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Résumeé :

Dans les fours de raffinerie, I'efficacité du transfert énergétique vers le pétrole brut avant sa distilla-
tion est altérée par la formation d'un composé carboné dans les tubes, appelé coke. Cela conduit a
I'augmentation des cofits de production et de maintenance, et exige une compréhension accrue ainsi
qu'un meilleur contrdle de ce phénomene. Cet encrassement est de type chimique et induit par les
fortes températures. Dans les fours de cette dimension, le transfert de chaleur s’effectue principale-
ment par rayonnement des produits de combustion. Le flux radiatif net sur les surfaces d’échange des
tubes dépend de la température de toutes les surfaces solides et a donc besoin d’étre prédit avec une
précision suffisante. La température sur les tubes est le résultat d'un équilibre entre le rayonnement
thermique et la conduction. Le comportement thermique de I’ensemble du systeme est un probléme
de couplage entre le rayonnement et la conduction.

Une méthodologie complete de couplage est exposée et validée de la maniére suivante.

Dans ce probléme, la flamme est décrite par un modele analytique axisymétrique avec chimie com-
plexe. Le couplage avec la conduction dans les tubes est réalisé par l'utilisation d’'une méthode aux
ordonnées discretes (DOM) avec un modele spectral de type bandes étroites pour le rayonnement
des gaz de combustion. Un bilan énergétique confirme que les transferts de chaleur sont dominés
par le rayonnement thermique. Un bon accord avec les mesures disponibles sur un four réel montre
que I'approche proposée est capable de prédire le rayonnement thermique.

Létape suivante consiste a coupler le calcul de la température du tube a une loi d’encrassement. Un
modele chimique simple est utilisé. Il est validé a I’aide d’'une expérience de laboratoire. La comparai-
son entre les températures obtenues avec la simulation et celles mesurées par des sondes thermiques
montre que la simulation est capable de capturer 1'évolution de la température dans le tube avec
précision.

Enfin, un modele d’encrassement pour la configuration réelle est trouvé puis appliqué dans une si-
mulation couplée compléte. Cette simulation montre un bon accord entre I'évolution de la tempéra-
ture sur site et dans la simulation. Une analyse plus poussée est réalisée sur les profils de température,
de flux radiatif et de dépot de coke et montre 'impact de ce dépot sur I'installation.

Mots clés: Transferts, rayonnement, conduction, combustion, dépot de coke, couplage, multi-physiques,
modélisation numériques, Méthodes aux Ordonnées Discretes (DOM)
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Abstract :

In industrial refinery furnaces, the efficiency of the thermal transfer to heat crude oil before distilla-
tion is often altered by coke deposition inside the process pipes. This leads to increased production
and maintenance costs, and requires better understanding and control. Crude oil fouling is a chemi-
cal reaction that is, at first order, thermally controlled. In such large furnaces, the predominant heat
transfer process is thermal radiation by the hot combustion products, which directly heats the pipes.
As radiation fluxes depend on temperature differences, the pipe surface temperature also plays an
important role and needs to be predicted with sufficient accuracy. This temperature results from the
energy balance between thermal radiation and conduction in the solid material of the pipe, meaning
that the thermal behavior of the whole system is a coupled radiation-conduction problem.

A comprehensive methodology for coupling is exposed and validated as follows.

In this work, the flame is described by an analytical model axisymmétrique with complex chemistry.
Coupling with conduction in the pipes is achieved by using a discrete ordinate method (DOM) to-
gether with narrow band spectral model for combustion gases radiation. Energy balance confirmed
that heat transfer is dominated by thermal radiation. Good agreement with available measurements
on a real furnace shows that this approach is able to predict the thermal radiation.

Next step, pipe temperature calculation is coupled with a law of fouling. A simple chemical model is
used. It is validated using a laboratory experiment. The comparison between the temperatures obtai-
ned with the simulation and those measured by thermal probes shows that the simulation is able to
capture the evolution of the temperature in the tube accurately.

Finally, the whole system, including radiation,conduction and deposition, is coupled. Results are
compared to the real furnace and show relatively good agreement in terms of external skin pipe tem-
perature prediction.

Keywords : Transfer, radiation, conduction, combustion, coking, fouling, coupling, discrete ordinates
method (DOM)
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Préambule

| Qu’est-ce que le pétrole ?

1. Origine du pétrole

Le terme pétrole vient du latin petra oleum qui signifie littéralement « huile de pierre ». C’est une huile
inflammable variant de la couleur jaune a la couleur noire. Elle est constituée d'une grande variété
d’hydrocarbures trouvés dans les strates sédimentaires de la terre.

Le pétrole provient a I'origine d’organismes microscopiques (animaux et végétaux). La matiére orga-
nique résiduelle s’est enrichie en carbone et en hydrogéne par un processus de décomposition. La
transformation de ces matériaux en pétrole est toujours en discussion. Deux théories émergent : la
premiére estime que le pétrole brut provient d'une accumulation de matiéres organiques depuis plus
de 500 millions d’années sous la crofite terrestre. La seconde suppose que le pétrole prend son ori-
gine dans les mers, du fait de la présence d’iode et de bromine. La transformation a partir de dépots
marins est due en partie a une décomposition anaérobique par les bactéries.

Les pétroles sont issus d'une transformation par des réactions réductrices de la matiére organique
en kérogéne! dans un milieu peu oxygéné et sous-pression. La transformation en hydrocarbures
commence vers une température de 60°C, ce qui correspond a un enfouissement de 1'ordre de 2000
metres. La vitesse de transformation augmente avec la température jusqu’a 100°C (3000m) puis, au-
dela de cette limite, diminue. Si I'enfouissement est supérieur a 4000m (soit plus de 150°C), il ne se
forme plus que du méthane. En tout état de cause, ces transformations sont tres lentes et nécessitent
plusieurs millions d’années.

Une fois formé, le pétrole est moins dense que la roche qui I'entoure, il peut donc migrer par effet
de la pression et par capillarité a travers les strates rocheuses. Des poches réservoirs, constituées de
roches imperméables, permettent de stopper I’ascension du pétrole et participent a sa concentration.
Ces pieges sont a I'origine de la plupart des réservoirs actuels de pétrole. Aujourd’hui, beaucoup de
réserves sont d’origine non marine, comme aux Etats-Unis dans le bassin de I'Utah.

D’autres évolutions chimiques sont possibles pour la formation du pétrole. Ainsi, les sables bitumi-
neux sont des pétroles ayant perdu en grande partie leurs éléments les plus volatils au cours du pro-
cessus de transformation. Aucune roche mere imperméable n’a pu stopper la migration de ces hydro-
carbures vers la surface. A la fin de leur migration, 'action des bactéries les transforme en bitumes.
Les deux plus importants gisements au monde de ce type se situent en Alberta (Canada) et dans le
bassin du fleuve d’Orénoque (Venezuela). De plus petits gisements de sables bitumineux existent

1. Du grec signifiant « qui engendre la cire ». C’est une substance intermédiaire entre la matiére organique et les com-
bustibles fossiles.

vii



viii Préambule

dans d’autres régions du monde.

Les pétroles sont par nature de composition tres différente selon leur histoire géologique. Ils sont
désignés du nom des champs dont ils ont été extraits.

La Figure 1 illustre les réserves prouvées de pétrole dans le monde en 2005. Les réserves les plus
importantes se situent dans la péninsule arabique avec 743 milliards de barils (31,0% de la production
totale). Le Vénézuéla et la Russie possedent également de grosses réserves avec 80 milliards de barils
chacun.
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FIGURE 1: Réserves prouvées de pétrole dans le monde en 2005 - Sources : BP Statitics; Questions internatio-
nales : La bataille de 'énergie (n°24 mars-avril 2007)

2. Composition des huiles lourdes

Les composés principaux du pétrole sont les hydrocarbures, molécules plus ou moins lourdes com-
posées d’atomes d’hydrogene et de carbone (on retrouve 1’origine organique du pétrole). Les hydro-
carbures sont dits saturés, lorsque la proportion d’hydrogene est suffisamment élevée pour que des
liaisons simples soient possibles entre chaque atome de carbone. Les hydrocarbures non saturés pos-
sedent des liaisons multiples entre les atomes de carbone.

Ces composés hydrocarbonés sont classés en plusieurs familles selon leurs propriétés. Le plus simple
des hydrocarbures est le méthane CHy, le seul a n’avoir qu’'un seul atome de carbone.
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Les grandes familles sont :

— les alcanes Fig. 2-(a),

- les alcénes (ou oléfines) Fig. 2-(b),

— les aromatiques Fig. 2-(c),

— les alcynes Fig. 2-(d).

La famille des alcanes est une famille d’hydrocarbures saturés. Les alcanes non cycliques possedent
une formule brute de la forme C,, Hy;,42, ol 1 est un entier naturel non nul. Les plus couramment
rencontrés sont le méthane CHj, le propane Cs; Hg et le butane C4Hjo. Dans cette famille, les sous-
familles sont les alcanes linéaires qui ne contiennent qu’'une seule chaine de carbone, les alcanes
ramifiés ot des atomes de carbone viennent s’ajouter a une chaine principale, les alcanes dits cy-
cliques qui forment un cycle fermé de carbones et enfin les paraffines qui sont des alcanes linéaires
possédant plus de 8 carbones (liquides de n = 8 a 19 et cires solides de n = 20 a 40).

A l'inverse, les alcénes, les alcynes, et les composés aromatiques sont des hydrocarbures insaturés.
Les alcenes possédent une double liaison covalente entre deux atomes de carbone et une formule
brute de la forme C,, H>,, pour les chaines carbonées linéaires. L'alceéne le plus simple est I'éthyléne
ou éthene C, Hy. Le terme « oléfine » est également employé pour qualifier ces molécules. Ils peuvent
également étre cycliques, linéaires ou ramifiés.

Les alcynes sont des hydrocarbures possédant une insaturation due a leur triple liaison carbone-
carbone. Quatre atomes d’hydrogéne manquent aux alcynes comparés a leur alcane homologue et
possedent la formule brute C, H,—» comme formule brute. IlIs sont présents, en faible quantité, dans
les pétroles et les gaz naturels.

Enfin, le pétrole contient de nombreuses molécules aromatiques. Ces molécules tirent leur nom du
fait qu’elles composent généralement les ardmes. Ce sont des composés chimiques qui contiennent
un systeme cyclique respectant larégle d’aromaticité de Hiickel [2], cC’est-a-dire qu'’ils possedent 4n+2
électrons délocalisables. En plus de ces composés carbonés, le pétrole contient de nombreux autres
éléments chimiques tels que les métaux (aluminium, fer, vanadium...), des produits soufrés ou acides.

H H H H q
| | | \ /
H-C—C—C—H c=cC
| | | / \
H H H H H

(a) Alcane : Propane (b) Alcéne : Ethyléne

I I H-C=C-H

(c) Aromatique : Benzéne (d) Alcyne : Acétyléne

FIGURE 2: Classification des hydrocarbures
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Il Raffinage et séparation des pétroles bruts

Avant la commercialisation des hydrocarbures, le procédé de raffinage permet de transformer le brut
en une palette de produits pétroliers répondant aux besoins des consommateurs et des industriels. 11
consiste en une série d’'opérations qui visent a améliorer les caractéristiques et la qualité du pétrole
brut.

100
mmm Distillats
Kérosenes
80 Essences
Gaz

60

% Poids

40

20

FIGURE 3: Rendement en coupes pétrolieres de trois familles de pétrole brut [3]

Le pétrole nécessite d’étre raffiné pour le transformer en produits finis adaptés a divers usages. Il
n’est pas possible de construire une chaudiére ou un moteur universel qui fonctionnerait avec tous
les types de brut et qui résisterait a la corrosion. Les différents composés contenus dans un pétrole
ne possedent pas nécessairement la méme température d’ébullition. Une famille de produits avec
des points d’ébullition comparables est appelée coupe pétroliere, définie alors par la gamme de tem-
pérature d’ébullition ou par le nombre d’atomes de carbone de ses composants. Certaines coupes
peuvent étre directement utilisées, tandis que d’autres nécessitent plus d’étapes de transformation
pour étre valorisées.

La Figure 3 montre le rendement de coupes pétrolieres gaz et essences (150-180°C), kérosénes (220 —
240°C) et distillats de trois pétroles. Le pétrole brut saharien peut potentiellement produire plus de
kéroséne qu'un brut « arabe léger » et qu'un brut « canadien lourd ».

La séparation des coupes pétroliéres se fait par distillation. Celle-ci est un processus dans lequel les
substances contenues dans un mélange sont séparées en fonction de leur volatilité. Cette séparation
peut étre effectuée soit par vaporisation d'un mélange liquide, soit par condensation d'un mélange
de vapeur. Dans la pratique, le liquide constitué de substances volatiles génere par chauffage de la
vapeur qui se sépare du mélange. Cette vapeur est ensuite condensée pour étre récupérée.

Une expérience de laboratoire simple illustre ce mécanisme en (Fig. 4). Un mélange de composants
a séparer est versé dans un ballon chauffé. Une colonne a fractionnement est surmontée d'un ther-
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mometre. La téte de cette colonne débouche sur un tube réfrigéré. Un contenant vient récupérer les
produits condensés a leur sortie.

Thermometre

Colonne = N

Distillat

Résidu

FIGURE 4: Schéma de principe du processus de distillation

Lorsque le liquide atteint I’ébullition, le composé le plus volatil se vaporise et la température indique
la température d’ébullition du produit. La vapeur condensée constitue un premier produit pur appelé
distillat. Le liquide restant continue a étre chauffé jusqu’a observer un changement de température en
téte de colonne, un second distillat est produit indiquant qu'un autre composé est vaporisé. Plusieurs
paliers de température sont ainsi observés. Chacun correspond a une gamme de produits. Le produit
restant dans le ballon en fin de distillation est appelé le résidu.

Ce principe de distillation est adapté dans le procédé de raffinerie de maniere a traiter le pétrole
brut de fagon continue. Avant d’entrer dans la colonne de distillation, le brut est chauffé dans un
four atmosphérique a une température d’environ 400°C qui vaporise les composés les plus légers.
Ce pétrole partiellement vaporisé est ensuite introduit en bas de la tour de distillation, également
appelée colonne de fractionnement (Fig. 5).

Dans ce cylindre d’environ 40m de haut, divers plateaux récupérent les substrats selon leur tempéra-
ture d’ébullition. Lintervalle de température d’ébullition est indiqué sur le schéma de la Fig. 5 pour
chaque coupe.

La tour de distillation sépare le brut en cinq coupes principales allant du plus léger « en téte » (tem-
pérature la plus faible) au plus lourd « en fond » de colonne (température la plus élevée) :

- gaz et essences,

— kérosenes,

— gazoles légers,

— gazoles moyens,
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Température

d’ébullition
150-180°C Gaz et essences
220-240°C Kérosenes

320°C Gazoles légers
330-350°C Gazoles moyens
Résidus atmosphériques
Brut

FIGURE 5: Schéma d’une colonne de fractionnement atmosphérique

— Résidu ATmosphérique (R.AT.).

Les premieres raffineries n'étaient formées que d’une unité de distillation atmosphérique. Diverses
unités viennent s’ajouter pour traiter le R.AT.. Un schéma d’ensemble d'une raffinerie actuelle est
représenté en Fig. 6. Le pétrole passe tout d’abord dans un dessaleur. Le dessalage élimine les sels
minéraux et '’eau pour réduire la corrosion des installations. Il atteint ensuite un four atmosphérique
et est séparé en coupes par distillation dans une colonne de distillation atmosphérique selon la mé-
thode décrite précédemment.
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En fond de tour de distillation atmosphérique, le résidu atmosphérique est envoyé dans un second
four de distillation sous vide (D.S.V.). Lopération de fractionnement dans une colonne de distillation
sous vide permet d’abaisser les températures de distillation. Le risque de dégradation thermique de
ces hydrocarbures, avec une température proche 400°C, est plus faible. Cette unité traite les R.AT. et
sépare (du plus léger au plus lourd) le gazole lourd, le distillat et le résidu sous vide (R.S.V.). La mise
sous vide facilite la séparation des résidus atmosphériques.

Du c6té de la téte de la colonne atmosphérique, les différents gaz et essences sont séparés en deux
selon la taille de leur chaine carbonée. Les composés les plus légers possédant de 1 a 10 carbones
(Cy — Cyp) sont de nouveaux séparés par distillation dite a deux produits. Le « débutaniseur » sépare
en deux les composés de moins de quatre carbones C4 du reste. Le « dééthaniseur » sépare les gaz
de moins de deux carbones C, du reste. Le « dépropaniseur » traite la séparation du propane C3 du
butane Cy. La colonne de séparation des essences traite 1’essence légere Cs — Cg de I'essence lourde
C7 — Cyp. Et enfin, le « déisopentaniseur » ségregue I'isopentane de I'essence légere.

Vient ensuite la conversion des excédents de produits intermédiaires en produits a fortes valeurs
ajoutées. Selon la nature du produit a raffiner, d’autres opérations, telles que le procédé de vapo-
craquage, fournissent des alcénes (éthyléne, propyléne), a partir d’alcanes légers. Ces alcénes sont
utilisés dans I'industrie des matieres plastiques (polyéthyléne, polypropyléne, etc.).

Ces étapes successives de fours et de tours de distillation, qui fractionnent le pétrole brut en divers
sous-produits de distillation, requieérent un apport d’'énergie thermique important. Cette énergie est
fournie par combustion dans les fours, puis transmise au fluide circulant a I'intérieur d'un réseau de
tubes généralement situés autour de la flamme et a la sortie du four (échangeurs). C’est cette partie
concernant I’apport d’énergie qui nous intéresse dans ce travail et la Section III détaille un four de
distillation sous vide D.S.V. qui traite des résidus issus de la distillation atmosphérique.

Il Les fours de raffinerie

Les fours a tubes sont largement utilisés dans les installations pétrolieres et pétrochimiques pour
la distillation du pétrole brut (atmosphérique et sous vide) et le préchauffage des stocks de pétrole,
ol le chauffage est effectué a des fins de vaporisation uniquement. Ces fours sont également utilisés
comme réacteurs, « visbreaker » (afin d’abaisser par chauffage la viscosité des résidus lourds), produc-
teurs d’oléfines, « réformeurs » pour ’hydrogene... Ces fours fonctionnent a basse température com-
paré aux fours utilisés dans la métallurgie, usines de céramique ou de ciment ol les gaz atteignent
1300-1500°C [4]. La production de chaleur d'un briileur varie de 0,5 a 105 MJ/hret la température des
gaz varie de 700 a 1200°C. Ces fours sont communément de géométrie cylindrique ou rectangulaire.

Ces fours sont constitués d'un réseau de tuyaux ou de tubes, d'un réfractaire, de brileurs, et des
éléments de structure. Du combustible gazeux ou liquide est briilé dans le four a’aide de brtleurs. La
chaleur générée par la combustion est transférée a une charge liquide ou vaporisée d’hydrocarbures
dansles tubes. Les fractions les plus 1égeéres en haut de colonne servent généralement de combustible.

Les transferts d’énergie se font principalement par rayonnement et par convection des gaz chauds
dans I'enceinte. La chaleur totale transférée a la charge d’hydrocarbures étant bien inférieure a la
chaleur générée par la combustion, 'excés d’énergie est collecté en sortie du four par un échangeur
convectif.
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Dans cette these, on étudie un four cylindrique implanté al'usine de raffinage de Feyzin pour le chauf-
fage du pétrole brutissu de la colonne de distillation atmosphérique (Fig. 7). Quatre briileurs centraux
permettent d’ajuster la puissance thermique souhaitée. Le réseau de tubes a charges, appelé « passe »,
est placé verticalement et a égale distance de ces briileurs. Le matériau de construction des tubes est
choisi en fonction de la composition du fluide environnant (air, hydrocarbures et gaz brtilés), ainsi
que de la température et de la pression du point de fonctionnement. Les alliages d’acier a base de
chrome et de nickel sont principalement utilisés [4]. En effet, le chrome résiste a la corrosion par les
sulfures d’hydrogene et le nickel permet d’augmenter la résistance des matériaux soumis a de fortes
températures.

Ces tubes sont entourés d’'une charpente métallique, appelée « casing », qui constitue I'enceinte du
four. La surface des parois intérieures du four est recouverte d'un revétement réfractaire afin de
rayonner la chaleur produite par combustion et de protéger la charpente.

Gaz briilés

L/ Cheminée

Entrée R.AT.
Zone de convection?

Sortie R.AT. vaporisé

Zone de rayonnementj

Tubes verticaux

Brileurs

FIGURE 7: Schéma d’un four cylindrique

La récupération de chaleur des fumées se poursuit dans la zone de convection en aval de la zone de
rayonnement, a 'aide d'un faisceau de tubes. Dans cette section, le pétrole brut est chauffé par les
gaz chauds issus de la section rayonnante. Le pétrole brut circule dans un réseau de tubes placé soit
en co-courant soit en contre-courant par rapport aux gaz. Les tubes sont généralement de diametre
plus petit que dans la zone de rayonnement. Les surfaces extérieures des tubes sont étendues pour
promouvoir le transfert de chaleur par convection. Cette zone est concue comme un échangeur de
chaleur classique.

Les fumées, apres refroidissement, sont rejetées dans I’atmospheére par I'intermédiaire de la chemi-
née. Les gaz de combustion contiennent du dioxyde de carbone, du monoxyde de carbone, monoxyde
de soufre, vapeur d’eau, hydrocarbures imbrilés, azote, oxygene...

Les gaz et le pétrole brut circulent a contre-courant : le pétrole traverse d’abord le faisceau de tubes
de la zone de convection avant d’étre introduit dans la zone de rayonnement o il circule dans un
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serpentin de 80 tubes périphériques (4 passes) pour y étre partiellement vaporisé. Des tubes en acier
sont utilisés pour les opérations de chauffage nominal normal avec des diametres d’alésage variant
de 50,8 a 254mm (2 a 10 pouces).

Les briileurs placés dans ce four sont des briileurs a gaz et fonctionnent en régime non prémélangé.
L'air utilisé est en exces (régime pauvre), préchauffé et aspiré de I'extérieur sous 'effet du mouvement
ascendant des gaz.

IV Phénomenes d’encrassement

Lencrassement est un phénomene qui se produit avec ou sans gradient de température dans un
grand nombre de processus naturels, domestiques et industriels. Quelques exemples sont I’obstruc-
tion des vaisseaux sanguins par le cholestérol, la catalyse de ’hydrogene, les fluides dans les conduites
des échangeurs de chaleur.

1. Une accumulation de solide indésirable

Lencrassement se définit comme 'accumulation de solide indésirable sur une surface. Divers en-
crassements existent. Ils peuvent étre cristallins, a base de matiere biologique, la conséquence de
réactions chimiques, des produits de corrosion, ou des particules de matiéres. Le caractere du dépot
dépend de la composition du fluide, de son état (liquide ou gazeux) et du type de surface de transfert
(métallique, plastique...).

Dans les échangeurs de chaleur, tels que les fours des raffineries, un certain nombre de réactions
chimiques produisent sous I'effet de la chaleur des composés carbonés solides qui viennent se dépo-
ser sur la surface interne des tubes. Ils représentent une résistance au transfert de chaleur qui altére
I'efficacité des transferts dans les fours.

La Figure 8 montre une photographie de la couche de carbone solide déposé par le pétrole chauffé
dans les tubes d'un four de raffinerie. Une couche noire et épaisse de coke? se forme sur la paroi
intérieure des tubes.

11 en résulte un probléme de fonctionnement chronique grave dont les sanctions sont économiques
et environnementales. Les aspects économiques sont dus a une sous-utilisation des installations en
raison de chutes de pression accrues, de la diminution du transfert de chaleur et d’augmentation des
colits de maintenance avec des temps d’arrét significatifs. L'aspect environnemental est lui directe-
ment lié a la consommation d’énergie supplémentaire nécessaire pour compenser la perte d’effica-
cité. Toute réduction de ces cofits est une contribution bienvenue a la rentabilité et a une gestion plus
efficace de I'énergie.

Ce phénomene prédomine dans de nombreuses applications de I'industrie du procédé ou une quan-
tité importante de chaleur dégagée par combustion doit étre transférée a travers les échangeurs et ol
les fluides sont donc soumis a de fortes températures. De maniere non exhaustive, I’encrassement est
trés présent dans :

- la pétrochimie,

2. Solide composé majoritairement de matiére carbonée
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FIGURE 8: Dépot de coke dans un tube de four de raffinerie

— leraffinage du pétrole,

- la pyrolyse (craquage thermique) en phase vapeur,
— lerefroidissement des gaz et des huiles,

- la polymérisation de monomeres.

Le pétrole est un composé complexe qui sous I'effet de la chaleur se décompose via un certain nombre
de réactions chimiques. Ces réactions conduisent a la production de matiéres carbonées solides en-
crassant les surfaces de transfert de I'énergie. Cet encrassement induit une résistance aux transferts
d’énergie qui réduit la performance du four et oblige a un nettoyage systématique de I'équipement
pour restaurer ses performances. Ce processus est trés cher et il convient de réduire la fréquence de
nettoyage pour minimiser son cott.

2. Colits

La conséquence de l'encrassement est une pénalité économique majeure due a une hausse de la
consommation d’énergie et a une augmentation des cotits de maintenance [5].

Dans de nombreux cas, le dép6t est épais et rugueux, et en plus d’opposer une résistance thermique,
il augmente la chute de pression dans le systeme. Cette chute de pression peut dans certains cas
devenir la cause majeure de la perte d’efficacité de I'installation.

Plusieurs études tentent d’estimer le cofit lié directement et indirectement a 'encrassement. Le ta-
bleau 1 résume les ordres de grandeur observés en France, au Royaume-Uni, aux Etats-Unis, dans la
Communauté Economique Européenne (C.E.E.) et en Chine a diverses périodes.

Lordre de grandeur pour chacune de ces zones est considérable. Le cofit annuel global de 'encras-
sement dans cette industrie correspond a environ 0,3% du produit brut en 1979 au Royaume-Uni[7].
Létude conclut sur une estimation de 4,68 milliards de dollars en 2006 pour la Chine (0,169% du PIB).
Lordre de grandeur peut étre comparé aux dizaines de milliards de dollars liés a I’encrassement aux
Ftats-Unis en 1981. Pour 'ensemble de la C.E.E., la part de I'encrassement des échangeurs de chaleur
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France (1991) [6] 10 x 109FRF 1,5 x 10%€
Royaume Unis (1985) [7] 300 —500 x 10%¢

Etats-Unis (1981) [8] 8-10x10%% 4,8-6x 10%€
C.E.E.(1993) [9] 10x 10 E.C.U.2 10x10%¢€
Chine (2006) [10] 4,68 x10°$ 3,34 x 109 €

! Communauté Economique Européenne
2 European Currency Unit

TABLE 1: Cotits estimés liés au probleme d’encrassement évalués sur
une année pour divers pays

correspond de 20 a 30% du cott de I'énergie [9].

Une étude poussée a été réalisée pour les Etats-Unis [11]. Un ordre de grandeur typique a été donné
proche de 107$ par an pour une raffinerie traitant autour de 10° barils US (N.D.T. barrels) de pétrole
brut par jour. Sile prix du baril cotite 100$, I’équivalent d'une journée de production est perdu chaque
année dans cette raffinerie.

Au vu de ces données brutes, toute réduction de ces cofts est une contribution bienvenue a la renta-
bilité et a une gestion plus efficace de I'énergie.

Les pertes d’énergie dues a la diminution de l'efficacité thermique et aux chutes de pression sont
évaluées des la conception d'un nouveau four de raffinerie. Linstallation doit étre surdimensionnée
pour éviter ces pénalités de fonctionnement [12] qui implique des dépenses supplémentaires (main-
tenance, nettoyage, et utilisation de produits anti-encrassements). Dans les cas les plus séveres, un
arrét de production est nécessaire pour procéder au nettoyage afin de revenir a une efficacité plus
importante des installations.

Les facteurs contribuant a 'augmentation des cotts d’exploitation par les dép6ts indésirables sur les
surfaces des échangeurs de chaleur sont regroupés en quatre classes [13] :

augmentation des cofits d’investissement initial,
cofits additionnels liés a la gestion de I'encrassement,
perte seche de production,

cofits d’amélioration des installations.

2.1 Augmentation des colits a I'investissement

Lachat de four ou d’échangeurs de chaleur doit prendre en compte a priori'’encrassement, en sur-
dimensionnant les surfaces d’échanges, ce qui augmente évidemment l'investissement. Il convient
également de prévoir des dispositifs techniques pour le nettoyage « hors ligne » des installations sus-
ceptibles de souffrir d’encrassement plus sévere. Des travaux pour faciliter 'acceés peuvent étre né-
cessaires pour un éventuel nettoyage. Un surdimentionnement des pompes peut étre également en-
visagé.

Une mauvaise évaluation de I'encrassement peut engendrer rapidement un surdimentionnement de
I'installation et induire un investissement élevé, ou un sous investissement qui entraine un mauvais
fonctionnement de I'installation.
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2.2 Augmentation des colts d’exploitation

Toute réduction deI'efficacité d'un four de raffinerie doit étre compensée. Sila chaleur de combustion
n’est pas récupérée, le déficit devra étre compensé par une augmentation de la chaleur disponible,
c’est-a-dire de la consommation de combustibles. Dans d’autres procédés, il est nécessaire d’élever
la température du fluide pour faciliter une réaction chimique ciblée, par exemple dans les opérations
d’hydrocraquage dont le but est]’obtention de produits a faible poids moléculaire a partir de produits
plus lourd.

D’autres problémes peuvent diminuer I'efficacité du systeme. Par exemple, si la température d’ali-
mentation d’un réacteur chimique est trop faible, le rendement du réacteur peut étre réduit. La qua-
lité du produit est altérée et des traitements supplémentaires sont nécessaires pour récupérer un
niveau de qualité satisfaisant.

La présence de dépots sur la surface des échangeurs de chaleur augmente les pertes de charge. En
conséquence pour un débit donné la vitesse débitante augmente. De maniere approximative, la perte
de charge AP estliée a la vitesse débitante u par:

AP x u? (1)

Lencrassement habituellement rugueux en comparaison avec les surfaces propres des tubes de I’échan-
geur, augmente le frottement est donc la perte de charge. Pour compenser ces pertes de charge, la
puissance délivrée par les pompes doit étre augmentée. De plus, la pression d’entrée plus élevée peut
provoquer une défaillance des structures et impose une charge plus lourde sur la pompe associée. La
fatigue imposée aux tubes peut entrainer, sinon des cofits de fonctionnement supplémentaires, des
conditions dangereuses, comme des fuites de matiéres inflammables ou toxiques.

2.3 Pertes de production

Laugmentation des cofits de production est également liée au nettoyage régulier de I'’échangeur. Les
interruptions de production peuvent étre planifiées pour étre réduites au minimum. Cela constitue
inévitablement une perte de production, car I'arrét du four impacte fortement la marche globale du
site.

La bonne connaissance des problémes d’encrassement potentiels d'un dispositif des le stade de la
conception permet d’obtenir un cycle de nettoyage optimal. Un compromis doit étre trouvé entre le
temps de production perdu et la perte due a la chute du rendement.

2.4 Colit des mesures correctives

Lutilisation d’additifs pour éliminer ou réduire les effets de I’encrassement a déja été mentionnée.
Un exemple de l'efficacité d'un agent antisalissure sur le préchauffage d’'une unité de distillation de
pétrole brut a été décrit dans [11]. L'atténuation est considérable, mais exige de grandes quantités
de produits chimiques de nettoyage et des mesures de sécurité liées a l'utilisation de ces produits
toxiques.

Si le probléme d’encrassement ne peut étre soulagé par l'utilisation d’additifs, il peut étre néces-
saire d’apporter des modifications a I'usine. Les modifications doivent par exemple permettre un
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nettoyage plus efficace des lignes de production. L'investissement est considérable, il convient d’éva-
luer le gain obtenu apres ces modifications.

3. Un probleme croissant

Les cofits d’approvisionnement en pétrole ont longtemps varié au cours des derniéres décennies. A
la fin des années 80 et au début des années 90, les entreprises pétrolieres se sont vues contraintes a
rationaliser leurs processus de production pour répondre a la hausse globale des prix mondiaux du
pétrole du début des années 1980.

En particulier, les industries pétrolieres ont da diversifier leurs sources d’approvisionnement et s’obli-
ger a adopter des méthodes de production plus viables et plus économiques. Parmi ces nouvelles
sources d’approvisionnement, les sables bitumineux, forme semi-solide de pétrole brut, de sable,
d’argile minérale et de I'eau. IlIs sont devenus compétitifs comparés a d’autres sources d’approvision-
nement tel que les pétroles « offshore ».

Lexemple de la politique énergétique du Canada reflete cette tendance a chercher des sources d’ap-
provisionnement non conventionnelles. Selon le rapport annuel du ministere de 'Energie du Canada,
1,61 millions de barils US provenant des sables bitumineux ont été extraits chaque jour en 2010. La
production actuelle du Canada a quadruplé par rapport a 1990 [14] et devrait doubler jusqu’a 2015
atteignant 2,7 millions de barils par jour [15]. A titre de comparaison, les producteurs de 'OPEP3
produisent 35 millions de barils.

Ces réserves placent ainsi le Canada au deuxiéme rang derriere ’Arabie Saoudite dans le classement
mondial des réserves de pétrole brut par pays [15]. Ces deux constats montrent I'intérét croissant que
I'industrie pétroliére accorde a ces « nouvelles » ressources naturelles.

La production de produit raffiné va donc utiliser des produits bruts de plus en plus lourds, présentant
une propension a produire un dépot solide plus important [14].

Ainsi, 'amélioration de l'efficacité des fours actuels se conjugue a la nécessité d’anticiper les nou-
veaux besoins. Améliorer les connaissances en matiere de dépot sur les surfaces de transfert dans les
fours de raffineries est une étape importante pour mieux controler ce processus et fait partie de la
stratégie d’adaptation aux ressources futures.

V  Objectifs de la these

Lencrassement des tubes des fours de raffineries est un probléme complexe. La combustion produit
des gaz rayonnants a haute température. Linhomogénéité de température créée dans I'enceinte est
a l'origine des transferts thermiques par rayonnement, convection et conduction. Une fois transfé-
rée aux tubes, cette chaleur dégagée par la combustion, vient chauffer une charge de pétrole brut et
provoque sa décomposition thermique. Des particules de carbones solides viennent se déposer a la
surface et bloquent le transfert de chaleur. Un couplage entre la production de dépot et le chauffage
par combustion s’établit.

3. Organisation des pays exportateurs de pétrole : Arabie saoudite, Iran, Irak, Koweit, Venezuela, Qatar, Libye, Emirats
arabes unis, Algérie, Nigeria, Equateur et Angola.
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Lobjectif du travail présenté ici est de comprendre les mécanismes qui contrdlent la température du
fluide, et le dépot de coke qui en résulte, et d’élaborer une stratégie de couplage pour les prédire.
Cet objectif passe par la compréhension des transferts d’énergie de la flamme vers les tubes dans
un four de raffinerie. La discussion porte sur la maniére de modéliser ces transferts et leur interac-
tion. L'originalité de ce travail est de proposer une démarche pratique pour la prédiction de ces trois
phénomeénes.

Cette démarche se fait en trois étapes. En prévision du couplage, il convient d’abord d’évaluer la
contribution de chaque mode de transfert d’énergie entre la flamme et les tubes. Un premier objectif
est d’accéder a la température de surface des tubes et a la répartition des flux dans le four. Ces deux
informations sont essentielles pour I'optimisation des transferts et la compréhension du phénomene
de dépot.

Le deuxieme objectif est d’accéder a la connaissance des parametres d’influence de I’encrassement.
Les lois de description du phénomene physico-chimique s’affranchiront de la complexité chimique
des mélanges encrassant en se basant sur des données aisément accessibles dans les systemes pra-
tiques (débit, températures de parois, température de la charge...). Le couplage thermique entre la
température de paroi des tubes et 'encrassement doit également étre étudié.

La troisieme étape, objectif final, est de prédire I'encrassement dans un four de raffinerie, en com-
binant les outils de calcul couplés et de cokage et en les appliquant a 'ensemble de l'installation.
Laccession a des informations telles que les points chauds provoqués par un amas de coke ou la
répartition des flux sur les surfaces permet de comprendre et d’évaluer le couplage thermique et 'en-
crassement dans un four de raffinerie.

VI Organisation du manuscrit

Ce manuscrit de These s’articule autour de deux parties organisées de la fagon suivante :

Une premiere partie (Part. I) s'intéresse aux mécanismes fondamentaux intervenant dans les phéno-
menes de dépot. Elle présente les concepts et définitions touchant les trois grands domaines d’études
abordés : formation de dépot, combustion et transferts thermiques (conduction, convection et rayon-
nement).

Le chapitre 1 expose une synthese de la littérature sur les phénomeénes de dépo6t rencontrés dans
I'industrie des procédés. Une description plus détaillée du phénomene d’encrassement dans les fours
etde sa dépendance a la température et a la vitesse du fluide traité est ensuite proposée. Cette analyse
amene a I'exposition des principaux modéles développés dans la littérature. Enfin, une section est
dédiée aux techniques utilisées pour mesurer ce dépodt dans des conditions de laboratoire ou sur site.

Dans le chapitre 2, les concepts utilisés pour décrire la combustion dans un four sont passés en revue.
Une approche originale pour la modélisation de la flamme par un modéle analytique est présentée.

Le chapitre 3 décrit les transferts de chaleur dans le four. L'analyse des trois modes de transfert de
chaleur (conduction, convection, rayonnement) est exposée. Les différents modeles utilisés sont ex-
posés.

Le couplage thermique-dépot fait 'objet de la seconde partie (Part. II). Ce couplage est scindé en
deux problémes :



xXxii Préambule

Chap. 4 &5 Chap. 4 &6
/\ /\
‘ Combustion ‘ Rayonnement ‘ ‘ Conduction dans le solide ‘ ‘ Loi de dépot ‘ Convection interne ‘
‘ Chap. 2 ‘ Chap. 3- I ‘ ‘ Chap. 3- | ‘ ‘ Chap. 1 ‘ Chap. 3- 1l ‘
\_/ '\_/

FIGURE 9: Méthodologie globale pour la résolution du probleme de dépét dans les fours (Chap. 7)

— Comment coupler la thermique des tubes au rayonnement de la flamme (Chap. 5) ?,

— Comment lier la production de dépo6t a la température interne des tubes (Chap. 6) 2.

Le chapitre 5 valide la méthode de couplage thermique, sans dépét, dans le four Feyzin. Le code ra-
diatif et le code conductif sont couplés et comparent les résultats obtenus avec des données du four
en marche. Dans le chapitre 6, deux stratégies d’extraction des données brutes pour construire un
modele chimique de dép6t sont présentées.

Enfin, I'étude complete du dépot dans un four en marche est réalisée par le couplage des trois phéno-
menes (rayonnement, conduction et dépot). Cette étude correspond a I'objectif de la these (Chap. 7).
Une comparaison, entre la simulation couplée et les données, conduit a valider la méthode et permet
de dresser des perspectives pour le développement de modeles physiques et numériques plus précis
et rapides.

La figure 9 synthétise la méthodologie employée et les chapitres dans lesquels chaque phénoméne
est décrit.



Premiere partie

Mécanismes physiques a I'origine du
phénomene de dépot
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FIGURE 10: Phénomenes intervenant dans le probleme de dépot

Le probleme d’encrassement est complexe et nécessite la description des phénomenes interagissants
dans le four. Avant d’aborder leur éventuel couplage, cette partie décrit chaque phénomene indépen-
damment. Le schéma suivant (Fig. 10) fait le bilan de ces phénomeénes.

Le premier chapitre (Chap. 1) dresse une bibliographie sur la formation de dép6t dans les fours de raf-
fineries. Lorigine de ce dépdt et son impact sur les installations industrielles permettent d’identifier
les parametres majeurs d’'influence. Les différents types d’encrassement ont amené le développe-
ment de nombreux modéles et il ressort de cette étude bibliographique que le phénomeéne de dépot
est piloté en premier lieu par la thermique dans le tube.

Les transferts d’énergie thermique sont al'origine d'une inhomogénéité de température induite par la
production de gaz chauds par la combustion. La taille de I'installation conduit a élaborer un modele
de combustion permettant de capter les transferts d’énergie induits de maniére efficace. Lapproche
utilisée est présentée au Chapitre 2. La discussion suivante, dans le Chap. 3, porte sur les transferts de
chaleur induits par la flamme : la conduction, la convection et le rayonnement.

Nous disposerons donc, a la fin de cette partie, de toutes les descriptions nécessaires a la modélisation
du couplage thermique entre la flamme et le dépot de coke.






Formation de dép6t dans les fours de raffinerie

L'accumulation de dép6t sur les surfaces de transfert de chaleur conduit a une réduction de I'effi-
cacité du transfert d’énergie. La résolution de ce probleme passe par la prévention des conditions de
dépot ou par nettoyage régulier des installations. Ces mesures imposent des pénalités financiéres im-
portantes. La combinaison des coftits des opérations aux cofits de maintenance oblige les industriels
a une meilleure compréhension de ce phénomene.

Il existe une grande variété de problémes de dépot et de type d’installations sujettes al’encrassement.
Dans ce chapitre est proposée une description du phénomeéne de dépét en vue de sa modélisation.
La formation de dépots carbonés solides dans les fours de raffinerie a été moins étudiée que dans les
lignes d’injection de carburant des moteurs aéronautiques. Une priorité doit lui étre accordée. Des
outils pour comprendre I’encrassement doivent étre développés pour fournir des données quantita-
tives pour la validation des modeles d’encrassement.

