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Abstract—Ce travail concerne la modélisation des transferts couplés de chaleur et de mati¢re au sein d’un
milieu poreux réactif utilisé dans un réacteur solide/gaz a lit fixe. Ce modéle tient compte des résistances a
la diffusion de matiére par I'intermédiaire de la perméabilité effective du lit réactif et celles a la diffusion de
chaleur 4 travers deux paramétres: la conductivité¢ thermique effective du mélange réactionnel et le
coefficient d’échange thermique entre le solide et le gaz. Les équations du modele sont résolues par la
méthode des éléments finis. L’influence du coefficient d’échange thermique entre le solide et le gaz sur les
résultats de simulation a été étudiée. Des mesures expérimentales ont été utilisées pour valider notre modéle.
Le modéle proposé dans cette étude permet d’avoir exactement le débit du gaz quittant le réacteur et décrit
correctement le fonctionnement des réacteurs solide/gaz utilisés dans le domaine des pompes a chaleur
chimiques. © 1998 Published by Elsevier Science Ltd.

1. INTRODUCTION

L’utilisation des procédés de pompes a chaleur a sorp-
tion dans le domaine de la climatisation et de réfrigér-
ation permet une meilleure gestion et une maitrise de
I’énergie dans une large gamme de température et de
pression. Ces systémes utilisent la différence d’affinité
de deux corps sous différentes conditions de pression,
de température et de concentration. Le mécanisme mis
en jeu peut étre:

—J’absorption (affinité physique ou chimique entre
un gaz et un liquide) ;

—J’adsorption (affinité physique entre un gaz et un
solide) ;

—la réaction chimique (affinité chimique entre un
gaz et un solide).

Les machines utilisant le dernier mécanisme sont
appelées pompes a chaleur chimiques (P.A.C.C.).
Dans la mesure ou les réactions mises en jeu sont
choisies de maniére judicieuse, ces machines pré-
sentent plusieurs avantages par rapport aux machines
a absorption ou a adsorption :

—une monovariance du systéme, ce qui en facilite
le contrdle : la représentation dans le diagramme
de Clapeyron des conditions a 1’équilibre de la

réaction est une courbe unique, une droite dans
le domaine Log P = f(T™') si I'enthalpie de la
réaction est constante, alors que les conditions
d’équilibre des systemes divariants (absorption
et adsorption) sont représentées par des réseaux
d’isostéres correspondant aux variables tem-
pérature, pression et concentration ;

—une densité énergétique importante, ce qui con-
duit & un encombrement plus faible pour une
puissance donnée.

1.1. Principe du fonctionnement

Le procédé de base des P.A.C.C. est constitué d’un
réacteur solide/gaz, couplé avec un évaporateur et un
condenseur (Fig. 1a). Les équilibres mis en jeu dans
un tel systéme sont:

(S,7G s + AH, 2 (S, (= m)Gds +(mG).

1
(mG)e ? [mGl, +AH,.

Ces équilibres sont représentés par deux droites
dans le diagramme de Clapeyron (Fig. 1b). Le cycle
idéal de fonctionnement de la pompe a chaleur se
déroule en deux phases distinctes :

—phase de désorption-condensation (réacteur cou-
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NOMENCLATURE
A;, B;, C; paramétres de la conductivité Symboles grecs
Wm K] AH  variation d’enthalpie [J mol ']
B perméabilité [m?] AS  variation d’entropie {J mol~' K]
C, D, m, n paramétres de la cinétique At pas de temps [s]
C, chaleur massique [J kg™' K '] r frontiére du domaine
ds élément de surface [m?] & porosité
F vecteur second membre 0 variable nodale
fr flux (0] vecteur variables nodales
% terme source yi conductivité [Wm~' K]
h pas d’espace [m] u" viscosité dynamique du gaz [Pa s]
b, coefficient d’échange [Wm—* K '] p masse volumique [kg m ™)
[K]  matrice raideur ] fonction d’interpolation
] terme de génération massique \% opérateur nabla
[kgm™3s"] Q domaine de calcul.
[M] matrice masse
M  masse molaire de méthylamine
[kg mol™'] .
Neong nombre de mole de gaz condensé [mol] Indices s T
3 1 relatif 4 la premiére réaction
Ng tassement [mol m~’] X .
: d’absorption
P pression [bar] o -y s
. . 2 relatif & la deuxiéme réaction
Pc pression contrainte [bar] s .
: d’absorption
P, basse pression [bar] :
. abs  absorption
P, haute pression [bar] .
fy 2 1 con condensation
Q. débit [kgm2*s7] . .
. des  désorption
R constante des gaz parfaits . equilib
[J mol™' K 1] 4 edmiore
eva  évaporation
t temps [s]
R G gaz
T température [K] .
, . L liquide
Tc température contrainte [K] S solide
U fonction qui dépend de ’espace et du )
temps
v vitesse [m s™']
X coordonnée d’espace [m] Exposants
X taux d’avancement de la premiére e relatif & I’élément fini
réaction mes mesuré
Y taux d’avancement de la deuxiéme sim  simulé
réaction. t transposée de la matrice.

plé au condenseur) : c’est la phase haute pression
durant laquelle la quantité de chaleur AH, est
fournie au réacteur a la haute température Ty
par la source chaude et permet la dissociation
du solide réactif. Simultanément, la quantité de
chaleur AH, est délivrée par le systéme, au cours
de la condensation du gaz, a la température T,
et évacuée vers le milieu environnant.

phase d’évaporation—absorption (réacteur couplé
a I’évaporateur) : c’est la phase basse pression au
cours de laquelle la chaleur AH, est prélevée au
milieu froid, durant I’évaporation du liquide, a la
température basse T.,,. La quantité de chaleur
AH, est délivrée par le systéme a la température
T, lors de ’'absorption du gaz par le solide
réactif et évacuée vers le milieu ambiant.

