pour ce taux de remplissage
initial n’est que de 5% soit environ 3 fois moins que pour I’essai de référence (cette masse ne
correspond qu’a du gaz). On peut également y voir que ce taux de remplissage conduit a
obtenir le second pic de pression le moins élevé (5,5 bar) : 1’évacuation gaz favorise le débit
volumique. Une augmentation du taux de remplissage initial a 95% donne un comportement
en trois temps comme pour I’essai a 65%. La seule différence par rapport a I’essai de

référence se situe dans la durée des étapes. o étant faible en début de blowdown (a cause du

fort taux de remplissage), o rejoint plus rapidement o (t = 15 secondes). En effet une

faible valeur de m, suffit pour que le niveau du milieu réactionnel atteigne I’évent. Nous

obtenons ainsi une période évacuation gaz plus courte (17 secondes) et une alternance
gaz/diphasique plus longue (8,4 secondes). Par contre, comme pour I’essai de référence,
I’écoulement redevient gazeux juste apres le turnaround.

La Figure 74 montre que la masse réactionnelle évacuée s’éléve a 42%, ce qui est 2,5 fois plus
important que pour I’essai de référence. On peut y voir également que la pression maximale
atteinte (Pmax) est approximativement la méme pour les essais a 19 = 65% et 19 = 95% (8,5
bar). On voit ici I’effet de la masse réactionnelle évacuée sur P,x.

La Figure 74 montre également que les courbes dT/dt=f(T) sont superposables, ce qui indique
que la cinétique de réaction n’est pas sensible au taux de remplissage initial (cela est normal
pour un systéme gassy).

Cette ¢tude a montré que :

- un faible taux de remplissage conduit a une évacuation gaz,

- plus 19 augmente plus la période d’alternance gaz/diphasique commence tot et dure
longtemps (évacuation de la masse réactionnelle commence tot et la masse totale évacuée
est importante),

- la masse réactionnelle évacuée a un effet non négligeable sur Pax.

I1.4.2  Influence de I’ouverture de 1’évent (A/V)

Nous avons réalisé trois simulations avec trois valeurs de A/V : 0,008, 0,04 et 0,08 m™.
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La diminution de A/V & 0,008 m™ provoque une diminution du débit évacué. La pression
augmente donc bien plus tot et bien plus vite (Figure 76). Les bulles de gaz sont ainsi plus

comprimées. La Figure 75 montre que &g n’atteint jamais o : le niveau du liquide est

donc maintenu au dessous de 1’évent. L’évacuation est uniquement gaz pendant la durée du
blowdown. La Figure 76 montre également que la pression atteinte dans le réacteur est tres
¢levée (27,5 bar: 3 fois plus élevée que pour I’essai de référence). La fraction de masse

initiale évacuée a la fin du blowdown est d’environ 5% (uniquement du gaz).

Une augmentation de A/V 4 0,08 m” donne un comportement en trois temps comme pour

I’essai a 65%. La Figure 75 présente un zoom de I’évolution de & et de oy pendant I’étape
d’alternance gaz/diphasique. Nous pouvons constater que pour cette valeur de A/V, apes se

retrouve plus fréquemment supérieur & & : 1’évacuation diphasique est plus fréquente. De ce
fait le débit moyen évacué est plus important. Il en résulte que la fraction de masse
réactionnelle évacuée au turnaround avec cette valeur de A/V (29%) est plus importante que
pour la simulation de référence (16%) (Figure 76) et que la durée de 1’étape d’alternance
(0,760 seconde) est plus courte que celle de la simulation de référence (1 seconde). Le débit

redevient gazeux au turnaround.

La Figure 76 montre que les courbes dT/dt=f(T) sont superposables, ce qui la encore est
prévisible pour un systéme gassy.
Le modéle montre que :

- Plus A/V diminue plus Pp.x augmente

- Une faible valeur de A/V conduit a une évacuation gaz

- Une forte valeur de A/V favorise I’écoulement diphasique par rapport a I’écoulement gaz
pendant la période d’alternance gaz/diphasique. Le débit massique et la masse évacuée

augmentent donc tout en raccourcissant cette période.

11.4.3 Influence de la violence de la réaction

Nous avons étudié¢ I'influence du parametre cinétique n. Rappelons que 1’équation

cinétique est de type autocatalytique :

dXx -E n
ax_ a 1= X) X"
dt CeXp( RT j( )
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Nous avons vu que ’avancement X n’est pas sensible au paramétre n lorsque celui-ci subit
une variation de 5% (II.1.3). Une diminution plus importante du paramétre n peut avoir une
influence non négligeable sur la valeur de dX/dt pour les valeurs de T et de X élevées'®. Cest

ce que nous avons voulu tester.
Ici encore, pour permettre une comparaison avec l’essai de référence, nous avons pris les
mémes conditions de température et d’avancement a I’ouverture de 1’évent.

La Figure 77 montre que la diminution du paramétre n a 0,4 (soit une diminution de 60%)
entraine une augmentation de la vitesse maximale de réaction et donc de la vitesse spécifique
de production de gaz (d’un facteur 4 environ).

Le fait que la réaction produit du gaz a une vitesse beaucoup plus élevée a des conséquences
sur le niveau du liquide dans le réacteur (et donc sur la valeur de ). L’évacuation se fait

ici en quatre étapes : évacuation gaz — alternance gaz/diphasique — évacuation diphasique —

évacuation gaz.

0,45 T \

| | |
04 +---- 7= 65% A Ly ) W

- a4 !

0,35 1 AV ‘— 0,04 m : :

| | |

= 03 l l 1

v—‘m !
& 0,25 +- = n=1(simulation de référence) - - - - - - - -_fL -

8 I
éﬁ" 02+ - n=0,4 77777777,7737 777777777

.E’D !

200 250 300 350 400 450
Température (°C)

Figure 77 Systéme gassy : évolution de m, =f(T) pourn=1n=0,4

(16=65% et A/V=0,08 m™)

M joue aussi sur le moment auquel a lieu le (dX/dt)y.y. Pour n = r, (dX/dt),. a lieu & X=0,5. Pour n <,
(dX/dt) oy a lieu a X > 0,5, ce qui entraine un arrét plus brutal de la réaction. Faire varier le paramétre C n’aurait
pas eu cet effet 1a.
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La Figure 78 montre que, en comparaison avec la simulation de référence, o atteint o

plus tot (t =21 secondes au lieu de t = 24 secondes). L’étape d’alternance gaz/diphasique dure
moins longtemps (0,57 seconde au lieu de 1 seconde). Mais surtout 1’¢lément nouveau est

qu’a t = 21,57 secondes a5 parvient a franchir la limite que constituea . L’évacuation

devient purement diphasique méme si ce n’est que pour un trés court instant (0,06 seconde). Il
existe probablement des jeux de parametres pour lesquels cette période durerait plus

longtemps et 1’écoulement irait franchement du coté diphasique.

Globalement lorsque la vitesse de réaction est plus ¢élevée, le level swell est plus important, et
I’on peut atteindre une évacuation purement diphasique. Dans ces conditions le débit et la
masse évacuée sont plus importants que lorsqu’il y a alternance gaz/diphasique. De ce fait, un

retour a un écoulement gaz intervient plus vite.

19 = 65% ; A/V = 0,04 m'l; Parametre cinétique n=0,4

0,6 | 500
| J—
|
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— | \
\n i |
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Figure 80 : évolution de & et o/ m.g et dP/dt pour n = 0,4 (1¢=65% et A/V=0,08 m™)

La Figure 79 montre que la Am/my au turnaround (21%) et Ppax sont plus importants que pour
la simulation de référence. L’augmentation de la pression et 1’évacuation de la masse
réactionnelle sont également plus précoces. Enfin la Figure 80 montre que :

- m, chute plus brutalement que pour la simulation de référence (Figure 68) : plus la

réaction est rapide plus vite elle épuise les réactifs (c’est aussi un caractére spécifique au

paramétre n)'*.
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- La chute de m; provoque celle de aps et le passage d’un écoulement diphasique a un

¢coulement gaz.

Au turnaround, I’évacuation est gaz et m; a déja chuté de plus de 50% de sa valeur
maximale.

En résumé la diminution de n est une fagon d’augmenter la violence de la réaction :

- Elle provoque I’augmentation de P,y

- Elle permet D’instauration d’une véritable évacuation diphasique aprés la période
d’alternance gaz/diphasique.

- Le retour a une évacuation gaz se fait encore une fois au moment du turnaround

- Elle provoque une chute importante de m; (50% de sa valeur maximale)

I1.5 Influence du Terme WPV; sur I’évolution en température

Le modele gassy permet de vérifier si le terme WPv; dans le bilan thermique (§
C.IL.1.1.1) a une influence sur 1’évolution de température. Pour cela, nous avons simulé la
montée en température du mélange réactionnel dans un réacteur fermé (montée en
température due a la réaction chimique) et dans un réacteur en blowdown avec les deux
situations extrémes suivantes :

V-m/p

- Evacuation diphasique avec I’hypothese du réacteur homogeéne : a; = v

- Evacuationgaz: ¢; =1

La Figure 81 montre que le terme WPV; n’a pas beaucoup d’influence sur les vitesses de
montée en température. Les températures maximales atteintes dans le cas d’une évacuation
gaz et d’une évacuation homogene sont égales. Elles sont trés 1égérement inférieures a celle
atteinte avec le réacteur fermé (écart de 2,5°C).

On peut néanmoins remarquer un décrochage de dT/dt a I’ouverture de 1’évent dans le cas
d’une évacuation gaz (a T=215°C). La Figure 82 montre effectivement que I’énergie évacuée
est suffisante pour causer une légeére diminution de la température juste aprés 1’ouverture de
I’évent.

Globalement nous pensons toutefois que ce terme pourrait raisonnablement étre négligé dans

la plupart des cas.
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Figure 81 : Comparaison dT/dt=f(T) : réacteur fermé, réacteur en évacuation gaz et réacteur

homogéne
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Figure 82 : Comparaison T=f(t) a I’ouverture de I’évent : réacteur fermé, réacteur en

évacuation gaz et réacteur homogene

I1.6 Conclusion a propos du modele gassy
La simulation d’un systéme gassy nous a permis de comprendre que :

- laugmentation de température entraine une augmentation de m, et une diminution de
Py > ce qui fait gonfler le volume de mélange réactionnel dans le réacteur. L’augmentation

de pression comprime les bulles de gaz d’ou une augmentation de p,, ce qui a tendance a
g
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diminuer le niveau de liquide dans le réacteur. La coexistence des phénomenes précédents

est a I’origine d’une évacuation en trois ou quatre étapes : évacuation gaz — alternance

gaz/diphasique — évacuation purement diphasique (si m, atteint des valeur élevées) -

évacuation gaz. Le phénomene d’alternance gaz/diphasique est nouveau.

- de faibles valeurs de taux de remplissage initial et de A/V conduisent a une évacuation
gaz. De fortes valeurs de taux de remplissage initial, de A/V et une réaction plus violente
(n plus faible) favorisent I’évacuation diphasique

- la masse réactionnelle évacuée et la violence de la réaction ont un effet non négligeable
sur Pax,

- au turnaround I’évacuation devient monophasique gaz quels que soient les parametres

utilisés. La dépressurisation du second pic ne correspond qu’a une évacuation de gaz.

- selon la violence de la réaction au turnaround la vitesse de production de gaz m, n’est

pas forcément maximale.
Ces enseignements ne sont valables que pour un systéme purement gassy avec des jeux

particuliers de parameétres.
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III. Confrontation mode¢le / expériences avec HPOC

Notre modele gassy nous a permis d’avoir une vue d’ensemble des comportements que
I’on peut attendre d’un systéme purement gassy. Utilisons cette analyse pour voir ce qui, dans
le comportement du systtme HPOC dans notre maquette a 0,1 litre, peut s’expliquer par son
caracteére non tempéré, proche du pur gassy. Voyons également les écarts nécessairement

imputables a la présence de vapeur.

III1.1 Analyse qualitative des essais avec la maquette a 0,1 litre

Nous pouvons comparer ce que nous a enseigné le modéle gassy a ce que nous avons

observé avec la maquette a 0,1 litre (donc avec un systéme hybride). Nous rappelons que trois

types de comportement ont été distingués (B.11.3.5.2) :

- Type | : évacuation de masse réactionnelle dés I’ouverture de la ligne d’évent jusqu’au
second pic et au-dela.

- Type Il: évacuation de masse réactionnelle avant et aprés le second pic + palier
(évacuation gaz ?) au turnaround.

- Type Il : évacuation gaz entre les deux pics de pression + évacuation de masse
réactionnelle lors de la dépressurisation du second pic.

Les ¢léments suivants sont importants :

- Le plateau sur la courbe de masse évacuée (caractéristique du type II) est obtenu lorsque
le second pic de pression est élevé.

- Pour les trois types de comportements observés, de la masse réactionnelle est évacuée
lors de la dépressurisation qui suit le second pic.

Prenons le cas de I'essai D (A/V = 0,905 x 10° m™ ; 19 = 65%) qui donne lieu a un deuxiéme

pic de pression tres élevé. Cet essai est de type II. La Figure 83 montre les historiques en

pression et fraction de masse initiale évacuée. Nous pouvons essayer d’apporter une

explication aux phénomenes observeés :

- Dépressurisation qui suit I’ouverture de I’évent (phase A): a I’ouverture de 1’évent la
faible vitesse de réaction et la pression dans la cellule (qui comprime les bulles générées)

maintiennent le niveau du liquide en dessous de 1’évent : 1’évacuation est gaz. En effet la
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masse liquide évacuée est nulle pendant cette dépressurisation, qui dure environ 5
secondes.
Avant le second pic, a basse pression (phase B) : I’évacuation de la masse réactionnelle

commence lorsque la pression dans le cellule passe en dessous de 2 bar. Le gonflement du

liquide dans le réacteur est dii a la production de bulles de gaz (coté gassy : m, est en

constante augmentation) et de vapeur (la basse pression permet une éventuelle ébullition,
aussi minime soit elle). Nous ne pouvons pas dire s’il s’agit d’une évacuation diphasique

ou d’une alternance gaz/diphasique (cette derniére n’est pas spécifique des systémes

gassy).