Ce chapitre reprend les différentes sources a I'origine de ce dépot et identifie le mécanisme interve-
nant dans les fours de raffinerie. Il est également montré comment cet encrassement réduit 'effica-
cité du four. Nous nous intéresserons dans la suite aux facteurs favorables a I’accroissement du phé-
nomeéne. La température et la vitesse du fluide dans les tubes sont des parameétres importants pour
la modélisation des réactions chimiques. Des modeles globaux ont été développés pour prendre en
compte ces parametres. Enfin, une section est consacrée a la mesure, pour contrdler la bonne marche
des installations et éventuellement fournir les données nécessaires a I'établissement de loi de dépot.

| Origines du phénomeéne de dépot

Le terme d’encrassement se réfere en général a tout type de dépot de matieres a la surface d’échange
de chaleur. La nature du dépét dépend fortement de la composition du fluide traité par I’échangeur.
Le fluide peut étre lui-méme a I'origine du dépot, par décomposition organique sous des conditions
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de température et de pression favorables. Mais I’encrassement peut aussi provenir de matériaux so-
lides ou semi-solides en suspension dans le fluide. Les matériaux les plus couramment rencontrés
sont listés Tab. 1.1.

Matériaux inorganiques Matériaux organiques
Poussiéres Biologiques : bactéries, algues
Boue Gras : huiles, cires et graisses
Oxydes de fer Lourds : polymeéres, goudrons

Sels de calcium et de magnésium Carbonés

TABLE 1.1: Exemples de matériaux rencontrés dans les fluides utilisés dans les procédés industriels

La diversité des mécanismes associés a ces matériaux implique des conditions opératoires tres diffé-
rentes. Cependant, tous ces mécanismes peuvent étre décrits en trois étapes :

1. le transport diffusif du matériau et de ses précurseurs a travers la couche limite en proche paroi

2. I'adhérence et I'arrachement du matériau a la surface (propre ou encrassée)

3. le transport convectif de celui-ci loin de la surface

A

Initiation

A

B

Accroissement

C

Equilibre

Epaisseur du dépot

-

~

Temps

FIGURE 1.1: Les trois phases d'un mécanimse de dépot : épaisseur du dépot en fonction du temps

De maniere idéalisée, la Fig. 1.1 permet de visualiser ces trois étapes majeures d'un mécanisme d’en-
crassement. La premiére partie (A) correspond a la phase d’initiation. Cette période dépend large-
ment du type de dépot et varie de quelques minutes a quelques semaines, par exemple dans les
systémes de climatisation [13]. La deuxiéme partie (B) correspond a I’accroissement de ce dépét ré-
sultant d’'une compétition entre le mécanisme de dépot et 'arrachement. Le taux d’encrassement
diminue graduellement tandis que I’arrachement augmente, pour finalement aboutir a un équilibre
en (C) et une hauteur d’encrassement constante.
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Il Types d’encrassement

Les différents types d’encrassement ont été classés par Epstein [12] en fonction des mécanismes sui-
vants :

— formation d’agrégats de particules,

cristallisation du dépot,

réaction chimique,

corrosion,

biologique.

Encrassement particulaire

Ce type d’encrassement implique le dép6t de particules en suspension dans I’écoulement sur les sur-
faces de transfert. Si cet encrassement se produit par gravité, il est appelé encrassement par sédi-
mentation. 1l peut étre défini comme une accumulation de particules dans I’échangeur de chaleur
sur la surface d’échange thermique. Le plus souvent, ce type d’encrassement implique le dépot de
produits de corrosion disséminés dans les liquides, I'argile et les particules minérales dans I'’eau du
fleuve, les solides en suspension dans I'eau de refroidissement, les dépots de sels dans les systemes
de dessalement, la poussiére dans les conduites d’aération. De méme, une combustion incompléte
peut produire des particules de suie qui se déposent sur les parois extérieures des tubes des fours de
raffineries.

L'encrassement particulaire est influencé par les facteurs suivants :
- la concentration de particules en suspension,

— lavitesse de I’écoulement fluide,

— les conditions de température sur la surface encrassée,

— le flux de chaleur a la surface d’échange (thermophorese).

Cristallisation ou précipitation

La cristallisation est un processus de formation de cristaux solides obtenus par précipitation de sels
dissous dans une solution.

La solution salée peut, en raison des changements de solubilité avec la température, devenir saturée
en sels et conduire a une cristallisation. Cet encrassement se produit généralement avec des solutions
aqueuses et d’autres liquides contenant des sels. Les huiles brutes traitées dans les raffineries néces-
sitent donc d’étre purifiées. Ce dessalement est nécessaire pour I'obtention des produits raffinés et
évite 'encrassement sévere par précipitation.

Encrassement par réactions chimiques

Ce type d’encrassement est important pour les fluides organiques tels que les huiles brutes [14].

Un encrassement d’origine chimique implique que la formation de dépdts sur la surface se fait par ré-
actions chimiques non hétérogenes. Ces réactions se distinguent alors des mécanismes de corrosion
ol la réaction est hétérogene et implique le matériau solide pour produire du dépot.
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Toutefois, la surface d’échange de chaleur peut agir comme un catalyseur. C’est le cas pour la coké-
faction, la polymérisation et I'autooxydation.

Linstabilité thermique de certaines especes chimiques, telles que les asphalténes et les protéines,
peut aussi induire des précurseurs a I’encrassement. Les réactions chimiques d’encrassement ré-
sultent de réactions du fluide adjacent a la paroi du tube chauffé dont les produits peuvent se dé-
poser. Pour de nombreux fluides, le processus chimique d’encrassement de réaction est affecté par la
température de surface du tube et la vitesse du fluide et se produit sur une large plage de température.
Les conditions les plus séveres correspondent néanmoins a des températures élevées.

Fréquemment, des salissures ou des précurseurs sont générés dans1’équipement en amont de l’échan-
geur de chaleur [16] et viennent ensuite former le dép6t par réaction sur les parois. Du fait de la di-
versité des hydrocarbures et des plages de température rencontrées dans les industries des procédés,
il est difficile de détailler tous les mécanismes chimiques par lesquels les dép6ts sont formés. Cepen-
dant, un mécanisme général peut étre identifié (Fig. 1.2).

Réaction volumique

tFluide
Précipitation

+Couche limite thermique

. . B
Réaction surfacique Adérence

tSurface d’échange thermique

FIGURE 1.2: Mécanisme général de I'encrassement chimique [13] - A : Réactif, B : Précurseur soluble, C : Dépot
insoluble

Deux mécanismes chimiques y sont présentés. Des réactions volumiques transforment un réactif (A)
en un réactif (B) dans I’écoulement le fluide. Des réactions surfaciques peuvent avoir lieur entre (A)
et la surface. Deux phénomeénes physiques amenent les différentes espéces (A) et (B) a la surface par
leur transport et par précipitation. Enfin, 'adhésion permet le développement d'une couche de coke
sur la surface.

Corrosion

L'encrassement par corrosion implique une réaction chimique ou électrochimique entre la surface
d’échange et I'’écoulement fluide pour former des produits de corrosion qui, a leur tour, modifient
les caractéristiques thermiques de surface et viennent I’encrasser. La corrosion peut provoquer deux
types d’encrassement : soit, les produits de corrosion peuvent adhérer a la surface et s’accumuler des
leur formation, soit ils sont transportés sous forme de particules et se déposent sur la surface lors de
ce transport.



III Conséquence thermique du dépot

Mécanisme biologique

Lencrassement biologique résulte de la fixation et de la croissance de macroorganismes et de micro-
organismes sur la surface d’échange thermique formant un biofilm souvent inégal, filamenteux, et
déformable, mais difficile a enlever [13]. Ce type d’encrassement est plus répandu dans les écoule-
ments d’eau, mais les nouvelles techniques de production de pétrole a partir d’algues sont également
concernées.

Solidification ou congélation

Certains fluides composés essentiellement de paraffines peuvent par contact avec des surfaces froides
former une épaisse couche de cire. Les principaux facteurs d’encrassement par solidification sont le
débit du fluide a des conditions de température et de pression permettant la solidification du mé-
lange.

Il Conséquence thermique du dépot

L'accumulation de dépots sur les surfaces d'un échangeur de chaleur augmente la résistance au flux
de chaleur. Le profil de température dans une condition « propre » sans dépot (indice ,) est montré-
Fig. 1.3-(a) et dans une condition « encrassée » (indice ) Fig. 1.3-(b). Dans une raffinerie, la tempéra-
ture de sortie du brut (T5) est imposée.

Tl,e
Gaz chauds'w\ \
T

2e \
T3,

Thp«eeeee.., ) Pétrole Pétrole
Tz,p ......... T4,e
....... Tsp Gaz chauds'w\ k
......... Ts Ts
— v v
Paroi du Tube Paroi du tube Dépot
(a) Tube propre (b) Tube encrassé

FIGURE 1.3: Profil de température a travers la paroi d’'un tube propre (a) et d'un tube encrassé (b) dans un four

T, et Ts représentent les températures de gaz chauds (issue de la combustion) et du pétrole brut loin
de la couche limite thermique. Dans les zones proche paroi, le fluide est ralenti et donc I’échange de
chaleur est réduit. D’autre part, la conductivité thermique du dépot est faible par rapport a celle des
métaux. Pour ces raisons, '’échange de chaleur a travers le dépot nécessite d' importantes différences
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de température entre T et T5. La résistance thermique du dépot est directement liée a son épaisseur.
La relation entre la variation d’épaisseur de coke deqe, 1a masse de coke déposé dm ainsi que la
variation de résistance thermique induite par ce dépdt dRoxe €n (K- m?/W) est :

dm de
d Rcoke _ _ coke

= (1.1)
Acokepcoke /1c0ke

avec A¢oke 1a conductivité du dépot exprimée en (W/m-K) et pcore S@ masse volumique exprimée en
(kg/m3).

Pour une épaisseur e fixée et pour une conductivité thermique A constante, la résistance thermique
R est définie pour le tube et le coke :

€tube €coke
Riube = —, Reoke = (1.2)
Atube Acoke
Le rapport de ces deux résistances donne :
R €cokel
r= coke _ coke/‘tube 1.3)

Rube  etubeAcoke
Larésistance totale est égale a la somme de ces deux résistances R = Ryype+ Reoke €t quantifie I’échauf-
fement associés a un flux surfacique de chaleur ® (W/m?) :
AT T5-T
p-t 57 h
R R

(1.4)

Si la puissance thermique transmise au tube est constante, le rapport AT/R I'est égalementetona:

AT, AT,
o=—"F=—° (1.5)
R, Re

ou Rp = Ruuber Re = Ruube + Reokes ATp =(T5s— Tl,p) et ATy = (T5—Th,e).
Le rapport des différences de température s’obtient par association des relations Eq. (1.5) et Eq. (1.3) :

AT, R Ry +R R
e _ fe _ P coke — 14+ coke =147 (1.6)
AT, Ry Ry Ry

Pour estimer I'impact de la résistance du coke sur la température du tube, on estime AT dans le cas
ol I'épaisseur de la paroi du tube est égale a celle du coke. Le rapport des résistances se réduit a :

e A
r= tube . tube 1.7
€coke Acoke

ce qui conduita:

AT, ~14+ /ltube
ATp Acoke

(1.8)

La valeur typique de la conductivité thermique pour un tube en acier est de Aype ~ 25W/m-K et
pour le dépo6t de Aggre ~ 0,5W/m - K ce qui donne un rapport de température égale a 51. L'écart de
température est donc plus important en présence de coke pour une méme puissance imposée, ce qui
veut dire que pour une méme température T5 du brut, la température T doit augmenter en présence
de coke.
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IV Parametres d’influence majeurs

Le dépdt est un encrassement par réaction chimique. Nous nous intéressons en particulier ici a ces
quatre parametres d’influence : la température de la surface du tube, la vitesse d’écoulement fluide
dans le tube, la température et les propriétés physico-chimiques du fluide encrassant.

1. Température de surface et température de film

Le taux de dépot augmente exponentiellement avec 'augmentation de la température de surface
pour les mécanismes chimiques d’encrassement [16, 17]. Leffet de la température de surface agit
sur le taux d’encrassement selon une loi de type Arrhénius:

E
decoke =Aexp( a) (1.9)

dt " RT

Lénergie d’activation Ea (kJ/mol) et le facteur de pré-exponentiel A (K-m?/W - s) sont déterminés a
partir des données expérimentales. Selon les modeles, la température peut étre la température de sur-
face, la température du fluide ou une température de film qui est une combinaison linéaire des deux
précédentes [1, 16]. Si la réaction chimique se produit dans la couche limite thermique, on utilisera
la température de film, alors que la température de surface sera utilisée pour une réaction chimique
localisée a la surface d’échange.

2. Température du fluide

Leffet de la température du fluide sur la formation de dép6t a donné lieu a plusieurs études qui ont
abouti a des conclusions contradictoires [16, 18, 19].

Certains ont observé que le taux d’encrassement s’accroit avec une diminution de la température du
fluide [18], et 'expliquent par le fait qu’a vitesse et température de surface constantes, 'augmenta-
tion du transfert thermique conduit a une augmentation de 'encrassement. D’autres observent, au
contraire, une augmentation du taux d’encrassement avec la température du fluide [16, 19].

En réalité, I'effet de la température du fluide est fortement corrélé au nombre de Reynolds. Une éléva-
tion de température diminue la viscosité du fluide, augmente le nombre de Reynolds [18], diminuant
I'épaisseur de la couche limite dynamique et thermique. Si la réaction de dépot se produit dans cette
couche limite, la diminution du volume dans laquelle se déroule la réaction conduit a réduire la quan-
tité de produits encrassant.

Une seconde explication avancée concerne les asphaltenes trés présents dans les bruts. Ce sont de
grandes structures complexes qui sont a I'origine de certaines réactions d’encrassement et peuvent,
au-dessus d’'une certaine concentration, devenir insolubles. Une compétition entre deux mécanismes
se déroule alors : généralement, la solubilité des asphalténes dans les pétroles bruts augmente avec la
température [20] et conduit donc a une diminution de la concentration d’asphalténe solide encras-
sant la paroi quand la température augmente. De maniere antagoniste, une augmentation du trans-
fert thermique favorise la production des précurseurs a 'asphalténe et donc augmente la possibilité
du dépot en surface.
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3. Vitesse d’écoulement

Un parametre de contrdle de 'encrassement chimique est la vitesse de I'écoulement du fluide dans
le tube. Leffet de la vitesse est doublement fort sur I'encrassement chimique [13]. Le premier effet est
de jouer sur les transferts de masse et de chaleur. Le second est d’intervenir sur I'arrachement.

Les précurseurs responsables de la formation de dépot a la surface d’échange sont soit en suspension
soit dissous dans le fluide et ils sont transportés de ce fluide vers les parois par diffusion. Le moteur de
ce transport est la différence de concentration des précurseurs dans le fluide et proches de la surface.

Au fur et a mesure que la couche de dép6t commence a se former sur la surface d’échange, la contrainte
de cisaillement a la paroi, proportionnelle a la vitesse du fluide, peut donner lieu a un arrachement
de la couche encrassée et compense ainsi le processus d’encrassement [21].

Ainsi, la vitesse a deux effets contradictoires sur le mécanisme de dépot. Pour une température de
fluide donnée, 'augmentation de la vitesse augmente le transfert thermique et donc réduit la tempé-
rature du mur et de film. Ceci a pour conséquence la diminution du dépot en paroi [18]. D’un autre
cOté, sile mécanisme est contrélé par le transfert de masse du fluide vers les parois, alors la vitesse de
dépdt augmente avec la vitesse du fluide. Il faut ajouter a cela I'effet de la turbulence qui accroit ces
transferts de masse et de chaleur.

4. Propriétés du fluide

Le pétrole brut est un mélange d'un grand nombre d’hydrocarbures. Les huiles lourdes contiennent
généralement des proportions beaucoup plus élevées en asphalténes et en soufre et ont tendance a
encrasser a un rythme plus rapide. Un autre facteur important qui influence I’encrassement est le
meélange de plusieurs bruts, qui peut étre instable [22].

Pour cette raison, la compatibilité des pétroles bruts est testée [19]. Certains mélanges sont étudiés
pour atténuer 'encrassement. Une étude sur le mélange de carburants de type Jet a également été
réalisée et montre que le probleme n’est pas propre aux pétroles bruts et s’étend largement aux com-
bustibles raffinés [23].

V Modeles d’encrassement

Les modeles mathématiques pour représenter 1’encrassement sont nécessaires pour prédire le taux
d’encrassement et déterminer les parametres opérationnels. Un grand nombre de modeles semi-
empiriques pour I'encrassement issus du pétrole brut sont rapportés dans la littérature [1, 22, 24].
Ces modeles ont été développés sur la base de données expérimentales obtenues sur bancs d’essai
de laboratoire. IIs décrivent 'encrassement selon la notion suivante, ot le taux d’encrassement net
est la différence entre les taux de dépot et d’arrachement [24] (Fig. 1.4) :

dmg

_dt :q)dep_q)arr (1.10)

ou m; représente la masse de dépot par unité de surface, ® ;. le taux de dépot et @, le taux d’arra-
chement.
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Surface d’échange

Encrassement

Dépot q)dep

Sens de I’écoulement Arrachement @,

FIGURE 1.4: Mécanisme d’évaluation de l'encrassement

Les différences fondamentales entre les différents modéles rapportés dans la littérature sont dans
la description du terme de dépot et d’arrachement. Le taux de dépét est soit décrit par un modele
de type « transport-réaction », soit par la seule expression d'un transfert de masse. En général, les
modeles de type « transport-réaction » sont plus précis. En effet, 'augmentation de la résistance ther-
mique n’est pas le seul effet imputable au dépot de coke. En réduisant considérablement le diametre
du tube (Fig. 8), la section débitante plus restreinte provoque une perte de charge supplémentaire par
augmentation de la vitesse du fluide et du nombre de Reynolds.

Une autre conséquence directe du dépot de coke sur la dynamique est le changement de rugosité de
surface qui conduit a une augmentation du niveau de turbulence en particulier a la paroi et améliore
le transfert thermique en proche paroi.

Par ailleurs, au fur et a mesure du dépo6t, du fait de la géométrie cylindrique, la surface d’échange va
diminuer. Nous verrons dans la suite que cet effet est négligeable lorsque I’on compare I'épaisseur du
dépot avec le rayon des tubes.

1. Principes de la modélisation

Précédemment, une vue conceptuelle du processus d’encrassement a montré trois étapes (Fig. 1.1) :

— linitiation,
— l'accroissement,
- I’équilibre.

La durée de ces trois étapes permet d’envisager trois régimes limites (Fig. 1.5). Le régime (I) représente
une relation linéaire de I'épaisseur du dépot avec le temps, c’est-a-dire un taux de développement de
la couche d’encrassement constant dés le début du processus. La période d’initiation est instanta-
née ou trés courte. Cette courbe est caractéristique de produits a fort pouvoir encrassant. Le régime
(I), représente une baisse du taux de dépot une fois que l'initiation a eu lieu, mais sans atteindre
I’équilibre. Enfin, le régime (III) contient les trois phases précitées (A), (B) et (C) de la Fig. 1.2.
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FIGURE 1.5: Courbes schématiques de l'évolution de l'épaisseur du dépot en fonction du temps pour les trois
régimes d'encrassement

Les trois régimes présentent une période d’initiation, mais dans certains encrassements, comme lors
du dépo6t d'une couche de cire a partir d’hydrocarbures, ce délai peut étre tres court si bien qu’elle est
négligeable.

Il est souvent tres difficile, voire impossible de prévoir la période d’initiation, méme avec 'expérience.
En effet, il s’agirait de connaitre avec certitude et a minimal'état de surface des tubes, la composi-
tion ainsi que I'état du fluide a traiter. Compte tenu de la variabilité des bruts traités dans 'industrie
pétroliere et de 'impossibilité de mesurer I'état de surface des tubes, la plupart des modeles mathé-
matiques mis au point préferent ignorer ce délai d’initiation [13]. Lencrassement commence deés que
les flux de chaleur sont importants. L'erreur associée est faible. Une période d’initiation de I'’encras-
sement est courte est synonymes de problémes intenses [25, 26].

2. Modele simple général

Le modeéle le plus simple correspond au régime (I) (Fig. 1.5). Il s’écrit sous la forme :

dR
Reoke = dc;’ke(t— init) (1.11)

ol Rgoke représente la résistance thermique du coke et ¢;,;; la période d’'initiation du phénomeéne.

Ce modele, malgré sa simplicité, nécessite de déterminer le taux de croissance et est lié a la densité et
ala conductivité du dépot (cf. Eq. (1.1)), jamais connu a I'avance et pouvant varier au cours du temps.

De plus, I'encrassement n'a que peu de chance d’étre linéaire au cours de I'’expérience compte tenu
de la variation de la température et de I'écoulement du fluide.



V Modeles d’encrassement 15

Malgré ces difficultés, ce modele simple permet apres calibration dans le cas ot les changements de
régime d’écoulement ne sont pas importants, de bien décrire I’encrassement [19, 27].

3. Modele asymptotique

Le modele asymptotique a été élaboré de la maniére suivante pour représenter le plateau du régime
(I1I) [24] :

Reoke = Reokeoo(1— €P") 1.12)

ol Reoke,00 €St la résistance limite et f une constante liée aux propriétés du systéme. La détermination
de ces deux constantes pose les mémes problémes que pour le modele précédent.

4. Modele de Ebert et Panchal [1]

Ce modele s’écrit :

d Rcoke

—a(Re)ﬁex (—ﬂ)— T 1.13

ol Re est le nombre de Reynolds, Ty la température dans la couche limite, 7 le taux d’arrachement
pariétal et a, 8, Ea et y sont des parametres mesurés expérimentalement (Tab. 1.2). Le premier terme
de droite dans Eq. (1.13) représente la formation de dép6t par réaction chimique avec une dépen-
dance thermique en Ty. Le second terme représente 'arrachement qui dépend de la contrainte de
cisaillement 7 a la paroi. La dépendance du modele a la vitesse est double. L'augmentation de la tur-
bulence conduit directement a 'augmentation du taux de dépét et par 'intermédiaire du nombre de
Reynolds qui représente 'augmentation des transferts de masse et de chaleur par la turbulence. En
méme temps, 'augmentation de la vitesse augmente les frottements pariétaux et donc le taux d’arra-
chement.

Cette relation empirique de Ebert et Panchal introduit la notion de condition seuil du taux d’encras-
sement pour les huiles brutes (« Threshold fouling model »). Lorsque le taux d’arrachement est plus
fort que le taux de dépot, le terme de droite de I'Eq. (1.13) est négatif et aucun dépot n’est possible.
Cette notion de seuil correspond a une égalité entre le dépot et 'arrachement. LEq. (1.13) permet de
définir la température seuil d’encrassement en fonction du cisaillement 7 pour une valeur donnée du
Reynolds. Cette température est tracée Fig. 1.6 et correspond al’équilibre déja évoqué précédemment.
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FIGURE 1.6: Température seuil d’encrassement obtenue par Ebert & Panchal [1] en fonction du taux d'arrache-
ment, Re =12000

a B E Y
(Km2/kW) - (kJ/mol)  (m?/N - (Km?2/kW)/hr)
30,2-10 —0,88 68 1,45-1074

TABLE 1.2: Parameétres de la loi d’encrassement de Ebert & Panchal [1]

Dans ce modele, 'encrassement est donc contrdlé par la température de film ou de paroi des tubes.
Pour éviter I'encrassement cette température doit rester en dessous de la valeur seuil. Cette approche
est largement utilisée dans les systémes industriels.

5. Modeles globaux

De nombreux autres modeles ont été développés sur la base du modele de Ebert & Panchal. Les rai-
sons de ce succes sont les suivantes [28] :

— les constantes peuvent étre facilement obtenues par des études sur unité pilote ou bien sur des
données réelles,

— ce modele est un outil simple de design des unités et permet de minimiser les dépots [13, 22],

- la notion de seuil fournit un outil d’analyse simple,

- ce modele permet de comparer, de maniére simple, différents bruts en terme d’encrassement.

L'amélioration du modele de Ebert & Panchal passe par le choix optimal des constantes du modéle.
Différents auteurs donnent différentes corrélations pour le terme de dépot ®@g4,,. Ce terme dépend
toujours de Re et parfois du nombre de Pr lorsque les auteurs estiment que le dépot et ses précur-
seurs se forment dans la couche limite thermique [29]. De plus, les données expérimentales sont
relevées a différents endroits : a la paroi (Ts) [1], dans la couche limite dynamique et thermique
(Ty) 19, 22, 29, 30]. Des différences plus mineures sont également observées selon les auteurs pour
le terme d’arrachement ®,;, qui dépend soit du cisaillement pariétal 7 [1, 31], soit du nombre Re
[1, 30]. Les différents modeles sont résumés dans Tab. 1.3 [16].
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Epstein & Watkinson [27] % = 2 exp (—ﬁ)

un RT;
Epstein [12 arR _ G
p (12] dt = Ta sz exp[~ 2]
Ebert & Panchal [1] dR _ _a_ oy (_M) b2
di ~ Re" OXP| TRy
Yeap [29] dr _ a —cu8

dr — [%T3/3+bu2exp(—%)]

TABLE 1.3: Modeéles globaux [16]

VI Mesure de I'encrassement

Les mesures les plus répandues sont [13, 32] :
— la pesée directe du dépot formé,

— la mesure de I'épaisseur,

— la mesure du flux de chaleur transféré,

— lamesure de la chute de pression.

Pesée directe

Cette méthode est la plus simple pour évaluer I'importance du dépét sur les surfaces d’essai en labo-
ratoire. Apres avoir asséché le dépot pour n’obtenir que la partie solide, celui-ci est gratté puis pesé. La
méthode exige une balance précise pour pouvoir évaluer des changements relativement petits dans
la masse du dépot.

Mesure de I'épaisseur

La mesure de I'épaisseur exige 'acces a I'intérieur des tubes. Cet acces n'est généralement pas mis en
place dans les fours industriels, les tubes sont eux-méme peu accéssibles.

Mesure du flux de chaleur

La résistance thermique d’encrassement peut étre déterminée a partir des transferts de chaleur au
cours du processus de dépot. Les données sont rapportées en termes de changement du coefficient
de transfert thermique global d'une installation [19]. Une hypothése majeure relative a cette méthode
et que la présence du dépo6t n’affecte pas ’hydrodynamique de I’écoulement, ce qui est généralement
faux, mais peut étre corrigé par des corrélations. La connaissance et la prise en compte de 1'état de
surface sont également importantes.

Chute de pression

Alternativement a des mesures indirectes de transfert de chaleur, il est possible d’utiliser I'évolution
des pertes de charge provoquées par la présence du dépot. En effet, les pertes de charge augmentent
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avec laréduction de la section débitante pour un débit imposé. Cette méthode est souvent combinée
avec la mesure directe de I'épaisseur de la couche de dépét. Les changements dans le coefficient de
frottement peuvent également étre utilisés comme un indicateur de I’encrassement dans les condi-
tions réelles.

VII Conclusion

Les origines du dépot dans I'industrie pétroliere sont nombreuses. Les conséquences sur I'écoule-
ment en terme d’échange thermique et de perte de charge pénalisent économiquement les installa-
tions. Cinqg mécanismes d’encrassement ont été présentés. Dans le cas du pétrole brut, un composé
organique complexe, la dégradation thermique est pilotée en grande partie par la chimie. Le dépot
dans les fours de raffineries est contrélé, en premier lieu, par la température de la paroi ou du fluide
et par la vitesse de I’écoulement. Des modeles simples de prédiction du dépdt ont été proposés ces
derniéres années. Ces modeles, basés sur des données expérimentales, font intervenir les propriétés
de I'écoulement en ignorant la composition des pétroles considérés.

Dans cette étude bibliographique, il ressort que I'encrassement dans I'industrie des procédés est
avant tout le résultat de réaction chimique. Celui-ci est fortement dépendant de la température de
la paroi et du film. L'augmentation de ces températures conduit a des encrassements de plus en plus
importants. Un second parametre de controle est la vitesse de I’écoulement. Celui-ci peut favoriser
le développement d'une couche de dépo6t en augmentant les transferts de masse a la paroi ou, de
maniére antagoniste, en augmentant le taux d’arrachement sur la surface d’échange.

Le probléeme de dépot est abordé dans cette thése d'un point de vue thermique. Dans la suite, nous
décrirons tous les phénomeénes d’échange thermique dans le four qui conduisent a cet encrassement.
Nous verrons également comment modéliser une loi de dépo6t pour la prédiction de ce phénomene.



Combustion

La combustion turbulente non prémeélangée repose sur des phénomeénes physiques complexes et
fortement couplés : diffusion moléculaire de la chaleur et des espéces, mouvements turbulents, ther-
modynamique et procédés chimiques qui nécessitent un grand nombre d’espéces et de réactions
élémentaires, interagissent et contrdlent le dégagement de chaleur.

La premiére difficulté pour étudier la combustion dans les fours est la définition du combustible dont
la composition est imparfaitement connue et varie. Une premiére étape est donc de définir un com-
bustible « modéle » représentatif du cas étudié (Feyzin).

La modélisation de la structure des flammes turbulentes est une tache complexe dont la résolution
numérique n’est pas aisée. Si des méthodes de résolution des équations de Navier-Stokes de type LES
existent, leur application a des installations de la taille des fours de raffinerie est encore hors de portée
alavue du cofit de calcul qu’elles impliquent.

Partant du constat que le probleme de dépdt qui nous intéresse dans ce travail est essentiellement
contrélé par les échanges thermiques des gaz chauds avec les tubes et les parois, nous ne cherche-
rons pas a décrire finement le front de flamme, mais seulement la distribution spatiale des gaz rayon-
nants. Pour cela, une approche originale est proposée, basée sur un modele de flamme de diffusion
analytique. Cette description repose sur un découplage formel entre le processus de mélange d'une
part et la structure locale de la flamme dans I'’espace du mélange d’autre part, le lien entre les deux
physiques étant la dissipation scalaire. Ce modeéle est présenté dans la Section II.

| Définition des combustibles gazeux brilés dans les fours

Le combustible utilisé dans les fours est un mélange d’espeéces (indice k), chacune étant caractérisée
par:
- sadensité py (kg/m3)

19
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- sa capacité thermique Cpy. (J/kg-K), qui caractérise sa capacité a emmagasiner la chaleur,

— sa masse molaire M (kg/mole).

Dans!’industrie des procédés, le combustible utilisé dans les briileurs est un mélange issu du procédé
lui-méme. Si les produits combustibles raffinés ont des compositions imposées par les motoristes
(Jet Fuel, diesel, essences...), la composition des combustibles briilés dans les fours varie souvent. Le
tableau 2.1 détaille la composition du mélange appelé TOTAL dans le four de distillation sous vide
(DSV) de Feyzin tel qu'il est fourni par TOTAL. En plus des espéces oxygene, hydrogéne et azote, ce
meélange contient des chaines carbonées de longueur C; a Cy, pour lesquelles les fractions molaires
sont connues.

Afin de modéliser la combustion de ce combustible, les chaines carbonées de quatre atomes de car-
bone ou plus ont été enlevées. Dans les mesures, elles représentent 3,1% du volume du mélange, nous
considérons que l’erreur induite restera faible. Les especes oxydantes, inertes ont été conservées dans
les mémes proportions. Alors que les espéces enlevées du mélange ont été distribuées équitablement
aux especes combustibles restantes. La proportion de chaque espece combustible a donc été 1égere-
ment augmentée du fait de ce report. Ce nouveau mélange est appelé TOTAL-TP1.

Mélange TOTAL TOTAL-TP1
O, 0,1 0,1
N, 6,65 6,65
Hy 28,6 29,24
CHy 46,3 47,34
co 0,1 0,1
CO, 0,2 0,2
CoHy 6,3 6,44
C,Hg 6,7 6,85
C3Hg 1,7 1,74
CsHy 1,3 1,33
Mélange de Cs5+ 0,70 -
I1C4Hyp (iso-butane) 1 -
NC4H, (butane) 1,10 -
Mélange de butene C, 0,30 -

Masse molaire du mélange 16,15 18,6

TABLE 2.1: Composition molaire du mélange TOTAL et de son mélange modéle TOTAL-TP1
Pour un mélange de N espeéces, la densité p du mélange s’écrit :
N
p=) Pk 2.1
k=1
De méme la capacité thermique molaire C’zj s'écrit :

N
Cp' =) ColiXk 2.2)
k=1
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FIGURE 2.1: Evolution de la capacité thermique molaire en fonction de la température pour les especes H, CHy,
C, Hy, C3 Hg comparés aux mélanges TOTAL-TP1 et JP10

ol X et C’” sont respectivement les fractions molaires et la capacité thermique molaire de I'es-
pece k. La varlatlon des capacités thermiques molaires des gaz purs avec la température est illustrée
Fig. 2.1. Elles sont comparées a la capacité thermique du mélange TOTAL-TP1 et du carburant Jet
JP10. Dans les plages de température balayées (de 300 a 2500K), les capacités thermiques varient
énormément. Celle du mélange TOTAL-TP1 se situe par construction entre celles de I'hydrogene et
du méthane, espéces majoritaires du mélange.

Enfin, la masse molaire M du mélange est défini par :

N
M=) MiXg (2.3)
k=1
Pour les combustibles, le Pouvoir Calorifique Inférieur (PC.1.) définit]’énergie que dégage la combus-
tion d'un kilogramme de combustible lorsque I’eau est produite a I'état gazeux. Le PC.I. d'un mélange
de gaz est une combinaison linéaire des P.C.I. des espéces le composant :

N
PCI=)_ PCI;Yy (2.4)
k=1
ol Yy est la fraction massique de I'espece k. Le tableau 2.2 donne le PC.I. de combustible commun
et de la valeur du carburant TOTAL-TP1. Le mélange TOTAL-TP1 est situé entre '’hydrogene et le
méthane. Il contient par kilo plus d’énergie que le méthane avec une masse molaire proche de celle
du méthane, grace a I'hydrogene.

I Modélisation de la combustion dans le briileur du four

Des modeles sont construits pour prédire les propriétés des écoulements réactifs turbulents, station-
naires ou instationnaires. Ces modeles visent a résoudre les trois équations tridimensionnelles non
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PCI™ (kJ/mole) PCI (kJ/kg)

H, 241 120500
CH, 802 50100
C3Hg 2060 46600
CsHig 5225 45800
TOTAL-TP1 836 52300

TABLE 2.2: Pouvoirs Calorifiques Inférieurs molaire (gauche) et massique (droite) des espéces H,, CHy, C3 Hg,
Cg H1g comparé au mélange TOTAL-TP1

linéaires : la conservation de la masse, de la quantité de mouvement et de I'énergie. En combustion,
la résolution d’autres équations vient s’ajouter telles que la conservation des espéeces. Pour les ré-
soudre, les variables turbulentes sont mathématiquement décomposées en une quantité moyenne et
une quantité fluctuante.

Un premier modele de résolution des équations de Navier-Stokes est resté pendant plus de trois dé-
cennies la principale technique de simulation numérique dans I'industrie. Le modele (RANS) moyenne
ces équations par l'introduction d’un filtrage. Des termes supplémentaires apparaissent et néces-
sitent la recherche de fermetures de la turbulence adaptées a un large éventail d’applications pra-
tiques. L'établissement d'un modele général de fermeture s’est révélé jusqu’ici sans succes.

11 existe deux méthodes pour moyenner ces équations de conservation : la moyenne de Reynolds et
moyenne Favre [33, 34]. La moyenne de Favre applicable lorsque la compressibilité est importante,
se révele plus adaptée a la résolution des écoulements réactifs. Il est clair que pour les écoulements
réactifs ou les transferts de chaleur importante, les fluctuations de densité ne sont pas faibles par
rapport a la densité moyenne.

Il existe quatre types de modeles de turbulence couramment utilisés en pratique comme les modeles :
— les modeles linéaires de viscosité turbulente :

— modele algébrique de Baldwin, [34-36],

— aune équation Spalart-Allmaras [37],

— adeux équations k-€ et k-w [34],
— Modeéles de fermeture au second ordre comme (RSM) [38].
La plupart des modeéles qui tombent dans 'une des trois premieres catégories ont une similitude
sous-jacente, appelée approximation de Boussinesq. Cette approximation suppose que le tenseur de
Reynolds est proportionnel a la moyenne du tenseur des déformations. Cette constante de propor-
tionnalité est le tenseur de viscosité turbulente.

Les modeles algébriques ne possédent pas de caractéres généraux. Il existe un lien direct entre les
fluctuations de vitesse et les gradients de vitesse moyenne. Pour cette raison, ils dépendent largement
du type d’écoulement. Les modeles a une ou deux équations tentent de surmonter cette difficulté par
la résolution des équations de transport et permettent de déterminer le lien entre les fluctuations de
vitesse et les gradients de vitesse moyenne.

Si les méthodes (RANS) sont attrayantes, toutes les fluctuations turbulentes sont modélisées en utili-
sant des approximations algébriques. Ceci pose probleme, car la vorticité d'un écoulement turbulent
s’étend sur une large gamme d’échelles de longueur et de temps qui peuvent exister relativement
proches les unes des autres.

Une deuxieme méthodologie est la simulation numérique directe (DNS) des équations de Navier-
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Stokes qui résoud la gamme complete des échelles de temps et de longueur présentes dans un sys-
téme particulier. Cette méthode extrémement cotiteuse n’est pas utilisée dans 'industrie.

La simulation des grandes échelles (LES) se positionne entre la (DNS) et les approches (RANS). Cette
approche sépare les échelles de longueur (tourbillons) en deux groupes. Le premier groupe est consti-
tué des grandes échelles et est simulé numériquement.

Plutot que de moyenner, une opération de filtrage spatial des équations de Navier-Stokes, est réalisée
pour séparer les grands tourbillons des petits. C’est une approche intermédiaire entre le (RANS) et la
simulation directe, pour la résolution de la turbulence, qui permet de capturer les grands tourbillons
énergétiques et modélisent les petits influencés par les forces visqueuses moléculaires. Ces petits
tourbillons tendent a posséder un comportement relativement universel et permettent la création
de modeles de dissipation de sous-maille [39-41]. Au contraire, les grandes structures interagissent
avec I’écoulement moyen et sont généralement anisotropes du fait de la géométrie du probleme. Un
modele de turbulence unique ne peut décrire 'ensemble des topologies d’écoulement rencontrées
dans toutes les applications.

Néanmoins, elle est devenue un outil standard pour la résolution des écoulements turbulents réactifs
dans des chambres de combustion de la taille de turbines aéronautiques ot les problemes scienti-
fiques rencontrés nécessitent une forte description de I'instationnarité des écoulements [42-46] (in-
stabilité thermoacoustique, interaction rayonnement-turbulence,...).

Des ressources informatiques importantes et un gros volume de stockage sont nécessaires, mais dans
des proportions accessibles. Si les cofits de calcul sont raisonnables pour des systémes de la dimen-
sion des moteurs de voiture ou d’avion, I'échelle des fours industriels rend prohibitif le calcul. Dans
la littérature, les plus grandes chambres de combustion calculées sont de I'ordre du metre [47].

Il est proposé dans ce travail de calculer la répartition des gaz chauds par une méthode analytique. La
flamme turbulente est vue comme une flamme laminaire étirée, dont I'étirement et la hauteur sont
des parametres dans la présente approche (Fig. 2.3). Cette méthode ne prétend pas pas donner une
solution de la flamme turbulente, mais seulement une description a I'’ordre 0 des gaz chauds présents
dans le four.

(a) Flamme turbulente (b) Flamme laminaire théorique

FIGURE 2.2: Modélisation de la flamme du briileur de Feyzin
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1. Modele analytique

Dans le four cylindrique de I'usine de raffinage de Feyzin étudiée les tubes verticaux sont disposés en
forme de serpentin autour d'un brileur central. Celui-ci vient briler le mélange TOTAL avec de ’air,
assurant une combustion en continu a une relativement température élevée. Ce brileur est utilisé
dans un régime de diffusion ou le carburant et I'air ne sont pas mélangés avant qu’ils ne pénétrent
dans le four. L'air y est préchauffé pour accroitre 'efficacité globale de la flamme.

Pour dériver le modele, nous considérons un carburant, de fraction massique Y19 de densité pOF et
de vitesse u%, injecté paralléle a I'axe uy, et un oxydant injecté parallelement, de fraction massique
Yy, de densité p? et de vitesse u). Lorifice d’injection de carburant a un diametre de 2eo, tandis que
I'oxydant débouche sur un diametre égal a 2e; (Fig. 2.3).

De nombreux concepts ont été développés pour décrire les flammes de diffusion [45, 48, 49]. Une
approche courante vise a séparer le probleme du mélange entre carburant et oxydant et le probléme
réactif.

cmo— | e

Air Combustible
€0

FIGURE 2.3: Configuration de la flamme jet axisymmeétrique

2. Hypotheses principales

Quelques hypothéses sont nécessaires pour dériver la solution analytique de la flamme de diffusion

schématisée Fig. 2.3 :

— la pression thermodynamique est supposée comme constante et le nombre de Mach de I'écoule-
ment est petit,

- le produit pD est supposé constant (pD = p%Do = pOFDp), et la loi de Fick [50] est utilisée sans
correction de la vitesse de diffusion,
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— les capacités thermiques de chaque espece chimique sont égales et indépendantes de la tempéra-
ture,

— le nombre de Lewis est égal a 1, les temps caractéristiques de la diffusion thermique et de la diffu-
sion massique sont égaux.

3. Equations de conservation

La masse py = p Yy de chaque espéce k suit une équation de conservation :

aka+i(puiYk)=i(PDk%)+d)k (2.5)
ot 0x; 0x; 0x;

oll Wy est le taux de production/destruction de 'espéce k.

