Etude des écoulements de liquide et de vapeur
dans la colonne

Introduction

Il a été montré au chapitre précédent que le bon fonctionnement de la colonne de distillation
intégrée passe par une gestion optimale des écoulements des deux cbétés de I'échangeur. Ces
écoulements concernent aussi bien le gaz que le liquide. Ce chapitre traite donc de la
problématique de mal distribution des fluides dans I'’échangeur/colonne de distillation tubes-
calandre disposé verticalement.

Les formes de mal distribution de fluides pouvant apparaitre dans I'échangeur tubes-calandre
congu pour la distillation de l'air se divisent en deux catégories. La premiére catégorie est une
mal distribution dite macroscopique, ceci est le cas lorsque cette mal distribution intervient sur
une grande section de la colonne, deux formes de ce type de mal distribution peuvent avoir
lieu :

mal distribution de la vapeur d’air entre les tubes dans la calandre du c6té HP.

mal distribution de la vapeur a l'intérieur des tubes du cbté BP.

mal distribution du liquide BP entre les différents tubes.

mal distribution du liquide HP sur les surfaces externes des tubes dans le cas de la
colonne HP (calandre). Cette contrainte est bien moindre que celle d’'une mal
distribution du liquide en évaporation (BP intratube) parce que la condensation de la
vapeur peut étre homogénéisée par I'écoulement gaz.
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La deuxieme forme de mal distribution est une mal distribution locale ; elle concerne
particulierement le comportement du film liquide sur les parois intérieures ou extérieures des
tubes. La maitrise de ce type d’écoulement passe par la conception de tubes permettant un
étalement du film liquide sur les surfaces des tubes.

Les effets de ces distributions non homogénes sur le fonctionnement de la colonne et sur
I'efficacité de séparation diabatique des composants de I'air ont été présentés au paragraphe 6
du chapitre 2. Une réduction de la pureté en oxygéne du produit liquide a basse pression
pouvant atteindre 30 % a été calculée.

Dans ce chapitre, les phénoménes de mal distribution sont analysés et des solutions pour y
remédier sont proposées. Tout d’abord, les mal distributions pouvant apparaitre du cété basse
pression sont traitées : I'entrée du liquide a basse pression en téte sous forme de film liquide et
la répartition homogéene du débit de vapeur sur les tubes dans le cas d'un changement de
section.

Un distributeur du liquide & basse pression en téte est congu et dimensionné pour assurer une
distribution homogéne a l'intérieur des tubes. Le distributeur assure aussi I'écoulement en film
du liquide dans les tubes. La formation du film liquide a I'intérieur des tubes est observée sur un
banc d’essais mono-tubulaire, permettant de définir la géométrie optimale du distributeur et des
tubes pour la formation d’un film bien réparti.

Des dispositifs de distribution homogene de la vapeur sur plusieurs tubes sont aussi proposés.
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Dans un deuxieme temps, les formes de mal distribution dans la calandre sont étudiées.
L’entrée de la vapeur a haute pression en cuve de la calandre est simulée a I'aide d’'un modéle
CFD qui permet de calculer la distribution du débit sur la section de la calandre et des
dispositifs de distribution homogéne sont proposeés.

Des dispositifs de distribution du liquide a haute pression sur les parois externes des tubes sont
aussi proposeés.

1. Distribution du film liquide a basse pression dans les tubes

A l'entrée des tubes en téte de la colonne, un distributeur du débit de liquide a basse pression
est a concevoir et dimensionner dans le but d’assurer d’'une part des débits de liquide égaux
dans tous les tubes, et d’autre part des films liquides bien établis sur les parois internes des
tubes.

La figure 3.1 montre un schéma représentatif du dispositif de distribution du liquide a basse
pression en téte de I'échangeur tubes-calandre. La figure représente une vue de face du
distributeur. Pour simplification, trois tubes sont représentés sur la figure. Le liquide est d’abord
accumulé dans un plateau de distribution. Les extrémités supérieures des tubes dépassent le
bord inférieur du plateau de distribution et sont munis d’ouvertures (fentes), de géométrie a
définir, a travers lesquelles le liquide s'infilire dans les tubes.

fentes

plateau de distribution

entrée liguide
Figure 3.1 : Dispositif de distribution du liquide en téte des tubes

Trois paramétres sont a définir et a dimensionner pour le distributeur :
— le nombre et les dimensions des entrées du liquide dans le plateau de distribution
— le niveau minimal de liquide a maintenir dans le plateau pour assurer un débit de liquide
égal dans tous les tubes
— la géométrie et les dimensions des ouvertures aux extrémités supérieures des tubes
pour assurer des films liquides homogénes sur les parois internes des tubes.

1.1. Répartition homogeéne du débit de liquide entre les différents tubes

Une distribution homogéne du liquide dans les tubes nécessite un niveau de liquide uniforme
dans le plateau de distribution. Le niveau de liquide est défini par le débit entrant dans le
plateau, les débits sortant du plateau vers les différents tubes a travers les fentes et les pertes
de charge linéaires dans le plateau.
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Le liguide est introduit dans le plateau de distribution a travers une entrée au fond. Le hombre
des entrées est a définir pour assurer ’homogénéité du niveau de liquide dans le distributeur.
L’évolution de la hauteur du liquide dans le plateau est alors calculée pour différentes
possibilités d’entrée du liquide.

La géométrie de I'échangeur en téte est celle calculée dans la section 5 du chapitre 2, soit alors
une calandre de diamétre 9,5 m, comprenant 16 651 tubes de diamétre extérieur 35,7 mm et
espaceés de 26 mm. Le débit de liquide a basse pression a introduire en téte est de 200 kg/s.

Pour la modélisation, le plateau de distribution est divisé en plusieurs canaux équivalents, ou
I'écoulement est horizontal et unidimensionnel. Les pertes de charge linéaires sont alors
calculées sur ces canaux, et la variation de la hauteur du liquide déduite.

En considérant une seule entrée dans le plateau de distribution, le canal équivalent le plus long
est celui qui se termine au point diamétralement opposé a l'entrée. La figure 3.2 représente
schématiquement ce canal. La longueur du canal est égale au diametre de la calandre, soit
alors 9,5 m, et il comprend 149 tubes.
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Figure 3.2 : Canal horizontal équivalent, vue de dessus du plateau

Le débit de liquide entrant dans le canal est supposé égal a une fraction X du débit total a
I'entrée du distributeur. Cette fraction X est égale au rapport du nombre de tubes contenus dans
le canal au nombre de tubes total :

149

— — -3 3.1
X 16651 910

Le débit entrant dans le canal est alors égal a 1,8 kg/s. Une répartition homogéne du liquide
implique un débit de 12,8 ml/s/tube.

Les pertes de pression linéaires dans un écoulement horizontal unidimensionnel sont données
par la loi de Darcy-Weisback :

1 L
AP = —pvif— 3.2
2PVTy

La vitesse moyenne débitante v de I'écoulement dans le canal est calculée par un rapport entre
le débit volumique et la section de passage dans le canal § = b + H, h étant la hauteur du
liquide.

Dans un premier temps, les pertes de pression totales dans le canal sont calculées en
supposant qu’aucun débit de liquide n’entre dans les tubes. Pour chaque hauteur de liquide, le
diameétre hydraulique équivalent est calculé. Les pertes de pression permettent de calculer une

variation du niveau de liquide Ah entre I'entrée du canal et la sortie (équation 3.3).
AP
Ah= — 3.3
/g
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Le graphique de la figure 3.3 représente la variation de la hauteur du liquide Ah/h en fonction de
la hauteur du liquide dans le plateau de distribution.

variation de la hauteur du liquide dans le plateau
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Figure 3.3 : Variation relative de la variation de la hauteur du liquide

La hauteur de liquide dans le distributeur est considérée uniforme si la variation relative ne
dépasse pas un 1 %. Cela conduit & une hauteur minimale requise de 21,3 cm.

Dans un deuxiéme temps, on calcule I'évolution du débit de liquide dans le canal en fonction de
la distance x de 'entrée (cf. figure 3.2), en prenant en compte le débit entrant dans les tubes a
travers les fentes, soit alors 12,8 ml/s/tube.

