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Introduction

Le pétrole est devenu, a partir des années 50, la premiere source d’énergie dans le monde. Sa forte
densité énergétique en fait la matiere premiere des carburants qui alimentent les transports (voitures,
camions, avions, etc.). Si le pétrole est principalement utilisé en tant que carburant, c’est aussi une
mati¢re premiere irremplagable utilisée par I’industrie de la pétrochimie pour un nombre incalculable
de produits de la vie quotidienne : matieres plastiques, peintures, colorants, cosmétiques, etc. Le pé-
trole sert aussi comme combustible dans le chauffage domestique et comme source de chaleur dans
I’industrie, mais dans une moindre mesure. Le pétrole, qui représente le combustible liquide le plus
abondant sur la planete, voit sa réserve diminuer au cours du temps pour n’étre évaluée actuellement
que pour une durée d’une quarantaine d’années au rythme actuel ( , ).

Pour économiser ce combustible, I’utilisation du pétrole est de plus en plus spécifique et son raf-

finage de plus en plus poussé.

La simulation des écoulements fluides dans des configurations industrielles est en pleine expan-
sion. En effet, les modeles mis au point dans les laboratoires de recherche sont de plus en plus com-
plets et performants et la puissance de calcul disponible ne cesse de croitre et permet actuellement
d’envisager de telles simulations. La simulation numérique est de ce fait devenu un outil prédictif in-
contournable pour le développement et I’optimisation de procédés industriels existants (aéronautique,

automobile, dispersion de polluants, turbomachines).

La simulation numérique peut s’ avérer étre un outil utile a I’optimisation des procédés de raffinage
du pétrole. Ainsi, ce travail de these financé par TOTAL s’intéresse a la simulation d’une installation
industrielle de raffinage dans laquelle siege de nombreux mécanismes encore mal maitrisés : une unité
de craquage catalytique FCC (Fluid Catalytic Cracking) et plus particulierement la partie réacteur !
Ce procédé favorise le rendement en essence dont la demande est actuellement soutenue par le marché
américain.

Dans un réacteur FCC, le catalyseur constitué de particules solides est transporté par de la va-

1. Une unité de craquage catalytique FCC se divise en plusieurs entités qui seront détaillées par la suite, la partie

réacteur sera la problématique centrale de ce manuscrit.
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peur d’eau sous forme d’un lit fluidisé 2. En pied de réacteur, les hydrocarbures lourds sont injectés
sous forme d’un spray liquide de gouttes d’hydrocarbures. Ces gouttes s’évaporent et la réaction de
craquage (transformation des hydrocarbures lourds en produits plus légers) se déroule ensuite grace
a ’action des particules de catalyseur. L’écoulement au sein du réacteur est donc triphasique (gaz-
goutte-particule) et réactif.

Une telle installation met donc en jeu des mécanismes physiques tres divers ; ¢’est pourquoi les
sujets de recherche sur ce theme sont nombreux : étude de I’hydrodynamique, interaction du spray de

gouttes avec le lit fluidisé, réaction de craquage, etc.

De nombreuses études numériques ont été consacrées a 1’étude de ce procédé. Certaines se sont
intéressées uniquement a I’hydrodynamique du systeme qui a une influence importante sur le rende-
ment du réacteur ; on citera par exemple ( ), ( ) ou ( )
qui ont étudié des écoulements gaz-particule au sein d’installations FCC dimensionnées a I’échelle du
laboratoire. Ces études permettent de dégager les principales caractéristiques d’un lit fluidisé circulant
de FCC et de valider les codes de simulation en comparaison a la mesure. Elles ont permis, en outre,
de mettre en évidence la nécessité de simulations tridimensionnelles ( , ).

La réaction de craquage catalytique ayant un impact fort sur I’hydrodynamique au sein d’un réac-
teur FCC, elle a été prise en compte par des auteurs comme ( ),

( ), ( ) et ( ). Cependant, ces simulations ne sont pas completement
représentatives puisqu’elles ne prennent pas en compte 1’aspect triphasique gaz-goutte-particule de
I’écoulement en supposant une vaporisation instantanée des gouttes de charge.

Dans les travaux de ( ), ( ) et plus récemment
( ), I’aspect triphasique de I’écoulement est pris en compte en plus de la réaction de craquage. Ce-
pendant, aucune étude considere la géométrie complete du réacteur et en particulier la zone spécifique

d’injection de charge qui est cruciale pour la sélectivité du réacteur? ( , ).

Une étude sur un réacteur FCC TOTAL a été menée a I’Institut de Mécanique des Fluides de

Toulouse par ( ). Elle a, dans un premier temps, permis de mettre en place une simu-

4

lation eulérienne grace au développement d’un modele a deux fluides homogene * sur une géométrie

industrielle bidimensionnelle afin de caractériser la zone d’injection de charge du réacteur. Dans un

2. Lit fluidisé : technique dans laquelle un courant ascendant d’un fluide contrebalance le poids apparent des particules

qui s’écoulent alors comme un fluide.
3. La sélectivité d’un réacteur FCC peut étre définie comme la répartition en proportion des produits valorisables en

sortie de réacteur.
4. La phase continue est constituée du mélange gazeux et des gouttes de charge sans vitesse de glissement entre ces

deux phases, la phase dispersée sont les particules de catalyseur.
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deuxiéme temps, I’expérimentation numérique > a permis d’étudier les transferts dans cette zone. Cette

deuxieéme partie a abouti a la conclusion qu’une modélisation triphasique compléte était nécessaire.

Cette rapide présentation de 1’état de I’art de la simulation des réacteurs a lit fluidisé FCC montre
la multiplicité de phénomenes complexes mis en jeu et a prendre en compte dans une telle simulation.
L’étude présentée dans ce mémoire a donc pour ambitieux objectif de mettre en place une simulation
instationnaire tridimensionnelle triphasique gaz-goutte-particule avec prise en compte des transferts

massiques et thermiques et de la réaction de craquage d’une unité industrielle FCC.

Ce mémoire s’articule en huit chapitres.

Le premier chapitre est dédié a la présentation générale du contexte industriel et du fonctionne-
ment d’une unité de craquage catalytique FCC. Il permet de dégager les mécanismes physiques

intervenants dans un réacteur de craquage catalytique FCC.

Le chapitre 2 présente les différents transferts massiques, dynamiques et thermiques que 1’on

peut rencontrer dans un réacteur FCC et la maniere dont on peut les modéliser.

Le chapitre 3 présente la réaction de craquage catalytique, la facon dont on peut la modéliser et

I’influence de différents parametres sur son intensité.

Le chapitre 4 présente le modele polyphasique (écoulement d’une phase continue comprenant
des inclusions) utilisé et implanté dans le code Saturne_Polyphasique @ Tlse. L. attention est por-
tée sur I'intégration des modeles de transferts massiques, dynamiques et thermiques présentés

aux chapitres précédents.

Le chapitre 5 constitue une validation du modele polyphasique dans le cas particulier de 1I’in-

jection pariétale horizontale d’un gaz dans un lit fluidisé par un gaz.

Le chapitre 6 présente le réacteur du FCC de la raffinerie de Grandpuits qui sera I’installation

industrielle simulée.

Les chapitres 7 et 8 présentent les résultats des simulations non réactive et réactive de ’instal-

lation industrielle.

5. Simulation numérique directe pour le gaz avec suivi Lagrangien des inclusions (DNS/LES).
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Chapitre 1

Position du probléme

1.1 Généralités sur le raffinage

Le raffinage du pétrole est une industrie lourde destinée a transformer un mélange d’hydrocar-
bures (pétrole brut) en produits énergétiques, tels que carburants et combustibles, et en produits non
énergétiques, tels que matieres premieres pétrochimiques, lubrifiants, paraffines et bitumes.

La transformation des pétroles bruts s’effectue dans les raffineries, usines a feux continus et tres
automatisées, qui sont plus ou moins complexes selon la gamme des produits fabriqués et selon la
qualité des pétroles bruts. La complexité d’une raffinerie se traduit par le nombre d’unités de fabrica-
tion. Le schéma simplifié d’une raffinerie, présenté sur la figure 1.1, permet de localiser les différentes
étapes du processus complet de raffinage ainsi que les produits finis et leur utilisation. Ces unités

utilisent des procédés physiques ou chimiques que 1’on peut classer en trois catégories :
1. les procédés de séparation,
2. les procédés de conversion,

3. les procédés d’épuration.

Les procédés de séparation ont pour principe de séparer deux phases ayant une composition en
hydrocarbures différente. On peut citer par exemple la distillation atmosphérique, la distillation sous
vide ou la cristallisation.

Les procédés de conversion utilisent des réactions chimiques purement thermiques ou bien cata-
lysées : craquage thermique, craquage catalytique, hydrocraquage, etc.

Les procédés d’épuration ont pour but de débarrasser les produits obtenus des composants indési-
rables car nocifs pour les utilisateurs ou I’environnement. On citera parmi ces procédés la désulfura-

tion ou le dessalage.
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Cette étude traite plus particulierement du procédé de conversion appelé craquage catalytique FCC

pour Fluid Catalytic Cracking.

1.2 Le craquage catalytique FCC (Fluid Catalytic Cracking)

Le principal intérét des procédés de craquage (qu’ils soient thermiques, catalytiques, avec ou sans
apport d’hydrogene) est qu’ils augmentent la quantité de produits légers. Le craquage catalytique
quant a lui présente I’avantage de pouvoir traiter des hydrocarbures ayant une teneur en soufre et en
métaux relativement importante, tout en garantissant une forte proportion de produits Iégers en sortie.
Il permet ainsi d’obtenir de 1’essence ayant un indice d’octane supérieur a 90, du gazole et d’autres
sous-produits (GPL, etc.).

Le catalyseur utilisé dans une unité FCC est un catalyseur solide (particules) au sein duquel la

réaction de craquage a lieu.

Le procédé de craquage catalytique (ou FCC) fut la premiere application de fluidisation des
poudres fines. Depuis sa commercialisation en 1936 par Eugéne Houdry, le craquage catalytique est
devenu I'un des plus importants procédés de raffinage. Le craquage en lit fluidisé circulant a été in-
troduit en 1941. Il demeure jusqu’a nos jours la technologie dominante en raison de sa flexibilité.
La premiere unité commerciale fut construite en 1942. Plus de cinquante ans plus tard, le FCC est
encore 1’application principale de la fluidisation avec plus de 350 unités en fonctionnement a travers
le monde. Les unités FCC convertissent les hydrocarbures lourds et les résidus de pétrole en hydro-
carbures plus 1égers comme 1’essence, le diesel et les gaz 1égers.

La partie réactionnelle type d’une unité FCC est représentée Fig. 1.2. On distingue les différentes
parties du procédé :

— le riser : lieu ol se déroule la réaction de craquage grace a I’injection de la charge lourde en
pied de riser au sein d’un lit de catalyseur chaud et circulant. Dans cette partie, le coke, produit
solide de la réaction se dépose sur le catalyseur et le désactive : ¢’est un produit indésirable de
la réaction car il la ralentit.

— le désengageur : lieu de séparation des produits de craquage et du catalyseur usé qui comporte
souvent une séparation primaire en sortie de riser et une séparation secondaire cyclonique. Les
gaz craqués sont dirigés vers le fractionnement primaire pour distillation et traitement spécifique
pour la valorisation,

— le stripper ot a lieu la séparation ultime des gaz craqués et du catalyseur usé,

— le régénérateur dans lequel le catalyseur est régénéré, c’est-a-dire débarrassé du coke créé par
la réaction, par combustion en lit fluidisé dense. Une fois régénéré, le catalyseur est renvoyé en

pied de riser pour un nouveau cycle réactionnel.
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FIGURE 1.2 — Schéma d’une unité de craquage catalytique, d’apres Gupta & Rao (2003).
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FIGURE 1.3 — Cycle réaction-régénération dans le procédé FCC, d’apres ( ).

Le cycle réaction-régénération est représenté schématiquement sur la figure 1.3. Elle montre que
la chaleur produite lors de la combustion du coke, emmagasinée par les particules de catalyseur, per-

met d’entretenir les réactions endothermiques et de compenser les fortes pertes thermiques de 1’unité.

L’ objectif du présent manuscrit est la modélisation des principaux phénomenes se déroulant dans

la zone d’injection de charge en pied de riser.

La charge pétroliere est introduite a la base du riser sous forme de fines gouttelettes a une tem-
pérature voisine de 300°C. Au contact de I’écoulement chaud a I’intérieur du réacteur (température
voisine de 750°C), les gouttelettes se vaporisent. La charge vaporisée constituée de chaines carbonées
longues se transforme en hydrocarbures plus 1égers (chaines carbonées plus courtes) grace a 1’action
des particules de catalyseur FCC.

Du point de vue de la modélisation physique, I’écoulement & I’intérieur du réacteur est un lit

fluidisé circulant.

1.3 Les lits fluidisés

Les lits fluidisés sont couramment utilisés tant dans I’industrie énergétique (raffinage du pétrole,
chaudieres a charbon, combustion de biomasse) que dans I’industrie chimique (polymérisation) ou

pharmaceutique (production de médicaments).
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L’hydrodynamique des lits fluidisés a été analysée de maniere trés compléte entre autres par
( ). On distingue, parmi les lits fluidisés, les lits fluidisés non circulants ou les particules so-
lides restent en permanence dans le réacteur et les lits fluidisés circulants ot le solide circule en boucle

fermée comme décrit section 1.2. Ce type de lits est surtout utilisé pour la production d’énergie.

La modélisation hydrodynamique des lits fluidisés circulants a intéressé de nombreux auteurs.
Globalement, on distingue plusieurs approches de modélisation des lits fluidisés circulants classifiées

de la maniere suivante par ( ):

1. les modeéles piston ou modeles monodirectionnels. Ce type de modeles plus ou moins com-
plexes se rencontrent souvent dans la littérature, on citera pour exemple les travaux de

( ). Ces modeles tentent de représenter la distribution axiale de solide dans le

réacteur mais il leur manque le caractere polydimensionnel de 1’écoulement dans un lit fluidisé

circulant.

2. les modeéles ceeur-anneau. On citera parmi les études utilisant ce modele les travaux de
( ,b) ou, plus récemment, ( ). Ces modeles ont été introduits pour tenir
compte de 1’hétérogénéité radiale de 1I’écoulement en divisant la section du riser en une zone
diluée au centre et une zone dense pres des parois. L’inconvénient de ces modeles est qu’ils
nécessitent des données expérimentales, notamment sur le profil axial de pression, et de plus ne

donnent pas acces a toutes les grandeurs qualifiant I’écoulement.

3. les modéeles locaux. Ils découlent de 1’écriture des équations locales de conservation classiques
en mécanique des fluides et sont donc beaucoup moins empiriques. Ils présentent 1’avantage
de prendre en compte plus de physique que les deux catégories de modeles cités plus haut. On

distingue deux types de modeles locaux :

(a) les modeles Euler/Lagrange ou modeles discrets. Dans ce type d’approche, le fluide est
modélisé en terme d’équations de Navier-Stokes moyennées en volume. La résolution se
fait soit par une méthode de discrétisation soit par une méthode statistique de Monte Carlo.
Pour les particules, la modélisation est basée sur les équations des trajectoires de toutes
les particules en tenant compte des effets de collisions interparticulaires et des forces du
gaz agissant sur les particules. Parmi les auteurs utilisant cette modélisation pour les lits
fluidisés, on citera ( , ); ( ) ou bien encore

( ). Cette approche ne nécessite que tres peu d’hypotheses de modélisation
et on la qualifie d’expérience numérique. Ainsi, ce type d’approche est particulierement
intéressant pour prédire le comportement des milieux diphasiques denses et peut guider

et valider une modélisation eulérienne pour les phases dispersées. Toutefois, le temps
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de calcul est fonction du nombre de particules considéré. Ainsi, le nombre de particules
que ce modele peut prendre en compte est nettement inférieur au nombre de particules
rencontré dans la plupart des lits fluidisés industriels. Ce type de modélisation cofite donc
particulierement cher en temps de calcul, c’est pourquoi les modeles continus s’averent
&tre un choix plus judicieux pour les simulations numériques de systemes industriels tels

que les lits fluidisés circulants.

(b) les modeles Euler/Euler ou modeéles continus. Ces modeles sont appelés aussi « modeles
a deux fluides », et considerent les différentes phases comme des phases continues s’in-
terpénétrant. Il existe plusieurs méthodes pour obtenir le jeu d’équations eulériennes dé-
crivant un écoulement polyphasique. La présente étude s’appuiera sur la théorie cinétique
des milieux granulaires. L’ avantage de cette catégorie de modeles est un colit moindre au
niveau du temps de calcul : ( ) concluent a un temps de calcul 100 fois
inférieur a une simulation de type Euler/Lagrange. Des modeles adaptés permettent toute-
fois d’obtenir des résultats pertinents et en accord avec 1’expérience ( ( ),

( )). Cette modélisation est détaillée au chapitre 4.

Ce chapitre a permis de situer le travail de recherche dans son contexte industriel mais aussi de
mettre en évidence la complexité du procédé due aux nombreux mécanismes physiques mis en jeu.
La compréhension des transferts en milieu triphasique gaz-goutte-particule n’est pas triviale et le cha-
pitre 6.5 permet d’expliquer ces mécanismes et la fagon dont on peut les prendre en compte dans le

cadre d’une simulation numérique.

25



26



Chapitre 2
Transferts en écoulement gaz-particule

Comme expliqué au chapitre précédent, I’écoulement a I’intérieur d’un réacteur a lit fluidisé est
complexe : tridimensionnel, instationnaire, multiphasique, réactif, turbulent avec transfert de masse et
de chaleur.

La modélisation de ces transferts est cruciale pour la pertinence de la simulation mais non triviale
a mettre en place. Ce chapitre a pour but d’introduire les différents modeles de transferts dynamique,
massique et thermique disponibles dans la littérature, et de les comparer afin d’orienter le choix des

modeles utilisés dans la simulation.

2.1 Transferts en écoulement gaz-particule solide

Dans cette section, nous nous intéressons aux transferts dynamique et thermique dans un écou-
lement gaz-particule. Nous détaillerons successivement la modélisation de ces transferts pour une

particule isolée puis dans un écoulement gaz-particule dense.

2.1.1 Transferts dynamiques en écoulement gaz-particule

Le mouvement d’une inclusion dans un fluide est fortement influencé par la force qu’exerce le
fluide sur cette particule. La force exercée par un fluide sur une particule contient deux composantes :

1. la poussée d’ Archimede,

2. I'intégrale des contraintes a la surface du fluide.

La force exercée par un fluide sur un objet quelconque s’écrit donc :

F = /S(%Pﬂ?ﬁ)ds 2.1)
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P est la pression moyenne dans le fluide,

S est la surface extérieure de 1’inclusion,

G est le tenseur des contraintes,

7 est le vecteur normal sortant a la surface de 1’inclusion.

Lorsque la vitesse moyenne du fluide est constante dans le temps, cette force est la force de trainée

stationnaire. Elle est souvent exprimée sous la forme adimensionnelle suivante :
. 1, L
F o= ondipCal|U,=0,l (0~ 0,) 2.2)
C, est le coefficient de trainée qui est encore mal estimé dans le cas des lits fluidisés.

Coefficient de trainée pour une particule isolée

Pour exprimer le coefficient de trainée d’une inclusion isolée, sans évaporation !, Ia littérature pro-
pose plusieurs corrélations basées sur le nombre de Reynolds particulaire. Ce nombre adimensionnel

peut étre défini comme le rapport de la viscosité sur I'inertie. Il s’exprime sous la forme :

Pedp |l Ug - Up |

Re, (2.3)
Mg
Les corrélations disponibles dans Ia littérature sont celles de :
_ ( ):
24 0,687
Ci = ¢ (140,15Re)*®") pour Re, < 1000 (2.4)
Ep
= 0,438 pour Re, > 1000
- (1978)
c, = 24 (1+0 1935Reo’6305) pour Re,, < 1000 (2.5)
Rep ; P P — ’
— Rudinger ( , )t
24 L 23
C, = Riep <1 +6Rep/ ) pour Re,, < 1000 (2.6)
— White ( , )
24 6
¢ = = — 5 +0,4 pour Re, <200 (2.7
Re, 1 +Re,

1. L’évaporation peut entrainer une modification du coefficient de trainée d’une inclusion, ce point sera discuté par la

suite.
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24
Ci = o (140,11ReY*®") pour 25 < Re, < 300 (28)
Cp

24
Ci = o (1+0,12Re)%7) pour 20 < Re, < 120 29
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FIGURE 2.1 — Comparaison des corrélations pour le coefficient de trainée d’une particule isolée en

fonction du nombre de Reynolds particulaire.

Comme le montre la figure 2.1, les corrélations proposées pour une particule isolée sont nom-
breuses, mais finalement peu différentes entre elles. On prendra donc comme référence la corrélation

la plus ancienne et encore la plus utilisée : celle de ( ).

Coefficient de trainée dans un écoulement gaz-particule

Si la littérature permet d’utiliser des corrélations bien définies pour une particule isolée, il n’en
n’est pas de méme pour un réseau de particules et en particulier pour les lits fluidisés. ( )
a analysé précisément les données bibliographiques disponibles sur ce sujet.

Le coefficient de trainée dépend de deux parameétres principaux : le nombre de Reynolds et la
fraction volumique de particules. De nombreuses études, la plupart du temps expérimentales, se sont
intéressées a la détermination de ce coefficient. Cependant, des différences significatives sont consta-

tées, surtout lorsque la fraction volumique de particules devient élevée.
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La tendance est d’utiliser une corrélation de la littérature en fonction de 1’écoulement étudié.
Ainsi, parmi les corrélations les plus utilisées, on trouve celle de ( ) pour des écoule-
ments relativement dilués et/ou des nombres de Reynolds élevés. Pour des écoulements plus denses,
c’est généralement la corrélation d’ ( ) qui est utilisée.

Dans les études de lits fluidisés, I’écoulement peut étre dense ou dilué selon les régions, il est
courant d’utiliser I’'une ou I’autre de ces corrélations suivant le taux de présence en solide . C’est le
cas de ( ) qui utilise la corrélation de lorsque o, < 0,2 et celle de
sinon. Cependant, ce choix entraine d’importantes discontinuités du coefficient de trainée lorsque 1’on
passe d’une corrélation a I’autre, ce qui peut conduire a des incohérences dans les simulations.

On note que pour les lits fluidisés, les coefficients de trainée sont généralement exprimés en fonc-

tion du nombre de Reynolds superficiel :

Res = (1—a,)Re, (2.10)
o =05
p

10 'i ; .
! o—o Coefficient utilise
% — Ergun
\ ~— Wen & Yu

voT 1
0 \ | L
0 200 400 600

Nombre de Reynolds

FIGURE 2.2 — Coefficient de trainée utilisé en fonction du nombre de Reynolds particulaire.

Pour éviter ce type de difficultés, nous suivrons la proposition de ( ) et de
( ) en utilisant I’expression suivante du coefficient de trainée dans nos simulations :
Ci = Ciwensw sia, <0,3 (2.11)
= Mln (Cd,Ergum Cd,Wen & Yu) Sinon

2. taux de présence en solide = fraction volumique de particules.
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FIGURE 2.3 — Coefficient de trainée utilisé en fonction de la fraction volumique de particules.

avec
C T S (1952)  (2.12)
d,Ergun - ReS 3 .
24
Civosrs = w140, 15Reg’687] a;"7 pour Res < 1000 (1966)
’ Res
= 0,440, "7 sinon (2.13)
Cette corrélation, validée par comparaison a I’expérience par ( ), a par la suite été
par les simulations DNS de ( )etde ( ).

Les figures 2.2 et 2.3 montrent la valeur du coefficient de trainée en fonction, respectivement, du
nombre de Reynolds et du taux de présence en particules. La corrélation utilisée permet d’ajuster le
coefficient de trainée au taux de présence en particules et au nombre de Reynolds particulaire sans

créer de discontinuité.

2.1.2 Transferts thermiques en écoulement gaz-particule en régime dense
Echanges thermiques pour une inclusion isolée

L’intégration du bilan de flux thermique autour d’une particule isolée dans un fluide au repos

permet d’écrire le flux thermique diffusif recu par cette particule :
0, = AmdpNu,(Tgeo—Tp) (2.14)
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Les échanges thermiques sont généralement étudiés par la prise en compte du nombre adimen-

sionnel de Nusselt qui compare les transferts de chaleur convectif et conductif :

d -
Nu, 7/VT.fidS (2.15)
00 Tp) N

S(T,

Dans les situations de diffusion pure (cas ou la particule est immergée dans un gaz au repos),
le nombre de Nusselt vaut 2. Pour prendre en compte les transferts dus a la convection, des auteurs
ont proposé des corrélations utilisant les nombres de Prandtl et de Reynolds. Le nombre de Prandtl
compare les transferts de quantité de mouvement associés aux forces visqueuses aux transferts de

chaleur par conduction ; il s’exprime sous la forme :

pr — HePsCrg (2.16)
}\'8

La corrélation pour le nombre de Nusselt la plus ancienne et toujours la plus utilisée est celle
de ( ):

Nu = 2+0,55Rey/*Pr'/? (2.17)
valable pour :
1 < Re, < 10000

0,6 < Pr < 400
Une autre corrélation disponible est celle de ( ):
13, 041 1/3
Nu = [1+(RepPr) ] Re®41prl/3 4 1 (2.18)
valable pour :

1

IA

Re,

IA

400
025 < Pr < 1000

Dans ces deux corrélations, le nombre de Nusselt tend bien vers 2 lorsque le nombre de Reynolds
particulaire est nul, c’est-a-dire lorsque I’inclusion se trouve en régime de diffusion pure. La figure 2.4
compare les valeurs du nombre de Nusselt obtenues avec ces deux corrélations. La tendance générale
est la méme pour les deux expressions, et les écarts entre les valeurs obtenues sont négligeables com-

parés aux ordres de grandeurs des nombres de Nusselt.
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FIGURE 2.4 — Comparaison des corrélations de Ranz & Marshall (1952) et Clift et al. (1978) pour un

nombre de Prandtl égal a 3.

Echanges thermiques dans un écoulement gaz-particule

Des travaux se sont intéressés a 1’étude du transfert thermique entre les inclusions et le gaz envi-
ronnant dans le cas de systeémes diphasiques a phases dispersées gaz-particule.

Pour un lit fixe, Riquarts (1980) reporte I’expression de Gnielinski :

ol o, est la fraction volumique de particules et Nugey la corrélation de Ranz & Marshall (1952) pour

une particule isolée.

Wakao er al. (1979) obtient la corrélation suivante pour les lits fixes :
Nu = 2+1,1Re)Pr'/? (2.20)

valable pour :

15 < Reg < 8500
Pr = 0,7
Ranz & Marshall (1952) proposent la corrélation suivante pour un gaz s’écoulant avec une vitesse
superficielle Us = o, U, a travers un lit fixe de grosses particules :
1/2

Nu = 2+1,8Re/ Pr'/3 (2.21)
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( ) ont mesuré expérimentalement le transfert thermique et de masse entre
une sphere et un réseau de spheres identiques maintenues fixes les unes par rapport aux autres. Ils

concluent a une corrélation de la forme :
Nu = A+BReipr'/3 (2.22)

avec |

240,65Re; >

n = (2.23)
3(1+4,65Re; )
2
A = —5 (2.24)
1 —oay,
2
B = —— 2.25
31 —o) (2:23)
( ) propose un nombre de Nusselt pour quantifier le flux de chaleur recu par

une petite particule introduite dans un lit fluidisé de grosses particules de sable. Lorsque la vitesse de
fluidisation est inférieure a la vitesse minimale de fluidisation, c¢’est-a-dire pour un lit fixe, il obtient
la corrélation suivante :
062 ((ds\*?
Nu = 2+0,9Re; <d> (2.26)
P
Lorsque le lit est fluidisé, la valeur du nombre de Nusselt est constante et calculée avec la cor-
rélation indiquée précédemment, le nombre de Reynolds étant calculé avec la vitesse minimum de
fluidisation.
On remarque évidemment que cette corrélation ne prend pas en compte le taux de présence de
particules. Asymptotiquement, lorsque le diametre de la particule étudiée tend vers le diametre des

particules du lit fluidisé, on obtient la corrélation suivante :
Nu = 2+0,9Re)® (2.27)

La comparaison des différentes corrélations montre qu’a nombre de Reynolds donné ou a fraction
volumique de particule donnée, les corrélations différent fortement (voir Fig. 2.5 et 2.6), et ne pré-
disent pas la méme tendance. En effet, selon les corrélations de en lit fixe et

, le nombre de Nusselt diminue avec I’augmentation du taux de présence de solide ; de leur c6té,
et Gnielinski prédisent rigoureusement le contraire. Cependant tous les auteurs s’ac-
cordent sur le fait que le nombre de Nusselt augmente avec 1’augmentation du nombre de Reynolds,

mais ceci dans des proportions trés variables suivant les auteurs (cf. Fig. 2.5).

Dans son étude du nombre de Nusselt dans un réseau de particules « cubique faces centrées »,

( ) conclut a une augmentation significative du nombre de Nusselt par rapport a une sphere
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FIGURE 2.5 — Evolution du nombre de Nusselt en fonction du nombre de Reynolds particulaire dans
un systeme a phases dispersées gaz-particule, avec un taux de présence de particules égal a 0,1, selon

différents auteurs.

isolée. Ce qui est en accord avec toutes les corrélations présentées. Il conclut aussi que le nombre de
Nusselt augmente lorsque le taux de présence du solide augmente. Ceci permet de douter des corré-
lations de en lit fixe et de . Par contre, I’augmentation du nombre de
Reynolds particulaire et/ou du nombre de Prandtl entraine une diminution du rapport du nombre de
Nusselt sur le nombre de Nusselt d’une particule isolée, ce qui accrédite les corrélations de Gunn,

Gnielinski et Rowe & Claxton.

Utilisation dans la simulation des lits fluidisés

Au vu des différences observées entre les diverses corrélations proposées, il semble intéressant
d’étudier quelles sont celles utilisées pour la simulation des lits fluidisés et quels résultats elles per-

mettent d’obtenir.

( ) utilisent la corrélation de pour une particule isolée dans ses
simulations de réacteur FCC. C’est aussi le cas de ( ).
( ) utilisent ce méme modele pour développer une modélisation analytique du

transfert de chaleur recu par une particule dans un lit fluidisé.

Dans leur étude lagrangienne de transport de particules dans un canal, ( ) s’inter-
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FIGURE 2.6 — Evolution du nombre de Nusselt en fonction de la fraction volumique de particules dans
un systéeme a phases dispersées gaz-particule, avec un nombre de Reynolds de 300, selon différents

auteurs.

rogent sur la corrélation prédisant le Nusselt le plus adapté. Ils concluent 2 un compromis suivant le
Reynolds et la fraction volumique de particules en présence. Cependant ces corrélations restent trés
empiriques.

( ) utilisent la corrélation de ( ) pour une particule isolée

dans leur simulation de réacteur FCC.

Beaucoup de corrélations sont disponibles, cependant les différences existant entre elles sont im-
portantes et la validation de I’une d’entre elles par I’expérience fait défaut. A I’instar d’autres auteurs,
nous choisirons donc d’utiliser la corrélations de ( ) pour la simulation d’un

réacteur FCC.

2.2 Transferts dans un écoulement gaz-goutte

2.2.1 Transferts pour une goutte isolée
Position du probleme

Le flux de masse a une influence certaine sur le flux de chaleur recu par une goutte qui s’évapore.

Une approche analytique sur une goutte au repos permettra de comprendre le mécanisme.
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Calcul analytique des flux de masse et de chaleur

FIGURE 2.7 — Schéma d’une goutte isolée.

En suivant I’approche initiale de Spalding, on étudie ici I’évaporation d’une goutte isolée a pres-
sion et température constante. On fait ’hypothese d’un état quasi-stationnaire. Les équations de
conservation de la masse, des especes et de I’énergie, discutées par ( ) ou ( ),

s’écrivent :

PPy = ripgvs (2.28)
dYy d dYy
2 — 2,2 - 2.2
d pvdr dr (r Dp dr> (2.29)
dT d dT
2 _ = —_— 2 —_
r pvC, . 7 <r xdr) (2.30)

Calcul du flux de masse L’intégration de 1’équation 2.29 en utilisant 2.28 donne :

Y
r2pgvY = rzﬂ)p—fz +A (2.31)
r

Considérons une goutte de rayon ry. Lorsque la goutte s’évapore, le fluide s’évapore par convec-
tion et par diffusion. Donc, juste au-dessous de la surface de la goutte, il y a uniquement des hydro-
carbures, et le flux total de vapeur a la surface est égal a la somme des flux de masse de vapeur dus a

la convection et a la diffusion (on néglige la vitesse de déplacement de I’interface) :

dy

Psvs = psYsVS - Pst <d) (232)
r N
En r = ry, I’équation 2.31 s’écrit :
dy

rgpssts = V%@sps <d> +A (2.33)

r S
A = rpw (2.34)



En remplagant la constante d’intégration par sa valeur dans I’équation 2.31, on obtient :

dy

2 2
(Y —1) = P2Dp—

(2.35)

On fait I’hypothese que le produit pD est constant. On le prendra égal a sa valeur a la surface de
la goutte p;D.

Sous cette hypothese, on peut intégrer I’équation 2.35 entre la surface de la goutte et I’infini, ce

qui donne :
2
rsvs Y -1
-2 =1 2.36
Dyr n (Ym —1 ) ( )
L’équation 2.36 appliquée en r = r; donne la valeur de la vitesse de la vapeur d’hydrocarbures a
la surface :
Dy Yo—1
= —1 2.37
Vs - n< Y1 ) (2.37)

On peut alors calculer le flux de masse de vapeur d’hydrocarbures a la surface de la goutte (qui

est aussi le flux de masse a travers la surface de toute sphere ayant pour centre le centre de la goutte) :
o= 4mripsvs (2.38)

Yo — 1
= 47rp,D; 1 2.3
P n(Ys_1> (2.39)

En introduisant le nombre de Sherwood qui quantifie les effets de la convection sur les transferts

de masse, on peut écrire :

Yo —1
m = 27rgpsDSh In (2.40)
Yi—1

Comme le nombre de Nusselt, le nombre de Sherwood est égal a 2 pour une goutte dans un fluide

au repos.

Remarque : La fraction massique de vapeur a la surface de la goutte ¥; est calculée en utilisant la loi
de mélange idéal (en indicant g les grandeurs relatives au gaz environnant) :

p s anpeur

Yy
pSanpeur + (pg,s - Pv)Wg

(2.41)

Grice a I’équilibre thermodynamique de saturation a la surface de la goutte, on utilise la relation
de Clausius-Clapeyron qui permet d’évaluer la pression de vapeur saturante pour de faibles variations

de températures pour obtenir :

Lv Vapeur 1 1
_ W 2 2.42
Ps pref < R ( 7-;61_ Tg ( )

ou L, est la chaleur latente de vaporisation et R la constante des gaz parfaits.
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Calcul du flux de chaleur L’intégration de I’équation 2.30 entre la surface et r donne :

dT dT
rgpsvscp(T_Tc) = 7&’25 —>\J"52 <dr> (2.43)
dT dT
ripssCpT — MZE = r2psvsCpTy — Ar? (W> (2.44)

On notera Q, le flux de chaleur a la surface de la goutte, on a alors :

dT

42 psvsCpT — 47t7»r2$ = Anripw,CpT, — O, (2.45)
dT

mC,T — 4nxr25 = mCyT,—Q, (2.46)

L’intégration de cette équation entre 1’infini et la surface donne :

C, 1hCp T — mCpTy+ Q;
=1 P P? 2.47
4Thrs n( 0, > (247
mC mCp T —mC, T+ Q,
— 2.48
exp <4nxrs> 0, (2.48)
On pose
mC,
S 4mArg ( )
on a alors :
4TTAr®
exp @y — ”Qrs S (T —T,) + 1 (2.50)
(0P
= ——  Amhr (T — T, 2.51
Qr CXpO)s—l T rs( s) ( )

Par analogie avec 1’équation 2.14 et en identifiant le nombre 2 au nombre de Nusselt pour une

inclusion au repos, on peut alors définir un nombre de Nusselt pour une goutte au repos :

(OB
Nu,, = —N 2.52
Hevap exp 0 — 1 4 (2:52)

ou Nu est le nombre de Nusselt pour une particule isolée.