Le taux de réaction de I'oxydant est relié a celui du carburant par wo = swr via le coefficient stoechi-
metrique s = Xg%ﬁ oll vp et v sont les proportions stoechimetriques de la réaction d’oxydation du
carburant par 'oxydant. De plus, le taux de dégagement de chaleur total wr de la réaction est lié a
celui du carburant et a la chaleur de réaction par unité de masse de carburant Q par wr = —Qwr [45].

Le systeme d’équations pour les fractions massiques Yr et Y ainsi que la température se réduit a :

dpYr 0 B ayp) .
- Ye)=— oD 2.6
o +(3xl' (pu;Yr) ox, 0 ox, +wF (2.6)
dpYo 0 0 aYo) .
- Yol= — oD 2.7
o +6x,- (pu;iYo) ox, 0 ox, +SQF 2.7
opT 0 o (A 0T\ Q.
il — T2 — | —— | —— 2.8
or " oo PuT) =50 C, ax,-) c, " ©9

Pour résoudre ce probleme, la notion de scalaire passif est introduite. La fraction de mélange est un
scalaire passif utilisé notamment pour I'analyse des flammes de diffusion, car elle permet de réduire
le systeme d’équations Eqgs. (2.6)-(2.8) a une seule équation de conservation.

Il existe plusieurs définitions de scalaire passif (Eq. (2.9)), qui sont toutes solutions de la méme équa-
tion de conservation (Eq. (2.10)), avec les mémes conditions limites z = 1 c6té carburant et z =0 cHté
oxydant O.

C C
SYe-Yo+Y) GT-TO+Yr G(T-TQ+Yo-Yy

- = (2.9)
0 0 C C
SVp+Yo  ZaR-TY+YR  GEIR-TY-Yg
0pz Opuiz 0 ( 62)
——t—=—|pD— 2.10
or  ox;  ox \PTox; (2.10)

Pour résoudre analytiquement I'Eq. (2.10), des simplifications supplémentaires sont nécessaires :
1 - I'écoulement est stationaire % =0,

2 - les vitesses radiales et tangentielles sont nulles : u, = u; =0,
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3 - la diffusion dans les directions axiale et tangentielle est négligeable devant la diffusion radiale

0 0 0 0
ﬁ<<ﬁet@<<ﬁ.

Ces affirmations permettent de réduire Eq. (2.10) dans le systéme de coordonnées cylindriques a :

(2.11)

az_ 10 ( az)
ox “ror\"or)

avec a =

So

4. Résolution du probleme réactif : modeles pour la structure d’'une flamme de diffusion

Lintroduction du scalaire passif permet de réduire le nombre de variables a transporter. Pour cal-
culer Y et T, une hypothese supplémentaire suppose que la température et les fractions massiques
d’espéces ne dépendent que de la fraction de mélange et du temps :

T =T(z,1)

(2.12)
Y = Yi(z,1)

Le probléme Eq. (2.12) défini la structure de flamme et peut étre résolu selon trois approches :
— chimie infiniment rapide,

— chimie non infiniment rapide,

— d’équilibre chimique.

41 Chimie infiniment rapide

Dans ce cas, le carburant et I'oxydant réagissent de maniére instantanée en comparaison avec les

autres temps caractéristiques du probleme. Ainsi, le taux de réaction est une fonction Dirac au point
stoechiométrique. Ceci implique que le probleme Eq. (2.12) se résume a % = 0 avec une condition

limite au point stoechiométrique. La température et les fractions massiques sont donc des fonctions
linéaires de z (Fig. 2.4). Cette solution est appelée solution de Burke-Schumann [51].

z

FIGURE 2.4: Structure de flamme pour une chimie infiniment rapide

La continuité de fonction au point stoechiométrique z = z;; permet d’écrire la solution pour la tem-
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pérature et les fractions massiques sous la forme :

Y; _ 0 Y(g_ 0 2—=Zst
F(Z)_ZYF+(Z_1)T_YF Tz,
z>2zy @ {Y3(2)=0 (2.13)
— 0 (1 70 QYF 1-z
T(2) =279+ (- AT+ Fzg (£
Yr(z)=0
z<zg @ X Yoo(z)ng(l—zi”) (2.14)
_ 70 0, QP
T(z)—zTF+(1 Z)TO+ c, z

avec zg; la position stoechiométrique de la flamme dans I'espace de la fraction de mélange (ot Yr et
Yo sont nulles ici). Par inversion des équations 2.13-2.14 a la stoechiométrie, z;; est donné par :

1
7 (2.15)

0
YO

Zst =
1+

La composition des carburants change la valeur de la stoechiométrie des différents mélanges : z;; =
0,055 pour le méthane/air et z;; = 0,054 pour le mélange TOTAL-TP1/air.

La flamme TOTAL-TP1 a une température adiabatique (2340K) plus élevée que celle du méthane
(2245K), grace a I'hydrogene contenu dans ce mélange.

4.2 Chimie non-infiniment rapide

Si I'hypothése de chimie infiniment rapide n’est pas valable, le temps caractéristique lié a 1'écou-
lement induit une structure de flamme plus complexe dont les effets sont quantifiés en utilisant le
nombre de Damkéhler [52] :

plt=-L (2.16)

ol 77 est un temps caractéristique de I'écoulement (pour une flamme de diffusion, on choisit I'in-
verse du taux d’étirement) et 7. évalue le temps chimique

Larésolution du probleme Eq. (2.12) doit étre faite numériquement. La Figure 2.5 représente la confi-
guration de flamme de diffusion a contre-courant résolue par COSILAB ou CANTERA [53, 54]. Pour
résoudre ce probleme, le carburant est injecté face a un jet d’'oxydant de débit identique, formant un
plan de stagnation. La flamme se stabilise a mi-distance entre les injecteurs. Ces solutions permettent
de construire des tables qui relient de maniere unique, pour un étirement donné, la température T et
les fractions massiques Y d’espéces k a z.

Pour illustration, la Fig. 2.6-(a) représente la température et les fractions massiques des especes en
fonction de la fraction de mélange ! pour une flamme de diffusion laminaire méthane/air a pression
atmosphérique et température ambiante (300K). La figure Fig. 2.6-(b) donne le résultat de la flamme

1. La fraction de mélange peut-étre définie de plusieurs fagons. Comme le nombre de Lewis est différent pour chaque
espece, la fraction de mélange n'est pas bien définie par la relation simple 2.9 [55].
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Fuel mass fraction
on the axis Temperature on the axis
Fuel jet Oxidizer jet

axis X1

e

(b) the steady stretched diffusion flame

FIGURE 2.5: Flamme de diffusion a contre-courant [45]

1D pour de 'air préchauffé a 525K et du carburant TOTAL-TP1 a 300K. La fraction de mélange utilisée
comme scalaire passif suit la définition de Bilger [55, 56] :

_ 2(Yc—Yco)lwe+ (Yu—Yu2) /2wy — (Yo —Yo,2) wo
2(Ycq1—Yc2)/we+ (Yu,1— Yupo)/2wy— (Yo1 - Yop2)/ wo

ZB (2.17)

ol les indices (1) et (2) font référence respectivement a I'entrée de carburant et d’air.

La température maximum de chacune de ces flammes est inférieure a la température trouvée pour la
chimie infiniment rapide (Tab. 2.3).

Méthane TOTAL-TP1
Chimie infiniment rapide (a — 0s™ 2245K 2340K
Chimie non infiniment rapide (a = 105s71) 1980K 2143K

TABLE 2.3: Températures maximales en fonction de l'étirement

Dans de telles flammes, le parameétre principal est le taux d’étirement a qui est controlé par 7. Le
temps chimique 7. est dépendant du taux de réaction total wr, et conserve pour des conditions don-
nées le méme ordre de grandeur. En toute rigueur, a est le gradient de vitesse a la flamme. Comme
cette quantité n’est pas facile a calculer et dépend de I'’endroit ot il est calculé (du fait de p variable),
une valeur approche est utilisée. La littérature donne plusieurs approximations du taux d’étirement
[45, 55, 56]. Léquation 2.18 donne un ordre de grandeur facile a calculer :

_1Uol + |UF|
a=——-
H

(2.18)

’

ol up (resp. ur) est la vitesse de I'oxydant (resp. carburant) a I'injection et H la distance entre ces
deux injections.
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(a) Mélange méthane/air

(b) Mélange TOTAL-TP1/air

Fraction molaire (-)

FIGURE 2.6: Structure d’'une flamme laminaire de diffusion de : (a) methanelair et de (b) TOTAL-TP1/air calculée
avec le mécanisme détaillé GRI 3.0 [57] - Taux d’étirement : a=105s""

La Figure 2.7 montre la température maximale pour les flammes de diffusion méthane/air et TOTAL-
TP1/air en fonction de I'étirement. La température limite ot @ = 0s~! correspond a la chimie infini-
ment rapide qui donne la température maximale. Pour les taux d’étirement de plus en plus élevés,
la chimie devient un facteur limitant : les réactions chimiques ont de plus en plus de difficultés a se
maintenir, et deviennent de plus en plus lentes. L'extinction brutale survient lorsque le nombre de
Damkélher atteint une valeur critique (fort étirement). Cette tendance a été étudiée et vérifiée par
[58-60] avec des modeles asymptotiques.
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FIGURE 2.7: Température maximale en fonction du taux d’étirement - Mécanisme GRI 3.0
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4.3 Equilibre chimique

Léquilibre chimique correspond au minimum d’entropie et se produit lorsque le taux de réaction
net est nul. Cet état correspond au minimum de I'énergie de Gibbs du systéme et ne dépend que
des especes en présence. La Figure 2.8 montre un calcul d’équilibre pour un mélange TOTAL-TP1/air
réalisé avec 53 espéces.

1
--- 0y
........ CH,
2000 {os [ 0
< 106 @
o 1500 &=
— —_—
g £
[a]
5 104 g
S S
£ 1000 g
5 g
o2 ™
500
1o
: | | |

| | |
0 0,2 0,4 0,6 0,8 1
Fraction de mélange (-)

FIGURE 2.8: Calcul d'équilibre du mélange TOTAL-TP1/air calculé avec les 53 espéces du GRI [57]

En comparant avec la Fig. 2.6-(b), les profils sont trés différents du c6té carburant, ce qui signifie que
dans cette zone, le mélange n'est pas a I’équilibre dans la flamme 1D.

5. Reésolution de I'équation de transport pour la fraction de mélange

Pour connaitre le champ de fraction de mélange une solution analytique de I'Eq. (2.10) peut étre
développée une fois les conditions limites fixées. En entrée, un profil de type chapeau pour la fraction
de mélange est imposé (Fig. 2.3) :

z(0,r) = H(r — ep) (2.19)

ol H est la fonction de Heaviside et e est le rayon du disque d’injection de carburant. Les parois de
la chambre sont modélisées par des conditions aux limites de Dirichlet :

z(x,r=e;)=0 (2.20)

Deux autres développements analytiques ont été réalisés pour une condition de flux nul de la fraction
de mélange a la paroi et un domaine infini. IIs sont détaillés en annexe A.
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Séparation des variables

La premiere étape pour résoudre Eq. (2.11) consiste a utiliser la méthode de séparation des variables.
Une solution générale de 'Eq. (2.11) est donc cherchée sous la forme :

z(x,r) = h(x)g(r), (2.21)

ou g et h sont des fonctions dépendantes de x et r respectivement. g’ et i’ désignent leur dérivée.

Léquation Eq. (2.11) s’écrit donc :

1
gh' = a(g”h+ ;g'h) (2.22)

Les fonctions g et h recherchées n’étant jamais identiquement nulles, Eq. (2.22) peut s’écrire :

I ny 10
1h _8+:8 2.23)
ah g

Comme le membre de gauche ne dépend que de x et le membre de droite ne dépend que de r, ces
deux expressions sont constantes. De plus, la fraction de mélange étant finie pour tout x et r, cette
constante doit étre strictement négative et nous obtenons ’égalite :

/ ny1g0
1 _8*78 42 (2.24)
ah g

avec A une constante non nulle a déterminer.

Deux équations indépendantes sont obtenues et forment le systeme d’équations :

1
- = - 12 (2.25)
1
g+ - g+A%g =0 (2.26)
La solution de Eq. (2.25) est immédiate :
h(x) = Ae” A% 2.27)

avec A une deuxieéme constante a déterminer.
La seconde équation 2.26 est une équation de Bessel d’ordre 0 et admet la solution générale [61] :
o0 (e, 0)
gr) =) CuJo(Anr)+ Y DpYo(Apr) (2.28)
n=0 n=0
avec Jj et Yy les fonctions de Bessel d’ordre 0 et C,,, D, A, I’ensemble des constantes a déterminer.
Ainsi, la solution générale de 'Eq. (2.11) s’écrit :

o0 a2 o0 _al?
z2(x,r) =Y CploAnr)e” "+ 3" D, Yo(A,r)e” *n* (2.29)

n=0 n=0
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Solution particuliére

Dans la seconde étape, on cherche la solution particuliere du probleme traité en déterminant les
constantes Cp, D, et 1, en fonction de la condition limite de Dirichlet (Eq. (2.20)) et la fonction de
Heavisde (Eq. (2.19)).

En premier lieuy, la fraction de mélange doit étre finie en r = 0, or la fonction de Bessel de seconde
espéce Y a par définition une limite infinie en 0. Les constantes D,, sont donc nulles et Eq. (2.29) se
simplifie en :

o0

V) eRxN, z(x,r)= Y CpJoAnr)e” An 2.30)

n=0
Puis, I’évaluation de Eq. (A.13) a la paroi (Eq. (2.20)) permet de déterminer les constantes 1, :

oo
VxeR, z(x,r=e)= Z ano(/lnel)e_“’lix =0 (2.31)

n=0
Donc, au moins une des égalités suivantes est vérifiée :
vVneN ,Cy, =0 (2.32)

vn, Jo(Aner) =0 (2.33)

La premiére solution (Eq. (2.32)) est exclue car elle conduit a la fonction nulle. La solution de Eq. (2.33)
est:

Z
vneN, A,=-2, (2.34)
€1

ol Z, estle n-ieme zero de la fonction Jj de Bessel d’ordre 0.

Enfin, les coefficients C,, sont déterminés en utilisant la derniére condition limite d’entrée (Eq. (2.19)) :

00 Zn
VreR, z(x=0,r)= Z Cnlo (e—r):H(r—eo) (2.35)
n=0 1

Les fonctions de Bessel définissent une base orthonormale notée (B) dans un espace des fonctions
Hilbert. Les fonctions p, définissent la projection sur cette base (B) [62, 63] :

e Zn
pn:fo f]o(—r) rdr (2.36)
0 €1
La projection de Eq. (2.35) sur cette base donne :

e 5 Zn e Zl’l
VneN, Cnf To (—r) rdrzf H(r—eo)]o(—r) rdr
0 €1 0 €1

o (2.37)
= f Jo (é ryrdr,
0 €1
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ce qui permet de déterminer les coefficients C,, :

Oe° Jo (i—l" r) rdr
Cn = # (2.38)
N (e—f r) rdr
Le dénominateur est évalué dans [61] :
ey 7 62
f J? (—n r) rdr=—=J2(Zy) (2.39)
0 el 2

Il reste a I’évaluer le numérateur en utilisant la formule suivante [61] :

fo ¢Jo(Q)dé =x]1(x) (2.40)

En effectuant le changement de variable ¢ = i—l”r dans Eq. (2.40), I'évaluation du numérateur de

Eq. (2.37) :
(] Y4 2 Z%Zn
f Jo(—”r) rdr= (ﬁ) f Eo(&)dé
o e Zn) Jo (2.41)
_ epeé1 @
B Zy % (el Zn)

La solution particuliere du probleme de mélange s’écrit finalement :

Z, 2
00 ]1 €Zn _aZyx
2(x,r) =222 Y ( ° ) (an)e 4 (2.42)

—_ 0
e 10 ZnJ?(Zy) "\ e

Longueur de flamme

La longueur de flamme Ly d'une flamme de diffusion se définit par rapport au positionnement de la
fraction de mélange a la stoechiométrie :

2(x=Lsr=0)= 2z (2.43)

Ly peut étre évaluée en utilisant la solution du probleme de mélange Eq. (2.42)enr=0etx =Ly :

e Z2L
eo ]I(e_(l)Zl) il

Zgm2———e (2.44)
e1 Z1J1(Z1)

avec Jo(0) = 1. La longueur de flamme est égale a :

2212 7) 1
L= “LReln| -4 4 — (2.45)
Zl

2N Z1) zs
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0
avec Z) le premier zéro positif de Jy et le nombre de Reynolds Re = eODuF = % basé sur le rayon du

brileur.

Cette longueur de flamme est a comparer avec la longueur de la flamme de diffusion 2D plan [64] :

)
€ o €, 2
Ly= Ezst = ;Rezst (2.46)

Cette longueur de flamme théorique augmente linéairement avec le nombre de Reynolds R.. Cette dé-
pendance avait déja été mise en évidence par Hottel & Hawthorne en (1949) [65] : Cette figure montre

DeFFUSI0ON . TRANSITION ' FULLY DEVELOPED -
" FLAMES T REGION " TURBULENT FLAMES

HEIGHT
2

(]
%
v

— 1_______ 4

o

o
— INCREASING NOZZLE VELOCITY —>

FIGURE 2.9: Longueur d’'une flamme de diffusion en fonction de la vitesse débitante du carburant - Expérience
de Hottel & Hawthorne [65]

la dépendance linéaire de la longueur d'une flamme de diffusion par rapport a la vitesse débitante
dans le régime laminaire. Cette flamme atteint une longueur maximale dans la région de transition
entre le régime laminaire et turbulent, puis se stabilise 2 une longueur constante en moyenne.

Dans notre cas, la hauteur de flamme est connue et est utilisée pour évaluer Re. Comme par ailleurs
ep et u% sont fixés, la bonne hauteur est ajustée par D, qui représente la diffusion turbulente.

6. CANDLE

La théorie exposée précédemment est mise en pratique par 'intermédiaire du code nommé CANDLE .
Ce code calcule la fraction de mélange a 'aide des quatre solutions analytiques pour des flammes
laminaires théoriques : 2D plan [45], 2D axi-symmétrique avec fraction de mélange imposée , flux
imposé et non confinée (Annexe A- I et A- II)

La chimie utilisée est laissée au choix de I'utilisateur Il peut directement choisir une chimie infini-
ment rapide ou importer une chimie complexe de code monodimensionnel comme CANTERA et
COSILAB.
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Lutilisateur fourni le maillage et les parameétres suivants : la taille de I'injecteur e, la vitesse d’'injec-
tion uOF, lalongueur de flamme et le diametre du four.

Pour accélérer la production d'une solution analytique le code a été parallélisé a 'aide d’OpenMP.
Cette implémentation permet une utilisation simple sur des machines multicoeurs. La solution est
directement utilisable par les codes développés au CERFACS (AVBP, PRISSMA).

Il Application au cas industriel Feyzin

Les résultats fournis par CANDLE donnent les champs d’espéces et de température avec la chimie
non infiniment rapide tabulée a partir du GRI 3.0. Le point de fonctionnement correspond au four de
Feyzin.

1. Configuration géométrique et point de fonctionnement

Lenceinte du four Feyzin est un cylindre de rayon Rgy,, = 2,885m et de hauteur 14m (Fig. 2.10). Le
braleur de ce four a un diameétre Dj, = 40cm. Le carburant et le comburant se mélangent en sortie de
brleur. L'air est en exces et préchauffé. Les données pour le point de fonctionnement du four sont
résumées Tab. 2.4. La longueur de flamme est estimée a 7m.

Données Unité Air  Carburant
Température T  (K) 525 300
Densité p (kg/m3) 1,6 0,64
Débit 1 (kg/s) 0,27 5,11

TABLE 2.4: Données du point de fonctionnement de l'installation Feyzin

h=14m

R, =0,2m
>

Riour = 2,885m
—

FIGURE 2.10: Schéma de la zone radiative du four cylindrique de Feyzin

La viscosité est évaluée pour le mélange air/carburant a vp,e = 2,765e °kg/m-s par une loi de mé-
lange. I’écoulement en sortie d’injecteur est fortement turbulent. Son nombre de Reynolds basé sur
le diametre du brileur est égal a Rep = 588000.
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14m

(a) Coupe verticale (b) Coupe horizontale

FIGURE 2.11: Coupes du maillage du four sans tubes utilisé pour le calcul de la flamme de diffusion par
CANDLE

Le maillage utilisé par CANDLE est constitué de 9645 noeuds et 18900 cellules (Fig. 3.43). Les tubes
ne sont pas pris en compte pour le moment dans la géométrie.

La chimie utilisée est GRI 3.0 déja utilisé pour la flamme calculée avec le carburant TOTAL-TP1 (Fig. 2.6).
Le taux d’étirement provoqué par le développement des structures turbulentes est évalué par :

Unir — UCarb (2.47)
—d .

a=

ol Upir et Ucarp sont les vitesses débitantes de I'air et du carburant, et 4 la taille caractéristique des
structures. Le taux d’étirement s’évalue a 110s™! avec d = 0,025m estimé égale au diametre du tube
de l'injecteur de carburant. La chimie issue de la flamme a contre-courant de taux d’étirement égale
a a=105s""! est choisie pour le calcul. (Sec. 4.2).

Le PCI calculé précédemment permet de déduire la puissance injectée par la combustion du carbu-
rant TOTAL-TP1 avec de l'air (Tab. 2.2). Cette puissance est égale a Py, = PCI x g = 14,71MW.

2. Champs de fraction de mélange, température et de fractions molaires d’especes

Les champs de température et d’especes permettent de visualiser la flamme de diffusion obtenue.
Tout d’abord, la Figure 2.12-(a) montre une coupe verticale de la fraction de mélange.

Les champs de température et d’espéces radiatives CO, et H, O sont montrées Fig. 2.12-(b) et Fig. 2.13.
Les gaz chauds se concentrent au centre du four de part et d’autre de la ligne stoechiométrique. Les
espéces deviennent plus froides a fur et a mesure qu’elles se rapprochent des parois. d’espéces dimi-
nue jusqu’a des valeurs négligeables.
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FIGURE 2.12: (a) Fraction de mélange pour la flamme de diffusion. Lisoligne z = z;; représente la zone ol la
flamme est la plus réactive - (b) Champ de température pour la chimie non infiniment rapide (a = 105s1)

De fortes inhomogénéités de température et d’especes sont induites par la présence de la flamme,
induisant des transferts de chaleur par conduction ou rayonnement. Nous évaluerons dans la suite
ces différents transferts de chaleur.
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FIGURE 2.13: Champ de fraction molaire d’espéces CO, (a) et H,O (b) pour la chimie non infiniment rapide
(a=105s"1)



Thermique

Dans les fours industriels, 1'objectif principal est de transférer de la chaleur a partir des produits de
combustion chauds a tous types de charge plus froide. Une différence de température entre deux
éléments dans un systéme permet le transfert de chaleur par un ou plusieurs des trois modes de
transfert, a savoir la convection, la conduction et le rayonnement.

Le rayonnement est le mécanisme principal d’échange de chaleur dans les grands volumes. La convec-
tion joue également un role important. Enfin, la conduction joue un réle critique pour I'’échange de
chaleur entre deux fluides séparés par une paroi. Ces trois modes de transfert et leur modélisation
sont décrits dans ce chapitre.

3. Premiere loi de la thermodynamique : Transferts de chaleur et énergie

La premiere loi de la thermodynamique établit qu'au cours d'une transformation quelconque d'un
systeme fermé, la variation de son énergie totale est égale a la quantité d’énergie échangée avec le
milieu extérieur, sous forme de chaleur et sous forme de travail.

La premiere Loi de la thermodynamique pour un systeme fermé prend la forme suivante :

. . dUu
=W+ — 3.1
Q dt
ol Q représente le taux de transfert de chaleur, W est le travail fourni au systéme (exprimé en W). [Zi_(z]
représente la variation temporelle de 'énergie interne U.

Si le seul travail est dii a un changement de volume dV du systeme, Eq. (3.1) se réécrit :

av ,4u (3.2)

,_ v
Q=P ot +

39
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faisant intervenir I'enthalpie H = U + PV de telle sorte qu’a pression constante :

. dH

=— 3.3
Q dt 69

4. Modes de transfert de chaleur

La combustion de la flamme induit trois modes de transfert de la chaleur. Ces transferts couplés per-
mettent de chauffer la charge a l'intérieur du tube. Ils sont tous les trois représentés schématique-
ment Fig. 3.1. Le tube recoit de I'énergie par rayonnement des gaz chauds et de la paroi du four; ainsi
que par convection des écoulements pariétaux. Enfin, il transfere au travers de sa paroi la chaleur
recue par les gaz a la charge, par conduction thermique. La convection interne permet un transfert
d’énergie de la paroi interne des tubes vers le fluide.

Rayonnement

Tube

Convection Réfractaire

Conduction .
interne

7
2 7
7
77777
227072
Convection
externe
Rayonnement
dela
flamme

FIGURE 3.1: Bilan des modes de transfert de chaleur sur un tube dans un four

Conduction

La chaleur est transmise par contact direct, sans mouvement d’ensembles. Elle s’observe principale-
ment dans les solides puisqu’il n'y a pas de convection dans les solides. C’est I'agitation thermique
microscopique qui se transmet. Dans les métaux, la conduction fait intervenir les électrons libres qui
les rendent bons conducteurs de la chaleur. En revanche dans les isolants, la conduction se fait mal.

Convection

Le transfert de chaleur par convection est attribuable au mouvement macroscopique d'un fluide, qui
transporte avec lui I'énergie qu’il contient, et est donc limité aux liquides et aux gaz. La convection
peut étre naturelle (ou libre) quand c’est I'inhomogénéité de température qui permet le mouvement
du fluide par gravité. Elle est forcée si un dispositif mécanique fait circuler le fluide.
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Rayonnement

Le transfert de chaleur par rayonnement est attribué a la propagation des photons. Ces particules sont
associées a une énergie, appelée quantum, qui dépend de la longueur de I'onde électromagnétique
transportée. Selon les niveaux d’énergie, I'interaction rayonnement matiere est de nature différente.
Pour les problemes considérés en combustion, le rayonnement se situe entre I'infrarouge et le visible
et a un impact sur la matiére. Lorsqu'’il atteint une surface, il peut étre réfléchi, transmis ou absorbé.
Tous les matériaux émettent de 'énergie thermique sous forme d’ondes électromagnétiques. La frac-
tion de I'énergie qui est absorbée se manifeste sous forme d’échauffement du matériau. Les gaz et les
liquides peuvent également absorber de I'énergie radiative, mais dans une moindre mesure.

5. Analyse dimensionnelle

Toutes les grandeurs physiques dépendent d'un nombre limité de dimensions fondamentales : unité
de masse, de longueur, de temps et pour les problemes de transfert de chaleur, de température.

Pour un systéme a p dimensions et n parametres, (n — p) nombres sans dimension caractérisent ce
systéme (théoreme de Vashy-Buckingam ou théoréme des groupements II).

Dans notre cas, les dimensions fondamentales sont J,kg, m, s, K. Les parameétres caractéristiques du
fluide sont :

— laviscosité p (m?/s),

la densité p (kg/m?),

la conductivité A (J/K-m-s),

la capacité thermique C), (J/kg- K),

le coefficient de dilatation thermique isobare § (K -1y

— le coefficient d’absorption x,, (m™1).

Le parameétre de I'’écoulement est la vitesse de caractéristique U (m/s). D (m) représente la longueur
caractéristique de la géométrie. Et enfin, I'écart de température caractérise le transfert thermique AT
(K), composé de deux températures absolues dans le systeme considéré.

Dans les sytemes considérés dans cette these, les cinq dimensions fondamentales sont utilisées et
cinqg nombres sans dimension peuvent étre construits a partir de ces parametres (Tab. 3.1) : Reynolds,
Prandtl, Lewis, Nusselt et Grashof. Le nombre de Rayleigh est également introduit égal a Ra = Gr x Pr.

Ces nombres indiquent les grandeurs liées, mais ne donnent pas la forme de la relation qui les lie. IIs
permettent de fixer des limites de comportement des écoulements dans divers régimes. Les sections
suivantes décrivent les modeles utilisés pour les différents modes de transfert.



CHAPITRE 3. THERMIQUE

42

mS@.QM.Q\NQQGkGU UOISUIUUTP SUDS S2LQUION 'T°¢ HTAV ],

(sonbrureup 30 sonbrurIow SYNAISNII)/(GUIAENOL)  ——5 e =1y YyS1ojivy
¢1,91v3gdD

(sasnanbsia $3210,]) / (911ABI3 9P $32104) UL 1D Joysvin
¢1,0.LV3g

(SINONPUO0D 119JSURI]T,) / (SJIII9AUOD S)IQJSURIT,) % =npN 1]3SSNN

(enbissew 91ATSNIJIQ) / (Nbrutioy) 9IAISNIIIQ) g =o7 s1may

(Inareyo e[ 9p UOISNYI(]) / (FUSWANOW IP Iniuenb ap uorsnyi() % =.d 1Ipuvid

(sasnanbsia $3210,]) / (9T1IAUIL,P $310,]) Shq =ay spjouday

uosteredwo) J[NWIIo [OUUOISUIUIIPE dIQUION




I Conduction 43

I Conduction

Cette section est consacrée a la caractérisation du transfert de chaleur par conduction. Ce mode in-
tégre une large gamme de systemes complexes. Il est 'un des modes de transfert de chaleur les mieux
compris. Beaucoup de solutions analytiques existent apres simplification du probléme. Aucun travail
ne résume mieux ces études que ceux réalisés dans [66, 67]. Les auteurs y ont donné des solutions a
un large éventail de problémes, allant de sujets anciens comme celui du transport de courant dans
un fil a des sujets tels que le laser et les systémes de controle de température.

Une grande partie de l'intérét porté a ce mode de transfert s’est développée ces dernieres années.
Les nouveaux problémes rencontrés, sont par exemple, la résistance de contact, ou une différence de
température se développe entre deux solides qui n’ont pas un contact parfait avec I’autre, ou des pro-
blemes o1 'hypothese de Fourier est remise en cause. En outre, les problemes liés au transport dans
les systemes miniaturisés recueillent beaucoup d’intérét. Un regain d’intérét est également notable
dans le domaine des matériaux composites, ol la conduction de la chaleur est fortement direction-
nelle.

Du point de vue microscopique, la conduction dans les liquides est la conséquence de 'interaction
entre molécules a haute température avec des molécules a température plus faible. Dans un so-
lide conducteur, le transport d’énergie est associé au mouvement des électrons libres. Ceci explique
d’ailleurs pourquoi les conducteurs électriques sont généralement de trés bons conducteurs ther-
miques. Pour la grande majorité des applications, 'approche mésoscopique fondée sur la loi de Fou-
rier est suffisante. Ce chapitre est consacré exclusivement a la théorie de la conduction de la chaleur
par conduction mésoscopique.

ATheure actuelle, la plupart des travaux d’analyse de la conduction sont accomplis par I'utilisation de
codes. Ces outils ont montré leur capacité a analyser des systemes inhomogeénes, avec des géométries,
et des conditions aux limites tres complexes.

1. Loi de Fourier

La théorie mathématique de la conduction de la chaleur a été développée au début du XIXe siecle
par Joseph Fourier. Cette théorie était basée sur les résultats d’expériences dans lesquelles un seul
coté d’'un solide rectangulaire est porté a la température 71, le second étant porté a une température
inférieure T>. Les quatre autres faces sont isolées afin que la chaleur ne puisse circuler que selon une
direction x. Le flux de chaleur dans cette direction g, est proportionnel a la différence de température,
ala section transverse Ag et inversement proportionnel a I'épaisseur e de la matiere :

A
G o f(Tl —Ty) (3.4)

La constante de proportionnalité liant le flux a la différence de température est appelée conductivité
thermique et s’exprime en (W/m -K). L'équation 3.4 s’écrit alors :

A
Gx = A;S(Tl - Ty) 3.5)

Cetteloi, également applicable pour la conduction dans les liquides et les gaz, montre qu'un matériau
soumis a un gradient de température permet le transfert d’énergie dans le sens des températures les
plus fortes vers les températures les plus faibles.
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FIGURE 3.2: Conductivité des solides [68] FIGURE 3.3: Conductivité des gaz [68]

L'équation générale locale de la loi de Fourier est de la forme :
qs(r,1) = —AVT(r,1) (3.6)

ol1 q; (W/m?) représente le flux surfacique de chaleur, r le vecteur position et ¢ le temps.

2. Propriétés de matériaux
2.1 Conductivité thermique des matériaux

La valeur de la conductivité thermique A permet de comprendre comment la conduction se produit
dans un matériau donné. La conductivité thermique dépend fortement de la structure atomique et
moléculaire du matériau. Comme telle, elle n’est pas généralement pas constante. Elle dépend no-
tamment de I'état thermodynamique de la matiére, c.-a-d. la température et de la pression. Plus les
molécules se rapprochent, plus ce mécanisme sera important a température donnée du fait de leur
proximité. Ceci explique en partie pourquoi les solides possedent généralement une conductivité
plus importante que les liquides, eux-mémes plus conductifs que les gaz.

La gamme de conductivités thermiques est importante. A varie d'un facteur 10° entre les gaz et le
diamant a la température ambiante. Les valeurs les plus élevées sont associées a des métaux et les
valeurs les plus faibles a des gaz et des isolants thermiques.

Les Figures 3.6-3.7 donnent un apercu de la dépendance thermique de matériaux solides et de gaz
courants.

Pour les solides, les liquides et gaz a basse pression, la dépendance de la conductivité thermique a al
température est souvent considérée comme faible. La dépendance a la température a tendance a étre
assez faible dans les gammes de températures usuelles. Il est souvent acceptable de la traiter comme
une constante, en particulier si la différence de température est modérée.
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FIGURE 3.4: Capacité thermique des solides [68] FIGURE 3.5: Capacité thermique des gaz

Cette propriété peut également avoir un caractere anisotrope dans certains matériaux. Le bois et de
nombreux matériaux stratifiés (en particulier les composites) présentent ainsi des conductivités ther-
miques plus faibles selon les directions perpendiculaires a cette stratification. Ainsi, pour ces maté-
riaux anisotropes, A a une forte dépendance directionnelle et n’est plus représenté par un scalaire
mais un tenseur. Bien que la conduction de chaleur dans des matériaux anisotropes présente un in-
térét fort pour cette application, ce sujet n’est pas abordé ici. Le lecteur intéressé pourra trouver une
exposition assez détaillée dans [67].

2.2 Capacité thermique des matériaux
La capacité thermique a pression constante C), représente le potentiel d'un matériau a stocker de

I'énergie. Elle s’exprime en (J/kg-K). Elle dépend également de I'état physique du matériau et de sa
température (Figs. 3.4-3.5).

2.3 Densité des matériaux
La densité d'un solide est plus importante que celle du liquide et du gaz (Fig. 3.7). La variabilité de la
densité des gaz est généralement prise en compte dans les problemes ot de forts gradients de tem-

pérature sont présents. La densité des matériaux solides par contre est souvent considérée comme
constante par simplification.

3. Equation de conduction de la chaleur
3.1 Etablissement de I'équation générale de la conduction

Dans le cas de la conduction, la loi de transfert local est la loi de Fourier. Considérons un systéme
en trois dimensions (Fig. 3.8). Le volume de controdle V est délimité par une surface fermée Ag. Un
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v ds

FIGURE 3.8: Volume de controle

élément de surface d As est défini selon la normale dn. Un flux de chaleur qs(r,f) passe par cette
surface de contréle. Ce volume peut éventuellement étre chauffé par un terme volumique St (r, t).

La chaleur générée dans ce volume s’additionne au bilan de flux passant par la surface de contréle :

Q=—# qs(r,t)~(dS)+fff Srx,ndV
Ag 1%

(3.7)
D’autre part, la variation d’énergie s’écrit :
dU(r,t) ff oT(x,1)
= C av 3.8
dt VPP ar 68

Pour des raisons de simplicité d’écriture, la dépendance temporelle et spatiale n’apparaitra plus dans
la suite. La premiere loi de la thermodynamique en I’absence de travail extérieur donne I'égalité :

oT
ff pCp—dV = qso(dS)+ff SrdV
v ot Ag v

Cette relation donne avec la loi de Fourier Eq. (3.6) et avec 'utilisation du théoréeme de Gauss pour

une surface fermée :
oT
([ o0 rv-cavn)av= [[] srav
v ot v

(3.9

(3.10)
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Léquation générale de la chaleur sous sa forme locale s’écrit, en passant a la limite avec V — 0:

0
3 (pC,T) + V- (-AVT) = EL 3.11)

oo B . Diffusion thermique Terme source
Variation d’Energie interne

Cette équation est valable dans :

— un milieu incompressible (Le travail extérieur au systéme a été exclu),

— sans convection.

Si la variation de la conductivité thermique avec la température est faible , 'équation3.11 peut se
mettre sous la forme :

10T S
——_vir=2L

3.12
a 0t A ( )

Cette relation fait intervenir la diffusivité thermique a = pr etle LaplacienV?> =V -VT.

3.2 Exemples de solution analytiques
Conduction stationnaire dans un tube

On considere un solide ayant la forme d’'un cylindre creux (Fig. 3.9). Les surfaces extérieures et in-
térieures sont maintenues a des températures T et T, respectivement. Les extrémités du cylindre
sont isolées. La chaleur ne peut circuler que dans la direction radiale u,. Il n’y a pas de flux de chaleur
selon la direction axiale u; et orthoradiale ug par symétrie.

uz .

é%rlﬂ
e— T2 ——

FIGURE 3.9: Cylindre creux soumis a deux températures limites fixées

Les hypotheéses sont les suivantes :

le flux de chaleur est nul selon u, = %—z =0

le flux de chaleur est nul selon uy > g—gT =0

le terme source estnul = Sy =0

le probléme est stationnaire = %—{ =0

ok N =

le matériau est homogene et isotrope = A = cste
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Sous ces conditions, I'équation de la chaleur s’écrit en coordonnées cylindriques :

10 (AraT)— a (rdT)—o (3.13)
ror or) dr\ dr) )
Lintégration selon le rayon donne :
aTt
— = 3.14
rdr a (3.14)
Puis :
T=clnr+c (3.15)

ol c) et ¢y sont des constantes a déterminer. Lapplication des conditions limites donne :

Tr=r)=T1 = clnrn+c (3.16)
T(r=r)=T, = clnr+c (3.17)
D’ou
nL-1;
c -_—— 3.18
! In(re/ 1) ( )
Tilnr, — Trl
¢, = ~Lof27-mn (3.19)
In(rp/ 1)
Le profil de température dans le cylindre creux s’écrit :
T,-T Tilnr, — Trl
T(r) = — 1 2 11n7r2 2lnr; (3.20)
In(rp/ry) In(rp/ry)

Et le flux surfacique q, = u, est inversement proportionnel au rayon et s’écrit :
s r,sUr

art A

—u,=——(T1-T 3.21
dr Ur rln(rglrl)( ! 2)Ur ( )

qs:_/1

La figure 3.10 trace la fonction Eq. (3.20) pour un tube de rayon externe r, = 0,02m, de rayon interne
r1 = 0,01m soumis a la température 77 = 700K et T; = 710K.

Résistance thermique équivalente

Le flux total Q sur toute la surface d'un cylindre de longueur L et de rayon r est 'intégrale de qs sur
cette surface :

27 AL h-1

- Lrodf=—""(T,—-T,) = 3.22
Q st 2 ln(rg/rl)( 1—12) R (3.22)

In(ry/ 1)

L Teprésente la résistance thermique conductive équivalente du solide.

ol Reopng =
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FIGURE 3.10: Profil de température dans un tube soumis a deux températures constantes (T et T»)

Conduction stationnaire dans un tube multicouche
Dans le cas d'un tube constitué d'une ou plusieurs couches de matériaux différents, on introduit, les
températures au niveau des interfaces 7; et Ty.

En régime permanent, le flux de chaleur Q se conserve lors de la traversée des différentes couches et
s'écrit :

T —-T Tno1—T
Q=-1_"2- AL N (3.23)
R Ry
avec R, la résistance de la couche n, soit :
h—-Tn
Q==F—7 (3.24)
Yoo Ru

Effet d’'une source d’énergie uniforme

Sile tube est soumis a une source thermique St (par effet Joule par exemple), le profil de température
pour I'état stationnaire est obtenu en intégrant 'équation :

1d art
——WAr—)+S8r=0 (3.25)
rd r( dr )+ 3t

Si la conductivité thermique et la source St sont uniformes, I’équation 3.25 peut étre intégrée de la

maniere suivante :
dT St
dir=—)=-=—12 d 3.26
[ty =-3 s
Ainsi,

dT_ ST C1

- L ) 3.27
dr 27Lr+ r ( )
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qui s'integre en :
__Sr»
Tx) = ) r“+cln(r)+c (3.28)

Cette solution fait apparaitre un terme supplémentaire par rapport a la solution sans terme source.

Les constantes c; et ¢, sont obtenues a partir des conditions limites. Le flux est nul en r = r; et im-
pose:

2
3 Srry

_ (3.29)
“=72

. La constante c; est trouvée par application de la condition limite T'(r = r1) = T sur la surface inté-
rieure :

2 2
_ STrl STI‘2

= + 1 (3.30)
@7 T M

Le profil de température dans le matériau est donc :

St .. Sty (r)
T(x) = —(r — —=In|—|+T 3.31)
(x) M(r1 r°+ o1 n " + T

Le maximum de température est obtenu sur la limite extérieure du cylindre.

4. Résolution numérique de I'équation de transfert conductif

Cette section vise a présenter succinctement |’outil de résolution de I'’équation de transfert conductif
instationnaire, AVTP dans ce travail. La validation de cet outil sur des cas tests simples a été réalisée
dans le cadre de la thése de J. Amaya [69]. Pour les besoins de cette étude, nous avons introduit un
terme source dans le code et une validation du tube chauffé est présentée.