22 60%

20

18 L 50%

16
T 14 - 40% ~
e} =S

12 ~
5 0% £
U) ~
4 g
Fr 8 L 20%

6

4 . - 10%

2

0« 0%

Temps (S)
—— Pression -= Masse évacuée Masse évacuée moyenne mobile

Figure 83 : Etapes du blowdown pour un systéme hybride (essai D)

Au voisinage du turnaround (phase C): En dépit de I'augmentation de m,

I’augmentation de la pression comprime le gaz et la vapeur et défavorise 1’ébullition. Cela
conduit a une évacuation monophasique qui se traduit par un palier sur la courbe de masse

¢vacuée. Le modele gassy ne prévoyait [’évacuation gaz qu’au turnaround au

ralentissement de la réaction (chute de m, ). Ici nous devons plutét supposer que la

montée en pression est plus efficace pour comprimer le milieu diphasique (avec une

¢ventuelle condensation) que la réaction pour générer du gaz et le faire gonfler.
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- Apres le turnaround et la fin du second pic (phase D) : Le mod¢le gassy ne permet pas
d’expliquer 1’évacuation diphasique observée lors de la dépressurisation du second pic
pour nos essais blowdown. C’est donc la présence de vapeur qui doit étre invoquée : la
température du mélange réactionnel étant élevée, la dépressurisation provoque un écart a
I’équilibre liquide vapeur, ce qui entraine 1’¢bullition du mélange et ainsi €vacuation
diphasique. L’évacuation diphasique lors de la dépressurisation du second pic serait due

essentiellement au phénomene d’ébullition.

30 - 50%

25 - 40%
= 20 - 30% o
3 S
N— o
S 15 - 20% é
(79}
% 3
a 10 - 10%

5 - 0%

0 -10%

——Pression = Masse évacuée - Masse évacuée moyenne mobile

Figure 84 : Etapes du blowdown pour un systéme hybride (essai K)

Notre simulation a montré que diminuer A/V peut empécher le milieu réactionnel d’atteindre
I’évent et maintenir une évacuation gaz jusqu’apres le turnaround (C.I1.4.2). C’est ce que
nous avons observé avec 1’essai K classé type I réalis¢é avec un petit A/V. La Figure 84

montre 1’évolution de la pression et de la fraction de masse initiale évacuée pour cet essai :

- Entre I’ouverture de I’évent et la dépressurisation du second pic (phase A) : comme pour
notre simulation gassy, la petite aire d’évent entraine la diminution de la capacité
d’évacuation. On constate que la pression minimale entre les deux pics est de 2,14 bar.
Cette pression doit limiter les phénomenes d’ébullition et comprimer le gaz et la vapeur :
le niveau du liquide n’atteint pas 1’évent et 1’évacuation est donc gaz entre les deux pics.

La petite aire d’évent entraine également une treés forte augmentation de la pression. Les
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hautes pressions atteintes maintiennent le niveau du liquide au dessous de I’évent méme
lorsque la vitesse de réaction est maximale : 1’évacuation reste gaz au turnaround.

- Lors de la dépressurisation du second pic (phase B) : Juste aprés le turnaround la pression
est particulierement élevée. En dépit des quantités d’espéces vaporisables présentes
1’¢ébullition est trop faible au turnaround pour que 1’évacuation redevienne immédiatement
diphasique. L’évacuation reste donc gaz pendant les 4 secondes qui suivent le turnaround.
La masse réactionnelle ne commence a étre évacuée que quand la pression est assez basse
(13,6 bar) pour que I’ébullition entraine une évacuation diphasique. Le passage a
I’écoulement diphasique provoque un accident sur la courbe de masse évacuée.
L’évacuation diphasique lors de la dépressurisation du second pic ne serait due qu’a
1’¢ébullition du liquide (la vitesse de réaction étant faible ou nulle, le gonflement du liquide

n’est pas dii au gaz).

II1.2 Influence de la vapeur sur la cinétique

Nous avons montré en C.1.3.2 que notre systéme produisait de la vapeur, mais pas en

quantité suffisante pour que le systéme soit tempéré.

Nos essais en blowdown avec la maquette a 0,1 litre ont montré que les courbes dT/dt = f (T)
obtenues sont fonction de A/V pour un taux de remplissage initial donné. Ces courbes se
superposent jusqu’a I’ouverture de 1’évent puis se séparent (Figure 47 et Figure 48). Les
¢carts en (dT/dt)max Observés sont considérables par simple changement de A/V (de 12°C/s
pour un A/V =0,00110 m™ (essai B) 4 2,1°C/s pour un A/V = 0,00201 m (essai C)). Or pour

un systéme purement gassy (nos simulations) elles restent superposées (C.11.4.2, Figure 76).

L’observation plus approfondie de deux essais ayant approximativement la méme valeur de ¢
sur un intervalle de temps donné (Essais B et C, 1.3.2.1) nous a mené a conclure que cette
évolution différente de dT/dt = f (T) n’est dlie qu’a I’effet de la présence de vapeur (Figure
59).

La cinétique de la réaction est une fonction de la température. Pour un systeéme hybride, la
vitesse de montée en température et les températures atteintes sont atténuées par les
phénoménes de vaporisation et d’ébullition qui ont lieu dans la phase liquide. Cela peut se
voir dans le bilan thermique proposé par Leung [1992] pour les systemes hybrides (A.IIL. ) :

il = m(i—in hy

meE v

vl
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[I1.3 Conclusion sur la compreéhension du blowdown

Nous avons mis en évidence quelques points communs entre notre modele purement
gassy et nos essais avec la maquette a 0,1 litre :

- la forme typique de la courbe P = {{t),

- I’écoulement gaz a I’ouverture de 1’évent (observé pour certains essais),

- I’évacuation de masse entre les deux pics de pression (nous ne pouvons pas dire s’il s’agit
d’une évacuation purement diphasique ou d’une alternance gaz/diphasique),

- D’arrét de I’évacuation de masse au turnaround (quand P, est éleve).

L’¢tude de sensibilité que nous avons réalisée avec la maquette et avec le modele gassy meéne

aux mémes observations :

- une diminution de A/V provoque une augmentation de P, et peut conduire a un
¢coulement gazeux entre les deux pics de pression. Une augmentation de A/V provoque
une augmentation de la masse évacuée.

- une diminution de 1y peut conduire a une évacuation gaz. Une augmentation de 1y entraine
une augmentation de la masse évacuée. Cette masse évacuée a un effet non négligeable
sur Ppax.

Les éléments suivant différent entre notre modele et nos essais :

- dT/dt est tres sensible a A/V pour nos essais alors qu’il ne 1’est pas du tout pour le modele
gassy. Ce comportement est compatible avec I’influence des phénomenes de vaporisation
dans le bilan énergétique d’un systéme hybride.

- le moment ou I’écoulement devient gazeux pendant le turnaround : au turnaround pour le
modele gassy et avant le turnaround pour les expériences. Cet écart pourrait venir de ce
que le volume de la phase gazeuse serait plus sensible a la pression que dans le modele, ce
qui serait dii a la présence de vapeur.

- la nature de I’écoulement aprés le turnaround : il est diphasique lors de nos essais alors
que le modele prédit un écoulement gazeux. Cela nous a mené a dire que I’écoulement
diphasique lors de la dépressurisation du second pic est essentiellement di a 1’¢bullition
du mélange réactionnel. Cet écart pourrait venir aussi de la présence gaz dissous, qui se
désorbent quand la pression baisse, occasionnant un level swell qui génére un écoulement
diphasique apres le turnaround.

Le phénoméne de vaporisation et d’ébullition lors de la dépressurisation du second pic n’est

pas assez rapide pour maintenir 1’équilibre (sinon la pression ne chuterait a zéro apres le
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turnaround que quand tout le liquide vaporisable serait vaporis¢). Cela veut dire qu’un
¢ventuel futur modele hybride devra inclure une cinétique de vaporisation pour simuler le
comportement de cette période la. Mais cela n’est pas nécessaire si 1’on s’arréte au

turnaround, ce qui est suffisant dans I’optique de dimensionner un évent.
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IV. Dimensionnement avec les méthodes de la
littérature :  détermination des hypotheses

surdimensionnantes

L’objectif de ce chapitre est, dans un premier temps, d’utiliser les méthodes de la
littérature pour dimensionner 1’évent de sécurité. Notre systéme étant hybride non tempéré
(du moins a DI'ouverture de I’évent), nous sommes amenés a utiliser les méthodes de
dimensionnement pour systeme purement gassy. Nous énumérons les méthodes de calcul

retenues et les données expérimentales nécessaires.

Nous considérons ensuite la maquette a 0,1 litre comme un réacteur qu’il faut protéger par un
évent. Nos expériences nous ont permis de mesurer 1’évent nécessaire. Nous comparons les

aires d’évent calculées et des aires obtenues avec la maquette a 0,1 litre.

Nous verrons que les méthodes gassy meénent a un surdimensionnement « démesuré ». Notre
objectif est donc, dans un second temps d’identifier les hypothéses surdimensionnantes et

d’estimer quantitativement I’importance de chacune.
IV.1 Dimensionnement avec les méthodes gassy

IV.1.1 Justification et méthodes retenues

La caractérisation du systéme réactionnel a mis en évidence le caractére hybride non
tempéré (a I’ouverture de 1’évent) de notre systéme. Pour un tel systéme, il n’est pas légitime
d’utiliser les méthodes construites pour les systémes hybrides tempérés (A.I11.4.1) : Leung et
al. [1987], Waldram [1994], Leung [1992]. Les équations proposées sont en effet applicables
que dans le cas ou le systeme hybride présente un caractére vapogene prédominant (c'est-a-

dire tempéré) dés I’ouverture de I’évent [Friedel et al., 2000].

Pour les systeme hybrides non tempérés, il n’existe pas de méthode de dimensionnement qui

tienne compte de I’influence de la vapeur (A.I11.4.2).
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Nous sommes donc amenés a utiliser les méthodes pour les systémes purement gassy'

commentées en A.II1.3 :

méthode classique DIERS pour systémes gassy (A.II1.3.1)

méthode VSP pour systemes gassy (avec F=1) (A.II1.3.2.2)
méthode de Singh (A.I11.3.3.2)

méthode de Fauske supposant 1’écoulement monophasique gaz (A.I11.3.3.4)

IV.1.2  Calcul d’évent gassy et confrontation aux essais blowdown avec
la maquette a 0,1 litre

Les données calorimétriques nécessaires au calcul d’évent avec les formules gassy sont
issues de 1’essai en VSP2 cellule ouverte sous Pyvap (26 bar) (B.11.2.2). Elles sont présentées

dans le Tableau 16.

réaCteur PMAP = 26 bar ,To~— 65%

Masse volumique du liquide : p = 970 kg/m’

PrOplfiétéS du melange Mug = 0,044 kg/m’ : I’application de la méthode de Fauske [2000]
réactionnel nécessite Myg. Les gaz produits étant inconnus, nous supposons
qu’il s’agit de CO; (permet de rester majorant)

Event Type : assimilé a une tuyere idéale ; Ps = 4,5 bar

Volume disponible pour le gaz : Ve = 0,0037 m’
Masse échantillon : m;= 0,075 kg
Vitesse de montée en pression max : (dPe/dt)max = 3,25 bar/s

Donnces mesurces en (T )r;,gmax = 297°C (= température mesurée a (dPe/dt)max)

VSP2 en cellule ouverte
sur ’enceinte sous Pyap. | Température de I’enceinte de 4 litres a (dPe/dt)max : Te = 60°C
(B.IL.2.2) Température a I’ouverture de 1’évent : Ty, =210°C.

Vitesse de montée en pression a I’ouverture de 1’évent :
(d Pe/dt)Tou\/: 0,01 bar/S

Tableau 16 : Données nécessaires au dimensionnement d’évent

La Figure 85 montre les résultats obtenus avec les différentes méthodes de calcul gassy et

avec la maquette a 0,1 litre. Il y apparait de fagon spectaculaire que ’ensemble des méthodes

gassy surdimensionne trés largement 1’aire de 1’évent par rapport aux aires que nous avons

obtenues expérimentalement avec la maquette a 0,1 litre.

" Leung [1995] considére que si un systéme hybride ne montre pas de tempering soutenu « dés I’ouverture de
I’évent » (dG a une ébullition insuffisante des constituants) alors celui ci se comporte comme un systéme gassy
et doit étre traité comme tel.
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La méthode classique DIERS est la plus majorante. Le surdimensionnement prend des
proportions énormes surtout pour les basses pressions (pour Pna.x = 4 bar, la méthode DIERS

classique surdimensionne d’un facteur 950 !).

La méthode simplifiée proposée par le manuel VSP2 donne des résultats proches de ceux

obtenus avec la méthode classique.

C’est avec la méthode monophasique de Fauske que les A/V calculés sont les plus petits. Le
surdimensionnement reste néanmoins d’un facteur 31 pour Pp.x = 17,5 bar et d’un facteur 57
pour Pnax = 4,33 bar. La méthode de Singh donne des A/V intermédiaires. Rappelons
néanmoins qu’elles ont toutes les deux été congues pour résoudre partiellement le caractére

surdimensionnant de la méthode classique.