La figure 3.4 montre I'évolution du débit horizontal de liquide dans le canal équivalent en
fonction de 'abscisse x. Les pertes de pression dans le canal équivalent sont alors calculées
pour différentes valeurs de la hauteur de liquide et la variation de la hauteur en est déduite. La
hauteur de liquide amenant a une variation relative de 1 % vaut 15,5 cm. La figure 3.5 montre
alors la variation de la hauteur entre I'entrée du canal et sa sortie.
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Figure 3.4 : Variation du débit horizontal dans le Figure 3.5 : Variation de la hauteur du liquide dans
canal équivalent le canal équivalent

Cette hauteur minimale du liquide, calculée pour une seule entrée du liquide dans le plateau de
distribution, est jugée acceptable par rapport aux dimensions de I'échangeur et du plateau de
distribution. Il n’est donc pas nécessaire de considérer deux entrées du liquide dans le plateau.
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1.2. Formation d’un film liquide interne bien réparti

L’étude de l'effet de la mal distribution du film liquide & basse pression sur les parois internes
des tubes de I'échangeur a montré une diminution de 30 % de la pureté en oxygene du produit
liquide a basse pression. Des solutions pour assurer la mouillabilité parfaite des parois des
tubes sont donc a rechercher. Ce probléme, assez présent dans les applications d’évaporation
de film tombant, est largement étudié et plusieurs dispositifs d’introduction du liquide dans les
tubes sont proposés pour y remédier. Ce paragraphe détaille ce phénoméne de la mal
distribution, ses causes, les équations relatives au mouillage ainsi que d’éventuelles solutions
permettant d’avoir un film bien réparti. Un banc expérimental de visualisation de I'écoulement
d’'un film d’azote liquide sur les parois internes de tubes permet de définir la géométrie des
fentes d’introduction du liquide la plus adaptée a ce type d’écoulement.

1.2.1. Flux minimal de mouillage et épaisseur minimale de film

Le phénomeéne de répartition de films liquides sur des parois planes ou tubulaires, verticales,
inclinées ou horizontales est largement étudié, expérimentalement et théoriquement vu qu’il
existe dans plusieurs applications industrielles. En plus de la distillation, des applications telles
gue les thermosiphons, les tours de refroidissement et les échangeurs de chaleur nécessitent
des écoulements de films bien répartis sur les surfaces [1]. Des corrélations pour le flux minimal
de fluide nécessaire pour mouiller la totalité des surfaces considérées sont déduites de tests
expérimentaux ou calculées par des méthodes diverses.

Deux approches théoriques principales pour la prédiction du flux minimal permettant de mouiller
une surface verticale, plane ou tubulaire, sont généralement utilisées : la prédiction de
I'épaisseur minimale du film liquide par I'équilibre des forces sur un point stagnant de la zone
séche [2,3] ou la prédiction du flux minimal de fluide en minimisant I'énergie totale du flux [4-8].

Dans l'approche consistant a considérer la somme des forces agissant sur un point stagnant de
la zone séche nulle, les forces agissant sur ce point sont une force due a la vitesse du film
descendant, le poids du liquide et I'action de la tension superficielle qui retient le liquide vers le
haut [3]. Dans I'approche de I'énergie totale minimale, I'énergie totale est la somme de I'énergie
cinétique et des énergies interfaciales.

Le tableau 3.2 cite les corrélations pour le flux minimal de mouillage de surfaces liquides,
obtenues selon I'une ou l'autre des deux approches dans différentes études antérieures.

El Genk et al comparent dans leur étude [4], leur corrélation basée sur la minimisation de
'énergie totale, avec les corrélations citées dans le tableau 3.2 ainsi qu’a des résultats
expérimentaux sur des écoulements d’eau ou de mélanges eau-éthanol, eau-glycérol, sur les
surfaces externes de tubes en cuivre ou en acier inoxydable.

La comparaison montre une sous-estimation du débit minimal de mouillage calculé par les
corrélations du tableau 3.2 [2][3][5][8] a comparer avec leur corrélation [4]. La comparaison
avec les résultats expérimentaux pour différentes combinaisons fluide-surface solide montre un
accord des résultats, avec un écart maximal de +20 %. Ces corrélations sont alors comparées
pour I'écoulement cryogénique de l'air liquide a basse pression a I'entrée des tubes en acier
inoxydable en téte de la colonne de distillation diabatique. La figure 3.6 compare ces
corrélations en fonction de I'angle de contact.
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Tableau 3.2 : Revue des corrélations du flux minimum de mouillage de surfaces verticales

Corrélation Approche considérée et référence

up\*E 3/5 N
[nin = 1,69 (E) (s(1 —cosy)) Equilibre des forces [2]

0764

min = 0,13p%255,~0018(5(1 — rosy)) Equilibre des forces [3]

02
53 . . . .
Foin = (“ ‘“; ) (0,67(1 — cosy)®$23 +0,26(1 — cosy)2%%) | Energie totale minimale [4]

0.2

3

Doiry = 1,693 (“’;‘g ) (1 — cosy)?/5 Energie totale minimale [5]
3 0.2

Doy = 1,018 (“’;‘g ) (1 — cosy)?/5 Energie totale minimale [8]

La figure 3.6 montre de forts écarts entre les valeurs calculées par l'une ou l'autre des
corrélations de la littérature. Des écarts pouvant atteindre 160 % sont calculés pour les angles
de contact proches de 90 °.
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Figure 3.6 : Comparaison des corrélations de la littérature dans le cas de I'air liquide a basse pression en
téte de la colonne de distillation diabatique

En l'absence de corrélations spécifiques pour les écoulements cryogéniques ainsi que de
résultats expérimentaux sur I'écoulement de films de liquides cryogéniques sur les parois,
internes ou externes, des tubes, un banc d'essais expérimental est réalisé dans le but de
visualiser I'écoulement de I'azote liquide cryogénique sur les parois internes de tubes en acier
inoxydable.

1.2.2. Dispositif de distribution d’un film liquide a I'intérieur des tubes

L’écoulement du film d’azote liquide a basse pression sur les parois internes des tubes de la
colonne de distillation diabatique dépend du type des tubes utilisés et du dispositif d’'introduction
du liquide en téte des tubes. Dans le but d'observer linfluence de ces parameétres sur
'écoulement, un banc d’essais a été congu et réalisé. Il permet de visualiser I'écoulement de
'azote sur les parois internes de différents tubes, lisses ou corrugués, et de tester différentes
géométries d’introduction du liquide dans le tube, afin de choisir les géométries optimales
menant a un film réparti d’'une fagon homogéne sur la totalité de la surface du tube.
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1.2.3. Schéma de principe et description

La figure 3.8 représente le schéma de principe du banc d’essais réalisé pour la visualisation de
I'écoulement d’azote liquide. Les composants principaux du banc sont les suivants :

tube central, dans lequel 'écoulement a lieu. Ce tube est amovible, permettant ainsi de
tester différents types de tubes

dispositif de distribution, en téte du tube

enveloppe d’isolation par l'azote liquide, entourant I'ensemble tube+dispositif de
distribution

réservoir d’alimentation en azote liquide

récipient de collection de I'azote liquide

'ensemble est enveloppé d’un isolant en fibre de silicium, d’épaisseur 120 mm.

reservolr
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bouchon
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Figure 3.8 : Schéma représentatif du banc d’essais

L’azote liquide est stocké dans le réservoir d’alimentation supérieur et sert dans un premier
temps a remplir 'enveloppe d’isolation. Une fois 'ensemble métallique refroidi, I'azote liquide
est injecté dans le tube a travers le dispositif de distribution. Un endoscope, lié a une caméra,
est introduit dans le tube ; il permet de visualiser et de filmer I'écoulement liquide a I'entrée du
tube et sur une longueur de 10 cm en dessous de 'entrée.

Chapitre 3 : Etude des écoulements de liquide et de vapeur dans la colonne 101



1.2.4. Distributeur du liquide

Le composant principal du banc d’essais expérimental est le dispositif d’introduction du liquide
dans le tube. Une étude détaillée de la forme et des dimensions de ce dispositif est réalisée
dans le but d’assurer un film liquide bien établi a I'entrée du tube.

L’étude des écoulements de films dans les évaporateurs a films tombants a suscité depuis
longtemps les chercheurs a retrouver les dispositifs d’alimentation les plus adéquats [9-12]. Les
dispositifs les plus cités sont les dispositifs a fentes dans les extrémités supérieures des tubes
des échangeurs. lls sont exposés dans [10,12] pour deux types de fentes :
- rectangulaires verticales [12]
- rectangulaires de faibles dimensions dans un étage supérieur aux tubes de I'échangeur,
permettant de former des ruisselets paralléles aux tubes et tombant sur leurs bords de
sorte a déborder a I'intérieur des tubes sous forme de film [10].

Pour le banc d’essais expérimental réalisé, le distributeur utilisé pour I'introduction de l'azote
liquide sous forme de film dans le tube est constitué d’un plateau, dont le bord inférieur est a
guelques centimétres du bord supérieur des tubes (cf. figure 3.2). Les extrémités des tubes qui
dépassent dans le plateau d’alimentation, sont munies de fentes minces a travers lesquelles, le
liquide accumulé dans le plateau s’infiltre sous forme de film dans les tubes.

Les géométries des fentes sont choisies a partir des résultats présentés dans les études
réalisées dans la littérature scientifique. Celles-ci montrent que I'écoulement du liquide a la
sortie des fentes a une largeur assez proche de cette derniére. D’aprés cette constatation, les
fentes sont choisies de sorte a avoir le maximum de largeur possible ; soit alors des fentes
rectangulaires horizontales ou des fentes en hélice couvrant la totalité de la circonférence du
tube. Une troisieme géométrie d’ouverture a été testée, il s’agit de trous circulaires.