4.1 Présentation du code AVTP

AVTP est un code paralléle qui résout I’équation de transfert conductif Eq. (3.11) sur des maillages
hybrides non structurés. Ce code s’appuie sur la structure de données AVBP [70]. L'intégration tem-
porelle est basée sur une intégration explicite d’ordre 1 :

n+l _ 7n
or T -T" _ vir 3.32)
ar IN;

oll T"! et T" représentent les températures a l'itération (n + 1) et (n). Afin d’assurer la stabilité du
schéma explicite, le pas de temps At vérifie la condition de Fourier suivante :

alt

AxZ .
min

Fo= <0.5 (3.33)

avec la taille caractéristique de la plus petite cellule du maillage prise égale & Ax,in = v/ VOlmin.
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FIGURE 3.11: Noeuds et cellules utilisées pour le calcul du terme de diffusion V> T avec l'opérateur 4A au noeud
situé au centre - Image tirée de la these de N. Lamarque [71]

FIGURE 3.12: Noeuds et cellules utilisées pour le calcul du terme de diffusion V> T avec l'opérateur 2/ au noeud
situé au centre - Image tirée de la these de N. Lamarque [71]

Le terme de diffusion (aV?T) peut étre calculé selon deux méthodes numériques. La premiére ap-
proche est une approche « cell-vertex » sur un élément discrétisé (Fig. 3.12). La seconde formulation
est dérivée d'une méthode de type éléments finis centrés sur les noeuds de calcul.

Les détails sur ces deux opérateurs peuvent étre consultés dans la thése de Lamarque [71]. Trois types
de condition limite peuvent étre appliqués :

— Dirichlet : le mur est considéré comme isotherme,
— Neumann : le flux a la paroi est imposé,
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- mixte : développée pour les couplages fluides/solides, cette condition limite impose un flux et un
coefficient de relaxation f tels que g = g™/ + (T — T7¢/).

Une condition limite de type « coke » s’appuyant sur la condition limite de Neumann sera exposée
dans la suite (Chap. 6).

4.2 Validation de I'implémentation du terme source sur le cas du tube chauffé

Le cas simple de la section 3.2 permet de tester 'implémentation du terme source dans AVTP.

Considérons un cylindre creux d’épaisseur e = 0,01m et de rayon extérieur r, = 0,02m, isolé thermi-
quement de I'extérieur et soumis a une source thermique St = 6,5-10°W/m?3( Fig. 3.13). La tempéra-
ture interne est imposée a 11 = 700K.

Terme source St

Paroi adiabatique

il.lf_{

----------------------------------------- - Axe de révolution

X Surface isotherme

FIGURE 3.13: Configuration du calcul du tube chauffé

Les résultats sont présentés Fig. 3.14. Le code AVTP retrouve la courbe théorique. Le flux sur la paroi
adiabatique est bien nul et la température maximale se situe bien sur cette paroi (e = 0,01m). Cette
validation est considérée suffisante pour les cas traités dans la suite.

I
710 — Théorie
¢ AVIP

708

706 -

704 -

Température (K)

702 -

700 -

| |
1 1,2 1,4 1,6 1,8 2

Epaisseur (m) 1072

FIGURE 3.14: Effet d'une génération uniforme d’énergie dans un cylindre creux - Comparaison entre AVIP (sym-
boles) et la théorie (trait pointillé)
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Il Convection

Les transferts de chaleur qui s’effectuent simultanément avec des transferts de masse sont dits trans-
ferts de chaleur par convection. Ce mode de transfert est absent par définition dans les solides, mais
se révele généralement important au sein des milieux fluides.

Dans le probléeme qui nous intéresse, deux types de convection sont présents :
1. convection forcée sur la paroi externe des tubes,

2. convection forcée avec changement de phase sur les parois internes des tubes.

1. Notion de couche limite

Considérons I'écoulement d’'un fluide paralléle a une plaque plane verticale (Fig. 3.15), a une vitesse
uniforme uy,. La plaque étant immobile, la vitesse du fluide est nulle a sa surface (x = 0).

0

W Profil de vitesse

(0]

FIGURE 3.15: Couche limite dynamique d’'un écoulement sur une plaque plane

Par viscosité, le fluide est ralenti sur une épaisseur 6 au-dessus de la plaque. Une compétition entre les
forces d’inertie et les forces visqueuses se met en place. Considérons une particule fluide élémentaire
ala paroi soumise aux forces de viscosité et a une force d’'inertie. Cette particule subit un déplacement
bqifyr lié a la diffusion et un déplacement 6.,y dt au mouvement global du fluide. Ces distances
caractéristiques sont de I'ordre de :

Saiff ~\/Taiffv (3.34)

(3.35)

Oconv ~ UsoT conv

avec v la viscosité cinématique, 74, ry le temps caractéristique de diffusion et 74, le temps caracté-
ristique de convection.
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Loin de la plaque, le mouvement est peu perturbé et les effets liés a la viscosité sont faibles. A 'ap-
proche de celle-ci, ces effets deviennent forts et les vitesses, et donc les forces d’inertie, diminuent. Il
existe une distance 6 a la paroi pour les temps caractéristiques de ces phénomenes s’équilibrent :

2
Odiss _ Ocons (3.36)
v Uoso

Lépaisseur de diffusion a I’équilibre 6di f f est alors caractéristique de la couche limite dynamique
et est notée 4. La vitesse dans cette couche limite varie de 0 a u#,. Un nombre adimensionné permet
de décrire la compétition entre la viscosité et I'inertie, il est appelé nombre de Reynolds :

Forces d'inertie  Tdiff  Uxo0

Forces visqueuses  Tcony v

(3.37)

Pour de grands nombres de Reynolds, les forces d’inertie, proportionnelles a la densité et a la vitesse,
sont plus importantes que les forces visqueuses. Ces dernieres ne font pas obstacle aux structures
tourbillonnaires. L'équilibre des forces se fera proche de la paroi et la couche limite § sera faible.
L'écoulement est qualifié de turbulent. Au contraire, dans les écoulements a faible nombre de Rey-
nolds, les forces visqueuses empéchent le développement des tourbillons. Ces écoulements sont dits
laminaires.

Un mécanisme similaire survient lorsque cet écoulement possede une température différente de la
température de la paroi (Fig. 3.16). L'analogie de Reynolds montre que le gradient thermique est par-
ticulierement important au voisinage de la paroi, dans une couche limite thermique qui se développe
de maniere analogue a la couche limite dynamique. Dans cette couche limite thermique, un équilibre
thermique se met en place entre le fluide lointain et le fluide en proche paroi.

La compétition se fait entre la diffusion moléculaire de chaleur et la diffusion de la quantité de mou-
vement.

La distance caractéristique de la diffusion thermique s’écrit :

01 ~\/TconaD (3.38)

avec T onq le temps caractéristique de la conduction et D = p% la diffusion thermique du matériau.
P

Par ailleurs, pour évaluer I'efficacité relative du transport diffusif de chaleur et de quantité de mouve-

ment, le nombre de Prandtl est évalué :

Viscosité Teond VvV MHCp
Pr = =—=-"r 3.39
D2 (3.39)

- Diffusion thermique  74;7¢
avec  la viscosité dynamique.

Ce nombre ne dépend que des propriétés du fluide. Il est proche de 1 pour les gaz, et varie de 5
a 100000 pour les liquides organiques. La Figure 3.16 traduit ce phénomene. Pour des nombres de
Prandtl faible, la diffusion de quantité de mouvement est plus lente que la diffusion thermique.

La couche limite thermique § 1 résultante est plus fine que la couche limite dynamique §, dans le
cas ou Pr < 1. La conduction thermique s’établit dans la couche limite thermique : ¢’est un mode de
transfert important. Par contre, sila couche limite thermique 6 7 est plus grande que la couche limite
dynamique 6 (Pr > 1) alors la conduction thermique est plus lente que la diffusion moléculaire et le
transfert thermique par convection domine les échanges.



II Convection 55

Uco

BRI AR

Pr«1 Pr>1

FIGURE 3.16: Couches limites dynamique 6 et thermique 6 T d'un écoulement sur une plaque plane verticale en
fonction du nombre de Prandtl Pr

2. Loide Newton & nombre de Nusselt

La loi de Newton évalue la puissance transférée a une surface mouillée Ag, a la température Ts, par
un fluide a la température Ty en mouvement :

Peony = hS(Tf - Ts) (3.40)

ol h est le coefficient de transfert convectif. Cette expression est utilisée quel que soit le régime de
convection (forcée ou libre) et quel que soit le régime d’écoulement du fluide (turbulent ou lami-
naire). Les différences entre la convection d'un fluide en mouvement rapide, lent, ou stagnant, ainsi
que les propriétés thermiques du fluide, sont incluses dans le parametre de h.

Le coefficient & est souvent donné sous la forme d’'un nombre de Nusselt :

Pcanv

Nu=—""- (3.41)
Pcond

ol P.ony est la puissance transmise par convection et P.,q la puissance par conduction. Pour de
grands nombres de Nusselt, les transferts par convection sont prédominants face aux transferts par
conduction.

La puissance transmise par conduction étant évaluée par la loi de Fourier (Eq. (3.6)), le rapport de ces
deux puissances permet d’évaluer le nombre de Nusselt :

N hAT hor (3.42)
U ———— = —— .
AAT/6 T A
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Une analyse dimensionnelle montre que Nu est une fonction plus ou moins complexe du nombre de
Prandtl et du nombre de Reynolds:

Nu = f(Re,Pr) (3.43)

Les forces d’inertie sont comparées au mécanisme de diffusion moléculaire par le nombre de Rey-
nolds Re pour le régime forcé, ou de Grashof Gr pour le régime naturel. Si les forces d’'inertie sont
importantes (grand Re), la couche limite dynamique sera mince. Si de plus le nombre de Prandtl est
grand, la couche limite thermique sera grande comparée a la couche limite dynamique. Le nombre de
Nusselt sera grand (h grand) et les transferts par convection seront important comparés a la conduc-
tion. Ceci explique pourquoi les liquides, qui ont de grands nombres de Pr, transmettent mieux la
chaleur par convection que les gaz.

3. Convection forcée ou naturelle dans un four

La convection d'un gaz sur un cylindre vertical est rencontrée dans de nombreux problémes phy-
siques [72]. En convection naturelle, 'écoulement loin de la surface est au repos. Dans le cas du four,
les gaz chauds produits par la combustion créent, par le jet réactif central, un mouvement. Selon la
force de I'écoulement induit par la flamme, le mouvement de ces gaz chauds vers les tubes s’effectue
soit en régime de convection forcée, soit en régime de convection naturelle, soit en une combinaison
des deux. L'évaluation du régime d’écoulement, qui détermine la maniére de modéliser le transfert
convectif, est donc la premiére étape.

Le critére de transition entre le régime forcé ou naturel est basé sur le parameétre de Lloyd & Sparrow
[73]. Afin de comprendre ce parameétre, placons-nous dans le cas olt un mur chauffé est immergé
dans un réservoir de fluide froid (Fig. 3.17).

f Conduit imaginaire

~.
Ne ~

T/' . N,
Refroidissement &
! Compression \'|
R Y S, . i
Mur chauffé — e \\ s
N 1 !
1 : —
! 1
< ) ! ; - . .
Tm g Erein \: i— Réservoir froid
% . i
& — Too
8::5 o ! : !
kN . .
‘\ I' Cycle moteur —
Ay N P 4 l
"""""" '
y ' (/ ~"
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FIGURE 3.17: Convection naturelle le long d’'un mur vertical

Le transfert de chaleur se fait toujours entre le mur et le réservoir et une couche limite thermique se
développe sur ce mur. Pour un fluide de Pr ~ 1, I'épaisseur de cette couche limite est évaluée pour
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un régime de convection forcée [72] a:
&7)F ~ yRe,?Pr713 (3.44)

avec (0 1) I'épaisseur de couche limite thermique en régime forcée et y la hauteur ot elle est évaluée.

Pour le régime naturel [72] :
67)n ~ yRa,"* (3.45)

avec (6 1)y I'épaisseur de couche limite en régime forcée. et Ray, le nombre de Rayleigh basé sur y.

Le régime de convection est piloté par la couche limite thermique la plus mince. Le rapport des
couches limites donne :

5 Ra1/4

Si( 1)F = J > 1, Convection naturelle (3.46)
071N Re}/zPr“3
5 Ra1/4

Si( F _ Y < 1, Convection Forcée (3.47)

OGN Re},/zPrl/3

Ce rapport apparait dans le parameétre de Lloyd & Sparrow qui donne un meilleur critére de transition
entre les deux régime [72] :

Rall4 4
Gr [ % pri’3 (3.48)
Reé? Re},’zPrm

Pour des valeurs du parametre de Lloyd & Sparrow inférieur a Pr'/3,'écoulement est en régime forcé.
La Fig. 3.18 montre le résultat dans un diagramme Nu-Ra.

T T
.
L

\
|

Convection na-
turelle pure I —

Nu
VRe, \3/Pr

Convection
I~ forcée pure —

— e
Convection Convection
forcée naturelle
041 i ! 1 1 | 1
0.3 1 3
Rall*
\/ Rey \3/ Pr

FIGURE 3.18: Criteére de transition entre la convection naturelle et forcée le long d’'un mur vertical [73]
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4. Convection forcée turbulente

Pour un cylindre dont le diametre D est petit comparé a sa hauteur H, le transfert par convection
forcée turbulente est estimé par celui d'un écoulement turbulent sur une plaque plane verticale. Le
nombre de Nusselt moyen pour cet écoulement s’écrit [74, 75] :

Nu=0,029R"%G (3.49)

avec

Pr
G=
(0,029/Re)!/2 [5Pr +5In((1 +5Pr)/6) - 5] +1

(3.50)

Cette corrélation est tirée d'un développement théorique basé sur la théorie des couches limites tur-
bulentes [72, 75].

5. Transferts convectifs forcés avec changement de phase

Lorsqu’un transfert de chaleur est appliqué a une surface en contact avec un liquide, et si la tempé-
rature de la paroi est supérieure a la température de saturation du liquide, I'ébullition se produit sur
le mur.

Il en résulte un phénomeéne complexe qui nécessite une connaissance approfondie des fluides et des
matériaux présent. De plus, de nombreux régimes d’écoulement sont observés et rendent difficile la
modélisation. Nous nous présenterons ici une description succincte des phénomenes rencontrés et
de leur modélisation en termes de transfert de chaleur, illustrés avec |’expérience de Nukiyama, pour
les écoulements diphasiques en régime d’ébullition.

5.1 Régime d’ébullition

Le mécanisme de transfert de chaleur par ébullition se produit lorsque la température de surface
est plus grande que la température de saturation du liquide. Le transfert d’énergie s’accompagne
alors d'une transformation d'une partie du liquide en vapeur, mise en mouvement par flottabilité
(convection naturelle) ou par un écoulement forcé (convection forcée).

La figure Fig. 3.19 montre les différents régimes d’ébullition. Un liquide a la température T; initiale-
ment immobile est chauffé par un solide a la température T}, lui-méme soumis a un flux surfacique
d’énergie gs.

Le premier régime rencontré est le régime de convection naturelle. Laugmentation de la température
du fluide a la surface diminue sa masse volumique par rapport au fluide environnant. Le liquide plus
chaud monte sous 'effet de la flottabilité. Les bulles ne sont pas encore formées.

Le régime d’ébullition nucléée voit apparaitre les premiéres bulles sur la surface. Celles-ci appa-
raissent lorsque la température du liquide atteint la température d’ébullition.

Ces bulles grandissent lorsque le flux sur la surface chauffée augmente. Les sites de production de
bulles deviennent de plus en plus proches et forment des bouchons. Le régime est alors appelé régime
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FIGURE 3.19: Régimes d’ébullition

de bouchons. C’est un régime d’ébullition transitoire entre le régime d’ébullition nucléée et le régime
d’ébullition en film.

Dans le dernier régime, I’ébullition conduit a un film de vapeur surchauffée entre la surface et le
liquide.
5.2 Régime d’ébullition en vase - Expériences de Nukiyama et de Drew & Miiller

Ce passage du régime de convection naturelle monophasique au régime de film a été mené en pre-
mier par Nukiyama (Fig. 3.20).

f ® \
qs 4
O D
N
_
. C
C,
Fil électrique A
\ 2

AT,

FIGURE 3.20: Courbe d’ébullition en vase a puissance imposée - Expérience de Nukiyama [76]
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Dans un vase, de I'eau liquide est chauffée électriquement par un fil de Nichrome! connecté a un

générateur de tension qui controle la puissance électrique injectée (Fig. 3.20-(a)). Cette puissance P
peut étre reliée au flux surfacique d’énergie transmis a I’eau gs par la relation :

P=¢qsS=UI (3.51)

ou S est la surface de fil chaud la paroi chaud, U est la tension délivrée par le générateur et I I'inten-
sité.

Faisant varier P, Nukiyama mesure la différence entre la température de surface du fil et la tempéra-
ture de saturation du liquide (AT = Ts — Ts4;), également appelée surchauffe.

La Fig. 3.20-(b) donne I'évolution de gs avec ATs. Cette courbe n’est pas monotone et traduit les dif-
férents régimes d’ébullition évoqués précédemment. Elle permet d’accéder a la valeur du coefficient
de transfert & par la relation :

ds = hAT; (3.52)

Le premier point (A) est appelé initiation de I’ébullition, et correspond a I'apparition des premieres
bulles de vapeur a la surface du fil. Avant ce point, aucune bulle n’est visible, mais la température du
fluide est en surchauffe (77 > Ts,;).

Le régime suivant est celui de I’ébullition nucléée entre (A) et (C’). Ce régime est caractérisé par la
génération de vapeur a un certain nombre de sites favorisant le développement de bulle de vapeur.
Ces sites sont appelés sites de nucléation. Ce sont des petits interstices sur la surface, dans lesquelles
la vapeur est piégée. En grossissant, les bulles se détachent de la surface.

Au fur et a mesure du chauffage, la fréquence de libération de ces bulles augmente. Entre le point
(C) et (B), caractéristique d'un flux critique, les sites de nucléation se multiplient et les bulles isolées
interagissent. Elles se font progressivement remplacer par des poches et des colonnes de vapeur. Ce
régime est appelé régime de bouchons. La formation de cette vapeur sur la surface a pour effet d’isoler
graduellement le liquide saturé de la paroi.

Au point (B), le fil a atteint sa température de fusion (= 1700K). Le Nichrome est alors remplacé par
un fil de platine dont la température de fusion est supérieure, occasionnant un saut de température
brutal de (B) a (B’). Aprés ce point, le régime de film s’installe. La surface entiere est en contact de gaz.
Le flux augmente de maniere proportionnelle avec AT jusqu’a la température de fusion du fil.

En diminuant, le flux de chaleur a partir de (D), le minimum d’ébullition de film est localisée au point
(C). En dessous de ce point, les films de vapeur s’effondrent et forment a nouveau des bulles isolées.
Lébullition revient dans le régime d’ébullition nucléée lorsque la température de film diminue.

Il estimportant de noter que dans cette expérience, la puissance est le parameétre contrélé (en ordon-
née), etla surchauffe est mesurée (en abscisse). La surchauffe est une fonction du flux et non l'inverse.
Le point (C’) n’est obtenu dans cette expérience que par une diminution du flux. Deux valeurs de sur-
chauffe (C) et (C’) peuvent étre obtenues pour une valeur de flux imposée.

Une seconde expérience réalisée par Drew et Miiller impose la température grace a un tube ou la
circulation d'un fluide controle la température de paroi (Fig. 3.21). Cette fois-ci, le flux est mesuré
pour une surchauffe imposée connue. Les courbes (AB) et (B'D) obtenues sont identiques a celle de

1. Alliage de Fer et de Nickel



II Convection 61

I'expérience de Nukiyama, mais la courbe (BC) peut maintenant étre tracée de maniere continue en
augmentant la surchauffe. Ce régime est le plus curieux, car le flux de chaleur diminue alors que
la température de surchauffe continue d’augmenter. Cet effet est di a des portions de plus en plus
grandes de tube en contact avec le film continu de vapeur. La conductivité des gaz étant moins forte
que celle des liquides, les transferts par convection se font de moins en moins bien.

qs a

Fluide —

AT,

FIGURE 3.21: Ebullition en vase & température de paroi imposée - Expérience de Drew et Miiller [77]

Dansla phase (BC), la vapeur est instable et est de maniere intermittente remplacée par de I’ébullition
nucléée. C’est un régime de transition qui s’arréte au point (C) lorsque la température de la paroi est
devenue assez grande pour soutenir un film stable de vapeur a la surface du tube.

Ainsi, dans les expériences ot le flux d’énergie est controlé (Nukiyama), le régime de transition (BC)
ne peut-étre capturé, et les points (B) et (C) ne sont accessibles que par une diminution (C) ou une
augmentation (B) du flux.

5.3 Régime d’ébullition en conduite verticale

Lexpérience de Nukiyama montre la complexité du transfert de chaleur avec changement de phase.
Les écoulements en conduite qui nous intéressent font de plus intervenir le mouvement du fluide.
Cependant, ils présentent des régimes d’ébullition similaires au cas du fluide au repos et des critéres
de transition analogues sont utilisés.

Taitel & Dukler exposent une maniére de classer les écoulements diphasiques en conduite selon la
distribution spatiale des différentes phases pour différents diametres de tube et différentes propriétés
du fluide(78, 79]. Les régimes d’ébullition rencontrés dans un écoulement vertical ascendant de gaz
et de liquide sont présentés Fig. 3.22. Quatre régimes sont communément identifiés :

— Régime dispersé : dans ce régime, le gaz est présent sous forme de bulles dans une phase liquide
continue. Les tailles de bulles ainsi que leur forme peuvent varier, mais restent tres inférieures au
diametre du tube.

— Régime intermittent : le gaz prend de plus en plus de place et forme des poches de la taille du
diametre du tube.

- Régime agité : 1a vitesse du gaz augmente, I'écoulement devient instable. A ce moment, les forces de
gravité et de frottement deviennent d’'intensité équivalente au niveau du film liquide qui se forme
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en paroi. Le liquide se déplace de bas en haut de maniére oscillante. Ce régime est intermédiaire
entre le régime intermittent et le régime annulaire.

— Régime annulaire : les deux phases sont clairement séparées. Le gaz se situe au centre du tube,
tandis que le liquide forme un film & la paroi. Ce régime est généralement stable.

Augmentation du flux surfacique gs /

S 1Y

v

.Q:":'as '.',‘;,*o

ERl
Gos i

Dispersés  Intermittent Agité  Transitoire Annulaire
(Bulbby) (Slug) (Churn) (Annular)

FIGURE 3.22: Régimes d’écoulement diphasique d'un fluide dans une conduite verticale [78]

Dans les fours de distillation atmosphérique, le régime d’écoulement n’est pas connu a priori compte
tenu du changement permanent des conditions de fonctionnement. Le probleme des écoulements
diphasiques en conduite est de déterminer les transitions entre les différents régimes [78, 79]. Une
méthode répandue consiste a établir une carte des écoulements a partir des conditions sur la vi-
tesse du gaz par rapport a la vitesse du liquide (Fig. 3.23). Ces conditions dépendent de nombreux
parametres et changent avec les propriétés des fluides. Il résulte de cette complexité que le régime
d’écoulement ne peut étre établi sans une connaissance accrue de I'’écoulement. De plus, les chan-
gements permanents en termes de débit, de flux de chaleur et de propriétés du pétrole brut consi-
déré induisent des changements de carte d’écoulement. En I’absence d'une bonne caractérisation de
I’écoulement diphasique dans le four de Feyzin, nous le considérerons comme monophasique.

Ainsi nous utilisons la corrélation établie pour les transferts thermiques convectifs d'un fluide mono-
phasique dans une conduite, dite corrélation de Dittus-Bolter, avec les propriétés du liquide [80] :

Nug =0,023ReY® Pr* (3.53)

ol Rej est le nombre de Reynolds basé sur la vitesse du liquide et Pr; est le nombre de Prandtl basé
sur les propriétés du liquide.
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FIGURE 3.23: Carte des régimes d’écoulement diphasique air/eau liquide dans un tube vertical de diametre de
5,1cm a une atmosphere [78] - Ugs et Urs sont respectivement la vitesse du gaz et du liquide

6. Tranferts thermiques par convection dans un four : cas du four Feyzin

Dans un premier temps, le critére de Lloyd & Sparrow doit étre évalué (Eq. (3.48)). Le nombre de
Rayleigh et de Prandtlsont dépendants des seules propriétés physiques du gaz et peuvent étre trouvés
dans les tables [72]. Dans I'application visée ici, nous trouvons un parametre de Lloyd & Sparrow
inférieur a Pr'/3, ce qui indique une convection forcée (Tab. 3.2). Le nombre de Re indique un régime
d’écoulement turbulent.

Température des gaz bralés (1) x 1100
Température moyenne des tubes (T,;)  (K) 710
Hauteur des tubes (H) (m) 14m
A [72] (m3K1') 18
Reynolds sur la hauteur ) 1,6€°
Prandtl des gaz brtilés ) 0,68
Parameétre de Lloyd & Sparrow [73] ) 0,42

TABLE 3.2: Données du point de fonctionnement de l'installation

Nous utiliserons donc une corrélation de convection forcée turbulente sur une paroi verticale pour
calculer les transferts thermiques convectifs sur les tubes. Le nombre de Nusselt moyen basé sur la
hauteur des tubes, évalué grace a la formule Eq. (3.50), avec les valeurs de la table (Tab. 3.2) est égal a
Nup =1800.

La puissance regue par convection des gaz de combustion sur les tubes est finalement égale a :
Peonvext = hSAT = hS(Tj, — T,) = 0,720 MW (3.54)

avec une surface des tubes S = 348m? et le coefficient de transfert convectif & = Nuy - A/ H.
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Cette puissance recue par convection est faible comparée a la puissance dégagée par combustion
évaluée précédemment a P, = 14,71IMW (Chap. 2).

Il Rayonnement

Les termes « transfert de chaleur par rayonnement » et « rayonnement thermique » sont couramment
utilisés pour décrire le transfert de chaleur induit par des ondes électromagnétiques.

Le rayonnement est un procédé thermique trés différent de la convection et de la conduction. Du
fait de sa nature ondulatoire, le rayonnement thermique peut transporter de I'énergie sur de longues
distances a la vitesse de la lumiere sans nécessiter un support naturel.

Une autre différence importante est la dépendance en température de ces transferts. Le transfert par
rayonnement est proportionnel a la différence de température a la puissance quatre. Le transfert
d’énergie radiative est donc trés important dans les systémes de combustion ot la différence entre
les gaz frais et les gaz briilés est de 'ordre de 1000K.

Du fait de son caractere non local et de la complexité des mécanismes d’absorption des gaz, le rayon-
nement thermique est particulierement difficile 8 modéliser et a calculer. Aprés un rappel des notions
principales, I'approche qui sera utilisée dans la suite est présentée.

1. Nature du rayonnement électromagnétique

Le spectre des ondes électromagnétiques est large. En fonction de sa longueur d’onde A, I'énergie
transportée par une onde peut étre appréhendée de diverses maniéres. Ce spectre se décompose en
plusieurs ondes se propageant dans le vide a la vitesse de la lumiere, ¢y = 300,792km/s. La fréquence
etlalongueur d’onde sont liées par la vitesse de la lumiére ¢ = C—,‘l), ol ¢y est la vitesse de la lumiere dans
le vide et n I'indice du milieu. Dans la suite, cet indice est supposé égal a 1. La vitesse de propagation
est le produit de la longueur d’onde A et de sa fréquence v :

c=Av (3.55)

Le rayonnement thermique est un sous-ensemble des champs électromagnétiques existants. Le spectre
du rayonnement électromagnétique est illustré dans la Fig. 3.24 et s’étend des rayons gamma a haute
fréquence, trés énergétiques (ondes courtes), aux ondes radios (ondes longues). La lumiére visible
est définie comme la partie du spectre électromagnétique que nos yeux peuvent détecter. Elle se si-
tue entre le violet a 0,38um et le rouge a 0,78um. Nos yeux sont plus sensibles au rayonnement vert
qui survient a peu prés au centre de cette fourchette, 0,55um.

Le rayonnement thermique est situé dans la partie du spectre électromagnétique allant de 0,1um a
1000um. Les autres portions du spectre sont en grande partie générées par des procédés non ther-
miques. Par exemple, les rayons gamma sont produits par la désintégration radioactive et les ondes
radio sont produites artificiellement par des oscillations électriques. Le rayonnement considéré dans
ce chapitre ne concerne que le rayonnement thermique.
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FIGURE 3.24: Spectre électromagnétique

2. Concepts et lois constitutives du rayonnement thermique

Avant de définir les grandeurs intégrales utiles a la résolution des transferts radiatifs a I'échelle ma-
croscopique, quatre concepts utiles a la description des échanges radiatifs sont détaillés.

2.1 Equilibre thermodynamique local (E.T.L.)

Un systeme thermodynamique est en équilibre thermodynamique lorsqu'’il est a la fois en équilibre
thermique, mécanique et chimique. L'état local d'un systéme en équilibre thermodynamique est dé-
terminé par les valeurs de ses parametres intensifs, comme la pression ou la température. Il définit le
minimum d’'un potentiel thermodynamique, comme I'énergie libre de Helmholtz pour les systemes
a température et volume constant, ou ’enthalpie libre de Gibbs pour les systémes a pression et tem-
pérature constantes.

Il est utile de différencier équilibre thermodynamique global et local. En thermodynamique, les échanges
a l'intérieur d’'un systéme et avec l'extérieur sont controlés par des parametres intensifs comme la
température, qui controle les échanges de chaleur. L'équilibre thermodynamique local signifie que
ces parametres peuvent varier dans I'espace et le temps, mais il existe un voisinage en équilibre au-
tour de ce point, a la différence de I'équilibre thermodynamique global (E.T.G.) qui spécifie que ces
parametres intensifs sont homogenes dans tout le systéme. Le passage d'un équilibre local a un équi-
libre global est conduit par des phénomenes de transport qui tendent a minimiser le potentiel ther-
modynamique.

D’un point de vue radiatif, les propriétés radiatives d'un élément a I’équilibre thermodynamique local
sont indépendantes de son environnement. Cet élément posseéde des propriétés identiques plongées
au sein d’'une cavité fermée isotherme a la méme température.

Cette hypotheése est vérifiée dans les applications visées.
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2.2 Corps noir

Un corps noir est un milieu opaque qui ne réfléchit aucun rayonnement. De ce fait, le corps noir :

- absorbe indépendamment de son épaisseur et de sa température, tout le rayonnement incident
quelle que soit sa direction, sa longueur d’onde,
— émet un rayonnement isotrope, dont I'intensité suit la loi d e Planck.

Un corps noir en équilibre thermodynamique dans une cavité noire isotherme absorbe plus d’énergie
qu’'un corps non noir (car réfléchissant). Puisqu’il est en équilibre, il doit nécessairement émettre plus
d’énergie que le corps non noir. Le corps noir est un corps de référence pour tous les autres milieux.

Il n’est fait aucune autre hypothese sur la nature de I'objet.

2.3 Loi de Planck

Max Planck a établi en 1901 une relation qui établit la dépendance de I'’émission a lalongueur d’onde.
La loi de Planck définit la puissance émissive monochromatique Ej  telle que :
C

Eppr=—5—7
A° [eﬁ -1

(3.56)

ot Cy =27hcy = 3,742 x 103W - um*/m? et C, = heo/ k= 1,439 x 10*um - K

Timax =2897.8/1
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FIGURE 3.25: Puissance émissive du corps noir selon la longueur d’'onde pour différentes valeurs de température
- Loi de Planck

ou h définit la constante de Planck et k la constante de Boltzman. Cette relation donne la distribution

d’énergie d'un systeme a 'ETL Fig. 3.25. L'émissivité totale s’obtient par intégration de cette quantité
Eq. (3.56) sur tout le spectre (cf. loi de Stefan-Boltzman) :

Ep = f EppdA=0oT* (3.57)
0
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Ainsi, I'aire contenue sous la courbe Fig. 3.25 représente 1'émission totale du corps noir a une tem-
pérature donnée. Dans le domaine du rayonnement thermique [0,1ym — 1000um], un corps noir a la
température de 2000K émet plus de 90% de son énergie.

2.4 Loi de Stefan-Boltzman

Stefan et Boltzman, deux contemporains de Einstein furent les premiers (1879) a lier I'énergie émise
par rayonnement d’'un corps noir a sa température Fig. 3.58 :

Epy=0T* (3.58)

ol1 Ej, représente la puissance émise par un corps noir par unité de surface, o = 5,67 x 10 W/m?- K*
la constante de Stefan-Boltzman et T la température de la surface émettrice.

2.5 Loide déplacement de Wien

Une autre propriété intéressante avait déja été mise en évidence par Whilhem Wien en 1893. A une
température donnée, il existe une longueur d’onde o1 I'émission du corps noir est maximale. Cette
propriété découverte expérimentalement s’écrit :

(AT) max =2897,8um- K (3.59)

La constante de cette loi de Wien (Eq. (3.59)) est obtenue par la recherche du maximum de I'’Eq. (3.56).

Pour des températures variant de 300K a 3000K, les longueurs d’'onde maximales sont comprises entre
Amax(T = 300K) = 1um et Apax(T = 3000K) = 0,1um, et contiennent la lumiere visible, ce qui permet
de voir les flammes.

Ces surfaces noires absorbent la quantité maximale possible de I'énergie radiative a I'équilibre radia-
tif, et servent de standard pour le classement de toutes les autres surfaces. Nous verrons que I'énergie
émise par les différents corps est évaluée par comparaison a celle qu’émettrait le corps noir dans les
mémes conditions en introduisant un coefficient appelé émissivité.

2.6 Milieu opaque, transparent et semi-transparent

Lorsqu’'une onde électromagnétique atteint une surface d'une nature quelconque (surface solide ou
liquide, particules ou bulles d’air), 'onde peut étre réfléchie partiellement ou totalement, laissant
pénétrer toute la partie non réfléchie dans le milieu. Londe peut étre ainsi atténuée par absorp-
tion. Si I'atténuation est totale, le corps est dit opaque. Si une onde traverse ce milieu sans aucune
atténuation, il est dit transparent. Tout corps permettant une atténuation partielle est appelé semi-
transparent.

Cette notion d’opacité est liée a I'épaisseur du matériau traversé.
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FIGURE 3.26: Direction d’'émission et angle solide sur la sphere unité

3. Grandeurs radiatives
3.1 Angle solide dQ

La nature directionnelle du rayonnement nécessite d’utiliser la notion d’angle solide, exprimé en sté-
radian (sr) et variant entre 0 et 47.

Soit une surface élémentaire dA de normale n, autour d’'un point situé a la position r voit dans la
direction s une surface de taille dA;, située a une distance R. La projection de cette surface sur la
spheére unité représente ’angle solide (Fig. 3.26). La surface projetée est définie par deux angles 0 et ¢

Par considération géométrique, 'angle solide est défini comme la projection de la surface dA; sur la
sphére unité entourant le point r. La projection de dA;, notée dA’j, sur cette sphére perpendiculaire a
s est représentée par la surface en trait rouge plein :

cosf;dA;

72 (3.60)

dQ=dA;.=

ou 0; estl'angle entre la normale n; de la surface dA; et le vecteur de direction s.

La surface totale de I'espace couvre une aire égale a 47.

3.2 Luminance I

La luminance I permet de décrire la dépendance spatiale de I'intensité d’énergie émise ou incidente
dans un milieu. Cette luminance dépend de la fréquence v et de la direction de 'onde considérée s.

Soit dS une surface élémentaire fictive, centrée en r, de normale n et dQ I'angle solide élémentaire
autour de la direction s (Fig. 3.27). La luminance rayonnée en un point r dans la direction s a la fré-
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FIGURE 3.27: Luminance d’'un pointr selon la direction s traversant une surface dS de normalen

quence v, notée I, (r,s,t) est la densité de puissance monochromatique d®,, (r) qui traverse la surface
dS pendant un temps dt :

I(rst)—M (3.61)
VT (5o n)dQdSdt ’

Lintensité totale I(r,s,t) est'intégrale sur le spectre de I, :

I(x,s,t) =f L,(x,0)dv (3.62)
0

Lintégration spatiale de la luminance sur un hémisphere limité par une paroi placée en r et de nor-
male n donne :

E,(r,1) :f L,(r,)s-ndS) (3.63)
21

3.3 Flux d’énergie radiative q*
La luminance est une fonction qui dépend de la direction de propagation et n’est donc pas un champ

scalaire conventionnel. En intégrant cette luminance I (resp. I,) sur toutes les directions, le flux
d’énergie q" (resp. flux spectral d’énergie q}) qui traverse une surface de normale n s’écrit :

q-nm=q" :[ I(r,t)(n-s) dQ (3.64)
4n

(q),-n)@) =g, = [1 I,(r,t)(n-s)dQ (3.65)

et vérifie bien :

q-n®=q"(
0o (3.66)
- rd
[ aiav
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4. Propriétés des matériaux et modeles

Le calcul de la luminance nécessite la connaissance des propriétés spectrales du milieu. En rayon-
nement, le milieu est caractérisé par le coefficient d’absorption «,. Ce parametre définit le spectre
d’absorption du milieu en fonction de la fréquence. Il dépend de mécanismes atomiques, molécu-
laires et collisionels sous-jacents. Si les solides et les liquides peuvent avoir des spectres relativement
simples, les gaz présentent des spectres de raies fortement discontinus et tres complexes. Lutilisation
de modeles spectraux est inévitable.

4.1 Modélisation des propriétés spectrales des matériaux solides

Les surfaces réelles peuvent avoir un comportement radiatif complexe. Deux modéles sont utilisés
pour la modélisation des propriétés spectrales des solides ol la sélectivité fréquentielle et la dépen-
dance spatiale de I’émission ne sont pas prises en compte.

Modéle de corps noir

Le modele de corps noir définit I'émission d’'un corps noir a I'équilibre thermodynamique. A une
température donnée, le corps noir est le matériau le plus absorbant. Il émet I'énergie :

E,=0T* (3.67)

Modele de corps gris

Lémissivité d'un corps € est définie comme le rapport entre le rayonnement émis par celui-ci et le
rayonnement émis par un corps noir a la méme température. Ainsi, nous avons toujours :

O<e=1 (3.68)

L'émissivité dépend de trois parameétres : la température, la fréquence, et 'angle d’émission de 'onde
électromagnétique, €, = €,(T,0).

L émissivité totale €(T) et I émissivité spectrale ¢, (T) hémisphériques se définissent respectivement
comme :

E,(T)
e, (T) = (3.69)
Epyr)
e, (T)Epyr) d
e(T) = E(T) :fo €v(T)Epy(1) dv (3.70)
Eu(T) oT4

ou E, (T) est la puissance spectrale émise par le corps gris.

Le modéle de corps gris est généralement utilisé pour caractériser un milieu diffusant la méme lumi-
nance dans toutes les directions. En général, I'émissivité présente une grande dépendance en tempé-
rature, comme illustré Fig. 3.28.
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FIGURE 3.28: Variation de I'émissivité avec la température pour la brique (réfractaire) et pour deux métaux (Al
et Cr)

4.2 Modélisation des propriétés spectrales des gaz
La combustion d’hydrocarbures forme a haute température des produits composés de gaz actifs pour
le rayonnement, comme le dioxyde de carbone CO, ou l'eau H,O. Un exemple de spectre d'un mé-

lange d’azote et de dioxyde de carbone est représenté Fig. 3.29.
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FIGURE 3.29: Spectre d’'absorptivité d'un mélange isotherme d’azote et de dioxyde de carbone [82]

La présence de particules dans un milieu induit un phénomene de diffusion du rayonnement [83]. Ce
probleme n’est pas traité dans ce travail et seule I'absorption des gaz est considérée. Cette simplifica-
tion est justifiée par la dimension des particules (de 10 nm a 100 nm dans les fours). En effet dans le
régime de Rayleigh, ol le diametre des particules d est négligeable devant les longueurs d’'onde dans
I'infra-rouge d « A, le phénomene de diffusion est négligeable.
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Les spectres possédent un nombre de raies de I'ordre de 10° et nécessitent une modélisation. Lenjeu
de ces modeles est de réduire le nombre de parameétres tout en conservant les propriétés fondamen-
tales du spectre (absorption, émission, dépendance en température et en pression). Face a cet enjeu,
la description exacte des propriétés spectrales est trés couteuse et extrémement difficile.

Pour la combustion, les grandeurs radiatives utiles sont des grandeurs intégrées en fréquence. Cette
intégration spectrale de la luminance du corps noir se fait par 'analyse, ou bien par tabulation sur
des intervalles fréquentiels [83, 84]. Trois classes de modeles tentent de représenter cette dépendance
fréquentielle du spectre [83, 85].

Le modeéle le plus précis est le modele raie par raie (Line-by-Line) et donne des résultats de référence.
ATlinverse, les modeles globaux sont les plus simplifiés, ils sont moins précis, mais permettent d’at-
teindre des temps de calcul trés réduits. Entre ces deux extrémes, les modéles a bandes étroites font
un bon compromis entre temps de calcul et précision. Ce type de modele divise le spectre en bandes,
auxquelles il attribue des propriétés d’absorption/émission caractéristiques pour chaque espéce, et
qui sont soit constantes soit évoluant selon une fonction de forme modélisée.

Modéles Raie par raie

Ce modele est utilisé actuellement comme modele de référence dans le domaine des transferts ra-
diatifs. Les raies d'un mélange de gaz sont paramétrées par une amplitude et un profil de raie. Cela
permet d’accéder a une précision élevée pour chaque raie. L'absorption a une fréquence donnée est
obtenue par sommation de la contribution de chacune des raies.

