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Nontcnc:ictttu't,

Nomenclatu re

Svmbole unitd Délinition
Ar:Ga Nombre d' archirnède(Ar:Ga:(dr)'.(dU )

Dr, m Diamètre moven des bulles
Db,r,n* m Diamètre maximal des bulles

D. m Diamètre de Réacteur
Do, m Diamètre des orifices de la erille
Dp n-t Taille --^ )^^ --- -L:- IIle ucs uat ucutes
o 9.8 I r.r'r/s' Accélération due à la eur
H; m Hauteur des iets

Hnf m Hauteur du lit au minimum de fluidisation
S, r1t Section droite du réacteur
[J,, m/s Vitesse de flr,ridisation (debit volumique/section du réacteurr)
Ur, nVs Vitesse ne d'ascension des bulles
Unf n/s Vitesse minimale de f'luidisation
IJo. m/s Vitesse de saqe du saz à travers la -:ll ^r illE

Ul m/s Vitesse terminale de chute libre des par-ticules

Z m Hauteur ra à la qrille de fluidisation
c Porosité du lit

tmf Porosité au minimum de fluidisation
P kdm' Masse volumique du gu,
0o kCm Masse volumique des particules
Ilor Nombre des orifices de la erille
Re" R ds de oarticules T]

Rq-..r lds au minimum de fluidisation
u" pa.s Viscosité du gaz

Ap atm La perte de charge subie par le gaz

Urou U" r/s Vitesse superticielle du gaz

{Ps Kg/m' Masse volumique de solide

Cd Coefficient de trainé

So m Section du lit divisé par le nombre de trous de la grille
@ Facteur de spherisite

dn. m Diametre de bulle au niveau de distributeur
Lj m Distance séparant les jets au niveau de la grille de fluidisation

Ur',- nÿs Vitesse relative d'ascention d'une bulle isolée

Ui inls Vitesse interstitielle du gaz

0 Rapport entre Ut.., .t Ui

/", Fraction volumique du sillage dans les bulles

Kf -I
S Coelicientde transfer-t des particules entre le sillage des bulles et

la ohase émulsion
d'o m Diametre de la sphère englobant la bulle et son sillage

Ur m/s Vitesse limite du gaz
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Ir{omenclature

Ceu mol/m' Concentration du réactif dans la phase bulles
Ce. mol/m' Concentration du réactif dans la phase émulsion
K" m/s Coefficient de transfert de rnatiere de la phase bulles à la phase

émulsion
à6 M'lm' Aire interfaciele d'une bulle divisé par son volume

ttr Fraction volumique occupée par les bulles
Cei Mol/m' Concentration initiale du réactif
Ks S Constante cenetique par rapport au volume du cataliseur

B Fraction ùt gaz passant dans la phase bulles
D m/s Coefficient de diffusion du réactif
K' Constante réactionnelle adimentionnelle
Va mol/s.kg Vitesse de la réaction chimique de catalyseur

duq m Diamétre de la bulle sphériqueayant le meme volume que la
bulle réelle

du, m Diamétre maximal de bulle
U6 m/s Vitesse d'ascention d'un chaplet des bulles

a m'/s Débit du gaz traversant une bulle
ÿ'cp m- Volume de sillage entourant la bulle vide
V'U m- Vulume de la bulle vide de solide
H m Hauteur du lit
up m/s Vitesse d'ascention de piston

D6 m/s Coefficient de diffusion moléculaire
ITl5 kg Masse de solide
m" kg Masse du gaz

Ce mol/m' Concentration du réactif A à la surface du lit
X.t Taux de conversion du fluide (réadti!
Np Nombre d'unitées de transfert de matière
Dç Coeficient global de transfert entre les bulles et l'émuision
Ac m Surface du lit travéré par le nuage

Qt m'/s Flux gazeux qui traverse le lit sous forme de bulles
Sh. Nombre de sherwood

Kt. S. Coeffi cient de transferl bulle-nuage
K.. S Coeffi cient de transfert nuage-émulsion

Yx Y" et Representent les rapports entre le volume des particules contenus
réspectivement dans la phase, la phase lluage et la phrsc
émulsion

Dr. m Diametre de lit fluidisé

i,F Paramétres intermédaire du modele de Werther
h m Hauteur à la quelle les bulles atteignent leur taille maximale
FIu Nombre de Hatta

ô Epaisseur de nuage formés au tour des bulles

V Rapport volumique nuage/émulsion
tanh Tangente hyperbolique
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Nomenclatura

& m Rayon de colonne

R6 m Rayon de bulles

V6 m- Volume des bulles

Fa Coefficient global de transfèrt par unité de volume de bulle
Kuo Flux echangé entre la phase bulles et la phase émulsion par unité

de volume de la phase bulles
dr' m Diametre d'equilibre des bulles
Mo Kg/mol Masse molaire du gaz

P" Pression dugaz
T" k Ture du gaz

m kg La masse

Vu m- Volum bulle
v. m- Volume émulsion

Dh m Hauteur de compartiment
s. Nombre de schmidt

M, Nombre demasse volumique
D6 ltm/s Coefïcient de deffusion moléculaire du gaz

Sh" Nombre de sherwood

INDICES

I- Indice
b Bulle
e Emulsion

Jets (zone au-dessus de la srille
mf Minimum de fluidisation
or Orifice (erille)
p Particule
S Surface
û gaz

N Nombre de compartiment
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Itttrrsclttclion

lntroduction

Dans le monde de l'industrie, la première application de la fluidisation à une réaction

chiniique remonte à 1926 avec la gazéification du charbon. Ce n'est que depuis 1g40, après le

lancement des premrers réacteurs de craquage catalÿique, que cette technique a pris son véritable

essor.

Les variantes techniques qui permettent de prendre en compte les caractères spécrfiques

d'une réaction et les contraintes de procédés sont nombreuses. Tous ces facteurs font que la

conception, l'extrapolation ou même la transformation d"unité font encore largement appel à

I'expérience et ne sont pas sans risques.

Malgré la présence de nombreuses contraintes, les lits fluidisés présentent rrn certain

nombre d'avantages parmis lesquels on cite, la possibilité d'opérer en système ouvert ou en

système fermé, de pouvoir manipuler de gros débits de solides, de benificier d'un excellent

mélange de solide et, de ce fait, d'avoir une bonne isothermie radiale et axiale ainsi qu'un bon

contrôle de Ia température.

Dans la pratique industrielle, il existe deux types de contacteurs à lits fluidises .

Les lits flüdisés dits homogènes qui mettent en ceuvre une phase solide avec une phase liquide, et

les lits fluidisés dits hétérogènes qui, quant à eux, mettent en æuvre une phase solide et une phase

gazeuse.