20 ;
18 4~ o EREEEL EEEEE

16 -
14
12 +-- e
10 A

Pmax (bar)
<o

0,0001 0,001 0,01
AV (m™)
— Formule classique DIERS — Formule VSP2

Formule monophasique Fauske Formule Singh
¢ Maguette a 0,1 litre

Figure 85 : Calcul d’évent avec les méthodes pour systéme gassy
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IV.2 Détermination des facteurs surdimensionnants : méthode

Devant ce constat de surdimensionnement, nous voulons comprendre les raisons qui
menent les méthodes gassy a étre aussi éloignées de la réalité. Pour cela nous déterminons les
hypotheéses qui, dans la construction de ces méthodes, meénent au surdimensionnement.
Supposons dans un premier temps que, pour notre systéme réactionnel, le turnaround est

gouverné par I’égalité entre le débit volumique de gaz généré par la réaction (vapeur

comprise) et le débit évacué a 1’évent :
(GAVi )re’el P (Vg mm, }
réel P, .«

La méthode DIERS classique pour systéme gassy remplace cette €galité par la suivante
(équation 24) :

GHEM hom ADIERS gassy Vihom — Vgmax Mo Mgmaxcalo

Le rapport entre l’aire calculée par la méthode DIERS classique et 1’aire réellement
nécessaire est donné par :

ADIERS gassy __ Vg max mo M g maxcalo Gre’eIPmax Vi réelR,,,
L
AréeIP,m Vg réel P, mréel Poax Mg réel P GHEM homvi hom
g max

Nous décomposons encore le terme relatif a la production de gaz de la fagon suivante :

mg max calo mg max calo mg max réel

mg réel P,

max

mgmax réel mg réel P,

max
Ici les indices signifient :

- Pmax : au turnaround

- reéel : dans le réacteur (la maquette a 0,1 litre)

- calo : en cellule ouverte dans le calorimétre

- hom : hypothése du réacteur homogene

Nous allons estimer concreétement la part de chaque hypothése faite par la méthode DIERS
classique (la valeur de chaque rapport) a I’aide de deux essais en blowdown avec la maquette
a 0,1 litre : les essais D et F qui sont représentatifs d’une petite et d’'une grande ouverture de

I’évent.
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Le Tableau 16 a exposé les données calorimétriques obtenues en VSP2 en cellule ouverte sur
I’enceinte sous Pyap nécessaires au dimensionnement pour la méthode DIERS classique. Le

Tableau 17 rassemble nos évaluations pour chacun de ces facteurs qui apparaissent ci-dessus.

Essai D Essai F
To 65% 65%
V () 0,000125 0,000125
my (g) 79 79
(Am/mo)turnaround 10% 29%
a turnaround 58% 46%
P max 17,6 bar 5,24 bar
TPmax 304°C 277°C
(dT/dt)max 740°C/min 167°C/min
T 2 (dT/d0)ma 290°C 270°C
m
: 1,1 1,4
mréel Prax
G réelP, .« Vi réelP, .. 4’8 2
Ghiem bomVitom écoulement gaz uniquement ! '
Vg max calo
0,98 1,03
Vg réel P, .«
m g max calo
EEE— 1,36 3,45
m gmax réel
m g max réel
P E— 2,36 1,63
Mg réel Prax
Total 16,6 >8,1
ADIERS gassy
A 256 775
AréeIPmaX

Tableau 17 : récapitulatif des écarts entre la formule DIERS et

la réalité pour les essais D et F.
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IV.3 Contribution de chaque hypothese au surdimensionnement

IV.3.1 Conservation de la masse réactionnelle initiale jusqu’au
turnaround

La méthode classique suppose que la masse réactionnelle initiale est encore présente

dans le réacteur au turnaround (m, / m =1). Cette hypothése est basée sur le fait que le

réel P,
scénario menant a I’emballement maximal pour un systéme gassy est celui qui se traduit par
le minimum de masse évacuée entre I’ouverture de 1’évent et le turnaround (At). L’évacuation
de masse réactionnelle avant le turnaround peut étre un avantage pour les systemes gassy. En
effet, le débit volumique de gaz généré dans le réacteur au turnaround est ainsi diminué
[Fauske, 1985a], ce qui a pour conséquence une diminution de 1’aire de 1’évent nécessaire.

Nos expériences avec la maquette a 0,1 litre montrent que la fraction de masse réactionnelle
initiale évacuée (Am/mg) peut aller jusqu’a 45% selon les conditions expérimentales (Figure
42). On peut probablement imaginer que d’autres conditions pourraient conduire a une masse

évacuée plus importante.

Pour les essais D et F, les m, / m sont respectivement de 1,1 et 1,4 : considérer qu’il n’y

réel P«
a pas de masse évacuée augmente ’aire calculée respectivement de 10 a 40% par rapport a

celle qui est véritablement nécessaire.

IV.3.2  Evaluation de Gv;

IV.3.2.1 Utilisation du modele HEM

Le flux massique au turnaround (G) peut étre source de surdimensionnement du fait
qu’il est évalué grace a un modéle d’écoulement homogene a 1’équilibre (HEM). En effet, il
est connu que le modele HEM sous estime le flux massique évacué, ce qui entraine un
surdimensionnement de 1’aire de 1’évent [Leung, 2003]. Des travaux antérieurs a ’ENSMSE
ont montré que le facteur correspondant peut atteindre 2,5 [Alix, 1997].

Ne disposant pas du taux de vide a ’entrée de I’évent ( ;) pour nos essais, nous ne pouvons

malheureusement pas évaluer 1’écart qu’y engendre 1’utilisation du modeéle HEM.
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IV.3.2.2 Hypothese du réacteur homogene au turnaround

Dans la méthode DIERS classique, le contenu du réacteur est supposé homogene au
turnaround (Vi=V/mp). Or le modéle gassy nous dit que I’écoulement devient gazeux au
turnaround (C.I1.3.2). Cela se produit également pour nos essais avec la maquette a 0,1 litre
lorsque Ppax est élevé (comportement de types II et III) (C.II1.1).
Semenov et al. [1964] ont étudié expérimentalement la sensibilit¢ de la vitesse de
I’écoulement au col sonique au taux de vide (@) du mélange évacué (Figure 86) : pour des
fractions de vide élevées, la vitesse critique augmente fortement. Dans le cas ou 1’évacuation
réelle est gazeuse au turnaround, I’hypothése du réacteur homogéne meéne a une sous
estimation importante du flux volumique au col, ce qui a pour conséquence une sévere

augmentation de 1’aire nécessaire.

1.0 ; : : .
a : Two-phase critical velocity ’
0.8 Qg : Gas critical velocity !
a/a | ;
G H'
0.6 ,’ I

{
\ "
04l \ f};.
; |
/
/

Lo TPREL it !
021 \\‘ .’.. ff
. L :
\ .'3.'-‘1\..___—-—-' " ..l.
oL N z
@ c!’.‘.‘
o \Q RV XS, i
21.‘.:-413_5 @ IR &
Q | i ! 1 Fé

{.Water-Air { a:1,25bar , e : 2 bar)
2. Water - steam at 10 bar

3. Water - steam at 15 bar (origin Q' )

4. Water - steam at 20 bar({origin 0")

Figure 86 : Rapport des vitesses critiques (diphasique/gaz) en fonction de la fraction de vide

du mélange évacué [Semenov et al., 1964]

Pour I’essai D ou I’évacuation est gazeuse au turnaround et ou nous pouvions donc faire le

Iy ’ 7 7 GréeIPmax Vi réelP.
calcul de I’écoulement réel, nous avons évalué le rapport a 4,8 (en supposant
HEM hom “ihom
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que la phase gazeuse est composée en grande partie de gaz incondensables'®). Dans le cas ou
I’évacuation réelle est effectivement gazeuse au turnaround, dimensionner I’évent en
supposant 1’évacuation gaz au turnaround, comme le fait Fauske (méthode de Fauske [2000]

I11.3.3.4), est justifié.

Le probléme est qu’on ne sait pas a priori dans quelles conditions cette méthode est 1égitime

(reste t-elle du coté de la sécurité lorsqu’on rencontre un comportement de type I ?).

IV.3.3 Evaluation de rﬁg au turnaround

IV.3.3.1 Effet de I’épuisement

Pendant le deuxieme pic, le maximum de la réaction correspond approximativement au

point d’inflexion de T=f(t). Il se situe donc au turnaround. Le rapport Mgmax reel / Mg réel P,

mesure le ralentissement de la réaction apres son maximum da a I’épuisement des réactifs. Le

mod¢le gassy montre que la valeur de m; a déja décru au turnaround, et cela d’autant plus
que I’arrét de la réaction est brutal (B.0I1.4.3).

La méthode classique DIERS fait I’hypothése qu’au turnaround la vitesse de production de

gaz est a son paroxysme : m, =m . Nous avons observé avec le modéle gassy, pour une

g max

valeur du parameétre n = 0,4 un rapport Mg max / Mgp,.. = 2. Nous pouvons évaluer ce rapport

max

sur un essai expérimental grdce au rapport des vitesses de montée en température :

((j::_- 533:“ ~ rrlgmax L Le rapport (dT /dt)__ /(dT /dt), ~ est évalué a 2,36 pour I’essai D

max Mg reel P

(Figure 87) et a 1,63 pour I’essai F (Figure 88).
Ce facteur, pourtant bien moins spectaculaire, explique une part bien plus importante du
surdimensionnement que la masse évacuée !

Remarque : la pression varie entre ces deux points, et donc la vitesse de vaporisation. Nous

négligeons ci-dessus I’influence la variation de vitesse de vaporisation de dT/dt.

' Le rapport calculé est peut étre différent si I’écoulement est composé de gaz et de vapeur !
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dP/dt (bar/s)

dP/dt (bar/s)

14

——dP/dt

-=dT/dt

| + 12

+ 10

T1(°C)

Figure 87 : essai D : dP/dt et dT/dt = f (t)

% =163____
(dT fdt )mmammﬂd ’
,,,,,,,,,,,,,,,,,, [
,,,,,,,,,, - C;P/dt N
- siT/dt

T 25

T1 (°C)

Figure 88 : essai F : dP/dt et dT/dt = f (t)

IV.3.3.2 Evaluation de Mgymax dans le calorimétre

Le rapport Mgmax calo / Mgmax el €value 1’écart entre la vitesse maximale de production

de gaz (+ vapeur) pour I’essai avec la maquette a 0,1 litre et celle évaluée dans le calorimétre
adiabatique avec I’essai en cellule ouverte sur I’enceinte de 4 litres sous 26 bar (Pmap) (le
paroxysme de la réaction a lieu a 297°C). Pendant un blowdown, a cause de 1’évaporation, le
paroxysme de la réaction a lieu a une température plus basse que pour 1’essai en calorimétre

sous Pyap. De ce fait, toutes choses égales par ailleurs, la cinétique de la réaction plus lente.
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C’est ce que mesure ce facteur. Nous pouvons I’estimer a partir de 1’énergie d’activation

(nous prenons comme énergie d’activation 118400 J/mole (Annexe.l11.2)).

- Essai D: le paroxysme de la réaction a lieu a TI = 290°C:
. . R
R(297+273)
M g max e
- g calo ~ - :1’3 6

M g max réel e W

Ea

R(297+273
m g max calo € ( )

- Essai F : le paroxysme de la réaction a lieu a T1 =270°C : ~ ——— =345

M g max réel e R(270+273)

Ce facteur de surdimensionnement pourrait étre encore plus important pour des essais a plus

basse pression.

Supposons que l’essai en cellule ouverte sous Pinitiale = Pam ne soit pas faussé par les
problémes d’adiabaticit¢ (B.I1.2.2 et C.I.2.2). Cet essai dit que la température maximale

atteinte par le mélange réactionnel sous une pression de moins de 1,7 bar ne dépasse pas

250°C. Le calcul du facteur de surdimensionnement en supposant que Mgmaxreel a lieu a

T1=250°C est :

Ea

R(297+273
m g max calo (S ( )

. ~ = =9,45

M g max réel e R(250+273)

Cela met en évidence que I’hypothése n.ngax calo = Mgmax et peut &tre un facteur de
surdimensionnement trés important. C’est le facteur que le diagramme ARSST (Annexe.IV)
[Creed et al., 1990] prend en compte pour les systémes tempérés. Nous avons montré
(C.I.2.2) que le tempering n’est pas nécessaire pour autoriser 1’emploi de leur technique. Il
suffit que 1’évaporation conduise a un abaissement de la Tp,,x. La encore il s’agit d’un facteur
plus important que celui associé a la masse évacuée. Il présente en plus I’avantage de pouvoir

étre partiellement pris en compte pour diminuer 1’aire de 1’évent nécessaire.

IV.3.4  Evaluation de V4 au turnaround

DIERS majore le volume spécifique du gaz au turnaround par I’expression suivante :

R (T .
Vg maxcalo — — Equatlon 55
I:>max M wg
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(T )r;gmax correspond a la température de I’échantillon a laquelle la vitesse de réaction atteint

son paroxysme dans 1’essai sous Pyap (297°C). Nous pouvons évaluer 1’écart engendré par

cette hypothese par I’approximation suivante :

g max calo ~ (T )mg max

~

\Y

'

gréel P P max réel

max

Soit 0,98 pour I’essai D et 1,03 pour I’essai F. Ce facteur est trés voisin de 1’'unité. Il

n’occasionne pas de surdimensionnement.

IV.3.5 Récapitulatif

Le Tableau 17 présente un récapitulatif des écarts entre la formule gassy DIERS et la
réalité pour les essais D et F. Nous pouvons voir que les différents facteurs examinés

n’expliquent qu’une toute petite partie des €carts observés !

IV.4 Conclusion sur I’origine du surdimensionnement DIERS

Les méthodes DIERS pour les systémes gassy sont réputées surdimensionnantes. Ce
chapitre a confirmé que leur application dans le cas d’un systéme hybride non tempéré a
I’ouverture de I’évent meéne a un surdimensionnement que 1’on peut qualifier de

« démesuré ». En effet, les aires d’évents calculées par les méthodes testées sont lareement

surdimensionnées (d’au moins 30 fois pour la formule Fauske monophasique et d’au moins

255 fois pour la formule DIERS classique !) par rapport aux aires que nous avons déterminées

expérimentalement avec la maquette a 0,1 litre. Il confirme par la méme occasion un besoin

patent d’amélioration.
Nous avons évalué le poids de plusieurs facteurs de surdimensionnement :

- I’écart entre la vitesse maximale de production de gaz (+ vapeur) réelle en blowdown et
celle évaluée dans le calorimétre adiabatique sous Pyap. La méthode de Creed et al.
[1990] (méthode ARSST) peut dans certains cas, en particulier si Pp,y est faible, tenir
compte partiellement du fait que la présence de vapeur diminue les températures atteintes,
ce qui atténue les vitesses de réaction.