Trois géométries ont été testées : des trous circulaires, des fentes rectangulaires horizontales et
une fente en hélice. Le dimensionnement des ouvertures nécessite le calcul du débit de liquide
pouvant étre introduit a travers ces ouvertures en fonction du niveau de liquide dans le plateau
de distribution.

1.2.4.1. Fentes rectangulaires
La figure 3.9 représente une fente rectangulaire, de dimensions b*h, disposée a une hauteur a
du fond du plateau de distribution. La hauteur du liquide dans le plateau de distribution est H. La
vitesse d’écoulement en une section dS de la fente, située a une distance (a+x) du fond du
plateau, est donnée par I'équation 3.4.

v=lk2g(H—a—x) 34

dit 7 ﬂ{lh
a ds

Figure 3.9 : Dimensions d’une fente rectangulaire
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Le débit élémentaire di7, entrant & travers cette section dS de la fente est égal a :

dV = vdS
" I'—

dV = k+/2g(H —a — x)dS 3.5
0 I'—

dV = ky/2g(H —a — x)bdx

L’intégration de la derniére forme de I'équation 3.5, pour des valeurs de x entre 0 et h, donne le
débit ¥V de liquide entrant dans la fente en fonction de ses dimensions b et h, de sa position par
rapport au distributeur a et de la hauteur de liquide dans le distributeur H (équation 3.6).

. 2 , s
V= —Ebk{ﬂ[(hr—a—h}a“—(H—a}a*‘] 3.6

Pour différentes géométries de la fente rectangulaire, le débit de liquide entrant a travers la
fente peut alors étre calculé en fonction du niveau de liquide au-dessus de la fente (H-a).

Dans la configuration calculée dans le chapitre 2, le débit de liquide par tube de I'échangeur a
I'entrée en téte du cbté basse pression est de 0,012 kg/s, soit 12,8 ml/s.

Les tubes de I'échangeur étant en acier inoxydable, I'angle de contact de I'air liquide avec les
tubes est tel que cos = 0,9. Les débits de liquide, calculés selon les différentes corrélations
précitées, varient entre 5,4 et 14,1 g/ms, soit entre 0,6 et 1,8 ml/s pour chaque tube.

Pour chaque dimension des fentes rectangulaires horizontales, sont calculées les hauteurs
minimales et maximales de liquide nécessaires pour assurer un débit minimal de 0,5 ml/s et un
débit maximal de 13 ml/s. Selon l'ordre de grandeur de ces hauteurs, le nombre de fentes
adéquat est calculé.

Pour les fentes rectangulaires, les calculs conduisent a considérer 6 fentes de dimensions 8*0,4
mm?, disposées sur deux rangées de trois fentes chacune, et espacées de 5 mm. Ces fentes
sont représentées sur la figure 3.10. La hauteur maximale de liquide en dessus des fentes, pour
un débit total de 13 ml/s dans le tube, est H-a = 18,7 cm.
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Figure 3.10 : Caractéristiques géométriques des fentes rectangulaires horizontales

1.2.4.2. Fentes en hélice
La méme démarche de calcul suivie pour le calcul des dimensions des fentes rectangulaires est
suivie pour le calcul des dimensions de la fente en hélice. L’hélice est définie par une hauteur h
et un angle par rapport a I'horizontale a. La figure 3.11 représente les caractéristiques de la
fente dans un plateau de distribution ou le niveau de liquide est H.
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Figure 3.11 : Dimensions d’une fente en hélice
L’équation 3.7 donne la forme de la section élémentaire de la fente dS. La vitesse du liquide
dans la section dS et le débit de liquide total entrant a travers la fente sont alors calculés selon
les équations 3.8 et 3.9 respectivement.

dS = hdx: x entre 0 et mwd

3.7
= kv.“zg(}f —a — xtanf) 38
. 2 ey 12
V=-3 hiey2g[(H — a — ndtand) 32 — (H — a) /2] 39

Similairement au calcul effectué pour les fentes rectangulaires, les dimensions de la fente en
hélice sont calculées de maniére a assurer des hauteurs maximales de liquide dans le plateau
de distribution d’'un ordre de grandeur assez raisonnable. Les dimensions de I'hélice sont une
épaisseur h = 0,4 mm et un angle avec I'horizontale 6 = 5°. La hauteur maximale de liquide,
pour un débit de 13 ml/s est de 2,4 cm.

1.2.4.3. Trous circulaires

La figure 3.12 représente schématiquement
les caractéristiques du trou circulaire. La
section dS est donnée par I'équation 3.10 et
la vitesse est calculée par I'équation 3.5.

—————
ds = 2r— (r—x)%dx 3.10 Etix

a ds

Figure 3.12 : Dimensions des trous circulaires

L’intégration entre 0 et D de I'équation dQ = vdS donne une expression assez compliquée du
débit ¥V en fonction des paramétres géométriques de la fente [13]. Pour cette raison, le débit de
liquide traversant un trou circulaire est supposé égal au produit de sa section totale par la
vitesse V donnée par I'équation 3.5, ou x est égal au rayon du trou circulaire.

Ce calcul méne a considérer 6 trous circulaires, de diameétres 1 et 1,5 mm, disposés sur deux
rangées de trois trous chacune, et espacées de 5 mm (figure 3.13). La hauteur maximale de
liquide dans le plateau de distribution est alors de 21 cm.

Chapitre 3 : Etude des écoulements de liquide et de vapeur dans la colonne 104



(9]

o =
-

(o] - o ) e

26,2 |

Figure 3.13 : Caractéristiques géométriques des trous circulaires

1.2.5. Types de tubes a tester
Le type de fentes permettant le mouillage le
plus homogéne des surfaces internes des
tubes est défini selon les résultats des
visualisations expérimentales. Un deuxieme
critére important dans le mouillage des tubes
est leur type: lisses ou corrugués. Les
corrugations sont définies par trois
parameétres géométriques (cf. figure 3.14) :

— lepasp.

— l'angle avec I'horizontale a.

|

S

— L’épaisseur e. P
)
Les tubes testés sont définis par les
paramétres des corrugations donnés dans le
tableau 3.3. Il est a noter que les tubes
testés ont un diametre extérieur de 25 mm, Figure 3.14 : Paramétres géométriques des
qui correspond au diametre extérieur des tubes corrugués
tubes utilisés pour la maquette de
'échangeur tubes-calandre (cf. chapitre 4).
Tableau 3.3 : Géométries des corrugations des tubes testés
Pas (mm) Angle (°) Epaisseur (mm)

Tube 1 7,5 8 1

Tube 2 8 30 1

Tube 3 15 45 1

Tube 4 17,5 45 1

Tube 5 20 25 2

1.2.6. Visualisation du film d’azote, résultats des essais

Les tubes et les fentes de distribution étant définis, la visualisation du film d’azote liquide sur les
parois internes d’'un tube est maintenant réalisée a I'aide d’'un endoscope rigide, de longueur
effective 17 cm. Cette longueur permet de visualiser le film a I'entrée a travers les fentes et a
une longueur de 10 cm en dessous des fentes.

Les figures 3.15 a 3.17 représentent I'évolution de la forme du film liquide dans le tube en
fonction de la hauteur du liquide en dessus de la fente, pour les trois types de fentes
considérées.
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(9)

(10) (11) (12)

Figure 3.15 : Evolution du film liquide dans le cas de fentes rectangulaires, 1 a 6 : entrée a travers les

fentes, 7 a 10 : mouillage du tube a 10 cm en dessous des fentes, 11 et 12 : diminution du niveau de
liquide en dessous du niveau supérieur des fentes
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(7) (8) (9)
Figure 3.16 : Evolution du film liquide dans le cas d’une fente en hélice, 1 a 5 : entrée a travers les fentes,
6 : formation d’un jet de liquide qui ne s’écoule pas en film, 7 a 9 : mouillage du tube & 10 cm en dessous
de la fente

L’avantage d’une fente en hélice par rapport aux fentes rectangulaires est le niveau presque
uniforme de la totalité de la fente par rapport au niveau de liquide. Cela permet d’établir un film
liquide bien réparti sur la circonférence entiere du tube (figure 3.16-9). Dans le cas des fentes
rectangulaires, si le niveau de liquide dans le plateau est inférieur au niveau des fentes
supérieures, des ruisselets rectangulaires de liquide, de largeur égale a la largeur de la fente se
forment en dessous des fentes du niveau inférieur (figure 3.15-11 et 12).

Dans le cas de trous circulaires, I'étalement du film liquide commence avec les faibles débits de
liquide traversant les ouvertures. Une fois que la hauteur du liquide dans le plateau de
distribution augmente, des jets de liquide sortent des fentes (figure 3.17-6) et la visualisation du
tube devient impossible a cause des jets de liquide frappant sur 'endoscope.
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(4) 5) (6)
Figure 3.17 : Evolution du film liquide dans le cas de trous circulaires, 1 a 5 : entrée a travers les fentes,
6 : apparition de jets de liquide

La sortie du film liquide du bout inférieur des tubes testés permet de prouver la mouillabilité
complete de la surface du tube. La figure 3.18 compare la sortie du liquide du bout inférieur des
tubes corrugués a sa sortie dans le cas d'un tube lisse. On remarque que le liquide sort en un
film bien établi dans le cas d’un tube corrugué (figure 3.18-a) alors qu’il se concentre d’'un seul
c6té du tube dans le cas d’un tube lisse (figure 3.18-b).