Dans ce travatl nous nous sommes intéressés particulièrement aux lits fluidisés de type gaz-

solide, car ils sont les plus utilisés dans l'industrie chimique notamment dans les procédés de

cracking catalytique.

t_

h"
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lntroduclion

L'étude de l'hydrodynamrque cles lits fluidisés constitue une prenrière étape dans la

compréhension des phénomènes mis en jeux lors de la réalisatron d'une transformation chimique.

En effet, à cette premrère étape vient ensuite s'ajouter les aspects de transfert thermique et

réactions chimiques pour donner une image complète des interactions mises en jeux dans ce type

de contacteurs.

L'objectif de ce travail est d'établir un model de calcul des propriétés hydrodynamiques

d'un lit fluidisé de type gaz.solide.

Le système retenu est constitué de particules de sables appartenant à la classe B de la

classification de GELDART, fluidisées à des ütesses de gaz qui permettent de travailler dans le

régime de bullage. Etant donné la diversité des modèles hydrodynamiques disponibles dans la

littérature, nous avons optés pour l'emploi du modèle de I(ATO et WEN car c'est un modèle qur

prend en compte l'exrstance des bulles au sein du lit ainsi que l'évolution de leur taille au cours de

leur ascension.

Ce mémoire est divisé en trois chapitres :

I . Le premier chapitre est consacré à la synthèse cles travaux bibliographiques concernant

le pl-rénomène de fluidrsation . ses notions de bases, ses avantages, ses incottvénients e1

ses utilisations.

2. Dans le deuxième chapitre, nous nous sommes intéressés à la présentation de quelques

modèles hydrodynamiques développées au cours de ces quatre dernières décennies

ainsi que leurs utilisation dans le domaine de l'industrie chimique. Urte atterttion

particulière à été apporté au modèle de KATO et WEN, car c'est celui retenu au cours

de ce travail.

3. Enfrn, ie troisième chapitre serâ consacré à la présentation et l'interprétation des

résultats

des calculs ainsi que la drscrimination des corréiations de la bibliographie

Université de Ouargla )_
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(lhupilre I l)tu' t i e b i b I i ogrctph i q u e

I-1 Présentation Générale de la Fluidisation :

La technique de fluidisation consiste à mettre en suspension Ces particules solides dar:s

un courant gazeux ascendant, le milieu résultant est appelé lit fluidisé à cause cle si:n

compoftcrncnt qui est semblable à celui d'un liquide. L'état iluidisé des partiuLrlc: solidcs ne

peut être atteint que lorsque la vitesse superficielle du gaz travcrsant la couche, Ur, dépassc

une valeur critique appelée vitesse minimale de fluidisation, IJ-s. Cette grandeur peut être

déterminée expérimentalement en suivant l'évolution de la perte de charge à travers un lit de

par-ticules solides en fonction de la vitesse superficielle du gaz (F'igure l- l).

L'allure de la courbe obtenue met en évidence trois régions .

Première région (lit fixe) :

pour des vitesses superficielles de gaz relativement faibles (dans le fluidiseur). ce

dernlcr s'écoule à travers le lit de particulcs immobilcs, la couche cst fixc (lit lixc). t,a

perte de charge- au-dessus de la grille, essentiellement due à la présence des particrrles,

est une fonction généralement croissante de la vitesse.

Deuxième région (lit fluidisé) .

cette région cst caractérisée par la non -dépendance de la perte de charge vis-à-vis de

la vitesse du gaz. Dans ce cas, les particules sont séparées les unes des autres et sont

en état de suspension dans le flux g&zeux, autrement dit, les fbrces de fiictioL: excrcées

par le fluide compensent leur poids apparent. [,a vitesse minirnale de flr-ridisation cst

déterminée expérimentalement par Ia méthode normalisée proposée par [iichardson

(re7l).

Cet auteur défînit la vitesse minimale Çomme l'abscisse du point cl'intersection du

palier de la perte de charge et de la courbe représentant l'évolution de la chute de

pression à travers le lit {ixe obtenu à vitcsse décroissante du gaz.

Troisième région (lit entraîné) :

cette région est atteinte lorsque la vitesse du gaz est nettement supérieure (pour iic irès

fortes valeurs de vitesse du gaz) à la vitesse terminale de chute libre des particules.

Llniver,si té ds Ouqrgtq -3-
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Chapitre I Partiç bibliogt'aphiqutt
*.T'+-----'

Les pa,ticules sont dans ce cas entraîné par le gazet s'échappent de la colonne. Il s'agit

du phénomène d'élutriation .

AF

Figure l-! ; Schéma du diagramme de la perte de charge subie par le gaz ett./ttrrclitsrt

de sa vitesse super ficielle.

Il apparaît ainsi que le lit fluidisé peut être considéré comme un état intormédiaire

entre un lit fixe et un lit transporté.

Notons que le comportement hydrodynamique des lits fluidisés est complexe et l'on

peut distinguer plusieurs régimes entre la vitesse minimale de fluidisation et la vitesse de

transporl :

- régime particulaire (fluidisation homogène) ,

- régime de bullage (fluidisation bouillonnante) ;

- régime de pistonnage ;

- régime turbulent.

I

1

I

Ii*
b.

I

I
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Chapitre I P artie b ib li o gr aphique

I-2 Classification des particules solides:

L'expérience a montré que l'étendue de Ia plage de vitesse qui caractérise chaque

régime de fluidisation dépend de la nature et des propriétés physiques des particules solides et

de la vitesse superflcielle du gaz. Geldart (1973) a classé les poudres en quatre groupes seion

leur comportement vis-à-vis de la fluidisation. La figure (I-2) représente le diagramme

proposé par GELDART et les domaines de taille et de masse volumique représentant chaque

classe de poudre.

t Groupe C : les particules appartenant à ce groupe sont de très fines particules (diamètre

moyen inferieur à 30 pm) de formes irrégulières. Pour ce type de particules, les forces

de cohésion interparticulaires sont extrêmement élevées. La fluidisation de ces

particules est difficile et l'on observe la formation de çanaux préferentiels au sein du

lit. ce phénomène est appelé phénomène de renardage, la perte de charge sur le palier

de fluidisation est faible, de l'ordre de la moitié du poids apparent du lit. on peut

rendre ces particules fluidisables soit par l'utilisation d'ute agitation mécanique soit

par übration de la colonne soit encore par addition d'une quantité adéquate de

particules facilement fluidisables.

Exemple : farine, talc, ciment.

t Groupe A : il s'agit de particules relativement fines (do: 30-150 pm) de faibles masses

volumiques (inferieur à 1500 kg.*'). Pour ce type de particules, on observe un régime

de fluidisation particulaire ou homogène entre la vitesse minimale de fluidisation et la

vitesse minimale de bullage définie coûrme la vitesse à partir de laquelle les premières

bulles commencent à apparaître dans le lit.