1.2. Choix du couple solide/gaz

Les réactions réversibles mises en jeu dans les
pompes a chaleur chimiques sont non catalytiques et
sont abondamment citées dans la littérature. La plus
part des sels (halogénures, nitrates, chlorates, sulfates
d’alcalins et d’alcalino-terreux et métalliques...)
peuvent former des complexes, de par leur caractére
ionique, avec plusieurs gaz, dans la mesure ou leur
molécule présente un moment dipolaire (eau, alcools,
ammoniac, amines...). Enfin pour un sel et un gaz
donnés, il existe souvent plusieurs équilibres.

Dans le cadre de la production du froid, les prin-
cipaux couples solide/gaz utilisés sont le chlorure de
calcium/ammoniac CaCl,/NH; [1-7], le chlorure de
calcium/méthylamine CaCl,/CH;NH, [8-10], le chlo-
rure de strontium/ammoniac SrCl,/NH; [11, 12] et le
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Fig. 1. Pompes a chaleur a réaction chimique. (a) Schéma de base des P.A.C.C. (b) Cycle de fonctionnement
sur le diagramme de Clapeyron.

chlorure de lithium/méthylamine LiCl/CH;NH, [13,
14]. Le choix du couple de travail repose prin-
cipalement sur les conditions thermodynamiques qui
seront imposées au systéme pendant son fonction-
nement. En effet, c’est la position de la droite d’équi-
libre solide/gaz vis a vis de celle du gaz/liquide dans
le diagramme de Clapeyron qui imposera le choix
du couple. D’autres critéres de sélection interviennent
ensuite: la pression opératoire qui doit étre modérée
conformément aux exigences de sécurité, la puissance
du systéme, la stabilité chimique, la corrosion, la tox-
icité . . .

1.3. Choix du réacteur

Dans les procédés de pompes a chaleur chimiques, le
réacteur est 'organe le plus important de I'installation.
Une amélioration de quelques points du rendement
du réacteur se traduit par un abaissement notable des
colits d’investissement. En ce sens, on peut dire que le

réacteur est véritablement le coeur du procédé. Le
réacteur des P.A.C.C. est un contacteur solide/gaz
similaire aux réacteurs catalytiques ou aux colonnes
d’absorption. Ce réacteur assure deux fonctions :

—réaliser une réaction chimique la plus compléte
possible ;

—réaliser de bons transferts de chaleur et de mati-
ére.

En pratique, le réacteur doit étre de confection simple,
en particulier le remplissage par les réactifs doit étre
aisé. Le choix du type de réacteur (lit fixe, fluidisé,
mobile . . . ), des échangeurs (contact direct, solide en
suspension .. .) dépend de la qualité des transferts de
matiére et de chaleur dans le mélange réactionnel et
au contact avec les échangeurs. Ces échanges doivent
étre les plus importants possibles.

Les réacteurs a lit fluidisé ou a lit mobile présentent
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lavantage de ne nécessiter que de faibles surfaces
d’échange, et de faibles masses de réacteurs, toutefois,
Iattrition des réactifs, dont la masse volumique évolue
de maniére sensible avec I’'avancement de la réaction,
conduit & éviter ces types de réacteurs [15]. Ce sont
donc des réacteurs a lit fix> qui sont utilisés dans la
pratique. Les sels réactifs utilisés dans les réacteurs a
lit fixe sont des poudres avec une granulométrie de
I’ordre de 100 um. Les densités des complexes (S, nG)
et (S, (n—m)G) sont largement différentes. Durant
la premiére réaction d’absorption, le milieu réactif est
soumis a une expansion irréversible. Ceci conduit a
un milieu poreux consolidé dans lequel les transferts
de chaleur et de masse se font de maniére médiocre [16]
et qui limitent de maniére considérable la puissance du
systéme. La maitrise des réacteurs solide/gaz nécessite
donc, la connaissance des réactions chimiques et la
modélisation des transferts couplés de chaleur et de
masse en milieux poreux réactifs.

Dans cet article, nous étudions la transformation
chimique dans un milieu poreux 4 champ de tem-
pérature et de pression non uniformes. Nous allons
donc développer un modéle mathématique mono-
dimensionnel, capable de simuler correctement les
différents phénoménes ayant lieu dans un réacteur
solide/gaz d’une pompe a chaleur chimique. La rés-
olution du systéme d’équations régissant ces phén-
oménes sera faite par la méthode des éléments finis.
L’influence du coefficient d’échange de chaleur entre
le gaz et le solide sur les résultats de simulation sera
étudiée. Pour valider ce modéle, des résultats expéri-
mentaux seront comparés a ceux de la simulation.