- I’évaluation du flux diphasique évacué, surtout si I’écoulement a 1’évent est gazeux au

turnaround,
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- le ralentissement de la réaction entre son maximum et le turnaround di a I’épuisement des
réactifs,
- Contrairement a ce que nous avions suppos¢ au début de la these, suite de notre étude

bibliographique, la masse évacuée n’a pas une grande part dans le surdimensionnement,

du moins pour notre systéme !
Les différents facteurs de surdimensionnement examinés ci-dessus n’expliquent cependant
que moins de 10% du surdimensionnement de DIERS !
Les énormes écarts observés doivent s’expliquer autrement que par ces facteurs.
Nous avons fondé les facteurs ci-dessus a partir de I’idée d’un systéme gassy, et donc de
I’égalité de deux débits volumiques au turnaround. Le surdimensionnement qui reste
inexpliqué apres cette analyse (essai D : X 15, essai D : X 95 !) s’explique probablement par
I’écart a cette hypothése.
Pour un systéme purement gassy, le turnaround est gouverné par une égalit¢ de débits
volumiques. Pour un systéme purement vapogene, le turnaround est gouverné par une égalité
de débits énergétiques. Pour un systeme hybride, il s’agit d’un compromis entre les deux.

Pour notre systéme, ce compromis trés loin du cas gassy.

Autant le modele gassy permettait d’expliquer qualitativement une grande partie du

comportement observé, autant il est mauvais sur le plan quantitatif.

Nous avons établi que notre systéme est non tempéré a 1’ouverture de 1’évent. Il se peut qu’il
adopte un comportement plus proche des systémes tempérés lorsqu’il atteint des températures
supérieures a 260°C. Autrement dit, la présence de vapeur a une influence considérable. Une
aire d’évent réaliste ne peut résulter que d’une approche dans laquelle le caractére hybride

serait véritablement pris en compte. Cela fait partie des perspectives de ce travail.
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V. Validation de la maquette a 0,1 litre et de la

méthode associée

Nous avons développé une maquette en vue du dimensionnement d’évents pour les
systémes non tempérés. Il est primordial de vérifier si [’utilisation de cet outil reste du coté de

piiigal? L s
la sécurité '. C’est le sens que nous avons donné a « validation ».

Pour cela nous reprenons la liste des éléments qui font la différence entre la maquette et
I’échelle industrielle pour identifier et évaluer I’importance des sources potentielles de sous
dimensionnement. Puis, nous confrontons les valeurs proposées par notre maquette a celles
obtenues par un outil recommandé au niveau réglementaire pour les peroxydes organiques : la

méthode ONU 10 litres. Ces derniers essais ont été réalisés a I’INERIS.

V.1 La maquette a 0,1 litre respecte-t-elle le principe de
similitude ?

Nous avons réalisé une étude approfondie des conditions a respecter pour que
I’extrapolation par le rapport A/V soit du coté de la sécurité [Véchot, 2005]. Nous en

reprenons ici les idées principales.

Pour que les essais a petite échelle puissent étre extrapolé€s, la similitude doit €tre respectée a

trois niveaux : géométrique, chimique et hydrodynamique.

V.1.1  Similitude géométrique

Nous n’avons pas la liberté¢ de choisir la géométrie du réacteur avec notre maquette. 11

nous semble important de travailler néanmoins a méme taux de remplissage.

La cellule du VSP2 et le réacteur réel n’ont pas la méme forme géométrique. Cette différence
peut avoir une influence importante sur la hauteur du mélange réactionnel et donc sur le level

swell. Cela est discuté en C.V.1.3.1.

7 La responsabilité reste néanmoins a celui qui utilisera.
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V.1.2  Similitude chimique

La similitude chimique est réalisée si les échanges thermiques sont les mémes aux deux
échelles'®. D’une maniére générale les fuites thermiques augmentent quand 1’échelle du
réacteur diminue [Waldram, 1994 ; Fauske, 1984]. Avec la maquette a 0,1 litre, ces fuites ont
deux sources (Figure 89): I’ajout des lignes d’évacuation et la capacité thermique de la

cellule (¢).

Ecart a la similitude chimique

! !

Ajout des lignes d’évent Essai blowdown
l Diminution de la masse
Fuites thermiques dans la cellule
supplémentaires l

augmentation du facteur ¢

SN— I
———

Magquette a 0,1 litre minorante

Figure 89 : Origine des écarts a la similitude chimique

V.1.2.1  Fuites thermiques dues a I’ajout des lignes d’évacuation

L’outil de base, le calorimétre VSP2, assure a notre outil une aptitude a réaliser une
similitude thermique. En effet, I’utilisation des cellules de test de faible capacité thermique
devant celle de I’échantillon permet de réaliser un emballement de réaction dans des

conditions proches de 1’adiabatique.

Cependant I’ajout des lignes d’évacuation (tube entre la cellule et ’enceinte + ligne d’évent +

ligne de respiration) sont une nouvelle source de fuites thermiques. Nos essais (B.1.5.4) ont

18 po. .. .. . , . , . N ..
Il faut évidemment que les conditions de I’essai soient bien représentatives du scénario (mémes réactifs et

impuretés...). Les précautions d’usage doivent étre prises (passivations, pas d’impuretés additionnelles).
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montré que pour les emballements en mode adiabatique les fuites thermiques sont suffisantes

pour diminuer (dT/dt).x d’un facteur 2 !

Nous avons vérifié que ces fuites thermiques ne sont pas dues au phénoméne de conduction
de la chaleur dans le tube de sortie de la cellule blowdown. Ayant montré que notre systéme
peut produire des produits vaporisables, nous avons donc pensé que des phénomenes
d’évaporation / condensation sont a I’origine de ces fuites thermiques (cela reste a

approfondir voire a confirmer).

L’atténuation des dT/dt pour un essai en cellule fermée avec une cellule blowdown (donc
reliée a I’enceinte de 4 litres par un tube) disparait quasiment pour les essais réalisés en
simulation incendie (rampe de 0,5°C/min a partir de 85°C). Ce mode de décomposition
permet de réduire I’importance relative des fuites thermiques dans le bilan énergétique. Nous
ne voyons pas de raisons pour laquelle le probléme des fuites thermiques réapparait en
simulation blowdown.

Attention : si on avait un systéme avec plus de vapeur, ou si ’on voulait traiter un scénario
plus proche de 1’adiabatique, on risquerait de faire réapparaitre le probléme. D’une fagon
générale :

- Il est recommandé¢ de tester que les fuites n’ont pas d’influence (comparaison des vitesses

de montée en température entre une cellule fermée et une cellule blowdown bouchée)

- Il serait souhaitable de mener une étude plus exhaustive a propos des fuites thermiques et

des remedes qui pourraient y €tre apportés. Cela fait partie des perspectives.

V.1.2.2  Influence du facteur ¢

La violence de la réaction est fortement sensible a ¢. La Figure 90 montre 1’évolution du
facteur ¢ pour une cellule blowdown en fonction du taux de remplissage.
Pour nos essais avec la maquette a 0,1 litre, on a un facteur ¢ initial de 1,18 pour un taux de
remplissage initial de 65%. Un essai en cellule fermée avec cette valeur de ¢ justifie une
correction pour rester du coté de la sécurité.
Les essais blowdown donnent lieu a une évacuation de masse réactionnelle de la cellule de
test et donc une augmentation du facteur d’adiabaticité ¢ (jusqu’a 1,3 a la fin de I’essai G).

Du fait que la masse est variable pendant I’essai, la correction de ¢ est plus difficile.

187



1,6 T T T T T
| | | | |
|

C, mélange réactionnel = 2000 J/kg/K |
O il W C, cellule blowdown = 500 J/kg/K 7~~~ ]

1,4

1,3 1

1,2

Facteur d'adiabaticité ¢

1,1

1 T T T T T T T T T
0% 10% 20% 30% 40% 50% 60% 70% 80% 90% 100%

Taux de remplissage de la cellule
Figure 90 : évolution du facteur ¢ en fonction du taux de remplissage

V.1.3  Similitude hydrodynamique

Nous pouvons distinguer trois aspects de la similitude hydrodynamique (Figure 91) :
- la similitude au niveau du level swell dans le réacteur
- la similitude au niveau de I’écoulement dans 1’évent de sécurité

- la similitude de I’écoulement dans 1’orifice de respiration (feed bleed)

Ecart a la similitude hydrodynamique

L ¢ L

Dans 12.1 ligne de Dans le réacteur Dans la ligne .
respiration i d’évent de sécurité

i A grande échelle : gonflement plus i
Difficulté a simuler important - masse évacuée plus & Conduite ligne
évent de respiration importante [Fauske, 1985] d’évent < 3,5 mm

l i i

Similitude Risques phénomeénes

caliss capillaires :
non réali L
onrealisee sous-estimation de G

Influence sur T,
donc sur la cinétique
de réaction a P,

—

Maquette a 0,1 litre
majorante

Figure 91 : Origine des écarts a la similitude hydrodynamique
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V.1.3.1 Similitude au niveau du level swell

Pour avoir une similitude hydrodynamique dans le réacteur, il faut qu’aux deux échelles
le level swell soit similaire. Autrement dit, il faut que la répartition liquide/gaz du fluide
diphasique qui entre dans 1’évent (en quantité et en structure) soit la méme aux deux échelles.

Or cette condition ne peut pas étre vérifiée pour notre installation !

Pour le visualiser imaginons que la méme réaction se produit dans deux réacteurs a deux
échelles différentes, sans que le niveau du milieu réactionnel n’atteigne le sommet. Une bulle
formée au fond du grand réacteur met plus de temps a remonter vers le ciel gazeux qu’une
bulle formée au fond du petit réacteur. Le temps de séjour de la phase gazeuse dans le milieu
réactionnel et donc le « taux de gonflement » de ce dernier augmente avec la hauteur du
réacteur. L’écoulement devient d’autant plus vite diphasique que la hauteur du réacteur est

grande.

D’une facon plus générale on peut montrer que ce qui arrive a 1’évent est d’autant plus riche
en liquide que le réacteur est haut. Il en résulte que la masse réactionnelle évacuée au moment
du « turnaround » est d’autant plus élevée (toutes choses égales par ailleurs) que le réacteur

est plus haut.

Dans le cas d’un systeme gazogéne, le pire des cas survient lorsque la totalité de la masse
réactionnelle est présente dans le réacteur au turnaround. A échelle réduite la masse
réactionnelle évacuée est moins importante qu’a grande échelle : dimensionner un évent a

partir d’un essai a échelle réduite est donc une méthode majorante [Fauske, 1985a]".

Si cette conclusion reste valable dans le cas hybride non tempéré, notre outil n’est pas en

similitude au niveau du level swell mais 1’écart a la similitude le place du coté de la sécurité !

V.1.3.2  Similitude au niveau de I’écoulement dans 1’évent de sécurité

L’extrapolation de ’aire de 1’évent équivalente déterminée avec la maquette a 0,1 litre

pose les problémes suivants :

» La vanne de réglage que nous avons utilisée pour réaliser la perte de charge dans les
lignes d’évacuation (B.1.2.1) a une géométrie complexe trés différente d’une tuyére
idéale. Nous avons réalisé des tests de dépressurisation de I’enceinte de 4 litres a 1’azote

pour déterminer 1’aire de la tuyére idéale équivalente qui donne la méme courbe

1 Cette discussion montre qu’il serait intéressant de réaliser une maquette qui conserve la hauteur du réacteur
industriel, et donc la similitude hydrodynamique.
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m= f(P) (B.I1.2.2.2). Cette méthode reste discutable car elle suppose que la striction et la

dissipation visqueuse introduite par la géométrie de la vanne atténuent de la méme fagon

un débit gazeux qu’un débit diphasique. Cela justifierait une étude complémentaire.

» Pour que la similitude hydrodynamique soit respectée, a conditions a I’entrée de I’évent

identiques (pression, fraction de gaz, structure de 1’écoulement), il faut que le flux

massique G doit étre indépendant de la section de I’évent : m oc A. Plusieurs auteurs
[Fletcher, 1984 ; Van den Akker et al., 1984 ; Ogasawara, 1969 ; Kevorkov et al., 1977 ;
Marviken, 1979] ont étudié la sensibilité¢ des écoulements diphasiques liquide-vapeur de
fluides purs a saturation dans le réservoir a la géométrie de la conduite. Ils n’ont pas
observé d’influence significative du diametre dans la plage testée (de 3,2 a 500 mm). Il
n’y a pas eu de vérification pour des diametres d’évent inférieurs a 3 mm. Pour ces
diametres G pourrait étre réduit par des phénomenes capillaires, qui pourraient eux-
mémes &tre amplifiés si le mélange réactionnel présentait une viscosité élevée, voire

collait aux parois...

Dans notre cas nous avons utilisé un diametre intérieur de conduite (lignes d’évent et de
respiration) de 1,76 mm?®. Il est possible que des effets capillaires aient lieu. Si c’est le
cas, cela conduirait a rendre majorants des essais avec notre maquette, a les déplacer du

cOté de la sécurité.