Exemple : le catalyseur de craquage catalytique.

t Groupe B : ce groupe renferme les particules dont le diamètre moyen varie entre (150 et

500 pm) et la masse volumique entre (1500 et 4000 kg.-3),
La vitesse minimale de bullage est égale à U,"i.

Exemple : le sable, les billes de verre.

Université de Ouargla --r-



Chapitre I Pur t i t b i b I i ogruph i q t i a

* Groupe D : les particules appartenant à ce groupe sont soit des grosses par-ticulcs (dn

sùpéi'ieur à 1000 piil) soit des particules cleirses (prsupérieur à 3000 kg.*-')

Elles sont fluidisables, Exemple : le plomb de chasse.

La figure I.3 représente les diftrents régimes de fluidisation pouvant être observés

lors de la mise en suspension de différentos classes de poudres dans un flux gazeux ascendant.

$# T## ,ffi
"*t* r f-s1 

r{

. tÀl ùTJL}U

Figure [-2 : Classtficatiotr do Geldart des poutlre,s selon luts prtrysriütes phttsiqu:

I-3: Avantages et inconvénients des lits fluidisés

L'intégration des lits fluidisés dans de nombreux procédés dc traitement des solides

est une conséquence directe des avantages qu'ofke cette technique"

En particulier, nous pouvons citer :

frt,'R
"sü
.i#

EF
f

a{*!,Â

Université cle Ou*rgla A



Chapitre I Parti c b i b liograph i tit,t c

f isothermicité de la couche grâce au rnouvement intense des particules en soir seiii et

l'importante capacité calorifique volumique de celles-ci comparée à celle des gaz

communément employés.

' L'importance du transfert de chaleur et de matière entre les particules solides et le gaz

résultant de la grande surfacç de coritact entre les deux phases (5000 à 3000û ,n2.,1-3;.

- Lacirculation entre tJeux iits est fucile.

. L'importânte valeur du coefficient de transfert de chaleur entre uûe couche lluidisée

les parois ou les surfaces immergées.

Cependant, les lits fluidisés présentent également quelques inconvénients parmi iesquels

on peut citer .

- N4élange rapide du solide c'est-à-dire lcs temps dc séjour non unifbrmc.

- Attrition de particuies (changement granulornétrique).

- Erosion des canalisations.

L

I-4 l-es applications industrielles d'un lit fluidisé :

1- Aux opérations physiques

. Mélange de solide.

- Transfert de chaleur.

- Séchage ou adsorption (lit multi-étagés).

- Enrobage, granulation ...etc.

2- Aux réactions de synthèse

. Oxydationd'éthylène.

= Anhydride phtalique.

- Fischer - tropsch

3. Craquage et reformege d'hydrocarbures

4" Cni'bonisation , gazéification

Lhi,-ersité de Ouargla -7
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5. Réactions gnz - solide

= grillage des minerais

- r-éduction des oxydcs de fer.

T.--.- -.- -.-r .- -- --- - - -lI I tulspC,l t F)IltrLlIIr tulqriE
F

Fhridisttic'n rapide

{

Re,qrme turbulent

I

t1
t:u1kgo

1\

\
1

I

Regirun

çrartiÜulaire

/
rt\- ,,t

-s, t- D
-[

tit fixe

I

I

I

I

I

I

I

I

I

I

I

I

I

I

I

i

FIGURE l-3'. les principale,s élapes ü tranters lestpelles pa,s,se lu.fluidisation des

particules ai4ta*en*nt ù chacune des classe,; .

I.5 Vitesses limites de fluidisation :

I-5-1 Vitesse rninimale de fluitlisation :

La vitesse minimale de fluidisation est la vitesse limite d'injectir:n du gaz poui- iaquelle

les particules sont en suspension. Si on continue à augmenter la vitesse d'rnjection, le

phénomène de bullage va apparaître.

f
I

I

I

I

Vitess
CIt o i* s art, e

t)u gtr
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Plusieurs corrélations concernant Ie calculi de la valeur de cette vitesse sont disponibles

dans la littérature. Quelqiies-unes d'entre elles sont regroupées dans le tableau I-1

I-5-2 Vitesse maxirnale de fluidisation :

La vitesse maximale de fluidisation correspond à la valeur maximale de la vitesse ch-r

gaz âu"delà de laquelle les particules solides sont emportées par le courant gazetrx ascendant,

la valeur de cette vitesse maximale est epproximativement égale à la vitesse terminale de

chute libre des particules. D'une manière générale, la ütesse terminale de chute des particules

de forme quelconque peut être calculée à partir de I'équation :

T
r
I

Partie bihliogi'aphitiua 
I

-

I

I

*l

U, =P.
)1"-l
l

4d,{pn - p,
(I- l)

3C,.oU'N

où Ca est le coefficient de traînée déterminé généralement à partir de la corrélation de

HAIDER e LEVE,NSPIEL :

C u = # [, *, l? x É,-40055 X R"r(,ostt'* "ssi'srr) * 
7]69 i1-li4s@;xn:ej 

-l

" Rop L "' R., + 5.3?g *ro,,n* )

q : étant le facteur de sphéricité des particules.

(I-21

Université de Ouarglcr -9-
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Auteur corrélation remargue no

Lucas et coll (1986) Ruo;t.=ltzo.s1' +t,t357Ar.ÿ -rn u 20oc<I<900'rc (r-3) 
1

Relation empirique
Lt ,na a:LsQ, * p)y ax7-8--2etbxl (l-4)

Bayens et Geldart

(r e73 )
t r -dPt'(Po- Po)o"o8o"o
L'rJ 

-"" 
ô?s otr66ttttPti'" x P,

do < 100 prn (I-5)

Wen et Yu (1965)
Re., = [::.2;r+o.oaa,ar]i -33.7

1T_Â\

Tannous et Coll

Itee{) fte./ = (zs s:;,+ o.oa3Arli -zg.B3

(t-71 
1

Ergun

tt -71Çr,-p,\- r*-"'i'' l5o #" 
t1- 

€,Lt

D^.- z lr\
^rJp - rU

(T1 U,,r 1)
(i-8)

Ltn,r=1r,,\P'-"1 " l'
L ps - gt''"' 

)

Rep > 200

/T+ II I T)1 I1 l\lrI Urnf LrI UnrrJl
(I-9)

Thonglimp et coll

P :e*, =7.54.10.q A,rtçt

ftê,r 1.95. l0 i xrr)r;a

\r,1.< 30 tiu

Ar > 700(X)

?A < D .. IQt) ^.,JV " r\ml _. 1u\/ uu

Ar > 70000

trl- If)\

û-l r)

Carman-kozeny (-l,n
(p, : p,\*t,Y s

i80(1-r,n) pr
/t_l)\

Tableau bl Quelque corrélations de la vites,se minimale de.fluidisaiion

Université de Auargla -10-
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I-6 Régimes de fluidisation :

Comme nous l'avons déjà évoqué, les transitions entre les diftérents régimes de

fluidisation dépendent non seulement de la vitesse superfrcielle du gaz mais aussi de la naiure

et des propriétés physiques des particules solides. Cet aspect a déjà été représenté

schématiquement sur la figure I-3.