Ce phénomene est couramment appelé écoulement de Stefan. I1 est présenté schématiquement sur
la figure 2.8. Lorsqu’une inclusion solide froide est immergée dans un fluide chaud au repos, elle re-
coit un flux de chaleur et se réchauffe. Dans le cas ou cette inclusion est une goutte, le flux de chaleur
recu provoque 1’évaporation de cette goutte et donc un flux de masse sortant. Le flux de masse émis
par la goutte ralentit I’arrivée de la chaleur et le flux de chaleur recu se trouve donc diminué. Ce qui
se traduit par une diminution du nombre de Nusselt en fonction du flux de masse décrit par I’équa-

tion 2.52 : plus le flux de masse est important, plus le flux de chaleur recu par la goutte est petit.
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FIGURE 2.8 — Représentation schématique du flux de chaleur recu par une particule solide et par une

goutte en évaporation.

Le mécanisme est facile a décrire et a mettre en équation lorsque la goutte est au repos. Pour
prendre en compte les transferts dus a la convection, des auteurs ont proposé, comme pour le transfert
de chaleur pour une particule en mouvement, des corrélations faisant intervenir le nombre de Prandtl
et le nombre de Reynolds.

Les nombres de Schmidt et de Sherwood, qui sont les homologues pour les transferts massiques
des nombres de Prandtl et de Nusselt, seront aussi introduits. Le nombre de Schmidt compare les trans-
ferts de quantité de mouvement associés aux forces visqueuses aux transferts de masse. Le nombre de
Sherwood quantifie les effets de la convection sur le transfert de masse.

L’introduction de ces nombres adimensionnels permet d’écrire les flux de masse et de chaleur a la

surface de la goutte sous la forme :

Yo —1
m = 7ndipaD,Shin ( P > (2.53)

0, = TdihNu,,, (T —T,) (2.54)

Evaporation d’une goutte en mouvement

Pour prendre en compte les effets de la convection, des corrélations sont disponibles dans la lit-
térature. Ainsi, Abramzon & Sirignano (1989) propose de définir les nombres de Sherwood et de

Nusselt de la fagon suivante :

Sh* = 2+ (Sh—2)/Fy (2.55)
Nu* = 2+ (Nu—2)/Fr (2.56)

Les nombres By, et By sont appelés respectivement Spalding de masse et de température, ils sont

calculés par :

Y, - Y.

By = 2.57
M =7 (2.57)
Cpr(Too—Ty)
B b 2.58
r Lv + Qr,A&s / Mags ( )
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ou L, est la chaleur latente de vaporisation de la goutte, 71,45 €t Qs SONt respectivement les flux de

masse et de chaleur de la goutte.

Les nombres de Spalding de masse et de chaleur permettent de définir les fonction Fy, et Fp

dépendantes des spalding de masse By, et de chaleur By que 1’on notera Bk pour simplifier 1’écriture :

Fx = F(Bg) (2.59)
In(1+B
avec: F(Bg) = (1+B,<)0~7fiil2 (2.60)
Bk
On introduit le nombre de Lewis, défini comme le rapport de la diffusion thermique sur la diffusion
moléculaire :
A
Le = —5% (2.61)
PsDCp g
On peut ainsi exprimer le Spalding de température en fonction du Spalding de masse :
1 Cpr Sh*
Br = (14+By)®—1 on:o0=——"2% 2.62

r o= (I+Bu) NPT e, NI (2.62)

Démarche pour le calcul des flux de masse et de chaleur On remarque que, si le flux de masse
nigs peut-€tre calculé directement et de manicre explicite, le flux de chaleur Q, .45 doit €tre calculé

par approximation. La démarche a adopter est la suivante :

1. calculer le Spalding de masse, le facteur Fj;, le nombre de Sherwood modifié et le taux d’éva-

poration ritygs

2. calculer le facteur F7 en utilisant la valeur précédente du Spalding de température B} de 1’ité-
ration précédente

3. calculer le nombre de Nusselt modifié, le parametre ® et la valeur corrigée du Spalding de
température. On retourne au pas précédent si |By — Bj| > €, précision désirée pour Br

4. calculer la chaleur qui pénetre dans le liquide :

Cpg(Te — T)

—L 2.63
By v (2.63)

Qr,A&s = Tilags
Pour avoir le flux de diffusion de chaleur a la surface de la goutte O, x5, On enleve la chaleur

latente de vaporisation a la valeur précédemment trouvée :

Cpo(T —Ty)

Qr,A&s = mA&ST (2-64)
T

Dans le cas limite ol le nombre de Reynolds est nul, on a :
Sh* = 2 (2.65)
Nu* = 2 (2.66)



donc :

1C
0o = —Pf (2.67)
Le Gy
1C
et: By = exp [LeCp’Fln(l—i—BM)]—l (2.68)
P-8
}’th.F
= Sl 2.69
exp <4nrs7tg) ( )

Le flux de diffusion a la surface de la goutte s’écrit alors a partir de I’équation 2.64 et, sous
I’hypothese que Cp,, = Cp, F, on retrouve bien le flux de chaleur trouvé analytiquement pour une
goutte au repos.

On ne se lancera pas ici dans une étude exhaustive des modeles de transfert de chaleur pour une

goutte en évaporation. Pour une telle analyse, on renvoie le lecteur aux travaux de ( ).

Nous introduirons cependant un dernier modele qui découle de la résolution analytique d’une
goutte au repos. En identifiant le nombre 2 au nombre de Sherwood lors de la définition du parametre

0y, c’est-a-dire en définissant :

/ mC,
o = —P 2.70
5 2mAr,Sh (2.70)
on retrouve 1’expression du Nusselt proposé par ( ) dans le cas de la théorie du « film » :
In(1+B
Nu,, = In(1+Bu) 2.71)
Bu

Il s’agit donc maintenant de comparer les différents modeles :

1. le modele de ( ),
2. le modele simple trouvé analytiquement pour une goutte au repos qu’on appellera « modele de
Stefan »,
3. le modele de ( ),
4. le modele de Stefan proposé par ( ).
Dans un premier temps la comparaison du flux de masse proposé par et de celui
corrigé proposé par semble importante.

Les figures 2.9 et 2.10 présentent le flux de masse a la surface de la goutte, respectivement en
fonction de la température de surface et du nombre de Reynolds particulaire. Globalement, on peut
conclure que les valeurs prédites different peu. On notera simplement que le modele de

prédit un transfert de masse 1égerement inférieur a celui prédit par le modele de
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FIGURE 2.9 — Flux de masse pour une goutte isolée prédit par les modeles de Ranz & Marshall (1952)

et Abramzon & Sirignano (1989) en fonction de la température de surface de la goutte.
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FIGURE 2.10 — Flux de masse pour une goutte isolée prédit par les modeles de Ranz & Marshall
(1952) et Abramzon & Sirignano (1989) en fonction du nombre de Reynolds.

La comparaison des nombres de Nusselt prédits par les quatre modeles en fonction de la tem-
pérature de la goutte (figure 2.11) montre que le flux de chaleur recu par la goutte peut étre signifi-
cativement réduit par le flux de masse. D’autre part, lorsque le nombre de Reynolds augmente, les
différences entre les modeles deviennent plus significatives, comme le montre la figure 2.12. Ainsi,

le modele de Stefan differe trés fortement des autres modeles en prédisant un flux de chaleur treés
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FIGURE 2.11 — Nombre de Nusselt pour une goutte isolée prédit par les modeles étudiés en fonction

de la température de la goutte.
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FIGURE 2.12 — Nombre de Nusselt pour une goutte isolée prédit par les modeéles étudiés en fonction

du nombre de Reynolds particulaire.
inférieur pour des nombres de Reynolds élevés.

Il est possible de pousser plus avant la comparaison en étudiant, griace a la résolution des équations

temporelles 0D, I’évolution de la taille et de la température d’une goutte isolée.
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On étudie donc I’évaporation d’une goutte de charge dans de la vapeur d’eau chaude. Les carac-
téristiques de cette atmosphere sont constantes a 1’infini : la fraction massique de charge vaporisée
est nulle et la température est de 650 K. On attribuera a la goutte un nombre de Reynolds modéré,
constant dans le temps et égal a 100.

On résout donc le systeme différentiel temporel suivant :

d(d? ;
M - _ b (2.72)
dt P,
dT; 6Nu 6
Coi—t = N (Toeo—T)) — —=Lyii 2.73
PiCri 7 ¢ (Tgo —T1) g 1t (2.73)

Les nombres de Sherwood et de Nusselt sont exprimés suivant les modélisations des différents

auteurs. Le systeme est résolu par une méthode de Runge-Kutta explicite d’ordre 4.

L’évolution du diametre de la goutte ainsi que de sa température est présentée a la figure 2.13. 11
parait alors évident que le choix du modele influence fortement 1’évolution de ces grandeurs. Ainsi, le
temps d’évaporation prédit par le modele de Stefan est, dans le cas étudié, deux fois supérieur a celui
estimé par le modele de Ranz. De méme, la température d’équilibre de la goutte (température finale)
a une valeur différente suivant les modeles.

Méme si certains auteurs ont analysé ces modeles ( ( )), il semble difficile d’en

valider un pour tous les cas.

La loi du d?

La loi du d? est couramment utilisée pour calculer un temps d’évaporation simplifié. On suppose
que la goutte est a température constante durant toute la phase d’évaporation, ce qui revient a dire que
le flux de chaleur qu’elle recoit compense exactement le flux d’énergie nécessaire pour évaporer le

flux de masse. Soit :

6Nu )
7 A (T —Ti) = n—d?Lvm (2.74)
En supposant que les caractéristiques a I’infini sont connues et constantes, il vient :
4
& = Pk avec:k=-PEShDIn(1+ By) 2.75)

i
Le diametre au carré de la goutte évolue linéairement en fonction du temps, d’olt le nom de loi du
d2
Transferts dynamiques pour une goutte en évaporation

Il est entendu que si le transfert de masse modifie le flux de chaleur recu par la goutte, il doit

en étre de méme pour le coefficient de trainée d’une goutte en évaporation. Cependant, comme le
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FIGURE 2.13 — Evolution temporelle du diametre et de la température d’une goutte isolée, comparai-

son de différents modeles.

remarque Abramzon & Sirignano (1989), plusieurs études ont mené sur ce point a des conclusions
contradictoires.

Chen & Pereira (1995) ont simulé, grice a une approche Euler-Lagrange, un spray de gouttes
dans une turbulence anisotrope. Dans leurs simulations, ils utilisent un coefficient de trainée identique
a celui que nous utilisons pour les particules. C’est aussi le cas de Réveillon er al. (2004).

Mashayek (1998) utilise une corrélation empirique qui divise le coefficient de trainée par (14 Byy).
Cette corrélation est aussi utilisée par Chang er a/. (1998) dans leurs simulations eulériennes.

Cependant, Facth (1983) souligne que les corrélations utilisées pour les particules sont pertinentes

pour les gouttes en évaporation.
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Influence de la vitesse relative des gouttes sur 1’évaporation

L’étude de ( ) montre que la prise en compte de la vitesse relative entre le gaz et les
gouttes qui s’évaporent peut avoir une forte influence sur le comportement d’un jet de goutte dans
un lit fluidisé. C’est pourquoi une étude monodimensionnelle de I’influence de la vitesse relative sur
I’évaporation d’une goutte isolée nous a semblé intéressante.

Pour ce faire, nous avons considéré une goutte isolée en mouvement dans un environnement chaud
(650 K) composé uniquement de vapeur d’eau.

Les équations lagrangiennes régissant le comportement de la goutte s’écrivent alors :

d(d? i
Q — _6ﬂ (2.76)
dt P,
dul Ug —uj
—_ = = 2.77
dt T ( )
dT; 6Nu 6
Coi— = —FA(Tpoo—T))— —=Lypi 2.78
PiCpi & ¢ (T, 1) d? m (2.78)

On suppose que la goutte n’est pas soumise a la gravité et que sa vitesse est unidirectionnelle
(c’est pourquoi sa vitesse u; est scalaire).

Le temps de relaxation de la goutte, noté t;, est défini par :

1 3 Pg Ca

— = ZFgay 2.79

e v U 279)
Le coefficient de trainée C,; est calculé avec la relation de ( ) sans modifi-

cation liée au transfert de masse. Le nombre de Sherwood Sh est calculé grace a la corrélation de
( ) et le nombre de Nusselt grace au modele de ( ).

Le systeme est résolu par une méthode de Runge-Kutta explicite d’ordre 4.

On attribuera a la goutte une vitesse de 80 m.s~'. Le gaz environnant aura successivement des
vitesses de 0, 40 et 80 m.s~! correspondant 4 une vitesse relative gaz-goutte maximum, moyenne et
minimale.

Les résultats sont présentés figure 2.14. Ils montrent nettement I’influence d’une vitesse de glis-
sement initiale entre le gaz et la goutte. En effet, lorsque la vitesse du gaz est nulle, c’est-a-dire que la
goutte est injectée dans un environnement au repos, le temps d’évaporation est plus court que lorsque

la goutte et le gaz ont la méme vitesse initiale.

2.2.2 Modeles utilisés pour les simulations de réacteur FCC

Concernant I’évaporation des gouttes de charge dans les réacteurs FCC, les modélisations utilisées
dans la littérature sont souvent assez simples. Ainsi, ( ) utilise un modele d’évapora-

tion trés simplifié ot il introduit simplement un temps caractéristique d’évaporation.
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( ) utilise une corrélation empirique pour évaluer le taux d’évaporation des gouttes de charge.
( ) utilise le modele d’évaporation d’une goutte isolée sans y introduire le nombre de Sher-
wood et donc sans tenir compte du mouvement de la goutte dans 1I’écoulement. C’est aussi le cas de
( ) dont la modélisation ne permet pas de prendre en compte des nombres de Sherwood
ou de Nusselt dépendants du nombre de Reynolds.
De plus, peu d’auteurs prennent en compte 1’effet de I’évaporation sur le transfert de masse et sur

le coefficient de trainée des gouttes, nous ferons de méme dans nos simulations.

2.3 Transferts dans un écoulement gaz-goutte-particule

Les transferts dans un écoulement gaz-particule et gaz-goutte ont été analysés plus haut. Il reste
maintenant a décrire les transferts existant entre gouttes et particules dans un écoulement ou les deux

types d’inclusion sont en présence.

2.3.1 Analyse locale de I’interaction particule-goutte

La modélisation globale des interactions goutte-particule dans un écoulement complexe tel qu’un
réacteur FCC passe par I’analyse locale de I’interaction entre une goutte et une particule. Assez peu

d’auteurs se sont penchés sur I’analyse des mécanismes se produisant dans un tel cas.

Selon ( ), lorsqu’une particule de catalyseur approche une goutte de charge, elle
entre sans doute en contact avec cette derniere pour seulement un court instant durant lequel il se
produit un transfert de chaleur rapide, et apres lequel la particule est éjectée par la vapeur créée a la
surface de la goutte. Certains auteurs nommeront ce phénomene I’effet Leindenfrost représenté sur
la figure 2.15 dont on reparlera plus loin. 11 est difficile de juger dans quelle mesure la surface de la
goutte sera déformée par I’interaction. Des interactions plus collantes sont possibles avec des parti-
cules de FCC qui sont entrainées dans une région calme et fortement chargée en gouttes, mais ceci ne

contribue pas beaucoup a la totalité du transfert de chaleur.

Estimer le transfert de chaleur lors des collisions particule/goutte reste compliqué. Le taux de
transfert de chaleur vers une goutte peut s’exprimer comme étant le produit du nombre de collisions
par la durée du contact par le taux de transfert de chaleur durant le contact. Ce sont le deuxiéme et le
dernier facteurs qui sont difficiles a évaluer. Méme si les phénomenes prédominants sont correctement
définis, ce genre de collisions sera un challenge & modéliser et a corréler.

Dans son papier, Buchanan essaie d’isoler le transfert de chaleur entre deux cas limites.

Le premier cas considéré est celui ou le transfert de chaleur durant les collisions est infiniment
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FIGURE 2.15 — Schéma d’une goutte évaporante en contact avec une particule solide selon

(1994).

rapide. Dans ce cas, chaque particule transfere le maximum de chaleur aux gouttes. Dans ce cas,

I’équation régissant les transferts de chaleur et de masse pour la goutte s’écrivent :

a7 3vpp(1 = 0g)Cpp

— = (T, — T, 2.80
dr 2Crgd, & T (250
dd; - _ —ViPp(1 —0)Cp p (T — Ti) 2.81)
dt 2p,L, '

Les temps de chauffage et d’évaporation totale de la goutte estimés avec un tel modele sont tres
courts.

Le deuxieme cas considéré est celui ou les collisions sont supposées élastiques, comme si les
gouttes étaient des particules solides. Ce deuxieme cas semble « plus réaliste » a 1’auteur. Pour ce
cas, on espere que le transfert de chaleur dominant soit la conduction a travers le film gazeux autour
de la goutte. C’est le méme type de mécanisme qui opere pour le transfert de chaleur d’un gaz pur
a une goutte, donc il doit étre possible de modifier les corrélations déja utilisées et de les adapter a
un écoulement dilué de particules. La modification la plus simple pour le transfert de chaleur est de
prendre en compte la décroissance de 1’épaisseur effective de la couche limite thermique autour de la
goutte due aux particules, et ceci en remplacant la densité du gaz par celle du mélange gaz/solide dans
I’expression du nombre de Reynolds. On obtient alors un nombre de Reynolds particulaire modifié
qui s’écrit :
pp(l — OCP)Vrdl

Mg

Rey, = (2.82)

( ) développe un modele d’interaction particule-goutte qu’il utilise ensuite dans

ses simulations de réacteur FCC. Selon lui, le transfert de chaleur entre une goutte d’hydrocarbures
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suspendue dans un mélange gaz-particule doit €tre modélisé pour comprendre 1’influence de para-
metres clés tels que le diametre de la goutte, le diametre des particules, la chaleur spécifique du solide
sur le taux d’évaporation. Il est attendu que les collisions des particules solides avec les gouttes aient
une influence considérable sur le transfert de chaleur. Lorsqu’une particule de température 75 entre
en collision avec une goutte de température 7', la particule transfere de 1’énergie a la phase liquide.
Si le transfert de chaleur est infiniment rapide, la particule atteindra la température du liquide (si le
diametre de la particule est inférieur a celui de la goutte). Si on considere un réacteur FCC, dans lequel
les particules sont plus chaudes que la température d’ébullition des gouttes, les vapeurs générées par le
transfert de chaleur avec les particules vont repousser les particules loin des gouttes et donc couper le
transfert de chaleur. Si la particule est repoussée immédiatement, ¢’est-a-dire que le temps de contact
tend vers zéro, le transfert de chaleur sera nul et la particule restera a la température 7;. Si la particule
n’est pas repoussée, elle atteindra la température du liquide. A n’importe quel instant intermédiaire,
la particule sera repoussée et aura une température intermédiaire, comprise entre 7y et 7. En fait, la
physique du contact entre une particule et une goutte en évaporation est plutdt complexe. L’ informa-
tion provenant d’expériences concernant les collisions entre particules et gouttes n’est pas adéquate
pour développer des modeles phénoménologiques pour représenter le rejet des particules a cause de
I’évaporation des gouttes. En I’absence d’une telle information, ( ) ont développé
un modele phénoménologique en supposant que, lorsqu’une quantité suffisante de vapeur est générée,
la particule sera repoussée. Avant d’étre repoussée, la particule transfére une quantité d’énergie a la
goutte (cette énergie sera utilisée pour 1’évaporation), et atteint une température Ty, qui est inférieure

a la température initiale du solide 7,. Ceci se traduit par I’égalité suivante :

gdgppcp,p(Tp -Tw) = ¢gd;PgLv (2.83)

Le membre de gauche représente la chaleur perdue par la particule au profit de la goutte avant
qu’elle ne soit repoussée par la vapeur produite. Pendant ce contact, on suppose que la particule aura
atteint la température Tj,. La particule sera repoussée lorsque le volume de vapeur généré sera ¢ fois
le volume de la particule. En premi¢re approximation, on peut considérer que 1’énergie perdue par la
particule est égale a 1’énergie nécessaire pour créer un tel volume de vapeur (membre de droite de
I’équation 2.83). La température finale de la particule peut alors s’exprimer en fonction du parameétre

0. Ce parametre ¢ est supérieur a 0 (absence de contact entre la particule et la goutte) et inférieur a

d . . .

51 (dl> (lorsque la goutte se vaporise totalement pour repousser la particule). En 1’absence d’infor-
= \dp

mations provenant de 1’expérience, le parametre ¢ est ajusté grace aux résultats obtenus par

( ). Le modele présenté par ( ) reste cependant tributaire d’un paramétrage cor-

rect fondé sur des résultats expérimentaux.

Selon ( ), le rle principal de la chambre de mélange d’un réacteur FCC est d’as-
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surer la vaporisation rapide de la charge, c’est pourquoi, une bonne compréhension du phénomene de
vaporisation dans un réacteur FCC est essentiel a leur optimisation. Il étudie deux types d’évaporation
des gouttes. D’abord, ce qu’il appelle la « vaporisation homogene » qui se produit lorsque le spray de
gouttes se rapproche de 1I’écoulement de particules de catalyseur et n’entre pas encore en contact avec
elles. Le transfert de chaleur se fait alors par conduction et/ou par radiation, I’évaporation étant uni-
quement pilotée par la chaleur regue par la goutte. Dans ce cas, montrent que le transfert
de chaleur par radiation est négligeable pour des gouttes relativement grosses (d’environ 200 um) alors
qu’il prend de I’'importance pour des gouttes plus petites (50 um). Leur analyse montre aussi que la
vaporisation homogene est insuffisante pour évaporer la totalité du spray de charge avant qu’il entre
en contact avec les particules. C’est pourquoi il introduit le modele de « vaporisation hétérogene » qui
se produit lorsque les gouttes sont proches des particules de catalyseur. Dans ce cas, la chaleur recue
par les gouttes provient soit de la conduction et de la radiation des particules, soit de la convection
du gaz environnant. Pour analyser les transferts entre gouttes et particules, il distingue trois cas : un
jet dilué (la fraction volumique de particules est inférieure a 5%), un jet dense (la fraction volumique
de particules est supérieure a 30%) et un jet intermédiaire qui se situe naturellement entre les deux
précédents. Pour chacun de ces cas, il étudie I’existence de I’effet Leidenfrost ainsi que la rapidité de
I’évaporation. Les travaux de montrent que I’effet Leindenfrost est observable dans le
cas ol la vitesse relative entre les gouttes et les particules est faible (inférieure 2 0,5m.s~"), ce qui
n’est le plus souvent pas le cas dans un réacteur FCC. Ils en concluent que le contact direct entre

gouttes et particules est inévitable.

( ), apres avoir caractérisé les sprays de charge dans un réacteur a lit fluidisé FCC
grice a une adaptation du modele a deux fluides aux écoulements triphasiques, met en place des si-
mulation « DNS/LES triphasique avec transferts dynamiques et thermiques ». Dans ces simulations, il
utilise deux modeles rudimentaires associés a des scénarii extrémes de régime d’interaction particule-
goutte.

Tout d’abord « le modele d’équilibre thermique instantané » est fondé sur I’hypothese qu’apres
chaque collision la particule et la goutte se séparent a I’équilibre thermique, c’est-a-dire qu’elles ont
la méme température. La température apres collision de la particule et de la goutte se calcule de la

facon suivante :

=17 = mCp i Ti +mpCp pT) (2.84)
P mCp1+myCp ‘

Ce modele ne contient par conséquent pas de caractéristiques dynamiques de la collision telles
que la vitesse relative ou I’angle d’impact.
Le deuxieme modele utilisé, qu’ nomme « modele de transfert par croisement » est un

modele qui permet au flux de chaleur de circuler entre la particule et la goutte pendant la durée
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de leur croisement. Il est principalement paramétré par la surface de contact S sur laquelle le flux
thermique sera autorisé a transiter durant le croisement. La formulation locale du modele de transfert

par croisement s’écrit :

- S

T = —A,(T,—T))ét, 2.85
I e (T, —Tp) (2.85)
- S

T, = At (T — T,) 0t 2.86
)4 mpcp,[) 17( 1 P) ( )

ol A, est un coefficient de diffusion thermique défini a partir de ceux des deux phases dispersées et des
diametres. &, est le temps de croisement &, = (d; +d),) /2v,,,1 Ol v,y est la vitesse relative d’impact

goutte/particule. La difficulté est alors de paramétrer la surface S. étudie trois valeurs de S :

1. la demi surface de la goutte, ce qui revient a supposer que celle-ci va s’aplatir completement

sur la particule sans se briser,

2. la surface complete de la goutte, qui revient a se rapprocher du régime d’absorption compléte

de la particule par la goutte,
3. une surface déduite de la déformation maximale de la goutte.

Ce modele aura tendance a minimiser les transferts car, selon , il est raisonnable de penser
que les régimes collisionnels particule-goutte sont caractérisés par des temps de contact plus impor-
tants que la durée de croisement des inclusions si elles s’ignoraient I’une 1’ autre.

Les résultats obtenus avec les simulations laissent penser que le transfert de chaleur par collision
entre les gouttes et les particules est négligeable pour les particules ; cependant les résultats obtenus
ne permettent pas de conclure en ce qui concerne les gouttes. En effet, le flux convectif recu par les
gouttes est dans tous les cas trés nettement supérieur aux transferts thermiques collisionnels. Des mo-
deles microscopiques de transfert thermique par collision goutte-particule plus précis s’aveérent donc

nécessaires ici a la bonne prise en compte du phénomene.

Apres analyse des informations disponibles dans la littérature, il s’aveére que les modeles locaux
d’interactions goutte-particule existent mais se révelent la plupart du temps empiriques. Des analyses
et les simulations ont tenté de classifier ces modeles mais les résultats obtenus s’aveérent contradic-
toires d’un auteur a ’autre ou imprécis. Il s’agirait donc de développer un modele plus précis en
particulier pour I’influence des particules sur I’évaporation des gouttes, et de valider cette modélisa-

tion a I’échelle du laboratoire.

2.3.2 Etudes expérimentales de I’évaporation d’un spray dans un lit fluidisé

A ce stade de I’étude, il semble important de regarder les travaux expérimentaux sur 1’injection de

gouttes dans un lit fluidisé.
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Les travaux de ( ,b) montrent que les particules s’agglomerent lorsque le dia-
metre des gouttes est grand comparé a celui des particules. Ces travaux mettent aussi en évidence le
fait que si la masse de liquide injecté est trop importante, le lit sera saturé et 1’évaporation sera moins
efficace.

Dans ses travaux suivants, ( ) montrent que la taille des gouttes a une forte in-
fluence sur la qualité de la vaporisation. La comparaison de leurs résultats avec les modeles proposés
en particulier par ( ) tend a montrer que la vaporisation homogene est le modele le plus
représentatif de son expérience.

De plus, les travaux de ( ) donnent certaines indications intéressantes a I’analyse.
Elle constate par exemple que 1’évaporation n’est pas plus efficace lorsque 1’agitation des particules
augmente, ce qui infirme I’importance du role de la vaporisation par contact direct. Son expérience

montre que les modeles par contact direct ne sont pas les plus représentatifs du processus majeur de

vaporisation.
Les travaux de ( ) présentent des cartographies thermiques lors de 1’évaporation d’un
spray d’eau distillée dans un lit fluidisé de sable. ( ) a mis en place un réacteur a lit flui-

disé a I’échelle du laboratoire. Ses mesures expérimentales ont permis de quantifier I'influence de
I’injecteur sur I’hydrodynamique du lit ainsi que 1’accélération dans le réacteur induite par la vapori-
sation de la charge. ( ) étudient de maniere expérimentale 1’influence du chargement en
particules sur la pénétration d’un spray de gouttelettes dans un lit fluidisé. Si ses travaux montrent une
évidente décroissance de la pénétration du jet avec 1’augmentation du taux de présence de particules,
ils ne mettent pas en évidence les mécanismes prédominants du phénomene.

( ) ont développé a partir de résultats expérimentaux un modele simplifié qui permet
de prédire le comportement global d’un spray dans un écoulement gaz-particule. Leur modele a été
enrichi par la suite par ( ) et ( ).

Ces travaux expérimentaux, s’ils donnent des idées quantitatives et qualitatives du phénomene
d’évaporation de gouttes dans un lit fluidisé, donnent une vision tres globale d’un tel phénomene et ne
permettent malheureusement pas une analyse fine des transferts de masse, de quantité de mouvement

et de chaleur au niveau local.

2.3.3 Simulations numériques, modélisation globale

Parmi les travaux visant a simuler 1’injection et la vaporisation de liquide dans un réacteur a lit
fluidisé FCC, on trouve ( ) et ( ). Tous les deux retiennent
comme hypothese le deuxieme cas limite de ( ), c’est a dire que le transfert de chaleur

entre goutte et particule est convectif et se fait par I’intermédiaire du gaz.
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( ), ( ) et ( ) n’utilisent pas de modele d’échange
de chaleur gaz/particule, c’est aussi le cas d’ ( ).
( ), quant a eux, utilisent des modeles de transferts totalement empiriques.

Les travaux de ( ) introduisent un modele de transfert de chaleur entre particules et
gouttes par I’intermédiaire d’un nombre de Nusselt « pour des gouttes dans un mélange gaz/particule ».
Ce modele dérive selon les auteurs d’une analogie avec le transfert de chaleur particule/particule.

( ) utilisent cette modélisation pour étudier I’évaporation d’un spray liquide dans un lit flui-

disé.

En conclusion, les modeles de transferts goutte-particule existent. Certains sont utilisés dans les
simulations de réacteur FCC, mais ce n’est pas toujours le cas. Les modeles existants sont le plus
souvent développés grace a des considérations phénoménologiques mais aucun n’a été validé par
I’expérience. Par conséquent, aucun des modeles proposés ne nous a semblé plus pertinent que les
autres et les simulations on été effectuées, dans un premier temps, sans échange de chaleur particule-

goutte.
Les modes de transferts en écoulements polyphasiques a phases dispersées sont maintenant réper-

toriés et des modélisations pour les prendre en compte dans le cadre d’une simulation numérique ont

été proposées. Il reste maintenant a décrire et a modéliser la réaction de craquage catalytique.
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Chapitre 3

Modélisation de la réaction de craquage
catalytique FCC

Nous présentons ici les principaux mécanismes de la réaction de craquage qui se produit dans un

réacteur FCC puis les modeles qui permettent de les représenter.

3.1 Description

Une unité FCC a pour vocation de valoriser des coupes pétrolieres lourdes (chaines carbonées
longues). La transformation s’opere en introduisant les hydrocarbures a transformer dans un environ-
nement catalysé et a des températures élevées (d’environ 500°C).

Le catalyseur utilisé est un solide constitué le plus souvent de silice et d’alumine qui présente le
caractere acide nécessité par la catalyse des réactions de craquage. Il se présente sous la forme d’une
poudre treés fine (diametre des particules de 30 a 150 um) et de faible masse volumique apparente
(inférieure 2 1800 kg.m ) qui appartient i la catégorie A selon les classes définies par ( )

(cf. Fig. 3.1). Cette poudre est donc facilement fluidisable.

La masse volumique apparente du catalyseur est généralement de 1’ordre de 1300 & 1600 kg.m >,
la taille des grains est d’environ 60 a 80 um. Les grains sont de forme polyédrique et présentent une
structure cristalline (cf. Fig. 3.2). La présence du catalyseur améliore considérablement le rendement
en comparaison au craquage thermique. Cependant, les réactions produisent du coke sous forme solide
qui se dépose sur les particules de catalyseur et inhibe leur activité. ( )

distingue quatre types de coke :

1. le coke thermique : c’est le coke qui se dépose a la surface des particules a cause de la dégrada-

tion thermique causée par le contact entre les gouttes d’hydrocarbure et les particules,
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FIGURE 3.1 — Classification de ( ).

2. le coke absorbé : c’est le coke résultant de la forte et irréversible absorption des hydrocarbures

a la surface du catalyseur,

3. le coke catalytique : c’est le coke qui se dépose sur les sites catalytiques en tant que produit de

la réaction de craquage,
4. le coke contaminant : ¢’est le coke déposé a cause de réactions de déshydrogénation excessives.

On qualifie la charge ! de « bonne » lorsqu’elle permet d’obtenir un fort rendement en essence
et peu de coke et de gaz. Les produits de craquage sont de plusieurs sortes et peuvent se classer en
fonction de leur volatilité de la maniere suivante :

— le gaz léger (ou encore Fuel Gaz qui sera noté FG) : Hp, H,S, CHy, etc, qui comprend des

chaines carbonées courtes,

— le gaz de pétrole liquéfié¢ (ou LPG pour Liquified Petroleum Gas) : chaines de type C3 et C4,

— I’essence,

— le gasoil 1éger (ou LCO pour Light Cycle Oil),

— le gasoil lourd (ou HCO pour Heavy Cycle Oil) que nous assimilerons a la charge puisqu’il peut

étre recyclé en tant que tel,

— le coke, produit solide de la réaction qui reste fixé sur le catalyseur.

La chimie du craquage catalytique a été étudiée de maniere assez compléte. Ses mécanismes sont

expliqués en autre par ( ). La problématique dans le cas qui nous occupe est de

1. On nommera ainsi les hydrocarbures a craquer.
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FIGURE 3.2 — Structure cristalline des particules de catalyseur FCC.

déterminer un modele cinétique représentatif de la réaction chimique et utilisable dans le cadre d’un

modele de mécanique des fluides numérique.

3.2 Etude bibliographique des modeles de craquage catalytique

Nous nous sommes intéressés aux différents modeles de craquage catalytique OD (évolution des
fractions massiques ou concentrations des réactifs et produits de la réaction en fonction du temps de
séjour) présents dans la littérature avant de retenir le modele le plus adapté pour I’implantation dans
le code de calcul Saturne_Polyphasique @Tlse.

Le Distillat Sous Vide (DSV) utilisé comme charge du FCC est composé de centaines d’especes
moléculaires. C’est aussi le cas des produits en sortie de réacteur. Il est donc difficile de développer une
cinétique a I’échelle moléculaire, c’est pourquoi nombre d’auteurs ont choisi de réunir les especes par
groupe ou famille : nous parlerons de lumps. Ces modeles peuvent étre classés selon leur complexité,

c’est-a-dire suivant le nombre de lumps qu’ils considerent.

3.2.1 Modele a 3 lumps de ( )
La modélisation de craquage par regroupement par famille a été initiée par
( ) avec un modele a 3 lumps. Les composants considérés sont (cf. Fig. 3.3) :
1. le pétrole lourd (charge vaporisée),
2. T’essence,

3. le coke et les gaz secs
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FIGURE 3.4 — Modeéle a 4 lumps de ( ).

Avec un schéma aussi simplifié, les taux de réaction sont dépendants de la composition chimique

de la charge utilisée comme le remarque ( ).

3.2.2 Modeles a 4 lumps de Gupta

( ) utilise un modele a 4 lumps dérivé de celui proposé par ( ).
Le modele a quatre especes proposé par Gupta présente I’avantage de distinguer le coke comme un
produit a part entiere de la réaction de craquage (cf. Fig. 3.4), et de prendre en compte la désactivation
du catalyseur. Cependant, les taux de réaction ne dépendent pas de la présence ou non des particules

de catalyseur FCC.

3.2.3 Modeles a 5 ou 6 lumps

Les modeles a 5 ou 6 familles sont les plus représentés dans la littérature. Ils ont tous I’avantage

de considérer le coke comme une espece a part entiere. Ils utilisent le plus souvent le classement par
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FIGURE 3.5 — Modeéle a 5 lumps de ( ).

coupe de distillation : HCO, LCO, essence, LPG, FG et coke.
( ) proposent un modele qui ne tient pas compte de la quantité de cata-

lyseur présent (Fiq. 3.5).