2. PRESENTATION DU SYSTEME

Le systéme que nous allons modéliser est un réact-
eur solide/gas 4 lit fixe d’'une pompe a chaleur chi-
mique basée sur le couple CaCl,/CH,;NH,. Ce choix
permet d’une part le travail 4 des niveaux de tem-
pérature inférieurs 4 100°C au niveau de la source
chaude et conduit d’autre part a des pressions de
fonctionnement modérées qui ne nécessitent pas de
montages coliteux, ce systéme est destiné i la cli-
matisation [17]. Le mélange réactionnel est constitué
des produits réactifs sous un tassement Ny = 1542 mol
m~3, mélangés 4 un liant inerte, le graphex, dans une
proportion massique de 20%. Ce liant permet 'amé-
lioration des transferts de chaleur et de masse dans le
réacteur. Les réactions mises en jeu dans ce systéme
sont:

1
{CaCl,,6CH;NH, >s+AH,, 5 {CaCl,, (RI)

H;NH, )s+2(CH;NH,)g,

1
{CaCl,,4CH;NH; >s+AH,, < (CaCl,, (R2)

4CH;NH, )5+ 2(CH,;NH,)g,

R. MIR et al.

1
(CH;NH,)¢ _\2—\ [CH3NH,], +AH,. (R3)

Dans un domaine de température fixé, les variations
d’enthalpie AH,, et AH},, accompagnant les réactions
(R1) et (R2) sont considérées constantes et sont de 50
KJ/mole [18]. La variation d’enthalpie AH, accom-
pagnant le changement de phase de la méthylamine
est de 25.8 kJ/mole.

Dans ce travail, on s’intéresse uniquement 4 la
décomposition du sel, ¢’est & dire 4 la phase de désorp-
tion-condensation. Durant cette décomposition, le
réacteur solide/gaz est soumis d’une part a des con-
traintes de température T imposées par un échangeur
et d’autre part a des contraintes de pression P impo-
sées par le condenseur. Ces contraintes vont créer
un écart par rapport a I’equilibre qui va induire une
réaction de décomposition dans le systéme et par
conséquent la création d’un débit de gaz qui va circuler
du réacteur vers le condenseur. Ce systéme fonctionne
selon un protocole dit “fermé”, la désorption a lieu
en deux étapes: Le réacteur solide/gaz est d’abord
isolé du condenseur. La pression et la température
initiales dans le milieu réactionnel sont des conditions
d’équilibre. On éléve alors la température jusqu’a la
température contrainte T¢. Ensuite, pendant la deux-
iéme étape, le réacteur est mis en communication avec
le condenseur ce qui fait chuter la pression & P.. Rap-
pelons que le mélange réactionnel étudié posséde un
faible tassement, ce qui induit des écarts a I'équilibre
qui sont faibles. Cette condition permet de considérer
que durant P’étape de mise en température (réacteur
fermé), le milieu ne subit pas de transformation (réac-
tion).

En pratique, les réacteurs solide/gaz utilisés dans
les P.A.C.C., ont des formes simples (cylindrique ou
parallélipépédique). Ces réacteurs communiquent
avec l’extérieur via deux frontiéres I'; et I', (Fig. 2).
La premiére frontiére I') est soumise & la pression
contrainte P. imposée par le condenseur. La seconde
frontiére I', est soumise a la température contrainte
Tc imposée par I’échangeur de chaleur. De méme, la

Fig. 2. Schéma du milieu poreux réactif étudié.
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couche du lit de sel réactif située entre I'; et I'; est
souvent trés mince (de I'ordre de quelques centi-
métres). Par conséquent, les transferts de chaleur et
masse peuvent étre considérés monodimensionnels.
Cette hypothése simplificatrice a été vérifiée expér-
imentalement par Mazet [16] et Villa [17].

3. MODELISATION

Le milieu réactionnel étudié est un lit fixe poreux qui
subit une transformation chimique. Dans un milieu
poreux, les transferts de chaleur s’effectuent par con-
duction, convection et rayonnement. Leva et al. [19]
ont considéré les divers mécanismes de transfert de
chaleur dans un milieu poreux contenant un gaz. A
basses températures, les mécanismes de transfert de
chaleur par rayonnement peuvent étre négligés devant
les autres. Coyne et Prenger {20] ont retenu sept
mécanismes de transfert de chaleur dans un solide en
régime permanent et dans le cas d’une convection
forcée sans réaction chimique. Ces auteurs ont ensuite
établi des formules empiriques qui expriment des
coefficients thermiques en fonction du nombre de Rey-
nolds pour différentes porosités et diamétres des par-
ticules solides. Cependant, le développement des réac-
teurs solide/gaz nécessite la maitrise des transferts
couplés de chaleur et de matiére au sein des milieux
poreux réactifs en tenant compte de la transformation
chimique. Cette maitrise nécessite 1’élaboration de
modéles mathématiques capables de simuler cor-
rectement le comportement de ces réacteurs en con-
ditions réelles de fonctionnement. Cette simulation se
fait selon une approche globale [21, 22] ou fine [23~
25]. Par ailleurs, la majorité des études effectuées dans
ce cadre négligent la diffusion du gaz a travers le milieu
poreux et le transfert massique contréle uniquement
la cinétique chimique. Cependant la détermination des
profils de vitesse et de pression devrait se faire par le
biais de I’équation de continuité et de ’équation de
diffusion du gaz a travers le milieu poreux.

Pour décrire les transferts de chaleur et de matiére
dans le systéme considéré, nous distinguons la phase
solide (sels+ graphite) et la phase gazeuse. Le solide
est caractérisé en tout point et 4 chaque instant par
sa température Tg(x, #) et les avancements des deux
réactions notés X(x, #) et Y(x, 1), alors que le gaz est
caractérisé par sa température Tg(x, f), sa pression
P(x, 1) et son débit massique Q,.(x, 7). Le modéle de
simulation comportera donc une loi cinétique, un
bilan thermique, sur le solide et sur le gaz, un bilan
massique, une équation de conservation, une équation
d’état et une équation d’équilibre.