Dans ce paragraphe, on s'intéressera essentiellement à la description des diflerents

régimes observés pour les particules appartenant aux classes B et D de la classiflcation de

GELDAR'I . pour ce type de particules, on distingue trois principaux régimes :

I.6.1 Régime de fluidisation bouillonnante (régime de bullage) :

Ce régime est observé dès que la vitesse du gaz dépasse la vitesse miniinale de

fluidisation et est caractérisée par l'apparition de deux phases :

Une phase dense appelée émulsion, constituée de particules solides cn état cie

suspension dans le courant gazeux, et une phase diluée constituée de cavités pratiquement

vides de solide en mouvement ascendant. côtte dernière est aussi appelée la phase bulle.

Selon la théorie des deux phases, (TOOMYEY et JOHNSTONE (1952)) on admer que

1'excès du débit gazeux par rapport à celui nécessaire au minimum de fluidisation iravei se le

lit sous fonle cle bulles.

Le comportement hydrodynamique d'un lit fluidisé gaz-solide est lortement

conditionné par les propriétés des bulles de gaz, telles que leur taille, leur vitesse d'ascension

et leur répartition au sein de la couche. D'une manière générale, une couche flLriclisée peut êtrc

divisée en trois zones distinctes .

la zone de distributeur où les bullos sont formées et commencent leur ascension ;

la zone de bullage appelée également zone dense ;

la zone de projection ou le frceboard.

Université de Ottcrgla -11-
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I-6=1=1 La zone du distributeur:

Selon la nature du distributeur employé, le comportement du gaz e.r des particules

diftre dans la zone adjacente au distributeur appelée également zone de grille. la figure (l-4)

représenie un schéma des phénomènes qu'ont lieu por-ir deux types de distributeurs :

Plaque perforée (a) et plaque poreuse (b).

Figure 1.4 . comportement hydrodynanriclue du lit dans la zane ùt distr"ibuteur (a)

plaque perforée, (b) plaque poreuse.

Comme le montre cette figure, pour les distributeurs à plaques perforées, le jet gazeux

issu des orifices est initialement établi sur une distance dite longueur de jet. Au-delà de cette

distance, on observe une dégénérescence du jet en bulles de gaz de faibles diamètres et

praiiquement vides de solide. Pour ce type de distributeur :

- Le diamètre initial des bulles peut être calculé à l'aide de la corrélation de CCCKE et

coll. (1986), habituellement retenue par les diffiérents auteurs :

,/ru=[6(u*-1,, )§ l" 
o*-a-

L în,, I .qn,

;i

Université de Ouargla
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nor : nombre des orifices

- La longueur de jet peut être évaluée par la corrélation de MERRy :

t'--lr rl
Lj 

- s zl Pr't" l,l , ,[I-ldn, lr,,u,ll lsa',)
(r- r4)

d'après KLINII et LE\IENSPIEL (1991), pour une vitesse de gaz de fluidisation

donnée et pour une porosité du distributeur fixée, une augmentation soit du diamètre des

orifices soit de la pression du système conduit à la formation de jets plus profonds.

En ce qui concerne le comportement des particules solides dans cette zone, on observe

la formation de zones stagnantes ou semi-stagnantes entre les orifices et une zcne où le
mélange peut être considéré comme parfait. D'une manière générale,l'augmentation de la

vitesse du gaz ù travers les orifices, la réduction de l'espacement entre les orifices,

l'augmentation de la taille des particules et l'augmentation du diamètre des orifices sont des

facteurs qui diminuent l'extension des zones mortes (KLTNII et LEVENSPIEL (1991)).

Contrairement au comportement observé à proximité des plaques perforées, dans le

cas des distributeurs à plaques poreuses, la formation de jets n'a pas été mise en évidence. La

compilation de plusieurs travaux expérimentaux réalisés par KUMI et LEVENSPIEL (19g1)

a permis de montrer que dans la zone du distributeur, une suspension diluée de gaz et de

pârticules est fbrmée dès que la vitesse du gaz excèrie Un,ç Cette suspension se réarrange

ensuite pour former plusieurs bulles de petites tailles qui coalescent très rapidement pour

former des bulles de plus grandes tailles. Dans cette situation, la majorité des auteurs

retiennent la corrélation de GELDART (1972) qui permet d'estimer la taille ipitiale des bulles

formées dans 1a zone du distributeur :

duo : 0.915 . l0-2 . (Ue- IJ,;0.+ (t- l s)

Utiversité cle Ouargla t2- lJ-
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ï-6-l-2 La zone de bullage :

Cette zone est caractérisée par la présence des bulles qui grandissement à mesure qu'elle

s'élèvent dans la couche sous l'effet de leur coalescence et qui explosent lorsqu'elle atteignent

la surface du lit. la présence de ces bulles en permanence dans la couche entraîne une

expansion de cette dernière qui dépend de l'excès du débit gazeux par rapport au minimum de

fluidisation ainsi que des propriétés physiques du gaz et des particules. L'étude du

comportement des bulles au sein du lit fluidisé a fait l'objet de plusieurs études

expérimentales, I BOTTERIL et coll. (1966), DARTON et coll. (1977), YATI],S et coll.

(1994), YACONO et coll. (1979), CHIBA et KOBAYASHI (1977)1, car il conditionne le

transfert de matière et de chaleur ainsi que le mélange ga:;eux au sein d'un lit fluidisé.

A/ Propriétés des bulles :

Des observations aux rayons X réalisées par ROWE et coll. (1965) sur Lrn lit t'luidisé

tridimensionnel ont permis de mettre en évidence que la forme des bulles est ceile de caiottes

sphériques à bases concaves entraînant dans leur sillage une quantité de solide et de gaz de la

phase émulsion. Selon les différents travaux bibliographiques, le volume du sillage peut être

estimé entre 25 et 350Â du volume de la bulle. Ainsi, par le biais de continuité, le mouvement

ascendant du solide occasionné par Çes bulles est contrebalancé par un mouvenlent

descendant près des parois de la colonne. Ce mécanisme est responsable du mélange intense

des particules au sein de la couche fluidisée.