Le mode¢le de ( ) (cf. Fig. 3.6) classe le coke comme une espece et
distingue en plus I’essence des gaz et des composants du diesel (LCO). 1l a la particularité d’exprimer
les termes sources de réaction en fonction de la présence en catalyseur. Cependant, il ne donne pas
d’indication sur les énergies d’activation.

Le modele d’Hollander ef al. a été analysé et affiné par ( ) selon lequel :
1. environ 10% de la charge ne peut pas étre transformée,
2. I’essence produite ne se retransforme pas,
3. le LCO se transforme uniquement en LPG,
4. le LCO ne se convertit pas en essence.

( ) propose un modele a 6 familles présenté a la figure 3.8. Ce modele comporte une

famille de plus que les précédents car il considere les gaz secs comme un lump séparé.

Le modele de ( ) présente I’avantage de considérer le coke comme une espece sépa-
rée. De plus, les taux de réaction sont dépendants de la présence en solide et la désactivation du ca-
talyseur en fonction du coke créé est prise en compte. Pour finir, Névicato a déterminé les constantes
cinétiques pour plusieurs distillats sous vide et plusieurs températures. 11 est donc possible de choisir

les valeurs les plus adéquates pour la charge que I’on souhaite représenter.
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FIGURE 3.8 — Schéma du modele de Névicato.

3.2.4 Modeles plus complexes

La volonté de construire des modeles indépendants de la composition de la charge a amené les
auteurs a proposer des modeles plus complexes. Ainsi, ( ),
( ) ( ), ( ) ou ( ), considérent respectivement des mo-
deles a 10, 12, 13, 19 et 21 lumps.

Ces modeles décomposent la charge et le LCO en quatre groupes : paraffines, naphtenes, cycles
aromatiques et chalnes alkyls des cycles aromatiques. Le découpage des lumps en sous-groupes aug-
mente le nombre de familles et permet de rendre le modele moins dépendant au DSV utilisé pour le

construire.

3.3 Comparaison et sensibilité des différents modeles

Au vu du nombre important de modeles disponibles, nous avons décidé de comparer leur com-
portement en OD. Nous verrons que beaucoup de parametres influencent le rendement prédit par le

modele :
1. le modele lui-méme,
2. la charge utilisée,
3. la température ambiante,

4. le taux de présence du catalyseur.
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i Réaction kio(s™h  E; (J.mol™1)

1 CV—LCO 0,11 90.10°
2 CV —ess 0,2 86.103
3 CV —LPG 0,037 203.103
4 LCO— LPG 0 90.10°
5 LCO — ess 0,18 80.103
6 ess—LPG 0,2.1072 110.10°
7 CV —coke 0,18.1073 60.10°
8 LCO — coke 0 0

TABLE 3.1 — Constantes cinétiques et énergies d’activation pour le modele de
( ) a 798°K.

3.3.1 Comparaison des modeéles a 5 ou 6 familles

Nous avons tout d’abord comparé les rendements obtenus avec les modeles de ( ) et
( ). Pour ce faire, nous avons intégré les équations monodimensionnelles de

chaque modele pour des conditions de température et de présence en catalyseur identiques.

Le modele de ( ) s’écrit en fonction des fractions massiques des especes

de la maniére suivante :

d

Yo = ® CTO (—k; —ky — k3 —k7) y&y (3.1
jtym = ®CTO (kidy +(—ks —ks — k) v}Zo ) (3.2)
%ym — &CTO (kzycv—l—ksyLCO k6ym) (3.3)
Cire = @CTO (kndy +karlio — keves) (3.4)
%ywke = ®CTO (kndy +ky2) (3.5)

La dérivation est exprimée en fonction de ¢, le temps de séjour. CTO est le rapport massique entre

le catalyseur et la charge et ¢ est la fonction d’activité du catalyseur qui sera, a posteriori, évaluée

comme étant nulle par ( ).

Les constantes cinétiques de référence du modele de , ainsi que les éner-
gies d’activation correspondantes tirées des travaux de ( ) sont récapitulées au
tableau 3.1.
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Le modele de s’écrit en fonction des concentrations molaires C; exprimées en mol.m ™ :

d
SECCV = —ﬂ(k] +kp +k3)CCV — Q;k4CCV (3.6)
d Wev
e—Crco = A (—ks—ke)Creo+ ——kicuco | — BkiCreo (3.7)
dt Wico
d W, W,
e Cos = 4 <—kgcm + =V ksCreo + v k2CCV> — BkoCogs (3.8)
dt WESS ess
d Wess WLCO W
e—C = —BkoC A ksC, keC k C 3.9
7, CLPG 10CLrG + <WLPG 8 ess+W . 6 Lc0+W 3Ccv (3.9
d B W, W, W, W,
e Ceote = ( PG 10CLpG + — 2 koCoss + L krCreo + v k4CCV> (3.10)
dt /ql + 1 coke coke coke coke
d A WipG Wess Wico Wev
e—C, = B k10C koC, ——k;C, ——k4C, 3.11
2, €05 a1 <WG 10 LPG+WGS 9Cess + Wos 7 Lco-l-WGS 4Cev | (3.11)

ol W; est la masse molaire de I’espece i et € est le taux de vide du réacteur, soit 0l,. Les parametres

A4 et ‘B sont définis de la maniere suivante :

4 = o0 (3.12)
B = a0, (3.13)

¢ est une fonction représentant la désactivation du catalyseur :

(E-I—F)CXP( (E+F) coke)
F+Eexp(—(E+F)Y.ore)

0. est une fonction de désactivation du catalyseur, propre a la formation du coke. Elle est exprimée

0 3.14)

en fonction d’un taux maximal de coke sur le catalyseur, M, et d’un facteur de désactivation du coke,
b=1,74:

o M_Ycoke ’
o = <M> (3.15)

Les constantes cinétiques, les énergies d’activation et les autres parametres du modele de
( ) sont donnés aux tableaux 3.2 et 3.3.
Dans les deux modeles, les constantes cinétiques sont dépendantes de la température par I’inter-

médiaire des énergies d’activation, ¢’est-a-dire :

Ei (1 1
kl‘ = ki,oexp<—R (T—T >> (3.16)
ref

ou k; o est la constante cinétique de référence a la température T, et E;, I’énergie d’activation de la

réaction i. R est la constante des gaz parfaits (R = 8,314 J.K~'.mol™1).

Afin de comparer les deux modeles, nous avons intégré les équations monodimensionnelles de

chaque modele pour des conditions de température et de présence en catalyseur identiques.
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DSV Aramco DSV Montmirail DSV Nigeria

i Réaction kio E; ki o E; ki o E;

™ Umol™ | 7Y mol™Y) | 57N (Jmol™h)
1 CV — LCO 10,48 102,9.10° | 6,45 83,4.10° | 5,12  95,5.10°
2 CV — ess 18,71 84,8.10° | 10,77 82,2.10° | 8,15 74,2.10°
3 CV — LPG 511  96,7.10° | 3,01 126,9.10° | 1,72 114,1.10°
4  CV — coke+GS | 1335 143,6.10° | 1025 143,6.10° | 7,65 143,6.10°
5 LCO — ess 3,66 109,2.10° | 84 51.10° 444 74,1103
6 LCO — LPG 0 - 0 - 0 -
7 LCO — coke+GS | 13,35 21,8.10° | 6,93 21,8.10° | 22,58 21,8.10°
8 ess — LPG 1,08 104.10° | 1,41  45,8.10° | 1,48 43,2.10°
9  ess—coke+GS | 1,11  20,4.10° | 3,55 20,4.10° | 0,97 20,4.10°
10 LPG — coke+GS | 2,73 15,9.10° | 453 15,9.10° | 245 15,9.10°

TABLE 3.2 — Constantes cinétiques et énergies d’activation pour le modele de Névicato (1996) a

803°K.
DSV Aramco DSV Montmirail DSV Nigeria
480°C 530°C 580°C | 480°C 530°C 580°C | 480°C 530°C 580°C
E | 023 1,87 0,3 0 0,83 0,30 0 1,23 0
F 0,9 0,1 0,22 1,57 0,25 0,39 1.4 0,23 0,49
4, | 0,23 0,31 0,11 0,24 0,34 0,46 0,31 0,44 0,23
M| 143 1,37 1,17 1,43 1,37 1,17 1,43 1,37 1,17

TABLE 3.3 — Parametres du modeéles de Névicato.

66



Les équations sont résolues en fractions massiques, la correspondance entre le modele de

et celui de se faisant naturellement grace a la relation :
WiCi = pgYi (3.17)

Les résultats sont présentés a la figure 3.9. 1l est clair que les deux modeles ne retournent pas le
méme rendement surtout en ce qui concerne le coke produit par la réaction. Ainsi, au bout d’un temps
physique de 1s, le modele de Névicato a craqué environ 10% de charge en plus que le modele de den
Hollander. Les rendements en LCO, LPG différent aussi d’environ 5% en masse. Le rendement en
essence est sensiblement le méme. La plus grosse différence observée entre les deux modeles est la
production de coke. Il apparait évident sur la figure 3.9 que le modele de den Hollander crée trés peu
de coke en comparaison a celui de Névicato.

Des analyses complémentaires du modele de den Hollander ont montré que pour que le modele
crée du coke, il faut que la quantité de coke initiale soit non nulle ; ce qui suppose, une charge « pré-
craquée » . De plus, les rendements caractéristiques en sortie de réacteur annoncent un taux de coke

de 'ordre de 2-5 %, ce que le modele discuté ne permettra pas d’atteindre.

3.3.2 Influence de la charge utilisée

Si des modeles similaires different, c’est en partie a cause du fait que le type de DSV utilisé pour
les construire est différent. Ainsi, le modele de Névicato a été développé pour trois DSV différents

qui sont nommés en fonction de 1’origine du pétrole brut :
1. 1Ie DSV Aramco,
2. le DSV Montmirail,
3. le DSV Nigeria.

Ces charges different par leur composition et leur masse. Concretement, pour chaque DSV, Névi-
cato a déterminé des constantes cinétiques et des énergies d’activation spécifiques.

Nous avons comparé les rendements obtenus pour les trois charges étudiées par Névicato, dans
des conditions de température et de présence en catalyseur similaires.

La figure 3.10 montre clairement que les rendements des DSV different fortement. Le DSV
Aramco possede le meilleur rendement en produit mais aussi en coke. Le DSV Montmirail est plus
craqué que le DSV Nigeria tout en ayant un rendement en coke plus faible.

Pour conclure, cette figure fait preuve que la nature de la charge va conditionner fortement le

modele a utiliser.
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FIGURE 3.9 — Evolution des fractions massiques de réactifs avec les modéles cinétiques de Névicato
(1996) et Den Hollander et al. (1998).
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3.3.3 Influence de la température

La température joue un rdle primordial sur la réaction de craquage catalytique par le biais de
I’énergie d’activation d’abord, mais aussi I’activité du catalyseur est différente suivant la température
a laquelle il se trouve. Ainsi, Névicato propose des valeurs dépendant de la température pour les
constantes intervenant dans I’activité du catalyseur et la formation de coke.

Ainsi, si on analyse le rendement pour une charge Aramco pour la méme présence en catalyseur
a des températures différentes, on obtient les courbes présentées a la figure 3.11. L’augmentation de
la température provoque une augmentation du craquage et des produits de la réaction a I’exception du
coke et des gaz secs.

Cette analyse montre I’importance de la bonne prise en compte de la température dans le modele

cinétique utilisé.

3.3.4 Influence de la présence en catalyseur

La présence en catalyseur est un parametre important du modele cinétique, puisque le taux de
présence en catalyseur est directement relié au taux de réaction.

L’analyse monodimensionnelle de I’influence de la fraction volumique de particules sur le rende-
ment est présentée a la figure 3.12 pour des taux de présence en catalyseur de 3, 4 et 5%. Il est évident
que plus on a de catalyseur, plus le craquage est efficace du point de vue de la conversion de la charge
initiale. On remarque aussi que ce parametre ne semble pas étre le parametre prépondérant concernant

la création de coke.

3.4 Modeles utilisés dans les simulations de réacteur FCC

Il nous a paru intéressant de regarder quels modeles cinétiques sont les plus utilisés pour mo-
déliser un réacteur FCC et donc en prédire le rendement. Les modeles utilisés dans la littérature sont
présentés au tableau Tab. 3.4. Il est a noter que les simulations ont été faites sur des modeles cinétiques
tres simples ( ( ) utilisent le modele de ( ) qui comprend
seulement trois familles) comme tres détaillés.

Il semble cependant qu’un modele intermédiaire (d’une demi-douzaine de familles) soit accep-

table, s’il traite le coke comme un produit de la réaction a part entiere.
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FIGURE 3.11 — Evolution des fractions massiques de réactifs avec le modeéle cinétique de Neévicato

(1996) pour le DSV Aramco, a trois températures différentes.
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Auteurs Type de modélisation Ecoulement Modele cinétique utilisé
Theologos & Markatos Euler/Euler diphasique 3 lumps, Weekman & Nace
1970
(1993) ( )
Derouin (1994) Piston diphasique 5 lumps, Forissier et al.
Chang et al. (1997) Euler/Euler triphasique 5 lumps, Dave er al. (1993)
Derouin ef al, (1997) Piston diphasique 17 lumps, Pitault er al.
(1995)
Euler/Eul diphasi 10 1 Jacob et al.
Theologos et al. (1997) uler/Euler iphasique umps, Jacob er a
(1976)
Chang et al. (1998) Euler/Euler triphasique 5 lumps, Dave er al. (1993)
Gao et al. (1999) Euler/Euler diphasique 13 lumps, Sa er al. (1995)
Theologos e al. (1999) Euler/Euler triphasique 3 lumps, Weekman & Nace
(1970)
Gao et al. 2001) Euler/Euler triphasique 13 lumps, Sa er al. (1995)
Gupta & Rao (2001) Piston triphasique 4 lumps, Pitault er al
(1995)
Das (2002) Euler/Euler diphasique 12 lumps, Peixoto &
de Mederiros (2001)
Pareck ef al. (2003) Piston diphasique 10 lumps, Jacob er al
(1976)
Pi iphasi 1 Ancheta-Jua
Leén-Becerril  ef  dl. iston diphasique 5 lumps, Ancheta-Judrez
et al. (1997
(2004) etal. (1997)
Euler/Lagrange triphasique 10 lumps, Pitault er al

Nayak et al. (2005)

(1995)

TABLE 3.4 — Modeles utilisés dans la littérature pour la simulation des réacteurs FCC.
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En conclusion, le choix d’un modele de cinétique pour le craquage catalytique s’avere €tre une
tache délicate. En effet, un modele adéquat doit obéir aux conditions suivantes :

la faisabilité de mise en ccuvre dans un code CFD,

la prédiction d’une production de coke cohérente,

I’adaptabilité a différents types de DSV,

— la prise en compte de I’influence de la température,

la prise en compte de I’influence de la présence en solide,
— la prise en compte de la désactivation du catalyseur par le dépdt de coke.
Le modele a six familles développé par ( ) semble correspondre le mieux aux condi-

tions exigées, c’est donc celui que nous utiliserons dans les simulations.
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Chapitre 4

Modélisation des écoulements

polyphasiques

L’écoulement considéré est un écoulement polyphasique a inclusions, ¢’est-a-dire qu’il comprend
une phase continue et une ou plusieurs phases dispersées. Ce chapitre présente 1’obtention des équa-
tions en grandeurs moyennes pour chaque phase dans I’approche appelée modele a deux fluides.
Pour la phase continue, les équations de conservation seront obtenues grace a une approche « fil-
trage » (cf. section 4.1). Pour les phases dispersées, les équations sont dérivées de 1’approche statis-
tique de la théorie cinétique des milieux granulaires (cf. section 4.2). L’effort de modélisation est alors

porté sur les termes de transfert entre phases.

4.1 Modélisation de la phase continue

Dans cette partie, nous introduisons brievement le cadre mathématique du modele & deux fluides,
dans lequel les écoulements diphasiques a phase dispersées sont traités comme des milieux continus
s’interpénétrant. Les travaux présentés ci-apres ont été développés par ( );

( ); ( , ), et résumés par ( ).

Nous utiliserons cette approche pour modéliser le comportement de la phase continue.

4.1.1 Rappel des équations locales

Un mélange diphasique peut €tre subdivisé en régions purement monophasiques, continues, sé-
parées par des interfaces supposées infiniment minces et sans masse. Les équations locales de la

mécanique des fluides peuvent alors étre écrites pour chaque phase :

. d d
Conservation de la masse : 5P + a—xj (puj) =0 (4.1)
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I
o

Conservation de I'espe fa(y)jufa (pu;Y,)
: Uj
onservation de l'espece v Y pr, axj pu;r,

Conservation de la quantité de mouvement : — (Pu;) + =— (Pu;u;) = —0;; +pg;
q at (P l) axJ (p 4 j) axj 17 pgl

) d 0
Conservation de I’enthalpie : 5 (ph) + a—xj (pujh) = —gjqj +S

ol les variables sont définies de la maniere suivante :
o p est la masse volumique du fluide considéré,
o uj, sa vitesse dans la direction j,
o Y,, la fraction massique de 1’espece v,
o 6;; = —pd;; + Tij, le tenseur des contraintes,
o T;j, la partie dissipative du tenseur des contraintes,
o p, la pression,
o gi, I’accélération de la pesanteur,
o h, 'enthalpie totale spécifique du milieu,
0gj= —kg, le flux de chaleur par conduction,
J
o T, la température,

o A, la conductivité thermique,

4.2)

4.3)

4.4)

o S est la somme du taux local d’échauffement radiatif des apports éventuels complémentaires

d’énergie.

4.1.2 Fonction indicatrice de phase

La fonction indicatrice de la phase k, ), fonction du point de ’espace M et du temps noté ¢, est

définie par (cf. Fig. 4.1) :

xk(M,t) = 1 siM estdans laphase k al’instant ¢

= (0 sinon

Remarquons que cette fonction vérifie les propriétés suivantes :

;Xk = —m;i(M,1) & ((M,1) € interface)
aan = ny;(M,t) & ((M,t) € interface) ; x
Xi ’

4.5)

(4.6)

4.7

ol 7 est la normale sortante a 1’interface et @ la vitesse de propagation de I’interface de la phase k.
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FIGURE 4.1 — Croquis de définition de la moyenne volumique : Cas d’un gaz (k = g) contenant deux

classes d’inclusions (k =2 et 3).

4.1.3 Opérateur de moyenne statistique
Définition

A chaque instant, Q est un volume de contrdle fictif constitué de I’union des volumes € occupés

par la phase k. L’opérateur de filtrage en espace de la phase k est défini par :

1
> = — .dQ 4.8
<.>x o Jo, (4.8)

Propriétés
L’ opérateur de filtrage vérifie les axiomes de Reynolds, propriétés indispensables a la mise en
équation du probleme :
¢ la linéarité,
© I’idempotence,

© la commutativité avec les opérateurs de dérivation.

Définition des grandeurs moyennes

La fraction volumique de la phase k dans le volume de contrdle Q est notée oy et est définie par :

1
oy = — dQ 4.9
k o Jo, Xk (4.9)

L’examen des équations de bilan local montre qu’il est judicieux de définir, pour des problemes a

masse volumique variable et pour les variables conservatives (vitesse, enthalpie, concentration), une
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moyenne pondérée par la masse volumique, appelée moyenne de Favre ( , ).La

moyenne eulérienne classique d’une grandeur quelconque f, notée Fy, est définie par :

Fp = (PSAk)

1
Ol Pk

1
= dQ 4.10
o Jo, PS Xk (4.10)

L’écart a la moyenne est noté f,: et est défini par :
fiowe = If —Fdx @.11)

4.1.4 Equations de la phase continue en grandeurs moyennes principales
Principe de la méthode

Les équations du modele a deux fluides sont obtenues en appliquant les étapes suivantes aux

équations de conservation monophasique :
1. multiplication par la fonction indicatrice de phase ), a gauche,
2. application des relations de commutation,

3. filtrage sur le volume de contrdle.

4.1.5 Bilan de masse

1. Multiplication par ), a gauche
) )
X3 P+ Xex—(puj) = 0
ot fox;
2. Application des relations de commutation

d d
57 (PXe) = 1jgBc WP + ; (Pujie) +1jgdguip = 0
) 0
5, (Pe) + P (Pujxg) = —(uj—wj)njdeqp
3. Filtrage sur le volume de contrdle

0 d
<at(PXg>+axj(P”ng)> = <_<”j_Wj)”j,g5C,gp>g
g

<§t(pxg)>g+<£j(pujxg>>g = —((uj—wj)njgdeep),

) 0
o <ng>g + aTCJ <p”ng>g = - <(”j - Wj)n</'7g8§gp>g
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Finalement, on obtient I’équation de conservation de la masse en grandeurs moyennées :

aat (0gpg) + aax] (0epelU,)) = —((uj—w)) ”1,86C7gp>g (4.12)
avec les définitions suivantes :
o p, est la masse volumique de la phase gazeuse,
o Uj g, la vitesse moyenne de la phase gazeuse dans la direction ;.

Le terme de droite dans 1I’équation 4.12 est la densité volumique des apports de masse a la phase
continue résultant des échanges aux interfaces. Elle est notée I'g, et sera modé€lisée par la suite. En

I’absence d’échange de masse entre phases, les vitesse u; et w; sont égales et I'y = 0.

4.1.6 Bilan de fraction massique de vapeur

L’équation de conservation de 1’espéce s est obtenue en appliquant les étapes décrites précédem-

ment a I’équation monophasique Eq. 4.2 :

0 0 ) .
gangYv-i-afxiangUg,in = —aTCiO‘gpg <”g7iyv>g
+ (PYimigdyg(uj—w))), (4.13)

4.1.7 Bilan de quantité de mouvement

L’équation de conservation de quantité de mouvement de la phase gazeuse s’écrit :

d 0 0 » ) d
g(agngg,i)"‘gj(agngg?jUg-,j)"’gj<p”i”ng>g = gje)g,ij_“ggjpg
+ OgPe8itlig (4.14)
Cette équation s’écrit en formulation non conservative, en utilisant I’équation 4.12 :
0Py L Upi+ epeUpi U +a[a<””>+®}
—U,; —U,; = +=— |— " y
gpgat &, é’pg g-,laxj 8, axj gpg &i"8J/g 8:l]
0
+ (xggpg"i‘o‘gpggi‘i‘lj_l]g.,irg (4.15)
J

avec les définitions suivantes :
0 Ogij = (XeTi j>g est le tenseur des contraintes visqueuses,
oly= < <r,~j — p’Sij> ”j786g>g +(pu; (uj —w;) 8¢ gnig)  estle terme de transfert interfacial de quan-
tité de mouvement obtenu apres soustraction de la contribution de la pression moyenne de la
phase gazeuse, il peut se décomposer de la manicre suivante [, ; = I;,J- +Us, Iy, avec :
o I;,J. = < (Ti =P j> n j’g6g>g représente la force due a la perturbation locale de I’écoulement
induite par la présence des inclusions,
o Us,Tg = {puj (uj —wj) 5C$g”i,g>g correspond a la quantité¢ de mouvement transportée par le

flux de masse échangé avec les phases dispersées.
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4.1.8 Bilan d’enthalpie

L’équation de conservation de 1’enthalpie de la phase continue s’écrit :

0 0 0 -
3 (O‘gngg)+gj (0gpgUs jHy) = oy [O‘gQg7j+<p”jh Xg>g] 0 S +1l;  (4.16)

avec :
o H, I’enthalpie totale moyenne de la phase porteuse,

o Qg j le flux de chaleur par conduction dans la direction j, qui s’écrit :

)
Qpj = —kggj (0gTy) + terme résiduel que 1’on négligera,

o A, la conductivité thermique de la phase continue,

o T, la température moyenne de la phase gazeuse,

o S, la moyenne de la somme du taux local d’échauffement radiatif et des apports complémentaires
d’énergie,

oIy = —((q;+ph(uj— wj))ng,j5g>g est la densité volumique des apports d’enthalpie a la phase
gazeuse résultant des échanges aux interfaces et peut se décomposer de la maniere suivante :
I, =TI, — Hol'y :

o H;, = - <q jng7‘,~5g>g est ’échange d’enthalpie 1ié a la perturbation locale de 1’écoulement
gazeux induite par la présence de I’inclusion,

o Hlg=(ph(uj—wj)ng, j8g>g représente I’ enthalpie transportée par le flux de masse échangé

entre les phases.

4.1.9 Modélisation de la turbulence de la phase continue

La fermeture du terme de contraintes turbulentes de I’équation 4.14 se fait par le concept de

viscosité turbulente introduit par ( ):
< Ug.i g7/> [aa Ui+ aa Ug}} + 51] [qg+vgaa gm] (4.17)
Ce concept permet de modéliser les termes de fluctuations de transport des scalaires (Y, et H,)
grice a la définition d’un coefficient de diffusion, a la maniére de ( ):
Py Vit ), = —PgD ggzv 4.18)
Pe(hgity ), = —PeD aaH avec D, = (V;’g (4.19)
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La viscosité turbulente de la phase continue Vg, s’écrit en fonction de 1’énergie turbulente q§ et du

taux de dissipation €, :

v, = %qf,’c; (4.20)
avec :
2 1,. -
% = 3 (ugittg ), (4.21)
et 172, est le temps caractéristique des échelles de la turbulence, défini par :
2
'c’g = % sz (4.22)

Remarque : Dans le modele exposé dans ce manuscrit, C,, est prise égale a une constante puisque 1’on
suppose que le diametre des particules est petit devant les plus petites échelles de la turbulence du gaz

(échelle de Kolmogorov).

qg et & sont données par un modele k — € standard, initialement développé€ pour les écoulements
monophasiques par ( ), et étendu aux écoulements polyphasiques par la prise en
compte de termes sources supplémentaires d’interaction interfaciale.

Les équations de conservation de I’énergie cinétique turbulente et du taux de dissipation s’écrivent
de la maniere suivante :

dq> oq> 0 Al . |
_18 s _8 718 ) &t
OePss, + 0P Usg un; anagngq ox; GgPyg <”g,l”g-,1>g ox;
= OPgge + 11y (4.23)
g, e 0 Vi 0€
OoPo—s +0ePeUp jms = =—OlgPg—2=t
2P, +0ePglUs o, o, ngG8 o,
8 ” ”» aU N
_ q—% Ce.1 0Py g ity ;) axs;,z+Cg7zocgpgsg
+ g (4.24)

L’influence du mouvement fluctuant des particules sur la turbulence du fluide est représentée par

les termes sources I, et Ilg, (pour I’énergie cinétique turbulente et le taux de dissipation) :

1
My = OuPrze [qok =205 + Vs Viki] (1990) (4.25)
gk
€
Mg, = Cez—Tlg (1983) (4.26)
g
‘cgk est un temps de relaxation moyen défini par ( ) comme :
4 Pk dk
F
Tk = T — 7+ ST (4.27)
§ 3 g {Coly ([l

Les coefficients du modele k£ — € sont donnés dans le tableau 4.1. Les expressions des vitesses

relatives moyenne et de dérive seront données respectivement aux équations Eq. 4.111 et Eq. 4.112.
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Cy 6, O (¢ Cer  Ce3
0,09 1 1,3 1,44 1,92 1,2

TABLE 4.1 — Constantes du modele k — €.

4.2 Modélisation des phases dispersées

L’analogie entre le mouvement aléatoire des inclusions dans un écoulement turbulent diphasique
et le mouvement des molécules dans un gaz a motivé plusieurs auteurs a appliquer 1I’approche de la
théorie cinétique des gaz pour décrire le mouvement des inclusions dans un écoulement polyphasique
a phases dispersées ; pour une revue complete on se reportera a ( ) ou
( ). Une validation de ce modele en écoulement dense a été effectuée par ( ).

Dans cette partie, les outils proposés par cette théorie sont utilisés afin d’écrire des équations de

conservation moyennes pour les phases dispersées.

4.2.1 Equation de transport de la fonction densité de probabilité des inclusions

Le comportement des inclusions de type k est défini grace a la fonction densité de probabilité !
Jx(Cp,Cp,tipsx, 1) telle que fi(Sp, Gy, up3x,1)0¢,8048u,0% soit le nombre probable d’inclusions dont le
centre de masse au temps ¢ est situé dans le volume [X;X 4 0X] avec une vitesse de translation 7 dans
[¢p;Cp +8¢,], d’enthalpie /iy dans [C); G, + 8C,] et de masse my dans [u,; u, 4 O]

L’équation d’évolution de fj s’écrit de maniere générale :

] 0 du 0 dh
fk+ X PJfk = _anJ |:< k/|cvapuup>fk:| ac |:< k‘Cpr.UP>fk:|
d [ /du i
_% |:< |C1” 17’luﬁ>fk:| (at)coll (428)

<fk> est le taux de variation de la pdf dii aux interactions entre inclusions (collisions, etc.).
coll

ot

Définition de la moyenne de phase dispersée

La moyenne de phase dispersée d’une fonction quelconque (i, by, my) est obtenue par intégra-

tion sur I’espace des phases, c¢’est-a-dire :

L ) o
Wh = o / W@ Cpotip) i@ Cpobipi )2 pd iy (4.29)

1. abrégé pdf pour « probability density function ».
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ou ny, est le nombre d’inclusions par unité de volume du mélange polyphasique (appelé aussi densité

du nombre d’inclusions) :

M) = [ el Gty in)dE,dpduy (4.30)

Dans les écoulements réactifs ou a masse volumique variable, il est généralement plus commode
d’utiliser la moyenne de phase dispersée pondérée par la masse :
1 q q oo
() = @ ‘up\V(Cpa Cpm“p)fk(cp? Cpa/v‘prat)dededﬂp (4.31)

ou oy est la fraction volumique de la phase dispersée considérée et py la densité moyenne des inclu-

sions :
0Pr = ng{mily (4.32)
= /prk(gpvclnlv‘p)dgpdcl)dﬂp (4.33)
Remarque : L’égalité 4.32 est en fait une approxi- (94 kpk > ()
mation. En effet, n; est le nombre de centres d’in- l’]k{m}kz 0

clusions de type k. Ainsi, comme le montre la fi-

gure 4.2, dans la cellule entourée, le produit oypx

n’est pas nul alors que le produit n; {my }, lui, est. :'_/L'é%
|
|

Cette figure met donc en évidence I’erreur faite dans

Eq. 4.32. Cependant, dans les cas qui nous inté-

ressent, le rayon des particules est tres petit devant
la taille des cellules, I’approximation devient alors

négligeable dans la modélisation mise en place. FIGURE 4.2 — Illustration de I"approxi-

mation faite dans Eq. 4.32.

Définition des grandeurs moyennes principales des phases dispersées

Grace a la définition énoncée par 1’équation 4.31, il est maintenant possible d’écrire 1’expression
des grandeurs moyennes des phases dispersées.
La vitesse moyenne de la phase k dans la direction i, notée Uy ;, est définie par la relation :
oPrUri = OuPx (i),

= /,upcp,ifk(z"pa Cpuup)dgpdedﬂp (4.34)

La composante suivant la direction i des fluctuations de vitesse de la phase k s’écrit :

up; = ug;i— Uy (4.35)

4
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Les composants du tenseur des contraintes cinétiques (ou composants du tenseur des contraintes

de Reynolds des inclusions), <”k;”k j>k’ sont définis par les relations :

Ok Pk <“};,i”’l<’,j>k = /.Up [cp.i — U] [Cp-,j - Uk.,j] Ji(€p,Cp,pap)depdCpdpy, (4.36)

L’enthalpie moyenne de la phase k est définie par la relation :

ouprHr = opr (i)
= /Hkafk(E"paCpa.up)dzrpdcpd,up (4.37)

L’enthalpie fluctuante de la phase , h, s’écrit :

h, = h.—H (4.38)

”»

Les corrélations entre les fluctuations de vitesse et d’enthalpie, <u};_ihk>k, sont définies par les

relations :
Ol Pr <”};ih;>k = /.Up [cpi — Ur,il [Ck — Hi] fi (¢, Cpo 1t )dEpdT pduyy (4.39)

Equation générale d’Enskog

L’équation générale d’Enskog pour I’évolution d’une fonction (i, i, my) (Eq. 4.28) peut étre

dérivée par intégration de 1’équation des pdf sur I’espace de la phase dispersée considérée :

P) P)
S0P <Y >k +o— 0P < W >k = Y Crm(mpy)
ot axi mg
duk,,- a\lf hk allf
* “kpk<df auk,i>k+°‘kpk<ma;lk .
dmg [ oy
+ (xkpk<dt [Bmk—i_mk . (4.40)

Le taux moyen de variation des propriétés des inclusions de type k due aux collisions avec les
particules de type m, Cy,,(mpy), est I'intégrale sur toutes les collisions possibles de la variation de

miy pour une collision particuliere, multipliée par la fréquence probable d’une telle collision :

0
Cim(v) = / ey (a{k> dcidCiduy (4.41)

L’expression de cette variation fait intervenir la probabilité d’un choc entre deux particules. Cette
probabilité est décrite a I’aide d’une fonction de distribution a deux particules fi, qui détient des

informations relatives aux particules de classe k et m au moment du choc.
Conw) = [[[[ iR W = V] i (€07, — it AT i (442)
Ckm>
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y* est la valeur de y apres le choc. dy,, est le diametre moyen de deux particules de classe k et m

en collision, ¢, la vitesse relative entre ces deux particules :

di+d
dim = ’“J; m (4.43)

Ckm = Ck—Cn (4.44)

k est le vecteur unitaire dirigé du centre de la particule m vers k et d’origine, le barycentre des
deux particules.
4.2.2 Equations des moments des inclusions

Les équations des moments des inclusions sont obtenues en valorisant la fonction (i, hy,my.)
dans I’équation d’Enskog (Eq. 4.40).
Bilan du nombre de particules

La valeur 1/my est attribuée a la fonction y. L’équation de bilan du nombre d’inclusions est alors

obtenue :
9 0 d 0y
= —mUr; = =— |- — C(1 Crn(1 4.45
8tnk+8xink b ox; [ kpk<lﬂk >k T )+n§k (1) (449
avec les significations suivantes :
d Uy
— [—ockpk <kl> ] représente 1’influence de I’agitation turbulente des inclusions,
Xi my,
k

°a
o C(1) et ¥, 2t Cim(1) représentent I’effet de la rupture ou de la coalescence dans le cas ou les

inclusions considérées sont des gouttes.

En introduisant le nombre d’inclusions par unité de masse de la phase dispersée xf =1/my, 1’équa-

tion 4.45 peut s’écrire :

o, 9 .0 oy
gakpkxk + aixi(xkpkUk,le = af)@ [—Otkpk <xk uk’i>1j +C(1) +n§'k(Ckm(l) (4.46)

avec x§ =<x{ >petx{ =xd —xd.

Bilan de masse

En appliquant y = 1 dans I’équation d’Enskog (Eq. 4.40), I’équation de conservation de la masse

pour les phases dispersées est écrite :

d P
—0upr+ 2 0uPiUi = Clm)+ Y Crn(myi) + T (4.47)
ot 8xi mk

Les différents termes de cette équation ont les significations suivantes :
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o C(my) représente 1’échange de masse dii aux collisions au sein de la classe k,
o ¥n2x C(my) représente I’échange de masse dii aux collisions avec les autres classes,

o I'; représente le taux de transfert de masse a I’interface moyenné, et sera calculé a la section 4.3.

Bilan de quantité de mouvement

L’accélération d’une inclusion due a son interaction avec le fluide environnant et les effets des

forces extérieures agissant sur elle peut s’écrire sous forme lagrangienne :

duki ﬂdg 8 dl’l’lk
m - = mpgi— — =—Po+ Frit|usi—uzi|— 4.48
k dt k8i 6 axipg i [ C,i 2,1] dt ( )
. . md} 9 , - >
myg; représente la force de gravité, 6 pg correspond a la contribution de 1’écoulement
Xi
environnant non perturbé par la présence de 1’inclusion ( , ). Le terme F,; provient de la

perturbation due a la présence de la particule et se résume a une force de trainée :

)

ndy
Fr,' = —pg?CD|vr]vr,,‘ (4.49)

avec :
o V, = Uiy — ug la vitesse instantanée relative locale,
o Cp le coefficient de trainée.