La précision de ce modele est liée a la banque des données spectroscopiques et aux hypotheses sur
les profils de raies. Chaque calcul de coefficient d’absorption reconstruit le spectre d’absorption d'un
mélange de gaz en sommant les contributions (prés d'un million de raies dans un cas classique d'un
mélange CO, et H,0). La difficulté est de calculer 'effet de recouvrement de I’ensemble des raies. Ce
recouvrement est a l'origine de temps de calcul toujours importants. Les simulations sont limitées a
I'heure actuelle a des colonnes 1D de gaz et toujours inenvisageables sur des géométries réelles.

Modéeles a bandes étroites

Une bande étroite est un intervalle du spectre sur lequel la luminance du corps noir est considérée
comme constante. Ainsi, I'évolution de la fonction de Planck sur une bande étroite Av est considérée
comme constante.

Les modéles a bandes étroites sont généralement des modeles statistiques [83, 84], qui représentent
I'évolution de x, en fonction de la fréquence sous une forme simplifiée. Le modele de Malkmus,
représentatif du type de groupement de raies rencontré en combustion, permet de construire la sta-
tistique de la bande a partir du coefficient d’absorption moyen et d'un parameétre de forme du spectre
[86].

Modeles a bandes larges

Ces modeéles sont une extension des modeles précédents a des intervalles plus larges en fréquence.
Lhypothese d'une variation constante de la fonction de Planck peut-étre remise en cause. Le nombre
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de bandes est réduit par rapport aux modeles précédents [87].

Modeles globaux

Lensemble des modeles globaux se raméne a une description du milieu comme une somme pondé-
rée de gaz gris [88]. La description simple du coefficient d’absorption permet de réduire le temps de
calcul, mais ce modele est peu précis.

Le plus connu est le modele « somme pondérée de gaz gris » ou WSGG?, qui considére une combi-
naison linéaire de gaz gris [89-91]. La version usuelle de ce modéle donne I'émissivité totale d'une
colonne de gaz de longueur [ homogeéne et isotherme sous la forme :

N
e,h =Y aj(T)[1-e™| (3.71)
j=1

ou «; et a;(T) sont obtenus par ajustement sur les émissivités mesurées. L'exponentielle représente
la transmitivité 7; = ™/ ! du gaz gris j. Ces modeles globaux trouvent leurs limites dans les cas oi1 la
dépendance fréquentielle est forte (suies non noires, surface non grises,...).

D’autres approches existent pour reconstruire un modele global : SLW 3 [92, 93], FS — ck*, ADF
[94, 95],... IIs se distinguent principalement par les hypothéses faites lors de la définition de I'état
de «référence » du systeme.

Les modeles globaux sont limités a des applications relativement homogeénes du point de vue du
rayonnement, c’est a dire ou les gradients de température dans les gaz absorbants sont faibles. Cette
hypothese est souvent vérifiée dans les applications combustion, ot les gaz frais peuvent étre consi-
dérés comme transparents.

4.3 Modele statistique a bandes étroites avec x-correlés (SNB-cx)

Nous allons maintenant nous attacher a la description du modele SNB-ck utilisé dans nos calculs qui
offre un bon compromis entre précision et temps de calcul [96, 97]. Ce modele consiste a calculer la
fonction x (v) a partir de la connaissance de la transmittivité moyenne sur une bande étroite.

La moyenne d'une fonction F(x,) sur I'intervalle Av s’écrit :

Fny = i F(x,)dv (3.72)
Av Jav
= f Fx) f(x)dx (3.73)
0

Léquation 3.73 transforme l'intégrale sur la fréquence v en une intégrale sur I'absorption x en in-
troduisant la fonction de distribution f(x). Cette méthode est appelée méthode des x-distribution.
Elle permet de se libérer de la dépendance en fréquence, difficile a calculer, par un réordonnement

2. Weighted Sum of Gray Gases
3. Spectral Line WSGG
4. Full Spectrum SNBcK
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des coefficients d’absorption « effectué avec l'utilisation d’'une probabilité sur la valeur de x dans
I'intervalle Av [98].

Sur unintervalle Av, ol1 k (v) est supposé monotone, une fonction inverse v(x) existe et permet d’écrire
la densité de probabilité f(x) :

=L |2 (3.74)
o= Av |dx '
soit : N
— 1 dVi . . —_— . —
f) = Av lg dx x [H(K Kimin) — H(Ki max K)] (3.75)

ol H estla fonction échelon unité, la valeur minimale x; ,,;, et maximale x; ;4. de l'intervalle i.

En appliquant Eq. (3.73) ala transmittance d'une colonne de gaz homogene de longueur /, qui s’écrit
7 (I) = exp(—«), nous obtenons la transmittance moyenne sur une bande étroite :

Tav(D) :f exp(—« 1) f(x)dx (3.76)
0

En introduisant la fonction de répartition g :

gx) = f ” faydx' (3.77)
0

soit dg = fdx.
La transmitivité moyenne s’écrit :

1
m=/0 T(k(g)dg (3.78)

La fonction g(x) est monotone et croissante. Son inversion est plus aisée que I'inversion de f (k). Pour
I'intégration numérique, une quadrature de Gauss est utilisée :
Nq
Tav =Y, WnT(K(gn) (3.79)

n=1
ol g, et w, sont respectivement le point de quadrature et le poids associé.

Il reste a déterminer la fonction g. Le modele de Malkmus permet de donner une expression analy-
tique a cette fonction cumulative en faisant des hypothéses sur la forme des raies.

Modele de Malkmus Ce modele est représentatif des gaz rencontrés en combustion [86]. Il permet
de construire statistiquement la transmitivité moyenne a partir du coefficient d’absorption moyen et
d’un parametre de forme du spectre.

Les hypotheses sont les suivantes :
— les raies ont pour distribution la loi suivante :

1 S
pdf(S) = § exp (—§) (3.80)

ol S* est I'intensité moyenne des raies,
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S*y

=

<

)

Av

FI1GURE 3.30: Modele de distribution statistique des raies sur une bande étroite Av

- lesraies ont la méme largeur a mi-hauteur y (Fig. 3.30),

— les centres de raies sont distribués de maniere uniforme,

— l'approche statistique (méthode des x-distribution) sur le nombre de raies est permise dans la
bande Av.

La moyenne du coefficient d’absorption k. est définie par :

Kay = (3.81)

on| 9

ol1 6 représente I'écart entre deux raies.

Le parametre de forme ® dépend de la largeur moyenne a mi-hauteur des raies d’absorption y et de
leur espacement moyen 6 :

(3.82)

onl

et la transmitivité moyenne s’écrit :

Tav(l) =exp |®

2xaol)\1/2
1+(1+ o ) (3.83)

La densité de probabilité de distribution f(x) de ce modele statistique, s’obtient par la transformée
de Laplace inverse de Tp /(1) :

@ (k —Kay)

2 KpayK

KAv
fw =1/ is exp (3.84)

et conduit a la fonction de répartition g(x) [99] :
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g(K):f F(ydx = exf | - %(1—L) +exp®)erf | - M(1+L) (3.85)
0

x! KAy

Cette seconde fonction Eq. (3.85) permet de calculer facilement la fonction inverse intéressante, a sa-
voir x(g). Le spectre synthétique est donc découpé en bandes étroites pour construire x(g) (Fig. 3.31).

] -/ i

|
i
|

k absorption en m-1
mn w EY

-
T

560 580 600 620 640
frequence v en cm-1

FIGURE 3.31: Découpage du spectre synthétique sur des bandes étroites et construction de la fonction cumulative
x(g) [100]

5. Equation du Transfert Radiatif (ETR)

LEquation du Transfert Radiatif est une équation a I'échelle mésoscopique oi1 la luminance dépend
de I'espace, de deux directions (propagation et diffusion) et de la fréquence.

Considérons un volume élémentaire dV cylindrique de hauteur ds orienté dans la direction de pro-
pagation d’'une onde de fréquence v Fig. 3.32. La composition des gaz participants est considérée
comme homogene dans ce volume élémentaire. Equation du Transfert Radiatif fait le bilan de 1'éner-
gie entrante et sortante de ce volume. Des mécanismes d’atténuation et d’augmentation de la lumi-
nance peuvent avoir lieu au sein du volume.
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FIGURE 3.32: Coordonnées pour la dérivation de I'Equation de de Transfert Radiatif

5.1 Atténuation de la luminance

Deux phénomenes contribuent a la diminution locale de la luminance : I'absorption et la diffusion
de I'énergie par les gaz. La diffusion spatiale de I'énergie n’est pas considérée ici.

L'absorption d'une onde dans un élément de longueur ds est proportionnelle a I,. Le coefficient de
proportionnalité est appelé coefficient d’absorption x2P* et dépend de la pression, de la température

et de la fréquence :

(A1) aps = _K?/bslvds (3.86)
Lintégration selon la direction de propagation donne :

L,(s) =1,(0)exp (—f K?,bsds) =1,00e " (3.87)
0

ol I,,(0) est laluminance monochromatique entrante et 7, représente I'épaisseur optique. La fraction
absorbée peut se mettre sous la forme :

CLO)-1,(s)

1-e ™ :
0 e (3.88)

v

Il est intéressant de noter que si le milieu est gris et homogene, 7, = 7. L'atténuation totale est ex-
ponentielle selon la direction s. Cette caractéristique est reprise pour le modeéle de type « somme
pondérée de gaz gris » et justifie la forme de I'Eq. (3.71).

5.2 Augmentation de la luminance

La luminance augmente par I’émission d’énergie (controlée par la température) et la diffusion spa-
tiale entrante, c’est a dire provenant des autres directions. Cette diffusion est encore négligée ici.
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L'émission d’énergie dépend du volume du gaz et de sa composition. Sur le volume de controle repré-
senté Fig. 3.32, 'émission dépend de la longueur du chemin optique. En équilibre thermodynamique
local, le gaz émet une luminance égale a celle d'un corps noir a la méme température [88] :

(dl)emi = Ksmilbvds (3.89)

emi

ol la constante de proportionnalité x7™.

La loi de Kirchhoff implique I'égalité de coefficient d’émission et d’absorption x2S = x&mi = & .

5.3 Equation du tranfert radiatif

La somme des contributions précédentes dans la direction s permet d’écrire le bilan :

L(s+dst+dt)—L,(s,t) = xylp,(s,t)ds—x,1,(s,t)ds (3.90)
En écrivant :
0l 0l
L(s+ds,t+dt)=1,(s,1) +dt— +ds— (3.91)
ot os

et ds = c-dt, nous obtenons I'’équation du Transfert Radiatif (ETR) :

101, aI,

v _ - 3.92
c ot + s Ky(Ipy — Iy) ( )

Cette équation fait intervenir un terme de gauche dépendant de la vitesse de la lumiére c. De fait, pour
la majeure partie des applications ce terme peut étre négligé par rapport a la vitesse caractéristique
du systeme.

Léquation Eq. (3.92) permet de calculer le terme source radiatif total S; pour un milieu non-diffusant
par intégration de 'ETR sur 'ensemble du spectre :

o0
Sr:V~qr:f0 Ky (4ﬂ[bv—f Iv(s)dQ) dv (3.93)
%4

La variation d’énergie est, dans ce cas, la différence entre 'émission (premier terme de droite) et
I’absorption du milieu (deuxiéme terme de droite).

6. Méthodes numériques pour la résolution de I'Equation de Transfert Radiatif

Le transfert de chaleur par rayonnement a été, probablement, le dernier mode de transfert d’énergie
a étre pris en compte par la communauté scientifique numérique. La raison vient essentiellement de
la nature de 'équation de transfert radiatif a résoudre.

Peu de solutions analytiques simples existent. Dans le cas d'un milieu transparent, I'échange radiatif
a lieu seulement entre les surfaces. L'équation de transfert radiatif n’a pas besoin d’étre résolue : des
techniques alternatives existent, basées sur 'utilisation de facteurs de forme [83, 101], pour calculer
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directement I'échange radiatif entre les surfaces. Dans les milieux non transparents, il faut résoudre
I'ETR en utilisant une discrétisation de la luminance I(s, ). Avec 'augmentation de la puissance infor-
matique, il est possible aujourd hui de résoudre cette équation par différentes méthodes numériques.
Trois types de méthodes ont été développées :

— les méthodes intégrales,

— les méthodes différentielles,

— les méthodes statistiques.

Les méthodes intégrales résolvent I'ETR sous sa forme intégrale. Une des méthodes, appelée «lancer
de rayon » ou « Ray tracing », consiste a discrétiser I'angle solide en angles élémentaires sur lesquels
le rayonnement est supposé uniforme. Pour chaque rayon, le chemin est discrétisé en segments de
longueur [, supposés homogenes et isothermes sur lesquels une transmitivité moyenne peut étre
calculée [102, 103].

11 existe également les méthodes différencielles qui discrétisent I'espace. Il s’agit notamment de la
méthode aux ordonnées discretes (DOM) [104-106] ou de la méthode des volumes finis [107].

De nombreux travaux concernant la parallélisation existent dans le domaine spatial et spectral [69,
88, 100, 108] .

Enfin, les problemes de rayonnement thermique sont particulierement bien adaptés a la résolution
par une technique de Monte-Carlo. Cette méthode statistique particuliere simule un échantillon aléa-
toire statistiquement représentatif de photons, de leur émission a leur absorption totale [109, 110].
Labsorption, I'émission, la diffusion sont reconstruites par les densités de probabilité issues de ces
échantillons. Ces solveurs ne sont pas confrontés aux problemes de parallélisation[88, 101, 111]. Par
contre, leur cofit est encore prohibitif dans le cas de géométries 3D complexes.Du fait de leur préci-
sion élevée, les résultats de ces simulations servent néanmoins de référence. Dans ce travail, la mé-
thode aux ordonnées discrétes (DOM) qui présente un bon compromis entre précision et effort de
calcul [69, 100] est utilisée et décrite en détail ci-dessous.

7. Méthodes aux ordonnées discretes dans le logiciel PRISSMA

La méthode DOM a été implantée dans le solveur parallele PRISSMA du CERFACS. L'espace est dis-
crétisé suivant une quadrature angulaire. Sur chacune des directions angulaires, I'ETR est discrétisée
par une approche de type volumes finis. La dépendance spectrale de I'équation est modélisée par des
bandes étroites ou une somme pondérée de gaz gris.

Ce solveur bénéficie de différents niveaux de parallélisme décrits dans les théses de J. Amaya [69] et
D. Poitou [100].

7.1 Discrétisation angulaire

Dans la méthode aux ordonnées discretes, I’équation de transfert radiatif est résolue selon N;, direc-
tions discrétisant ’espace entier et le terme intégral est remplacée par la somme discréte sur toutes
ces directions. A chaque direction angulaire sj est associé un poids w ;. Toutes les fonctions f(s) sont
approchées par une quadrature dite angulaire :
Nair
} fdQ= ) wifls) (3.94)
4 j=1
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Les coordonnées angulaires sj sont notées sj = ;i + n;jj + (jk dans un repere cartésien R(Pi,j, k), ou P
représente le point courant. Différentes quadratures angulaires existent pour discrétiser I’espace.

La sélection de ces ordonnées discretes détermine entierement la précision recherchée selon I'effort
de calcul nécessaire. Une méthodologie mathématique pour la dérivation des quadratures angulaires
peut étre trouvée dans [112, 113]. Les plus connus sont les schémas quadratiques suivants :

symétriques, Sy [104, 114],

de poids égaux, Ey,

de Lebedev-Chebychev [115], LCy;,
géométriques, Ty.

Dans ce travail de these, les quadratures Sy, Sy, Sg et LCy; (resp. 8, 24, 80 et 96 directions) sont utilisées

dans PRISSMA et sont décrites dans la suite.

Schéma quadratique symétrique Sy

La principale caractéristique de ces quadratures est de sélectionner les directions discretes selon les
latitudes sur la sphere unité dans les trois directions (Fig. 3.33).

FIGURE 3.33: Directions de l'arrangement de la quadrature Sg, selon Koch et al. [113] - représentation d'un
quadrant et de sa décomposition sur 10 directions,c’est-a-dire un total de 80 directions, indiquées par les spheres
sur la surface

Les quadratures Sy possédent un jeu de N;, = N(IN +2) directions discrétes. Elles satisfont des rela-
tions de symétrie, notamment par rotation de 90° autour des axes principaux.

Il est a noter que, le choix d'une latitude fixe par construction les autres, limitant a un seul le nombre
de degrés de liberté [112]. La table 3.3 donne a titre d’exemples les cosinus directeurs et les poids
associés pour les quadratures S et Sy.
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Quadrature Sy Cosinus directeurs Poids

i nj Cj
S (symétrique) 0,5773 0,5773 0,5773 1,57079
S, (asymétrique) 0,5000 0,7071 0,5000 1,57079
Sy 0,2959 0,2959 0,9082 0,52359
0,2959 0,9082 0,2959 0,52359
0,9082 0,2959 0,2959 0,52359

TABLE 3.3: Cosinus directeurs et poids pour les quadratures S, et Sy

Schéma quadratique de Lebedev LC )y

Une base orthogonale « naturelle » sur laquelle on peut décomposer un vecteur est une base compo-
sée d’harmoniques sphériques. Toute fonction continue se décompose en une série d’harmoniques
sphériques. Cette décomposition, appliquée aux fonctions angulaires, est équivalente a la décompo-
sition en série de Fourier pour les fonctions périodiques.

Les quadratures de Lebedev permettent d’intégrer exactement ces fonctions harmoniques sphériques.
Les coefficients de poids sont identiques, seules les directions des ordonnées discretes peuvent étre
ajustées.

La quadrature la plus utilisée est celle de type Chebychev avec N = 11 (96 directions). Le point faible
de cette quadrature est le nombre élevé de directions engendrant un cofit de calcul également élevé
(comparable a Sg. Cependant, sa précision en fait généralement une référence pour évaluer les autres
quadratures.

7.2 Discrétisation spatiale
La discrétisation spatiale ne dépendant pas de la forme du spectre, I'indice v est omis pour ce para-
graphe.

Lapproximation de 'ETR en I’absence de diffusion Eq. (3.92) peut se discrétiser en coordonnées car-
tésiennes :

dr; dr; dr; .
yjamjd—yujg =« (I;j—1Ip), j =1,2,....Nair (3.95)

Ce systeme de Ngj; équations différentielles (non couplées en I'absence de diffusion) est résolu par
une méthode de type volumes finis.

7.3 Intégration

On consideére dans un plan la cellule P de surface dS (partie grisée Fig. 3.34). Les bords de cette surface
fermée sont notés Ay, As, Ag et Ap.
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FIGURE 3.34: Schéma de la méthode des ordonnées discretes dans un plan

En intégrant I'Eq. (3.95) par 'approximation des volumes finis sur cette surface de contréle nous ob-
tenons :

ujg jAg—1Io,jAo) +njUn,jAN — Is jAs) = —x(Ipj — Pl?)dS (3.96)

oul 2 est la luminance du corps noir en P.

Le nombre d’inconnues dans I'Eq. (3.96) peut étre réduit en liant les luminances des bords de la cel-
lule a la luminance moyenne de la cellule. La luminance Ip; au point P est évaluée par moyenne
barycentrique :

Ipj =vxlgj+1-yxlo,; (3.97)
Ipj =yyInj+Q=yyls; (3.98)
(3.99)

avec yy et yy des constantes généralement choisies égales a y =y = yy. Ce schéma a été proposé par
Carlson & Lathrop [116].

Les valeurs de I; sur les murs (Ip,; et Is ;) sont connues par les conditions limites.
En utilisant les équations 3.96-3.97-3.99, les luminances I j, In,; et Ip; sont calculées :

yKIgdS+/leOEIo+T]]’ASNIS

Ipj= YxdS+; Ap+1]; Ay (3.100)
Ig; = Dot (3.101)
Inj= w (3.102)
ou
Ao =YAo+(1-Y)Ag (3.103)
Asn =YAs+(1-7)AN (3.104)

A partir des conditions limites en N et E, il est possible de continuer I'intégration vers les cellules
voisines en suivant la méme méthode jusqu’a atteindre ’autre condition limite.
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Lintégration spatiale est suivie de I'intégration angulaire selon chaque direction Ip; pour obtenir la
luminance en chaque point du domaine.

Dans le cas ou les surfaces sont réfléchissantes, la valeur initiale de la luminance sur le mur n’est
pas connue et doit étre estimée dans un premier temps. Ensuite, une procédure itérative permet de
converger vers des valeurs aux conditions limites compatibles avec la solution dans le domaine.

La généralisation de cette méthode aux configurations en trois dimensions s’écrit :

Nface
Y AiDijli;=x(Ip—1Ip)dV,j=1,..Ngir (3.105)
i=1

ou A; est la surface de la face considérée i de volume élémentaire dV, D;; = (s; - n;) la projection de
n; sur la direction discrétisée s, Ip; la luminance au point P et I 5 la luminance noire au point P.

Plusieurs schémas permettent de résoudre cette équation : le schéma exponentiel, le schéma step et
le schéma diamant en flux moyen DMFS® [69, 100, 117]. Les deux derniers schémas décomposent la
luminance de la cellule P de la maniére suivante :

Ip=YIoni + A=Y Isor (3.106)

ol la luminance moyenne pondérée entrante I, et sortante I, s'écrivent :

Nface
Y. DijAjlj
Dl‘j<0
—_ (3.107)
ent NfceD A
Di]'<0 e

Nface

Y. DijAjl;
Dij>0

(3.108)

I =
sor Nrace

D,‘j>0 e
Cette équation rappelle les équations (3.103)-(3.104) vues précédemment. Le parametre y est un fac-
teur de poids qui définit le schéma : y = 1/2 pour DMFES et y = 1 pour le schéma step.

La luminance du point P se met alors sous la forme::

Nface
yxI5dS— Y DijAjl;
D,‘j<0
Ipj = Ny (3.109)
YKdS+ Z DijAj
Dl‘j>0

Dans la mesure ol 'algorithme avance de proche en proche, il faut balayer les cellules dans un ordre
particulier, si possible optimal.

5. Diamond Mean Flux Schemes
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Réordonnement des cellules et balayage : « sweeping »

Dans PRISSMA , I'ordre de passage des cellules pour chaque direction discrete s; est calculé a priori
et les données sont réordonnées pour suivre cet ordre de passage. Dans le cas ol les luminances aux
parois sont connues, la solution pour un champ de température et d’espéces donnés est directement
obtenue en un seul balayage.

Pour les maillages structurés, les mailles peuvent étre balayées par ordre croissant selon les trois axes
pour chaque direction discrete. Pour des maillages non structurés, les données sont rangées de fa-
con aléatoire. L'ordre de passage est déterminé de sorte que les luminances aux faces d’entrée soient
toujours connues (Fig. 3.35). Le déploiement de cette technique dans PRISSMA est développé dans
Joseph et al. [108].

16 17

o x : 2 ¥ :

FIGURE 3.35: Principe de réordonnement des cellules pour la méthode DOM dans PRISSMA [100, 108]

Exemple de calcul du rayonnement par la méthode DOM pour un cas analytique : rayonnement
dans un milieu absorbant 1D avec température homogéne

Un milieu gris de coefficient d’absorption « a la température Ty chauffe deux parois noires froides a
la température T, et séparées d'une distance L. Le probléme considéré est illustré Fig. 3.36.

Ce probléme simple admet une solution analytique pour le flux du milieu gris vers les plaques froides
[88,118]:
qr
——=1- 2E53(xL) (3.110)

O'Tg

ou E3 = foluexp (‘7’“) du.

Dans I'approximation Sy, le flux radiatif se met sous forme adimensionnée :
1 Nair/2

qr
(T =19) = ; w;pi(exp(—T/p;) — exp(—(tp — 1)/ ) (3.111)
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< T >
FIGURE 3.36: Rayonnement dans un milieu absorbant entre deux surfaces noires froides

ol T =«xYy, 7L = kK, w; le poids de la direction i et u; son cosinus directeur. Sur la plaque située en
y =0, al’aide du tableau 3.3, '’équation 3.111 se réécrit pour 'approximation S, asymétrique :

qr
——— X = (1 —exp(-71./0,5)) (3.112)
o (Tp - Tg)
Pour I'approximation S4, nous trouvons :
qr
——F = 0,3945012(1 — exp(—71/0,2958759))
o (Th=1J) e

+ 0,6054088(1 — exp(—711/0,9082483)) (3.113)

Les résultats sont comparés Fig. 3.37 et montrent que la quadrature S; donne d’excellents résultats
sur cet exemple.

o
o
T

o
(2}
T

0,4}

J —— Exacte

/ --- DOM: S,
0,2} DOM: S84 |

Flux parietal adimensionné q/o T2,

\ | \ \ \
0 0,5 1 1,5 2 2,5 3

Epaisseur optique 77 (m)

FIGURE 3.37: Comparaison des résultats S, et S4 a la solution exacte pour le cas 1D - Quadrature Sy asymétrique
etS,

7.4 <False Scattering > et effet de rayon

Un des problemes numériques pouvant apparaitre dans la méthode des ordonnées discréetes est ap-
pelé «false scattering », conséquence d’erreurs de discrétisation spatiale [101, 117, 119]. Si un rayon
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est propagé a travers une enceinte par la méthode des ordonnées discretes, ce rayon va progressive-
ment étre diffusé numériquement au fur et a mesure de son parcours. Cette diffusion est non phy-
sique et elle peut étre réduite par l'utilisation de maillages plus fins ou par I'utilisation d'un meilleur
schéma spatial.

En plus de cette diffusion numérique, un autre effet connu sous le nom d’effet de rayon («ray effect »)
est une conséquence directe de la discrétisation angulaire [83]. Des oscillations peuvent apparaitre
en augmentant le nombre de noeuds de discrétisation a un nombre donné d’ordonnées discretes.

Considérons une enceinte avec une source d’'énergie radiative tres localisée. L'énergie émise par cette
source est transportée selon les directions des ordonnées discrétes qui peuvent ne pas couvrir cer-
taines zones loin de la source d’émission. De fait, cet effet est plus important dans les régions pré-
sentant de fortes discontinuités [101]. Pour réduire cet effet sans changer la quadrature angulaire, la
taille des mailles du domaine doit étre augmentée.

Pour illustrer ce probleme, considérons une source située a la distance L, d’une paroi de taille L,
(Fig. 3.38). La source est visible sur la paroi a des points séparés d'une distance A; y :

Ay =Ly (tan6; —tan6;_;) (3.114)

Paroi
FIGURE 3.38: Effet de la discrétisation angulaire sur la résolution a la paroi

Un jeu de N ordonnées discretes est choisi tel que I'angle entre chaque direction soit égal a 8; =

(2i—1)m/4AN.

Donc, Eq. (3.114) se réécrit :

2i-Drm (2i-3)m
4N

/4
Ay;Lytan— (1 +tan
b |

) (3.115)

Cette quantité A, ; augmente avec I'indice i, c’est-a-dire pour les grands angles, mais est bornée par
la dimension de la paroi. Soit ¥ = arctan(L,/Ly) I'angle maximum que voit la source, il existe un i,qx
tel que :

Oiee <¥ <0041 (3.116)
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Par un développement limité autour de W (si le nombre de quadrature est suffisamment grand N >
1), la distance entre les différents points est de ’ordre de :

1+(ﬁ)2

3.117
L ( )

Ayi=L tanﬂ
pEm o N

Lalongueur Ay ; est discrétisée par m mailles de taille §, A,,; = m§, ou § est 'ordre de grandeur de la
taille des mailles qui permet d’éviter I'effet de rayon. Pour NV ordonnées discretes, nous avons donc le
critere :

L 2
5=LXL(1+(—y) ) (3.118)
2Nm Ly

Pour réduire la diffusion par le «false-scattering » et I'effet de rayon, le maillage doit étre raffiné en
augmentant I’ordre de la quadrature [83, 108, 119].

8. Rayonnement et autres transferts thermiques

Cette section propose de discuter, sur un cas simple, I'importance relative du rayonnement par rap-
port aux autres modes de transfert.

Pour comparer le transfert radiatif aux autres modes de transfert, le coefficient de transfert h, ;4 est
introduit. Ce terme est analogue au coefficient de transfert défini dans la loi de Newton h (Sec. 1II).
Limportance relative de chacun de ces modes est évaluée par comparaison de ces coefficients.

On considere une surface grise A d’émissivité € a la température T soumise a des échanges convec-
tifs et radiatifs avec le milieu ambiant non absorbant a la température T, et avec un corps noir a la
température T}, (Fig. 3.39).

FIGURE 3.39: Schéma des flux transférés a une surface grise

Le taux de transfert de chaleur par convection est :

qconv :EAS(TS_ Too) (3.119)

Du point de vue radiatif, la surface est supposée n’échanger de ’énergie qu’avec un autre corps noir
de température T},. Alors, le taux de transfert de chaleur par rayonnement est :

Grad = €Aso (T} = Tp) (3.120)
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La définition de h,,4 s’obtient par factorisation de la différence de température telle que :
drad = Nraa Aso (Ts = Tp) (3.121)
avec

Ryaqa = €0 (T2 + T))(Ts+ Tp) (3.122)

Si les températures T et Tj, sont relativement proches, une approximation raisonnable serait :

—3
hrga =4€aT (3.123)
ou T = (Ts+ Tp)/2.
2000 x w T ;
—— Approximation //
Exacte : Ky
1500 |- -~ (Ts—Tp)/T =0.25 e
) (Ts—Ty)/ T=05 S
E - (Ts = Ty)/T=0.75
= 1000 :
<
N
=
500/ .
0 = | |
0 500 1000 1500 2000

Température moyenne T (K)

FIGURE 3.40: Comparaison des coefficients de transfert h,qq calculés avec Eq. (3.121) et Eq. (3.123)

La Fig. 3.40 illustre les formules exactes et approchées pour le coefficient k.4, pour € = 1 et trois
valeurs de température normalisée (T — Tp)/ T. Laccord est presque parfait quand I'écart de tempé-
rature est inférieur a 30% de la température moyenne.

Comme la convection et le rayonnement sont simultanés, le taux net de transfert de chaleur a la
surface est :

qzqrud+qconu:€A30(T§_T§)+EA3(T3—TOO) (3.124)

Si la température du corps noir est égale a celle du milieu ambiant T, = T alors Eq. (3.124) devient :
G = hetrAs(Ts — Too) (3.125)

avec ﬂf =hraa + 1 le coefficient de transfert effectif.

La Fig. 3.41 montre comment le coefficient de transfert de rayonnement thermique varie avec la tem-
pérature moyenne. Les plages typiques des coefficients de convection libre et forcée sont également
indiquées. Le rayonnement a un effet important dans presque tous les problemes ol les tempéra-
tures sont élevées comme dans les systemes de combustion. Il peut devenir important dans le cas ot
la convection est naturelle. Cependant, il sera négligeable dans les problemes de convection forcée a
des températures modérées.
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FIGURE 3.41: Evolution du coefficient de transfert eﬁ‘ectif@ avec la température moyenne Eq. (3.125) - Les
zones typiques des coefficients en régime forcé et en régime libre sont superposés

9. Mesure du rayonnement incident

Le flux de chaleur est défini comme la quantité de chaleur transférée par unité de surface et de temps.
C’est une grandeur dérivée car elle implique, en principe, de connaitre deux quantités : le montant
du transfert de chaleur par unité de temps et la surface sur laquelle ce transfert de chaleur s’effectue.
En pratique, le flux de chaleur est mesuré par une variation de température provoquée par son effet
sur un capteur dont l'aire est connue.

Un dispositif classique pour mesurer des différences de températures, et donc un flux, est appelé
thermocouple. La mesure de température est basée sur I'effet thermoélectrique découvert par See-
beck [120, 121]. Le principe est le suivant : deux métaux différents soudés entre eux a leurs deux ex-
trémités a des températures différentes, constituent un couple thermoélectrique, siége d'une force
électromotrice. Cette force électromotrice est mesurable. En liant la force électromotrice a la diffé-
rence de température entre les deux soudures, on réalise une table de calibration. La connaissance
d’'une température et de cette table permet d’accéder par la mesure de la tension a la seconde tem-
pérature.

Nous souhaitons mesurer le flux radiatif incident uniquement. Dans cette étude, un flux meétre el-
lipsoidal a été utilisé pour capter le rayonnement incident dans le four (Fig. 3.42). Une ouverture
optique est située a un foyer F;. Comme le dispositif est une ellipse, le rayonnement extérieur entre
par le foyer Fi, se réfléchit sur la paroi et atterrit au foyer F». L'idée du capteur est de venir placer un
thermocouple au foyer F». Le radiomeétre ellipsoidal est fermé, le thermocouple en F» n’est pas exposé
aux gaz chauds et donc est isolé des flux convectifs.

La température du dispositif est maintenue constante par un flux continu d’azote s’écoulant autour.

Afin d’établir la loi entre le flux radiatif extérieur et la force électromotrice extérieure, ce radiometre
est plongé dans une cavité isotherme. Le flux entrant dans le dispositif est imposé par la cavité iso-
therme et permet de définir parfaitement I'émission arrivant sur le capteur par la théorie de Planck
(Eq. (3.58)).
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FIGURE 3.42: Schéma d’'un radiometre ellipsoidal

La cavité ellipsoidale dans les conditions de mesures donne acces a une tension qui, par lecture de la
loi de calibration, donne acces au flux. Une méthode pour calibrer ce dispositif est donnée [122].

10. Rayonnement thermique d’un four : Application au cas industriel Feyzin

Le code PRISSMA est appliqué ici a la configuration de Feyzin dont on a modélisé la combustion par
CANDLE (Chap. 2). La comparaison des flux radiatifs avec les mesures sur site permet d’évaluer la
précision de la chaine PRISSMA / CANDLE . Deux parametres ont été testés pour le calcul radiatif :

1. le nombre de directions, défini par la quadrature spatiale (S4,Sg, LC11),

2. la température des murs réfractaires.

10.1  Configuration

Le domaine utilisé par PRISSMA est le méme que celui utilisé précédemment par CANDLE (Chap. 2 et
Fig. 3.43). Le réfractaire del'’enceinte est considéré comme un corps noir d’émissivité € = 1. Le modele
spectral utilisé est le modéle SNB-ck avec 5 points de quadrature pour chaque bande spectrale.

Les différents cas d’études sont résumés dans le tableau 3.4.

Cas
1 2 3 4 5
Quadrature spatiale Sy Sg LCy1 LCyi LCnx
Température du réfractaire 7,,, 300 300 300 750 1000

TABLE 3.4: Cas tests pour le four Feyzin
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(a) Coupe verticale (b) Coupe horizontale

FIGURE 3.43: Coupes du maillage sans tubes utilisé pour le calcul du rayonnement par PRISSMA de la flamme
CANDLE

10.2 Solution radiative

La solution PRISSMA du cas 4 est représentée Fig. 3.44. Les gaz chauds autour de la flamme émettent
visiblement une énergie importante.

Les profils de température et de terme source radiatif dans le plan i = 3m sont représentés Fig. 3.45.
Le maximum des échanges se produit la ol1 le terme source change de maniére importante (entre 0,5
et 0,8m), c’est a dire dans une zone intermédiaire entre les gaz chauds et les gaz froids ol les gradients
de température sont maximums. Ce terme source est important autour des gaz rayonnants chauds et
tend vers 0 vers les parois réfractaires ol les gradients de température sont faibles. Le terme source
devient négatif a cette hauteur entre 0,75 et 1m. Dans cet intervalle, les gaz sont de concentration et
de température intermédiaire. Ils absorbent de I'énergie des gaz chauds au centre de la flamme, mais
émettent moins d’énergie.

Influence de la quadrature angulaire

Le choix de la quadrature spatiale est important, car celle-ci détermine le niveau de précision des
résultats.

La Figure 3.46 illustre I'effet de rayon sur les flux radiatifs obtenus avec la quadrature Sg. Le probléeme
étant axisymétrique, la valeur du flux radiatif devrait étre indépendante de I'angle.

Pour en avoir une meilleure vision, ces flux sont extraits sur un cercle en (r = 1m, h = 7m) et tracé
Fig. 3.47 pour trois quadratures testées. Le flux radiatif issu du calcul LC;; subit moins I'effet de rayon
que les autres quadratures angulaires.
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FIGURE 3.44: Champ du terme source radiatif S, pour le cas 4 dans un plan vertical - Les symboles ® localisent
les mesures de flux incidents effectuées sur site

En effet, la solution pour éviter ce probleme est d’augmenter le nombre de directions angulaires [112].

Pour un nombre de directions relativement équivalent, et donc un effort numérique équivalent, la ré-
solution est grandement améliorée pour la quadrature LCy; par rapport a Sg. Dans notre cas d’étude,
la connaissance du flux radiatif pariétal est primordiale et explique le choix porté sur la quadrature
LCy; dans les prochains calculs.

Influence de la température des parois réfractaires

Afin de quantifier I'influence de la température du réfractaire sur le calcul radiatif, les résultats sont
confrontés a des mesures de fluxincident prises dans les conditions de fonctionnement. Les coordon-
nées des points de mesures sont rappelées dans Tab. 3.5. Les deux températures testées sont choisies
proches des températures des tubes (= 750K) et du réfractaire (= 1000K).
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FIGURE 3.46: Amplitude du flux radiatif q" dans une coupe horizontale a la hauteur h = 7m pour la quadrature
angulaire Sg

Numéro du point 1 2 3
Coordonnées (x;y;z) en (m) (2,385;0,1;370) (2,385;0;2) (2,385;0;3)
Numéro du point 4 5 6

Coordonnées (x;y;z) en (m) (2,385;0;4,5) (2,385;0;7,6) (2,385;0;13,6)

TABLE 3.5: Coordonnées des points de mesures des flux incidents
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FIGURE 3.47: Comparaison des quadratures spatiales Sy, Sg et LC11 sur des profils de 'amplitude du flux radiatif
q" sur un cercle de rayonr =2m a la hauteur deh =7m

Les profils du terme source obtenus dans la direction radiale a & = 3m pour les deux températures
sont tracées Fig. 3.48. Il est intéressant de noter que le terme source radiatif est plus fort au centre de
la flamme lorsque la température des parois réfractaires est plus faible (Cas 4). L'écart de température
amene un plus fort échange d’énergie par rayonnement. Par ailleurs, le terme source devient négatif
pour les gaz frais entourant la flamme. Ce terme source a une amplitude équivalente pour les deux
températures de paroi. Labsorption de I'énergie par ces gaz froids y est donc du méme ordre. L'émis-
sion étant plus forte dans le cas 4 ou T = 750K, I'énergie rayonnée sera globalement plus importante
dans ce cas.

Ce résultat est également visible dans la Fig. 3.49 ot le flux radiatif est tracé selon la distance a I’axe
de révolution. Le flux est nul au centre du domaine par symétrie et augmente avec la distance a 1’axe.
Il atteint son maximum pour r = 5m ol la divergence du terme source est maximale. Ensuite, le flux
diminue avec I'absorption des gaz froids entourant la flamme. Dans cette zone, les termes sources
sont identiques pour les deux températures de paroi ce qui se traduit par des pentes identiques pour
les flux radiatifs. Plus la température des parois est froide plus les échanges radiatifs sont importants.

Finalement, la Fig. 3.50 compare les flux incidents calculés et tracés selon la verticale aux mesures
de Feyzin. Le maximum du flux incident calculé est localisé autour de i = 3m tandis que dans les
mesures le maximum est & h = 8m. A partir de h = 4m, le flux calculé décroit rapidement avec la
hauteur : la température des gaz est plus faible, et toute 'énergie chimique a déja été libérée.

En comparaisons aux mesures, le rayonnement calculé atteint un niveau correct pour les deux tem-
pératures de paroi, avec une légere surestimation pour 1000K et sous-estimation pour 750K indiquant
que la température réelle est probablement entre les deux. Une étude réalisée dans la suite viendra
confirmer cette intuition.
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FIGURE 3.48: Profils de terme source radiatif a la hauteur de h = 3m pour une température de paroi de 750K et
1000K

Le bon ordre de grandeur est obtenu et au vu de la simplicité de la solution de combustion, le résultat
est tout a fait satisfaisant.

IV Conclusions sur les transferts thermiques dans un four

Trois modes de transfert de chaleur résultent des inhomogénéités de température induites par la
combustion. Nous avons constaté que le rayonnement se révele étre le mode de transfert dominant.

Létude précédente a montré I'influence de la température des parois. La connaissance de celle-ci
est un point clé pour la résolution des champs radiatifs. Deux températures caractéristiques ont été
choisies pour représenter la température des murs : celle des tubes et celle du réfractaire. Le calcul
des transferts radiatifs réalisés avec ces deux températures a montré qu’il était possible d’encadrer
les mesures de flux incidents sur site. Néanmoins, les tubes ne sont pas homogénes en température
pour deux raisons. La premiére, nous I’avons vu, est due a la présence de la flamme. La seconde vient
de I'écoulement du fluide dans les tubes. Au fur et a mesure, le pétrole se réchauffe créant ainsi de

fortes inhomogénéités sur la paroi intérieure des tubes. Il est nécessaire d’accéder a une meilleure

connaissance de la température des tubes par un couplage de celle-ci avec le rayonnement.

Dans la suite, nous concentrerons les efforts numériques sur la bonne résolution conjointe de la
conduction et du rayonnement. La capacité du code PRISSMA et du code AVTP a résoudre respec-

tivement ces deux phénomenes vient d’étre présentée. Une méthodologie de couplage de ces deux
codes a été développée pour cela et sera présentée au chapitre 5
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Analyse des modes de transferts
thermiques couplés pour la prédiction du
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La description des phénomenes physiques intervenant dans notre systeme complet « Four » a été
faite de maniere indépendante dans les chapitres précédents, dans une approche ou le probléme
d’encrassement des tubes dans un four est vu comme le résultat d'un ensemble de processus couplés
(Fig. 9).