La quantification de la fraction volumique des bulles occupée par le sillage, f,", a fait

l'objet de plusieurs travaux expérimentaux. Parmi les corrélations établies nous citons celle de

WERTHER(I976) présentée dans le tableau I-2.

Il est à noter qu'il existe aussi un échange permanent de particules entre les sillages

des bulles et la phase émulsion. D'après les couclusions des travaux de Chiba et

KOBAYASHi (i977), le coefficient de transfert de particules entre le sillage et l'émulsion par

unité de volume de la phase bulle dépend aussi bien des caractéristiques du lit au minimr:m de

Université de Ouargla - l.l -
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fluidisation que du diamètre de la sphère qui englobe la bulle et son sillage. L'expression Ce

ce coefiicient est reportée dans le tableau I=2.

La taille et la vitesse d'ascension des bulles sont deux grandeurs décisives interÿenant

dans les calculs et le dimensiônnement des lits fiuidisés. Àinsi la détermination de ces

paramètres a fait l'objet d'un nombre impcrtant de travaux biblicgraphiques. Dans ce

paragraphe, nous nous contenterons de présenter les corrélations empiriques ûu semi

empiriques le plus utilisées et les plus sou.;ent citées dans les tr&vaux concernent la

rnodélisation des réacteurs à lits fluidisés. Ces diflérentes corrélations av€c leurs origines

bibliographiques scnt regroupées dans le tablcau l:2.

B/ Mouvements du gaz autûur d'une bulle :

Le gaz présent <lans les bulles n'est pas isolé de l'ensemblc du lit ct il cxiste un

écilange continu de matière entre les phases. Le flux gâzeux trsversant la bLrlle pcut êtrc

estimé par l'expression reportée dans le tableau l-2. tle plus, la stnroture de l'éccr.rlement CLr

gaz au voisinage des bulles dépend essentiellement du rapport entre la vilesse rclatir.e

d'ascensicn d'une bulle isolée,U u* , et la vitesse interstitielle du gaz deins la phase émulsion,

U;, définie par .

, 1 -{ 
!,,,;

" L,*

êinsi, selon la valeur du rapport U n,,o = (r.

On peut distinguer différents régimes d'écoulement (fig:*re I-5)

Si !a valeur de u est infrrieur à l, le gaz pénètre dans la bulle par sa partie inférieure

ôt sort psr son sommet : t'est le régime cuvefi cu le régirne de bulle lente. Cc r-égirne est

caractérisé par un court-circuit local et temporaire, (Groupe D),

Si la valeur de u est supérieur à 1, le gaz sortant du sornn:et de la bulle esi rcpoussi

vers le bas et pénètre de nouveau dans la bulle, après un séjour parrni les particules

(Groupe A et B).

Unitrersité tle Ouargla -!5-
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Auteur Propriété Corrélation i Remarque no

Werther (1976)

Fraction volumique

du sillage dans les

bulles

_ t- B| = -L ovec'JW

/1

É = 1 * 0.3 x exp(0.08x (U - *U,,r))x exp(f x h)

é =7.2- I0 ' x (U I - {J -i x cxp(-0.04I x(U , * t/ a')')

(l- I (r)

Chiba et

Kobayashi

( r e77)

Coefficient de

transfert de

particules entrc lc

sillage des bulles et

la phase émulsion.

d', est le dianètre

de la sphère

englobanl la trullc

ct son sillage

(r- l 7)

M et Wen

( r e75)

Diarnètre des bulles

à chaque hauteur
d 

"r(h) 
= d u* - (:d u,, -a,,1*",r[- ur*,

d",, esl le diamèIre

de la bulle

sphérique ayant le

ruêmc rrolumer clue

la brrlle récllc

(l-ltl)

Diarnètre maximal

de bulle do* :1.64 x (s.(l/o -U *r))" tt-l7l

Davidson et

Harrison (1963)

Vitesse d'ascension

d'une bulle isolée
0.5

{/i,*= 0.71 k(f»«ir,)
(l-2(l)

Vilesse d'ascension

d'un chapelet de

bulles

Uu=(Ur-U,t)+(Jb* (l 2l)

Débit de gaz

traversant une bulle
,t =}x n xL/,,, xdi lt-J!)

Darton et coll.

(te77)

Diamètre des bulles

a chaque hauteur
cl o = 0.54 x (t/ - t.t *r")'r 1à + a{§n 1'

()l- çt ctl ilt.- (i-23)

Partridge et

Rowe (1966)

Volume du nuage

accolnpâgnant

ciuque bulle

V',0 * L.l7
V'o o[ -7

tr//r, : r,oturnc clu

sillage entourant la

bulle vide

I/u' : volume de la

bulle vide cle solide

(r-l+)

Tableau l-2 '. Tableau récapitulatif des principales propriétés des bulles
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cr<1

Figure \-5 .lV[outtements du gaz autout'des bulles pour dilJërentes vctleurs du rapport rx

C/ Mouvements des bulles et du solide :

Le travail expérirnental réalisé par WERTF{ER et MOLERUS (L973), portant sur la

répartition des bulles au sein d'un lit fluidisé a permis de mettre en évidence que .

la répartition des bulles varie depuis la zone de distribution jusqu'en haut du lit. elle

varie également dans la direction radiale ,

à chaque niveau, on peut distinguer un aruleau dans lequel le bullage est plus intense

que dans les régions voisines. Cet anneau se déplace progressivement vers l'axe à mesure

que l'on s'éloigne du distributeur ;

jusqu'à une hauteur équivalente à deux fois le diarnètre de la colonne. il existe une

zone de forme conique, appelée cône de WERTHER, de forte activité de bullage séparant

une région centrale d'activité moyenne et une région périphérique de faible activité de

bullage ;

au-dessus de cette zone, l'activité de bullage intéresse la région centrale.

La figure (l-6) représente schématiquement la répartition des bulles au sein du lit selon

WERTHER et MOLERUS (1973).

Universiîé de Ouargla - 17 -
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Figrrre l-6 : lleprésentation ,schémuîique du cônc de Werthcr.

Ce chemin préferentiel emprunté par les bulles conduit à 1'apparition d'un mouvement

de parlicules sur une échelle macroscopique. Cette circulation du solide se tàit suivant

plusieurs modes selon la géométrie de la colonne (diamètre de la colonne et 1a hauteur du lit

expansé H1-) et la vitesse superficielle du gaz.

l-6-2 Le régime de pistonnage :

Le régime de pistonnage apparaît lorsque la taille des bulles atteint des ordres de

grandeurs comparables au diamètre de la colonne, le rapport entre le diamètre des bulles et

celui de la colonne atteint environ 0,4. Dans ces conditions, on observe une alternance du

passage de grosses bulles et de phase dense du lit. la surface du lit se soulève et retombe avec

une fréquence très régulière et les fluctuations de la perte de charge sont très importantes.