Le dernier terme de I’équation 4.48 représente la quantité de mouvement transportée par le flux de
masse.
L’équation 4.40 avec Y = uy ; donne, en utilisant la conservation de la quantité de mouvement sur

une inclusion isolée (Eq. 4.48) :

9 J J T 2
uPre Ui+ il EU’“" T [_“kpk@k’j“kﬁk} + Clmiuy ) — Oy P+ Oupigi
+ [Usi—UkiTk+ 1+ Y Semi (4.50)
m#k
avec

/ F.:

L; = akpk<”’> 4.51)
my, k

Les différents termes de 1’équation 4.50 ont les significations suivantes :

: J SR .
o le premier terme du second membre, F [—Ockpk <”k. " i> k] , représente le transport de la quantité
X ’ ’

de mouvement des inclusions par les fluctuations de vitesse,

0 . . . . .
o —0l ng représente 1’action du gradient de pression moyen de la phase continue (force d’ Archi-
1

mede),
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o oxpPrgi, I'influence des forces extérieures sur la phase dispersée considérée (en particulier la gra-
vité),
o [Us,i — Uy,] représente I’échange de quantité de mouvement entre les phases dii au transfert de

masse : Ug est la vitesse moyenne du flux de masse traversant 1’interface particule-gaz,

o le terme I;Ci représente le transfert de quantité de mouvement moyen dii a la perturbation causée

par la présence de la particule,

o (C(mku};i) représente 1’échange de quantité de mouvement entre les particules durant les collisions

avec les particules de la phase k,

o Z Skm,i est le terme source di aux collisions avec les phases dispersées différentes de la phase k
m#£k
considérée, on a : Sy i = Cim(myu, ;) si k # m.

Bilan d’enthalpie

L’échauffement de I’inclusion dii a son interaction avec la phase continue et aux effets des champs

extérieurs peut s’écrire de maniere générale :

dhy, . dmy
mk? = S+ 0r+|he— ] ar (4.52)

Sk est la source de chaleur due aux champs extérieurs et O, la chaleur échangée avec le fluide por-
. . . . m z
teur, causée par la présence de la particule, discuté au chapitre 2. Le terme [hg — hy] ditk représente

I’enthalpie transportée par le flux de masse a la surface de la goutte.

L’équation de conservation de I’enthalpie sous forme non conservative est obtenue en posant Y =

hy dans I’équation d’Enskog :

0 0 0 o . .
akpka*tHk+(xkpkUk,jngk = a—xj |:(xkpk<uk,jhk>k}+(C(mkhk)+”§kckm(mkhk)
S
+ akpk<m];> + [Hs — H] Ty + T, (4.53)
k

avec les significations suivantes :

oleterme =— [—Ockpk <uk7 jhk> k] représente le transport de 1’enthalpie par les fluctuations de vitesse,

ox j
o C(myhy) et Yotk Cym(mihy) Iéchange de chaleur entre les particules durant les collisions respec-
tivement avec la méme classe et avec les autres classes,
0 O Pk <:1k> représente I’influence des sources extérieures de chaleur sur la phase dispersée consi-
dérée ]Eque I’on négligera),
o le terme [Hg — Hy| ' représente 1’échange d’enthalpie entre les phases dii au transfert de masse,

o le dernier terme, I1;, représente le transfert de chaleur dii a la perturbation causée par la présence

de la particule.
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Agitation des phases dispersées

Dans un premier temps, a la maniere de ( ) suivi par ( ),
on établit le bilan des contraintes cinétiques turbulentes pour la phase dispersée k en prenant y =
uy ;ui,j. On obtient ensuite le bilan d’énergie cinétique turbulente q,% = <u};iu};i>k /2 en sommant les
composantes de la diagonale du tenseur des contraintes cinétiques. Pour des écoulements a phase

dispersée dense, on obtient 1’équation suivante :

0 21 , 0 o
0Pk §+Uk7m$ q; = o [Ockpk<”k,iuk,iuk,m>k}

Lo Uk,
[O‘kpk (g iy )y + Ok } Wl
m

1
— Pk 247 — qg]
T

+ C(mug ;) + Y, Crm (mua_uy;) (4.54)
m#£k

Le terme correspondant au transport par les fluctuations de vitesse dans les équations Eq. 4.50 et

Eq. 4.54 peut étre modélisé a I’aide du concept de viscosité turbulente :

- 2, w [OUki  OUr; 20Uinm
<ukiukj>k = qusij—vk 3, an 3 o 8;j (4.55)

d .
Oij = 5—O(muy ;) est explicité a la section 4.2.3.

ox
J . . . :
La viscosité cinétique v;" est déduite par extension de 1’approche monodisperse de
( ) qui prend en compte le transport par la turbulence de la phase continue et la compétition entre

la trainée et les collisions dans 1’estimation du libre parcours moyen.

F —1
in 1 1 % T k (o)
Vi = [3qgkr’gk+3q£r§k<1+ockgod>c)} 1+ ] (4.56)
k,poly

qek = <u;iu;_i>k est la covariance fluide-inclusion. Elle est résolue grace a une équation sup-
plémentaire (cf. section 4.2.4). ngk est le temps caractéristique de la turbulence du fluide vu par les
particules (cf. Eq. 4.101).

oy, est le taux de présence équivalent des autres classes d’inclusions :

2my,  d; . 2did,,
£ N m C dy, = 4.57
%S L M gy, @7
Ona:
1
o, = g(1+ec)(3—ec) (4.58)
2
o, = g(l—i—ec)(fiec—l) (4.59)
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Th oy €St 1€ temps effectif de collision entre les inclusions de type k et toutes les autres inclusions.

1l est défini par :

1 2 1
-y (4.60)
m#k Mjc + My Ty

C
k,poly

Pour prendre en compte I’influence de I’agitation turbulente sur le transport des scalaires des
phases dispersées, on introduit les tenseurs de dispersion turbulente.

Pour le nombre d’inclusions par unité de masse de la phase k, on utilise le coefficient standard de

dispersion efficace ( , ):
L) = Dl (4.61)
X Ug P k,ijaxjxk .
avec :
Diyj = Didij+g (i ), (4.62)

Pour I’enthalpie, le tenseur de dispersion est obtenu a partir des équations sur les flux turbulents,

en négligeant le rapport convectif et diffusif :

. 0
_ 1
(i), = — l,ijngk (4.63)
avec
1, 0 »
Ki;j = Diydij+[1/th+1/ty] (ugeitte ), (4.64)

Le tenseur de dispersion turbulente fluide-inclusion D’gk est défini par Eq. 4.113 (p. 96).
Le temps de relaxation des inclusions est défini par Eq. 4.27 (p.81). Le temps de relaxation de la

température des inclusions ’c;k est défini par :

i e 6
- ° Nug (4.65)
Efk PkCp di

4.2.3 Fermeture des termes de collision

Les principaux résultats concernant la modélisation des collisions en lit fluidisé dense seront réca-

pitulés ici. Ces résultats dérivent de la théorie de ( ) appliquée aux écoulements granulaires
secs par ( ) et étendu aux écoulement gaz-particule par ( ) ou
( ). Ils ont été analysés, entre autres, par ( ).

Les termes spécifiques a la modélisation polydisperse ont été développés grace aux travaux de

( ) et ( ) et testés dans les travaux de ( ).
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Le principe de la modélisation consiste a écrire le terme collisionnel sous la forme d’une somme

de deux termes :

Cw) = 1w 50 (4.66)

Le terme () représente la redistribution de la grandeur y entre les composantes lors des chocs ;

le terme, a—@(\p), le transfert de la grandeur lors des chocs sur la composante i.
Xi

On suppose qu’il n’y a ni rupture ni coalescence au sein d’une classe ou entre deux classes de

particules, on a donc :

C(1) = 0 (4.67)
Cim(1) = 0 (4.68)

Sous I’hypotheése qu’il n’y a pas d’échange de masse di aux collisions :

Clm) = 0 (4.69)
Cim = 0 (4.70)

Pour les moments d’ordre 1, on obtient :

” 0 .
Xj
' o E)Ukv,‘ 8Uk_ i 2 aUk_m
avec:: gj-@(mkuk’i) = o [ ox; B ax;J 3 ax,; g

4 - [2q? 09U
— Cougprgo(l+er) [din| SEZ222 L 218 (472)
3 3T xp,

avec .
col 4 * kin 7 quz
Vk = gakg0(1+ec) Vk +dk g} (473)
8 1 dt
& = — Y on T (4.74)

m- 3
U e d; mg+my,

e est le coefficient de restitution de 1’énergie cinétique lors des collisions entre deux inclusions,
lorsque les collisions sont supposées élastiques, binaires et sans friction.

go est une fonction d’autocorrélation de paire qui sert a modéliser les interactions entre particules

dans le cas dense. On retiendra pour I’expression de gg la forme de ( ), aussi utilisée
par (2000) :
—2.50Umax
Ol
= (1- 4.75
go ( a’max ) ( )
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ou 0O, représente le taux de compactage maximum de spheres dures (0, = 0,64).

Le terme source de quantité de mouvement représentant les collisions entre les différentes classes

de particules est calculé directement par une intégration analytique de 1’équation 4.42 (
) avec les hypotheses suivantes :
— les particules sont sphériques, rigides et uniquement en mouvement de translation,
— les collisions sont binaires,
— T’hypothese de chaos moléculaire est vérifiée.

Sous ces hypotheses, on a :

mmy, 1+ epyn ni
_— —(Uy; = U, H
my +my, 2 Tlim( kii m,t) I(ka)

Skm,i = -

Le temps de collision entre les particules de classe k et celles de classe m est défini par :

1

c
Tkm

T

= 4dA]%mg kmMm 3

(C]/% + qu)HO (ka)

Hy et H, sont des fonctions du parametre zi,,, défini par :

3(Ux—Up)?

T A (g )

B

(4.76)

4.77)

(4.78)

Le parametre zi,, caractérise la compétition entre le glissement entre les phases & et m et les éner-

gies fluctuantes de chaque phase.

He) = S0 ar(va) (145

2 2 2z
exp(— 1 1
$?d<r+2>+aﬂ¢a<l+z—4£>
H\(z) = 5 o
——Hy

avec les valeurs limites :

VT
lim Ho(z) =1 et lim Ho(z) = Yor
70 — 2
4
lim Hi(z) == et lim Hi(z)=1
z—0 3 z—00
Les fonctions Hyp et H| sont approchées par ( ):
Tz
Hi() = (J1+=
4
4+2z
H{ =
1(2) 3422

(4.79)

(4.80)

4.81)

(4.82)

(4.83)

(4.84)



grm est la fonction radiale de distribution au point de contact des particules de classe k et m en

collision pour laquelle ( ) proposent la forme suivante :
Z (xs Yk O
gm = [1- ﬁm (4.85)
avec :
m = l4+= 4.86
Y 2<dk+dm> ZOCS ( )
s#8
gy = 2Y % 4.87)
® d .
S#8
Le terme collisionnel pour les moments d’ordre 2 s’écrit :
Ckm(mk”};,i”;,j) = ka(mk”};,i”;,j) - g(akm(mk”};,i”;,j) (4.88)
m

Le premier terme de droite de 1’équation 4.54 peut alors étre couplé avec une partie du terme de

collision pour donner :

” > ” > > in co aqz
(g ity )+ Y Ot i)~ — [KE"+ K] =5 (4.89)

e Xy

avec les coefficients de diffusion turbulente suivants :

~1

o 1 2,5 . 5 £ N

K" = gCngngk + gqigrgk(l + Ockgoq)c)} 1+ §T§k Ti.;ly] partie cinétique  (4.90)
1 . 6 . 4- [2q . .
K = oggo(l+e) 5 o+ gdk T partie collisionnelle 4.91)
1
3

o, = g(l +ec)2(2ec - 1) (4.93)
Le terme source collisionnel Xy, est calculé par ( ) avec les mémes hypotheses

que pour le terme source dii aux collisions dans I’équation de conservation de la quantité de mouve-
ment.

mhiy, I+e. Ny
(mk + mm)2 2 Tlim

1+e 8 1—e
 (Uri = Uni)* Hi (2im) — 3 (mmzc(Qi +qp,) + (mqy +mmq§1))]

Xkm (4.94)

X | mpy

Le premier terme représente la production d’énergie de fluctuation par le glissement entre les

classes k et m, le deuxieéme, la dissipation de 1’agitation par les collisions inélastiques et le dernier, la
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redistribution d’énergie cinétique due aux collisions.

Remarque : Lorsqu’on applique m = k dans I’équation précédente, on calcule le terme source colli-

sionnel dii aux collisions dans la méme classe :
2
1 (1 - ec) 2

Nk = M dx (4.95)

C
k
avec le temps de collisions entre les particules de la classe & :

1 21
— = Adigum| a2 (4.96)
T 3

On retrouve alors le terme de dissipation d’énergie cinétique due aux collisions dans le cas d’un

écoulement diphasique monodisperse ( , ).

Les transferts d’enthalpie par collisions au sein d’une classe ou entre deux classes différentes
seront négligés, ce qui se traduit par :
C(mhy) = 0 (4.97)

>

Cm(mihy) = 0 (4.98)

4.2.4 Equation de la covariance des fluctuations de vitesse gaz-inclusion, g

L’obtention de 1’équation d’évolution du mouvement corrélé phase porteuse-inclusion est com-
plexe. L’approche présentée ici utilise la démarche de ( ) qui consiste a prédire le
champ gazeux le long de la trajectoire de I’inclusion. Cependant, les termes de fermeture doivent étre
consistants avec la modélisation monophasique de la turbulence lorsque le temps de relaxation des
inclusions tend vers zéro.

L’équation d’évolution de la covariance fluide-inclusion s’écrit :

(XE—F(XU‘i —ia&i O Pi€ok — I1
kPkatqgk kPk k,zaxngk T o kPk o, aqugk kPkEgk ek

» w0 s w0
- (xkpk<ug7l-uk7j>kngkﬂv—Ockpk<ug7juk7i>k$jUg7i (4.99)

avec |

o le premier terme du membre de droite représente le transport turbulent de la covariance par les fluc-
tuations de vitesse des particules de la classe k. V;k est la viscosité turbulente fluide-inclusion,
elle s’écrit en fonction de la covariance de vitesse fluide-inclusion et du temps caractéristique

de la turbulence du fluide vu par les inclusions ’Ctgk :

1
Ve = 3skTa (4.100)
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avec
~1/2

e\
7 = 1 1+M 4.101)

gk g 2, 1/2
3

’c’g est défini par Eq. 4.22 (p.81), V, est définie par Eq. 4.111 (p. 96). Cy est une constante du
modele égale a 0,45 dans la direction parallele a la vitesse relative moyenne et 1,8 dans la

direction orthogonale.

o le deuxieme terme représente la destruction de la covariance sous I’action de la viscosité du fluide

et a la perte de corrélation liée au glissement :

k
g = L& 4.102)
Tgk

o le troisieme terme représente 1’interaction entre les mouvements fluctuants de chaque phase :

0Pk [( 0Pk > > A 0Pr o
n, = ——|(1+ gok —2q5 —2 d (4.103)
e Tgk ogpg ) § 0Py

o les deux derniers termes représentent la production de covariance par 1’écoulement moyen. Les
corrélations fluide-inclusion <ug Juk l.> sont modélisées par analogie avec la modélisation de la
k] 9’ k

turbulence de la phase continue a 1’aide du concept de viscosité turbulente proposé par

( )
. V! ) B
_ gk L9
T <Ebchg”+ax,-U"”>

1 Vtk 0 )
28 sk [ 9y 9y

i 37 qgk+1+'flr <axm g"m+axm k7m>

Nr » 2,
* 1+, [<”g’i”8=j>g 3qg5i/] (4.104)

oumn, = ’c;k / ‘Cgk et V;k est la viscosité turbulente fluide-particule de la classe k.

4.3 Fermeture des termes de transfert entre phases

C’est lors de la modélisation des termes de transfert entre phases que 1’intérét de la théorie ciné-
tique des milieux granulaires est démontré. En effet, les termes de transferts pour les phases dispersées
s’écrivent ici simplement en moyennant sur I’ensemble de la phase les termes de transfert pour une
inclusion isolée. Les termes correspondants pour la phase porteuse sont déduits aisément par principe

de conservation.
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4.3.1 Transfert de masse

Le taux de transfert de masse a I’interface pour les phases dispersées (k # g) provient de I’analyse
du flux de masse sur une inclusion isolée. Il s’écrit alors naturellement :

d
r, — nk<:;:k> (4.105)
k

ou n est le nombre d’inclusions par unité de volume du mélange polyphasique.

6(Xk

K 4.106
ndi (4.106)

ny

Le terme de transfert de masse de la phase gazeuse est déduit des termes de transfert de masse des

phases dispersées grace a I’équation de bilan surfacique aux interfaces :

L,+YTIe =0 (4.107)

kg
La fermeture de 1’équation de conservation de la fraction massique de vapeur dans la phase
gazeuse (Eq. 4.13) découle de la fermeture des bilans de masse pour chaque phase. Ici le terme
<van,-7g8C7g(uj —-w j)>g doit étre fermé. Sous I’hypothese que la masse qui traverse I'interface de la
goutte est uniquement composée de vapeur (les gouttes sont constituées d’un seul composant), le
terme source de 1’équation de conservation de la fraction massique de vapeur dans la phase gazeuse

(Eq. 4.13) est alors égal a :
<pni’g5gg(uj — Wj)>g = Fg (4.108)

4.3.2 Transfert de quantité de mouvement

L’équation 4.50 fait apparaitre le terme I,’( ;- Ce terme représente la force due a la perturbation
locale de la phase continue induite par la présence des inclusions. Il découle de la moyenne sur la
phase dispersée de la perturbation créé par la présence d’une particule isolée (cf. Eq. 4.49). Il contient

en particulier la loi de trainée :

/ Vi
Ly = —oupp—t (4.109)
gp
rgp est le temps caractéristique de I’entrainement des particules par le fluide défini a 1’équa-
tion 4.27.

< |V| > est la valeur moyenne de la norme de la vitesse locale relative, elle est approchée par

(1991):

<> = \/vk%r’i+<v};niv’,;m>k (4.110)
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V,.ki est la vitesse moyenne relative entre la phase continue et le phase dispersée considérée. Elle
peut s’exprimer en fonction de la différence des vitesses moyennes de chaque phase et d’une vitesse
de dérive due a la corrélation entre le taux de présence en inclusions et les grandes échelles de la

turbulence de la phase continue :

Viki = Uki—Ugi—Vaki (4.111)

)

La vitesse de dérive prend en compte la dispersion due au transport des inclusions par la turbu-
lence de la phase porteuse. A partir de I’analyse du cas théorique de particules suspendues dans une
turbulence homogene isotrope (voir ( ) et ( )), on peut

I’écrire de la facon suivante :

1 0 1 0
Voki = —D . | —=—0 — ——0 4.112
ki gk,ij Ol a)Cj k OCg E)xj § ( )
ou le tenseur de dispersion turbulente fluide-inclusion s’écrit :
Dyij = T (gt ), (4.113)
Les conditions de saut moyennes (cf. ( )) dérivées du bilan local de la quantité de
mouvement a 1’interface donnent :
Yi, =0 4.114)
k

et permettent de déduire le terme Ié,_l..

Il reste a fermer le terme d’échange de quantité de mouvement di au transfert de masse, c’est-
a-dire en particulier Us; (vitesse moyenne du flux de masse traversant I’interface). Sous I’hypothese

d’inclusions parfaitement sphériques, on écrira :

U, = 0, (4.115)

4.3.3 Transfert d’enthalpie

Dans le bilan d’enthalpie sur les phases dispersées (Eq. 4.53), le terme d’échange d’enthalpie
induit par la présence de la particule, I, reste a expliciter. Son expression découle de 1’analyse du

flux convectif regu par une inclusion isolée :

Iy = m(Okr)y (4.116)

oll Q, = TdxAyNuy (T, — Tx) est le flux convectif regu par une particule isolée.
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Le transfert d’enthalpie dii au transfert de masse apparait dans le terme Hgly. Hs représente
I’enthalpie a I’interface entre la phase continue et la particule. Dans le cas particulier de 1’évaporation,

on prendra pour 1’enthalpie moyenne de I’interface 1’enthalpie du gaz a la température des gouttes :
Hs; = H,(T)) 4.117)

Les nombres caractérisants les transferts dans un mélange gaz-inclusion (nombre de Sherwood,

coefficient de trainée et nombre de Nusselt) utilisés ont été discutés dans le chapitre 2.

La modélisation d’un écoulement polyphasiques a phases dispersées avec prise en compte de la
polydispersion a été décrit. Cette modélisation, dérivée de la théorie cinétique des milieux granulaires,
permet d’écrire naturellement les termes de transferts entre phases a partir de I’analyse des transferts

sur des inclusions isolées détaillées au chapitre 2.
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Chapitre 5

Pénétration d’un jet gazeux horizontal

dans un lit fluidisé par un gaz

La zone critique d’un réacteur FCC est la zone d’injection de charge. En effet, comme le sou-
ligne ( ), cette zone a un effet important sur la sélectivité du réacteur. Les
phénomenes de transferts de masse et de chaleur, discutés au chapitre 2 sont bien entendus primor-
diaux mais la bonne prédiction de la pénétration des jets est cruciale car elle influe sur I’hydrodyna-
mique de la totalité du réacteur.

Les résultats précédemment obtenus par ( ) sur une installation FCC n’ont pas traité
de ce sujet spécifique. De plus, le code ESTET-ASTRID ! qu’il utilisait surestimait la pénétration.
Enfin, la représentation bidimensionnelle que nous avons utilisée pour développer les modeles de
transferts dans le code de calcul ( , ), n’est pas completement satisfaisante (cf. an-
nexe A) et ne permet pas de conclure précisément sur ce point.

La pénétration d’un jet gazeux dans un lit fluidisé est une problématique de recherche ancienne
qui reste encore ouverte a des investigations complémentaires. Il nous a donc semblé opportun de
traiter de ce sujet. Cette étude nous permet en outre de valider nos modeles hydrodynamiques et le
code de calcul utilisé.

Nous avons choisi d’effectuer ces validations par comparaison a un protocole expérimental traitant
de la pénétration d’un jet horizontal. Cette configuration a 1’avantage d’étre discutée dans la littéra-
ture et nous a semblée plus représentative de notre problématique finale, le réacteur a lit fluidisé FCC,

qu’un jet a co-courant.

1. ESTET-ASTRID est un outil de simulation développé par la Direction des Etudes & Recherches d’Electricité de
France. Il s’agit d’un code 3D qui résout les équations de Navier-Stokes instationnaires sous une formulation tridimension-

nelle et moyennée.
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5.1 Etude bibliographique

De nombreux auteurs se sont penchés sur le probleme de la pénétration d’un jet gazeux dans un
lit fluidisé. L’ étude de ce phénomene a été initié par ( ) puis par ( ),

(1968), (1971), (1989) ou (1997).

Pourtant, seulement quelques auteurs ont établi des corrélations pour évaluer la distance de pé-
nétration d’un jet horizontal dans un lit fluidisé par un gaz. Ces travaux et les conditions opératoires
qui ont permis d’obtenir les corrélations sont récapitulées Tab. 5.1. On notera p, la masse volumique
du gaz, p, celle des particules, Uy la vitesse d’injection, dy le diametre d’injection, d,, le diametre
des particules, € le taux de vide et g I’accélération de la pesanteur. Les corrélations trouvées dans la

littérature sont les suivantes :

o ( ) évalue une distance moyenne de pénétration du jet au sein du lit fluidisé :

J A . U
Euin & L _ 7’8[‘)8’0 (5.1)

o ( ) évalue la distance de pénétration maximum du jet :

L
0,044 ==
’ d

+1,57 = 0,5 log(p.U3) (5.2)
0

o ( ) propose une corrélation permettant d’évaluer ce qu’il définit comme la longueur
de pénétration : la distance a laquelle la vitesse du gaz dans le jet est égale et opposée a la

composante horizontale de la vitesse du gaz de fluidisation :

L U2 0,4 0,2 d 0,2
Li4s = 5025 {"0 0 ] (pg) (”) (53)
do (1—¢)ppgd, Py do
o ( ) proposent une corrélation fondée sur celle de ( ), généralisée aux jets
inclinés, elle s’écrit, pour les jets horizontaux :

L U2 0,327 1,974 d —0.04

Z 138 = 1,89x10° [po‘)} <pg) (”) (5.4)

do (1—€)ppgdy Pp do

A la vue de ces corrélations, il semble que les auteurs s’accordent sur le fait que la vitesse et la
taille de I’'injection ainsi que la masse volumique du gaz influent sur la longueur de pénétration du jet.
Seul n’accorde pas d’importance a la masse volumique des particules. De plus, et

sont seuls a inclure la fraction volumique de solide dans leur corrélation. Aucune corrélation

n’accorde d’importance a la vitesse de fluidisation.

Afin de comparer les corrélations entre elles, nous avons tracé les longueurs de pénétration pré-

dites en fonction de la taille caractéristique de I’injection, de la vitesse d’injection, du diamétre des
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Solide dy, (um)  p, (kgm™3) Fluide do (mm) U (m.s™')

Copolymeres  3160-3330 1000 Air 4-6 52-303
(1968)

FCC 50 1000 Air 18,4 32-64
(1968)

Ecaille de Fer 170 2600 Air 7,9 75-118

Sable 180-330 2640 Air 2,54-14,3  40—300
(1971)

Millet 1430 1402 Air 5-10 26,2-189,7
(1997)

Sable de Sili- 2250 1354 Air 5-10 26,2-218

cate 1

Sable de Sili- 1430 1582 Air 5-10 35-196,7

cate 2

TABLE 5.1 — Synthese des conditions opératoires relatives a I’étude des jets horizontaux dans un lit

fluidisé par un gaz.

particules et de la masse volumique des particules (Fig. 5.1), les autres grandeurs étant prises égales
au cas de Xuereb qui sera présenté ci-apres.

Globalement, les quatre corrélations prédisent les mémes tendances :

— l’augmentation de la pénétration avec 1’augmentation de la taille de I’injection,

— l'augmentation de la pénétration avec 1’augmentation de la vitesse d’injection,

— la diminution de la pénétration avec 1’augmentation de la masse volumique des particules.

Le diametre de la canne d’injection a une importance évidente sur la pénétration du jet : augmen-
ter la taille de I’injection sans faire varier la vitesse augmente naturellement la quantité de mouvement
du jet. I en est de méme pour I’augmentation de la vitesse d’injection.

L’influence du diametre des particules est plus controversée, et moins explicable. montre
que la forme générale du jet et I’allure de ses fluctuations différent selon le diametre des particules.

Pour finir, le fait que le jet pénetre moins lorsque la masse volumique des particules augmente

n’est pas étonnant, puisque dans ce cas, la force qui s’oppose a la pénétration augmente.

En comparant les corrélations, on s’apercoit que sont les plus optimistes concernant
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la longueur de pénétration, Shakova prédit toujours la valeur la plus faible. Zenz et Merry se situent

toujours entre ces deux extrémes.

[o— %gakova' | o
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FIGURE 5.1 — Comparaison des longueurs de pénétration d’un jet gazeux horizontal dans un lit flui-

disé prédites par différents modeles...

5.2 Protocole expérimental de Xuereb

5.2.1 Maquette de fluidisation

Les travaux de Xuereb (1989) étudient I’injection continue ou intermittente de gaz dans un lit
fluidisé. Nous nous intéresserons plus particulierement ici a I’injection continue. Pour cette étude, la

maquette utilisée dans 1’expérience est appelée « Maquette BDC » présentée a la figure 5.2. C’est une
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colonne bidimensionnelle de 15 mm d’épaisseur, de 960 mm de largeur et de 2000 mm de hauteur.

La canne d’injection utilisée est a section rectangulaire de dimensions 3 mm de large sur 16,5 mm de

hauteur.

|

o |

o | . .

S | Canne d'injection
| z (3*16.5)
g .
| o
! 3

vl ——
157 960
FIGURE 5.2 — « Maquette BDC »utilisée par ( ) (cotes indiquées en mm).

Les expériences ont été réalisées avec des particules de polystyréne fluidisées par de ’air (cf.
Tab. 5.2).

Xuereb a remarqué que le tube de pitot était I’instrument privilégié des auteurs pour mesurer la
vitesse du gaz dans un jet vertical en lit fluidisé. Alors qu’une telle mesure n’a pas été relevée dans la
littérature concernant les jets horizontaux.

Xuereb a donc choisi de mesurer la vitesse du gaz dans le jet grice a un tube de Pitot classique

formé de deux tubes concentriques : le tube interne permettant de mesurer la pression dynamique et
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Air

Densité, p, 1,2 kgm™!
Particules de polystyrene

Densité, p, 1020  kg.m™!
Diametre moyen, d, 1640 um

TABLE 5.2 — Caractéristiques physiques des fluides utilisés pour [’expérience.

le tube externe la pression statique. Il y a deux prises de pression statique de sorte que la mesure ne

soit pas perturbée par la composante verticale importante du gaz de fluidisation.

Le tube de Pitot est positionné dans la phase dense a la frontie¢re du jet de maniere que la différence
de pression enregistrée soit nulle. Puis les mesures sont effectuées tous les millimetres. La conversion
des pressions en vitesses est effectuée sans tenir compte du fait que les mesures des pressions statique
et dynamique ne sont pas faites simultanément au m&€me point. Il a été vérifié que 1’erreur commise

est négligeable. Les vitesses sont alors calculées grace a la relation suivante :

U = 2AP (5.5)
Pe

La mise en place expérimentale n’est pas exacte ; en effet, Xuereb souligne le fait que le tube de
Pitot de mesure pas exactement la composante horizontale de la vitesse du gaz.

De plus, le systeme de mesure introduit des perturbations. Il a été par exemple remarqué que la
partie supérieure du lit est modifiée par la présence du tube : les bulles naturelles rencontrent des diffi-
cultés pour circuler d’un coté et de 1’autre du tube, ce qui entraine la création d’une zone mal fluidisée
au dessus du tube de Pitot.

Pour finir, on soulignera que, selon Xuereb, les mesures des vitesses du gaz, par un tube de Pi-
tot, par un milieu fluidisé, peuvent se trouver entachées d’une erreur importante en dessous de 10 a
20 m.s~', du fait du mode de décharge turbulent du gaz dans le jet et également de la contribution des
particules a la quantité de mouvement enregistrée.

Pour toutes ces raisons, les résultats expérimentaux seront a prendre avec précaution lors de la

discussion des résultats.
5.2.2 Simulation du protocole expérimental

Présentation du cas de calcul

Notre étude consiste a reproduire avec 1’outil de simulation I’expérience mise en place par Xuereb.

Nous choisissons alors le cas présenté dans le tableau Tab. 5.3 pour lequel nous avons a disposition
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les profils radiaux de la vitesse du gaz dans le jet 2 diffAGiérentes distances de 1’injection ainsi que la

vitesse du gaz sur 1’axe du jet.

Vitesse de fluidisation 1  m.s™!

Vitesse d’injection 90 m.s~!

TABLE 5.3 — Parametres du cas choisi pour la simulation.

La simulation est effectuée avec un maillage d’environ 16 000 cellules, raffiné au niveau de I’in-

jection. L’injection latérale d’air se fait sur trois facettes. Ce maillage est présenté a la figure 5.3.

(a) Plan de coupe médian. (b) Zoom sur la zone d’injection.

FIGURE 5.3 — Maillage utilisé pour la simulation du protocole expérimental de Xuereb.

Le lit est d’abord fluidisé pendant 5 s, sans jet horizontal. Le jet est ensuite simulé pendant 5 s.

Enfin, des moyennes sont effectuées sur les dix secondes suivantes.

Analyse des résultats

La figure 5.4(a) présente la fraction volumique de particules moyenne dans le plan médian du do-

maine de calcul. Cette figure permet d’apprécier la forte présence en particules pres des parois, surtout
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du coté du jet gazeux. Ce jet entraine une forte dilution du lit dans la zone de jet mais aussi sur toute

la partie supérieure.

%

Ug

e above

0.57 M 4737

054 | 44.74

0.51 42.11
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041 3421
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Q.28 23.68

025 21.05

0922 18.42
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0.06 5.26
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below below |

(a) Fraction volumique (b) Vitesse du gaz.

des particules.

FIGURE 5.4 — Champs moyens, résultats de la simulation du protocole expérimental de Xuereb.

La figure 5.4(b) présente le module de vitesse moyenne du gaz. Elle permet de voir que la zone
de forte vitesse horizontale du gaz est tres localisée autour de la zone d’injection. Nous remarquons

de plus que le jet est dévié vers le haut d’un angle d’environ 5°.

Concernant la longueur de pénétration du jet, nous avons vu que chaque auteur propose sa défi-
nition propre en fonction de son installation expérimentale. détermine la profondeur de pé-
nétration a partir de films et de diapositives pris a des instants ou le jet n’est pas influencé par une
bulle naturelle. Dans le cadre de nos simulations, nous définissons la longueur de pénétration du jet
comme la distance a laquelle la valeur du produit o,pU, n’est plus influencée par la présence du jet.
Typiquement, lorsque cette valeur devient inférieure a 10 % de sa valeur en injection. Ce critere nous
conduit a estimer la longueur de pénétration a 14,8 cm.

Ces résultats sont a comparer avec les valeurs prédites par les différentes corrélations de la litté-
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rature, récapitulées au tableau 5.4. La valeur que nous avons estimée est de 1’ordre de grandeur de la

valeur de . Nous notons que cette corrélation a été construite avec un type de particules
trés proche de celles utilisées par . I nous parait donc encourageant de se rapprocher de cette
corrélation.

Cependant, la distance de pénétration estimée par nos simulation est supérieure a toutes les dis-
tances prédites par les corrélations de la littérature. Ce résultat a déja été remarqué par qui
I’explique par le fait que sa colonne est « bidimensionnelle », dans le sens ou elle est étroite. Dans ce
cas, le gaz qui pénétre dans la colonne ne peut pas se dissiper dans toutes les directions puisqu’il est
géné par les parois. Le jet a alors tendance a s’allonger plus.

Enfin, nous soulignerons que les corrélations donnent des distances de pénétration tres différentes

puisqu’elles peuvent étre multipliées par 10 suivant la corrélation utilisée.

Auteurs Longueur de pénétration (cm)
( ) 1,67
( ) 3,85
(1971) 7,69
( ) 13,93

TABLE 5.4 — Longueur de pénétration prédite par les modeles de la littérature pour le protocole

expérimental de

Les résultats relatifs a cette simulation sont comparés aux résultats expérimentaux sur les figures
suivantes.

La figure 5.5 présente la vitesse du gaz le long de 1’axe du jet en fonction de la distance a la canne
d’injection. A I’instar de I’expérience, la simulation permet d’observer une décroissance réguliere de
la vitesse en fonction de I’éloignement de la canne. Cependant, la décroissance du jet est sous-estimée

par la simulation.

La figure 5.7 présente les profils radiaux de vitesse réduite > du gaz respectivement a 20, 30 et
50 mm de I’injection. Les lignes de mesures sont présentées a la figure 5.6. Ces figures permettent
d’apprécier I’asymétrie du jet qui a tendance a se déplacer vers le haut sous 1’action de la fluidisation.
On remarque aussi que le jet s’évase avec 1’éloignement a la canne d’injection.

Concernant la comparaison entre I’expérience et la simulation, on note que les valeurs dans la
partie supérieure du jet concordent. Cependant, les résultats concernant les vitesses en amont du jet

ne sont pas en adéquation.

2. Vitesse adimensionnée par la vitesse maximale.
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FIGURE 5.5 — Vitesse du gaz sur ’axe du jet en fonction de I’éloignement a la canne d’injection :

comparaison des résultats expérimentaux et de la simulation avec maillage grossier.

FIGURE 5.6 — Lignes de mesure des profils radiaux de la vitesse réduite du gaz : 1 : 20 mm; 2 : 30

mm et 3 : 50 mm

I1 faut cependant évoquer ces trois dernieres figures avec précaution. En effet, nous comparons ici
des vitesses réduites, c’est-a-dire que ne connaissant pas la vitesse maximale dans le cas de 1’expé-
rience, nous n’adimensionnons certainement pas avec la méme valeur expérience et simulation.