On note que durant les tests de visualisation des films d’azote liquide, plusieurs problémes dus
aux températures cryogéniques ont été observés, notamment le probleme de givrage au niveau
des fentes, causant leur fermeture. Un deuxiéme désavantage des manipulations de I'azote
liquide est l'impossibilité de mesurer les débits de liquide sortant des tubes, permettant de
calculer le débit entrant dans les fentes pour différents hauteurs de liquide dans le distributeur.
Pour ces raisons, un fluide équivalent a I'azote liquide dans les écoulements a surface libre est
recherché.
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(b)
Figure 3.18 : Sortie du liquide des tubes, (a) corrugués, (b) lisses

1.3. Recherche d’un fluide équivalent

La difficulté de réaliser des essais quantitatifs a 'azote liquide pousse a la recherche d’'un fluide
équivalent qui permet des mesures plus précises des épaisseurs de film. Le fluide équivalent
recherché doit étre de préférence un fluide présentant, & des conditions de pression et de
température proches des conditions ambiantes, des écoulements similaires a ceux des fluides
cryogéniques étudiés dans les colonnes de distillation.

Le critere d’équivalence entre les écoulements, cryogéniques et ambiants, est les nombres
adimensionnels caractéristiques de ces écoulements. Les nombres adimensionnels mis en jeu
dans les écoulements a surface libre et les écoulements de film sont les suivants.

— Le nombre de Reynolds : rapport entre les forces d’inertie et les forces de viscosité

vl
Re= 2 3.11
u
— Le nombre de Froude : rapport entre la vitesse de I'écoulement et la vitesse de

propagation des petites perturbations
v
Fr=

12
gL 3
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— Le nombre de Weber : rapport entre les forces d’inertie et les forces de surface (tension
superficielle)

pviL,

We = 3.13

5

L est la dimension caractéristique de I'écoulement. Dans le cas d’'un écoulement de film, ce
n’est autre que I'épaisseur du film.

Les conditions d’équivalence entre un fluide a conditions de température et de pression proches
de 'ambiant et le fluide cryogénique sont :

Reﬂuida = Recrj'ogéniqua
F’}'!uids = Frcr;.'ogénz'qua 3.14

Weriuiae = Wesryoginique

Les comparaisons sont faites sur des fluides purs et des mélanges de fluide en utilisant le
logiciel REFPROP 8. Pour les mélanges, la recherche se fait en partant de mélanges prédéfinis
dans REFPROP 8 puis en faisant varier les fractions molaires des composants de chaque
mélange. Pour contrdler I'inflammabilité des mélanges, un test sur la concentration molaire du
composant inflammable est effectué. Sa composition ne doit pas dépasser 40 % dans un
mélange ternaire et 20 % dans un mélange guaternaire.

A 'entrée de la colonne de distillation du c6té basse pression, le mélange azote/oxygéne liquide
présente les propriétés suivantes :

— composition molaire : 98,2 % N,, 0,7 % Ar, 1,1 % O,

— pression = 140 kPa

— température = température de saturation = - 193 °C.

Dans les liquides purs, le R-152a, aux pressions de 400 et de 450 kPa, répond aux conditions
présentées dans les équations (5) avec une erreur inférieure a 14 %. Mais ce liquide n’est pas
retenu a cause de son inflammabilité.

Dans les mélanges binaires, des mélanges de R-22 et de R-152a, a 10 %, 20 % ou 30 % de R-
22 et a la pression de 450 kPa, vérifient les conditions de similitude avec une erreur inférieure a
10 %. Un mélange a 90 % de R-152a est inflammable ; il n’est donc pas retenu. Un écoulement
de R-415b (20% R-22 et 80 % R-1525a), non inflammable, est similaire & un écoulement du
liquide cryogénique en téte de la colonne du c6té basse pression, avec un écart de 4,2 % sur le
nombre de Reynolds, de 8,2 % sur le nombre de Weber et de 0,4 % sur le nombre de Froude.
Une meilleure similitude est obtenue pour un mélange a 30 % de R-22 et 70 % de R-152a, qui
est aussi non inflammable. Les écarts avec les écoulements cryogéniques sont de 3,2 % sur
Re, 6,6 % sur We et 0,3 % sur Fr. Ce mélange est alors retenu parmi les mélanges binaires.

Les mélanges ternaires les plus similaires au liquide cryogénique sont des meélanges de
R-22+R-152a+R-124 ou de R-134a+R-124+Butane. Pour des pressions variant entre 250 et
450 kPa, les conditions de I'équation 3.14 sont vérifiées avec une erreur maximale de 15 %.

Les écarts minimaux des nombres adimensionnels entre les mélanges ternaires retenus et le
liquide cryogénique sont obtenus pour un mélange R-134a, de R-124 et de butane, avec les
compositions molaires respectives de 0,1, 0,55 et 0,35, a la pression de 450 kPa et la
température de saturation liquide de 26,2 °C. Ce mélange est non inflammable. Les écarts
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relatifs calculés sont de 1,3 % sur le nombre de Reynolds, 0,3 % sur le nombre de Weber et 0,1
% sur le nombre de Froude.

Pour les mélanges quaternaires, des mélanges de R-22, R-124, isobutane et R-142b ont les
nombres adimensionnels les plus proches de ceux du liquide cryogénique. Un mélange a 40 %
de R-22, 30% de R-124, 15 % d’isobutane et 15 % de R-142b en pourcentage molaire a 450
kPa et 11,8 °C présente les écarts les plus faibles a comparer avec le liquide équivalent. Un
écart de 3 % est calculé pour le nombre de Reynolds, de 0,8 % pour le nombre de Weber et de
0,3 % pour le nombre de Froude.

Le liquide ayant les caractéristiques les plus proches du liquide cryogénique est un mélange
ternaire de 10 % de R-134a, de 55 % de R-124 et de 35 % de butane a 450 kPa et 26 °C. Ce
mélange, malgré sa température ambiante, présente une pression de 450 kPa. Le banc
d’'essais congu ne permet pas d’effectuer des essais sous pression. Il a donc été décidé
d’'orienter la recherche vers un fluide, ayant une température proche de la température
ambiante a pression atmosphérique, et qui présente des propriétés de mouillage inférieures a
celle de l'azote liquide. La construction d’'un banc d’essais avec le fluide équivalent serait une
perspective intéressante de cette these. Le fluide choisi est alors I'eau a température ambiante.
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Figure 3.19 : Comparaison des flux de mouillage entre I'azote et I'eau pour différentes corrélations de
calcul, (a) corrélation de Hartley et Murgatroyd [2], (b) corrélation de Morison et al [3],

(c) corrélation de El Genk et al [4]

La figure 3.19 représente les flux minimaux calculés pour I'azote liquide cryogénique et pour
'eau a température et pression ambiantes pour trois corrélations citées dans le tableau 3.1. Les
graphiques montrent que le débit d’eau nécessaire pour mouiller un tube en acier est en
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moyenne quatre fois plus grand que celui d’azote liquide. L’eau, a une pression de 100 kPa et
une température de 25 °C, est moins mouillante que I'azote liquide cryogénique.

1.4. Résultats expérimentaux a I’eau

L’écoulement de I'eau a travers les fentes rectangulaires et les fentes en hélice est testé
expérimentalement. Sur la durée de l'essai, I'eau qui s’écoule du bout inférieur du tube est
récupérée et pesée sur des intervalles de temps réguliers. Pour chaque niveau de liquide dans
le plateau de distribution, on peut alors calculer le débit d’eau entrant a travers les fentes.

1.4.1. Débits entrant a travers les fentes rectangulaires

Les graphiques de la figure 3.21 comparent les débits d’eau mesurés et ceux calculés pour
k = 0,664 grace a la formule 3.6. La figure montre que, pour k = 0,664, les débits de liquide
calculés sont nettement supérieurs aux débits de liquide mesurés sur le banc d’essais
expérimental. La valeur de k donnant les écarts relatifs les plus faibles est recherchée. Une
valeur constante, quelle que soit la hauteur du liquide dans le plateau de distribution, ne peut
pas étre calculée pour minimiser les écarts relatifs entre les débits calculés et les débits
mesurés. La figure 3.22 montre alors le profil des valeurs de k en fonction de la hauteur de
liquide dans le plateau donnant des débits calculés égaux aux débits mesurés.

comparaison des débits pour k= 0,664
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Figure 3.21 : Comparaison des débits de liquide calculés et mesurés pour les fentes rectangulaires pour
k =0,664
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Figure 3.22 : Coefficient du débit a travers les fentes rectangulaires

1.4.2. Débits entrant a travers la fente en hélice

Similairement aux calculs effectués pour les fentes rectangulaires, un profil du coefficient k en
fonction de la hauteur H du liquide dans le plateau de distribution est calculé pour assurer un
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écart relatif minimal entre les débits mesurés et les débits calculés. La figure 3.23 représente le
profil de k.