V.1.3.3  Similitude de I’écoulement dans 1’orifice de respiration (feed bleed)

Pour la simulation de I’orifice de respiration (feed bleed) d’un réacteur par la ligne de
respiration, les problémes décrits précédemment concernant les possibles phénomeénes de

capillarité se posent également. Nous avons identifi¢ trois problémes supplémentaires :

» Simuler un orifice de respiration (treés faible débit gazeux) amene a utiliser une vanne de
réglage presque fermée (3/8 tour). Il n’est pas possible de réaliser des réglages fins et cela
pose des problemes de reproductibilité. Une solution consiste a utiliser une vanne de plus

faible débit.

2% Un diamétre plus important aurait augmenté le probléme des ponts thermiques et pouvait conduire a des temps
de séjour dans la ligne d’évent plus importants (probléme pour la mesure de la masse évacuée).
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» La notion « d’orifice idéal équivalent » n’est pas valable (<1,5 tours). Les essais de la

ligne de respiration (test de dépressurisation a I’azote) ont montré que les courbes

m=f (P) sont trés différentes de celles d’un orifice idéal (B.1.2.2.2).

» La non représentativité de 1’orifice de respiration par la ligne de respiration pose un
probléme de fond. Nous avons vu que ’orifice de respiration permet d’imposer pression

d’ouverture d’évent (Ps) :

e Si la ligne de respiration a des capacités d’évacuation plus faibles que 1’orifice de
respiration alors Ps est plus faible a 1’échelle de la maquette (toutes choses étant
¢gales par ailleurs). Dans le cas d’un systéme vapogeéne on aurait donc, a petite
¢échelle, une vitesse de réaction plus faible a ’ouverture de I’évent qu’a grande
échelle, I’évent nécessaire serait ainsi sous dimensionné. Dans le cas d’un systéme
gassy, ouvrir a Ps plus faible a petite échelle donne un At plus important entre les
deux pics, ce qui favorise I’évacuation de la masse réactionnelle et donne un Ppax
moins ¢levé. La encore on risque de sous dimensionner.

e Inversement, si la ligne de respiration a des capacités d’évacuation plus
importantes que ’orifice de respiration alors la Py est plus importante. Pour les
systemes vapogenes et gassy les phénomenes inverses se produiraient conduisant a
un surdimensionnement.

Dans notre cas, toutes nos expériences ont été réalisées avec des températures d’ouverture de
la ligne d’évent dans une plage réduite (9°C pour 19 = 65%). Cela permet de comparer les
essais blowdown entre eux.

Pour rester du c6té de la sécurité, il faudrait que I’expérience avec la maquette a 0,1 litre
permette de fixer la pression et la température d’ouverture de 1’évent, ou a défaut travailler
avec une ligne de respiration ayant une capacités d’évacuation supérieures a celles de ’orifice

de respiration du réacteur.

V.14 Conclusion

Méme si le calorimetre VSP2 de base permet d’obtenir des conditions de similitude
chimique relativement bonnes, son adaptation a la réalisation des essais blowdown est a
I’origine de fuites thermiques supplémentaires et de variation du facteur ¢ en cours d’essai.
Les vitesses de montée en pression et en température peuvent étre trés sensibles a ces

facteurs. Ces ¢éléments nous incitent a réaliser des tests de validation. S’ils révélaient des
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insuffisances, on pourrait envisager des corrections de dT/dt en fonction de la valeur du
facteur ¢ au cours du temps.

La similitude hydrodynamique n’est pas réalisée au niveau du level swell. L’utilisation de
petites conduites et de vannes de réglage pourrait engendrer des phénomeénes capillaires qui
diminueraient la capacité d’évacuation par rapport a 1I’évent a plus grande échelle. La
similitude hydrodynamique reste a améliorer mais pour les systémes non tempéré les écarts a

la similitude feraient que la maquette reste du coté de la sécurité.

Rien ne vaut la confrontation expérimentale maquette a 0,1 litre / réacteur a plus grande

échelle !

V.2 Validation expérimentale en réacteur ONU 10 litres

L’INERIS dispose d’un réacteur de 10 litres congu pour appliquer la méthode ONU.
Des essais avec notre systéme réactionnel ont été réalisés a I’INERIS apres la fin de nos
essais 2 ’ENSMSE et pendant la rédaction de ce manuscrit. Les conditions expérimentales

pour ces essais ont été choisies pour permettre la confrontation avec nos propres essais.
V.2.1  Description du réacteur INERIS et des essais réalisés

V.2.1.1  Description du réacteur ONU 10 litres

L’installation ONU 10 litres de I’'INERIS est proche du réacteur décrit dans I’annexe 5
du manuel ONU (Annexe.V). La Figure 92 montre le schéma de 1’installation INERIS.

Le volume exact du réacteur est de 10,7 litres. Il est équipé d’un orifice de respiration de

1,2 mm de diamétre ouvert en permanence. L’évent de sécurité est simulé par deux organes :

- un orifice de diamétre connu réalis¢ dans un feuillard de 0,3 mm d’épaisseur (section de
I’évent de sécurité),

- une membrane constituée de plusieurs feuilles alternées d’aluminium et de matiere
plastique, le nombre étant ajusté pour que la membrane éclate a Ps choisie (ouverture de
I’évent de sécurité).

L’apport d’énergie par I’incendie est reproduit grace a un ensemble de résistances chauffantes

placées autour du réacteur qui est lui méme thermiquement isolé. Le récipient est équipé d’un

ensemble de capteurs qui permettent de suivre 1’évolution de la température et de la pression
en fonction du temps. Enfin, la masse réactionnelle évacuée est mesurée en pesant le réacteur
en continu.
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Disque de Rupture

- feuillard inox de @ variable (ep 3/10 mm)
- rondelle nox de @ 40,0 mm (ep 5 mm)
- rondelle plastique (teflon)
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T,
ho._&:"%::o% -
e 03541029

DN

T, T, Vanne 1/4 T
FHitH t é::::g%:::
Vo

Taux de remplissage initial : 65%

Résistance chauffante / Vd ! & T, : phase gaz
F. 1

/ "T/ = \‘r' T, : mi-hauteur liquide
/ T; - bas du hiqude
Calorifuge (Laine de roche) !
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L Récupération des effluents
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Figure 92 : Schéma méthode ONU 10 litres — Installation INERIS

V.2.1.2  Description des essais

La mélange réactionnel testé est le méme que celui testé avec la maquette a 0,1 litre :
30% HPOC dans 2,2,4-trimethyl-1,3-pentanediol diisobutyrate. Les essais réalisés avec la
maquette a 0,1 litre avec un taux de remplissage initial 9 = 65% nous servent de référence.
Le méme taux de remplissage initial est appliqué avec le réacteur ONU 10 litres.
Au vu du caractere laborieux de cette méthode le nombre d’essais réalisés est limité a 4. Le
scénario de décomposition (simulation incendie + ouverture de 1’évent a 4,5 bar) décrit en
B.II.1.2 est observé. Le Tableau 18 indique les conditions expérimentales des 4 essais
réalisés. Le seul paramétre variable est A/V.
Pour le calcul de A/V nous considérons que I’orifice dans le feuillard de 0,3 mm d’épaisseur a
un Cp de 0,6.
La réalisation d’une expérience en réacteur ONU 10 litres comporte les principales étapes
suivantes :
- installation du feuillard avec son orifice de diameétre calibré (diamétre de 1’évent),
- installation d’une membrane tarée a Ps = 4,5 bar,
- injection de la masse réactionnelle dans le réacteur,

- chauffage (par résistances chauffantes) du mélange 20°C a 80°C,
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- chauffage (par résistances chauffantes) du mélange a puissance constante afin d’obtenir
une vitesse de montée en température de 0,0083°C/s (0,5°C/min). Cette puissance est
maintenue jusqu’a la fin de ’emballement,

- ouverture du disque de rupture quand la pression dans le réacteur atteint Ps.

Taux de AJV Event | A/V orifice Masse Simulation
. de sécurité | de respiration L
Nom remplissage | , . . initiale . . Remarques
initial équivalent équivalent solution incendie
(Cp=0,6) (Cp=0,6)
% (vol/vol) m’ m’ kg °Cls
Ouverture
ONU 1 63 1,10x 107 6,56 involonta'ire dela
vanne de vidange du
réacteur a 8,5 bar
3
ONU 2 66,3 1,59 X 10 1’05 X 10_4 6,9 0,0083
ONU 3 66,8 2,24x 107 6,95
ONU 4 66,8 2,82x 107 6,95

Tableau 18 : Conditions expérimentales des essais ONU 10 litres

Remarques : I’essai ONU 1 n’est pas exploitable totalement : la vanne de vidange du réacteur

s’est « accidentellement » ouverte (erreur de manipulation) lors du deuxiéme pic de pression.

V.2.2 Résultats

Nous allons comparer a chaque fois les résultats obtenus en réacteur ONU 10 litres a
ceux obtenus avec la maquette a 0,1 litre pour les essais les plus analogues c'est-a-dire les

essais D, E1, F et G (0,905x107 < A/V < 2,01x107 et 1¢=65%).

V.2.2.1 Conditions d’ouverture de 1’évent

En pratique, les facteurs qui fixent les conditions d’ouverture de I’évent avec le réacteur ONU
10 litres sont : le tarage de la membrane au dessus du feuillard avec son orifice de diametre

calibré et la dimension de 1’orifice de respiration.

» Tarage du disque de rupture : Nous avons fixé pour consigne une ouverture d’évent a 4,5

bar. Pour la maquette a 0,1 litre la ligne d’évent s’ouvre entre 4,4 et 4,6 bar. Pour le
réacteur ONU la membrane se rompt entre 4,1 et 4,3 bar (la valeur la plus proche

atteignable avec la technologie des membranes ?).
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» Orifice de respiration : La Figure 93 montre le débit d’azote en fonction de la pression

obtenu pour I’orifice de respiration du réacteur ONU et pour la ligne de respiration de la
maquette a 0,1 litre. On constate que :

e [orifice de respiration du réacteur ONU se rapproche d’un orifice de 1,2 mm
de diamétre (Cp = 0,6),

e les débits obtenus pour P < 4,5 bar (c'est-a-dire avant I’ouverture de I’évent)
avec Dorifice de respiration du réacteur ONU sont plus élevés que ceux
obtenus avec la ligne de respiration de la maquette a 0,1 litre.

Nous avons observé que 1’orifice de respiration a une influence sur la température d’ouverture
de I’évent (Touw) et sur ’intervalle de temps entre les deux pics de pression (B.II1.3.8). La
Figure 94 montre que, malgré les différences de capacités d’évacuation des systémes de
respiration aux deux échelles, les températures a I’ouverture de 1’évent obtenues en réacteur
ONU 10 litres sont tres proches de celles obtenues avec la maquette a 0,1 litre
(208°C<Tow<218°C). Les intervalles de temps entre les deux pics de pression sont également

trés voisins aux deux échelles (Figure 95).

0,0016 . — ‘ ‘ ‘
= Ligne de respitation maquette 0,1 litre ! !
0,0014 (ra_n_qmene a 19,7 !ltres? Y P
) » Orifice de respiration réacteur ONU : : -
€ T 00012 o I e
s 2 — Orifice idéal diam=1,2 mm sur un | W L
~ 4 i | el
2 ¢ 0001 réacteur de 10,7 litres I
o 8
c }B' :
2 .= 0,0008 A |
=8 1
=S 00006 |
8o
a 0,0004 +-----"------L-—
0,0002 A
0

0

Pression (bar)

Figure 93 : Confrontation maquette 0,1 litre / réacteur ONU 10 litres : I’;1N2 = f(P) des

systemes de respiration
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Figure 94 : Confrontation maquette 0,1 litre / réacteur ONU 10 litres : Toyy = f(A/V)
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Figure 95 : Confrontation maquette 0,1 litre / réacteur ONU 10 litres : At={(A/V)

V222

Confrontation qualitative de deux essais analogues

Il est intéressant de savoir si, en mode simulation incendie, les vitesses de réaction sont

les mémes aux deux échelles. Pour cela nous avons comparé les vitesses de montée en

température obtenues aux deux échelles pour des A/V proches :
- Maquette a 0,1 litre — Essai E1 : A/V =0,00136 M Poax = 11,3 bar
- Réacteur ONU 10 litres — ONU 2 : A/V =0,00159 m! P = 5,9 bar
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Figure 96 : Comparaison essai E1 et ONU 2 : dT/dt=f(-1000/T)

La Figure 96 illustre cette comparaison. Nous pouvons constater que les dT/dt obtenus sont
les mémes pour les température comprises entre 130°C et 250°C. La séparation des dT/dt
apres 250°C est attribuable aux pressions atteintes dans le réacteur qui sont plus importantes
pour la maquette a 0,1 litre que pour le réacteur ONU 10 litres (les A/V sont différents). Cela
montre que la cinétique de réaction obtenues aux deux échelles est la méme en mode

simulation incendie !

V.2.2.3  Vitesse de montée en pression

La Figure 97 montre également que les vitesses de montée en pression obtenues aux

deux échelles se placent sur la méme droite.

10 T T T T T
I I I I I
I I I ' I
a' I | 9= 65 % |
I I I . I
I I
| n I m Maquette & 0,1 litre
— I I
Y 1+----- Fr---—-—-—-——-—- [ -
_‘E [ [ ¢ Réacteur ONU 10 Litres
| I
~ A I I I I
K] ONU | LI I I I
= I * | | | |
S | [ ] | | |
8 ooal o R S R S
~ I I I I I
| | * | | |
I I I I I
I I I I I
I I I I I
I I I I I
I I I PO I
0,01 f T f f f f
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Figure 97 : Confrontation maquette 0,1 litre / réacteur ONU 10 litres : (dP/dt)m.x= f(A/V)
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V.2.2.4  Masse évacuée turnaround et masse évacuée totale
Aux deux échelles, la fraction de la masse initiale évacuée au turnaround, (AM/Mg)pmax,
augmente avec A/V (Figure 98). Elle semble étre la méme aux deux échelles (on peut penser
qu’il forment une seule et méme droite avec une dispersion assez importante).
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Figure 98 : Confrontation maquette 0,1 litre / réacteur ONU 10 litres : (AM/Mo)pmax = f(A/V)
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Figure 99 : Confrontation maquette 0,1 litre / réacteur ONU 10 litres : (Am/Mo)otal = f(A/V)
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La Figure 99 montre que la fraction de la masse initiale évacuée a la fin de 1’essai
((Am/mg)ota) ne varie pas avec A/V. Globalement la masse totale évacuée est plus importante
en réacteur ONU 10 litres (70%) qu’avec la maquette a 0,1 litre (50%). Cela confirme qu’il
n’y a pas de similitude hydrodynamique au niveau du « level swell » dans le réacteur aux
deux échelles (V.1.3.1). La réalisation d’essai d’emballement a plus grande échelle entraine
une masse ¢vacuée plus importante. Cela n’est pas visible quand on observe la fraction de

masse réactionnelle évacuée au turnaround.