Méme si la tendance globale est retrouvée par la simulation, des différences entre les résultats
issus de I’expérience et ceux issus de la simulation existent. Il faut en particulier noter que la simu-

lation surestime la vitesse sur I’axe du jet en méme temps qu’elle surestime 1’élargissement de celui-ci.
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Les différences observées entre les résultats expérimentaux et la simulation peuvent étre expli-
quées de plusieurs facons. Tout d’abord, comme nous 1’avons vu plus haut, les mesures expérimenta-
les doivent étre considérées avec précaution du fait de 1’utilisation du tube de Pitot en milieu fluidisé.
D’autre part, les simulations ont été effectuées sur un maillage relativement lache. En particulier, I’in-
jection ne se fait que sur trois facettes, ce qui peut étre critiquable. Des investigations plus avancées

sont prévues sur un maillage plus raffiné en tant que perspectives de ce travail de these.
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FIGURE 5.7 — Profil radial de vitesse réduite du gaz a 20, 30 et 50 mm de [’injection : comparaison

des résultats expérimentaux et de la simulation avec maillage grossier
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Chapitre 6

Mise en place de la simulation de

I’installation industrielle

L’ étude des différents transferts observables dans un écoulement gaz-goutte-particule (chapitre 2),
de la modélisation de craquage catalytique (chapitre 2) et la mise en place des équations du modele
polyphasique (chapitre 4) ont permis d’écrire le jeu d’équations a résoudre pour simuler un réacteur
de craquage catalytique FCC.

Le modele a permis de simuler le FCC de Grandpuits, raffinerie TOTAL située dans la région pa-
risienne, pour laquelle nous disposons des mesures faites par ( ) lors du remplacement

des injecteurs de charge.

6.1 L’installation de Grandpuits

6.1.1 Géométrie

Le riser FCC de Grandpuits, composé de convergents et de divergents cylindriques, est présenté
a la figure 6.1 de maniere bidimensionnelle. Les dimensions de ce réacteur sont indiquées dans le

tableau 6.1.

Le réacteur est muni de quatre injecteurs, dont les caractéristiques sont les suivantes :

— embout hémisphérique de diametre 146 mm,

— fente horizontale d’épaisseur 46 mm et de largeur 111 mm,

La disposition des injecteurs est schématisée a la figure 6.2 qui représente le réacteur vu de des-
sus. Ils sont équi-répartis sur la périphérie du réacteur. Le plan (¥,7) est donc un plan de symétrie pour

I’installation.
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Injection

FIGURE 6.1 — Schéma du riser du FCC de Grandpuits.
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Dy = 0,59m

D, = 061lm
Ds = 094m
Dy = 088m
L, = 37m
L, = 1493 m
Ly = 1,131 m
Ly = 255m
Ls = 2m
Le = 0,782 m
a = 40°

TABLE 6.1 — Cotes de ’installation de Grandpuits (Fig. 6.1).

Rampe d’entree
du lit

-

FIGURE 6.2 — Schéma de I’emplacement des injecteurs de charge sur une coupe horizontale.

Les injecteurs sont orientés a 60° de I’horizontale. Ils pénetrent de 150 mm a I’intérieur du réacteur.
Le schéma d’un injecteur est donné a la figure 6.3. La surface débitante d’un injecteur est estimée a
46 mm x 111 mm, ¢’est-a-dire 5,106.10~3 m?, ce qui correspond 2 une surface totale d’injection de

charge égale a :

Spee = 2,04.10%m? (6.1)
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BB 9\ < AA

Coupe AA Coupe BB

FIGURE 6.3 — Schéma d’un injecteur de charge.

6.1.2 Maillage

Le maillage est structuré et composé de 95 000 cellules. Les injections sont représentées par 12
facettes. Une vue globale du maillage ainsi qu’un zoom sur une injection sont présentés a la figure 6.4.

Ce maillage a été préféré a un maillage plus raffiné comprenant 250 000 cellules pour 32 faces
d’injection par injecteur pour des raisons de cofit en temps de calcul. Cependant, la précision du
maillage choisi a été testée sur des « réacteurs réduits » (cf. annexe B). Cette étude nous a permis
de conclure que le maillage utilisé surestime la diffusion du jet mais donne une idée qualitativement
correcte de son développement.

Ainsi, calculer la totalité de I’installation sur un maillage tres raffiné nous aurait permis d’obtenir
une faible amélioration pour un cofit en temps de calcul prohibitif : le temps de calcul avec un maillage

tres raffiné auraient été multipliés par 5.

Nous précisons que la surface d’injection de charge sur le maillage est légerement inférieure

(environ 13 %) a celle des injecteurs sur I’installation réelle. En effet :
Sijccmaiee = 1,782.107 m? (6.2)
Cependant, les débits d’injection sont conservés.

6.1.3 Phases en présence

La simulation effectuée sera triphasique, les trois phases considérées sont :

1. la phase gazeuse, composée de vapeur d’eau, de vapeur de charge ! et des produits de la réaction,

1. Hydrocarbures gazeux.
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FIGURE 6.4 — Maillage du riser du FCC de Grandpuits.
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2. la phase solide : les particules de catalyseur FCC,
3. la phase liquide, constituée des gouttes d’hydrocarbures.

Les grandeurs thermodynamiques caractéristiques des trois phases en présence et utilisées dans

les simulations sont récapitulées dans le tableau Tab. 6.2.

Phase continue : vapeur d’eau et d’hydrocarbures

Capacité calorifique a pression constante, 3000 J.kgT'.K' (0,71 kcal K kg™")
Cpov =CpvE

Coefficient de diffusion thermique, A, 0,0 W 'K ! (0,1 kcal.h~'.m.0C)
Coefficient de diffusion binaire, Dy 9,67.107° m?.s~!

Masse molaire de la vapeur d’eau, Wy g 18.1073 kg.mol*1 (18 g.molil)
Masse molaire de la charge, Wey 494.1073 kg.mol -1 (494 g.mol -
Masse molaire du LCO, Wy co 210.1073  kg.mol ™! (210 g.mol™")
Masse molaire de 1’essence, W,y 100.1073  kg.mol ™! (200 g.mol™1)
Masse molaire du LPG, Wy pg 50.10°  kg.mol ™! (50 g.mol™1)
Masse molaire des FG, Wrg 30.1073  kg.mol™! (30 g.mol™ 1)
Viscosité dynamique, ug 3,17.107°  Pa.s

Phase solide : particules de catalyseur

Masse volumique, p, 1300 kg.m™3 d=1,3)
Chaleur spécifique a pression constante, C,, , 1046 J.kg '.K~'  (0.25 kcal kg~ .K)
diametre, d), 80 um

Phase liquide : gouttes d’hydrocarbures

Masse volumique, p; 800 kg.m—3 (d=0.8)
Chaleur spécifique a pression constante, C, 3000 J.kg '.K~' (0,71 kcal .kg™'.K)
Température d’ébullition, T, (P,; = 3 bar) 723 K (450 °C)
Chaleur latente de vaporisation, L, -124400 J.kg™! (-30 kcal kg™ ")

TABLE 6.2 — Grandeurs thermodynamiques des phases en présence.

6.1.4 Point de fonctionnement

Les valeurs de fonctionnement moyennes de 1’unité sont récapitulées dans le tableau Tab. 6.3.

La densité moyenne du lit en entrée étant de 725 kg.m 3, si on applique la relation :

agpg + appp = pmoy (63)
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Débit de charge, Qg 59,6 kg.f1 (188 ¢.h7 1)

Débit de vapeur de dispersion, Qy injec 2,3 kg.s*1 (7t.h™h
Température de I'injection (préchaufte), 7. 516 K (243 °C)
Débit de catalyseur (circulation), Q... 279 kg.s~' (1005 t.h™h
Température de la phase dense (catalyseur régénéré), T, 1021 K (748 °C)
Pression 3 bar (2 barg)

TABLE 6.3 — Conditions de fonctionnement du FCC de Grandpuits.

on trouve donc une fraction volumique de particules en entrée du lit de 0,557.

On obtient alors la vitesse d’injection en entrée du réacteur :

Quaca
SiPp
= 141 ms! (6.4)

Ui =

D’apres les valeurs du tableau 6.3, on a, en faisant un bilan sur les quatre injections et si S est la

surface d’injection d’un injecteur :

4Sinjec (X‘l,injecpl Ul,injec = Q:harge (65)
4Sinjec(xg,injecpg7injchg,injec = (2yE,injec (66)

On suppose que le gaz et les gouttes sont injecté€s a la méme vitesse : U jec = Uy injec = Uiniec- L€
gaz injecté est seulement composé de vapeur d’eau a la température de 516 K. La densité du gaz en

injection est donc de 1,26 kg.m™>.

L’équation (6.5) permet d’écrire :

Q}harge
U —_— 6.7)
4Sinjec(xl,injecpl
On en conclut que :
Qc.hargepg injec
a’l,in'ec . (68)
' QVE7injec pl + Qchargepg,injec

= 0.0395 (6.9)

On détermine alors la vitesse d’injection :
Upee: = 92,3 ms™! (6.10)
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Pour des raisons de représentativité de la zone d’injection >

, on supposera que les gouttes sont in-
jectées a I’équilibre dans leur vapeur en respectant les bilans thermique et dynamique. Cette hypothese
nous permet, en outre, de nous affranchir de raideurs numériques liées a 1’évaporation extrémement
rapide des gouttes dans les premieres cellules apres 1’injection.

Ainsi, les bilans dynamique et thermique donnent :

(agpgUg +oupUn)in, = (0gpaUg +0upiUy);e 6.11)

injec injec
((XgnggHg—i-(X[p]UlH[)im = ((xgnggHg+Oclp1U1Hl)eq (6.12)

injec injec

L’hypothese que les gouttes sont a saturation nous donne I’équation :

]}e,?nject = f(YCe%/,injecl) (6 1 3)

issue de 1’équation de Clausius-Clapeyron (cf. Eq. 2.42, p. 38).
En supposant de plus que les gouttes et le gaz sont a la méme température, nous obtenons les

conditions d’injections suivantes :

Yevie = 0,3117 (6.14)
Tee = S5153K (6.15)
U mee = 0,0383 (6.16)
Upee: = 93,56 m.57" (6.17)

On supposera, en se référant a des données industrielles, que les gouttes injectées ont un diametre

initial moyen de 100 um.

6.2 Simulation effectuée

6.2.1 Le code Saturne_Polyphasique @Tlse

Saturne_Polyphasique @ Tlse est la version périphérique, développée a I’ Institut de Mécanique des
Fluides de Toulouse, de code_Saturne. Ce dernier est un code de calcul « volumes finis » développé par
Electricité De France, regroupant les connaissances et les compétences acquises via ESTET-ASTRID
(volumes finis) et N3S (éléments finis) d’ou il tire son autre appellation « solveur commun ». Le
schéma utilisé est implicite et toutes les variables sont calculées au centre des cellules.

Il résout les équations Eulériennes instationnaires pour les écoulements polyphasiques avec des
termes de transferts interfaciaux. C’est donc un outil adapté a la simulation de I’écoulement tripha-

sique réactif au sein d’un réacteur a lit fluidisé FCC.

2. Le type d’injecteur utilisé suppose que la vapeur d’eau et les gouttes de charges sont mélangées avant leur injection

dans le réacteur.
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6.2.2 Conditions aux limites

En entrée, les conditions utilisées sont de type dirichlet pour les vitesses, les fractions volumiques,
les grandeurs turbulentes et les variables scalaires.

En sortie, la condition utilisée est celle qui annule la dérivée normale du gradient tangentiel de
pression :

9 9P,

e (6.18)

Ceci revient a conserver le profil de pression amont a la derniere cellule en sortie. Pour les autres

grandeurs en sortie, nous imposerons un flux nul.

Concernant la condition a la paroi, nous choisirons une condition de frottement pour la phase
continue et une condition de rebond élastique sans frottement pour les phases dispersées (Flux nul de

quantité de mouvement et conservation de 1’énergie cinétique d’agitation).

6.2.3 Récapitulatif du jeu d’équation

Les équations de conservation résolues sont les suivantes :

— pour chaque phase & :

e conservation de la masse :

0 0
g(xkpk-Fa*xiOCkPkUk.,i = Ik (6.19)

e conservation de la quantité de mouvement :

0 0 0 0 .
(xkpngk,i + OﬁkPkUk,jngk,i = BTQPg + OPigi + E [—akpk <Mk,iuk7j>k + @k,ij}
+ I+ [Us— Uil Tk (6.20)

e conservation de I’enthalpie :

0 0 J -
Otkpkng—l—(kakUkﬁngk = —gockpk <h,{ukﬂj>k+Hk—|— [HG—Hk] Iy (6.21)
J J

— conservation de la fraction massique de la charge vaporisée :

d J J t J
OgPyg gYCV + chnggyiaTCiYCV T 0ePs (Devi D) aTCiYCV
— YT +T¢y — T (6.22)
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— conservation des fractions massiques des produits gazeux de la réaction :

d d d d
OtgPg = Ys + angUg.,iaTCiYs = o (%pg (Do + D) ax,-YS) —Y+T7 (623)

— conservation du coke crée par la réaction :

d )

d )
appp g’jcoke + apppUp,ichoke = g <(x'ppgD§)ax_Ycoke> + (l - Ycoke)rp (624)
1 1 1

Onan:FR

coke*

— conservation du nombre de gouttes par unité de masse de liquide :

[XREY)

0 0 Jd
06191§Xd +061l31Uz,ing = T3y %P <xdu1,l~>, — X4l
1 4

La masse volumique du mélange gazeux est calculée grace a la loi des gaz parfaits :

1 RT, | Y, Y, Y. Y, Y )¢
L _ RhiYv  Yico  Yew | Yie | YrG | Yo 6.25)
Pg P (Wey  Wico Weys Wipg Wrg Wy

Modéles de turbulence

Les premieres simulations, effectuées sur un maillage bidimensionnel, ont montré que la turbu-
lence de la phase continue était totalement détruite par les phases dispersées> . Par conséquent, les
équations de la phase continue sont résolues sans modele de turbulence.

Le modele a deux équations g2 — g2 exposé au chapitre 4 a été utilisé pour I’agitation des phases
dispersées. Dans notre cas, puisque nous n’utilisons pas de modele de turbulence pour les phases

dispersées, nous avons g3 = 0.

6.2.4 Transferts modélisés

Les transferts pris en compte dans la simulation sont représentés de facon schématique sur la fi-
gure 6.5.

Les transferts dynamiques et thermiques entre la phase gazeuse et les phases dispersées sont pris
en compte ainsi que les échanges massiques entre le liquide et les particules dus a I’évaporation. Entre
les particules et les gouttes, seuls les échanges de quantité de mouvement dus aux collisions sont mo-
délisés (voir la modélisation polydisperse du chapitre 4). Il est & noter que ce modele a été introduit
pour des raisons autant numériques que physiques. En effet, I’introduction du modele a permis de
réduire le libre parcours moyen des gouttes et donc de limiter leur vitesse dans les zones ou elles sont

en concentration infimes mais présentes quoi qu’il en soit puisque nous sommes dans le cadre d’une

3. Résultats obtenus aussi par ( ), qui montre que l’effet de la turbulence sur I’hydrodynamique du lit est

négligeable. Ce choix a aussi été fait par ( ).
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modélisation eulérienne.
Enfin, le transfert massique gaz-particule di au dép6t de coke sur les particules dans le cas de

I’écoulement réactif est aussi pris en considération.

Phase gaseuse
(vapeurd’eau +

charge vaporisee

duit
Transf er produfts) Transfert
d’ er?tehe;rlapsise d’ ent hal pi eDe )
0
de qd et de gdm Y
Gouttes | [ Particules
de charge | |de catalyseur

Transfert de gdm
(col l'i sions)

FIGURE 6.5 — Transferts interfaciaux implémentés dans la simulation.

Transfert de masse

L’échange de masse entre le gaz et les gouttes de charge, dii & I’évaporation des gouttes, sera pris

en compte par le modele de ( ):
I =n(m), = _d612 0y Sh pg Dyywy In(1+By) (6.26)
Dans I’expression précédente, le nombre de Sherwood est exprimé selon ( ):
Sh = 2+ 0,55Re'/?8c!/3 (6.27)

Remarque : Le terme d’évaporation I'; a été calculé avec le maximum entre le diametre de la goutte
et 50 um ; pour les diametres inférieurs, le terme d’évaporation est calculé avec la valeur minimale
choisie ; par contre, le coefficient de trainé est, lui, calculé avec le diametre réel de la goutte. En effet,
la prise en compte de tres petits diametres aurait rendu le terme d’échange de masse trop raide pour
mener a bien une simulation en temps raisonnable.

Nous précisons cependant que lorsque la goutte a atteint 50 um, son volume a diminué de 85 %

par rapport a sa valeur initiale.
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Transferts dynamiques

Le coefficient Cp est calculé d’apres ( ), par la relation empirique qui propose un
compromis entre les relations de ( ) etde ( ) (voir section 2.1.1, p. 29).

Une éventuelle modification du coefficient de trainée due a 1’évaporation ne sera pas considérée.

Transferts thermiques

Les seuls échanges de chaleur considérés seront I’échange gaz-goutte et I’échange gaz-particule.

Les termes de transferts correspondants seront écrits de la maniére suivante :

Ti—T, 1 A, 6
I, = —oupCpi £ avec: — = —5— — Ny (6.28)
P Tng Tgk kach d,%

Pour les particules, le nombre de Nusselt sera calculé grace a I’expression de

(1952):

Nu, = 2+0,55Re)/*Pr'/3 (6.29)
Pour les gouttes, pour prendre en compte 1I’écoulement de Stefan, le modele de ( )
sera utilisé :
In(1+B
Nu, — OB, (6.30)
9 BM
ou Nu; est le nombre de Reynolds calculé avec la relation de ( ).

Remarque : Lorsque les gouttes atteignent leur température d’ébullition, 1’évaporation n’est plus pi-
lotée par le flux de masse mais par le flux thermique. Ainsi, le régime d’ébullition est défini par
I’annulation du terme source dans 1’équation de H;.

Compte tenu de 1’étude bibliographique effectuée, nous avons trouvé les modeles représentatifs
des échanges de chaleur goutte-particule trop empiriques et contradictoires pour retenir ’'un d’entre
eux. Par conséquent, la simulation sera, dans un premier temps, effectuée sans introduction d’un tel

modele.

Réaction de craquage catalytique

Le modele utilisé sera le modele a 6 especes de ( ). Ce modele a été développé
sur un réacteur de type MAT (Micro Activity Test). Les constantes cinétiques sont déterminées pour
répondre au bilan de matiere suivant :

aochk n a(XgUng
ot 0z

i (6.31)
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C} est la concentration molaire de la famille k en phase gazeuse,

r¢ est la vitesse de production molaire de la famille £,

z est la hauteur du réacteur,

t le temps.
Si on exprime la fraction massique de I’espece k dans la phase gazeuse en fonction de sa concen-

tration molaire, il vient (si W est la masse molaire de ’espece k) :

Wil = OepeYi (6.32)
d’ou
Iy = Wk (6.33)
De méme, on peut écrire pour le coke :
Foke = WookeTeoke (6.34)

A partir des équations de conservation des especes gazeuses et de I’équation de conservation de
la fraction massique de coke, les équations 6.32 et 6.34 permettent d’écrire directement les termes

sources pour les especes intervenant dans la réaction de craquage catalytique :

T8y = —[0p0 (ki +ko +k3) + 0tpdcka] peYey (6.35)
TR = ay0pg((—ks—ke)Yico+kiYev) — 0pdcpeks¥ico (6.36)
IR = 0,0p, (—ks¥us +ksYico +kaYev) — 0pdcpokoYie, (6.37)
TRe = 0,0, (ks¥es +ke¥ico +k3¥ev) — 0p0cpekioYivg (6.38)
Iy = (qu)cpglfl/% (k10Yie6 + koYei, + k7Yico + kaYev ) (6.39)
The = Ocpq)cpg/qll_i_l (k10Yirg +koYeis +k7Yico +ka¥ey) (6.40)

Les fonctions de désactivation sont définies comme suit :

(E+F)exp(—(E+F)Yeue)

¢ F+Eexp(—(E+F)Yu)

(6.41)

Névicato introduit aussi une fonction de désactivation propre a la formation du coke qu’il exprime

sous la forme :

M_Ycoke b
0 = <M > (6.42)

ol M est le taux maximal de coke présent sur le catalyseur. Le facteur de désactivation du coke b

prend la valeur suivante :
b = 1,74 (6.43)
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Le modele de Névicato est utilisable pour trois types de charge. Afin de pouvoir choisir les
constantes cinétiques du modele, I’équipe du centre de Recherche de Gonfreville 1’Orcher de TO-
TAL a effectué une étude comparative entre la charge utilisée lors de la campagne de mesures et les
charges modélisées par Névicato. La charge a été assimilée a un Distillat Sous Vide de type Aramco.
Les constantes cinétiques, les énergies d’activation correspondantes et les autres parametres du mo-
dele sont présentés aux tableaux 3.2 et 3.3.

1

La chaleur de réaction est prise égale a —418000 J.kg™' et est attribuée a la disparition de la

charge, les autres réactions sont supposées sans effet thermique.
La réaction de craquage ayant lieu au contact des particules de catalyseur, la température de réac-

tion est prise égale a la température des particules.

Relation entre enthalpie et température
La relation enthalpie/température se définit de maniere générale de la fagon suivante :
H(T) = Cu(T —Tw)+AH’ (6.44)

La température de référence est arbitrairement choisie égale a la température d’ébullition des
gouttes de charge. Il reste donc a définir les enthalpies de formation des différentes phases et especes

en présence.

Les enthalpies du liquide et de la charge vaporisée sont définies de maniere a prendre en compte la
chaleur latente de vaporisation lors de I’évaporation des gouttes de charge. Ainsi, nous devons définir

les enthalpies massiques des gouttes et de la vapeur d’hydrocarbures de maniere a ce que :
H)(To) —Hev(To) = Ly(To) (6.45)

D’autre part, la chaleur de réaction étant attribuée a la disparition de la charge, nous choisissons

de définir I’enthalpie massique de la charge vaporisée de la maniere suivante :
Hev(To)) = Cpev(Ty—To) +AHR (6.46)

L’ apparition des autres especes étant supposée sans effet thermique, et leur enthalpie de formation

a la température T, ; étant supposée nulle, nous avons :

Hy(Tp) = Cpo(To—Ty) Va#CV (6.47)

124



En supposant, en premicre approximation, que toutes les especes gazeuses ont la méme capacité

calorifique & pression constante, nous pouvons maintenant définir I’enthalpie du mélange gazeux :

Hy(Ty) = ) YoHy (6.48)
= Cpy(To—Tu) +YevAH" (6.49)

De plus, on suppose Cp, , = C,,;, ce qui permet de conclure que la chaleur latente de vaporisation

est indépendante de la température. Ainsi, I’enthalpie de la phase liquide s’écrit :
H(Ty) = Cpi(To—Tu)+L,+AH® (6.50)
Enfin, I’enthalpie de formation des particules a la température de référence est prise nulle :

Hy(To) = Cpp(To—T) (6.51)

6.2.5 Aspects numériques

La mise en ceuvre de la simulation s’est accompagnée de certaines difficultés numériques qui ont
déja plus ou moins été évoquées (zones sans gouttes, « clipping » du diametre des gouttes pour 1’éva-
poration).

La question de la robustesse du code quant a la simulation d’écoulement a masse volumique va-
riable s’est posée et nous avons conclut sur ce point que certaines améliorations étaient nécessaires.
Les tentatives mises en ceuvre n’ont, pour I’instant, pas été concluantes. Il en résulte que les calculs
effectués dans le cadre de ce travail de these ont été relancés plusieurs fois a partir de la derniere
sauvegarde suite a des « plantages intempestifs » du code, surtout pendant la phase de stabilisation du
calcul. Des analyses ont montré qu’en un seul pas de temps, lors de la résolution de 1’étape de pres-
sion, les grandeurs caractéristiques de 1’écoulement prenaient des valeurs aberrantes et provoquaient
I’arrét du calcul ; la reprise du calcul a partir d’une sauvegarde intermédiaire permet de passer le pas

de temps problématique.

La comparaison de la simulation triphasique mise en place ici avec une simulation utilisant le
modele a deux fluides homogene utilisé par ( ) (voir section ??) aurait été utile a la com-
préhension des phénomenes li€s au glissement des gouttes. Cependant, des problemes numériques
rencontrés n’ont pas permis de mener a bien cette étude. En effet, la prise en compte des gouttes
dans le mélange gazeux provoque des gradients de masse volumique de la phase continue trés im-
portants (la masse volumique peut étre multipliée par 100 sur quelques mailles), ce que le solveur
actuellement implanté dans Saturne_Polyphasique @Tlse n’est pas encore capable de gérer. De plus,
I’écriture méme du modele implique des « clippings » pour le calcul de certaines grandeurs (en parti-

culier la température de la phase liquide) qui peuvent générer des imprécisions numériques délicates
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a gérer. Ces difficultés font que le pas de temps durant la phase d’établissement de 1’écoulement doit
étre diminué considérablement. Par la suite, le temps de calcul est comparable a celui nécessaire pour
la modélisation triphasique. La longueur de la phase d’établissement de I’écoulement a rendu impos-
sible I’étude du modele homogene et sa comparaison au modele triphasique dans le cadre de ce travail

de these.

Les calculs ont été effectués sur les PC Linux du groupe Ecoulement et Combustion équipés de
mono-processeurs Intel Pentium 4 d’une fréquence de 2,4 ou 3 GHz selon les machines. Le serveur
Soleil (Altix 3700) du Centre Interuniversitaire de Calcul de Toulouse a permis d’effectuer certaines

simulations. Sur ce serveur, nous avons utilisé un processeur Itanium II a 1,5 GHz par simulation.
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Chapitre 7

Simulation triphasique non réactive du

réacteur FCC

La mise en place des modeles de transferts dynamiques, massiques et thermiques au sein d’un mé-
lange triphasique gaz-goutte-particule dans le modele a deux fluides a permis I’étude de I’écoulement
au sein du réacteur de Grandpuits en I’absence de la réaction de craquage catalytique. Cette étude sera
présentée dans ce chapitre.

Nous donnerons tout d’abord une vision globale de I’écoulement non réactif a I’intérieur de 1’ins-
tallation avec une attention particuliere sur les évolutions verticales et radiales des principales gran-
deurs caractéristiques d’un lit fluidisé circulant. Cette description pourra servir de référence pour
I’étude de I’écoulement réactif. Ensuite, une description plus particuliere de la zone d’injection per-

mettra de comprendre les mécanismes s’y déroulant.

7.1 Convergence des résultats

A T’instant initial, le lit est uniformément rempli a 50 % de particules de catalyseur. Les moyennes
sont déclanchées lorsque la phase d’initialisation est terminée, ¢’est-a-dire lorsque les masses totales
dans le réacteur et les débits massiques en sortie des phases en présence sont constants, dans le cas
de I'installation de GRANDPUITS, le calcul des moyennes est déclanché a 12,5 s de temps physique
simulé (cf. Fig. 7.1). La phase d’initialisation (12,5 s de temps physique) a duré 4 mois en temps de
calcul, la partie de moyenne prend environ 2 mois de simulation.

Le pas de temps du calcul, apres la phase d’initialisation est d’environ 0,1 ms. La taille du calcul

sur les machines utilisées est d’environ 300 Méga-octets.

Sur la figure 7.1(b), les flux massiques sortant de gaz et de particules sont comparés aux flux mas-
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siques en entrée. on se doit de préciser que ce n’est pas réellement le débit massique de gaz en entrée

qui est représenté mais la somme des débits massiques gazeux et liquide, la phase liquide s’évaporant

totalement.

3000 400

2500 ey
2 g
@ 2000] = g
o &= Particules ‘E-_, 0 - "
£ 1500~ Melange gazeux g 7] 2001 & Particules en sortie
@ | o Melange gazeux en sortie
3 | e —- Particules en entree
g 1000} b Melange gazeux en entrea

o |
500 o | !
1 i 1 D | i L i L i 1 i L
73 14 15 16 7 13 14 15 16 17
Temps physique simule (s) Temps physique simule (s)

(a) Masses totales de mélange gazeux et de particules de (b) Débits massiques de mélange gazeux et de particules
catalyseur dans le réacteur en fonction du temps physique de catalyseur en sortie de réacteur comparé aux flux en-
simulé trant en fonction du temps physique simulé

FIGURE 7.1 — Criteres de démarrage du calcul des moyennes temporelles.

Méme si les masses totales et les débits massiques sortant de phases en présence sont considérés
comme constants, on remarque qu’ils oscillent avec des variations relativement importantes. C’est
aussi le cas pour la masse totale de phase liquide dans le réacteur, représentée en fonction du temps
sur la figure 7.2. Les oscillations de ces grandeurs traduisent la forte instationnarité de 1’écoulement

au sein du réacteur visible en particulier au niveau des injections.

En ne perdant pas de vue cette forte instationnarité, nous raisonnerons sur des grandeurs moyen-
nées en temps durant 5 s de simulation, temps au bout duquel nous avons considéré que les moyennes
étaient stables. Cependant, étant donné I’échelle de temps nécessaire a la stabilisation de I’écoulement,
nous sommes conscients que le calcul des moyennes n’est certainement pas complétement convergé

(cf. annexe D).

On définit la valeur moyenne temporelle, entre les temps 7y et ty + Ar d’une grandeur F; définie

sur la phase k par :

to+At
/ o PxFidt
F = 2 (7.1)

to+At
/ Oy Prdt
i

0
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FIGURE 7.2 — Masse totale de liquide dans le réacteur en fonction du temps physique simulé.

La valeur moyenne de la pression n’est pas pondérée par la présence d’une phase :

to+At
/ Pdt
p = 0 (7.2)

At

7.2 Analyse globale du lit

7.2.1 Pied de réacteur

La partie inférieure du réacteur, au-dessous des injections, est un lit tres dense. En effet, I’injection
du lit étant composée de 55 % de catalyseur solide, on retrouve cette forte densité, comprise entre 55
et 64 % de particules, avant la dilution par les injections.

La figure 7.3 présente le champ moyen de la fraction volumique et des vecteurs vitesse de cataly-
seur solide dans le plan de symétrie du réacteur, dans la zone amont aux injections. Cette figure permet
d’apprécier les effets de la géométrie de la rampe d’injection (trongon oblique et coude) et I’influence
de la force de gravité sur le lit fluidisé. On note en particulier une zone de plus faible présence en
particules et de plus forte vitesse (comparée a I’extrados) a I’intérieur du coude. Une zone plus dense
et moins rapide est observée a I’extérieur du coude ; elle peut étre expliquée par la présence du coude,
d’une part et par la force de gravité d’autre part.

La figure 7.4 présente les vecteurs vitesse de la phase solide au niveau du coude. Elle permet de
quantifier plus particulicrement ’effet de la gravité avec des vitesses négatives et une recirculation
des particules a I’extérieur du coude.

Au niveau du premier divergent, I’influence des injection commence a apparaitre avec la dilution
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FIGURE 7.3 — Champs moyens de la fraction volumique et des vecteurs vitesses de catalyseur solide

en pied de réacteur, coupe dans le plan de symétrie.

du lit et I’accélération de la phase solide. La spécificité de la géométrie engendre, au niveau des injec-
tions un gradient horizontal de fraction volumique de particules relativement important.

De plus, dans la partie basse du réacteur, la vitesse relative entre le gaz et les particules est tres
faible (inférieure a 0,01 m.s~!) et les températures des deux phases sont identiques, égales 2 la tem-

pérature d’injection en pied de réacteur.
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FIGURE 7.4 — Vecteurs vitesses des particules de catalyseur dans le plan de symétrie du réacteur :

zoom sur le coude en bas du réacteur.
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7.2.2 Colonne principale
Vision verticale moyennée en temps

Pour analyser de maniere globale la colonne principale du réacteur, composée de deux colonnes
jointes par un divergent, nous ramenons les champs tridimensionnels a une représentation monodi-
mensionnelle fonction de la hauteur. Pour ce faire, nous définissons la moyenne par section horizontale

a la hauteur A, notée Sj,, pour une grandeur quelconque F définie sur la phase & par :

/ o prFdSy
|F| = =% (7.3)
/ 0 PrdSh
Sh
La pression est la seule grandeur qui ne sera pas pondérée par le taux de présence d’une phase.
Ainsi :
Pds;,
Pl = T (74)
dSp
Sh

Nous traiterons ainsi les grandeurs moyennées dans le temps afin de définir les principales zones

existantes dans le réacteur.
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FIGURE 7.5 — Pression relative et gradient de pression moyennés en temps et par section en fonction

de la hauteur dans le réacteur, h = 0 correspond aux injections.

La figure 7.5(a) présente la pression relative moyenne, moyenné par section en fonction de la hau-

teur dans le réacteur. Ici, le moyennage par section n’influe pas sur la courbe obtenue. Le profil aurait
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été identique s’il avait été tracé au centre ou a la paroi, puisque la pression est globalement constante
par section. Globalement, I’évolution est linéaire et décroissante. On observe cependant un minimum
local suivi d’une 1égere surpression au dessus des sprays d’injection de charge.

La figure 7.5(b) complete la figure précédente en présentant le profil du gradient de pression
moyenne sur la hauteur du riser, en fonction de la hauteur du riser ( s ;

, ). On peut ici identifier la zone dense, caractérisée par un gradient négatif important, dans
la partie basse du réacteur. Cette zone est suivie de la zone d’injection et d’un divergent qui perturbent
localement le gradient de pression. Entre 2 et 3 m au-dessus des injections, une forte décroissance du
gradient de pression représente 1’effet d’accélération du lit fluidisé pour arriver a la partie supérieure
du réacteur. Cette zone en aval est une région plus diluée ou le gradient de pression est quasi constant,

représentatif d’un lit circulant établi.

La figure 7.6 compare le gradient de pression moyennée en temps et par section au poids d’un
élément de volume du mélange gaz-particule (0zp, + 0yp,)g. Ces deux grandeurs sont censées étre
égales dans le cadre d’une hypothese d’équilibre hydrostatique.

Dans la partie inférieure de la colonne, ces deux grandeurs ne sont pas du méme ordre : nous
sommes encore dans une phase d’accélération du lit fluidisé. Au-dessus de 5 m, nous pouvons consi-

dérer que les deux grandeurs sont égales, le lit n’est plus en phase d’accélération.
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FIGURE 7.6 — Comparaison du gradient de pression moyennée en temps et par section et du poids

d’un élément de volume du mélange gaz-particule.
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La figure 7.7(a) présente la fraction volumique moyennée par section des particules en fonction
de la hauteur dans le réacteur ; la hauteur 4 = 0 correspondant a la hauteur des injections.

Cette figure permet d’apprécier la forte dilution du lit due, d’une part aux injections d’hydrocar-
bures. En effet, en amont des injections, le lit est trés dense (quasiment compacté au maximum). En
aval des injections, le lit est trés fortement dilué puisque la fraction volumique de particules est com-
prise entre 4 et 5 %.

Dans la zone aval aux injections, la fraction volumique de solide est quasiment stable mais a ten-

dance a diminuer légeérement avec la hauteur. Nous retrouvons la les résultats caractéristiques observés

en lit fluidisé circulant ( , ).
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FIGURE 7.7 — Fraction volumique des particules et vitesse verticale du mélange gazeux et des parti-
cules moyennes moyennées en temps et par section en fonction de la hauteur dans le réacteur, h =0

correspond aux injections.