H (cm)
Figure 3.23 : Coefficient du débit a travers la fente en hélice

On note que, lors des essais a I'eau, I'entrée du liquide a travers les fentes n’est pas aussi facile
gu’'avec de l'azote liquide. Une hauteur de liquide de 6,5 cm est a imposer dans le plateau
d’alimentation en début des essais pour que la pression de I'eau sur les fentes dépasse I'action
de la tension superficielle au niveau des fentes. Ceci implique que le coefficient du débit k ainsi
calculé ne correspond pas nécessairement a celui qui devrait étre utilisé dans le cas de I'azote
liquide.

Des essais sur plusieurs fluides sont donc a réaliser dans le but de comparer, d’'une part les
écoulements de films sur les parois internes des tubes, et d’autre part, les débits de liquide
entrant a travers les fentes.

1.4.3. Visualisation des films d’eau écoulés sur différentes géométries des tubes
Les films d’eau visualisés sur différents types de tubes sont représentés sur les figures 3.24 a

3.27. A I'entrée des fentes, le bout du tube étant lisse, le film liquide ne mouille pas la totalité de
la circonférence du tube.

Figure 3.24 : Ecoulement de I'eau a travers les fentes
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Figure 3.25 : Ecoulement de I'eau sur les corrugations du tube 1

Figure 3.26

Figure 3.27 : Ecoulement de I'eau sur les corrugations des tubes 4 et 5

En descendant, lorsque les ruisselets touchent les premiéres corrugations, leur trajectoire
demeure linéaire descendante et le mouillage des tubes n’est pas homogéne. En descendant
encore, la trajectoire est déviée et I'écoulement suit alors la corrugation. Cette derniere
observation n’est pas représentée sur les figures, vu que la longueur réduite de 'endoscope (17
cm) n'‘a pas permis de filmer lintérieur du tube a de grandes distances des fentes de
distribution.

La déviation de la trajectoire du liquide descendant pour suivre les corrugations et mouiller
d’'une fagon plus homogéne les parois des tubes n’est observée que pour les corrugations de
pas supérieur a 10 mm et d’angle par rapport a I'horizontal supérieur a 20°. Pour des valeurs
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plus faibles, la trajectoire du liquide est trés faiblement déviée et le mouillage n'est pas
homogene.

1.5. Conclusions

Dans cette partie, I'introduction du liquide cryogénique a basse pression dans les tubes en téte
de la colonne est traitée avec ces deux problemes de distribution : répartition homogeéne du
débit de liquide sur tous les tubes et répartition homogéne du film liquide sur les parois internes
des tubes.

Des essais expérimentaux ont permis de visualiser I'écoulement de I'azote liquide a travers
différents types de fentes, et les fentes en hélice paraissent étre les plus adaptées pour la
formation du film bien réparti. Ces fentes ont une épaisseur de 0,4 mm et font un angle de 5°
avec I'horizontale. Pour ces fentes, la hauteur minimale de liquide est calculée dans le but
d’assurer une distribution homogéne du débit total de liquide sur les différents tubes de
I'échangeur. Elle vaut 15,5 cm. Sur le banc d’essais expérimental, un film liquide bien établi sur
les parois internes du tube s’établit pour une hauteur minimale d’azote liquide de 2 cm en
dessus de la fente. La distance maximale entre I'extrémité inférieure de la fente et le fond du
plateau de distribution est donc proche de 13 cm.

2. Distribution de la vapeur a basse pression dans les tubes

Le probléme de distribution de la vapeur a basse pression dans les tubes n’a lieu que dans le
cas d’'un changement de section. Le débit de vapeur récupéré de la section inférieure est
réintroduit au pied de la section supérieure et devrait étre également réparti sur tous les tubes.

tubes de I'echangeur

—— 'l II"”'—|" I | "[ll.ll_ll_ll I
entrée vapeur 1\ — -~ _Iivj

tube 1,01 tube 2,D2<D1 tube 3,D3<D2  tube 4, D4<D3

(@)

tubes de I'echangeur

| e | R | EE R R I L 0 g

: ————
entree vapeur -
tube distributeur
(b)
Figure 3.28 [25] : Distribution homogene de la vapeur par changement de section du tube distributeur, (a)
assemblage de plusieurs tubes de diameétres différents, (b) tube conique
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La distribution homogene de débits de vapeur sur les sections d’écoulements est un probléme
qui apparait dans toutes les applications d’échangeurs multitubulaires ou a passages multiples
(échangeurs a plaques). Pour faire face a ce probléeme, plusieurs dispositifs de distribution sont
proposés [25-26]. lls consistent généralement en des tubes de distribution perforés, ou les
perforations coincident avec I'entrée inférieure des tubes. Pour assurer un débit homogéne sur
tous les tubes, deux méthodes existent :

— diminuer graduellement le diamétre du tube de distribution et réaliser des perforations
de sections constantes sur la longueur du tube (figure 3.28) [25]. En effet, le débit de
vapeur dans le tube distributeur diminue progressivement en allant de I'entrée vers le
bout opposé a cause des débits sortant a travers les perforations. Le changement de
section du tube distributeur a pour but de garder une vitesse constante du débit de
vapeur dans ce tube malgré la diminution du débit (¥ = vS) [25]. La vitesse de
I'écoulement vapeur étant constante, les débits sortant par les perforations de section
égales sont égaux

— réaliser des perforations de dimensions variables (figure 3.29) sur un tube de distribution
de diameétre constant [26]. Les dimensions des perforations sont calculées de sorte a
avoir des débits égaux a la sortie des fentes.

Dans le cas de I'’échangeur tubes-calandre congu pour la distillation cryogénique de I'air, les
tubes sont disposés selon une géométrie hexagonale centrée. La figure 3.30 montre cette
disposition pour un ensemble de 7 tubes. Plusieurs tubes distributeurs, comme ceux présentés
précédemment, sont alors a installer en paralléle, comme montré schématiquement sur la figure
3.30.

fentes de sections variables

tube distributeur

_ bride de régulation
de I'insertion du distributeur

Figure 3.29 [26] : Distributeur de section constante & perforations variables

On rappelle la géométrie de I'échangeur calculée dans la section 5 du chapitre 2 de cette
thése :

— nombre de tubes : 16551 (équivalent de 74 hexagones autour du tube central).

— diamétre des tubes = 35,7 mm.

— espacement inter-tubulaires = 26 mm.

Les dimensions des perforations dans les tubes distributeurs sont limitées par les diamétres des
tubes et le film liquide tombant sur les parois intérieures des tubes. De plus, les vitesses des
écoulements de vapeur a I'entrée sont limitées par les conditions d’entrainement du liquide. On
choisit alors de réaliser des perforations de section constante (diaméetre = 30 mm), espacées de
31 mm pour qu’elles soient centrées au niveau des tubes. En I'absence d’'une valeur désirée de
la vitesse de la vapeur a I'entrée des tubes, puisque la configuration de la colonne considérée
pour les calculs ne comprend aucun changement de section, la vitesse est prise égale a la
vitesse moyenne de I'écoulement vapeur a basse pression, soit 0,66 m/s.
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Connaissant la section de I'ouverture et la vitesse d’écoulement de la vapeur, le débit de vapeur
qui s’écoule a travers l'ouverture peut étre calculé. Il vaut 0,47 I/s. Pour calculer le débit de
vapeur a introduire a l'entrée de chaque distributeur, il faut d’abord calculer le nombre
d’ouvertures dans chaque tube.

tubes de distribution

)
9
O

tubes de I'échangeur
D =36

ouvertures du
distributeur D = 30

m!

entrée vapeur
Figure 3.30 : Représentation schématique des tubes de distribution vapeur

Sur la figure 3.30, on remarque que le nombre d’ouvertures sur le tube de distribution a
'extréme gauche de I'échangeur est égal au nombre d’hexagones qui entourent le tube central,
ajouté de 1. Dans la colonne considérée, ceci équivaut a 75 ouvertures dans le premier tube
distributeur a gauche. Le nombre d’ouvertures augmente alors de 1 en passant d’'un tube
distributeur au suivant, jusqu’a arriver au tube central, muni de 149 ouvertures. Ensuite, par
symétrie, le nombre d’ouvertures diminue de 1 en passant d’'un tube distributeur a l'autre. La
figure 3.31-a donne les débits a I'entrée des tubes distributeurs (tube 1 = premier tube a gauche
a 75 ouvertures).