V.2.2.5 Historiques de masse évacuée

La Figure 100 montre les historiques de pression et de masse évacuée pour les essais en
réacteur ONU 10 litres. Les essais ONU 3 et ONU 4 sont des essais de Type | (selon la
classification réalisée en C.I1.3.5.2) : les deuxieémes pics de pression sont peu élevés (3,12 bar
et 1,61 bar respectivement) et la masse réactionnelle est évacuée dés I’ouverture de la ligne

d’évent jusqu’a au moins la fin du deuxiéme pic de pression (idem essais F et G).

L’essai ONU 2 est de Type Il. En effet, de la masse réactionnelle est évacuée entre
I’ouverture de I’évent et le début du deuxieéme pic. Puis on constate un palier sur la courbe de
masse évacuée au turnaround (Pmax=5,9 bar). Ce palier est plus net que sur les courbes que
nous avons obtenues avec la maquette a 0,1 litre. Ils confirment notre interprétation selon
laquelle lorsque I’évent de sécurité est assez fermé, 1’écoulement a I’évent peut étre gazeux
pendant « I’ascension » du deuxieme pic de pression et jusqu’au turnaround. On retrouve bien
a cette échelle les comportements observés avec la maquette a 0,1 litre pour des A/V

comparables (essai D et E1).

V.2.2.6  Aspects thermiques

La Figure 101 montre que, encore une fois, les Tmax obtenues aux deux échelles
appartiennent a la méme droite. Les essais a grande échelle montrent donc que les
températures atteintes dépendent des pressions atteintes dans le réacteur comme a 1’échelle de
la maquette a 0,1 litre. De méme, la Figure 102 montre que les essais en réacteur ONU se
placent sur la courbe de corrélation des grandeurs Ppax €t Tpmax qui a été tracée pour

I’ensemble des essais réalisés avec la maquette a 0,1 litre (Figure 60).

La Figure 103 montre que la vitesse de montée en température jusqu’a I’ouverture de I’évent

est bien reproductible pour les mesures en réacteur ONU 10 litres. On constate comme pour la

maquette a 0,1 litres (Figure 48) qu’il y a un décrochage des dT/dt aprés I’ouverture de
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I’évent. De méme, plus A/V diminue, plus on atteint des dT/dt élevés. C’est ce que confirme
la Figure 104. On peut également y voir que les (dT/dt)max atteints avec la maquette a 0,1 litre
sont supérieurs a ceux obtenus en réacteur ONU 10 litres. Cela voudrait dire que la réaction a

été plus violente a petite échelle qu’a grande échelle !
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Figure 101 : Confrontation maquette 0,1 litre / réacteur ONU 10 litres : Tpax = (A/V)
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Figure 102 : Comparaison maquette a 0,1 litre et Réacteur ONU 10 litres : Pmax= f (Tpmax)
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Figure 104 : Confrontation maquette 0,1 litre / réacteur ONU 10 litres : (dT/dt)max = f(A/V)

V.22.7

Pression maximale atteinte : Pax

La Figure 105 montre les pressions maximales atteintes au second pic (Pmax) aux deux

échelles.

Les Pnax obtenues se placent presque’’ sur la méme courbe. Cela nous indique que

I’utilisation de la maquette & 0,1 litre pour déterminer I’aire de I’évent est correcte !

I Les A/V obtenus avec la maquette a 0,1litre sont légérement plus élevés que ceux obtenus avec le réacteur

ONU 10 litre (de 10 a 20%).
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Pour I’essai ONU 1 la pression a pu atteindre 9,32 bar avant 1’ouverture involontaire de la

vanne de vidange du réacteur. Ppn.x pour cet essai aurait du étre plus important.

| 10 =65%

14 - ¢ Réacteur ONU 10 litres ----

12 m Maquette & 0,1 litre

P nax (bar)

0,0005 0,001 0,0015 0,002 0,0025 0,003 0,0035 0,004
AV (m™)

Figure 105 : Confrontation maquette 0,1 litre / réacteur ONU 10 litres : P,x = f(A/V)

V.3 Conclusion sur la validité de la méthode

L’analyse de la maquette a 0,1 litre sous I’angle de I’extrapolation a grande échelle nous
a permis d’identifier des facteurs qui pourraient la rendre surdimensionnante : essentiellement
I’hydrodynamique. En effet, la similitude hydrodynamique n’est pas réalisable a cause des
différences de volume réactionnel mis en jeux a grande et a petite échelle mais 1’effet de cet
¢écart a la similitude permet de rester du coté de la sécurité pour les systémes non tempérés.
Cette analyse a aussi permis d’identifier des facteurs qui tendent a la rendre sous-
dimensionnante, ce qui est plus inquiétant : essentiellement ¢ et les fuites thermiques. Des
efforts pour réduire ces fuites ou pour prendre en compte les effets sont souhaitables a

I’avenir.

Les essais de validation de la maquette a 0,1 litre sont trés encourageants ! Nous avons

constaté que :
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- les capacités d’évacuation de I’orifice de respiration du réacteur ONU 10 litres sont
légerement supérieures a celles de la ligne de respiration de la maquette a 0,1 litre. Malgré
ces différences, les températures a 1’ouverture de I’évent obtenues aux deux échelles sont
trés proches (208°C < Toyy < 218°C).

- les courbes dT/dt = f(T) obtenues aux deux échelles se superposent. Cela veut dire que la
cinétique de réaction est la méme en mode simulation incendie.

- la masse totale évacuée est plus importante en réacteur ONU 10 litres (70%) qu’avec la
maquette a 0,1 litre (50%). Cela confirme qu’il n’y a pas de similitude hydrodynamique
au niveau du « level swell » dans le réacteur aux deux échelles.

- les (dT/dt)max sont plus importants avec la maquette a 0,1 litre que pour le réacteur ONU
10 litres. Nous en avons déduit que la réaction a été plus violente a petite échelle.

- les résultats obtenus aux deux échelles sont sensiblement les mémes en termes de Py, €t
de masse évacuée au turnaround.

Les A/V obtenus avec la maquette a 0,1 litre sont 1égeérement plus élevés que ceux obtenus

avec le réacteur ONU 10 litre. Ce c6té légerement surdimensionné est rassurant : il place la

maquette 0,1 L du c6té de la sécurité. Cela signifie que les facteurs qui auraient pu rendre la
maquette a 0,1 litre minorante (fuites thermiques, facteur ¢) ont moins d’influence que ceux
qui tendent a les rendre surdimensionnantes (essentiellement extrapolation hydrodynamique),

au moins pour le systéme que nous avons étudié.

L’outil que nous avons congu combine les avantages des méthodes DIERS et ONU. En effet,

il permet de réaliser des essais en similitude (donc moins surdimensionnants que la méthode

DIERS classique) a I’échelle du laboratoire. Les conditions expérimentales sont beaucoup

moins lourdes que pour la méthode de type ONU qui, du fait des masses réactionnelles testées
(une dizaine de kg au maximum), est trés difficile a mettre en ceuvre et nécessite des mesures

de sécurité particulierement lourdes (périmétre de sécurité, a faire en zone pyrotechnique).

Une validation compléte nécessite de vérifier que la maquette reste surdimensionnante pour
une large gamme de systémes. Dans cette attente, la maquette a 0,1 litre peut assurément étre

utilisée comme outil d’évaluation préliminaire ou de screening a I’échelle du laboratoire !
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CONCLUSION et PERSPECTIVES

Cette these a été réalisée avec 1’objectif d’améliorer les méthodes de dimensionnement
d’évent pour les systémes non tempérés,. Ceci parce que ces systémes (en particulier les
peroxydes organiques de cette catégorie) n’ont fait ’objet que de peu d’investigations. Le
DIERS préconise de les dimensionner comme de purs gassy. La méthode DIERS pour ces
derniers est, de plus, réputée trés majorante (un facteur 10 est souvent évoqué), méme s’il
n’existe qu’extrémement peu d’essais pour étayer cette affirmation.

Nous avons tenté de donner des éléments de solution a ce probléme par deux méthodes :

- en mettant au point un nouvel outil de dimensionnement en similitude qui présente
I’intérét de travailler a I’échelle du laboratoire : la maquette 0,1 litre.

- en rassemblant divers éléments qui concourent a la compréhension du déroulement du
blowdown d’un systeme non tempéré a travers I’étude de 1’un d’entre eux, pris comme

modele : le HPOC 30% m/m dans 2,2,4-trimethyl-1,3-pentanediol diisobutyrate.

La maquette a 0,1 litre

La maquette a 0,1 litre cherche a reproduire a cette échelle de blowdown tel qu’il se
produirait dans le réacteur industriel. La dimension de I’évent nécessaire a 1’échelle
industrielle est obtenue en conservant le méme rapport A/V que pour la maquette (principe de
similitude, comme dans le cas du réacteur ONU 10 litres utilis¢é pour les peroxydes
organiques).

Le réacteur est simulé par la cellule d’un calorimétre adiabatique (VSP2 dans notre cas). Cette
cellule est munie d’une conduite « blowdown » sur laquelle nous avons monté des vannes a
pointeau et des vannes ¥ de tour pour simuler un évent de respiration et un évent de sécurité.
Il s’agit d’ajouts simples a partir de matériel commercial standard (peut étre réalisé dans
n’importe quel laboratoire). Dans son état actuel, la maquette permet de reproduire des
blowdown dans la plage suivante :
- 1x10°m' <A/V<3,5%x10° m" (pour V=125 ml)
- (dP/dt) <10 bar/s
- 19=<80%
- dT/dt > 0,0083°C/c (0,5°C/min) ou plus pour le systtme HPOC 30%
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Ces limites, ainsi que d’autres problémes technologiques (vieillissement des vannes a
pointeau, comportement aérolique de la vanne pointeau de la ligne de respiration) devraient
pouvoir étre dépassées assez facilement a I’avenir. Seuls deux points méritent une attention
particuliére :

- le contrdle plus poussé de I’évent de respiration parce qu’il controle lui méme la
température a I’ouverture de 1’évent,

- la surveillance de I’influence des fuites thermiques induites par 1’ajout de la ligne d’évent.
Celles-ci peuvent atténuer la violence de la décomposition si la maquette est utilisée trop
pres du mode adiabatique.

En 1’état, il est nécessaire de vérifier qu’elle n’ont que peu d’influence dans le scénario

considéré (en comparant un essai en cellule fermée et un essai avec la maquette sans

ouverture d’évent). Dans le cas contraire il est nécessaire d’augmenter le flux de chaleur
apporté par le calorimeétre (simulation incendie) jusqu’a ce que leur influence s’estompe. Cela

pourrait amener la maquette a devenir significativement surdimensionnante.

Des décompositions du méme systeme (HPOC 30%) ont été réalisées dans le réacteur ONU
10 litres a I’'INERIS, aprés la fin des notres et de maniére indépendante. Les historiques de
température et de pression observés aux deux échelles sont identiques, aux incertitudes
expérimentales prés. Les valeurs de A/V obtenues avec notre « maquette» sont trés

22 A 7 L por
)~ a celles obtenues avec le réacteur ONU (référence

légérement supérieures (0 a 20%
reconnue au niveau réglementaire).
Notre maquette est donc un outil de dimensionnement :

- qui est du coté de la sécurité (qui surdimensionne)

- qui ne surdimensionne que tres peu

- qui peut étre réalisé et utilisé dans tout labo ou on pratique la calorimétrie adiabatique

(contrairement ONU 10 litres)

Une validation compléte nécessite de vérifier que la maquette reste surdimensionnante pour
une large gamme de systemes chimiques. Dans cette attente, la maquette a 0,1 litre peut
assurément étre utilisée comme outil d’évaluation préliminaire ou de screening a I’échelle du
laboratoire donc dans des conditions moins contraignantes que les essais en réacteur ONU

10 litres !

22 En considérant que le coefficient de décharge de I’orifice de sécurité du réacteur INERIS vaut Cp = 0,6 .
« Supérieures » : signifie que les valeurs préconisées a partir de notre maquette sont du coté de la sécurité.
«trés 1égérement » : signifie que notre maquette ne surdimensionne que trés peu.
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Compréhension du déroulement du blowdown d’un systéme non tempéré

Une meilleure compréhension des phénomeénes mis en jeu lors d’un blowdown passe par

I’utilisation de différentes techniques.

Nous avons d’abord réalisé des essais en calorimétre adiabatique VSP2. L’essai en cellule
fermée a permis de confirmer la présence de gaz incondensables aprés 1’emballement. 11 a
aussi mis en évidence que, bien que les constituants du mélange réactionnel de départ aient
des températures d’ébullition élevées (trés peu de vapeur avant décomposition), les produits

de la réaction sont vaporisables, ce qui confere a notre systeme un caractére hybride.