3.1. Loi de la cinétique

La mise en oeuvre d’un couple solide/gaz dans un
procédé de pompe a chaleur chimique nécessite la
connaissance des vitesses de réaction entre le solide et
le gaz. La détermination de ces vitesses passe par le
tracé des courbes iso-vitesses dans le diagramme pre-
ssion-température du couple étudié. Ce tracé nécessite
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de longues expériences qui se font sur des échantillons
de quelques milligrammes de mélange réactionnel en
s’intéressant uniquement & la cinétique chimique. Les
mesures de la cinétique en calorimétrie, ther-
mobalance, ATD et TGD sont effectuées dans des
conditions ol 'on peut s’affranchir des transferts de
chaleur et de matiére dans le milieu réactionnel. Cep-
endant, la cinétique des milieux hétérogénes dépend
de la transformation chimique proprement dite et des
transferts de chaleur et de masse. Plusieurs approches
permettent de caractériser la cinétique de ces réactions
en fonction des paramétres thermodynamiques et des
caractéristiques physiques qui définissent la structure
du milieu réactif. Pour les réactions non catalytiques,
deux approches sont adoptées :

—approche phénoménologique qui est basée sur un
modéle de connaissance décrivant les mécanismes
¢lémentaires dépendant des caractéristiques phy-
sico-chimiques du milieu.

—approche analogique qui est basée sur un modéle
de similitude de la réaction avec des processus
physico-chimiques simples et qui permettent de
décrire la cinétique d’une maniére globale.

Cette derniére approche est bien adaptée a la simu-
lation numérique.

Dans ce travail la modélisation de la cinétique est
faite par approche analogique. Celle-ci doit rendre
compte de ’ensemble des mécanismes élémentaires,
transfert de masse et réaction purement chimique, par
I'intermédiaire d’une loi globale. Cette modélisation
repose sur une analogie avec la cinétique des réactions
en milieux homogeénes en introduisant des pseudo-
ordres de réaction et un terme d’écart par rapport a
I'équilibre. Le milien étudié se décompose suivant
deux réactions successives d’avancements notés X et
Y, compris entre 0 et 1 chacun. La vitesse de réaction
est une fonction de I’état local du milieu et des avan-
cements XetY:

0X(x,

8D _ ok, m
oY(x, 1)
TEI)_gneen. o

Des expressions simples sont choisies pour ces
fonctions, donnant une loi semi-empirique pour la
vitesse locale de la réaction.

JSX)=(1—X)"™: m, est le pseudo-ordre de la 1%
réaction.

g(X, Y) =(1—Y)"X™ : la seconde réaction ne peut
démarrer qu’aprés la premiére.

K,(P,, T) et Ky(P, T) sont les vitesses spécifiques.
Ces termes sont croissants en fonctions de la tem-
pérature en cinétique homogene. Ils sont donnés par
le terme d’Arrhenius. Pour les réactions hétérogénes,
le terme d’Arrhenius est pondéré par un autre terme
exprimant I’écart par rapport a I’équilibre:
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K, (P, Ty=C,exp| — — — =11,
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T.qx et Teqy sont les températures d’équilibre.
Le modéle global de la cinétique est donné par :

8X(x, 1)
a

€)

K,(P,T) = C,exp

4

=G -X(x, )™

D, AH, [ 1 1 5
“"p[_ T(x, t)]{ R <Teqx‘ T(x,t)ﬂ’ ©

aY(x,0)
ot

D, [AH, [ 1 1
* exp [_ T(x, z)] [T (T_qy ” T(x, z))} ©

Le modéle choisi & deux lois fait intervenir sept
paramétres C,, C,, Dy, D,, m,, m, et n qui sont identifiés
[26] & partir des résultats expérimentaux par la
méthode de Powell [27]. Les valeurs de ces paramétres
sont regroupées dans le Tableau 1.

= Cy(1—Y(x, ))"X™(x, 1)

3.2. Equation de continuité
Dans un domaine , le bilan massique sur la phase
gazeuse en suivant le gaz dans son mouvement s’écrit :

dif sdeQ=J hdQ 0
t Q Q

ou m est la source de masse.
En tout point du domaine Q, ce bilan s’écrit :

0(epa)
ot

+V(pg V) = tit = 2NsM (a—){ + a—y> (8)
ot ot

pcV est la densité de flux de masse, on pose 0., = paV.
3.3. Equation de mouvement

Les équations du mouvement (bilan de la quantité
de mouvement sur la phase gazeuse) du gaz dans
les pores devraient étre celles de Navier—Stokes. Ces
équations posent un probléme du fait que la résolution
dans le cas d’un fluide incompressible et de viscosité
constante s’avére quasi-impossible lorsqu’il s’agit d’un
gaz réel. Il est habituel de lui substituer une loi phén-
oménologique d’un caractére semi-empirique, reliant

Tableau 1. Paramétres de la cinétique

n m nmy C, G D, (K) D,(K)

1.431 0.170 1.999 0.00624 0.00373 855 640

R. MIR et al.

le flux de matiére a la force qui est a I'origine de ce
flux : un gradient de pression.

En régime laminaire, la loi phénoménologique
régissant I’écoulement d’un fluide a travers un milieu
poreux est la loi de Darcy:

- B
V=——VP. 9
" )

V est la vitesse du fluide, B est la perméabilité du
milieu poreux, u est la viscosité dynamique du fluide
et VP est le gradient de pression.