Comme les ouvertures sont de sections égales, un changement de section du tube distributeur
est nécessaire pour assurer une distribution homogene [25]. La vitesse de I'écoulement dans le
tube distributeur est égale a celle a travers les ouvertures, soit 0,66 m/s. Cette vitesse permet
de calculer les sections d’entrée des différents tubes (figure 3.31-b).
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Figure 3.31 : Paramétres d’entrée du tube distributeur, (a) débits a I'entrée, (b) sections d’entrée

Des tubes distributeurs de sections circulaires sont d’abord considérés. Des diamétres a
I'entrée des tubes pouvant atteindre 37 cm (tube central) sont alors calculés. L'espacement
inter-tubulaires dans I'échangeur étant de 25 mm, la largeur des tubes distributeurs est limitée
par une valeur maximale de 38 mm. Des tubes de section rectangulaire sont alors considérés :
la base est constante et vaut 38 mm. La hauteur est variable, de maniére a assurer une vitesse
constante dans les tubes distributeurs. La figure 3.32 représente les valeurs des hauteurs des
distributeurs a I'entrée. La hauteur du bout du tube distributeur est toujours de 2 cm. La figure
3.33 représente schématiquement le premier tube distributeur a gauche (75 ouvertures).
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Figure 3.32 : Hauteurs des tubes distributeurs a I'entrée
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Figure 3.33 : Premier tube distributeur & gauche (a 75 ouvertures) — dimensions en m
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3. Distribution de la vapeur coté HP dans la calandre

L’entrée du débit de vapeur a haute pression en cuve de la colonne constitue un deuxiéme
objectif de I'étude de la distribution des mélanges dans la colonne. En effet, une mal distribution
de la vapeur a haute pression autour des tubes conduit a une diminution de 10 % environ de la
pureté en oxygéne du produit liquide a basse pression (chapitre 2).

L’écoulement de la vapeur a l'entrée de la colonne dans la colonne est modélisé et la
distribution du débit dans la calandre calculée. L’outil de simulations CFD Fluent est utilisé pour
cette modélisation et des distributeurs disponibles dans la littérature sont proposés sans
recours a l'expérimentation. Cette expérimentation aura lieu sur une colonne pilote non
disponible lors de la rédaction de cette thése.

3.1. Modélisation de I'’écoulement de la vapeur dans la calandre

Pour la modélisation CFD, I'échangeur tubes-calandre est assimilé a un milieu poreux. En effet,
il a été prouvé que la théorie des volumes moyens, utilisée pour étudier les milieux poreux, peut
étre exploitée pour rechercher les flux de masse et de chaleur dans des structures complexes
d’écoulement, telles que les échangeurs tubes-calandre [14].

Pour résoudre les équations de continuité, de conservation de quantité de mouvement et
d’énergie dans le milieu poreux, il suffit donc de spécifier la distribution spatiale des paramétres
du milieu poreux tels que la porosité et la perméabilité. Il a été prouvé que le tenseur des
perméabilités peut étre réduit a un tenseur diagonal sans affecter la modélisation des
écoulements en 3D [14]. La perméabilité du milieu poreux est donc a calculer suivant les trois
directions, x, y et z.

Le tenseur des perméabilités est calculé par une modélisation numérique de la résistance a
'écoulement associée a une structure élémentaire de dimensions réduites. Cette structure est
choisie de telle sorte qu’elle soit périodique et des conditions limites de périodicité sont utilisées
dans la modélisation. Suivant les trois directions, la résistance des parois solides du milieu
poreux traduite en termes de perte de pression de I'écoulement de la vapeur prend la forme
suivante :

AP 1 -

- % Ve + Eﬁpstﬂg 3.15
Les valeurs de 1/a et # sont a calculer dans les trois directions de I'espace pour caractériser le
milieu poreux. Trois structures élémentaires sont donc choisies, présentant chacune les
conditions de périodicité dans une direction de I'espace. |l suffit alors de calculer les pertes de
pression dans chaque direction en fonction de la vitesse par les simulations adéquates sur la
structure élémentaire et de ressortir ces valeurs. Les simulations permettant de calculer les
pertes de pression sont effectuées en considérant la vitesse effective physique de I'écoulement
de la vapeur dans les équations de quantité de mouvement de la vapeur. Cette considération
assure une modélisation plus précise du milieu poreux [15].

La valeur de la porosité du milieu poreux équivalent a 'échangeur tubes-calandre est calculée
par un simple rapport entre la section de la calandre sans les tubes et la section totale de
I'échangeur. Elle vaut 0,7.
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3.1.1. Choix des modeles de turbulence

Les simulations CFD des trois structures représentatives de la géométrie interne de la calandre
sont basées sur la résolution des équations de Navier-Stokes correspondantes a la
conservation de la masse et de la quantité de mouvement de la vapeur. Les détails de ces
équations peuvent étre trouvés dans plusieurs documents scientifiques [15]. Le but de ces
simulations est de déterminer la résistance et la perte de pression de la vapeur qui s'écoule a
l'intérieur de la structure, suivant les trois directions de I'espace. Les simulations CFD sont
réalisées avec le logiciel Fluent 6.3.26. Ces simulations nécessitent la détermination du modéle
de turbulence qui permet la fermeture des équations de Navier-Stokes ; plusieurs modéles sont
proposés par Fluent : k-¢ standard, RNG k-g¢, k-¢ réalisable, k-w standard et
k-w SST.

3.1.1.1. Modeéles de turbulence k-£

Les modéles de fermeture des équations de Navier-Stokes sont basées sur la fermeture des
deux termes : k qui constitue I'énergie cinétique turbulente des structures tourbillonnaires a
I'échelle de Kolmogorov, et le taux de dissipation € de cette énergie cinétique da a l'effet de la
viscosité. La viscosité turbulente est reliée a k et € suivant I'équation :

k
Heurh = C,quE_ﬂ 3.16

Avec C,, un parametre déterminé a partir de modélisations empiriques.

L'équation de fermeture de I'énergie cinétique turbulente k étant la méme dans les trois
modéles (standard, RNG et réalisable), ces modéles difféerent par I'équation de fermeture du
second terme €.

Dans le modéele RNG, un terme supplémentaire est ajouté dans I'équation de € du modeéle
standard pour une modélisation plus précise de la dissipation de k dans les zones proches de la
paroi a faibles valeurs de Reynolds. C, est considéré constante dans le modéle k-¢ standard
tandis gqu'il est donné par une équation différentielle suivant le modéle k-¢ RNG.

L'équation de fermeture de € prend une forme différente dans le modéle k-¢ réalisable; sa
formulation satisfait des conditions mathématiques sur les contraintes normales consistantes
avec la physique et la "réalisabilité" de la turbulence. Ce modéle est plus performant que les
deux autres modéles suivant plusieurs applications dans le cas des écoulements tournants et
rotationnels, ou dans les écoulements a gradients de pression élevés dans les couches limites
ou dans le cas de séparation et recirculation des flux d'écoulement étudiés. Dans ce modéle, C,
est une fonction des tenseurs de déformations et des rotations principales, ce qui explique sa
robustesse dans la modélisation des écoulements rotationnels ou effectuant de larges

courbures.

3.1.1.2. Modeles de turbulence k- w
Suivant ces modéles, les fermetures des équations de Navier-Stokes sont attribuées aux

termes k (énergies cinétiques turbulentes) et w présenté comme étant le rapport E Ce modele

est plus adapté pour la couche limite visqueuse que les modéles k-¢. En conséquence, il est
plus performant pour modéliser les écoulements dans la région proche de la paroi. Cependant,
ce modéle nécessite un maillage trés fin en proximité de la paroi, caractérisé par une dimension
caractéristique y+ :
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J+ = Petey
He

3.17

Dans I'équation 3.17, y est la distance de la maille a la paroi et u. est la vitesse de frottement
calculée a partir de la force de cisaillement sur la paroi.

Cependant, le modele k-w est moins performant que le modéle k-¢ dans la région loin des
parois, d'ou la création du modele k-w SST. Ce modeéle combine le modéle k-w standard dans
la région proche de la paroi et le modéle k-¢ loin des parois. Le passage entre ces deux
modeles de fermeture est assuré par une reformulation de I'équation de € en termes de w. La
transmission du modéle k-w au modéle k-¢ est effectuée suivant une fonction qui repere la
distance a la paroi et I'extrémité de la couche limite et décide les équations de fermeture a
appliquer (fermeture de w ou de ¢).

3.1.1.3. Choix du modele de turbulence et simulations

Les milieux poreux sont caractérisés par des parois solides délimitant des espaces vides qui
permettent la circulation de la vapeur. Une résolution précise des équations de Navier-Stokes
dans les régions proches de la paroi est essentielle pour la détermination de la résistance de la
structure solide a I'écoulement des flux de la vapeur et par conséquence la détermination de
I'écoulement de la vapeur a l'intérieur du milieu poreux.

Le modéle k-w SST a été adopté dans plusieurs modéles dans la littérature pour la résolution
des équations de Navier-Stokes dans des milieux poreux. Un exemple d'applications de ce
modeéle sur les milieux poreux est le cas de simulations de I'écoulement de la vapeur dans les
colonnes a garnissages structurés. Les garnissages structurés définissent une géomeétrie
complexe de canaux triangulaires inclinés qui favorisent I'écoulement de la vapeur suivant les
directions des canaux avec un mélange des flux de vapeur dans l'espace ouvert entre les
canaux.