Létude du probleme préliminaire sur la physique du dép6t (Chap. 1) ainsi que I'étude thermique
(Chap. 3) ont permis de montrer I'importance de la température des parois pour la prédiction du
dépdts, contrdlée coté externe par le rayonnement thermique des gaz de combustion et co6té interne
par la production de dépot.

Le modele d’encrassement est également issu d'une analyse synthétisée au Chap. 1. La combustion
est traitée au Chap. 2. La résolution des problemes de rayonnement et de conduction thermique a été
dérivée et validée sur des problémes spécifiques au Chap. 3.

Nous pouvons maintenant définir deux sous-systémes du systéme complet « Four » :

— la « Chambre de combustion » qui agit sur la paroi externe des tubes,

- le «Procédé » qui agit sur la paroi interne des tubes.

Le couplage va donc étre réalisé en deux étapes : d’abord, les phénomeénes dans chacun des deux
sous-systémes ci-dessus vont étre couplés puis les deux sous-systémes seront couplés entre eux. Le
couplage, dans la « Chambre de combustion », de la conduction avec le rayonnement est réalisé dans
le Chap. 5. Le couplage de la conduction au dépot, dans le sous-systeme « Procédé », est fait dans le
Chap. 6.

La derniére étape consiste a coupler les deux sous-systémes. Tous les phénomenes sont ainsi présents
(Chap. 7).
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Méthode de couplage des phénomenes thermiques
et physico-chimiques

Une méthodologie du couplage a été élaborée pour résoudre spécifiquement le probléeme de dépot
dans un four et établir les interactions dans le systeme « Four » entre le « Procédé » (cokage) et la
« Chambre de combustion » (chauffage). Le couplage de ces deux systémes nécessite de définir la
nature de I'interaction et de déterminer la stratégie a mettre en ceuvre.

De nombreuses approches ont déja été mises en place pour coupler les différents modes de transfert
d’énergie dans les chambres de combustion aéronautiques [69, 100, 123]. Ces techniques sont forte-
ment dépendantes des phénomenes physiques résolus et de leurs modes d’interaction. Par exemple,
dans le cas des chambres de combustion aéronautiques, I'écoulement est résolu par Simulation aux
Grandes Echelles (SGE), donnant acces a une valeur précise des flux thermiques convectifs, ce qui
n’est pas le cas dans notre probléme de four.

Le couplage a pour objectif d'intégrer les problemes, jusque-la traités séparément, dans un probléme
global. Les conditions limites de chaque probleme deviennent des variables internes pour le pro-
bleme global. Ainsi, la température des tubes Ty, et le flux radiatif ¢4, respectivement utiles aux
calculs radiatifs et aux calculs de conduction thermique, deviennent des variables d’interaction.

| Interaction entre la conduction dans le tube et le rayonnement dans la chambre
de combustion

Dans la chambre de combustion, I’échange radiatif entre la flamme et les tubes dépend de la tempé-
rature de la surface extérieure des tubes. Un schéma représentant cette interaction est réalisé Fig. 4.1.
Numériquement, le flux pariétal ¢,,4 provenant de la flamme et la paroi du réfractaire du four est
calculé et transmis au tube. Réciproquement, la température a la surface du tube T, est calculée et
intégrée comme condition limite dans le probleme radiatif.
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Flamme-,

*~---Tubes
FIGURE 4.1: Schéma de couplage flamme/solide du systeme « Chambre de combustion »

Nous cherchons une solution stationnaire. Numériquement, une méthode itérative permet la re-
cherche d’'un « point fixe » qui assure I'équilibre thermique entre le solide et les gaz de combustion.

Le couplage des deux codes indépendants AVTP et PRISSMA est réalisé par transfert de données via
les conditions limites. Les maillages n’étant pas coincidents au niveau de la surface d’échange, les
données doivent étre interpolées d'un maillage source vers un maillage cible. Cette interpolation doit
conserver deux propriétés des parametres échangés :

— la continuité spatiale,

- la quantité d’énergie.

Dans le probléme considéré, I'intégrale sur la surface d’échange des flux radiatifs doit donc étre égale
au flux recu par AVTP . De méme, la température doit rester continue dans les deux codes.

Une librairie d’interpolations développée par S. Jauré propose trois méthodes d’interpolation [124] :
- plus proche point,

— linéaire,

— conservative.

Les maillages utilisés sont non-structurés et rendent 'opération d’interpolation plus complexe que
sur des maillages réguliers. Linterpolation se fait en deux étapes indépendantes. La premiere, la plus
coliteuse, construit une matrice représentative de la transformation géométrique associée. La se-
conde applique cette transformation aux données a interpoler sur un maillage cible.

Les méthodes précédentes sont décrites de maniere simplifiée dans ce manuscrit. Le lecteur se réfe-
rera aux travaux de S. Jaure pour plus de détails [124].

Considérons un parametre représenté par la fonction f(x) sur le maillage source (A). Ce parameétre
doit étre interpolé sur un maillage cible (B) (Fig. 4.2) ou (C) (Fig. 4.3).

Interpolation au plus proche point

Cette méthode est la plus simple. A chaque point du maillage cible est associé la valeur de f prise
au point du maillage source minimisant leur distance. Cette interpolation de la fonction f(x) induit
un saut de température entre les maillages (A) et (B) (cf. 3™¢ maille du maillage (B) Fig. 4.2-(a)).
Cette méthode est relativement efficace pour des maillages dont les mailles sont de taille équivalente.
Dans le cas contraire, elle dégrade les champs interpolés et a tendance a augmenter les gradients, par
ailleurs difficiles a gérer numériquement.
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FIGURE 4.2: (a) interpolation « plus proche point », (b) interpolation linéaire et (c) interpolation conservative
pour un maillage monodimensionnel - Les traits fins représentent les valeurs aux éléments - les traits épais re-
présentent les valeurs aux noeuds

Interpolation linéaire

Ce type d’interpolation projette le point source sur I’élément cible. La quantité a projeter est associée
au barycentre de 1'élément cible puis redistribuée sur les différents points de I'’élément. Cette mé-
thode se montre plus avantageuse que la méthode du plus proche point en réduisant 'effet de cré-
nelage de la fonction interpolée lorsque le maillage cible possede moins de mailles que le maillage
source Fig. 4.2-(b). Cependant, I'interpolation linéaire ne permet pas de conserver l'intégrale du si-
gnal.

Interpolation conservative

La méthode conservative vise a conserver I'intégrale du signal entre le maillage source et le maillage
cible. Elle pondere la quantité source par le rapport des surfaces élémentaires (Fig. 4.2-(c)) mais a
tendance a moyenner les gradients sur un maillage cible plus raffiné que le maillage source Fig. 4.3-
(a).

Interpolation linéaire & conservative

Pour conserver les deux propriétés de linéarité et de conservativité, une quatrieme méthode est utili-
sée.

La premiere étape consiste a projeter les éléments du maillage cible sur les éléments du maillage
source. Chacun de ces éléments cibles est découpé en plusieurs polygones (des segments a une di-
mension). Ensuite, I'aire de ces polygones est calculée. La quantité cible est égale a la quantité source
pondérée par le rapport entre I'aire du polygone cible et I'aire de I'élément source, ce qui assure la
conservativité de la transformation. Enfin, la quantité cible obtenue sur les polygones est ramenée au
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FIGURE 4.3: Comparaison de l'interpolation conservative et linéaire conservative sur un maillage monodimen-
sionnel - Les traits fins représentent les valeurs aux éléments - Les traits épais représentent les valeurs aux noeuds

barycentre des éléments cibles et redistribuée sur les différents points de cet élément. Cette derniere
étape assure la linéarité de I'opération.

Les gradients sont mieux conservés par rapport a l'interpolation conservative Fig. 4.3-(b).

C’est cette méthode qui est utilisée pour conserver I'énergie transférée par les flux de PRISSMA vers
AVTP et transmettre la température de AVTP vers PRISSMA .

Il Interaction entre la conduction thermique et la formation du dépot

La température de la paroi controle la quantité de solide déposée tandis que la résistance thermique
induit une augmentation de cette température (Chap. 1). Le schéma Fig. 4.4 illustre la méthode de
couplage et les variables transférées.

-
—"
-

*~---Tubes
FIGURE 4.4: Schéma de couplage solidel/dépo6t du systeme « Procédé »

Le choix a été fait de considérer le dépdt comme une résistance thermique. Une épaisseur de coke
supplémentaire équivaut a une augmentation de la résistance thermique. Pour rappel, ce lien est



III Interaction rayonnement, conduction et formation de dépot 105

défini par :

d Mcoke d €coke
dRcoke = =

= 4.1)
Acokepcoke }Lcoke

L'évolution de la résistance thermique est une fonction de la température de paroi T, donnée par
une loi de la forme :

dRcoke
dt

(6) = F(Ty) = Aexp|-—L2 4.2)
RTy (1)

La résistance a l'instant ¢ est connue par intégration de I'Eq. (4.2), qui nécessite la connaissance de
T (1).

La résistance Rcgie €st intégrée dans le code AVTP comme une condition limite du probléeme de
conduction thermique. Dans AVTP , 'intégration de cette loi se fait par extension d'une condition
limite de type Neumann de la forme :

T = qRequ+T"/ 4.3)

oi1 g est le flux a la paroi, 77¢/ la température du fluide et Requ définit une résistance thermique
équivalente.

La Figure 4.5 illustre ce couplage dans le cas d'un tube soumis a un flux externe q dont la paroi in-
terne est couverte d'une couche de dépdt, elle-méme soumise a un échange convectif. En régime
stationnaire, par analogie électrique, les résistances thermiques associées en série s’additionnent :

Rcoke

1 td
Requ(t) = Reony + Reoke() = E +‘/(; dr dt (4.4)

D’un point de vue pratique, I'intégration temporelle de 'Eq. (4.4) est faite dans AVTP avec un pas de
temps dt.onq qui assure la stabilité du schéma pour la résolution de I'équation de la chaleur. Chaque
itération du calcul fournit la température de paroi T, nécessaire a l'intégration de Eq. (4.4), integre la
nouvelle condition limite et la met a jour.

Un probléme majeur de cette intégration est lié au cotit des calculs. Le phénomeéne de cokage est
un phénomene trés lent, de quelques heures a quelques jours, comparé aux transferts thermiques
dans le solide (d’'instantanés a quelques secondes). Le calcul thermique est contr6lé par le pas de
temps conductif et la résolution de la température devient cotiteuse. Une stratégie pour accélérer les
simulations sera exposée dans la suite (Chap. 4).

Il Interaction rayonnement, conduction et formation de dépot

La solution du probleme global n’est plus stationnaire. L'épaisseur de coke évolue en fonction du
flux de chaleur transmis par la paroi. La température de ces tubes s’adapte et les flux réémis par
ceux-ci changent. Le couplage du systeme « Four » se fait par 'union des deux méthodes évoquées
précédemment Fig. 4.6.
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(a) Probléeme théorique (b) Probleme pratique équivalent

FIGURE 4.5: Analogie électrique d’une résistance thermique d’'un tube encrassé dans un four

Flamme,

Smm=="

*~---Tubes
FIGURE 4.6: Schéma de couplage flamme/solide/dépot du systeme « Four »



Couplage thermique entre rayonnement et
conduction dans un four

Létude du couplage thermique entre le rayonnement de la flamme et les tubes a donné lieu a un
article reproduit dans ce chapitre. La stratégie mise en place montre qu'un modele de flamme analy-
tique associé au couplage entre le rayonnement et la conduction dans les tubes permet de capturer
des températures de tubes comparables a I'expérience ainsi que le bon ordre de grandeur pour les
flux radiatifs.

Le calcul de la flamme et des flux radiatifs du systeme « Chambre de combustion » a été réalisé sur
un maillage de 11,6 millions de cellules (2,3 millions de noeuds, Fig. 5.1). Les différents tubes sont
visibles dans la coupe horizontale effectuée a 3 m. Pour s’assurer que le flux soit bien calculé, environ
50 mailles ont été placées entre deux tubes consécutifs.

Le maillage utilisé pour AVTPreprésente une des quatre passes (Fig. 5.2). Il est constitué de 27 millions
de noeuds. Environ 4 noeuds de calcul sont placés dans I'épaisseur des tubes les plus fins.
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T, = 1000K

Passe simulée
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(a) Coupe verticale (b) Coupe horizontale

FIGURE 5.1: Coupes du maillage utilisé pour le calcul de la flamme de diffusion par CANDLE et PRISSMA dans
le calcul couplé du systeme « Chambre combustion »

Entrée Sortie brut
A

| — Condition limite convective

14m

(a) Passe

(b) Tube 17
FIGURE 5.2: Maillage d’'une passe utilisé pour le calcul conductif par AVTP dans le calcul couplé du systeme
« Chambre combustion »



Coupled heat transfers in a refinery furnace in view of fouling prediction
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Abstract

In industrial refinery furnaces, the efficiency of the thermal transfer to heat crude oil before distillation is often
altered by coke deposition inside the fuel pipes. This leads to increased production and maintenance costs, and requires
better understanding and control. Crude oil fouling is a chemical reaction that is, at first order, thermally controlled.
In such large furnaces, the predominant heat transfer process is thermal radiation by the hot combustion products,
which directly heats the pipes. As radiation fluxes depend on temperature differences, the pipe surface temperature also
plays an important role and needs to be predicted with sufficient accuracy. This temperature results from the energy
balance between thermal radiation and conduction in the solid material of the pipe, meaning that the thermal behavior
of the whole system is a coupled radiation-conduction problem. In this work, this problem is solved in a cylindrical
furnace, using the Discrete Ordinate Method (DOM) with accurate spectral models for the radiation of combustion
gases, described by a complex chemistry flame model, and coupled to heat conduction in the pipe to predict its wall
temperature. An energy balance confirms that heat transfers are effectively dominated by thermal radiation. Good
agreement with available measurements on a real furnace shows that the proposed approach is able to predict the heat
transfer to the pipe. The method gives an accurate prediction of the radiative source term and temperature fields in
the furnace and on the pipe surface, which are key parameters for liquid fouling inside the pipe. Although reasonably
accurate results are obtained with simple models, they still can be easily improved by more sophisticated models for
turbulence, combustion and radiation.

I. Introduction is done only when the thermal efficiency has reached the
minimum acceptable level.

Fouling is the result of complex chemical and hetero-
geneous reactions between the crude components, and are
primarily triggered by high temperatures [7-11]. As a
consequence, to control fouling one has to control the oil
and pipes temperatures. These temperatures result from
the balance of all heat transfer processes present in a fur-
nace: thermal radiation, convection and conduction [12—
14]. All those phenomena are fully coupled, and the de-
tailed picture of net heat exchange at the pipe surface is
not straightforward. This paper proposes a methodology
to access the temperature at the pipe surface, including all
important phenomena and their coupling. It will be shown
that radiation in the furnace predominates over convection
[15, 16], while conduction transfers heat through the pipe
wall to the oil.

Crude oils are complex mixtures of hydrocarbons rang-
ing from methane to asphalt, with varying proportions of
paraffins, naphthenes, and aromatics. The main objective
of a crude distillation unit is to fractionate crude oil into
light hydrocarbons, essences, diesel, kerosene,... Before
entering the distillation process, the crude oil is heated
in a tube-still furnace, in two stages: first in the radiant
section, the oil flowing in pipes receives heat by thermal
radiation of hot gases issued from diffusion flames; then in
the convection section, at the top of the furnace, the oil
flowing into a bank of tubes, recovers heat by convection
from the hot gas leaving the radiant section.

Refinery furnaces are among the largest energy con-
sumers in the chemical industry [1-4] and performing effi-
cient heat transfer is crucial. However, one major difficulty
appearing in such systems is fouling, which leads to in-
creased energy consumption and maintenance costs [5, 6].
The furnace performance gradually decreases with the for-
mation of deposits on the inner surface of the processing
pipes and tubes, which oppose an increasing resistance to
heat transfer. Cleaning the equipment is the only way to
restore its performance. This process is very expensive and

II. State of the art

The flow in the furnace is usually turbulent, with Reynolds
numbers of the order of 600000. The hot gases radiating to
the pipes are then produced by turbulent diffusion flames.
The detailed description of such flames usually requires
complex and expensive simulations, involving turbulence
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and turbulent combustion models. An accurate simulation
of the refinery furnace also required accurate prediction of
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the tube and wall temperature as well as the radiative heat
fluxes that are exchanged between the processed oil and
the flue gas to predict coke formation.

Different approaches are used to compute gas tempera-
ture profiles to predict radiative heat transfers. CFD sim-
ulation that solves the three-dimensional Reynolds Aver-
aged Navier-Stokes (RANS) equations along with a two-
equation turbulence model are extensively used in furnace.
This model is generally combined with a detailed combus-
tion model including combustion kinetics and turbulent
mixing [17-21].

In order to capture the mixing effects of the cross-flow
air jets, Large-Eddy Simulation (LES) is sometimes pre-
ferred over Reynolds-Averaged Navier-Stokes (RANS) sim-
ulation, because of its capability in describing turbulent
mixing [22, 23]. Since turbulent fluctuations are of small
scale, LES is computationally too expensive and only small
furnace are able to be calculated directly [22].

High temperatures are reached in industrial furnace,
radiative heat transfer plays a fundamental role. The natu-
ral approach to account for radiation in industrial furnaces
is, therefore, to simplify the radiative transfer equation
including the Discrete Transfer Method [24] (DTM), the
Discrete Ordinates Method [20, 21, 25-27] (DOM), Finite
Volume Methods[28]. Those different numerical methods
are all capable of handle radiation in transparent and par-
ticipating media and are generally coupled with Weighted-
Sum-of-Gray-Gas model [20, 21] (WSGGM) when more
extensive calculation with Spectral Narrow Band model
(SNB) is used for combustion chamber or chanel [29-32].

For the present study, only the distribution of the hot
products in the furnace are of interest, and a simpler ap-
proach is used. The fields of radiative species mean concen-
trations are reconstructed from a simplified analytical dif-
fusion flame structure, based on the passive scalar variable,
and complex chemistry one-dimensional flamelets [23, 33—
36]

Radiation is a fully three-dimensional, non-local phe-
nomenon difficult to simulate if the emission/absorption
of gases are accounted for. The most accurate models are
based on Monte-Carlo methods, allowing to calculate pho-
ton trajectories at each frequency. However these methods
are still too expensive in terms of CPU-cost and simpler,
but less accurate methods are preferred for the simula-
tion of radiation in real systems. A complete evaluation
of available methods has been done in [37], concluding
that the Discrete Ordinate Methods (DOM) with tabu-
lated spectral properties are a good compromise in terms
of accuracy versus CPU cost for combustion applications.
A DOM appoach therefore used for the present study.

To obtain an accurate prediction of the pipe wall tem-
perature, the coupling between thermal radiation and con-
duction is done at the pipe wall surface. The resulting fluid
and solid temperatures are different from the results of
non-coupled simulations and are closer to measurements.

Heat radiative fluxes are strong towards the processed
tubes. A strong need for an appropriate radiation model

The paper is organized as follows. Section IV outlines
the models for the flame and the three modes of transfer
and constructs a methodology to couple them. Section VI
describes the geometry, the operating points and the com-
putational set-up. The reliability of this coupling method-
ology is checked by comparison of each thermal transfers
estimations (Sec.  VII). At last, further analysis draw
a picture of flame/pipe interactions in terms of radiative
heat transfer and temperature.

ITII. Description of the problem

In the radiant section of the studied refinery furnace,
a central burner fed by a mixture of fuel and air is used
to heat crude oil in a tube-still heater. The power of the
burner varies around 15 MW and the temperature of com-
bustion gases goes up to 1400K. The burner and heater are
housed in a cylindrical box laid on a steel structure. The
inner surface of the walls of the furnace is covered with
refractory lining to reflect most of the radiant heat gener-
ated by the flame. The tubes are arranged in the form of
a vertical heating coil (Fig. 1).

Burnt gases

1

Convection sectionf

Radiation sectiony |

Vertical pipes

Burner

Figure 1: Sketch of a typical cylindrical furnace

The burner is used in a diffusion mode, in a coflow-
ing preheated air stream to increase global efficiency. Oil
heating results from the combination of three modes of
heat transfer in the furnace: radiation between the hot
gases and the solid walls, convection due to the flow along
the heater and conduction through the solid pipe walls.

The energy received by the oil may be written from a
global energy balance (Fig. 2) :

Pout,gases (1)

Ppipes = FPeomb + Pin,gases -

where P, is the power released by combustion, Py, gases

the injected power by preheated air and Pyt gases the
power of exhaust gases.
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Figure 2: Sketch of the cylindrical furnace in a vertical cut

This energy is first transferred to the pipes through
convection P,ony, eqt and radiation of combustion products
and refractory walls P..q (Fig. 3).  The power received

Re-radiation

from the
wall Prag

Tube

Conduction Internal Res "
. convection efractory wa

External
convection

. Peonv.eat
Radiation

from the
flame Pqq

Figure 3: Sketch of heat fluxes budget to the pipes

on the external surfaces of the pipes is the sum of these
two contributions:

Ppipes = Prad + Pconv,ea:t (2)

Then heat is conducted through the pipe walls and
heats the flowing oil through convection:

Pcon'u,int (3)

All these transfer processes are directly linked to the
pipe wall temperature, which is a critical value for foul-
ing and a coupling parameter for all heat transfers. As a
consequence, in order to accurately predict the heat trans-
fer in such systems, it is necessary to include all energy
transfer mechanisms with their coupling.

Ppipes =

IV. Models

To evaluate all heat transfers, it is necessary to model
the flame, the radiation of gases and walls, the convec-
tion and the conduction in solid parts. These models are
described below.

1.. Modeling of the combustion process

The species and temperature fields in the furnace con-
trol the radiative fluxes to the walls, and result from com-
plex flow patterns where turbulence and chemistry includ-
ing many species and reactions make simulations difficult
and expensive in terms of CPU cost. In the present study,
the detailed description of the turbulent flame is not an
objective and only the distribution of hot gases in the fur-
nace is seaked for. This can be obtained to first order with
the simple model of steady diffusion jet flame, ie. a fuel jet
located at the centre of a cylindrical enclosure surrounded
by a coflowing air stream (Fig. 4). The main impact of
turbulence is on the flame length, which is used as a pa-
rameter in the diffusion flame model.

The flame is solved as a two-dimensional axisymmetric
problem, where a fuel jet (fuel mass fraction YIQ, density
p% and inlet velocity u%.) is injected parallel to the = axis
(Fig. 4) with an oxidizer co-flow (fuel mass fraction Y3,
density p and inlet velocity u%). The fuel orifice has a
diameter of 2eq, the oxidizer orifice has a diameter of 2e;

Oxydizer Fﬁel

€o

Figure 4: Axisymmetrical diffusion jet flame configuration



Instead of solving the PDE’s describing such a reacting
flows, an analytical solution is written, thanks to a series
of hypothesis listed below:

e The thermodynamic pressure is considered constant
and Mach number is small.

e The heat capacities of all chemical species are equal
and independent of temperature.

e Lewis’ numbers are all equal to 1, so that mass and
heat have the same diffusion D, taken inversely pro-
portionnal to the density p so that (pD = constante =
poDo = prDr).

Introducing the mixture fraction as a passive scalar z,
its balance equation (with no source term) writes [38]:

dpz  Opu;z ad 0z

il = D— 4
Several definitions may be found for z. Here the definition
of Bilger [23, 39] is adopted:

op = —20c—Yoo)/wet(Yu—Yn.2)/2wn—(Yo
B 2(Yc1—Yc,2)/we+(Ya1—YH,2) /2w —

—Y w
(Y(),lf;()),(z)/(iﬂo (5)
where Y}, are elemental mass fractions of carbon, hydrogen,
and oxygen; w are atomic weights; and the subscripts (1)
and (2) refer to the fuel stream and coflowing air stream.

Further simplifications have to be made to solve this
equation analytically:

1. The flow is steady % 6’” =0.

2. The radial and tangential velocities are zero: u, =
Ut = 0.

3. Diffusion occurs mainly in the radial direction
(’)YZ
< 81" .

With these assumptions, (Eq. 4) may be recast in cylin-
drical coordinates:

0z 10 0z
a2 6
oz “ror (r 8r> ()
with o = D /u%..
This equation is associated to boundary conditions rep-

resented by a Top-Hat profile at the inlet and an imposed
value at the external boundary (Fig. 4):

2(0,7) = H(r — eg) (7)
z2(x,r=€e1)=0 (8)

The solution is written with the Green’s function as:

z(x,r) = /061 G(z,r,&)dE (9)

where

Gla.r.€) = & 302, grtgyo (%) Jo (%) ean (—257)  (10)

with Z, the positive zeros of the zeroth-order Bessel
function, Jy which are non-singular at the origin. These
functions are often found in cylindrical problem.

The derivation formula for the Bessel functions gives

[40];
/oc &Jo ( "€> dé = / CBe (Z,6de (1)

== 6Z16J1(CZ )

n

(12)

with ¢ = eg/e1. Assuming convergence of Green’s function
and commuting summation and integral, the integration of
(Eq. 9) leads to the solution for the mixture fraction:

o0 2

Ji(cZy) Zar\ —2Zp®

) =2¢ —_— €1,
=2y ) <e1 i

n=1

(13)

In such flames, and for non-infinitely fast chemistry,
the strain rate (i.e. velocity gradient) accross the flame
front is an important parameter and must be evaluated.
In the literature many definitions of the strain rate a may
be found [38, 39, 41|, since this quantity strongly varies
along the flame normal. In this study, the velocity field is
not computed and the strain rate is approximated as:

_ Vol + U]
H

where Up (resp. Up) is the velocity of the oxidizer (resp.
fuel) stream and H is the distance between the two stream
injections.

All properties, temperature 1" and species mass frac-
tion Yj being uniquely related to the mixture fraction z
for a given strain rate, the full flame structure may be
now reconstructed from Eq. (13). Various chemical mod-
els may be used: equilibrium, one-step global chemistry or
complex chemistry. In this work, one-dimensional steady
stretched diffusion flames are calculated with full chem-
istry and full transport with CANTERA [42], and results
are tabulated versus z to build the three-dimensional dif-
fusion flame solution.

(14)

2.. Modeling of the radiation transfer

The radiation solver, called PRISSMA , has been specif-
ically designed for combustion applications [43]. It solves
the Radiative Transfer Equation RTFE using the Discrete
Ordinate Method DOM and neglecting scattering, in 3D
structured and unstructured meshes. The RTE writes :

dL,(7,F
AT ) s (P.3) - L7, F)] (19)
s
where L, (7,75) represents the local luminance at a

point r in the domain. This luminance depends on the fre-
quency v and the direction of propagation §. In Eq. (15),
the subscript b refers to black body properties.

Two integrations in space and frequency are needed to
solve for the luminance. To avoid ray effects, the scheme of



highest accuracy (LCy; quadrature, i.e. ninety-six direc-
tions) is used to discretize the space [44], and the spectral
model SNB — ¢k is used for the spectral gas properties
[31].

The radiant heat flux 77,71,, incident heat flux 7r,mc,u
through 7 direction and the radiant source term Sy, are
expressed from L, (7,75 as:

Fon(7,5) = / L (7, 3)5d0 (16)

4T

q,,-,mc,y(??):/ L,(7, %) xWdQ  (17)

4m

Sr,u = §-77’,V(7a ?) (18)

3.. Modeling solid material conduction

The heat equation (Eq. 19) is solved with the code
AVTP [45] on unstructured meshes, using a first-order ex-
plicit forward Euler scheme :

oT 0 oT
G+ 5 (o) =0 1

where p is the solid density and C' its heat capacity.

4.. Modeling of convective heat transfer

The convective heat transfer requires the evaluation of
the transfer coefficient h. The convective heat transfer
from a central flame surrounded by vertical tubes may be
evaluated from the simple case of a flow along a vertical
cylinder [46]. For large values of R/H, where R is the ra-
dius of the cylinder and H its height, the boundary layer
thickness is small compared to R. The heat transfer can
then be approximated by the heat transfer on an isother-
mal flat plate. The typical mean Nusselt number for this
type of configuration is:

Nu = 0.029Re*8@ (20)
with

— Pr
G = (0.029/Re)/2[5Pr+51n ((1+5P7)/6)—5]+1 (21)

The convective coefficient h = ANu/H can now be calcu-
lated and heat transfer by convection is finally evaluated
as :

Pconv,ezt = BS (Tburnt,out - Tsurf) (22)
where Tgyrf (resp. Tournt,out) is the temperature of the
surface (resp. the hot gases).
V. Coupling methodology

All models presented above are coupled via the pipe
wall temperature: the radiation and convective fluxes on
the pipe external surface both depend on the temperature

Crude inflow Crude outflow

! T

H=14m

123 19 20

Figure 7: Sketch of the oil flow path in one quarter of the cylindrical
furnace (vertical expanded view)

difference between the pipe wall and the hot gases, the
conduction in the pipe wall depends on the temperature
difference between the external and internal pipe surfaces,
and the inner convective flux depends on the tempera-
ture difference between the internal pipe surface and the
oil temperature. This strong coupling is sketched in Fig.
5. The coupling with convective fluxes is easy as these
fluxes are proportional to the temperature difference. The
coupling between radiation and conduction is more com-
plex, and requires data exchange between the two solvers
during the simulation. Figure 5 summarizes the method-
ology used to solve the coupled problem: the combustion
solver produces the fields of temperature and gas composi-
tion, which are sent to the radiation solver, together with
the pipe wall temperature calculated with the conduction
solver, to compute the radiation source term and flux; this
flux is then sent to the conduction solver to update the
pipe wall temperature, so that radiation and conduction
are fully coupled. In this coupling scheme, the convective
heat fluxes may be added to the radiative fluxes on the
external side and are used as a boundary condition on the
internal side of the pipes. However external convective
fluxes are small compared to radiation in the furnace, and
are often neglected there [16]. A stationnary solution is
obtained when convergence is reached.

VI. Application : Simulation of an industrial re-

finery furnace

1.. Geometry

A cross-sectional view of the Feyzin cylindrical furnace
is given in Fig. 6. The dimensions are: radius r.,; =
2.885m, height H = 14m. When entering the radiation
section of the furnace, the crude oil flow is divided into
four parallel paths, through vertical pipes along each quar-
ter of the furnace. Each path is made of 20 bended tubes,
aligned along the furnace wall at a distance of 30cm. An
unfolded view of one path is drawn in Fig. 7, with the tube
numbering.

Temperature and radiative heat fluxes measurements
are available. An ellipsoidal radiometer measures the inci-
dent radiative transfer (see points ® in Fig. 9). Six probes
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Figure 5: Coupling between combustion, thermal radiation heat conduction and internal convection

Figure 6: Sketch of the cylindrical furnace (Horizontal cut)

measure the incident radiative heat fluxes at 0.5m of dis-
tance from the refractory walls, i.e. between the flame and
the pipes, and at different heights (1.37, 2, 3, 4.5, 7.6, and
13.65m).

2.. Operating point
The operating conditions of the furnace are summa-
rized in Tab. 1.

D=04m
M puel,in = 0.27 kg /s

Injector diameter
Mass flow rate

Inlet fuel Heat capacity Cpfuet,in = 1040 J/kg-K
Temperature Ttuel,in = 300 K
Low Heat Value LHV = 54486 kJ /kg fue
Mass flow rate Mairin = .11 kg/s
Air Heat capacity CPair,in = 1040 J/kg-K

Temperature Toir.in = 525 K
mbumzt,out =5.38 kg/s
Cpburnt,out = 1400 J/kg-K

Tburnt,uut = 1100 K

Mass flow rate
Heat capacity
Temperature

Burnt gases

Table 1: Operating conditions of the Feyzin furnace

The fuel is a complex mixture of different gases. Table
2 gives the composition (in molar fraction) of the surrogate
mixture, where only species with less than four carbons of
the real fuel have been kept. It has been verified that this
surrogate has the same Low Heat Value than the real fuel.

02 COQ N2 02H4 H2
0.1 0.2 6.65 6.44 29.24
CsHy CHy CyHg CO CsHy

174 4734  6.85 0.1 1.34

Table 2: Surrogate fuel mixture molar composition (in %)

The crude oil flow in the pipe is characterized by the
parameters indicated in Table 3.

Flow rate

Inlet temperature
Outlet temperature
Heat capacity

Merude = 38.6 kg/S
Tcrude,in =590 K
Tcrude,out =664 K
CPerude = 3500 J/kg-K

Table 3: Crude oil characteristics in Feyzin furnace

The convective coefficient i can be calculated with the
flow parameters compiled in (Tab. 4). The mean burnt gas
temperature is estimated at Thymt,out = 1100K (Tab. 1)

3.. Computational set-up

To solve this multi-physics problem, two computational
domains are defined:



Pipe height H 14 m
Convection velocity 5m/s

Burnt gases density 0.642 kg/m?
Burnt gases viscosity 2.76e75 Pa-s
Burnt gases conductivity 0.0404 W-m/K
Reynolds number Regy 1.6¢8

Prandtl number Pr 0.68

Nusselt number Nug 1800
Convective coefficient h  5W/K-m?

Table 4: External flow properties

e The combustion chamber, where hot and radiant
gases are produced.

e The solid pipes, in which crude oil flows.

The two domains are separated by the pipe wall surface
where data is exchanged. In the first domain, the CAN-
DLE model and the PRISSMA solver are run on the same
unstructured grid of 11 millions of elements. The flamelet
table used by CANDLE is calculated with CANTERA [42],
using the surrogate fuel of Table 2 and the operating con-
ditions of Table 1. With the definition of Eq. (14), the
strain rate is estimated here at a = 105 s~!. The refrac-
tory walls emit energy as a black body at the temperature
T, = 1000K, and the pipe wall emit as a gray surface
e = 0.85 at the unknown temperature Tppes-

In the second domain, an unstructured mesh of 27
millions of nodes is used. The eighty pipes are made
of ASTMS335, a seamless ferritic alloy-steel adapted to
high temperatures. Its properties are summarized in Tab.
5. The bulk temperature of the fluid T,,,qc is supposed
to vary linearly from the entrance T yge,in to the end
Terude,out (Tab. 3), which simply writes :

(Tcrude,out - Tcrude,in)
Lpath

TCrude = Tcrude,in +s (23)
with Lpqsn the path length and s the curvilinear abscissa
along this path. In other words, the oil temperature in-
creases at a constant rate. The convective heat coeffien-

cient is chosen constant equal to 380W/m? - K.

Conductivity 40 W/m.K
Density 7833 kg/m?
Heat capacity 460 J/kg.K
Emissivity 0.85

Table 5: Properties of ASTM A335

VII. Results

1.. Temperature, species and radiative fields in the fur-
nace

Figure 8 displays the structure of the opposed jet flame

simulated with CANTERA in the conditions of the furnace

—03--- CHy - Hy0

2,000

1,500

1,000

Temperature (K)
Molar fraction (-)

| |
0 0.2 0.4 0.6 0.8 1

Mixture fraction(-)

Figure 8: Structure of the diffusion flame at atmospheric pressure
computed with GRIMech 3.0 full chemistry and transport. Strain
rate: 105s~! ; Dashed line marks the stoechiometric mixture fraction
Zst

and at 1bar (Tab. 1). As Ley # 1, the temperature and
species concentrations are not linear functions of z [47].
Moreover, it is interesting to note that maximum temper-
ature is below the adiabatic stoechiometric temperature,
being 2225K for this mixture.

To illustrate the 3D flame structure, two vertical cuts
of the computed field of temperature (Fig. 9) and radiant
species CO4 (Fig. 10) are shown in false-color. The highest
temperatures are located around the stoichiometric line
z = zg, where optically active species, such as COs, are
also located. Then both the temperature and combustion
products decrease when approaching the wall. The domain
can be divided into three zones:

e a central zone, where CO5 and H>O are concentrated
and are hot,

e alateral zone, where C'O5 and HoO have small values
and are cold, i.e. the medium is transparent,

e a mixing/reaction zone, transition between the two
previous zones, where all species (reactants and prod-
ucts) are present at an intermediate temperature be-
tween the fresh gas and the adiabatic flame temper-
ature.

Figure 11 shows a vertical cut of the radiative source
term obtained with PRISSMA and the above temperature
and composition fields. At the center of the furnace, a
positive radiative source term originates from the hot and
radiative combustion products. Energy radiates from the
central zone to colder regions in the furnace, as products
are surrounded by colder gases, cold pipes and refractory
walls. Only a small region at the center radiates, all sur-
rounding gases tending to absorb energy from this small
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Figure 9: Temperature field of the jet flame computed with CAN-
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Figure 10: CO2 field of the jet flame computed with CANDLE in a
vertical plane cut- Stoechiometric line is drawn in white

region. It is worth noting that this zone of radiative emis-
sion is located between z = 1m and 5m, and » = 0 and
1m. It will be shown later that this region emits a strong
radiation towards the pipe surface.

Figure 12 shows the radial profiles of temperature, ra-
diative flux and radiative source term in the horizontal
plane situated at a height of 3m. The sources term S, is
positive in the central region of the jet, where hot gases
lose energy . As the maximum concentration of radiating

Radiative source term
460000

~400000

200000

ho=3m | -

Figure 11: Radiative source field of the jet flame computed with
PRISSMA in a vertical plane cut- Stoechiometric line is drawn in
white

species is located in the hottest zone, a maximum amount
of energy is emitted there. On the contrary, in the cold re-
gion, energy is absorbed by the gases and the source term
is negative. Note that the maximum heat flux is located
where the source term is null, which is consistent with the

definition of the source term as the spatial derivative of
the flux.
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Figure 12: Radial profiles of temperature, radiative source term and
flux at 3m of height

2.. Ewaluation of the incident heat flux on the pipe wall

Figure 13 compares the profile of the incident radia-
tive flux measured in situ to the profiles obtained with
the simulation described above. Measurements were done
between the flame and the pipe, corresponding to the en-
ergy received by the pipe from the flame and the refractory
walls. To first order, the simulated profile is in good agree-
ment with the experiment. Integrated over the whole fur-
nace, the average measured incident flux is 52.0kW.m™2,
which compares well with the 51.2kW.m~2 obtained in
the simulation. The incident flux is highest in the region
2 — 5m, i.e. closest to the flame. When approaching the



exhaust, gases cool down and radiate less, leading to a
decreasing flux.

The maximum flux obtained in the simulation is lo-
cated at a lower height compared to experiment but it
has the correct level. ISO 13074 standards for Petroleum
Industry defines the vertical distortion as the ratio be-
tween the maximum incident heat flux and the average

d maz,inc

and recommends a value below 1.2. The sim-

mean,inc

ulation gives a value of 1.098 while measurements give
1.1538.
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Figure 13: Incident radiative heat flux: simulation versus measure-
ments

3.. Energy balance

Taking the pipe wall mean temperature equal to 7. surf =
730K (see Fig. 14), and the parameters of Tab. 1 and
Tab. 4, the total external convective heat flux on the pipe
surface S is equal to :

Pconv,ezt = BSAT = BS(Tburnt,out - Tsu'rf) == UGSMW (24)

As expected this value is far below the radiating energy.
The energy transferred to the crude oil calculated with
(Eq. 1) is found to be Ppipes = 9.24 MW, with Tab.1 and :

Pcomb = mfuel,in x LHV
Pimgase.s = mair,in X Cpainin X Taz‘r,z‘n (25)

Pout,g(zses = Mpurnt,out X Cpburnt,nut X Tb'u.rnt,out

The energy balance made on crude (Eq. (3) gives Ppipes =
10.87TMW

Ppipes = mcrudeopcrude(Tcrude,out - Tcrude,in) (26)

thanks to Tab.3. Those results are close considering that
probing temperature of diphasic flow is difficult resulting
from its intermittency.

The radiative energy transferred from the flame, and
the refractory walls to the pipes is directly taken from the
simulation and gives Prqd,coms = 10.25MW. Adding this
to the convective heat transfer P.onycqt in (Eq. 2) gives
Ppipes = 10.93MW.

This energy balance indicates that the predicted amount
of energy transferred to the crude oil is in good agreement
with measurements, although the modeling approach is
relatively simple. Final results show that convection is
responsible for no more than 5% of the heat transfer.

4.. Pipe wall radiative heat fluz and temperature

Figure 14 shows the variation of the mean external sur-
face heat flux and mean internal surface temperature along
a path line (20 tubes) obtained from the coupled simula-
tion. Both quantities vary in the same way and are well
synchronized, the pipe wall temperature being the direct
consequence of the net heat flux on the surface. This tem-
perature is controlled by the boundary conditions applied
to the conduction solver, being the heat flux from the hot
gas and the heat flux transferred to the oil, which are di-
rectly linked to the distance from the flame and the tem-
perature of the crude oil. This leads to typical evolutions
as shown in Fig. 14, where periodic peaks mark the influ-
ence of the flame, maximum at a height of about ~ 4m,
and the global constant slope is the result of the linear
evolution of the crude oil temperature and the constant
convective coefficient (Eq. 23). This can be seen from
the temperature mean increase rate calculated from the
oil temperature reported on Fig. 14, which matches well
the pipe wall temperature increase. This means that the
present methodology would capture any complexity added
to the internal pipe flow, by mean of a modified Nusselt
number and temperature evolution.

Note that the mean heat flux is equal to 22.9kW.m 2,
i.e. close to the mean heat flux 23.8kW.m~2 calculated
with the methodology of simple well-stirred furnace pro-
posed by Hottel [48].

In order to better understand the heat transfer pro-
cesses in such geometry, Fig. 15 details the net heat flux
on a selected tube (tube 2) at four different horizontal
sections. Almost all tubes have a similar behavior. The
angular inhomogeneity induced by the surrounding.