Pour I’écoulement de gaz a travers un milieu
poreux, le coefficient B/u dépend de la pression. Dans
le cas ot le libre parcours moyen du gaz est négligeable
devant le diamétre moyen des pores, les chocs mol-
écule-molécule du gaz sont prépondérants par rapport
aux chocs molécule-paroi du pore. L’écoulement est
alors simplement visqueux et B/u est une fonction
linéaire de la pression. Les mesures de la perméabilité
des milieux poreux réactifs effectuées par Mauran [28]
ont permis de vérifier cette hypothése. Dans la suite
de ce travail nous exprimons la perméabilité du milieu
par une fonction B(X, Y) qui dépend des avancements
des deux réactions. Cette fonction peut étre pondérée
de fagon simple en tenant compte des perméabilités
des composants (CaCl,, 6CH,NH,+ graphex) et
(CaCl,, 2CH,;NH; + graphex) [28]. Cette perméabilité
est donnée par:

B(X,Y) = Bo+3(B,— Bs)(X+Y) (10)

avec B, =0.676 x107'2 m* est la perméabilité du

(CaCl,, 6CH;NH,+graphex) et B, = 1.87 x 107 m?
est la perméabilité du (CaCl, 2CH,NH, + graphex).

3.4. Egquation d’'état

On admet que le gaz vérifie I’équation des gaz
parfaits, I’équation d’état est exprimée de la fagon
suivante :

P RTg
pc Mg

an

ou Mg est la masse molaire du gaz.

L’utilisation de cette loi suppose aussi que la quant-
ité de gaz adsorbé sur les parois des pores est nég-
ligeable devant le nombre des molécules libres du gaz.

3.5. Expression du débit massique

A T'aide de I’équation d’état, on peut exprimer la
masse volumique du gaz. En joignant cette expression
a la loi d’écoulement déja établie, on obtient le débit
massique :

. . Mg B(X,Y)
= = — —_— P
Qm Pa 14 RTG U

vP.  (12)

En appliquant la divergence a I’équation (12) on
obtient I’équation suivante:

. <_M23(X, Y)

= 227 pyp). 1
V0. =V~ PV> 3)
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De I’équation (8) on tire I'expression de la diver-
gence de 0,

) ox v\ o
VQm=2NsMG( +—¥>— (epg)

FIR ot (14)

En égalisant les équations (13) et (14) on obtient
P’équation suivante :

0(EPG)+V< Ms BX,Y)

1 T RT: u

éX 0

3.6. Equations de conservation de I'énergie
3.6.1. Bilan thermique sur le solide. La variation de
Iénergie du solide est due principalement :

PVP)

—aux échanges conductifs solide—solide ;
—aux échanges convectifs avec le gaz;
—au terme source di 4 la réaction chimique.

Dans ces conditions le bilan énergétique sur le solide
s’écrit:

0T
ps(X; NCrs(X, Y)“aT = V(A(X, Y)VTy)

oxX 0
+h(Tg— TS)—2NS<AH“ 2 +AH,, 6_:/> (16)
La capacité calorifique pg(X, Y)Cps(X, Y) du mél-
ange peut étre pondérée de fagon simple en tenant
compte des capacités des composants du milieu. Cette
capacité est donnée par [23]:

ps(X, Y)Cos(X, ¥) = N[556.8— 157(X + Y)].

La conductivité thermique apparente A(X, Y) du
milieu réactionnel varie en fonction de la composition
du milieu. Pour que le modéle puisse décrire de man-
iére fidele le comportement du réacteur nous expri-
mons la conductivité A(X, Y) a partir de la relation
suivante :

MX,Y)=4,—-B,X-C,Y

ou les coefficients 4;, B, et C; sont identifiés [26] a
partir des résultats expérimentaux par la méthode de
Powell [27]. Les valeurs identifiées qui permettent
d’avoir le minimum d’écart entre la simulation et I’ex-
périence sont présentées sur le Tableau 2.

3.6.2. Bilan thermique sur le gaz. On néglige, dans
ce bilan énergétique sur le gaz, le travail de com-
pression et celui des forces de dissipation visqueuse.

Tableau 2. Paramétres de la conductivité thermique

A, B, C;

0.48 0.18 0.09
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La variation de 1'énergie du gaz est donc due prin-
cipalement :

—aux ¢échanges conductifs gaz-gaz;

——aux échanges convectifs avec le solide;

—a la variation de I’enthalpie accompagnant la cré-
ation du gaz par la réaction chimique.

Dans ces conditions le bilan énergétique sur la phase
gazeuse prend la forme suivante:

oT; o
£pcCre o + CpQuVTg = V(AsVTG)

X 0
+ l:hs +2NsMCpg (E + %{)](Ts —Tg). (17)
La porosité est estimée par 'expression suivant :

P (18)

Psolide

e=1—
p. est la densité effective du mélange réactionnel.

3.7. Egquation d’équilibre
Le systéme étudié étant monovariant, il existe donc
une relation a I’équilibre qui exprime la pression en
fonction de la température (relation de Clausius—Cla-

peyron):
AH AS

LogP=——ﬁ+ R

(19
3.8. Conditions initiales et aux limites

3.8.1. Conditions initiales. Initialement la tem-
pérature est uniforme dans le réacteur :

At=0,Ts=Tc et Tg=T¢.

La pression est uniforme :
P=P..
Les avancements sont nuls:

X=Y=0.