La figure 7.7(b) présente les vitesses verticales du mélange gazeux et des particules moyennées
par section en fonction de la hauteur dans le réacteur. Cette figure permet de constater 1’accélération
subie par les deux phases due aux injections de charge d’une part et a la vaporisation des gouttes
d’autre part. Concernant la différence entre les vitesses des deux phases, particulier le fait que la vi-
tesse des particules soit supérieure a celle du mélange gazeux juste au-dessous des injections peut
paraitre surprenant. Le mode de représentation (moyenne par section) impose des analyses prudentes
des résultats obtenus. En effet, dans cette zone, les particules au centre du réacteur, entrainées par les

jets augmentent considérablement la moyenne pondérée par la phase solide.
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Nous remarquons que la figure 7.7 ne signifie pas que la vitesse relative gaz-particule est d’envi-
ron 2,3 m.s~'. En effet, nous prenons en compte dans cette représentation une moyenne temporelle
associée a une moyenne par section. Ainsi, la figure 7.35 présente I’influence des différentes étapes
de moyennes sur la différence de vitesse entre le gaz et les particules. Sur cette figure, nous présen-
tons d’abord la vitesse relative gaz-particule instantanée (au temps physique de 16,5 s) sur ’axe du
réacteur. Elle est comparée a I’écart entre les vitesses du gaz et des particules moyennées en temps

qui s’écrit :
U,—U, (7.5)
L’écart de vitesses moyennées en temps et par section s’écrit, elle :

AEA (7.6)

| @@ Vitessse relative instantanee sur I'axe a 16,5 s de simulation
3£l Ecart de vitesses moyenneses en temps sur |'axe
| &4 Ecart de vitesses moyannees en temps et par section

30, - 1 - | -

3
Difference de vitesse gaz-particule (m.s")

FIGURE 7.8 — Différence de vitesses entre le gaz et les particules en fonction de la hauteur : compa-
raison de la vitesse relative instantanée, de I’écart des vitesses moyennes temporelles et de [’écart des

vitesses moyennées en temps et par section.

Ainsi, la vitesse relative instantanée est faible (de ’ordre de 0,2 m.s~ 1), ce qui est cohérent avec la
faible vitesse de chute libre d’une particule de catalyseur (0,19 m.s~!). Le moyennage en temps biaise
cette vitesse instantanée. Enfin, le fait de moyenner par section fait que le glissement moyen global

est nettement plus important que la vitesse relative instantanée.
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L’étape de moyenne qui domine cet effet est 1’étape de moyenne temporelle. Cela signifie que
sur I’axe on a une corrélation entre forte concentration instantanée en fraction volumique de solide et
faible vitesse verticale du gaz. Il y a donc en particulier des fluctuations importantes entre ces deux
grandeurs sur 1’axe ( , ).

Le biais induit par la deuxiéme étape de moyenne spatiale est dii a la répartition radiale de o, et
de la vitesse verticale du gaz qui seront analysées plus loin. Ainsi, le fait d’observer un glissement
moyen négatif au niveau des injections (cf. Fig. 7.7(b)) provient du fait que dans cette zone les fortes

concentrations de solides correspondent aux plus petites vitesses verticales du gaz.

La figure 7.9 présente les températures du mélange gazeux, de la phase solide et des gouttes de
charge, moyennées en temps et par section en fonction de la hauteur dans le réacteur. On voit sur cette
figure, qu’en amont des injections, le mélange gazeux et les particules sont a la méme température de
1021 K. Au niveau des injections, I’arrivée de gaz froid, conjuguée avec 1’évaporation des gouttes qui
puise de I’énergie a la phase gazeuse, font diminuer la température moyenne de la phase continue qui
atteint un minimum a environ 3,5 m au-dessus des injections. Le minimum de température atteint par
le mélange gazeux (un peu moins de 800 K) est tres supérieur a la température d’injection du gaz de
516 K. Ceci s’explique par le fait que le rapport du débit gazeux sur le débit de charge est faible (en-
viron 5%). Ce qui fait, qu’au niveau des injections, c’est la température de la vapeur d’eau venant de
I’entrée du lit que I’on mesure. Dans le méme temps, le liquide aux niveaux des injections a sa valeur
minimale. Il se réchauffe par la suite du fait de I’environnement chaud dans lequel il se trouve. Sa
température s’équilibre ensuite a la température d’ébullition a une hauteur ot il n’y a plus de gouttes.
Apres avoir atteint son minimum, la température du mélange gazeux augmente. Les températures des
phases gaz et particules s’équilibrent ensuite (réchauffement du mélange gazeux et refroidissement
des particules de catalyseur) pour se stabiliser a une température identique, égale a 810 K, 20 m en

aval des injections.

Les figures 7.10(a) et (b) présentent respectivement la masse volumique du mélange gazeux et la
fraction massique de vapeur de charge en fonction de la hauteur dans le réacteur. La vapeur de charge
apparait au niveau des injections avec un fort gradient. Dans le méme temps, la masse volumique
du mélange augmente. Cette augmentation est due a I’injection de charge, composant tres lourd du
mélange gazeux, et au refroidissement de la phase continue. On note que la 1égere baisse de p, entre

3 et 5 m s’explique par le réchauffement de la phase gazeuse dans cette zone.
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FIGURE 7.9 — Températures du mélange gazeux et des particules moyennées en temps et par section

en fonction de la hauteur dans le réacteur, h = 0 correspond aux injections.
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FIGURE 7.10 — Masse volumique du mélange gazeux et fraction massique d’hydrocarbures vaporisés
moyennées en temps et par section en fonction de la hauteur dans le réacteur, h = 0 correspond aux

injections.
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FIGURE 7.11 — Fraction volumique de gouttes d’hydrocarbures et terme de création de vapeur d’hy-
drocarbures moyennées en temps et par section en fonction de la hauteur dans le réacteur, h =0

correspond aux injections.

La figure 7.11(a) présente la fraction volumique moyennée par section des gouttes de charge en
fonction de la hauteur dans le réacteur. Elle montre que la zone de présence de liquide est tres res-
treinte a la zone d’injection.

La figure 7.11(a) est complétée par la figure 7.11(b) qui présente le terme de transfert massique
da a I’évaporation des gouttes de charge (apparition de la vapeur d’hydrocarbures). Conformément
au profil de oy et a celui de la fraction massique de charge vaporisée, cette figure montre que la zone

d’évaporation des jets est trés localisée autour de la zone d’injection.

La figure 7.12 qui présente les débits de charge liquide, charge gazeuse et mélange gazeux en
fonction de la hauteur dans le réacteur. On remarque tout d’abord la conservation des débits : Ia tota-
lit€ de la phase liquide est vaporisée en hydrocarbures gazeux. D’autre part, cette figure appuie le fait
que la phase liquide composée de gouttes de charge n’est présente que dans une zone tres restreinte,
localisée autour des injections. La disparition des gouttes est compléte environ 3 m au-dessus des
injections. Cette longueur est sur estimée du fait de la limitation de la décroissance du diametre des

gouttes.
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FIGURE 7.12 — Débits massiques de mélange gazeux, de gouttes de charge et de vapeur de charge en

fonction de la hauteur dans le réacteur.

Les profils verticaux montrent que les injections ont une influence majeure sur le lit fluidisé circu-
lant puisqu’elles entrainent une forte dilution du lit, une modification importante de son comportement

dynamique et un refroidissement notable des deux phases dans la partie supérieure.

Analyse radiale moyennée en temps

L’accélération du lit induite par les injections de charge s’accompagne de sa déstabilisation qui
conduit a une répartition des particules trés inhomogene. Cette inhomogénéité est visible sur la fi-
gure 7.13 qui présente le champ instantané de fraction volumique de solide a 15,5 s de temps physique
simulé. Cependant, 1’analyse des grandeurs moyennes permet de dégager les résultats caractéristiques

des lits fluidisés circulants.

La visualisation tridimensionnelle étant parfois complexe, nous choisirons dans cette section de
visualiser les grandeurs sur des axes a différentes hauteurs (5, 10 et 20 m, voir Fig. 7.14(a)) dans
le réacteur. Nous nous pencherons plus précisément sur quatre axes orientés représentés sur la fi-
gure 7.14(b) qui est une représentation schématique du réacteur vu de desse (le pseudo-rectangle a
gauche étant la rampe d’entrée du lit). L’axe 1 représente le plan de symétrie du réacteur, I’axe 2 est
son perpendiculaire. Les axes 3 et 4 sont les axes au-dessus des injections, ils sont symétriques par

rapport au plan de symétrie du réacteur.
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FIGURE 7.13 — Champ instantané de fraction volumique de particules a 15,50 s.
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férentes hauteurs de visualisation.

FIGURE 7.14 — Définition des axes de visualisation des profils radiaux.

Les figures 7.15(a), (b) et (c) présentent les profils radiaux de fraction volumique moyenne de
particules sur les axes de visualisation 1 et 2 puis 3 et 4 (cf. Fig. 7.14) respectivement a 5, 10 et 20 m
au-dessus des injections. Ces profils montrent une faible concentration de solide au centre du réacteur
pour une concentration plus forte prés des parois, caractéristique du comportement d’un lit fluidisé
circulant (structure de coeur-anneau). La forte présence de particules en particulier pres des parois
(fractions volumiques supérieures a 10 %) prouve que nous sommes en présence d’un lit dense.

L’inhomogénéité de concentration en particules entre le centre et les parois a tendance a dispa-
raitre avec 1’ascension dans le réacteur; en particulier, a 20 m au-dessus des injections, les quatre
profils sont relativement plats.

Les profils radiaux de taux de fraction volumique de particules ne font pas apparaitre de dissymé-

trie particuliere liée a la géométrie du réacteur.

Les figures 7.16(a), (b) et (c) présentent les profils radiaux de vitesses verticales moyennes des
particules et du mélange gazeux sur les axes de visualisation 1 et 2 puis 3 et 4 (cf. Fig. 7.14) respecti-
vement a 5, 10 et 20 m au-dessus des injections.

Tous les profils présentent une allure bombée caractéristique des lits fluidisés circulants. A 5 et

10 m au-dessus des injections, les profils sont trés influencés par les injections de charge, avec un
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FIGURE 7.15 — Profils radiaux de fraction volumique moyennée en temps de particules.
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écart entre les vitesses moyennes du gaz et des particules de I’ordre de 2 m.s~'. A 20 m au-dessus
des injections, I’influence des jets n’est plus visible et les profils sont parfaitement paraboliques. Le
glissement moyen gaz-particule est plus faible puisqu’il n’excéde pas 1 m.s~!.

Les profils de vitesses verticales ne permettent pas de conclure quant a une dissymétrie particu-
liere de I’écoulement liée a la géométrie de ’installation.

Il est a noter que le flux net moyen de solide n’est pas descendant aux parois, résultat souvent re-
trouvé dans la littérature ( , ). Ceci provient en partie du maillage, qui pour des raisons
de temps de calcul, n’a pas été raffiné dans cette région. Cette hypotheése est confirmée par les travaux
de ( ) qui montre qu’avec un maillage trop lache, il ne capte pas les flux descendants
aux parois, mesurés par I’expérience. Par contre, I’augmentation du raffinement permet une bonne
concordance entre expérience et simulation. Il reste tout de méme une question ouverte concernant la
simulation des lits fluidisés de particules de classe A mise en évidence par les travaux de ( ).
En effet, alors que pour les particules de classe B ( , ), Saturne_Polyphasique @ Tlse donne
des résultats trés satisfaisants, il est moins performant pour les particules de classe A. Plusieurs pistes
sont a investiguer : la modélisation du coefficient de trainée et/ou la modélisation des conditions li-

mites aux parois.

Les figures 7.17(a), (b) et (c) présentent les profils radiaux de température moyenne des particules
et du mélange gazeux sur les axes de visualisation 1 et 2 puis 3 et 4 respectivement a 3, 5, 10 et 20 m
au-dessus des injections. Comme nous 1’avons vu précédemment, la différence de température entre
le mélange gazeux et les particules diminue avec 1’ascension dans le réacteur. Nous pouvons mainte-
nant ajouter que la température des deux phases a tendance a s’uniformiser radialement en montant
dans I’installation. En effet, a 5 m au-dessus des injections, les profils de température observés sont
creux (quelle que soit la ligne observée) avec une température centrale de 100 a 120 K inférieure a la
température aux parois. Ceci s’explique par le fait que ce sont les injections qui refroidissent 1’écou-
lement et que se sont les particules qui apportent la chaleur. Les injections pénétrent au centre du
réacteur et refroidissent ainsi cette zone (la chaleur étant utilisée pour 1’évaporation), et les particules
sont plus présentes pres des parois. A 10 m au-dessus des injections, les profils se sont aplati avec une
différence de température centre-paroi d’environ 60 a 80 K. A 20 m au-dessus des injections, ou la
répartition radiale en solide est plus homogene et ol le profil de vitesse est établi, les profils radiaux

de température sont plats.
La structure globale de I’écoulement étant maintenant connue, il semble évident qu’elle est large-

ment influencée par la zone d’injection tant sur le plan dynamique que thermique. C’est pourquoi une

attention particuliere a la zone d’injection est nécessaire.
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FIGURE 7.16 — Profils radiaux de vitesses verticales moyennées en temps du mélange gazeux et des

particules de catalyseur.
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FIGURE 7.17 — Profils radiaux de températures moyennées en temps du mélange gazeux et des parti-

cules de catalyseur.
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7.3 Comportement local de la zone d’injection

7.3.1 Oscillations des jets liquides

Comme nous I’avons vu sur la figure 7.2, la masse totale de gouttes d’hydrocarbures dans le
réacteur varie assez fortement. Ce fait laisse présager d’une forte instationnarité de 1’écoulement a
I'intérieur du réacteur et en particulier dans la zone d’injection.

Les mouvements des jets sont visibles sur les figures 7.18 et 7.19 qui présentent les champs de
fraction volumique instantanée de gouttes de charge dans les plans de coupe horizontaux situés res-
pectivement a 15 cm et 25 cm au-dessus des injections, pour les temps 13,5 et 14,5 et 15,5 5. Ces
figures permettent d’apprécier le changement de morphologie des jets qui s’élargissent ou s’arron-
dissent et s’éloignent ou se rapprochent des parois suivant les instants.

La figure 7.20 présente la fraction volumique et les vecteurs vitesse instantanés de gouttes d’hy-
drocarbures a 13,5 et 14,5 et 15,5 s de simulation, dans le plan de coupe vertical n°3 au niveau des
injections. Elle permet de voir le changement de morphologie des jets. Sur la figure présentée, il est
clair que les deux jets face a face ne se comportent pas de la méme fagon au méme instant. Ainsi, ’'un
puis I’autre pénetre plus profondément dans le réacteur, ou bien ils « s’équilibrent » dans une position
intermédiaire comme au temps de simulation 14,50 s.

Une étude fréquentielle a été menée sur la longueur de pénétration du jet. Cette étude menée sur
5 s a une fréquence de 100 Hz n’a pas permis de trouver une fréquence d’oscillation particuliere qui
doit certainement exister. Pour ce faire, il faudrait une simulation plus longue et/ou une fréquence

d’étude plus élevée.

oz

oS
o3
oo

FIGURE 7.18 — Fraction volumique instantanée de liquide dans le plan de coupe horizontal a 15 cm

au dessus des injections a 13,5 et 14,5 et 15,5 s de temps physique simulé.
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FIGURE 7.19 — Fraction volumique instantanée de liquide dans le plan de coupe horizontal a 25 cm

au dessus des injections a 13,5 et 14,5 et 15,5 s de temps physique simulé.

13.50 s 14.50 s 15.50 s

FIGURE 7.20 — Fraction volumique et vecteurs de la vitesse instantanés de la phase liquide dans le

plan de coupe vertical des injections a 13,5 et 14,5 et 15,5 s de temps physique simulé.
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7.3.2 Comportement moyenné en temps

Les champs moyens des principales grandeurs de 1’écoulement sont étudiés afin de mieux com-
prendre les mécanismes de la zone d’injection.
Pour mieux appréhender les aspects tridimensionnels de 1I’écoulement, les champs seront présen-

tés dans plusieurs plans (cf. Fig. 7.21) :
1. le plan vertical 1, plan de symétrie de I’installation,
2. le plan vertical 3, qui contient deux des quatre injecteurs,

3. quatre plans horizontaux disposés a 10, 30, 50 et 100 cm au-dessus des injecteurs de charge.

100 cm fe ——

50cm B —
20 cm [Ep—

10 em F‘——"—q

FIGURE 7.21 — Localisation des plans de coupe du réacteur dans la zone d’injection.

La figure 7.22 présente la fraction volumique de gouttes d’hydrocarbures dans les plans cités ci-
dessus. Le comportement moyen des jets liquides, a contrario de leur comportement instantané, est
trés symétrique ; en effet, aucune prédominance d’un jet sur I’autre induite par la géométrie de 1’ins-
tallation n’est a noter.

Globalement, les jets sont déviés de I’inclinaison d’injection (60° par rapport a I’horizontale), et
ce a cause du courant ascendant du lit fluidisé. Avec 1’ascension dans le réacteur, les quatre jets se

rapprochent pour ne former qu’un jet central 1 m au-dessus des injections.
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FIGURE 7.22 — Fraction volumique moyenne de gouttes d’hydrocarbures dans les plans verticaux 1

et 3 et dans les plans horizontaux a 10, 30, 50 et 100 cm au-dessus des injections.

above

0.27

FIGURE 7.23 — Fraction volumique moyenne de particules de catalyseur dans les plans verticaux I et

3 et dans les plans horizontaux a 10, 30, 50 et 100 cm au-dessus des injections.
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L’injection de liquide et son évaporation provoquent la dilution du lit comme on peut le voir sur la
figure 7.23 qui montre le taux de présence en particules de catalyseur. En amont des injections, le lit
est particulierement dense, alors qu’il est beaucoup plus dilué en aval : le gradient de taux de présence
observé est important.

A 10 cm au-dessus des injections, la répartition des particules est remarquable : le solide est pré-
sent majoritairement pres des parois et au centre des quatre jets, alors que la présence en solide est
quasiment nulle a I’emplacement des jets. Cette répartition se modifie avec I’ascension dans le réac-
teur pour se rapprocher de la structure coeur-anneau classique d’un lit fluidisé circulant a 1 m au-dessus

des injections.

L’évaporation des jets liquide crée de la vapeur d’hydrocarbures dont la fraction massique est re-
présentée figure 7.24. Cette vapeur est peu présente au dessous des jets et atteint sa valeur maximale
trés rapidement au-dessus.

Il est a noter que dans les simulations effectuées par Albrecht (2001) et Saulnier er al. (2005)
sur des configurations bidimensionnelles, la zone ou la vapeur d’hydrocarbures était présente était
clairement délimitée par le profil des jets liquide. Ici, I’aspect tridimensionnel permet a la vapeur

d’hydrocarbures de remonter en amont des injections.

100 em

10 ecm

FIGURE 7.24 — Fraction massique moyenne de vapeur d’hydrocarbures dans les plans verticaux 1 et

3 et dans les plans horizontaux a 10, 30, 50 et 100 cm au-dessus des injections.
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Les figures 7.25, 7.26 et 7.27 présentent les champs de modules des vitesses moyennes des phases
gazeuse, solide et liquide. Les vitesses maximales sont observées dans la zone tres proche des injec-
teurs. Avec 1’ascension dans le réacteur, les zones de vitesses maximales prennent une forme de croix

explicable par la conservation du débit sur une section.

50 em 100 cm

10 cm

FIGURE 7.25 — Module de la vitesse moyenne du mélange gazeux dans les plans verticaux I et 3 et

dans les plans horizontaux a 10, 30, 50 et 100 cm au-dessus des injections.

Les champs de vecteurs vitesses des trois phases (cf. Fig. 7.28), montrent que globalement,
I’écoulement dans la zone d’injection est ascendant. Le zoom sur une zone proche de I’injecteur
(cf. Fig. 7.3.2) montre que les particules redescendent le long des parois pour étre ré-entrainées par

les jets ensuite.
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above

30 cm

FIGURE 7.26 — Module de la vitesse moyenne des particules de catalyseur dans les plans verticaux 1

et 3 et dans les plans horizontaux a 10, 30, 50 et 100 cm au-dessus des injections.

FIGURE 7.27 — Module de la vitesse moyenne des gouttes d’hydrocarbures dans les plans verticaux 1

et 3 et dans les plans horizontaux a 10, 30, 50 et 100 cm au-dessus des injections.
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FIGURE 7.28 — Vecteurs vitesses moyens des trois phases en présence.

FIGURE 7.29 — Vecteurs vitesse moyens des particules dans le plan vertical 3 : zoom sur la zone

proche de injecteur.
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Les champs de températures du mélange gazeux (cf. Fig. 7.30), des particules de catalyseur (cf.
Fig. 7.31) et des gouttes de charges (cf. Fig. 7.32) montrent que les températures les plus froides sont
observées au niveau des injections et le long des jets. Ainsi pour les trois phases, les températures
minimales se trouvent au centre du réacteur alors que les zones de proche paroi sont plus chaudes.

Dans la zone d’injection, comme nous 1’avons noté lors de 1’analyse verticale du jet, la différence

de température entre le gaz et les particules est assez importante, mais tend a s’uniformiser.

QA

10 em 20cm

FIGURE 7.30 — Température moyenne du mélange gazeux dans les plans verticaux 1 et 3 et dans les

plans horizontaux a 10, 30, 50 et 100 cm au-dessus des injections.
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FIGURE 7.31 — Température moyenne des particules de catalyseur dans les plans verticaux 1 et 3 et

dans les plans horizontaux a 10, 30, 50 et 100 cm au-dessus des injections.
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FIGURE 7.32 — Température moyenne des gouttes d’hydrocarbures dans les plans verticaux 1 et 3 et

dans les plans horizontaux a 10, 30, 50 et 100 cm au-dessus des injections.
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FIGURE 7.33 — Masse volumique moyenne du mélange gazeux dans les plans verticaux 1 et 3 et dans

les plans horizontaux a 10, 30, 50 et 100 cm au-dessus des injections.

La figure 7.33 présente les champs de la masse volumique moyenne du mélange gazeux. Sa valeur
est tres faible en amont des injections, puisque dans cette zone, le mélange gazeux n’est constitué que
de vapeur d’eau chaude. En aval des injections, 1’apparition de vapeur de charge (gaz 28 fois plus
lourd que la vapeur d’eau) conjuguée avec le refroidissement de 1’écoulement provoque 1’augmenta-

tion de la masse volumique du mélange gazeux.

La figure 7.34 présente le taux d’évaporation d’une goutte isolée, 71, dans les plans de coupes ver-
ticaux et horizontaux. Elle permet d’identifier les régions ou 1I’évaporation est la plus intense, c’est-a-
dire les zones périphériques des jets liquides. L’ évaporation est en particulier tres forte au centre des

jets, 30 cm au-dessus des injections.

La figure 7.35 présente la vitesse moyenne de glissement des gouttes d’hydrocarbures. ses valeurs

sont relativement faible puisque son module n’excéde pas 3 m.s~!

, ce qui représente environ 4% de
la vitesse d’injection. Les zones de fort glissement se trouvent pres des injections et dans la région au
centre des quatre jets. Pres des injections, une forte vitesse de glissement est logique puisque 1’écou-

lement gazeux injecté est perturbé par 1’écoulement aval ascendant du lit fluidisé.
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FIGURE 7.34 — Taux d’évaporation d’une goutte d’hydrocarbures dans les plans verticaux 1 et 3 et

dans les plans horizontaux a 10, 30, 50 et 100 cm au-dessus des injections.

FIGURE 7.35 — Vitesse de glissement moyenne des gouttes d’hydrocarbures dans les plans verticaux

1 et 3 et dans les plans horizontaux a 10, 30, 50 et 100 cm au-dessus des injections.
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7.4 Analyse a posteriori des modeles de transfert

Nous avons identifié a posteriori les corrélations existant entre différentes grandeurs de 1’écoule-
ment. Pour ce faire, nous avons utilisé les valeurs sauvegardées a une fréquence de 100 Hz entre les
temps 12,5 et 17,5 s sur toutes les cellules du maillage. Nous disposons donc d’un peu moins de 50
millions de « points de mesures ». Nous ne nous sommes intéressés qu’aux endroits ol les gouttes de
charge étaient présentes, ce qui réduit le nombre de points a 5 millions.

Nous avons étudié les corrélations entre deux variables u et v quelconques de la fagcon suivante.
La formule suivante (tirée de ( )) nous a permis de déterminer si il existe ou

non une corrélation entre u et v des grandeurs quelconques :

{uv} — {up{v}

corrélation(u;v) = (7.7)

({2} — {u}2) ({2} — {v}2)'?

ou {.} représente la moyenne d’une grandeur sur I’ensemble des points de mesure.

Si le nombre obtenu est nul, on conclue qu’il n’existe pas de relation entre les grandeurs u et v.
Dans le cas contraire, on peut conclure qu’il existe une corrélation qui doit étre déterminée. Dans ce
cas un nuage de points peut-étre utilisé mais peut aussi se révéler peu représentatif.

Dans ce dernier cas,le tracé des moyennes par classes s’avere plus judicieux. Ainsi, la grandeur de
référence est divisée en un certain nombre de classes. On calcule les moyennes des autres grandeurs

sur la classe considérée.

30/
Z ol J
oo Simulation
104 ++ Ranz & Marshal

0 20 a0 80 100

FIGURE 7.36 — Nombre de Nusselt des gouttes en fonction de leur nombre de Reynolds dans la simu-

lation non réactive de GRANDPUITS, comparaison avec la corrélation de ( ).

L’étude de I’existence d’une corrélation entre le nombre de Nusselt des gouttes (dans les régions
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FIGURE 7.37 — Coefficient correcteur du nombre de Nusselt en fonction de la température de la goutte

pour plusieurs fractions massique de vapeur de charge.

ou elles sont présentes) et leur nombre de Reynolds par la formule 7.7 a donné une valeur non nulle
égale 2 0,5.

Nous avons donc tracé sur la figure 7.36 le nombre de Nusselt en fonction du nombre de Reynolds
sous forme de nuages de points (points de mesure issus de la simulation) et sous forme de moyenne
par classe. La figure présente aussi les valeurs du nombre de Nusselt des gouttes si nous n’avions pas

utilisé une modification liée a leur évaporation (la corrélation représentée est la corrélation classique

de ( ))-

Il est clair que dans le cas de la simulation de Grandpuits, le nombre de Nusselt est considérable-
ment diminué par 1’évaporation des gouttes de charge qui est prise en compte par le modele de
( ). En effet, pour les faibles nombre de Reynolds, il est inférieur a 2 et il est en moyenne
divisé par 10 par rapport a un cas sans évaporation.
Cette forte modification est directement explicable par le modele utilisé. En effet le modele de
( ) revient a multiplier le nombre de Nusselt sans évaporation Nugg, par un coefficient

correcteur dépendant du spalding de masse que 1’on notera 3 :

M

Nous avons tracé ce coefficient correcteur théorique en fonction de la température des gouttes
de charge, pour plusieurs fractions massiques de vapeur de charge dans I’environnement de la goutte

(cf. 7.37). Cette figure montre qu’a température élevée, ce qui est le cas dans notre simulation, le
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coefficient correcteur devient tres inférieur a 1, ce qui explique les différences importantes entre les
nombres de Nusselt « avec évaporation » et les nombres de Nusselt qu’on aurait obtenus si on n’avait
pas pris en compte ’effet di a 1’évaporation.

Finalement, I’introduction d’un modele de modification du nombre de Nusselt des gouttes par
I’évaporation a pour effet de rendre le nombre de Nusselt moins dépendant de la valeur du nombre de
Reynolds. Globalement, le nombre de Nusselt prend des valeurs proches de 2, valeur que nous lui au-
rions attribuée, comme ( ), si nous n’avions pas pris en compte la vitesse de glissement.
En d’autres termes, la modification du Nusselt par I’évaporation conduit a rendre négligeable 1’effet

de la vitesse de glissement dans les transferts de chaleur gaz-goutte.

Conclusion

La simulation triphasique tridimensionnelle de 1’écoulement non réactif a I’intérieur de ’instal-
lation industrielle de Grandpuits a permis de donner une vision précise de 1I’écoulement et des mé-
canismes mis en jeu dans I’installation. Les caractéristiques classiques de 1’hydrodynamique au sein
d’un lit fluidisé ont été retrouvées. La prise en compte de la vaporisation des gouttes de charge et
des échanges thermiques entre les phases constitue une avancée majeure par rapport aux études pré-
cédemment publiées sur la simulation des réacteurs a lit fluidisés FCC. La description complete de
la géométrie industrielle et en particulier de la zone d’injection des hydrocarbures permet d’analyser
plus précisément les mécanismes mis en jeu dans cette zone et cruciaux pour I’écoulement global dans
I’installation et la sélectivité de la réaction.

De plus, I’étude présentée ici comporte des avancées notables par rapport a 1’étude antérieure
de ( ) puisqu’elle prend en considération 1’aspect tridimensionnel de 1’écoulement qui
s’avere étre primordial sur la structure de 1’écoulement. La modélisation triphasique compléte avec
prise en compte du glissement entre le liquide et le mélange gazeux constitue elle aussi une avancée
par rapport a 1’étude antérieure.

La simulation tridimensionnelle triphasique avec échange de masse et de chaleur entre les phases

est donc un premier pas conséquent et nécessaire pour la simulation de 1’écoulement réactif.
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Chapitre 8

Simulation triphasique réactive du

réacteur FCC

L’étude de I’écoulement triphasique gaz-goutte-particule avec transfert de masse et de chaleur au
sein d’un réacteur FCC a échelle industrielle nous a permis de dégager les principaux phénomenes
observables dans une telle installation.

La prise en compte de la réaction de craquage catalytique est primordiale pour que I’outil de
simulation soit utile a I’optimisation du procédé industriel. Ainsi, nous analysons ici les résultats de la
simulation de I’écoulement réactif au sein du réacteur FCC de Grandpuits. Ils sont d’abord comparés
aux mesures effectuées par ( ). Dans un deuxieme temps, I’écoulement dans le réacteur

et dans la zone d’injection est décrit et comparé aux résultats de la simulation non réactive.

8.1 Stratégie de calcul

Pour le calcul réactif la stratégie a été la suivante :

1. calcul de I’hydrodynamique sans réaction jusqu’a stabilisation (voir chapitre précédent),

2. déclenchement de la réaction,

3. astabilisation des masses totales et des débits en sortie, lancement du calcul des moyennes.

Ainsi, la premiere étape s’est terminée au bout de 12 s de simulation, la deuxieme, a 14 s de simu-

lation. Nous disposons donc de moyennes sur environ 5 s, ce qui représente environ 7 mois de calcul.

Les figures 8.1(a) et (b) présentent les masses totales de mélange gazeux et de particules dans le
réacteur en fonction du temps et les débits massiques en sortie de ces deux phases. On remarque que
les masses totales de mélange gazeux et de particules de catalyseur dans le réacteur oscillent beaucoup

comme dans le cas non réactif, mais leurs valeurs sont inférieures.
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FIGURE 8.1 — Criteres de démarrage du calcul des moyennes temporelles.

La figure 8.2 présente la masse totale de liquide dans le réacteur en fonction du temps simulé. A

I’instar de 1’écoulement non réactif, cette grandeur présente de nombreuses oscillations, qui laissent

présager de I’instationnarité de la zone d’injection. On remarque de plus que la masse totale de liquide

dans le réacteur est légerement inférieure dans le cas de I’écoulement réactif que dans le cas ou la réac-

tion de craquage n’est pas prise en compte. Ce résultat était prévisible puisque la réaction de craquage

fait disparaitre la charge vaporisée et active ainsi I’évaporation comme nous le verrons ultérieurement.

Masse totale (kg)
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18
Temps physique simule (s)
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FIGURE 8.2 — Masse totale de liquide dans le réacteur en fonction du temps physique simulé.
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8.2 Comportement global du lit

A ce stade de I’étude, il est intéressant de s’attarder sur le comportement global du lit et de com-

parer I’écoulement réactif a I’écoulement non réactif.

8.2.1 Analyse verticale moyennée en temps

La figure 8.3(a) présente la pression moyennée en temps et par section, en fonction de la hauteur
dans le réacteur. La figure 8.3(b) présente le gradient de pression en fonction de la hauteur dans le
réacteur. Sur les deux courbes, le cas non réactif est aussi représenté.

Au-dessous des injections, le comportement de la pression et de son gradient dans le cas réactif
ou non est le méme. Par contre, au-dessus des injections, la différence est notable. Dans le cas réactif,
le gradient de pression est Iégerement plus faible, la pression est Iégerement plus faible aussi. En fait,
la pression dans le réacteur est une conséquence du poids de solide. Dans le cas réactif, le poids de
solide au-dessus des injections est moins important (comme nous I’expliquerons plus loin), d’ou une
pression plus faible.

Environ 2 m au-dessus des injections, le gradient de pression est beaucoup plus faible dans le cas
réactif que dans le cas non réactif. Ceci est dii au fait que la réaction provoque une diminution de la

masse volumique du mélange gazeux qui se répercute sur la pression.
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(a) Pression. (b) Gradient.

FIGURE 8.3 — Pression relative et gradient de pression moyens, moyennés par section en fonction de

la hauteur dans le réacteur : comparaison des écoulements réactifs et non réactifs.
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Comme dans le cas non réactif, nous avons comparé le gradient de pression moyennée en temps et
par section au poids d’un élément de volume du mélange gaz-particule (0,p, + 0P, ) g (cf. Fig. 8.4).
Dans la partie inférieure de la colonne, ces deux grandeurs ne sont pas du méme ordre : nous
sommes encore dans une phase d’accélération du lit fluidisé. Au-dessus de 5 m, nous n’avons plus
(comparé au cas non réactif) concordance entre ces deux valeurs. Ce résultat est une conséquence de

I’accélération permanente du mélange gazeux dans la colonne.

30 : . ; | ; :

o (op o+ p)g
. |e—e Gradient de pression

Hauteur (m)

J000 -1500 -1000 2500 0
-1
(Pa.m’)

FIGURE 8.4 — Comparaison du gradient de pression moyennée en temps et par section et de la force

volumique de pesanteur du mélange gaz-particule.

La fraction volumique de particule dans la partie supérieure de la colonne est plus faible dans
le cas réactif que dans le cas non réactif (cf. Fig. 8.5(a)). L’allure globale de la courbe dans le cas
non réactif est conservée avec une zone tres dense en amont des injections et une zone plus diluée en
aval. Cependant, dans le cas réactif, la valeur moyenne dans la partie supérieure de la colonne est plus
faible, conséquence de 1’accélération des deux phases visible sur la figure 8.5(b).

Nous remarquons sur cette figure que 1’écart entre les vitesses moyennées en temps et par section

est supérieur dans le cas réactif que dans le cas non réactif d’environ 60%.

L’accélération de la phase gazeuse (qui entraine I’accélération des particules de catalyseur) est
une conséquence directe de la réaction de craquage catalytique. En effet, la charge vaporisée (chaines
carbonées longues) se transforme en produits plus légers (cf. Fig. 8.6(b)) ; globalement, la masse vo-

lumique du mélange gazeux diminue (cf. Fig. 8.6(a)), et la phase gazeuse s’en trouve accélérée.
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FIGURE 8.5 — Fraction volumique des particules et vitesse verticale du mélange gazeux et des parti-
cules moyennes, moyennées par section en fonction de la hauteur dans le réacteur : comparaison des

écoulements réactifs et non réactifs.
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FIGURE 8.6 — Masse volumique moyenne du mélange gazeux et fractions massiques des especes

intervenant dans la réaction de craquage en fonction de la hauteur dans le réacteur.
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L’évolution de la masse volumique du mélange sur la hauteur du réacteur est remarquable. Au-
dessus des injections, la masse volumique du mélange gazeux augmente sous I’action conjuguée de
I’évaporation de la charge (espéce lourde) et du refroidissement provoqué par les injections et 1’éva-
poration. Ensuite, la masse volumique du mélange diminue comme conséquence de la réaction de

craquage.

La figure 8.7 présente les températures moyennées en temps et par section du mélange gazeux, des
particules et des gouttes de charges en fonction de la hauteur dans le réacteur. On retrouve ici I’allure
des profils de température obtenus par ( ). Comme dans le cas non réactif, les tempéra-
tures des phases gaz et particules sont tres élevées en amont des injections et baissent rapidement en
aval. Cependant, deux résultats sont remarquables dans le cas réactif. D’abord, la différence de tem-
pérature entre le gaz et les particules diminue plus rapidement. Ensuite, la température finale en sortie
de réacteur est inférieure d’environ 30 K a la température en sortie de I’écoulement non réactif. On
observe bien ici I’effet endothermique de la réaction. Nous notons cependant que le refroidissement
général de I’écoulement dans le réacteur est surtout une conséquence des injections de charge froide et
de la vaporisation de cette charge. La réaction de craquage, si elle refroidit I’écoulement, n’a qu’une
influence relativement faible sur la température (baisse relative de la température d’environ 4%).