Nikou et al., 2008 ont effectué des simulations CFD sur une petite colonne équipée de
garnissages structurés de diametre de 30 mm et de hauteur de 30 mm [16], et suivant plusieurs
modeles de turbulence (k-¢ standard, RNG k-¢, k-¢ réalisable, k-w standard et k-w SST). Le
modéle k-w SST a été évalué comme étant le plus fiable, présentant des erreurs de l'ordre de 8
% (pertes de pression en absence du liquide) et de 1 % (en présence du liquide) par rapport
aux observations expérimentales.

Dans un autre modeéle, des simulations ont été réalisées sur un élément périodique des
garnissages structurés. Une comparaison entre les différents modéles de fermeture a montré
gue le modéle k-w SST est le plus approprié sur cet élément représentatif de la géométrie des
garnissages [17].

Le modéle k-w SST est donc choisi dans les simulations CFD, avec I'adaptation des constantes
empiriques prédéfinies dans Fluent. Le maillage est raffiné sur les parois afin de vérifier la
condition y*<5 dans la zone proche des parois solides des tubes.

Le maillage des différentes structures est réalisé de maniere & assurer un nombre total de
mailles de I'ordre de 300,000 dans toutes les structures.

Le fluide considéré est l'air a conditions cryogéniques avec une pression de 380 kPa.
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3.1.2. Simulations suivant la direction x

La figure 3.34 montre le choix de la structure élémentaire périodique suivant la direction x de
'écoulement. Les dimensions de I'échangeur sont celles de la configuration calculée dans le
chapitre 2 de cette these, soit des tubes de diametre 35,7 mm espacés de 26 mm.
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Figure 3.34 : Choix de la structure élémentaire selon la direction x

Les pertes de pression dans la direction x sont donc simulées sur cette géométrie en 2D. Les
conditions limites sont des conditions de périodicité sur les cbtés perpendiculaires a
I'écoulement et des conditions de symétrie sur les cotés suivant la direction de I'écoulement. La
figure 3.35 représente le profil de vitesses suivant x dans cette structure pour une vitesse
moyenne a l'entrée de 1,8 m/s. Les simulations sont répétées pour plusieurs valeurs de la
vitesse afin de ressortir 'expression des pertes de pression en fonction de la vitesse et I'écrire
sous la forme de I'équation 3.15. La figure 3.36 montre la courbe donnant I'équation des pertes
de pression suivant la direction x (équation 3.18).

AP -
— = 5,78v; + 19,3771 3.18
X

L’équation 3.18 prédit les pertes de pression avec une erreur moyenne de 5 % avec les
simulations (figure 3.36).

Les coefficients de I'équation 3.18 permettent de calculer les valeurs de 1/a et # dans le cas de
I'air cryogénique a 380 kPa.

% =578 => a = 8106+ 10%(1/m?) 3.19-a
1
Eﬂpg =19,377 == # = 2,153(1/m) 3.19-b
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Figure 3.35 : Profil de vitesses suivant x pour une wtesse moyenne a I'entrée de 1,8 m/s
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Figure 3.36 : Pertes de pression en fonction de la vitesse suivant x

3.1.3. Simulations suivant la direction y
La figure 3.37 montre le choix de la structure élémentaire périodique suivant la direction y de
I'écoulement.
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Figure 3.37 : Choix truct é
La figure 3.38 montre le profil des vitesses dans la structure élémentaire de la figure 3.37 pour
une vitesse moyenne a I'entrée de 1,2 m/s. De la méme maniére que pour la direction x, des
simulations des écoulements pour plusieurs vitesses moyennes a l'entrée permettent de
corréler les pertes de pression en fonction de la vitesse (figure 3.39 et équations 3.20).

taire selon la direction y
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L’équation 3.20-a prédit les pertes de pression suivant y avec une erreur moyenne de 3 % par
rapport aux simulations.

AP ]
— = 0,677v; + 66,488 3.20-a
% = 0,677 == a = 9,495 » 104(1/m?) 3.20-b
i

S 8ps = 66,488 => ¢ = 7,387(1/m) 3.20-C
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Figure 3.38 : Profil de vitesses suivant y pour une vitesse moyenne a I'entrée de 1,2 m/s
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Figure 3.39 : Pertes de pression en fonction de la vitesse suivant y

3.1.4. Simulations suivant la direction z
Pour calculer les pertes de pression en fonction de la vitesse dans la direction z, une simulation
en 3D est nécessaire. Le choix de la structure élémentaire est montré sur la figure 3.40.
L’élément a droite de la figure représente la forme de cette structure dans le plan (x,y). Pour les
simulations, la structure est considérée d’une hauteur de 3 cm. Les conditions de périodicité
sont appliquées sur les faces du plan (x,y). Pour le reste des faces, les conditions de symétrie
sont appliquées.
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Figure 3.40 : Choix de la structure élémentaire selon la direction z

La figure 3.41 montre le profil des vitesses dans la direction z pour une vitesse moyenne a
I'entrée de 2,47 m/s. En répétant les simulations pour plusieurs vitesses, la courbe de la figure
3.42 peut étre tracée et I'équation des pertes de pression en fonction de la vitesse de la vapeur
retrouvée (équations 3.21). Cette équation prédit les pertes de pression avec une erreur
moyenne de 6 % par rapport aux simulations.

AP .

— = 1,43ug+ 5ul 3.21-a
X

% =143 == g =2 %10%(1/m?) 3.21-b
1

30pc=5=>19= 0,555(1,/m) 3.21-c
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Figure 3.41 : Profil de vitesses suivant z pour une vitesse moyenne a I'entrée de 2,47 m/s

Chapitre 3 : Etude des écoulements de liquide et de vapeur dans la colonne 125



Pertes de pression en fonction de lavitesse

(direction z)
120 [ommm e R T

AP/z(Pa/m)

0 0.5 1 15 2 25 3 35 4 45
Vitesse vapeur (m/s)
Corrélation Simulations CFD

Figure 3.42 : Pertes de pression en fonction de la vitesse suivant z

3.1.5. Simulation de I'’écoulement dans le milieu poreux

Les caractéristiques du milieu poreux étant retrouvées, I'échangeur tubes-calandre est
maintenant simulé en 3D pour observer la distribution de I'écoulement vapeur dans la calandre.
La géométrie de la calandre est celle de la configuration du chapitre 2, soit alors un diametre de
9,5 m et une hauteur de 20 m. Par symétrie, 'échangeur peut étre divisé en 6 parties avec un
angle au sommet de 60°. La vapeur dans le milieu poreux entre a travers un tube circulaire.
L’écoulement de la vapeur est simulé pour plusieurs valeurs de la vitesse a I'entrée en cuve,
soit alors pour plusieurs diamétres du tube dentrée. Les résultats des simulations sont
représentés sur les figures 3.43 a 3.45.
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Figure 3.43 : Distribution de la vapeur dans le milieu poreux pour une vitesse a I'entrée de 8,7 m/s, (a)
distribution en cuve de la calandre, (b) distribution en téte de la calandre

Les figures montrent que quelle que soit la vitesse d’entrée de la vapeur dans la calandre en
cuve, une mal distribution de I'écoulement sur la section persiste jusqu’en téte. Un écart relatif
de 34 % est calculé entre la vitesse au centre de la calandre et celle sur le contour extérieur, a
une hauteur de 15 m du fond.
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La distribution de la vapeur dans la calandre ne peut étre homogéne sans l'ajout de dispositifs
de distribution adéquats. Divers dispositifs de distribution de la vapeur a I'entrée de la calandre
sont proposés dans la littérature [18,19].
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Figure 3.44 : Distribution de la vapeur dans le milieu poreux pour une vitesse a I'entrée de 7 m/s, (a)
distribution en cuve de la calandre, (b) distribution en téte de la calandre

4.75e+00
4.51e+00
4.27e+00
4.04e+00
3.80e+00
3.56e+00
3.32e+00
3.09e+00
2.85e+00
2.61e+00
2.37e+00
2.14e+00
1.90e+00
1.66e+00
1.42e+00
1.19e+00
9.50e-01

7.12e-01

4.75e-01

2.37e-01

0.00e+00

z
|
LY

1.50e+00
1.42e+00
1.35e+00
1.27e+00
1.20e+00
1.13e+00
1.05e+00
9.75¢-01
9.00e-01
8.25e-01
7.50e-01
6.75e-01
6.00e-01
5.25¢-01
4.50e-01
3.75¢-01
3.00e-01
2.25e-01

0.00e+00

(a)
Figure 3.45 : Distribution de la vapeur dans le milieu poreux pour une vitesse a I'entrée de 3,2 m/s, (a)
distribution en cuve de la calandre, (b) distribution en téte de la calandre
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3.2. Revue des dispositifs permettant ’homogénéisation de la
distribution du gaz

Le but des dispositifs de distribution est d’homogénéiser le débit de vapeur a I'entrée sur la
totalité de la section de la calandre. Un premier dispositif proposé [18] consiste en un canal de
section décroissante qui distribue progressivement I'écoulement d’entrée sur toute la section de
la calandre, en commencant par le centre, comme montré sur la figure 3.46.

tube d'entrée

Figure 3.46 : Dispositif de distribution & section décroissante [18]

Ce dispositif de distribution présente le désavantage de son installation en tenant compte de la
présence des tubes. Un deuxiéme dispositif est alors proposé [19]. Il consiste a installer une
double calandre en cuve de I'échangeur (figure 3.47). La calandre intérieure est munie
d’ouvertures réparties sur toute sa surface, laissant passer le débit de vapeur introduit dans
I'enveloppe formée entre les deux calandres.
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Figure 3.47 : Dispositif de distribution a double calandre et déflecteurs d’écoulement, (a) vue de face, (b)
vue de dessus [19]
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L’écoulement de vapeur traversant les ouvertures de la double calandre est redirigé dans la
calandre au moyen des déflecteurs introduits. Ces déflecteurs sont placés verticalement en face
des ouvertures de la double calandre permettant ainsi la répartition homogéne de I'écoulement
sur toute la section de la calandre.