3.8.2. Conditions aux limites. Sur I’ =T}, la pre-
ssion est imposée par le condenseur P = P.. Cette
fronticre est supposée adiabatique VIg=0 et
VI =0.SurI” = I, la température est imposée par
I’échangeur Ts = Teet Tg = Tc. De ce coté le réacteur
est fermé 0, = 0.

4. RESOLUTION NUMERIQUE

Les milieux poreux réactifs utilisés dans les réac-
teurs solide/gaz des pompes a chaleur chimiques sont
de mauvais conducteurs de chaleur et de matiére. Ces
milieux sont alors les siéges de forts gradients de tem-
pérature, de concentration et de conversion [29]. Pour
réduire ces gradients, il faut garder une distance max-
imale milien poreux-échangeur faible. Le milieu
réactif a donc une épaisseur négligeable devant les
autres dimensions du réacteur. Dans les systémes a
géométrie simple (parallélipépedique ou cylindrique),
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les transferts de chaleur et de matiére sont alors mono-
dimensionnels.

Le modele de simulation fait intervenir des équa-
tions aux dérivées partielles non linéaires de la forme
suivante :

ou
xar +BVU = V(3VU) +f

WU =f"
U=Uc

Conditions initiales

sur I, (20)

sur I',

Pour résoudre numériquement ce systéme d’équa-
tions aux dérivées partielles nous utilisons la méthode
des éléments finis [30]. Le choix de cette méthode est
imposé par sa souplesse et par le fait qu’elle peut
s’adapter facilement & I’étude des géométries com-
plexes (réacteurs a ailettes ou a caloducs).

La méthode des éléments finis consiste a décom-
poser un probléme continu en un probléme discret
régi par un systéme linéaire facile 4 résoudre. Cette
approche exige que le domaine de calcul Q soit décom-
posé en un certain nombre d’éléments de dimension
finie. Le domaine de calcul Q est donc maillé en 40
segments €X° (Fig. 2).

On considére l'espace d’Hilbert H = L*(Q) des
fonctions de Q2 — R de carré mesurable muni de son
produit scalaire :

(D, ®,)> = J O,0,dQ
Q

et V un ensemble de fonctions test ¢ telles que:
eV ={DeH VOecH].

L’application de la méthode des éléments finis se
fait en plusieurs étapes: interpolation, formulation
variationnelle, assemblage et résolution.

4.1. Interpolation
L’interpolation est faite par des polynémes d’ordre
1:

05 (x) = —%—}—e et O5(x) =%+1—e

ou e est le numéro de I’élément fini.
La valeur de la fonction U en un point quelconque
appartenant a I’élément £ est estimée par:

65 2
U® =07, 0%) {(r} ='0°0° = } 67 (NDi(x)

@n

ou 65 et &5 sont les variables nodales.

4.2. Formulation variationnelle

En utilisant la méthode de Galerkin [31], la for-
mulation variationnelle du probléme s’écrit sur I’élé-
ment Q°:

R.MIR et al.

oU
J a—d>°d9+f AV U®* dQ
o Of o

=J VeVO)+/Y0de (22)
o
qui prend la forme suivante :

der
J o' O°P° dQ + J BV' O ®°0° dQ
o dt o

=J V(vV‘<D°)<I)°9°dQ+J RO dQ.  (23)
o .

Q
Par application de la formule de Green ’équation (23)

se raméne 4

dor
J i dQ+J BV D ®°6° dQ
e df o

+ j YV OVOE dQ
o

=J ffoe dF+J ffecdQ. (29)

1

Cette équation se raméne a :

ge
il 9 4 e = (1)

dr 25

avec [m]°, [k]° et {f}° sont respectivement la matrice
masse élémentaire, la matrice raideur élémentaire et le
vecteur second membre élémentaire. Ils sont définis
par:

~

my; = J o' OiP; dQ
o

A

ks, = J PV DIV dQ+J BV'DED: dQ. (26)
° [0\

f3 =J fﬂ¢;dn+J
\ Q°

r,

fraosdr

Aprées assemblage des termes élémentaires, le systéme
d’équations s’écrit :
de
(M5 +IKI© = {F} @
ou [M], [K] et {F} sont les matrices masse, raideur et
le vecteur second membre. ® désigne ’ensemble des
variables nodales.

La discrétisation dans le temps de ce systéme est
faite par la méthode de Cranck—Nicholson :

®l+At ___@l

1 t t+ At
K= 5 K110 +@ ¥+ {F).

(M] (28)
Quant aux équations de la cinétique (5 et 6), elles
sont résolues par une méthode explicite.
Du fait que toutes les équations du modéle sont

couplées et le systéme est fortement non linéaire, une
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méthode itérative du type prédiction-correction est
utilisée pour résoudre ce probléme.

5. RESULTATS

5.1. Influence du coefficient d’échange sur les résultats

Le coefficient d’échange volumique 4 entre le solide
et le gaz est un paramétre trés important, puisqu’il a
une influence notable sur I’écart entre la température
du solide et celle du gaz. Ce coefficient ne peut pas
&tre mesuré expérimentalement et son influence sur les
résultats ne peut se faire que par simulation. A titre
d’illustration, nous présentons sur la Fig. 3(a) I'év-
olution de cet écart dans le réacteur en fonction du
temps pour plusieurs valeurs de ;. Pour un A, donné,
’écart T — Ts augmente au cours du temps pour atte-
indre une valeur maximale et tend vers zéro en fin de
la réaction. L’existence des deux points d’inflexion sur
ces courbes est due au déroulement des deux réactions.
Nous présentons également sur la Fig. 3(b) I’écart
Ts~ Ts maximum en fonction du coefficient 4, pour
plusieurs couples de contraintes (P, T¢). Cette figure
montre que I'écart T — T dépend des contraintes de
température et de pression imposées au systéme. Cet
écart important remarqué pour les faibles valeurs de
h, est relié 4 la différence entre la température T et la
température d’équilibre correspondant a la pression
P (Tableau 3). En plus, I'écart maximum T;— T est
trés important pour les faibles valeurs de 4 et tend
vers une valeur asymptotique minimale lorsque le
coefficient A, devient important. En effet, pour les fai-

hs=10

Te-Ts (°C)