Four major zones of influence may be identified in Fig.
15, depending on the exposure of the tube:

315° < 0 < 45°

225° < 0 < 315°
135° < 0 < 225°
45° < 0 < 135°

Table 6: Zones of influence for tube 2

Zone 1 : Flame
Zone 2 : Tube 3
Zone 3 : Refractory
Zone 4 : Tube 1

In the first zone around 0°, the flame is responsible
of the highest flux. Zones (2), (3), and (4) correspond
to solid to solid interactions. Gases do not absorb much
energy in these areas. Fluxes captured in zone (3) are
uniform, as they come from the uniform refractory black
wall at 1100K. Temperatures of tubezs 1, 2 and 3 are
close, so that energy transfer in the corresponding zones
(2 and 4) are small compared to zones 1 and 3. Moreover,
the radiative flux coming from tube 1 is smaller than the
flux coming from tube 3 since tube 1 is colder. This picture
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Figure 14: Net radiative flux and surface temperature along a pipe section (tubes 1 to 20)

clearly shows the strong three dimensional dependence of
the radiative heat flux on the pipe surface.

Figure 16 shows the same series of horizontal cuts for
tube 20, situated closer to the central zone and having
a diameter more than twice the diameter of tube 2 (see
Fig. 6). The same spatial dependence as for tube 2 is
captured, but the received radiative fluxes are smaller as
the temperature of the crude oil and of the wall surface
are higher. Moreover, the irradiated surface is larger and
closer to the flame. The radiative heat fluxes are bigger on
this extended surface and lead to increased energy received
by the crude in this section.

These results also show the important impact of the
radiation from the refractory furnace wall, which provides
almost half of the total energy transferred by re-radiating
absorbed energy and can give a homogeneous flux to the
pipes.

VIII. Conclusions

A methodology for the coupling of thermal heat trans-
fer processes in a cylindrical furnace was proposed. Focus
was made on the resolution of thermal radiation coupled
to conduction through the pipe walls, to obtain an ac-
curate prediction of the pipe wall temperature which is a
key parameter for fouling. All heat transfer processes were
evaluated, showing that radiation predominates and con-
trols the pipe temperature. The major source of radiative
energy comes from combustion hot gases, which matches
well the measured radiative energy.

The distribution of energy fluxes along and around the
pipe was obtained, and revealed the complex 3D structure
of the temperature distribution. In each tube a distortion
of the heat flux is due to the flame and induces a similar
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distortion of the wall temperature. This temperature dis-
tortion can lead to two major problems. The first one is
related to mechanical constraints which arise with thermal
expansion. The second problem depends on the nature of
the fluid processed, which may cause coke deposition inside
the pipe and increase the thermal resistance.

The crude oil flow inside the pipe is a complex, possi-
bly two-phase flow and was much simplified in the present
appraoch. Further work is needed to improve the model-
ing of this flow and the consequences in terms of coking .
The next step is to couple the present calculation of the
pipe temperature to a fouling model, to capture its effect
on the thermal behaviour of the system and improve the
prediction of fouling. .
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Couplage entre conduction thermique et loi de
dépot

Ce chapitre propose une méthodologie de couplage pour calculer le transfert conductif dans un tube
soumis a de fortes températures et un dépot de coke. Les produits traités dans les fours de raffinerie
étant de natures tres différentes et sans cesse renouvelés, la modélisation de la chimie du dépot est
difficile et une loi de dépot issue de la littérature, basée sur des considérations globales de I’écoule-
ment, a été choisie.

Dans un premier temps, le calcul couplé d’'une expérience de laboratoire reproduisant le dépot de
coke a la surface d'un tube soumis a un flux de chaleur est réalisé. Parallelement a la validation de la
méthodologie de calcul, une premiere méthode d’extraction des parameétres physico-chimique de la
loi de dépot est détaillée.

Dans un deuxieme temps, une tentative d’extraction des parametres de la loi de dépot sur le systéme
« Four » complet est proposée. Le développement de cette méthode repose sur l'utilisation exclusive
de parametres de contrdle des installations : les températures de tubes et du pétrole qui est procédé,
les débits... La grande variabilité de ces parametres conduit a évaluer leur impact sur la loi de dépot
reconstruite, par une étude de sensibilité qui permet d’évaluer la confiance que I’on peut accorder a
ces résultats.

| Expérience de Marteney & Spadaccini

Dans le chapitre 1, nous avons vu que I'encrassement des fours de raffinerie est difficile a évaluer
pour deux raisons principales : la composition du brut est mal connue et les bruts traités par les raffi-
neries changent de maniere journaliere. Nous nous sommes intéressés dans cette these uniquement
al'impact thermique du dép6t dans les fours. La loi de dépot utilisée permet de caractériser un brut
encrassant de ce point de vue.
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122 CHAPITRE 6. COUPLAGE ENTRE CONDUCTION THERMIQUE ET LOI DE DEPOT

Néanmoins, les expériences de laboratoire qui permettent de modéliser I'’encrassement sont difficiles
a réaliser et concernent généralement des produits raffinés dont la composition est mieux connue.
Les carburants aéronautiques sont comptés parmi ces produits raffinés. Le dépot de coke dans les
lignes d’injection de carburant pose des problemes thermiques et mécaniques majeurs qui peuvent
nuire au fonctionnement des moteurs (par ex. mauvaise atomisation du carburant due al’obstruction
de 'injecteur). C’est pourquoi la littérature étudie en détail leur stabilité thermique en fonction de
leur composition (teneur en oxygene, en asphalténes,...).

Cette section décrit la méthode employée pour calibrer la loi de dépdt d'un carburant aéronautique
dans I'expérience de Marteney & Spadaccini [125]. Le but de cette méthode est de montrer qu’il est
possible de caractériser un fluide encrassant en s’attachant au probleme thermique uniquement.

Lobjectif de cette expérience est de déterminer la stabilité thermique d'un carburant aéronautique
saturé en oxygene en le soumettant a des températures proches de celles rencontrées dans les condi-
tions de vol [125]. Cette expérience permet de relier le taux de dépot a de la température de paroi.

Le carburant s’écoule dans des tubes minces alimentés électriquement et isolés de I’environnement
extérieur [126]. Le tube agit alors comme une résistance thermique en transformant cette énergie
électrique en chaleur. La puissance électrique est ajustée de maniere a obtenir une température
constante en sortie. Plusieurs thermocouples viennent relever la température a la surface. Les tem-
pératures d’entrée et de sortie du carburant sont également connues.

Ainsi, cette expérience permet de soumettre le carburant a des conditions qui provoquent sa dé-
composition thermique. Au cours du temps, un dépot se forme et provoque une augmentation de la
température du tube. Cette augmentation de température est mesurée.

Ala fin de I'expérience, la quantité de carbone déposée dans chaque tube est mesurée par oxydation
du produit. Les échantillons sont séchés sous vide a 400K pendant un minimum de 16 heures afin
d’enlever tout résidu liquide de carburant. Les sections des tubes sont ensuite installées dans un four
ahaute température (environ 850K) pour faire réagir ce dépot avec I'oxygene. Enfin, la masse totale de
carbone est déterminée par pesée. Avec cette seconde mesure, le taux de dépot par unité de surface
est obtenu avec une précision d'une dizaine de ug/ cm?[125].

Nous proposons de modéliser le dép6t comme une résistance thermique qui vient s’ajouter a une
résistance convective liée a 'écoulement du carburant dans le tube. Un couplage thermique se fait
alors entre la température du tube, qui agit sur la résistance du tube et le coke qui vient bloquer le
transfert d’énergie et par conséquent faire augmenter la température dans le solide (Fig. 6.1).

Température de parois

( Convection interne

L J

Conduction dans le solide W

L Champs de température J

Loi de dépéot -—

— Coefficient de transfert

— Temperature du pétrole brut

\/

Résistance
FIGURE 6.1: Couplage entre la conduction dans le solide et la loi de dépot
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1. Prédiction du dépat de coke pour un carburant liquide

Létude de I'expérience de Marteney & Spadaccini a conduit a la rédaction d’un article, reproduit ici
intégralement.
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Abstract

In industrial refinery furnaces, the efficiency of the thermal transfer to heat crude oil before distillation is often altered
by coke deposition inside the fuel pipes. This leads to increased production and maintenance costs, and requires better
understanding and control. Since exact composition of crude oil is not available, one need to model coke deposition with
simple fouling law. Crude oil fouling is a chemical reaction that is, at first order, thermally controlled.

The idea is to model the deposition rate by a thermal resistance added to the heated pipe and allows to couple the
calculation of the pipe temperature to a fouling law. A simple chemical model is used, and validated against a lab-scale
experiment. Comparing the temperature obtained with the simulation to the temperature measured by thermal probes
at selected locations shows that the simulation is able to capture the temperature variation at these points. It is shown
that coking occurs when the temperature has remained high on both sides of the pipe for a sufficient length.

This paper explains how to extract a fouling law in controlled condition when the deposit is induced by thermal

stressing of the crude.

I. Introduction

Thermal instability of liquid fuels refers as fuels sub-
ject to thermal degradation. Fuels is a complex mixture of
hydrocarbons. Thermal stress results in a complex chemi-
cal reactions which depends on many factors such as tem-
perature, O concentration, pressure and contact material
[1-3]. Different penalties arise from this deposition pro-
cess. Performance of aircraft engines, cost of furnace runs
are exemple showing the need to understand how to stop
fouling.

Many studies denote the complexity of deposition pro-
cess and are summerized in the 5 x 5 matrix of Epstein
[4]. Global model for thermal stability have been mainly
developped for fouling of jet fuels. The earlier deposition
rate models are directly linked to surface temperature (or
fluxes transfered through this surface) [5]. As the under-
standing of this process grew, the number of reactions kept
on growing from 1 to 10, trying to capture global chemical
behaviour such as Oy consumption and deposit formation
(3, 6, 7].

In industrial furnaces, the process efficiency is con-
trolled by the temperature of the pipes. The thermal resis-
tance caused by coke deposition is strongly damaging the
performance of the facility. The presence of hundreds of
chemical components, like olefins and parfins, makes each
crude oil difficult to model compared to jet fuel.

Lack of developments exists for crude oil deposit mod-
els. The model, developed in this paper, allows to capture
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the temperature raise regardless of the flow dynamics. All
information on flow dynamics is included implicitely in the
model parameters. This leads to a new efficient method-
ology to extract characteristic parameters for crude oil.

II. Coking

Coking refers in general to all kind of material deposits
sticking to the surface. Whatever the circumstances and
the nature of this deposit a thermal resistance is created
at the surface. This reduces efficiency of operations and
global performance of systems.

The fouling of heat exchangers is a serious chronic mal-
function. Economical and environmental sanctions are due
to under-utilization of facilities, increased pressure drop
and increased maintenance costs with significant down-
time [8]. The environmental aspect is directly related to
the consumption of extra energy trying to overcome or
mitigate the economic impacts induced.

Fuels, such as Jet fuel or diesel, originate from refin-
ery process and contain a complex mixture of hundreds of
hydrocarbons. The molecular composition of fuels deter-
mines their physical properties, engine performance, and
thermal stability characteristics. In general, production of
fuels meet the needs of industrial specification and do not
achieve a specific distribution of hydrocarbons.

The literature relying on thermal decomposition re-
veals that the characterisation of such petroleum in terms
of thermal decomposition is not an easy task [1, 3, 7, 9-11].

Several models have been developed ranging from sim-
ple global model to semi-detailed model [6, 12]. From pro-
cess industry furnaces to aeronautical injector rigs, these
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deposits are resistant to high heat transfer. Fouling is a

complex phenomenon and different types of fouling have

been classified by Epstein according to the following mech-

anisms [4]: crystallization, the formation of aggregates of
particles, chemicals, corrosion, biological. Complex nu-

merical investigations were conducted involving complex

reaction scheme coupled with flow velocity field [3, 7, 13,

14]. Table 1 identifies common models. Despite this com-

plexity, single step mechanism are heavily used in petroleum
industry. The reason of this success is that these mod-

els catch the first dependence of coking phenomenon, e.g.

temperature and velocity dependences and subsequently

describe a ”threshold condition” below which no fouling

occurs.

Heated-tube apparatus are a commonly used method-
ology to evaluate oil thermal stability and determine the
effect fuel deposits on the heat transfer characteristics of
aircraft gas turbine fuel systems [1, 11, 16, 17].

It is proposed here to develop a model for coke predic-
tion and validate by comparision to experiment.

ITI. Experiment description

The experiment of Marteney et al. is chosen for com-
parision to the numerical simulation. The method to de-
termine thermal stability of jet fuel is described in detail
in [1, 17]

An air-saturated fuel is thermally stressed by an heated
pipe close to engine operating conditions. A sketch of this
experiment is shown in Fig. 1. The fuel flows through
the apparatus at constant flow rate. The tube is insulated
from outside to minimize heat losses. It is made of stainless
steel (Tab. 2) and acts as a resistance heater to transfer
a constant energy to the fluid. Measurements of the fuel
flow rates combined to the knowledge of inlet and outlet
temperatures allows to compute the energy transferred to
the fluid. Table 2-3 list respectively the values of tube
parameters and of the J P5 jet fuel used in this experiment.

)
©
e
Rint 1(71‘()51

L

Figure 1: Marteney & Spadaccini ezperimental apparatus [1]

At high temperature, decomposition of the fuel occurs
and deposit accumulates at the surface. This deposit op-
poses thermal resistance. Since electrical power is held
constant, the fuel outlet temperature remains also con-
stant and wall temperature increases. Measurements of
this temperature is done thanks to thermocouples located
at the wall surface.

After the test, the tube is cut into pieces. Deposit is re-
moved, dried and mass of carbon after burn-off is weighted

Parameter Notation Value
Tube outer radius Rin(cm) 0.1185
Tube wall thickness e (cm) 0.04
Tube length L (m) 2.4
Heat Capacity C (J/kg'K) 460
Density p (kg/m?) 7800
Conductivity A (W/mK) 40

Table 2: Values of the Stainless Steel grade 316 Parameters

Parameter Notation Value
Heat Capacity Cr (J/kg'K) 1920
Density pr (kg/m3) 838
Pressure P (atm) 17
Velocity v (m/s) 2.1
Flow rate m (kg/s) 7.77¢73
Inlet temperature Tint (K) 280
Outlet temperature Ty (K) 520

Table 3: Values of Jet Fuel JP5 Parameters

[1]. A correlation between coke deposit and wall tempera-
ture is then possible.

IV. Modelling of convective heat transfer

Convective heat transfer plays a major role in heat
transfer to the fuel. This heat transfer is modeled by a
convective resistance equal to Reony = ‘1 . The heat
transfer coefficient h.op, characteristic of the JP5 jet fuel
is correlated by the simple Dittus-Boeher relation [1]:

Nu = 0.023Re%8 P04 (1)
where Nu is the Nusselt number, Re is the Reynolds num-
ber and Pr is the Prandtl number.

V. Modelling of coke

The insulating effect of coke is modelled here by a ther-
mal resistance, proportionnal to the thickness of the coke
deposit.



Model Authors

Watkinson & Epstein [12]
Epstein [4]
Ebert & Panchal [11]

Yeap [15]

dRy/dt = aexp(—FEa/RT)/V"

dRy/dt = Cy/ [a/V 4 bV? exp(—FEa/RT)]
dRy/dt = aexp(—Ea/RT)/Re™ — bV?

dRy/dt =1/ [a/VT?/? + bV2 exp(—Ea/RT)] — Vo8

Table 1: One-step chemistry models for crude oil fouling [5]

The first models of deposit, summarized in [6], are
based on the idea that the amount of carbon deposited
on the metal wall is related to its temperature. The mech-
anism of deposition is reduced to a single overall reaction:

Fuel — Deposits (2)

with an Arrhenius reaction rate [12] :

D E
dd—t = Aexp (—R—;) =w (3)
where D is the deposited mass per unit area. The acti-
vation energy Fa and the pre-exponential constant A are
characteristic of the fuel.

Marteney et al. gives the deposition rate as a function
of wall temperature (Fig. 2) [1]. In this experiment, the de-
position rate shows three behaviours of the fluid with tem-
perature. Up to the breakpoint temperature Tgp = 531K,
the fluid cokes moderately. This will be characterized by
the overall reaction Reaction 1. The first part of the curve
often suggests a heterogeneous mechanism occurring at the
interface between the solid and the liquid phase. Between
531K and 600K, the deposition rate Reaction 2 increases
fast with temperature. This region is dominated by homo-
geneous reactions in the liquid phase. Finally, above 600K,
hydrocarbons pyrolysis occurs and the deposition rate de-
creases from lack of oxygen in fuel [18]. These reactions
are written according to Eq. 3.

The continuity of deposition rate and its slope is con-
served at the break point temperature. In order to keep
this continuity, the following relation should be imposed :

w1 |T:TBp = w2|T:TBp (4)

which gives a relation between the pre-exponential Arrhe-
nius constants :

Ea1 Eag
A - =A — 5
1 exp < RTBP) 2 €Xp ( RTBP) (5)
where Fa; and Fas are activation energies extracted
directly by reading the slope of the graph Fig. 3.

A second relation is obtained by evaluating the slope
at the break point temperature Tgp Fig. 3. Derivation of
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Figure 2: Coke deposit dependence against wall temperature [1]

the deposition rate versus the temperature gives:
dv AFEa < Ea)

ar ~ rRT? TP\ RT (6)

Ay can be extracted by applying this relation to the
second reaction at the breakpoint temperature:

RT? Eay d
A — BP . e
27 Ba, P (RTB P> T

(7)

T=Tgp

The values are summarized in Tab. 4. The resulting
curve is plotted in Fig. 2. The deposit rate is well repro-
duced up to T' ~ 650K. The fall of the deposition rate at
high temperature can not be modelled with this approach.
The activation energy must remain positive and another
form of deposit rates should be used for this regime. How-
ever, this model is sufficient to capture the temperature
increase in the experiment and to locate the coke deposit.

The structure of coke can change during the experi-
ment. Compactness can impact both density and conduc-
tivity. TeVelde [17] conducted a similar experiment and
found a linear dependency between coke deposition rate
and coke resistance rate versus time. Thus, the conductiv-
ity and the density are considered constant and the change
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Figure 3: Deposition rate versus inverse wall temperature [1]

Temperature range Fa A
(kJ/mol)  (ug/cm?-hr)
Reaction 1 T < 531K 46 7.72e5
Reaction 2 531K< T' < 600K  163.18 1.38¢!7
Reaction 3 T > 600K - 857.6

Table 4: Kinetic parameters for Jet Fuel JP5 coking

in resistance associated to the deposit is given by:

dReore 1 dD

dt Aepe dt

(8)

where R.ore represents the thermal resistance induced by
the coke deposit. A, and p. are respectively the conductiv-
ity A\ = 0.55W/K.m? and the density of coke p. = 1000
kg/m3. Rioke is finally obtained by integration of Eq. 8.

VI. Numerical setup

The configuration is simulated with the code AVTP,
which solves Heat Transfer Equation in solids [19]. A
source term is added to reproduce electrical heating :

ar 0 oT
PO + 7, (—A Bxi) =Sr 9)

where C' is the heat capacity of the solid and p its density.
St is evaluated from the experiment, writting the heat
balance between solid and fluid in a permanent regime :

S7Viupe = mCpAT (10)

where Viype represents the tube volume, AT the tempera-
ture difference between inlet and outlet and Cp is the heat
capacity of the fluid. The source term is found equal to
St = 4.28 x 103W/m? with the values of (Tab. 2-3).

The computational domain is represented in Fig. 4,
with adiabatic and Neuwmann conditions. The deposit is
viewed as a boundary condition, imposing a flux ¢ =
W where the thermal resistance R is the sum of
the convective resistance Ry, and the coke resistance
Reoke -

1 t
R= Rconv + Rcok‘e(t) - E + / dRcokc(t) (11)
0

To reproduce the behavior at the pipe ends, it is prop-
longated on both sides, with Sy = 0 in this prolongation.

Source term St 2 Adiabatic wall

— Deposit limit condition

1
om 2.4m

Figure 4: Two dimensionnal azisymmetrical sketch of the
Marteney experiment [1]

VII. Results

An example of the wall temperature profile obtained
throughout the duration of the test conducted by Marteney
& Spadaccini is presented in Fig. 5. The initial rise and
subsequent decrease in wall temperature at the tube en-
trance is believed to be due to the developing thermal
boundary layer. At this location, the parameter h does
not reproduce the temperature of the wall. However, this
region is not important for deposit prediction. Where the
flow is fully developed, i.e. after 0.5m, the initial temper-
ature is well represented and the source term St gives the
right amount of power at first instant.

Downstream, the thermal decomposition of the fuel
and subsequent deposit become visible effects on the in-
ner wall temperature increases. The power produced in-
side the pipe is not well transmitted to the fuel due to the
added thermal resistance of the deposit, it is stored in the
pipe inducing temperature rise.

The numerical results shown in Fig. 5 are in good agree-
ment for 8hr to 24hr. The deposit model reproduces the
experiment in terms of resistance and confirms that the
deposit is first thermally controlled.

After 32 hours, the model of coke deposition induces
high temperatures at the end of the pipe. This is due to
the deposit model, which leads to overprediction of tem-
perature above 600K.

This clearly shows the limit of the present method,
when no removal terms are included. In reality, the de-
position rate decreases over 600K. First, deposit obstructs
the pipe and can increase the velocity, which removes some
deposit. Secondly, at higher temperature, other reactions
are involved that cannot be accounted in a one-step mech-
anism.
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Figure 6: Deposit thickness along the wall pipe at 8hr, 16hr,
24hr and 32hr

Figure 6 plots the deposit thickness along the axial line.
After 32hr, the maximum thickness is more than half of
the tube radius (Fig. 5).

VIII. Conlusions

Thermal stability characteristics of fouling of JP5 lig-
uid jet fuel has been evaluated using a simple deposition
model on a heated apparatus. This methodology was elab-
orated on a system widely used in the laboratory. The
effect of deposit on temperature of the system is directly
linked to heat transfer and the prediction of the tempera-
ture is done without considering the flow influence.

The results demonstrate the applicability of the model
to capture and evaluate fuel thermal stability. This method-
ology can be transposed to crude oil for coking furnace.

An evaluation of coke deposit thickness leads to the
conclusion that this model at later times must include coke
removal. The thickness of the tube is reduced by almost
half which makes this removal important.

The model implicitely includes velocity effects. Fur-
ther work should be done to find a methodology to add
explicitely this effect.
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2. Stratégie d’accélération du couplage entre conduction et loi de dép6t

Lobjectif de cette section est de proposer une méthode d’accélération de la loi de dépét afin d’assurer
un retour rapide de solution sans perte de prédictibilité sur I'évolution de la température de paroi.
Cette stratégie repose sur deux constats : le phénomene de conduction thermique est beaucoup plus
rapide que le phénomeéne de dépot et la vitesse de dépot est majorée. La stratégie développée ici
permet de désynchroniser ces deux phénomenes et d’accélérer le dépét afin de réduire le temps de
restitution du calcul.

En effet, la vitesse de dépot du coke est bornée, comme avancée dans la théorie de Ebert & Panchal
avec la condition de seuil d’encrassement [1] et d’apres Marteney & Spadaccini. 1l existe donc une
température T, pour laquelle le taux d’évolution de la résistance de dépot (Eq. (4.2)) est maximum :

dRcoke _ Aexp( Ea) < dRcoke,max

dt " RT dt

:Aexp(— Ea ) (6.1)

max

Par exemple, dans un probléme unidimensionnel o1 un tube rec¢oit un flux ¢ engendrant un dépot,
le transfert par conduction s’installe rapidement et le probleme thermique est quasi-stationnaire. A
chaque instant a la surface du tube, la résistance thermique et le flux thermique sont liés par :

ou la résistance équivalente est la somme des résistances Rq; = Riupe + Reoke-

La quasi-stationnarité du flux permet de relier la variation de température au taux de dépot a la paroi
par dérivation temporelle de I'Eq. (6.2) :

d d d
EATm = (p%Req + Req %(p (6.3)

Dans le cas ol le flux et la résistance thermique du tube sont constants, la variation de température
est directement proportionnelle a la variation de la résistance du dépot Rope :

dATn = ¢pdReoke + Regdp < dATin max (6.4)
avec dA Ty max 'augmentation maximale de température correspondant au dépot de coke maximale
possible dRcoke max-

En utilisant Eq. (6.4), il existe un coefficient a, = % tel que :
ac - dATy < dATmmax (6.5)
avec d t.onq le temps caractéristique de la conduction dans le solide (égal au pas de temps imposé par

le nombre de Fourier) et dt.,i. le temps chimique du dépét de coke.

Il est possible de choisir un coefficient a, maximal qui autorisera une variation de température maxi-
male, c’est-a-dire qui contrélera la quantité maximale de dépot a chaque itération. Cette limite impo-
sée par a. sur la variation de la température, permet de réduire considérablement les temps de calcul
nécessaires tout en assurant une stabilité au calcul.

Voici les différentes étapes du calcul illustrées sur le schéma de la Fig. 6.2 :
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FIGURE 6.2: Schéma de principe du couplage thermique entre la température de la paroi et la loi de dépot

Etape 1: Envoi de la température du mur T, a la loi de coke,

Etape 2 : Intégration de la loi de dépot %Rcoke entre fphys €t Iphys + dlcoke,

Etape 3 : Mise a jour des conditions limites dans le code thermique a Iphys + d feokes

Etape 4 : Convergence du calcul thermique en assurant sa stabilité numérique (sous-itérations).

Le choix de la valeur de a. est primordial car il conditionne 'erreur sur la prédiction de la tempéra-
ture. L'objectif est de déterminer un optimum qui assure un retour rapide de solution sans perte de
qualité.

La méthode de couplage énoncée précédemment a été testée pour accélérer le calcul sur 'expérience
de Marteney & Spadaccini. Les mémes parametres numériques ont été utilisés. Une valeur de a a été
choisie égale a 200 pour autoriser une variation maximale de température de 1K.

Lerreur entre les calculs synchronisé (a. = 1) et désynchronisé (a, = 200) est négligeable (Fig. 6.3).
Cette erreur est d’autant plus forte que la vitesse de dép6t augmente. Le calcul a pu étre accéléré d'un
facteur 200.

I Extraction de données sur site

Nous avons vu précédemment comment modéliser le dépot de coke uniquement par des considé-
rations thermiques. Cette loi a été établie sur une expérience de laboratoire dans laquelle un carbu-
rant aéronautique est utilisé, dans des conditions laminaires et monophasiques. Dans les tubes de
four, I'’écoulement est diphasique et turbulent (Chap. 3), le flux surfacique regu par les tubes n’est pas
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FIGURE 6.3: Erreur absolue sur la température du mur entre couplages synchronisé (a. = 1) et désynchronisé
(a; =200) dans l'expérience de Marteney & Spadaccini

constant du fait de la présence de la flamme. Pour ces raisons, le passage des conditions expérimen-
tales aux conditions réelles sur site n’est pas aisé. Compléxifier la loi de dépo6t pour qu’elle prenne en
compte tous les phénomeénes présents est une tache qui dépasse le cadre de ce travail. A la place, une
seconde méthode pour extraire cette loi a I’aide de données in situ est proposée. La calibration pren-
dra implicitement en compte les changements de mode opératoire dans les contraintes physiques.

Le modele de dépot de coke est directement lié a la température de paroi. Afin d’extraire une loi de
dépot il est nécessaire, comme dans I'expérience de Marteney & Spadaccini, de se placer dans des
conditions ol la puissance transférée, la température et le débit d’entrée du brut sont considérés
constants. Laugmentation de la température de paroi ne sera alors liée qu’a la présence d’'un dépot
de coke sur la paroi interne et non a un changement de fonctionnement de I'installation.

Afin d’extraire aisément une loi de dép6t un certain nombre d’hypothéses sont donc nécessaires :

I'écoulement de brut est monophasique,

le flux d’énergie transmis au pétrole brut est stationnaire,

les débits de combustibles, de R.AT. et d’air sont stationnaires,

les températures d’entrée de combustibles, de R.AT. et d’air sont constantes,

la capacité thermique du brut C), est indépendante de la température,

le coefficient conducto-convectif & est constant quel que soit I’état de surface du tube,
la vitesse de mise a I’équilibre thermique est rapide comparée a la vitesse de dépot.

Les grandeurs considérées stationnaires (qui ne le sont pas dans la réalité) représentent en fait une
moyenne sur ’ensemble du four pris sur une plage de fonctionnement donnée. Nous obtenons ainsi
de bons ordres de grandeurs pour les parametres de cokage.

1. Bilan thermique sur un tube

La figure 6.4 schématise le bilan d’énergie a la paroi d'un tube de rayon R. Localement, un flux §Q est
transmis au tube par la flamme. La température externe du tube vaut T3, localement, T, ,, en entrée
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FIGURE 6.4: Bilan d’énergie sur un tube

et T, en sortie. Le débit du brut dans ces tubes est 7. Le brut est amené de la température Tyt @
Ts,brut-

Le profil axial de température dans le brut est stationnaire. Un bilan sur une tranche de longueur d_L
(Fig. 6.4) :

6Q = mCpd Torut (6.6)

oll d Ty est la variation de température et §Q I'énergie recue.

Le transfert de puissance a I'élément de fluide a la température Ty, se fait par convection sur la
surface élémentaire dS = 2nrdL ala température T,,, et vaut :

8Q =8UdS(Tyrut — Trm) 6.7)

ol 6U est le coefficient d’échange thermique convectif local.

L'égalisation de Eq. (6.6) et Eq. (6.7) donne :

mCpd Torut = 0UAS(Torut — Tin) (6.8)

Apres réorganisation des deux membres, nous trouvons :

d Torut _ 6U
Torut — Tm mcp

ds (6.9)
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En intégrant sur toutes la longueur du tube L, le bilan global s’écrit (Fig. 6.4) :

‘/‘Ts,brut d Tbrut _ L 5U

= ——dS (6.10)
Te.brut Tbrut_Tm 0 me

En posant AT; = T; ;; — Ti prut, OU I désigne I'entrée ou la sortie du tube, le bilan thermique s’écrit :

AT US .
AT, mC, 6.11)
ou
mC, AT
U(t)= ——2L1In—= 6.12)
S AT

Ici, la température du mur Ty, a été implicitement considérée comme constante. En réalité celle-ci
est inhomogene. Il s’agit d'une premiére approximation que 'on peut éventuelement améliorer en
notant que ce qui nous interresse est la variation de la différence de température dAT;.

La différence de température moyenne effective (moyenne logarithmique) s’écrit :

AT, - AT,
ATiMtD = ———F37— (6.13)
In ATf

le coefficient de transfert global sous condition d’encrassement s’écrit :

Q
Ult) =—— (6.14)
SATrmTD

2. Mesure du dépot par bilan thermique

Pour mesurer la résistance thermique induite par le dép6t de coke, le coefficient de transfert global
initial U(f = 0) = U, (condition propre sans dépot) est comparé avec le coefficient thermique U(#) =
U au cours du temps. Le coefficient de transfert global peut étre vu comme I'inverse d'une résistance
thermique :

1
R(?) = m (6.15)

ol Rgoke €st la résistance due au dépot.

Par associativité des résistances thermiques, on a :

R(#) = R(t = 0) + Reoke () (6.16)

La résistance thermique par convection est considérée comme constante et égale a R(¢ =0) = % =L,

Up
La résistance thermique due au dépot R¢oie €st donc donnée par :
1 1 _ SA TivTD 1

Roke() =———=—F— — — .
k(D=7 U, ) U, ©.17)
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I1 est a noter que cette relation peut conduire a une résistance négative. En effet, la rugosité de la
surface de transfert permet un transfert plus important d’énergie dans une condition encrassée par
rapport a une condition propre, car elle augmente les transferts convectifs par augmentation de la
rugosité. Sila couche de dépot est suffisamment faible, le transfert induit peut étre plus fort en condi-
tion encrassée. Ce probleme peut étre corrigé en évaluant le transfert conducto-convectif initial a
I'aide d'une corrélation.

Enréalité, seule 'information sur la variation de cette quantité au cours du temps est importante pour
la résolution de notre probleme. Il ne nous est donc pas nécessaire de connaitre la valeur absolue de
cette variable mais seulement sa dérivée temporelle :

dRcoke _ d(1/U(1)] S d

_ _ o4 [ATimrD
dt dt dt

Q
Ea
=Aexp(‘ﬁ)

(6.18)

3. Contruction de la loi de coke dans le Feyzin

Les données utiles sont représentées Fig. 6.5. Toutes sont considérées comme stationnaires sauf la
température de paroi T, en sortie. Les mesures extraites sont :

— les débits d’entrée du combustible, de I’air et du R.AT. dans les tubes,

- les températures d’entrée et de sortie du brut,

— les températures des parois coté flamme,

— les températures d’entrée et de sortie des gaz dans le four.

m_b‘ut
—
Te,brut

Te,m"f

FIGURE 6.5: Données extraites du four de Feyzin

Les données brutes issues directement des mesures bruitées. Pour réduire ce bruit, une approche
consiste a remplacer la série de données temporelles par la valeur obtenue a partir d'un polyndéme.
Pour extraire la loi de dépot, la méthode de filtrage doit permettre de conserver au mieux 'ampli-
tude et I'allure du signal. Savitzky & Golay ont montré qu'une méthode polynomiale glissante pou-
vait donner un résultat identique a une méthode des moyennes pondérées car les coefficients restent
constant pour chaque valeur. Elle a également ’avantage d’étre simple. Cette méthode est détaillée
dans Numerical Recipes [127].

Les températures du brut sont représentées Fig. 6.5 et 6.6 et le débit du brut Fig. 6.7, ol sont reportées
les mesures directes et les mesures filtrées.
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FIGURE 6.6: Evolution temporelle de la température du pétrole
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FIGURE 6.7: Evolution temporelle du débit de pétrole brut mm

Elles sont quasi-constantes, la puissance transférée Q varie seulement avec le débit Eq. (6.6). Les
valeurs obtenues, avec Cp,brur =3500]J/ kg-K, sont tracées Fig. 6.8. Des variations sont observées, mais
restent dans un intervalle réstreint [8,5 - 10MW].

La température de la paroi du tube en sortie est tracée Fig. 6.9. Cette valeur augmente au cours du
temps et témoigne de la présence d'un dépot a I'intérieur du tube. Aprés 1480 heures de fonctionne-
ment, la température de la paroi et la puissance transférée au brut chutent brusquement : le débit de
combustible a été diminué pour diminuer la puissance dégagée par combustion et ainsi éviter une
trop forte contrainte thermique sur les parois des tubes.

A partir de ces données, et en utilisant Eq. (6.18). L'extraction de 1'énergie d’activation de la loi est

illustrée sur la Fig. 6.10, ou on a tracé dlﬁ{g"e en fonction de 1000/ T,,. D’apres Eq. (6.18) :
dR Ea
ln(%’w)oc -— 6.19)
t RTp,
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FIGURE 6.8: Evolution temporelle de la puissance échangée entre la flamme et le pétrole brut
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FIGURE 6.9: Température de la paroi du tube 17 a 5m en fonction du temps

donc la pente de la courbe donne directement Ea = 297kJ/mol. La constante préexeponentielle peut
également étre obtenues et est égale a2 A = 5-10'°. Cette valeur est moins élevée que dans I'expé-
rience de Marteney & Spadaccini et s’explique par le fait que les effets de la vitesse sont inclus dans la
constante préexponentielle et dans I'énergie d’activation.

La vitesse du dépot est beaucoup plus faible que celle obtenue dans I'expérience de laboratoire o1
I'écoulement est laminaire. En effet, 'arrachement du dépot dans cette derniere est beaucoup plus
faible que dans I’écoulement diphasique du brut s’écoulant dans les tubes du four.

Il estintéressant de noter que la plupart des points de mesures se situent entre 760K et 770K (1000/1,315
et 1000/1,295). Cette plage peut étre interprétée comme une plage de confiance donnée a la loi de
coke. Au-dela, la validité de la loi de dépot n’est plus garantie. Nous pouvons d’ores et déja prédire
que le dépot surviendra pour des températures supérieures a 760K (1000/1,315).
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Energie d’activation 297kJ/mol

(K-m2/W-s)

dRcoke
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FIGURE 6.10: Variation du taux de résistance % en fonction de 1000/ Ty,

Il Etude de sensibilité

Les données précédentes ont été extraites de mesures effectuées sur site. Afin d’extraire les quantités
souhaitées, des hypotheses simplificatrices ont été effectuées. Une hypothese forte est que le coeffi-
cient de transfert de chaleur & ne change pas au cours des mesures. Dans le chapitre 3, nous avons
vu que ce coefficient balaye une plage tres importante de valeurs. La valeur de h varie également
fortement avec I'état de surface du tube : le dépot vient changer la rugosité et peut améliorer tempo-
rairement le transfert de chaleur par convection ; I'écoulement est turbulent et le changement d’état
du fluide est important. De plus, les données ont été extraites sur une période relativement longue,
dans laquelle le pétrole traité et la composition du combustible br{ilé ont sirement changé.

Afin d’évaluer la confiance a accorder a la loi de coke extraite, trois erreurs possibles sont étudiées :
— Perreur sur la puissance transférée au fluide Q,

— lerreur sur le coefficient de transfert global U,

— lerreur sur la résistance thermique « coke » R¢ge.

1. Erreur sur la puissance transférée au fluide
L'énergie transférée peut-étre évaluée de deux manieres différentes : soit par un bilan d’énergie sur le
pétrole brut Eq. (6.6), soit par un bilan sur I'énergie perdue par les gaz briilés.

Le bilan d’énergie sur la charge du brut est donné par I’Eq. (6.6). La quantité d’énergie dépend de la
bonne évaluation du débit de la charge i, de la capacité thermique C, et de la différence de tempé-
rature ATpyy. Lerreur sur Cy, est considérée comme nulle comparée aux erreurs liées a la mesure.

Par différentiation de Q, on obtient :

. 0C ile
dQ = —=dm+ ———dA Tt (6.20)
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avec la relation Eq. (6.6) :

5
% = CpATpr 6.21)
0Q

- hC 6.22)

aATbrut P

Lerreur relative sur la puissance regue par le brut est donc :

6_Q_’6_m +‘6ATbrut
Q |m

(6.23)
A Tbrut

2. Erreur sur le coefficient d’échange

Par une analyse similaire, la dérivation de’équation Eq. (6.14) donne l'erreur sur le coefficient d’échange
global :

oU, = —(0 OAT, OAT. .
e 'GQ Q+’6AT9 e*loaT, |07 6.24)
Lerreur relative donne :
5Ue:5—.Q+AH L —1'6ATS+ ——1‘6AT8] (6.25)
Us O ABAT; o

avec A=1/(AT,—AT;) et B=InAT /AT,

3. Erreur sur la résistance thermique due au dépot

Enfin, I'erreur sur la quantité Rcoke Eq. (6.17) dépend des deux parametres U(1 =0) = U, et U(1) = U,
calculés précédemment.

Lerreur maximale sur Rgqie est donnée par :

8 Rooke = ‘agg’;‘e 8U, + ‘ aglcj":e sU, (6.26)

Chacun des termes est calculé avec la relation Eq. (6.17) :
%LU":’ = UL;% 6.27)
%Ll}’eke = —Uig (6.28)

La combinaison des deux équations précédentes Eq. (6.26)-6.28 donne :

oU, 66U,
2 + 2
Up U;

5Rcoke = (6.29)



IV Conclusions 139

4. Evaluation des erreurs sur les données du four du DSV Feyzin

Considérons une erreur de 5K sur la mesure de température et une erreur de 1kg/s sur le débit mas-
sique de la charge de pétrole brut :

S 1
2 - 20,037 (6.30)

m 27

SAT, 5
brut 2 _,057 (6.31)

ATprut 87

oi1 la valeur moyenne du débit mesurée est 71 = 27kg/s et la valeur de la différence de température
moyenne du brut ATy = 87K.

Lerreur relative commise sur la puissance recue est alors égale a :

6Q
6 =0,037+0,057 = 0,094 (6.32)

Lerreur relative de 9.4% est équivalente a la fluctuation du signal autour de la valeur moyenne du
graphique Fig. 6.8 et confirme la confiance donnée aux données utilisées.

L'Eq. (6.25) donne 'erreur faite sur le coefficient de transfert dépot. Les valeurs moyennes de AT, et
AT, sont égales respectivement a 29K et 78K. Les parametres valent A = 0,022 et B =0,878.

o0U,

e

=0,116+0,022 x [0,334 x 5+ 0,654 x 5] = 0,203 (6.33)

Une erreur relative de 20,3% est obtenue sur le coefficient de transfert global U,. Enfin, 'erreur totale
sur la résistance thermique vaut :

8 Reoke = 2 % 0,203/68 = 0,006 (6.34)
avec une valeur moyenne de U = 68W/K pour le coefficient de transfert global.

En considérant un niveau moyen typique de Reoe = 5¢~* Km?/W, I'erreur relative vaut a :

SR 0,006
2 coke _ =0,12 (6.35)
Rcoke 59_4

Une erreur de 12% est évaluée avec ces données extraites.

IV Conclusions

Deux méthodologies d’extraction des données pour la loi de coke a partir de mesures de laboratoire
et sur site ont été présentées. La premiére permet d’extraire des informations sur le dépot dans des
conditions plus facilement reproductibles et permet par exemple de comparer quantitativement les
pétroles brutes entre eux. La seconde méthodologie est spécifique aux conditions rencontrées dans
le four Feyzin. Une analyse d’erreur montre qu'un intervalle de confiance raisonnable est obtenu,
malgré les incertitudes importantes sur les mesures.