Cette situation se présente dans le cas où I'excès du gaz par rapport au minimum de

fluidisation (Ue * U*) prend des proportions importantes et lorsque la hauteur de la couche

fluidisée est suffisamment grande pour que l'efflet des parois de la colonne sur le mouvement

des bulles soit ressenti. Ainsi, le début de pistonnage est conditionné simultanément par les

propriétés géométriques de la colonne et par l'excès du gaz par rapport au minimum de

Universiîé de Ouargla -tB-
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fluidisation. nous citons ainsi la corrélation de DARTON et coll. (1977) qui permet d'estimer

la hauteur minimale de la couche au-delà de laquelle Ia formation de piston est fàvorisée .

4=rr[,-l-lD, L fr;]

et la corrélation de CLIFT, GRACE et WEBEN qui permet de calculer la vitesse d'ascension

des pistons:

Uo=(Ur-Urr)+Llr*
(r-26)

(r-27)

AVEC:

(L-251

[/p*,=0 35x rç*,

Ce régime de fbnctionnement n'est pas exploité industriellement car les lluctuations des

pertes de charge sont très importantes. Dans ces conditions, le contrôle de l'opération devient

très délicat à réaliser.

I-6-3 Le régime turbulent :

Selon YERUSHALMI (1986), le régime turbulent correspond à une préclominance cle

la rupture des bulles par rapport à leur coalescence. Ce régime est observé à dcs vilesscs cle

. gaz élevées. Dans ces conditions, le mouvements intense cles particules solides, mouvement

de circulation interne, est à l'origine des phénomènes de rupture des bulles. La taille des

-: bulles peut atteindre sa valeur maximale stable au voisinage du distributeur.

La fréquence élevée de la rupture des bulles est I'une des caractéristiques de la

fluidisation turbulente, qui conduit non seulement à l'amélioration du contact gaz-solide mais

aussi à l'apparition de macromélange dans le lit. Dans ce régime, le lit est constitué de petits
-i éléments de phase gazeuse et de phase solide en mouvement aléatoire de va et vient. Il devient

alors difficile de distinguer la surface du lit.
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L'identification du régime turbulent peut être réalisée par difËrentes techniques.

Parmi elles, la mesure des fluctuations de ia chute de pression est la plus souvent employée

dans la littérature IGELDAET et RHODES (1986), YERUSHALMI er KANKURT (1979),

LEE et KIM (1988)1. La figure (I-7) représente un exemple type de l'évolution de l'amplitude

des fluctuations de la chute de pression en fonction de la vitesse du gaz.

D'après cette figure, la vitesse superficielle de EM, U", à laquelle l'écart type ou

l'amplitude de ces fluctuations atteint sa valeur maximale correspond au début de la
disparition du régime de bullage ou du régime de pistonnage (transition turbulente). Au-delà

de cette ütesse, les fluctuations de la chute de pression deviennent de plus en plus

désordonnées couduisant à rure diminution de leur amplitude. Au-delà d'une vitesse limite Urc

désignée par YERUSHALMI et KANKURT (1979) comme vitesse de transition complète au

régime turbulent, l'écart type des fluctuations de la chute de pression tend vers une valeur

constante. On ne distingue plus dans la couche fluidisée une phase bulle r,i une phase

émulsion mais un ensemble d'agrégats de particules en mouvement très intense.

il est à noter que la transition entre le lit bouillonnant et le lit turbulent ne se produit

pas brusquement mais on peut observer un passage pff un régime intermédiaire entre ces deux

régimes dont l'importance dépend des propriétés des particules solides. D'une manière

générale, l'augmentation du diamètre des particules conduit à une réduction des rapports lJr. /
Ut et U/Ut où U1 désigne la vitesse terminale de chute libre des particules solides

ITANNOUS (1993) ]. De plus, les travaux de LANCIA et coll. (1988,1990) porrant sur

l'identiflcation des régimes de fluidisation des particules appartenant au groupe B de la
classification de GELDART par la mesure du degré de vide du lit ont permis de mettre en

évidence que la transition au régime turbulent se réalise dans une plage de vitesse dans

laquelle la valeur du degré de vide reste pratiquement constante, de l'ordre de 0,75 à 0,8. on

trouve dans la bibliographie plusieurs corrélations parmi lesquelles nous citons a titre
d'exemple celles établies par TANNOUS (1993) concernant les particules de classes B et D

de la classification de GELDART :
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Re" = 3.37 . y'ÿo'474 .Mvo'222

Ret= 1.081 . ,oo,42

Avec : Mv nombre de masse volumique

m.. -m_Telque Mv* ' " ,
ffi,
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ô,
+l

{Ë.Jü

I
I

--}'
{-.,Id (r',t

t'itgg,ge d'l gar

Figure l'7 : Résultats ÿpiques reiprésentant la variation vitesse de gaz de l'amplitude

des fluctuations des pertes de charge enfonction de la vitesse du gaz.
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I-7 Conclusion :

En conclusion dans ce chapitre, nous nous somme intéressés à cluelclue rappels

concernant les principales caractéristiques des lits fluidisés. Il apparaît que l'état fluidisé des

particules constitue une transition entre l'état fixe et l'entraînement.

Selon GELDART (1973), les parlicules solides sont ciassées en quatre groupes selon

leurs tailles, On distingue :

. Le Groupe C : il s'agit les particules très fines.

. Le Groupe A : les particules sont relativement fine.

. Le Groupe B ; il comprend les particules de diamètre moyen.

. Le Groupe D : caractérisé par les grosses particules.

Dans le domaine de l'industrie chimique, les lits fluidisés sont utilisés à grande échelle .

Dans un second temps, nous nous sommes intéressés à quelques caractéristiques du

phénomène de fluidisation, dont les régimes en fonction de la vitesse d'introduction du gaz .

La vitesse minimale de fluidisation est la vitesse limite l'injection du gaz pour laquelle

les particules sont en suspension.

Pour les régimes de fluidisation, nous distinguons trois types pour le particule de classe B:

I- Régime de hullage: Il est observe dès que la vitesse du gaz dépasse la vitesse minimale de

bullage. dans ce régime, le lit est divisé en trois zones déferentes :

- Zone du distributeur.

- Zone dense.

- Zone de projection (freeboard).

II- Régime de pistonnage: lorsque la taille d'une bulle s'approche du diamètre de la colonne,

les effets des parois sommencent à se manifester et I'on parle de régime de pistonnage.

III- Régime fitrhienl : c'est un régime qui apparaît clès que la phénornène de rupture cles

bulles prédomine par rapport à celui de leur coalescence,
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II Présentation des principes de base des modèles de lit fluidisé:

Dans ce chapitre, nous présenterons quelques-uns des principaux modètes publiés dans la

littérature dans leurs formes initiales proposés par les auteurs. Nous nous intéresserons plus

particulièrement aux hypothèses considérées et aux domaines de validité.