Temps (mn)

4
4 em—— Pc=1.85 bars, Te=63.8°C
h — Pe=1.15 bars, Tc=55.1°C

g 12 : ............ Pe=0.7 bars, Te=44.2°C
i 94 ------ Pc=1.85 bars, Tc=44.2°C
& 6]
© ] (b)
e,
[ BLEET PPN e ST LT EEEe P s
2 4 6 1
hs (W/K/md) Millisrs

Fig. 3. Evolution de I'écart T, — T entre la température du
gaz et celle solide: (a) en fonction du temps, (b) en fonction
de A..
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Tableau 3. Influence des contraintes (Pc, T¢) sur I'écart

To—Ts
PC (bars) TC (OC) TC - Teqx (PC) (TG_ TS)max
1.85 63.8 28 18
1.15 55.1 255 17
0.7 44.2 24.24 16
1.85 44.2 8.4 7

bles valeurs de 4,, ’échange de chaleur entre le solide
et le gaz est négligeable, c’est ainsi que la température
du gaz augmente de maniére considérable a cause de
sa faible inertie thermique. Par contre pour les fortes
valeurs de &, ’échange thermique entre le solide et le
gaz s’améliore et la température du gaz rejoint celle
du solide.

Notons enfin que sur une large gamme, le coefficient
h,n’a pas une grande influence, a partir d’une certaine
valeur limite, sur 'allure des températures et du taux
d’avancement global de la réaction. Dans le domaine
des pompes a chaleur chimiques I'écart T;— Ts est
souvent négligeable. Ceci est di au faible débit du gaz
a travers le milieu poreux qui posséde en général une
grande porosité. 1l est donc recommandé de choisir
une valeur de 4, qui répond a cette condition. Dans la
suite de ce travail, nous choisissons pour A, la valeur
1000 Wm—3K~".

5.2. Validation du modéle

Pour valider notre modéle, nous simulons le cas
d’un milieu poreux utilisé dans un réacteur cylindrique
(Fig. 4) identique 4 celui expérimenté par Mazet et al.
[32]. La comparaison va porter sur les grandeurs qui
sont accessibles expérimentalement 4 savoir la tem-
pérature du solide a des cotes et a des instants donnés
et le taux d’avancement global des deux réactions de
décomposition a plusieurs instants. Pour atteindre cet
objectif nous allons calculer cet avancement global
par intégration des taux d’avancements locaux :

. 1 ¥
X0 =25 ; (X(xi, 1))+ Y (x,,1,))

ou Np est le nombre de noeuds du maillage.

Notons aussi que les représentations graphiques
seront faites avec un changement d’origine (x—14
mm).

Sur les Figs. 5 et 6 sont présentées les évolutions
de la température du solide et 'avancement global
mesurés et simulés sous les contraintes Pc = 1.85 bars
et Tc = 336.8 K. D’une part, on remarque qu’en gén-
éral il y a un bon accord entre la simulation et I’ex-
périence. D’autre part, on note que la nature des pro-
fils de température est due au couplage entre la
cinétique de la réaction et les transferts de chaleur
et de matiére dans le sel. En effet, nous distinguons
plusieurs étapes dans cette transformation :

Au départ la réaction démarre effectivement sous
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Fig. 5. Evolution de la température du solide en fonction du

temps sous T = 63.8°C et P = 1.85 bars.

800 1000 1200

Avancements

800 1000 1200
Temps(mn)
Fig. 6. Evolution de 'avancement global de la réaction en

fonction du temps sous 7 = 63.8°C et P = 1.85 bars.

[} 200 400 600 800

Temps (mn)
Fig. 7. Evolution de la vitesse de réaction [(8X/d1) + (0 Y/d1)]
en fonction du temps.

1000

1200

des conditions thermodynamiques (P, T¢) éloignées
de I'équilibre. Au cours de cette transformation endo-
thermique, la consommation trés rapide de la chaleur
sensible du réacteur est due a la forte vitesse locale
des deux réactions [(0X/df) + (0Y/0r)] (Fig. 7) et aux
faibles transferts de chaleur et de matiére, ce phén-
omene entraine des chutes rapides des températures.
Au centre du réacteur la température du solide rejoint
celle d*équilibre T, x(P) de la réaction (R1).

Le couplage cinétique-transferts provoque ensuite
une adaptation de la température, en chaque point du
réacteur, entre T,,x(P) et Tc. Au centre du réacteur,
la température étant inférieure & la température
T.,v(P) de I'équilibre (R2), seule la réaction (R1) peut
avoir lieu au départ dans cette région. Cela conduit a
une nette distinction entre les deux réactions qui est
mise en évidence par I'existence de deux paliers sur la
Fig. 5.

A la périphérie du réacteur, de meilleurs transferts
de chaleur permettent le déroulement quasi-simultané
des deux réactions. L’évolution des températures est
donc croissante dans cette région.