Cette loi de coke sera utilisé dans la suite pour I'étude du four Feyzin.
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Couplage thermique entre rayonnement,
conduction et dépot : application a la prédiction de
I’encrassement dans le four Feyzin

Cette partie présente les résultats obtenus par couplage du rayonnement de la flamme avec la ther-
mique des tubes en présence de coke.

Le probléme a été abordé en deux problémes. D’une part, les transferts radiatifs induits par la flamme
ont été couplés avec la conduction dans le tube (Chap. 5). D’autre part, une loi de dépét a été mise
en place conjointement a la résolution d'un probléme conductif (Chap. 6). Le systéme global Four
résulte du couplage de ces deux sous-systemes (Fig. 7.1), réalisé dans ce chapitre sur la configuration
du four Feyzin.

La configuration et le point de fonctionnement de l'installation simulée lors du couplage entre le
rayonnement de la flamme et la thermique dans les tubes ont été présentés dans l'article du chapitre
5. Un bref descriptif de cette configuration est rappelé ici.

Flux de parois Température de parois

‘ Combustion ‘ ‘ (R EmEes ‘ [ C ion dans le solide W
J Loi de dépét

‘ Convection interne ‘
}

+ Champs de température
+ Champs d’espéces radiatives

« Flux radiatifs pariétaux

— Temperature du pétrole brut
« Champs radiatifs i

- C ient de transfert

{ Champs de température

Température de parois Résistance

FIGURE 7.1: Couplage global entre la combustion, le rayonnement, la conduction dans le solide et la loi de dépot
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Entrée Sortie

A mmmmmmT

H=14m

i

™——5m

YU U v uu v\

123 - 17 18

FIGURE 7.2: Schéma d’une passe du four Feyzin (Vue dépliée verticale). Les symboles ® indiquent la position
des thermocouples

| Configuration

La coupe transversale de la zone radiative du four cylindrique de Feyzin est présentée Fig. 5.1. Ce
four a un rayon r.y; = 2.885m et une hauteur H = 14m. Le pétrole brut circule au travers de 4 passes
identiques qui occupent chacune un quart du cylindre. Chaque passe est composée de 20 tubes ver-
ticaux pliés, alignés le long de la paroi du four a une distance de 30 cm. Une vue dépliée des tubes est
proposée Fig. 7.2 sur laquelle la position des thermocouples (tubes 17 et 18) est reportée. Le maillage
associé est représenté Fig. 5.1.

I Point de fonctionnement

Le point de fonctionnement est identique a celui au Chap. 3 et 5 (Tab. 2.4). Le combustible utilisé
pour la combustion est toujours le mélange TOTAL-TPI dont la composition en fraction molaire est
décrite dans Tab. 2.1. L'écoulement de pétrole brut qui circule dans les tubes est caractérisé par les
parametres indiqués dans Tab. 7.1. Ces données ont été fournies par TOTAL.

Donnée Unité Valeur
Température d’entrée Te pror (K 590
Température de sortie Tgprye (K 677
Densité p (kg/m3) 1,6
Capacité thermique Cp cryge  (J/kg'K) 3500
Débit massique iyt (kg/s) 0,27

TABLE 7.1: Caractéristiques de I'écoulement de pétrole brut dans les tubes du four Feyzin

Il Mise en place du calcul

Pour résoudre ce probléme multiphysiques, deux sous-systémes de calcul ont été définis :
— la chambre de combustion o1 les gaz chauds rayonnants sont produits (Fig. 5.1),



III Mise en place du calcul 143

— les tubes solides, dans lesquels s’écoule le pétrole brut (Fig. 5.2).
La surface des tubes est la partie commune aux deux systémes. Cette surface est le lieu d’échange des
données selon la méthode exposée au Chap. 4 (Fig. 4.1).

1. Chambre de combustion

Le modele CANDLE et le solveur PRISSMA résolvent la flamme et le rayonnement sur le maillage
non structuré de 11 millions d’éléments (Fig. 5.1). La chimie utilisée pour le combustible TOTAL-TP1
est la chimie non-inifinement rapide avec un taux d’étirement de @ = 105s~! (Tab. 2.1). Les parois
réfractaires sont assimilées a un corps noir a la température T, = 1000K, tandis que la paroi des
tubes émet comme une surface grise € = 0,85 a la température des tubes.

2. Tubes solides

Le maillage non structuré de 27 millions de nceuds est utilisé (Fig. 5.2) pour le calcul de la conduc-
tion dans AVTP . Les quatre-vingts tubes sont fabriqués en ASTM335, un alliage d’acier adapté aux
fortes températures. Ses propriétés sont résumées dans Tab. 7.2. Dans la mesure ol seules les tem-
pératures d’entrée et de sortie sont connues, nous supposons que la température du brut Ty, varie
linéairement entre I'entrée (T, prye) et la sortie (T prut) :

(Ts,brut — Te,brut)
Torut = STe.brut + % (7.1)
passe

avec Lpqsse 1alongueur d'une passe et s 'abscisse curviligne le long de celle-ci.

Donnée Unité Valeur
Conductivité (W/m-K) 40
Densité (kg/m3) 7833
Capacité thermique (J/kg-:K) 460
Emissivité (-) 0,85

TABLE 7.2: Propriétés des tubes ASTM A335

Le coefficient de transfert convectif de chaleur est choisi constant a 'aide d'une corrélation, égal a
380 W/ m?-K (cf. Chap. 5).

La loi de dép6t de coke, de la forme dR.oke/dt = Aexp(—Eal/RTy,) (Chap. 7), s’additionne a la résis-
tance thermique convective selon la méthodologie exposée au Chapitre 4.

Les parametres extraits selon la méthodologie exposée au Chap. 6 sont :

Donnée Unité Valeur
Constante préexponentielle (K-m?/W-s) A=5e!®
Energie d’activation (kJ/mol) Ea=297

TABLE 7.3: Parametres de la loi de dépot
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La condition initiale du calcul couplé instationnaire correspond au résultat du calcul stationnaire
sans dépot de coke analysé au Chapitre 5. Six heures de temps physique ont été simulées. Le calcul du
champ radiatif est effectué toutes les heures. Afin d’accélérer laloi de coke, la constante d’accélération
est choisie égale a &, = 1800 (cf. Chap. 6). Dans ce calcul, le flux radiatif net échangée sur les tubes
n’'est pas homogene et constant. Cependant, nous considérons que la variation locale du flux est assez
faible pour satisfaire une hypothése de flux constant.

La simulation est arrétée apreés 6 heures car les conditions opératoires ont changé pour éviter une
forte contrainte thermique sur les parois.

IV Analyse de I’évolution temporelle de la température sur les thermocouples

Pour valider la méthodologie de couplage, I’évolution temporelle de la température au niveau des
deux thermocouples est donnée Fig. 7.3-7.4. Les mesures y sont représentées par les cercles et la
simulation par les losanges.

L'augmentation de la température sur une sonde est le résultat d'une accumulation de dépét sur la
surface intérieure. Elle est un bon indicateur de la qualité des résultats numériques sur le dépot.

Linstant initial de la simulation peut étre choisi de maniere arbitraire. Afin de comparer la simula-
tion a 'expérience, cet instant est choisi pour avoir une température de paroi mesurée, sur la sonde
du tube numéro 18, identique a la température dans la simulation au méme endroit. Nous pouvons
d’ores et déja constater que les conditions sont tres favorables a la formation de coke. La température
est supérieure a T = 760K et augmente de I'ordre de 2K/jr.

Les températures simulées sont globalement du méme ordre de grandeur que dans le cas réel. Pour
le thermocouple du tube 18, la température prédite est en tres bon accord avec la température réelle.
La variation de la température de paroi est proche de 2K/jr. La variation de dépot est localement
correctement estimée avec la loi de dépot proposée.

780
e Données
Calcul
% ¢
= 770 i
E ] AT
S" .. [} \__/
<
g 760 o .’ *
= 00000,
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£750) .
=
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7401360 1350 1400 1450 1500 Q\
Temps (hr) Tube 18

FIGURE 7.3: Evolution temporelle de la température de paroi au niveau du thermocouple situé sur le tube nu-
méro 18 - Comparaison entre les données TOTAL et les calculs

Pour le tube 17 (Fig. 7.4), la température initiale dans la simulation est proche de celle extraite du
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thermocouple. Cependant, la variation de la température simulée au cours du temps est deux fois
plus importante que celle dans la réalité. La loi de dépot est ici trop rapide.
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g ® ® A
3 8 ]
o 770| °° |
E 0%g0
E o o 5m--13, @Thermocouple
o, 0®_  og,0°
g 760 *.......... LPY (1) |
H
-
750 | | | | | \3\
1300 1350 1400 1450 1500 Tube 17
Temps (hr)

FIGURE 7.4: Evolution de temporelle de la température de paroi au niveau du thermocouple situé sur le tube
numeéro 17 - Comparaison entre les données TOTAL et les calculs

Ces différences de précision entre le tube 18 et le tube 17 peuvent s’expliquer en notant que la tempé-
rature de paroi de la sonde du tube 18 se situe sur la plage de confiance de laloi de coke contrairement
ala température de la sonde 17 (T > 770K, cf .Chap. 7) et Fig. 7.3-7.4). La simulation est capable de
capturer correctement ’'augmentation de température lorsqu’elle reste dans cette plage de confiance.
Ce résultat confirme que nous sommes capables d’anticiper le comportement thermique du coke par
l'utilisation d’une loi de coke simple et dans sa plage de validité.

Cependant, nous voyons que cette plage de validité peut étre trop restreinte pour I'’ensemble du four.
Il faut donc étendre cette plage de validité en incluant plus de phénomenes, tel que 1’'écoulement
turbulent diphasique dans les tubes, avec prise en compte des changements de phase et de régime.
Cette étape est loin d’étre immédiate et demande des études poussées.

La plage de temps de comparaison des températures est assez réduite. Les calculs sont trés long a
mettre en place. Des propositions d’amélioration sont faites dans la conclusion générale de la thése
afin de réduire le temps de calcul sans réduire massivement la précision de ceux-ci.

V  Profils moyens le long des tubes

1. Température moyenne le long des tubes

La Figure 7.5 montre ’évolution de la température moyenne sur la surface intérieure le long d'une
passe apres 6 heures de temps physique. Cette température est controlée par les échanges de chaleur
avec les gaz chauds a I'extérieur des tubes et avec le brut a I'intérieur des tubes. Ils sont directement
liés respectivement a la distance entre la flamme et les tubes et a la température du pétrole brut.

Ainsi, nous pouvons constater a nouveau (cf. Chap. 5) que la température moyenne le long de la passe
présente une pente moyenne liée a 1’évolution linéaire de la température du brut et du coefficient de
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convection (constant), alaquelle s’ajoutent des pics périodiques marquant la proximité de la flamme.
Le changement de température moyenne n’est lié qu’al’ajout d'une résistance thermique a l'intérieur
des tubes.

Le dépot change la résistance thermique et son effet devient visible sur les cinq derniers tubes. L'aug-
mentation moyenne de température est de I'ordre de 2K. Ces points chauds sont situés entre 3 et 4 m
au plus proche de la flamme.
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FIGURE 7.5: Température moyenne le long de la passe - Comparaison entre le profil a 1 heure et a 6 heures de
temps physique

Les comparaisons des profils a 1 heure et 6 heures montrent une variation négligeable de température
pour les tubes les plus froids (1 —-13). Une température moyenne supérieure a 760K observée a 1 heure
entraine une forte augmentation de la température a 6 heures. Cette observation est vérifiée pour les
tubes 14 a 20. Au-dessus de cette température, nous pouvons supposer que la couche de coke grossit
trés rapidement.

2. Epaisseur moyenne du dépot

Lépaisseur moyenne de coke déposée sur la paroi le long d'une passe est présentée Fig. 7.6 apres une
heure et six heures de temps physique.

Lépaisseur de coke augmente en moyenne le long des tubes. Les pics observés coincident avec les
pics de température moyenne. Le dépot de coke est conséquent pour des températures moyennes
supérieures a 760K (au-dela du tube 13). Ce constat confirme I'observation précédente qui montrait
une augmentation forte de la température au-dela du seuil T > 760K.

L'évolution de I'épaisseur augmente de maniére exponentielle avec le numéro du tube. La tendance
observée n'est pas linéaire le long de la passe et ceci pour deux raisons. La premiere est que la loi de
dépot est une loi chimique : la vitesse de réaction varie de maniére exponentielle avec la tempéra-
ture. La seconde raison est due a I'’emballement du couplage. Le dép6t de coke est couplé de maniere
instable avec la température puisque I'augmentation du premier conduit a 'augmentation de la se-
conde.
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Pour chaque tube, le maximum de dép6t correspond a un maximum de température. La proximité de
la flamme provoque un encrassement visible important.
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FIGURE 7.6: Epaisseur moyenne de coke le long de la passe

Le dépdt ne permet pas d’augmenter notablement les températures des tubes 1 a 13 dans les 6 pre-
mieres heure et le dépot y reste faible. A l'inverse, les derniers tubes s’encrassent de maniére critique.
A titre de comparaison, les tubes 17 & 20 ont une épaisseur de dépot comprise entre 6 et 8 mm, alors
que I'épaisseur du dépot est de ’ordre de 0,1 mm dans les premiers tubes. La résistance thermique du
coke est de I'ordre de 2-10~* K -m?/W pour les dépots les plus épais, est du méme ordre de grandeur
que la résistance thermique du tube. Ainsi, en seulement 6 heures, la résistance thermique moyenne
a été multipliée par deux dans cette zone .

3. Flux radiatifs nets moyens le long des tubes

La Figure 7.7 compare les flux radiatifs nets sur la surface extérieure des tubes au bout d’une et six
heures.

Ces flux sont influencés par trois températures :

— la température de la paroi réfractaire du four et des tubes voisins,

- la température des gaz,

— la température du brut.

Les flux radiatifs sont plus importants lorsque les différences entre ces trois températures sont éle-
vées, ce qui est visible sur toute la longueur des tubes.

D’un c6té, la flamme augmente localement le flux recu par le tube dii aux températures élevées des
gaz brilés. Ainsi, les maximums des flux radiatifs nets moyens le long des tubes coincident avec les
maximums de températures de parois constatés entre 3 et 5 m (Fig. 7.5).

D’un autre c6té, le chauffage du fluide diminue le flux radiatif. La température du fluide augmente le
long du tube, I’échange radiatif devient plus faible et explique la diminution du flux recu par un tube
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comparé au suivant lorsqu’ils possedent le méme diametre et voient la flamme a la méme distance
(tube1a17).

Nous observons également un effet géométrique. Les derniers tubes ont une surface exposée plus
grande et sont plus proches de la flamme. Les tubes 18 a 20 recoivent ainsi plus d’énergie que les
précédents.
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FIGURE 7.7: Comparaison des flux radiatif moyen le long de la passe a 1 heure et a6 heures

La présence d'un dépdt augmente fortement la température et conduit a diminuer les échanges ra-
diatifs avec la paroi des tubes. La résistance thermique appliquée a la conduction se répercute sur
le rayonnement. Un « bloquage » thermique empéche un échange efficace avec la paroi. Lénergie ne
peut plus étre transférée de la méme maniere et doit étre évacuée vers la zone de convection dans les
gaz bralés ou rayonner vers les parties les plus froides du four. Malgré tout, il est difficile de voir sur
les résultats une répartition différente des flux dans le four. Les flux nets moyens diminuent qualita-
tivement de la méme maniére partout dans le four.

Le flux net moyen a perdu en six heures 0,390kW/ m?. Ceci réduit la puissance transférée de 22,65kW/h.
Cette perte de puissance doit é&tre compensée par une augmentation de la puissance injectée par

combustion. Sans cette compensation, le fluide n’atteindrait pas la température attendue en sortie

du four.

En pratique, la puissance dégagée par combustion est augmentée afin d’assurer une température
constante du brut en sortie. La résistance induite par la présence de coke augmente la température
des parois qui, a son tour, favorise le dépot de coke. Dans ces conditions, les températures des tubes
vont inexorablement augmenter, détériorer ces tubes et diminuer le rendement. Un changement de
conditions opératoires est effectué lorsque des températures critiques sont atteintes et les pertes de
charge sont jugées pénalisantes. Le changement de brut traité par un autre moins encrassant ou une
augmentation des débits de brut peuvent éviter I'arrét du four.
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VI Analyse des coupes transversales dans un tube

Une coupe du tube 17 est effectuée a la hauteur du thermocouple (5m) pour analyser les résultats
du calcul a deux temps différents. Cette zone est sensible car les températures atteintes sont élevées
(autour de 780K Fig. 7.5), et sont donc sujettes a une forte formation de coke et par conséquent a des
augmentations de température encore plus importantes. Par ailleurs, ce tube est entouré d'un tube
de méme diametre (tube 16) et d'un tube de diametre supérieur (tube 18)

1. Coupe transversale de température

Le Figure 7.8 présente I'évolution angulaire de la température externe du tube 17. Tout d’abord, la
température augmente de 3K en moyenne et cette augmentation est relativement homogene sur la
circonférence du tube. On observe par ailleurs quatre grandes zones d’influence selon |’exposition du
tube (Tab. 7.4).

Zone 1 : Flamme 315° <0 <45°

Zone 2 : Tube 18 225° <0 < 315°
Zone 3 : Réfractaire 135° <0 <225°
Zone 4 : Tube 16 45° <0 <135°

TABLE 7.4: Zones d’influence pour le tube 17

Dans la Zone 1, la flamme est responsable de la hausse de la température. Les zones 2, 3, et 4 cor-
respondent aux interactions tube 16-tube 17, tube 17-réfractaire et tube 17-tube 18. La température
du point localisé face a la flamme (6 = 0°) est aussi élevée que celle du point situé face au réfractaire
(8 = 180°). Une forte inhomogénéité est observée entre ces points les plus chauds et les points face
aux tubes 16 et 18 (6 = 270° et 90°). Le tube subit aussi une différence de température de I'ordre de 30
K entre ces points extrémes ce qui conduit a des flux conductifs orthoradiaux élevés.

Nous notons par ailleurs que la hausse de température entre 1 et 6 heures se fait de maniere ho-
mogeéne dans la section du tube malgré une répartition inhomogene du coke sur la surface interne
(Fig. 7.9).

La température du coté de la flamme est plus faible que celle du c6té réfractaire malgré la présence
de coke plus importante (Fig. 7.9) et des flux radiatifs supérieurs (Fig. 7.8). Nous avons vu que la
température des tubes, du cété de la flamme, est fortement inhomogeéne le long des tubes (Fig. 7.5
et Chap. 5). Le réfractaire possede une température homogene. Les flux radiatifs recus par les tubes
de ce cOté sont relativement homogeénes et n'induisent que tres peu de flux conductifs verticalement.
Ainsi, des flux conductifs verticaux évacuent plus d’énergie du coté de la flamme que du co6té du
réfractaire. Cela explique pourquoi les températures peuvent étre plus faibles du c6té de la flamme
malgré un plus fort rayonnement.

2. Coupe transversale de dépot de coke

La Figure 7.9 propose I'évolution angulaire de I'épaisseur de coke a t = 1 heure et ¢ = 6 heures. La
section du tube réduit au fur et a mesure du temps. Le dépot se développe autour des températures
chaudes a 8 = 0° et 180°. Nous avons vu précédemment que la température augmente deux fois plus
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FIGURE 7.8: Evolution angulaire de la température sur le tube 17 a 5m a Uinstant initial et a 6 hr

rapidement dans la simulation par rapport a la réalité (Fig. 7.5). Par conséquent, 1'épaisseur de coke
est surévaluée a cet endroit (6 = 0°).

Sur la période considérée, le débit de brut traité est constant. Cette réduction de section peut a long
terme augmenter les pertes de charge et augmenter I'arrachement. Dans notre modélisation, I'arra-
chement n’est pas pris en compte dans la loi de dép6t mais pourrait améliorer le résultat obtenu en
ralentissant la production de coke.

La coupe réalisée pourrait étre comparée qualitativement avec les épaisseurs de coke observées Fig. 8.
La photographie est prise aprés découpage du tube. L'épaisseur observée est le résultat de plusieurs
mois d’exploitation. Nous constatons que la couche de coke est équivalente a1’épaisseur du tube (en-
viron 5 mm). Un constat similaire est fait dans la simulation de 6 heures et confirme que I'épaisseur
est surévaluée dans la simulation.

A titre de comparaison, une seconde coupe est proposée dans le tube 2 (Fig. 7.10) a la méme hauteur
qui n’atteint pas des températures critiques pour le coke. L'épaisseur de coke simulée est beaucoup
plus faible bien qu’on observe un léger développement de cette couche aux extrémités (flamme et
réfractaire). Ceci explique pourquoi la température n'augmente pas au cours du temps dans cette
zone.

3. Coupe transversale de flux radiatifs nets

Le flux radiatif net est extrait du solveur radiatif sur la surface extérieure du tube 17 a la hauteur h =
5m Fig. 7.8. Ce flux est fortement inhomogene. La présence de la flamme est visible dans la zone 1. La
température du réfractaire étant homogene et indépendante du temps, les flux radiatifs nets échangés
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FIGURE 7.9: Fvolution angulaire de I'épaisseur du dépot dans le tube 17 a5mat = 1hret t = 6hr

entre cette paroi réfractaire et le tube sont pratiquement inchangés au cours du temps (entre 135° et
225°). Laugmentation de la température du tube est induite par la présence du coke. En revanche, du
coté de la flamme, le flux diminue notablement (15%).

VII Conclusions

Une méthodologie pour le couplage des phénomeénes thermiques dans un four cylindrique a été pro-
posée. Laccent a été mis sur la résolution du rayonnement thermique couplé ala conduction a travers
la paroi du tube et a une loi de dépét pour reproduire I’évolution de la température de paroi dans les
tubes.

La comparaison des résultats de la simulation couplée et des mesures in situ par thermocouple a
montré un accord correct en termes de température moyenne le long d'une passe. Lanalyse de la
répartition des flux d’énergie le long et autour des tubes a montré une structure complexe tridimen-
sionnelle de la distribution de température. La conduction dans les sens transverses et orthoradiaux
est forte. Limpact du dépot de coke sur la surface interne a révélé étre la source de la forte hausse
de la température des tubes. Cette augmentation imposée par la flamme et par I’élévation de la tem-
pérature du brut conduit a la production importante de coke sur les derniers tubes, comme on a pu
'observer par des mesures thermographiques sur site. Proche de la flamme, I'épaisseur de coke révele
une distorsion similaire a la température de la paroi des tubes. L'épaisseur de coke est néanmoins tres
importante du cété du réfractaire.

Le développement d’'une couche de coke est également a I'origine d'une diminution significative des
flux d’énergie a la paroi. Au fur et a mesure que le solide se dépose, la température des tubes aug-
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FIGURE 7.11: Comparaison des flux radiatifs sur le tube 17 a5m a lhret a6hr

mente. Les transferts radiatifs sont donc globalement moins efficaces. L'énergie chimique dégagée
par la flamme doit donc étre évacuée dans la zone de convection. La température des gaz d’échappe-
ment plus élevée diminue alors I'efficacité du four.
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Ce constat montre qu'un emballement est inévitable. En augmentant la puissance chimique dégagée
par la flamme pour améliorer les transferts, 'épaisseur de coke entraine inévitablement une hausse
de la température de paroi. Sans un mécanisme de retrait du dépot de coke, ce systeme verrait sa

température augmenter continuellement.
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Conclusions

Dans cette these, nous nous sommes intéressés a la représentation des transferts de chaleur dans un
four de raffinerie pour la prédiction du phénomeéne de dépot dans les tubes du procédé. Les dimen-
sions de I'installation ont conduit a élaborer une méthodologie originale et efficace pour la prédiction
des flux d’énergie dans la zone radiative o1 se déroule la combustion d'un combustible complexe. Elle
a permis de comprendre les différents transferts d’énergie et d’appréhender I'encrassement induit
par ceux-ci.

La premiere partie de la thése a réalisé une synthése du phénomeéne de dépét dans les installations de
raffinerie et souligne 'impact du dépot en terme d’efficacité (Chap. 1). Un premier constat s’établit :
I'encrassement d'un liquide, de composition chimique aussi complexe, est en premier lieu un phé-
nomene physico-chimique. La difficulté d'une prédiction de I'’encrassement vient de la bonne mo-
délisation de la température du fluide encrassant ainsi que de sa vitesse. Des méthodes de mesures
du dépot ont été présentées. Une corrélation entre la tendance a I'encrassement et les parameétres de
I'écoulement (augmentation des pertes de charge, mesures directes de 1'épaisseur, mesures de tem-
pérature...) a été établie sur deux expériences, I'une de laboratoire I'autre sur site.

Pour les systémes de combustion de grande taille, les transferts thermiques sont dominés par le
rayonnement des gaz de combustion. La combustion est le vecteur de ces transferts et une modé-
lisation adaptée est importante pour la résolution des transferts d’énergie. La modélisation fine d'un
écoulement turbulent réactif dans une enceinte de cette dimension requiert un effort numérique en-
core inaccessible. De plus, le carburant brtilé est généralement mal défini et la description de la chi-
mie de la combustion devient compliquée. La description fine de I’écoulement n’est pas une priorité.
Le chapitre 2 a choisi de représenter la flamme par un modeéle analytique basé sur une chimie com-
plexe. Leffort numérique pour modéliser cet écoulement turbulent réactif se réduit au calcul d’'une
flamme axisymmétrique en chimie complexe.

Ensuite, les équations des principaux modes de transferts de chaleur sont établies dans le chapitre
3 avec une description des propriétés physiques de la matiere impliquées dans ce transfert. Le ni-
veau de modélisation pour chacun de ces modes coincide avec leur niveau de contribution dans le
systeme global. Ainsi, la convection des gaz chauds est modélisée par une corrélation adaptée. Le
rayonnement est simulé par un code de DOM sur géométrie complexe avec des modeles spectraux a
bandes étroites corrélées SNB-ck. La conduction dans les tubes se fait a 'aide d’'un code thermique
résolvant les géométries complexes.

Pour obtenir une bonne résolution des flux radiatifs, il est nécessaire de connaitre avec précision la
température des parois . Ceci amene a I'idée d’'un couplage thermique entre le rayonnement des gaz
chauds et la conduction dans les tubes pour prendre en considération cet échange. Cette idée est
développée dans la seconde partie.

Deux systemes ont été définis dans le four : d'un c6té, la zone radiative ou1 la flamme rayonne vers les
tubes par I'intermédiaire de gaz chauds; del’autre, les tubes ot le pétrole s’écoule pour y étre chauffé.
Linteraction thermique avec les parois des tubes est développée dans deux chapitres indépendants.
Le chapitre 5 traite de I'interaction entre le rayonnement et la paroi. Il permet de mettre en place un
calcul plus complexe pour la suite et surtout montre que la méthode de couplage permet de capter de
maniere efficace les bons flux radiatifs. Le chapitre 6 traite du couplage dépot-thermique démontre
qu'une modélisation thermique du dépét permet de prédire I'augmentation de la température des
tubes. Il donne également deux méthodes d’extraction des données 'une exposée sur une expérience
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de laboratoire et I’autre dans un four.

Apres cette validation, un assemblage des deux méthodes permet la description dans le systéme four
complet. Les résultats énoncés prédisent assez bien 'augmentation de la température des parois et
valident de fait la méthodologie d’extraction de la loi de dépot réalisée précédemment (Chap. 6). La
description montre que les points chauds peuvent étre capturés. Cette méthodologie permet de dé-
crire plus finement la distrubution des flux radiatifs sur la paroi des tubes et dans déduire I'épaisseur
du coke al'intérieur des tubes.

Perspectives

Modélisation de I'écoulement diphasique

Deux améliorations sont possibles quant a la modélisation de1’écoulement diphasique dans les tubes.
La premiere concerne la modélisation des transferts convectifs, la seconde la modélisation de l'arra-
chement dans la loi de coke.

Tout d’abord, le transfert conducto-convectif a été évalué par une corrélation simple ne prenant pas
en compte 'instationnarité et le régime d’écoulement du fluide. Le régime d’écoulement peut avoir
un impact important sur le coefficient de transfert. Il est nécessaire de connaitre dans chaque écou-
lement ce coefficient de transfert thermique ainsi que les parameétres qui permettent le passage d'un
régime a l'autre.

Le dépot est seulement piloté par les transferts thermiques et 'arrachement de celui-ci n’a pas été
modélisé. 1l est lié a la vitesse du fluide a la paroi et vient diminuer I"épaisseur de dépot. Il est égale-
ment nécessaire de connaitre les différents régimes d’écoulement et comment la transition s’effectue
d’un régime a I'autre.

Pour ces deux raisons, un travail important doit étre fourni pour la modélisation de ces écoulements
diphasiques soumis a des changements de phases importants. La complexité soulevée par la modé-
lisation de tels écoulements explique en partie pourquoi la littérature sur I'’encrassement se focalise
sur les procédés ot les écoulements sont monophasiques, tels que dans le procédé de vapocraquages
(charge gazeuse) ou dans les préchauffeurs traitant des pétroles encore a I'état liquide.

Schémas numériques pour la conduction

La résolution des transferts conductifs dans les solides est un probleme largement répandu. Pour
les applications de fours industriels, les propriétés thermiques des matériaux ne posent pas de pro-
blemes majeurs dans cette étude. Lamélioration possible concerne principalement les méthodes nu-
meériques. Le code utilisé lors de cette these utilise un schéma explicite pour la résolution du pro-
bleme thermique. Les méthodes numériques implicites existent et sont plus efficaces en terme de
temps de calcul pour ce type de probleme. Limplémentation de cette méthode est en cours et per-
mettra a terme de réduire le cotit d'un calcul ou d’augmenter les temps simulés. L'ajout de la loi de
dépot telle qu’elle a été présentée ne pose aucune difficulté théorique supplémentaire.
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Modélisation de 1a combustion

Un modele de flamme a été construit. Ce modeéle a permis de concentrer les efforts sur la ther-
mique mais a mis de c6té la complexité des écoulements réactifs. Ces écoulements sont par na-
ture tres complexes et font intervenir divers domaines scientifiques tels que la chimie et la turbu-
lence. De nombreux modéles numériques comme la LES permettent de résoudre ces écoulements. A
I'heure actuelle, seules des configurations de I'ordre du centimeétre ont pu étre simulées pour avancer
notre compréhension de la combustion. Deux raisons au moins me semblent importantes quant au
manque de modélisation actuel pour la résolution des grands fours industriels. La premiére est éco-
nomique. Le cott de telles simulations est encore trop important pour utiliser des modeles LES dans
les fours. Mais I'augmentation des puissances de calcul associée au développement d’algorithmes
«moins gourmands » (méthodes de résolution implicites des écoulements réactifs incompressibles
associées a des méthodes de tabulations de la chimie) va tendre a augmenter la recherche effectuée
dansle domaine des fours. La seconde raison est liée a la physique résolue. Dans les moteurs, 'énergie
thermique produite doit étre convertie en énergie mécanique. Les méthodes numériques doivent étre
construites pour capturer la transformation d’énergie calorifique en énergie cinétique. Les fours sont
utilisés dans I'industrie des procédés pour transmettre au mieux 1'énergie chimique des gaz chauds
vers une charge. Le transfert d’énergie le plus efficace est sans aucun doute le rayonnement car les
échanges thermiques sont proportionnels a la différence de température a la puissance quatre et se
font sur de longues distances.

Ainsi, faire le choix de cette modélisation passe par ces deux considérations. Les études qui néces-
siteraient de tels investissements pourraient étre I’étude des instabilités hydrodynamiques et la pro-
duction des suies lors de la combustion de carburant lourd...

Modélisation du transfert radiatif

Un travail sur les modeles radiatifs pourra étre mené spécifiquement pour le rayonnement dans les
fours. Cet exercice devra permettre de dire si les modeles globaux sont capables de bien modéliser
le rayonnement (sous condition d'une bonne modélisation de la combustion). Le cas échéant, les
efforts fournis par D. Poitou pour optimiser le solveur radiatif afin d’en réduire le temps de calcul,
permettront un couplage plus fréquent des phénomenes radiatifs et conductifs.

La plupart de ces améliorations apportées sont déja existantes et peuvent dés maintenant étre inté-
grées et validées dans la méthodologie. D’un point de vue théorique, la modélisation de la combus-
tion ne semble en partie limitée que par la puissance de calcul actuelle. Les codes de résolutions des
écoulements réactifs bénéficient des développements déja nombreux réalisés dans le domaine de la
combustion pour des systemes plus compacts.

Le défi majeur est sans doute lié a la résolution des écoulements diphasiques avec changement de
phase. La modélisation des écoulements hydrauliques diphasiques est complexe, la prédiction des
changements de régime d’écoulement couplés a un changement de phase encore plus.
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Probleme du mélange : fraction de mélange

| Résolution de I'équation de transport pour la fraction de mélange a flux im-
posé sur la paroi

Nous cherchons a résoudre I'équation de conservation suivante :

ox ror\ or) '
avec a = 2&,
Up

Une solution analytique de 'Eq. (A.1) peut étre développée une fois les conditions limites fixées. En
entrée, un profil de type chapeau pour la fraction de mélange est imposé (Fig. 2.3).

z(0,r) = H(r —eg) (A.2)

ol H est la fonction de Heaviside et e est le rayon du disque d’injection de combustible. Les parois
de la chambre sont modélisées par des conditions aux limites de Neumann :

0z(x,r)

ar |r:e1 = 0 (A.?))

1. Méthode de séparation des variables

La premiere étape pour résoudre Eq. (A.1) consiste a utiliser la méthode de séparation des variables.
Une solution générale de est donc cherchée sous la forme :

z(x,r) = h(x)g(r), (A.4)
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ou g et h sont des fonctions dépendantes de x et r respectivement. g’ et h’ désignent leur dérivée.

L'équation Eq. (A.1) s’écrit donc:
/ I 1 /
gh =a(g h+;g h) (A.5)

Les fonctions g et h sont recherchées différentes de la fonction nulle, Eq. (A.5) s’écrit :

I //+_l !
1h_8+78 (A.6)
ah g

Comme le membre de gauche ne dépend que de x et le membre de droite ne dépend que de r, ces
deux expressions sont constantes.

De plus, la fraction de mélange est fini pour tout x et r. Cette constante doit étre strictement négative
et’égalité donc on obtient I'égalite :

IR _&87v8 _ 4 (A7)

avec A cette constante non nulle a déterminer.

Deux équations indépendantes sont obtenues et forment le systeme d’équations :

1

— = - A2 (A.8)
1
g+ - g+A%g =0 (A.9)
La solution de Eq. (A.8) est immeédiate :
h(x) = Ae™ N~ (A.10)

avec A et A deux constantes a déterminer.
La seconde équation A.9 est une équation de Bessel d’ordre 0 et admet pour solution générale [61] :
[e.°] [e.]
g =) CpoAnr)+ ) DpYo(Anr) (A.11)
n=0 n=0

avec Jp et Yy les fonctions de Bessel d’ordre 0 et Cy,, D,,, A, sont I’ensemble des constantes a détermi-
ner.

Ainsi, la solution générale de I'Eq. (A.1) s’écrit :

[ee) —al? [ee] —al2
z2(x,r) =Y CploAnr)e” "+ 3" D, Yo(A,r)e” *n* (A.12)

n=0 n=0
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2. Recherche d’une solution particuliere

Dans la seconde étape, on cherche la solution particuliere du probleme traité en déterminant les
constantes C,, D, et 1,, en fonction de la condition limite de Neumann (Eq. (A.3)) et la fonction de
Heavisde (Eq. (A.2)).

En premier liey, la fraction de mélange doit étre finie en r = 0, or la fonction de Bessel de seconde
espece Yp posséde une limite infinie en 0. Les constantes D, sont donc nulles et Eq. (2.29) se simplifie
en:

Vi) €RxN, z(xr) =Y CoJoA,r)e ¥ (A.13)
n=0
0 , 0 X a2 oo _
201 0 S CufoAar)e M = 3 CudJy (A @A (A.14)
or or =0 n=0
avec la formule dérivée % UoAur)=-An1(As1)

Puis, I'’évaluation de Eq. (A.14) a la paroi (Eq. (A.3)) permet de déterminer les constantes A, :
0z(x,r)

) 2
VXER, —— =g = - Y Culi(Aner)e ¥ =0 (A.15)
n=0

Donc, I'égalité dans Eq. (A.15) n’est vérifiée que si au moins une des égalités suivantes est vérifiée :

Vir,n) eRxN, Cydye % =0 (A.16)
vneN, Ji(dne) =0 A.17)

La premiere solution (Eq. (A.16)) est exclue car la solution au probléme de mélange serait la fonction
nulle. La solution de Eq. (A.17) est :
Z,
VneN, A,=-2, (A.18)
€1
ou Z, estle n-ieme zero de la fonction J; de Bessel d’ordre 1.

Enfin, les coefficients C; sont déterminés en utilisant la derniere condition limite d’entrée (Eq. (A.2)) :

VreR", z(x=0,r)=)_ Cpnlo (?r) = H(r - ep) (A.19)
1

n=0

Les fonctions de Bessel définissent une base orthonormale notée (B) dans I'espace de Hilbert. Les
fonctions p;, définissent la projection sur cette base (B) [62, 63] :

e Z}’Z
pn:fo f]o(—r) rdr (A.20)
0 €1
La projection de Eq. (A.19) sur cette base donne :

e Z e Z
vneN, Cnf ]g(—nr)rdr:f H(T—eo)fo(—nr) rdr
0 (2] 0 el

€
:f 0]0 (ér) rdr,
0 €1

(A.21)
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ce qui permet de déterminer les coefficients C, :
n=— 72(Zr) ra (A.22)
o Jol\err|rdr

Le dénominateur a déja été évalué [61] :

e 2
fo J2 (f—fr) rdr = % T (Zy) (A.23)

Il reste a 1’évaluer le numérateur en utilisant la formule suivante [61] :

X
f Jo(6)¢d¢ = xJ1(x) (A.24)
0
Le premier zéro de la fonction de Bessel est 0. Un traitement particulier est fait pour le premier coeffi-
cient Cyp. Pour tout n différent de zéro, la formule Eq. (A.24), avec le changement de variable x = g—f T,
donne le résultat :
& (Z e1\2 [an
f Jo (—nr) rdr = (Z_l) f " xJo(x)dx
0 €1 n 0 (A25)
_60261] (eoz)
B e1 Zn ! el "
Pourn=0:
w (7 e e?
f Jo (—Or) rdr:f Jo©)rdr =2 (A.26)
0 1 0 2
car Jo(0)=1.
Doncg, la solution particuliere s’écrit finalement :
2 0o ]1 @Zn Y4 _ azix
z(x,r)z(@) 122 (821 ) 0( nr)e o (A.27)
€1 €1 n=1ZnJy(Zn) €1

3. Evaluation de la longueur de flamme de diffusion

La longueur de flamme Ly d'une flamme de diffusion se définit comme la longueur pour laquelle la
fraction de mélange est la fraction de mélange a la stoechiométrie :

z(x:Lf,r:O) = Zgt (A.28)
Ly peut étre évaluée en utilisant la solution du probléeme de mélange Eq. (A.27) enr=0etx=L¢:
aZZLy

e
Zst:(@)z Ja i (64) o[ Z0)e (.29)
el e1 Z1J5(Z1) \ er
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avec Jo(0) = 1. Lalongueur de flamme est égale a :
Par inversion de cette formule Eq. (A.29), la valeur de Ly est:
€ [4
2511 (e—le) 1

Ls=—Reln (A.30)
=z BT (2~ 4)
€

avec |'utilisation du nombre de Reynolds Re et de a = u?:/ Drp.

Il Résolution de I'équation de transport pour la fraction de mélange dans un
domaine infini

Une derniere analyse peut étre développée. Il s’agit de considérer un flamme jet dans une atmosphere
oxydante. Cette limite peut se voir comme une limite olt les murs sont repoussés a l'infini, c’est a dire
€] — OQ.

Deux techniques sont possibles pour arriver au résultat :

— faire 2—‘1’ — 0avecr/eget xa/e(z] fixé,

— appliquer une transformation de Hankel directement a Eq. (A.1).

La seconde dérivation utilise I’orthogonalité des fonctions de Bessel. La transformée de Hankel est
similaire a une transformée de Fourier avec une base de fonctions de Bessel souvent rencontrée dans
les problemes cylindriques.

La transformée de Hankel est ala base de tres nombreuses opérations sur un signal. Nous présentons
ici son principe de projection sur une base de fonctions orthogonales. Nous verrons que le dévelop-
pement est trés similaire aux opérations réalisées dans un domaine fini.

La transformée de Hankel est definie comme :

f :fooo rlo(Ar) f(rydr (A.31)
et nous rappelle la projection Eq. (A.20). Sa fonction inverse s’écrit :

fx)= fo " MeAnFrda (A.32)
En multipliant le terme de gauche de Eq. (A.1) par r Jo(Ar) :

rJo(AT) ;—le = 6;21 rzJo(Ar) (A.33)

Cette intégration sur des réels positifs do nne :

f rJo (Ar)ﬁd r= 9z (A.34)
0 0xy 0x1

Pour intégrer le terme de droite Eq. (2.11), 'identité de la transformée de Hankel’s suivante est utilisée
[128] :
3 0z (aﬂz)

I i B (A.35)
arrdr Az

E”arz
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Léquation (A.1) est transformée en :

9% _ oz (A.36)
6x1

et est similaire a Eq. (A.10). Elle meéne a la solution :
200, = ¢ (Me @A (A.37)

ouz(0,r)=c1(1) = %ﬁe") est la tranformée de Eq. (A.38).

Enfin, I'inversion de Eq. (A.37) conduit a:

z(x1,r) = f eoJ1(1en)Jo (/lr)e_‘“%‘1 di (A.38)
0
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