Les essais en cellule ouverte ont montré que les températures maximales atteintes sont
d’autant plus faibles que la pression initiale dans 1’enceinte de confinement du VSP2 est
faible. Cet abaissement de la température maximale peut étre liée a la présence de vapeur
(caractere hybride mis en évidence en cellule fermée) mais également a 1’augmentation du
facteur d’adiabaticité (a cause de la masse évacuée de la cellule ouverte). Il y a donc un risque
de mauvaise interprétation de ce type d’essai. En supposant que dans notre cas I’abaissement
de la température maximale est di en grande partie a la présence de vapeur, il peut étre
exploité pour réduire la taille de I’évent (comme le proposent Creed et al. [1990]), méme s’il
ne s’agit pas d’un phénomene de tempering. Les historiques en pression et en température
pour ces essais nous ont mené a conclure que soit notre systéme n’est pas tempéré, soit il ne

I’est que pendant les derniéres secondes de I’emballement (tempering tardif et fugace).

L’analyse de nos essais de blowdowns avec la maquette a 0,1 litre a confirmé les tendances

précédentes :

- Le comportement général de ce systéme réactionnel lors d’un blowdown avec la maquette
a 0,1 litre rappelle bien celui des systémes non tempérés (présence de deux pics de
pression, la température continue a monter apres 1’ouverture de 1’évent).

- Toutefois la présence de vapeur génére un décrochement de dT/dt a I’ouverture de 1’évent
de sécurité et atténue la température maximale atteinte (Tmax), surtout quand A/V est grand
et qu’ainsi la pression dans la cellule est faible. La présence de cette vapeur est a 1’origine
d’une corrélation pression / température au turnaround. La encore, I'influence de la
vapeur se manifeste surtout pendant le deuxiéme pic de pression, quand la décomposition
est bien avancée et la température élevée. Ce qui est compatible avec I’idée que ce sont les

produits de décomposition qui sont vaporisables. On peut d’ailleurs se demander s’il
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existe des décompositions qui ne génerent pas de vapeur, et donc des décompositions

purement gazogenes...

La confrontation avec un modele qualitatif purement gassy nous a permis les conclusions

suivantes :

Du point de vue hydrodynamique, lorsque 1’évent est grand ouvert, entre les deux pics de
pression, la vitesse de production de gaz, les phénomenes d’ébullition (aussi faibles soient
ils) et la faible masse volumique de la phase gazeuse menent au gonflement du mélange
réactionnel. Le modele gassy prévoit que I’évacuation de masse qui en résulte peut étre le
résultat d’une alternance gaz/diphasique. Cette alternance s’explique par la compression
du gaz qui a lieu a chaque fois que 1’écoulement diphasique limite I’évacuation de volume
excédentaire. Le comportement réel comporte des constantes de temps (temps de séjour
du gaz dans le milieu diphasique) qui font que si ’alternance gaz/diphasique existe elle
doit avoir une fréquence tres différente de celle prévue par le modele. Mais il nous semble
probable (au moins envisageable) que ce phénomeéne ait lieu. Ce phénomene pourrait €tre
augmenté par la présence de vapeur (qui augmente la compressibilité apparente). Le
modele gassy montre que cette alternance ne laisse la place a une écoulement diphasique
permanent que si la réaction devient assez rapide pour dépasser ce stade.

Le mod¢le gassy prédit le passage d’un écoulement diphasique a un écoulement purement
gazeux au turnaround, ce qui indique que le niveau du mélange réactionnel repasse au
dessous de 1’évent. Cela s’explique par le fait que la vitesse de production de gaz
commence a diminuer au turnaround et par le fait que la pression élevée comprime la
phase gazeuse. Nous avons constaté avec la maquette a 0,1 litre que, pour des valeurs de
Pmax €levées, 1I’écoulement devient gazeux un peu avant le turnaround (comportement de
Type II). Nous pensons que cet écart pourrait venir de ce que le volume de la phase
gazeuse serait plus sensible a la pression que dans le modéle, ce qui serait di a la présence
de vapeur.

Le modele gassy ne permet pas d’expliquer I’évacuation diphasique observée lors de la
dépressurisation apres le second pic pour nos essais blowdown. C’est donc la présence de
vapeur qui doit étre invoquée : la température du mélange réactionnel étant élevée, la
dépressurisation provoque un €cart a 1’équilibre liquide vapeur, ce qui entraine 1’¢bullition
du mélange et ainsi évacuation diphasique. L’évacuation diphasique lors de la

dépressurisation qui suit le second pic serait due essentiellement au phénomene
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d’¢ébullition. La présence gaz dissous qui se désorbent quand la pression baisse pourrait
¢galement contribuer a ce phénomeéne.
Pour résumer ce qui précede, nous pouvons dire que la confrontation entre le modele gassy et

I’observation nous enseigne que, pendant le second pic de pression,
1) I’écoulement a I’évent peut étre :

- durablement alterné entre gaz et diphasique

- diphasique (seulement si la réaction est suffisamment raide et/ou la pression faible)

- gazeux au turnaround (voire en permanence si la pression est élevée)

I en résulte qu’il est délicat de dimensionner systématiquement en supposant

I’écoulement gazeux, comme proposé par [Fauske, 2000].

2) la plus grande partie de la matiére évacuée aprés le second pic provient d’un
bouillonnement qui ne peut s’expliquer que par une cinétique de vaporisation (voire la

libération de gaz dissous).

Autant le modele gassy permet d’expliquer qualitativement une grande partie du
comportement observé autant il est erroné sur le plan quantitatif. Nous avons montré que
I’application des formules gassy dans le cas de notre systéme hybride non tempéré meéne a un
surdimensionnement « démesuré » (d’au moins 30 fois pour la formule Fauske monophasique
et d’au moins 250 fois pour la formule DIERS classique !) par rapport aux aires que nous
avons déterminées expérimentalement. Nous avons identifié plusieurs facteurs qui contribuent

au surdimensionnement :

- la masse évacuée ; contrairement a ce que nous nous attendions elle n’expliquerait, dans
notre cas, qu’un facteur 1,1 a 1,4.

- D’écart entre la vitesse maximale de production de gaz (+ vapeur) réelle et celle évaluée
dans le calorimetre adiabatique sous Pyap (facteur 3 environ). La présence de vapeur
diminue les températures atteintes, ce qui atténue les vitesses de réaction. Ce facteur peut
partiellement étre pris en compte et corrigé

- le ralentissement de la réaction di a I’épuisement des réactifs au moment du turnaround
(facteur 2 environ).

- D’évaluation du flux diphasique évacué surtout si I’essai présente une évacuation gaz au
turnaround (facteur 4 environ si écoulement gaz).

- enfin, et c’est de loin le principal facteur : le turnaround qui est gouverné par une égalité

de débit énergétique autant voire plus que par une égalité¢ de débit volumique.
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Une aire d’évent réaliste ne peut résulter que d’une approche dans laquelle le caractére

hybride au moment du second pic serait pris en compte.
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Perspectives

Les perspectives portent a la fois sur la maquette a 0,1 litre et sur la compréhension

améliorée du blowdown des systémes non tempérés.

Magqguette a 0,1 litre

- Nous avons signalé des faiblesses ou des limites technologiques (vieillissement de la ligne
de respiration, plages limitées de 1o, de A/V et de dP/dt). Ces faiblesses devraient pouvoir
étre résolues, ces limites repoussées. Certaines le sont déja par mon successeur.

- Dans le cas d’un systéme non tempéré, la température dans le réacteur a I’ouverture de
I’évent est indépendante de la pression a 1’ouverture (contrairement au cas des systémes
tempérés). Elle est controlée par 1’évent de respiration, auquel on attache généralement
une attention limitée. Une réflexion devrait étre menée pour déterminer de fagon plus
précise comment simuler cet évent (réaliser une soupape qui maintient la pression basse
jusqu’a une température fixée a I’avance ?)

- L’ajout d’une ligne d’évent introduit des fuites thermiques qui atténuent la violence de la
réaction. Peut étre certaines techniques permettraient-elles de limiter cet effet ou de
corriger les résultats obtenus ? Cela autoriserait 1’utilisation de la maquette dans des
conditions plus proches de 1’adiabatique ou avec des systemes générant plus de vapeur.

- Compléter la maquette par une mesure en temps réel du volume de gaz évacué permettra :

e d’approcher le « taux de vide » a a I’entrée de 1’évent. D’ou la possibilité peut-Etre
de confronter les modéles pour écoulements a I’évent (HEM...) et la réalitg,

e de fournir des informations pour dimensionner une installation en aval (quench,
scrubber, catch tank...). Cet ajout a déja été réalisé par mon successeur.

e La maquette a 0,1 litre a ét¢ validée en tant qu’outil de dimensionnement grace a
des essais ONU 10 litres avec HPOC 30%. Le méme type de confrontation, avec
d’autres systémes non tempérés (avec plus et avec moins de vapeur en particulier),

permettrait de conforter cette validation.

Compréhension du blowdown des systémes non tempérés

Un approfondissement de cette compréhension pourrait passer par une campagne
expérimentale du méme type que celle que nous avons réalisée avec HPOC 30%, mais avec
plusieurs autres systémes chimiques (différant en particulier par la quantit¢ de vapeur

générée). Une telle campagne permettrait :
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de vérifier le caractére général des conclusions que nous avons tirées ci-dessus a partir de
HPOC 30% (ou au contraire d’isoler celles qui sont spécifiques),

et en particulier de confirmer (ou pas) I’importance cruciale de la vapeur au turnaround,
méme pour des systémes non tempérés par ailleurs,

de comparer I’'importance relative des divers facteurs de surdimensionnement d’un
systeme a 1’autre, et d’essayer de comprendre ce qui gouverne cette importance relative,
de tenter de proposer une approche (une formule de dimensionnement ?) qui prenne en

compte I’influence de cette vapeur.
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Annexe.l Essais avec la maquette a 0,1 litre

L’origine des temps correspond a 1I’ouverture de la ligne d’évent.
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A/V évent

Réglage vanne

N T \Y de sécurité | pointeau ligne mo P max Tmax | Tow | Trmax At (dT/dt)max | (AP/dt)max | (AM/Mg)otale (AM/Mg)pmax
om
équivalent | de respiration
m’ m’ nombre de tour kg bar °C °C °C sec °C/s bar/s
I 167,7% 2,64 x10° 88,8x10° | 3,89 |273,0|214,8|271,2| 63,6 2,2 0,18 62,0% 45,6%
135x10° 3/8
J ] 80,0% 2,43 x107 105x107 6,08 |287,5]213,6283,5]| 69,0 4,0 0,49 61,7% 41,7%
K |52,7% | 110x10° 1/2 25,80 | 315,91219,91310,9 | 15,9 52,8 17,90 77,6% 0,00%
L 56,4x107 | 14,87 |302,9 | 226,9 | 298.4 | 22,6 21,0 5,71 48,8% 13,5%
46,4% | 125x10°
M 6,78 | 284,9 | 233,2|282,8 | 29,4 7,3 1,16 46,0% 20,1%
N |73,8% | 110x10° 24,03 | 316,7 | 218,51 309,2 | 19,2 39,8 12,83 53,3% 14,3%
3/8
O | 64,9% 79,0x10° | 3,62 |272,6 | 221,6 | 269,9 | 50,4 2,4 0,20 57,4% 34,8%
P |650%| 125x10° 2,04 |259,3]222,2]257,5]| 57,6 0,8 0,02 59,5% 43,0%
Q | 83,5% 101x107 4,20 [278,2217,3|274,0| 58,2 2,9 0,25 63,8% 44,3%

Essais HPOC 30% m/m avec la maquette a 0,1 litre : principales informations
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Annexe.ll Mesures calorimétriques realiscées a

I’INERIS

Annexe.Il.1 Calorimétre C80

» Mesure du Cp

Trois essais ont été effectués en calorimetre isotherme C80 avec le mélange réactionnel
30% de HPOC dans 2,2.4-trimethyl-1,3-pentanediol diisobutyrate. Les masses des
¢chantillons testés sont :
- C80-308:0,1133 mg
- C80-309:1,0083 g
- C80-310:2,0146 g
La programmation de température est la suivante :
- chauffage de 30°C a 40°C a 0,5 °C/min.
- palier de température a 40°C pendant 4 h
- chauffage de 40°C a 45°C a 0,5 °C/min. (calcul du Cp en chauffage)

- palier de température a 45°C pendant 4 h

- refroidissement de 45°C a 40°C a 0,5 °C/min (calcul du Cp en refroidissement)

- palier de température a 40°C pendant 4h

- refroidissement a 30°C

Pour mesurer le Cp, du mélange réactionnel 1’essai C80-308 sert de référence. Les flux
mesurés pour ’essai C80-308 (0,1133 g) sont soustraits a ceux mesurés pour les essais C80-
309 (1,0083 g) et C80-310 (2,0146 g).

Cela permet de déterminer le C, pour deux masses réactionnelles : 1,00835 g — 0,1133 g =
0,8950 g et 2,01463g - 0,1133 g=1,9013 g.

Le tableau et les figures ci-dessous montrent les valeurs de C, obtenues en chauffage et en

refroidissement pour ces deux masses réactionnelles.

On en déduit qu’avant la réaction de décomposition le mélange réactionnel a un C, moyen de

1,985 J/g/K.
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Masse de 1’échantillon
0,895 g 1,9013
Cp a42°C | En chauffage 1,87 1,84
(J/g/K) En refroidissement 2,10 2,13
moyen 1,985 1,985
Courbe résultant de la soustraction des signaux des essais C80-309 (1,0083 g)
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» Mise en évidence du caractére autocatalytique

La réaction de décomposition isotherme, a 128°C, d’une solution de 30% HPOC dans
2,2, 4-trimethyl-1,3-pentanediol diisobutyrate a été réalisée en calorimétre C80. La forme en
cloche de la courbe flux de chaleur = f(t) confirme que le systéme a un comportement

autocatalytique, comme observé dans la littérature (C.I1.1.1.2).