II'1: Modèle A deux phases de Orcutt et Davidson :

Ce rnodèle considère deux phases : bulles et érnulsion avec un écoulement piston pour la

phase bulles et un mélange parfaitement agité en phase émulsion. Le flux gazeux passant dans la

phase bulles correspond au flux total moins le flux nécessaire au nrinimum de fluidisation, Le flux

passant dans la phase émulsion correspond à celui du minimum de fluidisation. Cette hypothèse est

utilisée dans presque tous les modèles hydrodynamiques et elle est justifiée par le fait que Ia

porosité locale de 1'émulsion fluide - solide ne change pas quand le flux d'alimentatron augnrente

Par ailleurs, on considère que la teneur en solide de la phase bulle est négligeable et par

conséquent, qu'il n'y a pas de réaction dans cette phase s'agissant de réaction catalytrclue

Le bilan de matière sur la phase bulle, pour une tranche de hautcur dz, s'évr:î. de lr rnanière

suivante :

(rr, - u ,,r Fr .ru = k r ({-: ,," - () ,,uÿt ue uclz (r-t )

avec:

C16: concontration du réactif dans laphase bulles (en mol/m3).

Cle : coflcontration du réactif dans l'émulsion (en mollms)

Ç : coefficient de transfert de matière de la phase bulles à la phase émulsion (en m/s)

a6 : aire interfaciale d'une bulle divisée par son volume (en m2lm3;.

a6 : fraction volumique occupée par les bulles.

Le bilan matière global sur la phase émulsion donne :

Uniyersilé de Auargla - :J -
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H

u,t(c.,, -c^")* Ik, (c oo -cn)aoendz = (t- e)rlr r(co)' GI-2)
0

C.4;: concentration initiale du réactif (en mol/mr).

Kn : constante cinétique par rapport au volume du catalyseur (en S-1).

e : porosité du lrt.

H : hauteur opératoire du lit (en m).

n : ordre de la réaction chimique.

La résolution simultanée des équations Qf-1) et (II-2) permet de définir les profils de

concentration en réautif A, dans les deux phases bulles et émulsion. La concentration moyenne à la

surface du lit, CA pour Z: H peut être alors calculée par la relation :

C,,=Nea*Q*§Yo" (II-3)

avec:

p : fraction du gaz passant dans la phase bulles

I'intérêt de ce modèle très simple se trouve dans son développement pour les réactions

d'ordre difËrent de un

le tableau II-l résume l'ensemble des équations nécessaires pour le caicut uu iaux cie

conversion suivant ce modèle.

II-2 Le modèle de Davidson et Harrison (1963) :

Le modèle de DAVIDSON et HARRISON était parmi les premiers modèles de lit fluidrsé

basés sur la dynamique des bulles à être développé. Il est basé sur les hypothèses suivantes .

' Le gaz de la phase émulsion est en écoulement soit piston soit parfaitement mélangé, et

sa ütesse est égale à U-r.

. La taille des bulles est uniforme sur toute la longueur du lit.

' La réaction considérée est une réaction catalytique du premier ordre ayant lieu

entièrement dans la phase émulsion.
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* lJ,"r: conlme cians ie tabieau (I-l) (équation de Wen et Yu)
* Du : colrrirre dans le tableau (I-2) (équation de Darton).

L/ -[J,,r 
]I

,r= n . à=[[cra,

6 u--ou-,âr==- p=-J-.__L"D,(/
o -g

* Le coeffrcient de transfert de matière de la phase bulles vers la phase émulsion est :

0.975g' 25 D'':K,=0.75[r,,,*ffavecDcoeffrcientdediffusionduréactii(nir/s)

,"- ÏJ:iJ:"i;ïÏ:îe11e 
adime'sionne'e est : 

''' * K nH "'r(7 - ''''&'' )" '

-,
* Résolution du système d'équatrons

Réaction

A+ B Calcul du taux de conversion Xa du réactif

d'ordre 0.

fa: K«
1-Xn =co

co,
=l-K'

d'ordte 1/z

re=KnCeo5 7-X o =co =r*
co,

d'ordre 1:

r,1 : KB Cn
l-Xo =co =

co,

1 - § exp(* N *) + §K' exp(- N n)
1 - p exp(- N" )+ K'

d'ordre 2

te: Kn Crr2 -,]
t - pexp(- ru")

rA : vitesse de la réaction chimique (mol/s.kg de catalyseur)

Tableau ll-l '. Variables du modèle de ORCLITT et DAVIDSON et résolution pour di.f/ërents

ÿpes de cinétic1ue.
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' I-In échange gazeux a lieu entre les bulles et l'émulsion par diffusion et convection. Le

coefficient global de transfert étant calculé par 1'équation suivante :

0r-4)

ce modèle étant développé avant que l'tmportance des nuages entourant les bulles ne soit

mise en évidence, ses auteurs ne font donc aucune référence à cette partie du lit, d'autre part, les

équations du modèle sont développés séparément pour les deux phases en écnvant les bilans de

masse correspondant au réactif dans chaque phase.

II-3 Le modèle de Parfridge et Rowe (1966) :

Ce modèle fait partie de la famille des modèles à deux phases : une phase butle + nuage et

une phase émulsion, ce qui le diftrencie du modèle de DAVIDSON et HARRISON par le fait

qu'il considère que la réaction a lieu également dans la phase bulle + nuage du fait qu'il existe un

contact direct entre le gaz et les particules dans cette zone.

La forme des bulles proposée par ces auteurs ainsi que la détermination du volume du

nuage sont basés sur le travail théorique de Murray (i 965). Cependant, PARTRIDGE et ROWE

ont apporté une modiflcation de la forme des bulles due au fait que Murray ne considérait pas

l'existence d'un sillage dans la partie nËrieur des bulles, et attnbue une forme sphérique à celles-

ci. Or, grâce à des observations aux rayons X, il a été montré que les bulles sont coupées à leurs

bases par un sillage, leurs conferant ainsi laforme d'une calotte sphérique.

La figure (II-l) montre la forme des bulles proposée par PARTRIDGE et RROWE avec

les différentes régions qui les constituent. Le volume du nuage accompagnant les bulles et clans

lequel la réaction cataly'tique peut avoir lieu, V'",, est alors relié au diamètre des cavités vrcles, V'r,

(t,s-)*s 
asl/,'i *',1*,.=orl;,, t ,t,,, )

avec D6: coefficient de diffusion moléculaire du gaz
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et au rapport û, entre la vitesse d'ascension de la bulle et la vitesse interstitielle du gaz dans la

phase émulsion par l'équation :

V"p 
-1.17ib a-I

(r-5)

tel que.