Nous remarquons aussi que les températures du gaz et des particules s’équilibrent a environ 7,5 m
au-dessus des injections, ce qui est en contradiction avec les résultats de ( ) qui sup-

posent et valident a posteriori un mélange thermique instantané du gaz et des particules.

La figure 8.8 présente le débit massique de gouttes de charge en fonction de la hauteur dans le
réacteur. Comme dans le cas de I’écoulement non réactif, la totalité du liquide disparait tres rapide-
ment. Cependant, dans le cas réactif, le liquide disparait plus vite que dans le cas non réactif. En effet,
a environ 2,5 m au-dessus des injections (contre 3,5 m en écoulement non réactif), on peut considérer
que la totalité du liquide s’est évaporé. C’est-a-dire que dans le cas de I’écoulement réactif la distance
d’évaporation complete des jets est diminuée d’environ 1 m. Ceci s’explique par le fait que la réaction

de craquage diminue la présence de vapeur de charge autour des gouttes et active ainsi I’évaporation.
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FIGURE 8.7 — Températures du mélange gazeux et des particules moyennes, moyennées par section

en fonction de la hauteur dans le réacteur : comparaison des mélanges réactif et non réactif.
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FIGURE 8.8 — Débit massique de gouttes de charge en fonction de la hauteur dans le réacteur :

comparaison des écoulements réactif et non réactif.
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Les figures 8.9 présentent les densités volumiques de taux de réaction de deux especes particu-
lieres : la charge vaporisée et le coke. La figure 8.9(a) présente les densités volumiques de création de
vapeur d’hydrocarbures (par évaporation de la charge liquide) et de destruction de cette vapeur (sous
I’action de la réaction de craquage catalytique). La somme de ces deux termes représente la création
(ou disparition) de la charge vaporisée. L’interprétation de la courbe est délicate, nous ne disons pas
ici que la charge ne craque plus au-dessus d’une certaine hauteur, mais bien que les mécanismes pri-
mordiaux au rendement du réacteur se passent dans les trois premiers metres au-dessus des injections.
Ce résultat est appuyé par la figure 8.9(b) qui présente le taux de production de coke en fonction de
la hauteur dans le réacteur. Elle montre que la majorité du coke, en sortie de I’installation, est formée

dans les premiers metres au-dessus de 1’injection.

Notre simulation montre que 1’évaporation de la charge est compléte a 2,5 m au-dessus des injec-
tions et que la formation de coke est pratiquement stabilisée a 5 m.

A 2,5 m au-dessus des injections, on a craqué 25% de la charge injectée (fraction massique de
charge vaporisée de 0,73 pour une valeur injectée de 0,96). Comme nous le verrons par la suite, la
fraction massique de charge vaporisée en sortie du réacteur est de 0,37, nous obtenons un craquage
en sortie d’environ 38%. Finalement, 40% de la disparition de la charge se produit dans les 2,5 m
au-dessus des injections.

Concernant la production d’essence, on remarque que seulement 30% du débit total en sortie sont

produits avant 2,5 m.

30¢ T I T T T 1 T 1 . 30 . I .
; ] o+ Total ]
25 : =—a Reaction |7 2
- - Evaporation| -
— C
= ] |
35 15f 1
(1h] b
- 1 i
= ; 1
w 10} n
. ]
5'_ By
ok I_‘?“:m"?;‘?‘ﬁh;vﬂenm-m?-@.;.“. — 3

1000100 '32(')0 300
e 3 -
[T lkg.m™.s™)

(a) Vapeur d’hydrocarbures (b) Coke

FIGURE 8.9 — Termes source ou puit des fractions massiques de charge vaporisée et de coke.
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Modélisation monodimensionnelle

Comme nous I’avons vu précédemment, la zone d’injection a une influence forte sur le rendement
et la sélectivité du réacteur. C’est pourquoi, afin d’analyser plus précisément les résultats obtenus grace
a la simulation tridimensionnelle, nous avons développé un modele 1D simplifié avec les hypotheses

suivantes :
1. la charge est injectée totalement vaporisée,
2. le mélange gazeux et les particules solides sont a la méme température,

3. la vitesse de glissement entre le gaz et les gouttes est supposée constante et égale a 2,3 m.s~!,

cette valeur étant déduite de la simulation tridimensionnelle.

Nous résolvons donc le systeme différentiel suivant :

agnggagzv = Iy +YoT, (8.1)
chnggaYaLZCO = Tfco+Yicol, (8.2)
ocgnggagj‘ = I +YoT, (8.3)
0‘gpz,'UgaYaLfG = Ifpg+ Yipcl'p (8.4)
apppUp axg.;,ke = (1=Yeore)Ty (8.5)
O‘ngUgagZG g +Yral, (8.6)
avec les notations implicites suivantes :
L) = Dok 8.7)
L+l =0 (8.8)

L’hypothese selon laquelle les températures du gaz et des particules sont identiques conduit, grace
a un bilan enthalpique qui sera détaillé a la section 8.4.4, I’expression suivante :
}[total enentée Qg(h)YCV (h)AHR

Qp(M)Cpp+Qg(h)Cp g

H ot en ence cOTTESpOnd a 1’enthalpie totale injectée dans le réacteur. Q,(h) est le débit de solide a

T(h) = Tu+ (8.9)

la hauteur 4 qui s’écrit de la maniere suivante :

Qp,m
(1 - Ycoke(h))
En toute rigueur, sous I’hypothése que la charge injectée est totalement vaporisée, le débit de

Op(h) = oppplUpS = (8.10)

solide s’exprime sous la forme :

Ycoke (h)

h == injec injec v (R
Qs(h) = Qg+ Otinee + Qe = 7= ~75

Opic (8.11)
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La masse volumique du mélange gazeux est calculée grace a la loi des gaz parfaits, la pression est

considérée constante. La vitesse du gaz est calculée grace a la conservation du débit gazeux :

U, = _ Q) (8.12)

peS(1—orp)

La fraction volumique de particules est calculée grice a la conservation du débit de solide :

_ 90
% = 5T (8.13)

La vitesse des particules est calculée a partir de I’hypothése d’une vitesse de glissement gaz-
particule constante et environ égale, d’apres les simulations tridimensionnelles 2 2,3 m.s~!.
On remarque que les équations 8.12 et 8.13 sont couplées et constituent un systeéme que nous

avons choisi de résoudre de maniére itérative.

Les figures 8.10 présentent les résultats du calcul monodimensionnel comparés aux résultats issus
de la simulation tridimensionnelle moyennés en temps et par sections pour les vitesses verticales des
deux phases, la masse volumique du mélange gazeux, la fraction volumique de particules et la tempé-
rature du mélange. Sur toutes ces grandeurs, les deux modélisations concordent. On note cependant
sur la figure 8.10(b) la différence de comportement de la masse volumique du mélange gazeux qui est
due a I’hypothese de vaporisation totale de la charge en injection.

Cependant, comme on peut le voir sur la figure 8.11, nous n’obtenons pas les mémes rendements
dans les deux cas. Cependant, les pentes d’évolution des especes sont identiques a partir d’une hauteur
d’environ 10 m.

La concordance de la masse volumique pour les deux modeles, malgré I’écart de craquage, peut
s’expliquer par une température prédite par le modele 1D 1égerement inférieure (environ 10 K) a celle

prédite par la simulation tridimensionnelle.
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FIGURE 8.10 — Comparaison des résultats du modéle 1D et de la simulation tridimensionnelle.
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Concernant 1’écart de rendement, nous avons effectué plusieurs tests avec le modele 1D pour

constater I’influence des hypotheses faites dans ce modele sur les résultats obtenus :

1. un calcul a partir de la hauteur sy = 2,5 m, hauteur a laquelle la totalité du liquide a disparu (cf.
Fig. 8.8),

2. uncalcul a partir de hy = 7,5 m, hauteur a laquelle la différence de température entre le gaz et les

gouttes est négligeable (cf. Fig. 8.7) et le terme de production de coke est nul (cf. Fig. 8.9(b)).

Dans ces deux cas, les fractions massiques des différentes especes sont inititalisées a 1’aide des
valeurs issues de la simulation a la hauteur correspondante.

Comme pour le calcul a partir de sy = 0, les principales grandeurs régissant I’écoulement (vitesse,
masse volumique du gaz, fraction volumique de catalyseur et température) calculées avec le modele
1D concordent bien avec les résultats issus de la simulation. C’est pourquoi nous montrons seulement

ici les courbes concernant 1’évolution des fractions massiques d’especes (cf. Fig. 8.12).

Le calcul a partir de hyp = 2,5 m (hauteur a laquelle il n’y a plus de liquide) présenté sur la fi-
gure 8.12(a) donne des résultats, concernant le rendement, plus proches de ceux de la simulation
tridimensionnelle mais ne concordent pas parfaitement. Ce résultat montre que la bonne prédiction du

craquage n’est pas uniquement liée a la bonne prise en compte de I’évaporation.

L’initialisation a iy = 7,5 m donne des rendements plus en adéquation avec la simulation 3D, qui

restent quand méme différents. L’écart de température n’est donc pas un phénomene prépondérant.

Des tests complémentaires ont montré que la différence de température n’avait pas d’influence
sur les résultats. Ces tests ont montré, de plus, que plus la hauteur d’initialisation du modele 1D était

grande, plus les résultats obtenus concordaient avec les simulations.

On peut conclure de cette analyse que la zone d’injection et en particulier le mélange du jet va-
porisé avec le catalyseur jouent un rdle primordial sur le rendement du réacteur. De plus, 1 a prise
en compte de I’hydrodynamique dans la colonne semble avoir une importance prépondérante sur le
rendement.

C’est pourquoi une analyse radiale nous permettra de donner une vision plus complete de 1’écou-

lement et d’interpréter les résultats obtenus.

172



—
oo CV
25 o0 | CO -
oo Ess }
3 s | PG
— 20 ] +-+coke -
é 3 BT
=15
Q9
3
T 10
5 —
i TrOru e |

| L
0 0,2 04 0,6 0.8 1
Fraction massique

FIGURE 8.11 — Comparaison des résultats du modele 1D (traits pleins) et de la simulation tridimen-

sionnelle (traits pointillés) pour les fractions massiques d’espeéces.

0 30

(]
=

Hauteur (m)

' L | 1 s - ll il i & =5 2
0 0,2 OI,4 0,6 0,8 1 014 0.6' 0,8 1
Fraction massique Fraction massique
@ hy=2,5m (b) hp =7,5m

FIGURE 8.12 — Comparaison des résultats du modele 1D et de la simulation tridimensionnelle pour

les fractions massiques d’especes : initialisation a différentes hauteurs.

173



8.2.2 Analyse radiale moyennée en temps

La réaction de craquage catalytique a une influence notable sur I’hydrodynamique du lit puis-
qu’elle provoque une accélération des phases gazeuse et solide qui a pour conséquence une forte
dilution du lit. Il est alors intéressant d’évaluer I’influence de la réaction de craquage sur la répartition

radiale des principales grandeurs caractérisant I’écoulement.

Les figures 8.13(a), (b) et (c) présentent les profils radiaux du taux de présence en particules,
respectivement 5, 10 et 20 m au-dessus des injections. Les valeurs obtenues sont inférieures a celles
obtenues dans le cas non réactif, cependant la répartition est identique. Les particules sont plus pré-
sentes pres des parois ou les taux de présence atteignent, 5 m au-dessus des injections, des valeurs de
I’ordre de 6 % ; au centre du réacteur les profils obtenus sont plats. On remarque que le gradient de

particules entre le centre et les parois a tendance a diminuer avec 1’ascension dans le réacteur.

Les figures 8.14(a), (b) et (c) présentent les profils radiaux des vitesses verticales du mélange
gazeux et des particules a 5, 10 et 20 m au-dessus des injections de charge. Les vitesses verticales
observées sont supérieures a celle obtenues pour 1’écoulement non réactif mais le profil parabolique
caractéristique est retrouvé.

Comme dans le cas non réactif, aucune dissymétrie notable n’est observée, ce qui nous laisse
penser que le coude de la rampe d’injection n’a pas de réelle influence sur I’écoulement en aval des
injections.

La différence de vitesse entre le mélange gazeux et les particules est de I’ordre de 2 m.s~', S m
au-dessus des injections de charge. Cette valeur a tendance a diminuer avec 1’ascension dans le réac-

teur : elle est d’environ 1 m.s~! 20 m au-dessus des injections.

Les figures 8.15(a), (b) et (c) présentent les profils radiaux des températures du gaz et des parti-
cules a différentes hauteurs dans le réacteur. Comme nous 1’avions déja noté, la différence de tempé-
rature entre le gaz et les particules s’équilibre plus rapidement que dans le cas non réactif. De plus,
les profils sont globalement plus plats ; et, 20 m au-dessus des injections, la parabole a tendance a
s’inverser puisqu’on observe des températures en proche paroi inférieures de 10 K a celles au centre

du réacteur.
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Les endroits ou se passe la réaction sont des informations clés pour 1’optimisation industrielle.
Ainsi, I’analyse de la répartition radiale des especes intervenant dans la réaction est importante. Nous
nous sommes principalement intéressés a la charge vaporisée (hydrocarbures sous forme gazeuse) et

au coke, produit solide de la réaction.

Les figures 8.16(a), (b) et (c) présentent les répartitions radiales de la fraction massique de charge
vaporisée sur les lignes 1, 2, 3 et 4 a 5, 10 et 20 m au-dessus des injecteurs de charges. Les profils
observés sont paraboliques avec un maximum au centre du réacteur. L’écart entre le maximum de
fraction massique de charge (au centre) et son minimum (pres des parois) est assez important puis-
qu’il est de I’ordre de 40 a 50% suivant la hauteur dans le réacteur. Globalement, ils sont relativement
plats au centre avec des pentes assez abruptes en proche paroi. Ces profils sont donc en accord avec la
forte présence en particules pres des parois, puisque ce sont effectivement les particules de catalyseur
qui déclenchent la réaction. Ils concordent aussi avec le temps de séjour (du gaz et des particules)
pres des parois ou les vitesses d’ascension sont plus faibles; cependant cette deuxieme explication
nous semble moins pertinente pour expliquer les profils de charge vaporisée puisque globalement, les
profils de vitesses sont assez peu bombés. Les profils paraboliques ont tendance a s’aplatir avec 1’as-
cension dans le réacteur, ce qui est cohérent avec I’évolution des répartitions radiales des particules

de catalyseur.

Les figures 8.17(a), (b) et (c) présentent les profils radiaux de fraction massique de coke (pour-
centage de coke s’étant déposé sur le catalyseur) a différentes hauteurs dans le réacteur. Globalement
les profils sont plats, et les valeurs obtenues peu différentes. Le modele de cinétique chimique utilisé
introduit un taux de coke maximal sur le catalyseur, ce taux est assez rapidement atteint et évolue peu
par la suite. Ce qui explique les profils plats, méme si le catalyseur n’est pas équitablement réparti sur

la section.

Les figures 8.18 présentent les profils radiaux de masse volumique moyenne du mélange gazeux
a différentes hauteurs dans le réacteur. Les profils obtenus sont paraboliques avec un maximum de
masse volumique au centre du réacteur. Ce qui signifie, en accord avec les figures 8.16, que la réac-
tion de craquage est plus intense pres des parois du réacteur.

Cependant, ces profils paraboliques ont tendance a s’aplatir avec 1’ascension dans le réacteur :
a 5 m au-dessus des injections, 1’écart relatif entre le centre et les parois et d’environ 45%, a 20 m
au-dessus des injections, cet écart n’est plus que de 25%. Cela signifie que la réaction s’homogénéise
radialement avec I’ascension dans le réacteur, ce qui est cohérent avec 1’aplatissement des profils de

fractions volumique de particule.
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FIGURE 8.16 — Profils radiaux de la fraction massique des hydrocarbures gazeux (charge vaporisée).
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En conclusion, la simulation triphasique réactive a permis de décrire I’écoulement a I’intérieur du
réacteur. Comme nous 1’avions déja noté au cours de I’étude de 1’écoulement réactif, aucune dissy-
métrie liée a la géométrie du réacteur n’est remarquable. Cependant, la totalité de I’écoulement est

influencée par la zone d’injection de charge, zone sur laquelle il convient de s’attarder.
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8.3 Zoom sur la zone d’injection

8.3.1 Influence de la réaction sur le comportement moyenné en temps des jets

L’analyse des résultats présentés précédemment, et en particulier 1’analyse verticale, a montré,
comme 1’avaient noté ( ), que la zone d’injection de charge était le lieu
de mécanismes prépondérants pour le rendement du réacteur. C’est pourquoi une description de cette

zone nous semble nécessaire.
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DO :. O I ._ D o \ : R
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(a) non réactif (b) réactif

FIGURE 8.19 — Profil des jets : isocontour out la valeur du flux de masse de liquide, a;p;Uj, est égale

a 10 % de sa valeur en injection : comparaison des cas réactif et non réactif.

Comme nous 1’avions déja noté, la prise en compte de la réaction de craquage catalytique a pour
conséquence (par rapport a I’écoulement non réactif) de diminuer la quantité totale de liquide dans
le réacteur et de ce fait, de diminuer la hauteur de pénétration des jets dans 1’installation. Mais une
deuxieme conséquence de I’introduction de la réaction de craquage est le changement de morphologie
des jets qu’elle induit. Ainsi, la figure 8.19 présente les profils des jets dans le plan 3 et dans les plans
horizontaux a 10, 30, 50 et 100 c¢m au-dessus des injecteurs de charge, dans les cas non réactif et
réactif. Pour définir les contours des jets, nous avons choisi arbitrairement de tracer I’isocontour ou le
débit massique de liquide est égal a 10 % de sa valeur en injection. Les profils obtenus sont révélateurs
de I'influence de la réaction de craquage catalytique sur le comportement de la zone d’injection. En
effet, dans le cas réactif, les jets sont légerement plus courts, d’environ 25 c¢m. De plus, et au contraire
du cas non réactif,, ils ne se rejoignent pas pour former un jet central principal : en effet, ils sont un
peu plus déviés vers le haut du fait de 1’accélération induite par la réaction de craquage. En effet, dans
le cas non réactif, on estime que les jets ont une inclinaison de 66° par rapport a I’horizontale, ils sont
donc déviés de 6° par rapport a leur inclinaison initiale. Dans le cas réactif, cette déviation est estimée

a 11°. Enfin, nous remarquons une légere dissymétrie induite par la géométrie du réacteur (coude de la

183



rampe d’entrée du lit) puisque le jet gauche, qui se trouve du c6té du coude moins chargé en particules
du fait de I’effet centrifuge, pénétre environ 10 cm plus haut que celui qui lui fait face (ce résultat est
retrouvé dans I’autre plan verticaux contenant les injections, plan 4). Les coupes horizontales nous
permettent de voir que les jets s’écartent plus du centre dans le cas réactif. Nous ne notons cependant

pas de changement conséquent dans la morphologie des jets dans les coupes horizontales.

8.3.2 Comportement moyenné en temps

La figure 8.20 présente la fraction volumique de gouttes de charge dans les plan 1 et 3 verticaux et
dans les plans horizontaux a 10, 30, 50 et 100 cm au-dessus des injections. Une dissymétrie 1égere est

observée puisque les deux jets du c6té du coude pénetrent 1égerement plus que les deux autres jets.

50 em 100 em

¢ 9
& o

10 em 30 cm

Plan 1 Plan 3

0.019
0.m7

FIGURE 8.20 — Fraction volumique moyenne de gouttes d’hydrocarbures dans les plans verticaux 1

et 3 et dans les plans horizontaux a 10, 30, 50 et 100 cm au-dessus des injections.

La figure 8.21 présente les champs de fraction volumique de particules de catalyseur dans dif-
férents plans de coupe. On retrouve la répartition déja décrite dans le cas non réactif avec une forte
densité en particule en amont des jets d’injections de charge et une forte dilution du lit en aval.

Sur la coupe plan 1, on remarque la dissymétrie, trés localisée a la zone d’injection. En effet, la
forte présence en particules (au-dessus de 0,19) remonte un peu plus du c6té du coude (a gauche) alors

que le taux de présence a la paroi est plus important de 1’autre coté.
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FIGURE 8.21 — Fraction volumique moyenne de particules dans les plans verticaux 1 et 3 et dans les

plans horizontaux a 10, 30, 50 et 100 cm au-dessus des injections.

Plan 1 Plan 3

FIGURE 8.22 — Fraction massique moyenne de vapeur d’hydrocarbures dans les plans verticaux 1 et

3 et dans les plans horizontaux a 10, 30, 50 et 100 cm au-dessus des injections.

La figure 8.22 présente les champs de fraction massique de la charge vaporisée sur les plans de
coupe verticaux 1 et 3 ainsi que sur quatre plans de coupe horizontaux. On retrouve sur le plan 1, la

dissymétrie induite par la dissymétrie de la répartition des particules de catalyseur. La charge vapori-
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sée est moins présente aux endroits ou il y a plus de catalyseur, puisque ce sont les zones ol la réaction
est la plus intense : en dessous, au centre des jets et pres des parois, la fraction massique de charge
vaporisée est quasiment nulle. En effet, cette région étant particulierement chargée en particules de

catalyseur, la réaction y est particulierement intense.

Les figures 8.23, 8.24, 8.25, 8.26 et 8.27 présentent respectivement les fractions massiques des
produits gazeux de la réaction LCO, essence, LPG, FG et coke dans les plans de coupe d’étude choi-
sis. Le résultat notable est que les produits 1égers (LPG et FG) sont tres présents dans les régions
proches des jets et notamment au-dessous des jets, alors que les produits plus lourds (LCO et essence)
sont plus présents dans une zone juste au-dessus. Ceci provient du schéma de cinétique, en effet, les
produits Iégers sont en bout de chaine de la réaction (le LPG se transforme en FG et les FG ne craquent
pas en une autre espece). Dans cette zone trés concentrée en catalyseur, la réaction atteint donc son
terme : toute la charge est craquée en produits 1égers.

Ce qui peut paraitre paradoxal, c’est que le coke n’est pas saturé dans la zone en aval des jets, sa
production se fait au dessus des jets. En effet, I’écriture méme du modele cinétique dans le modele
polyphasique fait que la présence en catalyseur n’intervient pas dans la production de coke. C’est
majoritairement la présence d’hydrocarbures qui le crée. Ainsi, la zone en dessous des jets, méme si
elle est trés dense en particules, n’est pas tres chargée en coke. Dans cette zone, le catalyseur est actif,

c’est pourquoi la réaction est plus intense.

Plan 1 Plan 3

YLCO
ahove
0.142
0.134 ||
0.126
0.118

FIGURE 8.23 — Fraction massique moyenne de LCO dans les plans verticaux 1 et 3 et dans les plans

horizontaux a 10, 30, 50 et 100 cm au-dessus des injections.
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FIGURE 8.24 — Fraction massique moyenne d’essence dans les plans verticaux 1 et 3 et dans les plans

horizontaux a 10, 30, 50 et 100 cm au-dessus des injections.

Plan 1 Plan 3
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FIGURE 8.25 — Fraction massique moyenne de LPG dans les plans verticaux I et 3 et dans les plans

horizontaux a 10, 30, 50 et 100 cm au-dessus des injections.
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FIGURE 8.26 — Fraction massique moyenne de FG dans les plans verticaux I et 3 et dans les plans

horizontaux a 10, 30, 50 et 100 cm au-dessus des injections.

—= Plan 1 Plan 3

FIGURE 8.27 — Fraction massique moyenne de coke dans les plans verticaux I et 3 et dans les plans

horizontaux a 10, 30, 50 et 100 cm au-dessus des injections.
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La figure 8.28 présente les champs de module de la vitesse du mélange gazeux dans les plans de
visualisation déja utilisés. Elle est complétée par la figure 8.29 qui présentent les champs de vecteurs
de la vitesse moyenne du mélange gazeux. Ces champs montrent que I’écoulement est globalement
ascendant, le maximum de vitesse le long du jet ayant tendance a se rapprocher du centre. La répar-
tition en « croix » du module de la vitesse du gaz a 1 m au-dessus des injections s’explique par la
conservation du débit dans un plan de coupe horizontal. En effet, les jets ont tendance a se rejoindre,
I’écoulement sort alors entre les jets pour adopter cette structure (cf. Fig. 8.29 a 100 cm au-dessus des
injections).

La dissymétrie dans les centimetres au-dessus des injections, observée sur les champs précédents,
n’est que tres peu visible sur les champs de vitesse.

Les figures 8.30 et 8.31 présentent respectivement les champs du module et des vecteurs de la
vitesse moyenne des particules de catalyseur. Les figures 8.32 et 8.33 présentent ceux de la vitesse
moyenne des gouttes de charge. Les vitesses maximales sont rencontrées dans les zones proches des
injections. Globalement, les phases dispersées ont des vitesses tres semblables a celles du mélange
gazeux.

On remarque cependant qu’il se crée une zone inertielle, au-dessous des jets et autour des injec-

teurs, qui est a I’origine de la stagnation des produits 1égers dans cette zone.
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FIGURE 8.28 — Module de la vitesse moyenne du mélange gazeux dans les plans verticaux I et 3 et

dans les plans horizontaux a 10, 30, 50 et 100 cm au-dessus des injections.
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FIGURE 8.29 — Champs de vecteur de la vitesse moyenne du mélange gazeux dans les plans verticaux

1 et 3 et dans les plans horizontaux a 10, 30, 50 et 100 cm au-dessus des injections.
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FIGURE 8.30 — Module de la vitesse moyenne des particules dans les plans verticaux 1 et 3 et dans

les plans horizontaux a 10, 30, 50 et 100 cm au-dessus des injections.
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FIGURE 8.31 — Champs de vecteur de la vitesse moyenne des particules dans les plans verticaux 1 et

3 et dans les plans horizontaux a 10, 30, 50 et 100 cm au-dessus des injections.
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FIGURE 8.32 — Module de la vitesse moyenne du liquide dans les plans verticaux 1 et 3 et dans les

plans horizontaux a 10, 30, 50 et 100 cm au-dessus des injections.

FIGURE 8.33 — Champs de vecteur de la vitesse moyenne du mélange gazeux dans les plans verticaux

1 et 3 et dans les plans horizontaux a 10, 30, 50 et 100 cm au-dessus des injections.
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Les figures 8.34, 8.35 et 8.36 présentent respectivement les champs de température moyenne du
gaz dans les plans de coupe verticaux 1 et 3 et dans quatre plans horizontaux. Ces figures montrent
que loin des injections, les températures du gaz et des particules sont trés similaires. Une dissymétrie
est visible dans les 50 premiers centimetres au-dessus de 1’injection, puisque 1’écoulement est 1ége-
rement plus chaud du c6té opposé au coude. Comme nous I’avons vu précédemment, la réaction est
plus intense de ce coté, I’écoulement en est donc moins refroidi.

Les gouttes sont chauffées rapidement. La zone froide est moins étendue que dans le cas non ré-

actif du fait de 1’évaporation plus rapide.

FIGURE 8.34 — Champs de température moyenne du mélange gazeux dans les plans verticaux I et 3

et dans les plans horizontaux a 10, 30, 50 et 100 cm au-dessus des injections.
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FIGURE 8.35 — Champs de température moyenne des particules de catalyseur dans les plans verticaux

1 et 3 et dans les plans horizontaux a 10, 30, 50 et 100 cm au-dessus des injections.

Plan 1 Plan 3

50 em

FIGURE 8.36 — Champs de vecteur de température moyenne des gouttes de charge dans les plans

verticaux I et 3 et dans les plans horizontaux a 10, 30, 50 et 100 cm au-dessus des injections.
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La figure 8.37 présente la masse volumique moyenne du mélange gazeux dans différents plans de
coupe du réacteur. Ces champs répondent parfaitement aux champs de fraction massique de charge
vaporisée car la masse volumique du mélange est élevée aux endroits ou les hydrocarbures ne sont pas

encore craqués et aux zones froides du fait des injections.

Plan 1 Plan 3

FIGURE 8.37 — Champs de vecteur de température moyenne des gouttes de charge dans les plans

verticaux I et 3 et dans les plans horizontaux a 10, 30, 50 et 100 cm au-dessus des injections.
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8.4 Comparaison des résultats de simulation avec les mesures sur I’ins-

tallation industrielle

8.4.1 Rendement du réacteur

Les débits des especes en sortie de réacteur sont donnés sur la figure 8.38 en fonction du temps de
simulation. Les valeurs obtenues oscillent fortement quelque soit I’espece considérée ; cependant cette
figure nous permet de déduire un rendement moyen. Ce rendement moyen est comparé au rendement

de I’installation industrielle au tableau 8.1 et schématiquement a la figure 8.39.

40 ' T

) ' . ' v ' 1 | 5
014 15 16 17 I8 19
Temps de simulation (s)

FIGURE 8.38 — Débits des espéces en sortie de réacteur en fonction du temps de simulation.

On remarque tout d’abord que la simulation sous-estime la conversion, ce qui peut s’expliquer par
un ratio masse de catalyseur sur masse de charge 1égerement inférieur dans la simulation comparé a
I’installation industrielle. Cependant, le rendement en coke concorde parfaitement avec la mesure. La
prédiction des rendements en LCO et en LPG est elle aussi raisonnable. Le rendement en essence est

sous-estimé cependant et le rendement en gaz 1égers est trés sous-estimé.

Finalement les principales différences entre mesures et simulation sont un craquage inférieur dans
la simulation et un non respect des proportions des produits de craquage. Ces écarts peuvent &tre
expliqués par trois causes principales :

— la différence de débit entre I’installation industrielle et la simulation,

— le modele cinétique utilisé qui a été développé pour une charge différente de celle utilisée lors

des mesures sur I’installation,

— le fait que le rendement du réacteur soit mesuré apres la colonne de fractionnement dans le cas

des mesures sur installation industrielle et en sortie de réacteur dans le cas de la simulation.
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Especes | Rendement GP (kg.s~') Simulation (kg.s™') | % GP % simulation
(Y 7,78 22,07 14,07 37,03
LCO 8,45 9,08 15,28 15,23
ess 25,45 18.77 46,01 31,49
LPG 7,97 6.10 14,41 10,23
FG 2,87 0,54 5,19 0.92
coke 2,79 3,04 5,04 5,10

TABLE 8.1 — Rendement en sortie de réacteur, mesures sur installation vs résultats de la simulation.

FG

LPG

essence

Ccv

Coke

Mesures Simulation

FIGURE 8.39 — Comparaison des rendements de l’installation industrielle et de la simulation.

L utilisation du logiciel de simulation cinétique Moliére ! au Centre de Recherche de Gonfre-
ville permet d’évaluer les écarts provoqués par les deux premieres explications évoquées. Dans le
tableau 8.2, nous avons reporté les rendements :

— issus de la simulation avec Saturne_Polyphasique @ Tlse,

— que nous aurions obtenus avec le méme débit si la charge avait été celle utilisé lors des mesures,

— que nous aurions obtenus avec la méme charge et le méme débit que dans I’installation indus-

trielle.

Dans ce tableau, la derniere colonne rappelle les rendements mesurés sur I’installation de Grand-

puits.

1. Développé en interne chez TOTAL.

197



Especes | Simulation | Charge de Grandpuits | Charge de Grandpuits | Rendement

Débit simulation Débit Grandpuits Unité

Cv 37,03 30,11 28,16 14,07
LCO 15,23 13,53 12,33 15,28
ess 31,49 34,02 37,47 46,01
LPG 10,23 13,99 14,53 14,41
FG 0,92 1,41 0,99 5,19
coke 5,10 5,42 5,20 5,04

TABLE 8.2 — Evaluation des rendements (en %) de 'unité pour des conditions de fonctionnement

identiques a celles de ’installation de Grandpuits.

Le tableau 8.2 montre que le type de charge joue un role important. En effet, la charge utilisée lors
des mesures de Grandpuits aurait plus craqué en donnant plus d’essence, de LPG, de FG et de coke.
D’autre part, un débit de charge plus faible aurait permis de craquer plus et de se rapprocher des

valeurs obtenues en sortie d’unité.

Enfin, le post craquage est un parametre important dans 1’analyse de nos résultats. En effet, les
prélevements de ( ) ont été effectués dans la colonne de fractionnement (cf. Fig. 8.40)
alors que les rendements prédits par la simulation sont les rendements en sortie du riser. Ainsi, la zone
de désengagement n’est pas prise en compte dans la simulation et dans cette zone le mélange gazeux
est encore en contact avec les particules de catalyseur. Cette zone est donc le lieu d’une réaction de
post-craquage, qui produit essentiellement du FG, mais dont I’influence réelle sur le rendement du

réacteur est difficile a évaluer.
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FIGURE 8.40 — Schéma d’une unité FCC avec colonne de fractionnement.
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8.4.2 Profils radiaux de composition

La figure 8.41 présente les profils radiaux de composition, mesurés et simulés, 5 m au-dessus des
injections sur les lignes 1 et 2.

On remarque que les conversions obtenues par la simulation sont inférieures a celles mesurées
sur I'installation industrielle. Ce résultat est prévisible du fait que le rendement simulé en sortie est
inférieur au rendement réel de I’installation.

Cependant, on note que les valeurs de FG issus de la simulation & 5 m au-dessus des injections
sont plus proches des mesures que les valeurs en sortie. Ceci accrédite I’hypothese selon laquelle les
différences de rendement observées sont dues au post-cracking.

Globalement, les profils sont relativement plats au centre du réacteur et avec une conversion plus
forte pres des parois ou la présence en catalyseur est plus élevée. Le manque de points de mesures
pres des parois est ici a déplorer.

Finalement, dans la simulation comme dans les mesures, aucune dissymétrie notable sur les pro-

fils d’especes 5 m au-dessus des injections est a noter.
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FIGURE 8.41 — Profils radiaux de composition 5 m au-dessus des injections : comparaison des préle-

vements sur ’installation industrielle et des résultats obtenus par la simulation.



8.4.3 Mesure de densité du catalyseur

Une tomographie effectuée sur I’unité en fonctionnement a été menée, dans des conditions « im-
précises », mais donne des résultats « relativement corrects » selon le rapport interne de Névicato
(1997).

La densité moyenne mesurée 2 6 m au-dessus des injecteurs est de 30 kg.m 3. La simulation pré-
dit une densité de 33 kg.m 3, ce qui correspond 2 un écart entre les mesures et la simulation de 10%.
Cet écart, compte tenu des imprécisions de mesures ainsi que de la différence de conversion a 5 m
au-dessus des injecteurs, nous semble tres acceptable. En effet, dans la simulation la charge est moins
craquée a cette hauteur, I’écoulement est donc moins accéléré et la fraction volumique de particules

(c’est-a-dire la densité) est par conséquent plus importante.

Y

densite de catalyseur

rJ_’ g (kg ‘m-3) above

below

FIGURE 8.42 — Densité moyenne de particules de catalyseur 6 m au-dessus des injections.

De plus, la tomographie ne fait pas apparaitre de dissymétrie sur la section, mais une répartition
classique : accumulation du catalyseur au paroi et densités trés faibles au centre du réacteur.

La figure 8.42 présente la densité moyenne de particules de catalyseur sur la section horizontale
a 6 m au-dessus des injecteurs. A I'instar des mesures effectuées sur I’installation industrielle, la
répartition observée est une répartition classique : accumulation de catalyseur aux parois et faible

présence au centre, et ceci sans dissymétrie particuliere. Cependant, la simulation ne prédit pas de
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densités de catalyseur quasiment nulles au centre du réacteur. Comme le montre la figure 8.42, les
densités au centre du réacteur sont de 20 kg.m 3.
8.4.4 Profils de température

Les figures 8.43(a) et (b) présentent les profils de température a 5 m au-dessus des injections. Sur

chaque figure, nous avons porté les valeurs mesurées, et les valeurs simulées pour le gaz et les parti-

cules.
1000 - ' N 1000 - ' N
o o Mesures | | » o Mesures |
|»—= Simulation, melange gazeux |»—= Simulation, melange gazeux
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Distance a I'axe (m) Distance a I'axe (m)
(a) 5 m, ligne 1 (b) 5 m, ligne 2

FIGURE 8.43 — Comparaison des profils de températures mesurés sur l’installation industrielle et

obtenus par la simulation a 5 m dans le réacteur.