130
fffffffffffffffffffffffffffffffffffffffffff -+ 129,8
s 11296 _
S 11204 &
E {1202 2
s T129 @
s +1288 '3
° 11286 5
> —
T + 128,4
+ 128,2
: : : 128
40000 60000 80000 100000
Temps (s)
— Flux Partie 1 Flux Partie 2 Flux Partie 3

—=— Température Partie 1 Température Partie 2 Température Partie 3

229



Annexe.Il.2 DSC

Un essai de décomposition d’une solution de 30% HPOC dans 2,2.4-trimethyl-1,3-
pentanediol diisobutyrate a été réalis¢ en DSC. Une loi de chauffe de 2 K/min est appliquée.

L’enthalpie de réaction déduite de cet essai est de 548000 J/kg.

¢tat de 1I’échantillon : liquide
masse de I’échantillon (mg) : 8,92
creuset : Inox
couvercle : serti
joint : Ni

loi de chauffe (K/min) : 2
Energie (J/g) : -548

DSC n° 1225 Société : LEMD
,I,N.Eﬂlﬁ Hydroperoxyde de cuméne 30%
INERIS n° 0
0,9 ;
0,8 - Energie : -548 (J/g) |
0,7 - 3
0.6 - Loi de chauffe : 2 K/min |

Flux de chaleur (W/g)

effet endothermique / effet exothermique

0 50 100 150 200 250 300 350
Température (°C)
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Annexe.lllCalculs utilisés

Annexe.Ill.1 Calcul de &pgs réalisé en C.11.1.2.1

Un bilan matiére sur la phase gaz dans une petite tranche dz du réacteur permet

d’exprimer le débit de gaz produit par la réaction dans dz :

On obtient j, (flux volumique de gaz en haut du réacteur) en intégrant la relation précédente

sur la hauteur totale occupée par le mélange diphasique dont la surface supérieure est libre

(H):

(1-a)dz =m, Lo H (1 - Zpes )
Py

Il

S.

>
O e T

En reprenant les corrélations valables pour un systéme churn turbulent (A.IIl.2.2.2), nous

obtenons :
jgw = 2005
u, (l —CoUpes )
P — 20 s
’ ’ Py oe (1 —Co s )

En exprimant H=V/Ag et en prenant Cy=1,5, nous avons :

my Vo, (1 - arpes ) _ 20 s
Pyl Ag 11,50 b

Cette relation est équivalente a celle de Fauske [2005] :

V(l_gDES)pI Ve (dP] _ 20 u A

m, P \dt)  1-15ap,
V = volume du réacteur (m°), = masse volumique du liquide (kg m®)
m= masse de I’échantillon en ARSST (kg) Ag = section du réacteur (m?)
Prax : pression maximale au turnaround (psi) U, : vitesse terminale (m/s)
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(d—Pj = vitesse maximale de montée en pression dans le ARSST psi/s)

dt

V= volume de I’enceinte de confinement du ARSST (m’)

Annexe.Ill.2 Calcul de I’énergie d’activation

Nous avons exploité 1’essai en VSP2 cellule ouverte sous Pipitiale = 26 bar pour

déterminer une valeur approchée de 1’énergie d’activation de notre systéme.

La pente de la courbe In (dT/dt) = f (1/T) en début de réaction est égale a E4/R. [Leung, 2003]

Pour notre systéme : Ea = 118400 J/mole

In (dT1/dt) (°C/s)

-0,0025 -0,0023 -0,0021 -0,0019 -0,0017 -0,0015
-UT1 (K™Y
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Annexe.lV Caractérisation du systeme

réactionnel

Annexe.IV.1 Diagramme de décision du calorimetre VSP

[Leung, 2003]

rTest #1 Closed System |

Gassy or Hybrid |
Syslem

To Test #2
Check for tempering

Test #2 Open System

Total Pressure
Containment

Vapor System

Notes:
1 - Cooldown pressure greater than starting presaure by 30 psi or 2 bar.

2 - Simllar to COX chart, making sure pad gas has been sublracted from praesure data.

a- } /’ shows a decreasa In volatility relative fo expected vapor preesure.
A

JL98s033.COR 0-0-58
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{See Note 1)

dT/dt data

similar to Test #1

up 1o Tjing|
?

No

Ttinal < Trmay
in Test # 1
?

(See Note 2)

Yes
Gassy System Tempered System
® Hyhrid
® Vapor {see Nole 3)
JL8Bs035.COR 9-8-98
Notes:

1 - Control venlad_ pressure at relief set pressure.

2 - Test needs to be repeated, implying reaction is
sensitive to vapor or gas in the head space.

3 - Vapor system can be further validated by this tempering behavior.




Annexe.IV.2 Diagramme de décision du calorimetre

ARSST

Test #1
P=Pynp

Vapor System

Y.

Hybrid System

Test #2

Size Gassy
Puapr Pmaxt

Area
too Large
?

Finish

Subscript 1 - refers to Test #1

Test #2 Subscript 2 - refers to Test #2

Jig52133 CDA 2-28-85

Accompanying
Pressure Spike
During Excursion
7
(Note 3)

Sample
Mass Loss
> 1%
(Note 2)

Total pressure containment seems likely.
Confirm by estimating vapor-pressure curve
of sample mixture.

J1952135.COR 2-28-96
Note 2 - Sample mass loss detarmined by post-test weighing.

Note 3 - Pressure spike characterized by a sharp incraase in
containment pressure followed by a rapid decreass
due to vaper condensation.

Test #2

Nete 1 - Final Pressure measured upon cooldown.

Test #2
P = Pagt

Trmaxi >Tmax2
Tempering

Pset' T# at Tsal

x

Take Larger Area
of Vapor or Hybrid

JL952137.C0OR 2-28-85

Size Gassy
Puap: Praxz

Note: Use the larger
of the vent sizes from
Tests #1 and #2.

Size Hybrid
Pset ;51 at Tog "
l T=>0atTyy
Size Vapor in Test #2

Note 1 - AP as determined from final cooldown pressure.

Sample
Mass Loss
>1%

Sample does not boil,
Vapor Pressure < Pgg,
No Relief Required

Subscript 1 - refers to Test #1
Subscript 2 - refers to Tast #2

Determine P-T
Relation with Help
of Mixture Vapor
Pressure

Accompanying
Pressure Spike
During Excursion

Yes

Size Vapar at
Pse:_ Tyal Ty,

Note 3 - Temperature rise rate approaching zero where

the tempering lemperature

is less than max.
JLIS2139.COR 2-28-95

temperalure observed in test #1.
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Annexe.V Annexe 5 du « Manuel ONU

d’épreuves et criteres »

EXAMPLE OF A TEST METHOD FOR VENT SIZING

1. Introduction

This example of a method for vent sizing is used to determine the required emergency vent capacity to be fited
t a specific portable tank for a particular organic peroxide or self-reactive substance. The method is based on
experimental data which indicates that, for organic peroxide or self-reactive substance formulations, the ratio of
the minimum emergency vent area to the capacity of the tank is constant and can be determined using a reduced
scale tank with a 10 litre capacity. In the tests, the reduced scale tank is heated at rates equivalent to that given
by complete fire engulfment or, in the case of insulated portable tanks, the heat transfer through the insulation
with the assumption that 1% of the insulation is missing (see paragraphs 4.2.1.13.8 and 4.2.1.13.9 of the Model
Regulations). Others methods may be used provided that they adequately size the emergency relief device(s) on
a portable tank to vent all the material evolved during self-accelerating decomposition or a period of not less than
one hour of complete fire-engulfment.

Warning: The method does not take into account the possibility of initiation of deflagration. If this is a
possibility, particularly if initiation in the vapour phase can propagate to the liquid phase, then tests should be
performed which take this into account.

2% Apparatus and materials

The reduced scale tank consists of a stainless steel test vessel with a gross volume of 10 1. The top of the tank
is provided with either a | mm opening which simulates the pressure reliet valve (PRV) of the portable tank or
a real PRV of a diameter which is scaled using the vent area to vessel volume ratio. A second opening simulaies
the emergency vent opening and is closed by a bursting disk. The diameter of this vent opening can be varied
by using orifice plates with different apertures. The bursting pressure of the disk fixed to the 10 1 vessel should
be equal to the maximum rupture pressure of the bursting disks to be fitted to the portable tank. This pressure
should be lower than the test pressure of the portable tank involved. Usually, the bursting pressure is set at a level
that can cope with the pressures encountered during normal transport conditions such as hydrostatic pressure from
the liquid due to wrn over of the portable tank, slopping of the contents, etc. The minimum test pressure of the
portable tank should be 4.0 bar gauge (see paragraph 4.2.1.13.4 of the Model Regulations). A bursting disk set
pressure in the range 3.0 t 3.5 bar gauge is appropriate. For safety, the test vessel should also be provided with
an extra bursting disk (bursting pressure approximately 80% of the design pressure of the 10 I test vessel) with
a large opening for additional emergency venting of the test vessel in the event that the chosen orifice diameter
is too small.

The outer surface of the test vessel, below the liquid level, is provided with an electrical heating coil connected
to a constant power supply (proportional integral and ditterential control systems should not be used as the tank
contents should he heated at a constant rate independent of the heat being senerated by the organic peroxide).
The resistance of the heating coil should be such that, with the power available, the calculated heating rate (see
section 3) can be achieved. The whole vessel is insulated with rock wool.

The temperature inside the tank is measured by means of three thermocouples, two located in the liquid phase
(near the top and bottom) and one in the gas phase. Two thermocouples are used in the liquid phase o check the
homogeneity of the heating. The pressure is recorded by a pressure transducer(s) capable of recording slow and
fast changes of pressure. The test tank is illustrated in figure AS.1. Additional information may be obtained it
the tank is mounted in a tray designed to collect any solids or liquids ejected.

The tests should be performed at a test site with suitable safety distances. Alternatively, the test can be performed
in a bunker provided with sufficient ventilation and vent openings to prevent pressure build-up in it. Explosion-
proof electrical equipment should be used in such a bunker to minimise the risk of ignition. However, the tests
should be perforined on the assumption that the decomposition products will ignite.
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3. Calculation of the heating rate to be used in the test

If a portable tank is non-insulated, a heat load of the shell as given in 4.2.1.13.8 of the Model Regulations is
required. For an insulated tank, the Model Regulations require that the heat load to the shell be equivalent to the
heat transfer through the insulation plus the heat load 10 the shell on the assumption that 1% of the insulation is
missing.

The tollowing information on the portable tank and organic peroxide or self-reactive substance is needed for the
heating rate calculation:

F, = fraction of tank directly heated (1 if non-insulated, 0.01 if insulated) |-]
M, = 1ol mass of organic peroxide and diluent [kg]
K = heat conductivity of the insulation layer [W.m".K"]
L = thickness of insulation layer [m]
U = K/L= heat transfer coefficient [W.m? K]
A = wetted area of portable tank [m]
C, = specific heat of the organic peroxide or self-reactive substance formulation [J.kg'.K']
T temperature of organic peroxide or self-reactive substance formulation

at relieving conditions [K]

Heat input, q, (W), via indirectly exposed surface (insulated part) is calculated by equations (1) and (2):

g, = 70961 F(1-F)A"®

(n
where:
F = insulation factor;
F = 1 for non-insulated vessels, or
F=2 UOB -Td  for insulated vessels. )
47032

In the calculation of F a multiplication factor of 2 is introduced to take into account a 50% loss in insulation
efficiency in an incident.

Heat input, q, (W), via the directly exposed surface (non-insulated part) is calculated by equation (3):
q = 7091 F F, A°® 3)
where:

F = insulation factor = | (non-insulated)

The overall heating rate, dT/dt (K/min), due to fire engulfment is calculated by equation (4):

((f'r' * qif} m

M, C,

dTldr = (4)
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Example:

For a typical 20 m* insulated portable tank:

= = fraction of tank directly heated = 0.01
M, = total mass of organic peroxide and diluent = 16268 kg
K = heat conductivity of the insulation layer = 0.03l W. m". K"
L = thickness of the insulation layer - 0.075m
U = heat transfer coefficient = 0.4 W.m.K"
A = wetted area of portable tank = 40 m*
G = specific heat of the organic peroxide form. = 2000 J.kg' K"
] = temperature of peroxide at relieving conditions = 100 C
and

g = 70061 x 2 24X 9B~ 37 (| _g01) x 40" = 13533 W

! 47032
g, = 7091 x 1 x 0.0l x 40°% = 14611 W
dride - 13933 + WOLL o o _ 0052 Kmin!
16268 x 2000
4. Procedure

Fill the test vessel shell with the amount of organic peroxide required to give the same degree of fill (by volume
of the shell) as to be used in the portable tank (maximum degree of fill 90 %, by volume) and then install the
required orifice plate */and bursting disk. It is common practice to fit four 250 mm diameter bursting disks to
a 20 tonne portable tank. This corresponds to a test vessel orifice diameter of about 11 mm.

The vessel is heated at the desired rate by applying power to the heating coil. A higher than calculated heating
rate may be applied initially until a temperature 5 °C above the self-accelerating decomposition temperature (for
a 50 kg package) of the organic peroxide is reached. The calculated heating rate should be applied once this
temperature is reached. The temperature and pressure in the test vessel are recorded during the entire
experiment. After rupture of the bursting disk, the heating should be continued for approximately 30 minutes
more to be sure that all dangerous effects are measured. After the test, the vessel should not be approached until
the contents have cooled.

The diameter of the orifice should be varied (if necessary) until a suitable opening is determined at which the
maximum recorded pressure is not more than the test pressure of the portable tank. The step size used should
be related to the options available in practice for the portable tank, i.e larger vent sizes or more vents. The test
should be performed in duplicate with the minimum total vent area having sufficient capacity.

*/ It is recommended that-either small-scale vent experiments (100 - 200 ml scale) or experiments using a
very strong vessel (> 100 bar) be performed prior to the performance of the 10 [ vent test in order to obtain
information on the maximum pressure effect from the test substance and on the required orifice diameter to be used
in the first 10 [ scale vent rest.
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Figure A5.1: 10 LITRE VESSEL FOR VENTING TESTS
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