En fin de réaction la vitesse de réaction devient trés
faible, les températures augmentent pour atteindre la
valeur T imposée par ’échangeur.

5.3. Analyse des résultats

Au dela de l'interprétation des profils de tempéra-
ture, les profils de vitesse et avancements X et Y per-
mettent de suivre la transformation du milieu poreux.
Ils sont présentés sur la Fig. 8. Le gradient de tem-
pérature maximum est de 28°C entre les extrémités du
réacteur au début (1 = 60 mn). Ce gradient diminue
avec le temps pour atteindre la valeur 0°C a t = 1200
mn. Les profils de vitesse (Fig. 8b) mettent en évidence
un pic de vitesse se déplagant de I’échangeur vers la
frontiére I';. 1l représente un front de pénétration ther-
mique et massique caractérisé par le fort gradient de
température (Fig. 8a) et le fort débit de gaz (Fig. 9).
Prés de la frontiére T, les températures tendent vers
la valeur d’équilibre. Au voisinage de I’échangeur, ces
températures tendent vers la valeur T¢.

Les profils d’avancements locaux (Figs 8c et 8d)
confirment I’étroite localisation de la réaction sur le
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Fig. 8. Profils dans le milieu poreux réactif: (a) de température, (b} de vitesse des deux réactions, (c) du
taux d’avancement de R1, (d) du taux d’avancement de R2.
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Fig. 9. Profils du débit du gaz a travers le milieu poreux.

front. En effet, loin de ’échangeur, la transformation
du milieu ne dépasse pas sa valeur atteinte grace a la
chaleur sensible, tant que le front est raide. Par contre
entre le front et '’échangeur, le milieu est pratiquement
transformé. Ces profils d’avancements mettent en évi-
dence Pexistence de forts gradients de conversion entre
les extrémités du milieu poreux réactif.

Cette étude montre qu’une faible couche de sel peut
présenter de forts gradients de température et de con-
version. L’influence de 1’épaisseur du lit de sel peut étre
caractérisée par le temps mis pour la transformation
totale du sel suivant la position. La Fig. 10 représente
ce temps en fonction de la position jusqu’a la con-

1200

1000

tewps (mn)

200 T v T T
0 20 40

X (mm)

Fig. 10. Evolution du temps nécessaire a la transformation
totale du réactif en fonction de I’espace.

version locale 1 pour les deux réactions. La pente de
cette courbe est nettement décroissante de I', vers I';.

La Fig. 11 présente ’évolution de la pression au
sein du milieu poreux réactif. Cette figure montre que
la pression atteint sa valeur maximale au début de la
réaction et tend vers la pression contrainte P imposée
au systéme. La remarque importante qu’on peut tirer
de ce résultat c’est que la pression est quasiuniforme
dans ce milieu étudié. Ceci est di au faible tassement
utilisé. Des mesures différentielles de pression entre
les extrémités du lit de sel effectuées par Mazet [10]
confirment cette conclusion.
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Fig. 12. Evolution du débit du gaz quittant la frontiére I'; en
fonction du temps.

Le débit du gaz quittant la frontiére I'; est présenté
sur la Fig. 12. Ce débit est considérable au début
de la réaction et devient négligeable a la fin de la
désorption. Dans le cas de 1’étude globale d’une
pompe a chaleur chimique, le débit du gaz quittant
le réacteur est lié au nombre de moles du fluide
frigorigene qui circule dans le condenseur et
I’évaporateur :

1
= Emes <L‘ Om(x =10,1) ds) de.

Le coefficient de performance de la machine dépend
de ce débit qui doit étre optimisé.

N, cond

6. CONCLUSION

Nous avons développé un modéle de simulation
pour I'étude des transferts couplés de chaleur et de
masse en milieux poreux réactifs en régime transitoire.
Ce modéle permet d’avoir les champs de température,
de pression et de concentration et décrit correctement
tous les phénoménes ayant lieu dans les réacteurs sol-
ide/gaz 4 lit fixe. Cette étude a permis d’une part, de
tester I'influence du coefficient d’échange thermique
volumique entre le gaz et le solide sur les résultats de
simulation et d’autre part, le calcul du débit de gaz
quittant le réacteur. Nous pensons que l'utilisation
des éléments finis rend notre modéle facilement adapt-

R. MIR et al.

able a P’étude des réacteurs 4 géométrie complexe
ayant un comportement bidimensionnel [33].

A la fin de ce travail, nous pouvons simuler le com-
portement d’'un réacteur solide/gaz en conditions
réelles de fonctionnement. Ce modéle établi, va étre
utilisé¢ pour ’étude et I'optimisation d’une pompe a
chaleur solaire.
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STUDY OF COUPLED HEAT AND MASS TRANSFER IN A NON-ISOTHERMAL AND NON-
ISOBARIC FIXED BED GAS/SOLID REACTOR

Abstract—This work concerns the modelling of coupled heat and mass transfer in a reacting porous
medium used in a fixed-bed gas/solid reactor. The model takes into account the resistances to mass
diffusion through the effective permeability of the reacting bed and the resistances to heat diffusion via two
parameters : the effective heat conductivity of reacting medium and the heat transfer coefficient between
the solid and the gas. The model equations are solved by the finite elements method. The influence of the
solid-gas heat transfer coefficient on the simulation results has been studied. Experimental results are used
to validate our model. The proposed model in this study allows one to have exactly the gas flow rate leaving
the reactor and correctly describes the behaviour of the gas/solid reactors used in chemical heat pumps

domain.