Comme le remarque en analysant les résultats de ses mesures, les profils de température
sont relativement plats et symétriques sans différence notable entre la ligne 1 et la ligne 2, ne révélant
aucune influence marquée du coude de la rampe d’injection.

La valeur moyenne des températures relevées & 5 m au-dessus des injections est de 815 K. Les
valeurs moyennes issues des simulations sont légerement inférieures puisque la moyenne de la tempé-
rature des particules est de 800 K et de 788 K pour le mélange gazeux. Les ordres de grandeur obtenus

sont corrects avec des écarts relatifs de 2 a 4 %.

Cet écart est d’une part explicable par la différence de débit entre mesure et simulation et la
différence de conversion 5 m au-dessus des injections. De plus, un bilan enthalpique dans le réacteur

peut appuyer les résultats obtenus :
Enthalpie totale a la hauteur 7 = Enthalpie totale en entrée (8.14)
On se place a une hauteur £ a laquelle la totalité du liquide est évaporée (ce qui est le cas 5 m
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au-dessus des injections), on peut alors écrire :

(QpHp)h + (QgHg)h

avec, puisque les débits sont constants par section et qu’il n’y a plus de liquide :

(Qg)h

(Qp)h

= Hoenence (8.15)
= (QpHp)in+ (QeHg)in + (QgHyg Jnjec + (QuH1)njec (8.16)
= (Qg)in+ (Qg)iniec + (Ot )injec (8.17)
= O (8.18)
~ (Qp)irn légere production de coke (8.19)
= Op (8.20)

En supposant qu’a la hauteur 4, les températures des particules et du mélange gazeux sont iden-

tiques égales a Ty, a ’aide des définitions des enthalpies de chaque phase (p. 124), on obtient la

variation de la température a la hauteur 4 en fonction de la fraction massique de charge vaporisée a

cette hauteur :

"7-[ total en entée Qg Y cv AHR

Ty = Tu+ (8.21)
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FIGURE 8.44 — Température dans le réacteur en fonction de la fraction massique de charge vaporisée.

La figure 8.44 présente I’évolution de la température a la hauteur &, 7j,, en fonction de la fraction

massique de charge vaporisée. Cette évolution est tracée pour deux débits de charge différents : celui

de I’installation industrielle et celui utilisé pour la simulation. Nous remarquons tout d’abord que, a
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fraction massique de charge vaporisée égale, la différence de débit provoque une différence de tem-
pérature de 20 K.

Dans la simulation, 5 m au-dessus des injections, nous avons une fraction massique moyenne de
charge vaporisée de 0,66. Cette valeur correspond a une température de 792 K sur le bilan enthalpique,
ce qui est cohérent avec les valeurs moyennes obtenues par la simulation pour le gaz et les particules.

Dans les conditions de fonctionnement de Grandpuits, les mesures tirées du rapport de
( ) mentionnent environ 34,6 % de charge non craquée 5 m au-dessus des injections. Ce qui cor-
respondrait sur notre bilan enthalpique a une température moyenne de 796 K. Les profils a 5 m donnés
dans le rapport de donne une température moyenne d’environ 815 K, ce qui est 1égerement
supérieur a la valeur prédite par le bilan enthalpique.

Concernant I’allure générale, la simulation comme les mesures prédisent un profil relativement
plat. Cependant,les mesures concluent a une diminution de la température pres des parois, et, sur ce
point, la simulation est en désaccord.

Notons tout d’abord que ( ) soulignent que, si la tendance actuelle est d’ajus-
ter les injecteurs de maniere a obtenir un profil de température quasiment plat, les profils axiaux de
température sont généralement non uniformes avec une température inférieure au centre du réacteur
(cf. Fig. 8.45). Un profil de cette forme nous parait, a priori, étre le plus plausible. En effet, les parti-
cules de catalyseur, porteuses de chaleur, sont plus présentes pres des parois qu’au centre du réacteur.
Il serait donc logique que les zones de proches parois soient plus chaudes. De plus, comme nous
I’avons vu lors de 1’étude hydrodynamique, la pénétration et 1’évaporation des jets au centre du réac-

teur est une raison pertinente pour observer des faibles températures au centre.

Measured Riser Radial Temperature Profile

T ] —
e o] ™ /
m | —
p 0 A S—— A ———— " ’
4  — v—— |
e -10]
r ~
ta \-——/
u
r | wa  New Shell |
e =w Conventional
Radial Distance
FIGURE 8.45 — Profil radial de température dans un réacteur FCC selon ( ).

Cependant, certaines hypotheses pourraient expliquer une tendance inverse (forte température au
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centre et température plus faible pres des parois). Tout d’abord, la température dans le réacteur peut
étre influencée par le flux de chaleur provenant de 1’extérieur (donc plus froid) qui n’est pas modélisé
dans la simulation. Cette hypotheése nous semble peu plausible a cause de 1’épaisse couche de réfrac-
taire qui isole le riser.

D’autre part, comme les particules sont plus présentes en proche paroi, c¢’est prét des parois que
se trouve la conversion maximum. Comme la réaction est endothermique, cette zone devrait €tre re-
froidie du fait de I’intensité de la réaction.

Ensuite, les incertitudes sur le comportement des particules aux parois peuvent aussi influencer ce
résultat. En particulier, 1’absence de flux descendants de particules. En effet, si des particules descen-
daient pres des parois, ce seraient des particules plus froides (la température diminue avec I’ascension
dans le réacteur), ce qui pourrait faire baisser la température pres des parois.

Les deux dernieres hypotheses auraient pu étre validées par les profils radiaux d’especes : si leur
allure avait été identique a celle de la température, cela aurait signifié que le catalyseur proche des pa-
rois était du catalyseur désactivé, donc provenant de la partie supérieure du réacteur et n’intensifiant
pas le craquage. Si leur allure avait été inversée, malheureusement, les profils radiaux d’especes (cf.
Fig. 8.41) ne sont pas connus en proche paroi et ne nous permettent pas de conclure sur ce point.

Enfin, nous soulignons que nous n’avons pas trouvé de résultats dans la littérature traitant du su-
jet; les seuls auteurs prenant en compte les échanges thermiques dans les réacteurs FCC n’ont pas
discuté du profil radial de température.

Finalement, la répartition de température dans le réacteur est dépendante de nombreux para-
metres : la répartition des particules, I’intensité de la réaction de craquage et I’hydrodynamique dans
le réacteur. La complexité et les forts couplages des mécanismes physiques mis en jeu font que cette

question reste encore ouverte.

En conclusion, la comparaison des résultats de la simulation réactive avec les mesures effectuées
sur I’installation industrielle de Grandpuits s’avere €tre plutdt satisfaisante. En effet, les ordres de
grandeur sont toujours retrouvés et les écarts sont généralement faibles ou cohérents avec les hypo-
theses faites.

Des investigations supplémentaires, en particulier sur la conversion et les profils radiaux de tem-

pérature, doivent étre menées, cependant les résultats obtenus sont globalement encourageants.

Conclusion

La prise en compte de la réaction de craquage catalytique dans la simulation tridimensionnelle

de I’installation industrielle d’un réacteur a lit fluidisé FCC a permis de montrer que I’aspect réactif
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avait un impact fort sur I’hydrodynamique du lit fluidisé et en particulier sur I’accélération globale
qu’elle entraine. Nous avons aussi mis en évidence I'importance d’une simulation polydimension-
nelle, puisque cet aspect joue un role primordial sur la prédiction du rendement du réacteur. Cette
simulation a permis de donner une vision globale du comportement du lit fluidisé et des mécanismes
s’y déroulant.

Nous avons montré par ailleurs que la prise en compte de la réaction de craquage avait une in-
fluence non négligeable sur le comportement de la zone d’injection puisqu’elle diminue la zone d’éva-
poration et entraine, pres des injections, une légere dissymétrie induite par la géométrie du réacteur
qui n’apparaissait pas dans le cas non réactif.

Enfin, la comparaison des résultats de la simulation avec les mesures sur I’installation industrielle
est encourageante. La simulation prédit des ordres de grandeur corrects. Des différences subsistent
mais elles sont en partie explicables par I'utilisation d’un modele cinétique probablement inadéquat.
D’autre part, I’hydrodynamique locale doit étre améliorée, en particulier dans la zone d’injection qui

a un role prépondérant sur la sélectivité du réacteur.
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Conclusion

La modélisation polyphasique implantée dans le code de calcul Saturne_Polyphasique @Tlse,
complétée par la modélisation de I’évaporation des gouttes et de la réaction de craquage, a permis d’ef-
fectuer la simulation tridimensionnelle instationnaire triphasique gaz-goutte-particule réactive d’un

réacteur a lit fluidisé FCC a I’échelle industrielle.

Dans un premier temps, 1’analyse de la problématique industrielle a permis de dégager les méca-
nismes intervenant dans une telle installation et a prendre en compte dans la simulation.

Par la suite, I’étude et la comparaison des principaux modeles de transferts en écoulements gaz-
goutte-particule a orienté les choix des modélisations a implémenter dans la simulation.

Nous avons ensuite décrit succinctement la réaction de craquage catalytique et la fagcon dont on
peut la modéliser. La comparaison des différents modeles existants dans la littérature a orienté le choix
de I'un d’entre eux pour I'intégration dans la modélisation polyphasique.

Le modele polyphasique, basé sur une approche de type « moyenne de phase » pour le mélange
gazeux et sur la théorie cinétique des milieux granulaires polydispersés, a ensuite été présenté en dé-
tails. Cette présentation nous a permis d’introduire les termes de transferts et la modélisation de la
réaction de craquage catalytique dans les équations régissant 1I’écoulement.

Une fois le systeme d’équations mis en place, les différents modeles choisis pour la simulation
ont été€ implantés dans le code de calcul Saturne_Polyphasique @ Tlse.

Le code a été testé, par comparaison a I’expérience sur I’injection de gaz dans un lit fluidisé. Les

résultats obtenus sont encourageants et valident I’hydrodynamique résolue par le code.

Ensuite, la simulation d’un réacteur a échelle industrielle a été réalisée. Deux simulations ont été
mises en place : une simulation non réactive et une simulation réactive.

La simulation non réactive constitue une avancée par rapport aux travaux antérieurs puisqu’elle
donne une vision tridimensionnelle locale de la zone d’injection de charge. Dans la colonne, cette
simulation a permis de retrouver les résultats classiques des lits fluidisés circulants de particules de
classe A de la classification de ( ). Cependant, on observe une sous-estimation des flux

descendants en proche paroi.
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La comparaison de la simulation réactive avec la simulation non réactive a permis de montrer
que la prise en compte de la réaction de craquage avait une influence trés importante sur le compor-
tement hydrodynamique du lit, non seulement sur 1’écoulement dans la colonne, ol on observe une
forte accélération du lit, mais aussi sur la zone d’injection, ol la morphologie des jets est modifiée. La
comparaison des résultats de notre simulation moyennés en temps et par section avec les prédictions
d’une approche monodimensionnelle nous a permis de mettre en évidence le role des phénomenes
polydimensionnels (ségrégation radiale des particules) et des phénomenes locaux qui se passent dans
la zone d’injection. Malgré ce constat, les résultats concernant les rendements obtenus avec notre si-
mulation ne concordent pas parfaitement avec les mesures sur installation, puisque nos simulations

sous-estiment la conversion.

Les résultats obtenus dans le cadre de cette theése démontrent I’ intérét de la démarche de simulation
proposée et permettent d’envisager la réalisation de simulations complémentaires pour mieux com-
prendre le rdle des conditions d’injections sur le fonctionnement général de la colonne de craquage.
On peut penser en particulier a réaliser des études de sensibilité faisant intervenir, par exemple, la
taille des gouttes ( , ), le flux et la température du catalyseur injecté ( ,

) ou bien I’angle d’injection de la charge. Ceci permettra de se rapprocher de la configuration

industrielle optimale.

D’autre part, I’analyse des résultats déja obtenus pourrait permettre de faire une évaluation a pos-
teriori des collisions particule-goutte dans le cadre de la théorie cinétique des milieux granulaires
polydispersés et des échanges qui leur sont associés.

Un maillage plus raffiné étant disponible, il serait également intéressant de mener la simulation
correspondante pour étudier la dépendance des résultats au raffinement. Mais il serait nécessaire, dans
un premier temps, d’améliorer la robustesse (solveur de pression en écoulement a masse volumique
variable) et la rapidité (parallélisation) du code.

Pour ce qui est de la représentativité des simulations, des travaux complémentaires sont néces-
saires pour améliorer la prédiction de ’hydrodynamique des lits fluidisés circulants de particules de
classe A. On peut penser en particulier 2 améliorer la modélisation des interactions particule-paroi
(rebond inélastique avec frottement et/ou sur paroi rugueuse) mais aussi étudier 1I’influence de I’écou-
lement gaz-particule de sous-maille.

La validation des modélisations pourra étre menée sur des lits fluidisés de laboratoire pour les-

quels les données expérimentales sont plus complétes.
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Annexe A

Modelisation a deux fluides du nelange
gaz-+gouttes et particules

A.1 Principe de la méthode

La problématique consiste a résoudre un écoulem@hiasique gaz-goutte-particule en ne réson-
nant que sur deux phases. Cette idée a été initié paeétib2001). Dans le cas d’'un écoulement gaz-
goutte-particule , on suppose que la phase continue estas@@pmlu mélange gazeux et des gouttes.
La phase porteuse, indicée 1, est donc composée de tmssitoants : la vapeur d’eaV E), les
gouttes de charge.) et la charge vaporisé€Y). La phase dispersée est uniquement constituée des
particules de catalyseur FCC, elle sera indipge

La principale hypothese introduite pour la mise en placenddéle a deux fluides homogéene sont
les suivantesla vitesse de glissement moyen entre la gaz et le gouttes eglie. On suppose ici que
les gouttes s’adaptent instantanément aux fluctuationgtelse du gaz. La vitesse relative moyenne
gaz-goutte, calculée directement a partir de la vitegsglidsement locale puisquTq:gr = (Vir),, est
nulle. Cependant, la vitesse de dérive des godftgsinduite par la corrélation entre la distribution
spatiale des gouttes et le mouvement fluctuant du gaz @'dse le glissement moyen di au trans-
port turbulent), est non nulle. De plus, les interactionstgegoutte et goutte-particule sont négligées.

Dans I'approche proposée, on introduit les fractions imass des différents constituants au sein
de la phase continue (c’est-a-dire au sein du mélangeygatte) :97 pour la fraction massique de
gouttesycy pour la fraction massique de charge vaporisée; pour la fraction massique de vapeur
d’eau, et ceci dans le but de caractériser la compositida please continue. On peut alors construire
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des relations du type :

UmPm = 01P1m m=1,g (A1)

avec :
99 = VETIcv (A.2)
7 = 1-94 (A.3)

D’autre part, on définira la viteséé, de la phase continue (constituée du mélange gazeux et des
gouttes de charge) par :

U, = 9’|U|+9ngg (A4)

On exprimera cette vitesse en fonction de la vitesse relatioyenné/; | et de la vitesse de dérive
Vg4, entre le gaz et les gouttes :

U = U - 9’g(U| —Ug) (A.5)
= U —9(M+Vay) (A.6)

Selon les travaux de Simonin (1996), on peut exprimer cetésse de dérive en fonction des
gradients des taux de présence des phases considérées :

1 1
Vd7| = —Dtg| |:a—| Da| - a—gDGg] (A?)

avec
t 1 t
Dy = 3% Ty (A.8)
qui sous I'hypothése d’'équilibre local s’écrit :
Dy = Dj (A.9)
La relation A.7 devient alors (apres manipulations witisles relations A.1) :
Vg = ——09 (A.10)
Et I'expression de la vitesse des gouttes devient alors :
Dt
U = Ui+9V — 7|1D9’| (A.11)

Sous I'hypothese d’entrainement locdl,(= 0), on peut alors simplifier I'expression précédente :

Dt
U = ul—ylmyl (A.12)
|
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A.2 Equations de bilan

A partir des équations du modele polydisperse et gragerglations A.1 et A.12 on écrit les
équations du modele homogéne a deux fluides.

A.2.1 Bilan de masse

Les équations de continuité de la phase gazeuse et deda [ipaide permettent d’écrire :

0 0
aalpﬁ-—axi apr = 0 (A.13)
0 0
EO( ppp+ _aX| appp = O (A14)

Pour évaluer les fractions massiques de chaque espeagbade gazeuse, on transporte la frac-
tion massique de I'espéce 9. Cette équation s'écrit :

a a d . 0
alplaya+a1plul7.a—)qya = a—)q<a1p1Dla—)q%>+Fa a=CV,VE,| (A.15)
avec .
rve = 0 (A.16)
fev = —T (A.17)

(A.18)
Le termel’| est exprimé de la méme maniere que dans la modélisatrasique, c’'est-a-dire :

N = —nm (A.19)
= —01p1Xi M (A.20)

ou; estle nombre de gouttes par unité de masse de la phaseusofttiBlange gazeux et gouttes)
etm et le taux d’évaporation d’'une goutte isol@a ¢ 0 lorsque la goutte s’évapore).

Dans le cas étudié, le nombre de Sherwood Sh, tradititmmeht calculé grace a la relation de
Ranz & Marshall (1952), sera pris égal a 2 compte tenu dellaérdu nombre de Reynolds particu-
laire des gouttes (la vitesse relative locale entre lestgeet le gaz est supposée nulle).

La densité volumique de la phase continue s’écrit pandifin :

ESNE a2
P1 Pg A
RTy [D’VE D’CV} 2
_ Rl|ove dov]| 2 A.22
Py (We Wev] 0 ( )

227



A.2.2 Bilan de quantite de mouvement

Comme les gouttes font partie de la phase continue et quedmtiiere n’échange pas de masse
avec les particules, il n'y a pas de terme de transfert ligamsfert de masse dans les équations bilan
de quantité de mouvement pour les deux phases considérée

A.2.3 Bilan du nombre de gouttes de la phase continue

A partir de I'équation de conservation du nombre de goyitesunité de masse de liquiglg du
modele a trois fluides, on obtient I'equation de consiamedu nombre de gouttes par unité de masse
de la phase porteusg = 91Xq Suivante :

d d d d
alplaXI‘i‘alplUl,ia_xiXI = a—)q<a1p1D&a—)qxl> (A.23)

A.2.4 Bilan d’enthalpie

Pour les bilans d’enthalpie des phases 1 et 2, on obtieegjestions suivantes :

0 0 0 0

alplaHl‘FalplUlja—xiHl = <C(lp1Dtla_XiH1> +1M4 (A.24)
0 0 0 0

O‘pppaHpJFO‘pppUpJa—xin ™ <appthpa—Xin> +Mp (A.25)

Pour avoir acces a la température des gouttes, on traaspgssi I'enthalpie des gouttes de charge
suivant I'équation :

0 0 0 0
alplahl‘f‘alplulja_xihl = a—)q<dlplDtla—)th>+ﬂ|+Hor| (A.26)

Les termes de transferts seront écrits de la fagon se@ivant

M = -0 (A.27)
p
To— T,
gp
T - T,
n = —(X|p|Cp’| I T g (A.29)
T T,
= —0a1p191Cp | T 9 (A.30)
Tgl
avec
1 Ay 6
- = —Nu A.31
T;—k kap,k dlg k ( )
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Grace a I'expression de I'equation A.31, le terfhepeut encore s’écrire :
M = —apXimd NuAcyve (Ti — Tg) (A.32)

Pour les raisons évoquées précédemment dans le casrtwaende Sherwood, le nombre de Nus-
selt du liquide sera égal a 2.
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Annexe B

Test de sensibilie a la representation
bidimensionnelle dans le cas d’'une
Injection pari etale de gaz dans une
colonne verticale

Cette annexe propose d'illustrer I'importance de la repnéation tridimensionnelle dans le cas
de l'injection de gaz dans une colonne verticale.

B.1 Geéometries étudiées

Trois cas, c’'est-a-dire trois géométries et donc mgdfadifferents, sont étudiés.

B.1.1 Cas« bidimensionnels»

Les deux cas bidimensionnels étudiés sont construitrtr plu maillage de base présenté a la
figure B.1. CommeSaturnePolyphasiquaésoud des écoulements tridimensionnels, il faut elege
maillage sur au moins deux plans pour pouvoir I'utilisemgij deux possibilités s’offrent a nous :

1. I'Elever sur une maille en translation (cf. Fig. B.2(a))

2. I'elever en rotation pour obtenir uregoortion de camembest(cf. Fig. B.2(b)), ici I'angle choisi
estde 4
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FiG. B.1 —Maillage carésien bidimensionnel.
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| = ]

(a) élévation en translation (b) Elévation en rotation

FiG. B.2 —Sclemas repesentatifs deslévations des maillages bidimentionnels.

symetrie
by

symetrie

(a) Schéma représentatif d'une coupe (b) Maillage de & lola réacteur
horizontale au niveau des injections

Fic. B.3 —Coupe horizontale du quart déacteur.

B.1.2 Cas« tridimensionnel »

Le maillage de quart est maillé de la fagcon suivante. L& less d’abord maillée enogrid » puis
élevée.

Deux jets pénétrent dans ce réacteur.

B.2 Parametres de calcul

Les propriétés thermodynamiques du gaz sont identigaestpus les cas (cf. Tab. B.1).

Les trois cas sont équivalents dans le sens ou la viteggealion est la méme et les rapports des
débits lift/injection sont conservés (cf. Tab. B.2). @egant, il faut noter que les cas ne concordent
pas au niveau du rapport de quantite de mouvement entfedellinjection de charge.

On souhaite que le rapport des débits d'injection et desdift équivalent pour les maillages 2D
rectangle et 2D cylindrique. Si on conserve les mémesséateéd’injection et de lift) pour les deux
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Fic. B.4 —Maillage du quart de gacteur : zoom sur les mailles d’injection.

Masse volumique 0.63 kgm—2
Viscosité cinematique ,3.10°° mf.s?!

TAB. B.1 —Propriétés physiques du gaz.

simulations, et qu’on notR la largeur du demi-réacteur et'épaisseur verticale de I'injection, on a :

2T[FQQyI o Lerecl
m2 LR (B.1)

donc: &y, = € (B.2)

L'épaisseur de I'injection du maillage 2D cylindrique aelonc deux fois plus mince que celle du
maillage 2D rectangulaire.

Pour le maillage tridimensionnel on garde le méme rappedé&bit entre le lift et I'injection de
charge.

B.3 Reésultats

Les tests ont été effectués pour un écoulement monaplea masse volumique constante.

Les figures B.5 et B.7 présentent les champs du module eedésws de la vitesse du gaz a 04
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2D rect. | 2D cyl. | 3D quart
Vapeur de lift
Vitesse d'injection 0.53 0.53 0.1
Fraction massique de vapeur de charge 0 0 0
Fraction volumique de particules 1.10% | 1.10% | 110°
Ky 0.01 0.1 0.1
€ 0.094 | 0.094 | 0.094
[0) 0.66 0.66 0.66
Injection de charge
Vitesse d'injection 266 266 266
Fraction massique de vapeur de charged.978 | 0.978 0.978
Fraction volumique de particules 1106 | 110% | 1106
Ky 500 500 500
3 3106 | 310° | 3.10°
® 2102 | 1.102 | 21072

TAB. B.2 —Conditions d’'entees.

de temps physique simulé. Cette figure montre peu de €iftar de pénétration du jet entre les deux
cas bidimensionnels. Par contre, dans les cas tridimemaigrie jets pénétre plus dans le réacteur en
suivant la direction initiale d’injection de 8@le I'horizontale.

Les figures B.6 et B.8 confirment cette tendance. Concerearmhlamps de vitesse, on remarque
que les résultats obtenus avec les deux maillages bidiomereds ne sont pas identiques ; en effet le
jet semble diffuser d’avantage dans le cas 2D cylindrique.

Pour conclure, dans les représentations bidimensionliegist ne pénétre pratiquement pas dans

la colonne, et ce n'est pas le cas pour la représentatiorCe8Re rapide étude montre donc que la
représentation tridimensionnelle est nécessaire @arsd d'une simulation d’un réacteur FCC.
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L Viese

VS0.00 Vitmsse U1

15000

1zso

7500 M0

(a) 2D rectangle (b) 2D cylindrique (c) Quart de réacteur

FiG. B.5 —Champs instanta#s du module et des vecteurs de la vitesse da@a@4s de simulation.

(i) Viemsse L1 Vitease U1

0.20 s L 0-fml
(a) 2D rectangle (b) 2D cylindrique (c) Quart de réacteur

FiG. B.6 —Champs instantaéds du module et des vecteurs de la vitesse dada2s de simulation.
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Vinmwme U1}

s

TaO0

(a) 2D rectangle (b) 2D cylindrique (c) Quart de réacteur

FIG. B.7 —Champs instantads du module et des vecteurs de la vitesse d@@a@4s de simulation :
zoom sur la zone d’injection.

0205 020s Uoas
(a) 2D rect.ngle (b) 2D cylindrique (c) Quart de réacteur

Fic. B.8 —Champs instantés du module et des vecteurs de la vitesse diaga2s de simulation :
zoom sur la zone d'injection.
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Annexe C

Tests sur la precision du maillage utilis

Le premier maillage de Grandpuits, trés raffiné, ne nowaigpas permis d’obtenir des résultats
en temps raisonnable, c'est pourquoi un maillagdiegé» a été utilisé.

Pour évaluer la précision du maillage de Grandpuitssétilnous avons effectué des tests compa-
ratifs sur des géométries simplifiees. Pratiquemenisawons tronqué le réacteur :

1. nous avons enlevé la partie basse comprenant la rampeé#elu lit jusqu’au divergent conte-
nant les injections,

2. nous avons écourté le réacteur d’environn2@u-dessus des injections et remplacé la sortie
horizontale par un convergent,

3. le maillage obtenu apres les deux premiéeres étapas ®tmétrique par rapport aux deux plans
contenant les injections, nous avons coupé ce maillage ldande ces plans (cf. Fig. C.1).

Nous obtenons alors deux maillages : le maillage test quipcend environ 18 000 cellules et
le maillage trés raffiné qui en contient 55 000, ce qui nevie diviser par 5 le nombre de cellules
initiales. Le volume minimal d’une cellule du maillage dgérence est de & (2 cmde coté) et le

Fic. C.1 —Vue de dessus de la troncature verticale descteurs eduits.
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¥ I_-.Y
LAk LI

reference tres raffine

Fic. C.2 —Maillages des« réacteurs eduits ».

volume minimal d’une cellule du maillage trés raffiné estj8cn? (0,9 cmde coté).

Les figures C.2, C.3 et C.4 présentent les maillages ohtéauigure C.2 présente les maillages
entiers et permet de voir que le maillage tres raffiné kists la largeur du réacteur comme dans la
hauteur. La figure C.3 présente un zoom sur les faces diojecde charge. Elles sont 3 fois plus
nombreuses dans le cas du maillage tres raffiné. Enfin, deefi§.4 présente les deux maillages en
coupe horizontale et permet de voir la difference de raffieet entre les deux.

Les résultats obtenus sont comparés sur les figure C sackéoihn volumique de liquide moyenne.
Cette figure montre que le maillage de référence suestinddfusion du jet est en particulier sa lar-
geur. Il prédit cependant un comportement du jet qualiatient correct pour un codt de calcul rela-
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tres raffine

reference

Fic. C.3 —Maillages des« réacteurs éduits» : zoom sur un injecteur de charge.

tres raffine

reference

eduits» : coupe horizontale dans le tube aval.

teurs

z

reac

Maillages des«

Fic.C.4-
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0.035 l
0.033

FiGc. C.5 —Fraction volumigue de liguide moyenne pour le maillage&ference et le maillage raffen

tivement faible.
En conclusion, une simulation de I'installation sur le faajé tres raffiné est envisagée, mais,

pour des raisons évidentes de temps de calcul n'a pas@efédctuée dans le cadre de ce travail de
thése.
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Annexe D

Parametres numeriques choisis dans
Edamox

Edamox est l'interface graphique permettant de définipgametres d’une simulation effectuée
avecSaturnePolyphasique@Tlsd_es parameétres numeériqaeshoisis pour la simulation de Grand-
puits sont récapitulés dans les figures ci-dessous.

FiG. D.1 —Sous-rubriquer VITESSES de la fereétre « Nunérique » d’Edamox.

1Fenétre« Numeérique» dans edamox
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FiG. D.2 —Sous-rubriques RESOLUTION ENERGIE-ALPHA-PRESSI®NEe la féhétre « Nuneéri-
que» d’Edamox.
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FiG. D.3 —Sous-rubriquest ALGORITHME», « IMPLICITATION» , « RECONSTRUCTIONM et
« INVERSION MATRICE de la ferétre « Nunérique » d’'Edamox.
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Annexe E

Convergence des calculs de moyenne

A la date d’aujourd’hui, le calcul non réactif est cons&latabilisé depuis un peu plus des5
physique de simulation, temps pendant lequel les moyermtest® calculées.

Le fait que I'ecoulement soit considéréstabilisé» est justifié dans les sections suivantes par
I'eétude de I'évolution de la masse totale des phases esepce dans le réacteur et de leur débit en
sortie du réacteur.

Pour vérifier et appuyer la convergence du calcul, noussaaoopté la méthode suivante : plu-
sieurs sondes sont placées dans la géométrie. En chdeuwes sondes, nous regardons I'évolution
temporelle de la moyenne temporelle de plusieurs variables

Nous avons choisi d’exposer, dans ce manuscrit, uniqueleerésultats des six sondes localisées
au centre de la géomeétrie a 3, 5, 10, 15, 20 em2&u-dessus des injections de charge (cf. Fig. E.1),
pour quatre grandeurs caractéristiques de I'ecoulemlarpression ainsi que la fraction volumique,
la vitesse verticale et la température des particules.figeses E.3 & E.5 présentent les résultats.
Globalement, on peut considérer que le temps sur lequetdgennes ont été effectuées est correct.

247



25 m |=

20m =

15m|=

10m|=

FiG. E.1 —Emplacement des douze sondes permettanéiiéev la convergence du calcul.

248



3x10*

2x10*

P (Pa)

1x10°

3x10"

2x10"

P (Pa)

1x10"

2x10"

2x10"

1x10*

P (Pa)

5x10°

L 1 L L L
14 15 16 17
Temps physique (s)

(a) hauteur =

18

L | L | L
14 15 16 17
Temps physique (s)

(c) hauteur = 1

18

L | L | L
14 15 16 17
Temps physique (s)

(e) hauteur = 2t

18

30’

2x10" B
<
S
o
1x10* B
0 | L | L | L | L | L
13 14 15 16 17 18
Temps physique (s)
(b) hauteur = |
2x10" \
<
[SENTHY a
o
0 | L | L | L | L | L
13 14 15 16 17 18
Temps physique (s)
(d) hauteur = 18
2x10"
2x10* B
<
[SENT a
o
5x10° B
0 | L | |

L | L | L L
13 14 15 16 17 18
Temps physique (s)

(f) hauteur = 2

FiG. E.2 —Evolution du gradient de pression moyen au centre de la c@gndifferentes hauteurs.

249



0,1, T T T T T 0,1,

0,09~ ] 0,09 ]
0,08 ] 0,08 i
007 ] 0,07 ]
— 0,06 n — 0,06 n
2 0,05 ] Na 0,05 ]
S 0 1 S j
V' o004 N V' oo0a N
0,03 _ 003 ]
0,02 ] 0,025 ]
0,01~ _ 0.01- ]
ol . | . | . | . | ] ol . | . | . | . | ]
13 14 15 16 17 18 13 14 15 16 17 18
Temps physique (s) Temps physique (s)
(a) hauteur = (b) hauteur = |
0,0 . . . . . 0,06
0,05+ g 0,05~ g
0,04 g 0,04~ g
Ay -
o003 g o 003 g
\" \%
0,02~ g 0,02 g
0,01 g 0,01 g
0 | L | | L | L 0 | L | | L | L
13 14 15 16 17 18 13 14 15 16 17 18
Temps physique (s) Temps physique (s)
(c) hauteur = 1M (d) hauteur = 1M,
0,04 ! ! : : : 0,04
0,035 g 0,03~ g
o
o002 - 5‘1 0,02~ -
\Y \Y
0,01 g 0,01 g
0 | L | L | L | L | L 0 | L | L | L | L | L
13 14 15 16 17 18 13 14 15 16 17 18
Temps physique (s) Temps physique (s)
(e) hauteur = 2M (f) hauteur = 2/

Fic. E.3 —Evolution de la fraction volumigue moyenne de particulescantre de la colonnea
différentes hauteurs.

250



0 L L L L L 0 L 1 L 1

14 16 18 14 16 18
Temps physique (s) Temps physique (s)
(a) hauteur = (b) hauteur = |
10, 10
97 = 97 =
8l g 8l g
77 = 77 =
F"ug e ] H'ug 6l ]
£ 50 i £ 5L i
3™ 4 : 3™ 4 .
3+ g 3k g
of N af 4
1+ - 1+ -
0 1 ‘ 16 ‘ 18 L 14 ‘ 16 ‘ 18
Temps physique (s) Temps physique (s)
(c) hauteur = 1M (d) hauteur = 1M,
A i L i
2+ g 2+ g
o 1 ‘ ‘ ‘ 18 o 1 ‘ ‘ 18

4 16 4 16
Temps physique (s) Temps physique (s)

(e) hauteur = 2M (f) hauteur = 2/

Fic. E.4 —Evolution de la vitesse moyenne selon I'axe z des partialesentre de la colonngy
différentes hauteurs.

251



900,

850
g
800

750

700

900

14 16
Temps physique (s)

(a) hauteur = B

18

890
880
870
860

g 1

-, 850
840

830

820

810

800

850,

L 1 L L
14 15 16
Temps physique (s)

(c) hauteur = 1M

17

18

840
830
3 820

a
= 810

790

780

Fic. E.5 —Evolution de la tem@rature moyenne des particules au centre de la coloamfferentes

hauteurs.

L |
14 16
Temps physique (s)

(e) hauteur = 2

18

252

T (K)

T (K)

T (K)

900

850

800

750

700

900

14 16
Temps physique (s)

(b) hauteur = |

18

890

870

860
850
840

820

800

880

830

810

14 ‘ 16
Temps physique (s)

(d) hauteur = 1t

18

840

810

780

850

830

820

800

790

L |
14 16
Temps physique (s)

(f) hauteur = 2/

18



L'utilisation d'une approche Eulérienne multifluide basée sur la théorie cinétique des milieux granulaires a
permis d'effectuer la simulation instationnaire tridimensionnelle de 1'écoulement dans un réacteur a lit
fluidisé FCC a échelle industrielle en collaboration avec TOTAL.

Les mode¢les utilisés de transferts et de réaction ont été comparés et implantés dans le code de calcul
Saturne Polyphasique@Tlse.

Une premiere simulation non réactive a permis de décrire I'hydrodynamique de 1'écoulement au sein du
réacteur et la zone d'injection de charge. Une simulation, avec réaction de craquage, a montré l'influence
de celle-ci sur le comportement hydrodynamique du lit et sur la zone d'injection. Les résultats obtenus ont
été comparés aux mesures sur l'installation industrielle de Grandpuits.

Ce travail a permis une meilleure compréhension des mécanismes intervenant dans l'écoulement et en
particulier de l'influence de la zone d'injection de charge sur le rendement du réacteur.

An unsteady simulation of the three-phase gas-droplet-particle reactive flow in an industrial FCC riser
reactor has been performed by using an Eulerian approach based on the kinetic theory of granular flows,
in collaboration with TOTAL.

The transfer and reaction models have been compared and implemented in the
Saturne Polyphasique@Tlse code.

A first non-reactive simulation has been performed to describe the flow hydrodynamics in the riser and
especially in the injection area. A reactive simulation has also been run out to show the influence of the
cracking reaction on the bed flow hydrodynamics and the injection area. Results have been compared
with measurements on the industrial installation of Grandpuits.

This work allows a better understanding of the mechanisms occurring in the circulating bed and
especially the influence of the oil injection zone on the reactor selectivity.
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