Des brides de maintiens sont soudées a la calandre, a la double calandre et aux déflecteurs
pour assurer leur verticalité et pour empécher I'écoulement vertical de la vapeur sur le contour
extérieur de la calandre. Ces brides sont munies d’ouvertures circulaires de diamétre supérieur
a celui des tubes permettant ainsi un écoulement vertical de la vapeur autour des tubes.

Ces dispositifs de distribution et éventuellement d’autres seront testés sur la colonne pilote.

4. Distribution du film liquide sur les parois externes des tubes

Dans I'’échangeur tubes-calandre congu pour la distillation diabatique de l'air, la vapeur a haute
pression, s’écoulant dans la calandre, se condense au contact des parois extérieures froides
des tubes et le liquide formé s’écoule sous forme de film sur ces parois. La condensation peut
se faire suivant deux modes : en film ou en gouttes. Pour les fluides cryogéniques, caractérisés
par leur caractére mouillant [20], la condensation a généralement lieu sous forme de film
liquide. De plus, la condensation en gouttes ne peut avoir lieu sur une longue durée de temps
car les gouttes s’accumulent pour mouiller toute la surface.

En labsence d’entrée liquide a haute pression en téte de I'échangeur tubes-calandre, le
probléme de distribution en film du liquide sur les parois externes des tubes n’existe pas.
Cependant, dans le cas d’'un changement de section dans I'échangeur, le liquide a haute
pression, recueilli de la section supérieure, doit étre redistribué, d’'une fagon homogéne et sous
forme de films, sur les parois externes des tubes de la section inférieure.

Ce probléme, présent dans différentes applications d’échangeurs a film tombant sur les parois
externes de tubes, est résolu par linstallation d’'un dispositif de distribution adéquat. Différentes
géométries de distributeurs existent déja [21-24]. Le choix de I'un ou de l'autre des distributeurs
se fait selon des criteres économiques et des criteres d’installation, de maintenance et
d’encombrement.

4.1. Distributeur a ouvertures

Un premier type de distributeur consiste en un plateau de distribution, muni de zones de
dépressions, qui se terminent par des ouvertures a travers lesquelles passent les tubes (figure
3.48-a [21]). Ces ouvertures ne sont pas annulaires ; a quelques endroits, les tubes sont
soudés au plateau de distribution comme montré sur la figure 3.48-b [21].

Au-dessus du plateau de distribution, une ou plusieurs entrées introduisent le liquide a haute
pression. Le liquide s’écoule alors a travers les ouvertures sous forme de film liquide sur les
parois externes des tubes. Les bords inférieurs des dépressions peuvent étre horizontaux ou
fuselés (figure 3.48-c).
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Figure 3.48 [21] : Distributeur de liquide sur les parois externes des tubes, (a) plateau de distribution, (b)
ouverture dans le plateau, (c) bords inférieurs des dépressions

4.2. Distributeur a plusieurs niveaux

Dans le but d’obtenir des plateaux de distribution a ouvertures annulaires autour des tubes, un
distributeur a deux niveaux est proposé [22]. Le liquide, introduit en téte par une ou plusieurs
entrées, traverse d’abord un barbotteur a travers des ouvertures réalisées dans le barbotteur
pour cet effet. Les tubes de I'échangeur sont soudés au barbotteur. En dessous du barbotteur,
un plateau de distribution, muni d’ouvertures circulaires de diamétre supérieur au diamétre
extérieur des tubes, permet au liquide de s’écouler sous forme de film liquide a travers les
espaces annulaires ainsi créés (figure 3.49).

Ce distributeur présente 'avantage de l'introduction du liquide sous forme de film bien établi
depuis la téte de I'échangeur, contrairement au distributeur de la section 4.1. Par contre, la
présence de deux niveaux de distribution conduit & une hauteur plus élevée du dispositif de
distribution. Dans le cas de la colonne de distillation, en téte de la colonne ou de la section
considérée, deux dispositifs devraient se superposer : un distributeur pour le liquide a basse
pression dans les tubes et un distributeur pour le liquide & haute pression dans la calandre. Le
critére d’encombrement impose donc les distributeurs les plus réduits possibles.
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4.3. Distributeur a éléments coniques

Un deuxiéme type de distributeur, permettant de ne pas souder les tubes au plateau de
distribution, est présenté sur la figure 3.50 [23]. Une plaque métallique est soudée aux tubes
dans un niveau supérieur au distributeur. Le plateau de distribution est muni d’ouvertures
circulaires a travers lesquelles passent les tubes. Des éléments coniques sont alors soudés
entre la plaque métallique supérieure et le plateau de distribution (figure 3.50-a).

Ces éléments coniques sont munis de fentes, a travers lesquelles s’écoule le liquide accumulé
sur le plateau de distribution (figure 3.50-b).
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Figure 3.50 [23] : Distributeurs a éléments coniques, (a) vue globale du distributeur, (b) détails de
I'élément conique de distribution

Il est a noter que, dans le cas de la colonne de distillation de l'air, un plateau de distribution du
liquide & basse pression (paragraphe 1) est monté en dessus du dispositif de distribution du
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liquide a haute pression. La plague métallique qui maintient les tubes ne sera autre que le
plateau de distribution du liquide a basse pression.

Ce dispositif de distribution, ainsi que celui de la section 4.1, présentent 'avantage d’un faible
encombrement. Le dispositif a éléments coniques pourrait cependant présenter le désavantage
de la mise en place, spécialement la construction des éléments coniques a fentes. Le choix de
I'un ou l'autre des dispositifs dépend de I'analyse colt / bénéfices de chaque constructeur.

Conclusions et perspectives

Dans ce chapitre, les aspects de distribution des mélanges de liquide et de vapeur dans
I'échangeur tubes-calandre congu pour la distillation diabatique de l'air sont traités et des
solutions aux problemes de mal distribution sont proposeées.

Les deux problémes de distribution majeurs dans la colonne sont la distribution homogéne du
liquide a basse pression sous forme de film liquide a lintérieur des tubes en téte et la
distribution homogéne de la vapeur a haute pression autour des tubes en cuve.

Un dispositif de distribution du film liquide a basse pression, formé d'un plateau de distribution
et de fentes réalisées dans les extrémités supérieures des tubes est proposé. Les
caractéristigues géométriques de ce dispositif sont calculées pour assurer la répartition
homogéne. Un banc d’essais a permis de visualiser I'écoulement de films d’azote liquide dans
les tubes et de choisir la géométrie des fentes de distribution et le type de corrugation dans le
tube. Comme résultat, les fentes a réaliser dans les tubes sont des fentes en hélice, d’angle 5°
avec I'horizontale. Les corrugations des tubes devraient avoir un pas supérieur a 10 mm et un
angle par rapport a I'horizontale supérieur a 20°.

Sur ce banc d’essais, des essais ultérieurs, avec différents fluides, permettront de calculer le
coefficient de débit a travers les fentes ainsi que le débit minimal de mouillage des tubes en
fonction des propriétés thermodynamiques des liquides.

Pour étudier la distribution homogéne de la vapeur a haute pression dans la calandre, des
simulations CFD sur un milieu poreux équivalent a la calandre sont effectuées. La distribution
de la vapeur dans la calandre pour différentes vitesses d’entrée en cuve est simulée. Les
problemes de distributions persistent quelle que soit la vitesse. Des dispositifs de distribution
sont alors proposeés.

Deux autres formes de mal distribution peuvent se manifester dans le cas ou un changement de
section a lieu le long de la colonne : la distribution homogéne du film liquide & haute pression
sur les parois externes des tubes et la distribution homogeéene de la vapeur a basse pression
dans les tubes. Une recherche bibliographique est réalisée, portant sur les dispositifs de
distribution du film liquide sur les parois externes des tubes et de la vapeur a basse pression
sur les tubes.
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