U^^
d== eî

U,
u =!!'*î-

t^f

ifir ïiliiïsü

r +-.*-.*,.*L,i-".*-.,. r

{. i+J! tJi{ :Lrrr{l ttriuç I

Figure ll-l Représentation schématique de la -forute des bulles décrite par Partridge et Rot,t,e

1rr+ii*;tfi{

r h,tlJI*

; . . \rcllLrtiic *"!,.r nut$,u
, i''ii"'' rrrsr.rni ï. 1,,æo,.ri(itiL lur Y(lti( 1r(*.it{(tv

i iï:t irrç +::ti*r itirie i

i ,r= . ',ï'irliii,:]e r*u slll,* r;

i*tqrr/-f,i l" *nrril,. , ,.i -t-t.t1{iul(Ir{t {{'l i.r\rllç i i\.i\

i''. Vuiuin': dct ituli*,;
, .--,i.,,. "t.. .. ..i: i..\ irit:l ut; ïÊlT*{:

t. rl.*i,...-., r..r..,i ,1.i., v i)lutrrl. trrklt U,-

Lr L,,ll., .i- *.ll.r,-^
i{À ili.iiiÇ .}itiei;L

I

It
I

I
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Cependant dans un lit fluidisé, les bulles grandissent au fur et à mesure qu'elles s'élèvent

dans la couche dense sous l'efflet de la coalescence. Cette augmentation de la tailie des bulles

entraîne une variation de leur vitesse d'ascension, et par conséquent des valeurs de o le long du lit.

l'existence de cette distnbution des valeurs du facteur o au sein de lit a contraint les auteurs à

introduire une valeur nroy.*.Ç qui sera un paramètre très important du modèle car il intervient

au niveau du calcul de la surface du lit traversée par le nuage A". Ces deux paramètres sont alors

calculés par les équations :

(rr-6)

pour i bulles, et

Ar= Q»'€n,t

@ , _t)r.,, (n-7)

(rr-e)

Qu est le flux gazeux clui traverse le lit sous forme de bulles. Il est calculé en adaptant la théorie

des deux phases suivant laquelle le gaz excédentaire par rapport au mrnimum de fluidisation

traverse le lit sous forme de bulles :

Qu = s, (u -u*) (rr-B)

Par ailleurs, dans ce modèle le transfert interphasé entre la phase bulle + nuage et la phase

émulsion est supposée avoir lieu d'une façon analogue à celui qui s'opère entre une goutte de

liquide qui migre au sein d'un autre liquide immiscible. Ce transfert de matière est par conséquent

géré par ie calcul du nombre de sherwood représenté par l'équation suivante :

^\h, = +!. = 2 + 0.69.s"N .n"!' D..
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II-4: le modèle de Kunii et Levenspiet (1968).

Les principales hypothèses sur lesquelles est basé ce modèle sont :

Le gaz réactif traverse le lit sous forme de bulles de tailles uniformes et auxquelles une

phase nuage et sillage est associée.

. Le gaz contenu dans les bulles est en écoulement piston.

' Le transfert de matière entre la phase bulle et la phase émulsion a lieu en deux étapes .

entre les bulles vides de solide et le nuage qui les entoure, puis entre le nuage et la phase

émulsion. Les coefûcients de transfert sont alors ceux décrit par les équations (II-a) et (II-10)

(r-r 0)

Le modèle proposé initialement en 1968 a été complété en 1990 par les mênres auteurs en

étudiant les performances du modèle dans différentes configurations du système réactionnel. Ainsi,

dans le cas des fines particules participant à une réaction du premier ordre, KtIl.{iI et

LEVENSPIEL montrent que la conversion en sortie du réacteur peut être calculée par l'équatron :

K . = 6.7g[ 
t'''' tto' tt']11"1,1:l

ct
C,,O

tl Hr'k,
l\r = --r [fvh

= ."pf r, ) 0r-1 r)

(rr-12)

Tu+ k,, 1

ko, ,, * ---l"' !-*!
k", Tn
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k, est la constante de vitesse de la réaction et IÇ" et I( 
"" 

sont les coefficients de transfert bulle-

nuage et nuage-émulsion respectivement.

l

L'équation (II-12) falt intervenir les termes \r,,",1" et y. qui représentent les rapports entre

le volume des particules contenus respectivement dans la phase bulle, la phase nuage et Ia phase

émulsion et le volume total des bulles contenues dans le lit fluidisé. La détermination de ces

paramètres dépend des conditions de fonctionnement du réacteur ainsi que de ses caractéristi§ues

géométriques. Ainsi, plusieurs cas de figures peuvent être enüsagés suivant la vitesse relative des

bulles Us par rapport à celle du gaz interstitiel (U*1i e.6) :

Cas des bulles lentes, c'est à dire des bulles pour lesquelles Uu < Unr/ enr:

- Uo-U-,
^-J

Uu +2U*

Bulles intermédiaires avec mages épais : Unr / e,or < Uu < 5Un6 / en6:

- Uo-U^,
O=4

u b -LI *J.

!

i

*i
I

(rr-13)

(rr- 1 6)

- Uo-U^,
à = - 

- 

Lorsque Uu = Unr/ enr (II-14)
Uu+U*,

g =Uo --U*r Lorsque Ur = 5U,,r/ e*r (II-15)
ub

- Grosse bulles montant très rapidement:

et

Université de Ouargla -30-



Chapitre II P ré sentation de s rn odè le s

Pour des cas où Uo >> IJ,,,r

a=%
Llo

0r-r7)

(rr-20)

(rr-2 I )

La vitesse des bulles Ur eui intervient dans ces équations est calculée par l'équation

(lu =IJo-U^, +Llu* (r-r8)

Uu* étant la vitesse d'ascension d'une bulle isolée déterminée par lâ corrélation de DA\/IDSON et

HARRTSON (1e63) :

(rr-le)

d'où

(Iu- = 0.711J g. 4

La répartition du solide dans le lit est reliée au facteur ô par l'équation

6.(To + y, + r,)= (r - a[r - ro)

Le facteur ys a été estimé à 0,005 à partir des observatiorrs expérimentales alors que y" est

déternuné en considérant comme une seule phase le nuage et le sillage qui accompagne les btriles :

(rr-22)

v

f*:fraction volumrque du bulle occupée par le sillage.
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Dans le cas des lits fluidisés constitués de particules intermédiaires, les nuages formés

autour des bulles deviennent très minces. Dans ces conditions, KIINII et LEVENSPIEL

considèrent que le lit est divisé en deux régions : une phase bulle constitué des cavités vrdes de

solide et une phase émulsion. Cette répartition du lit en deux phases réduit le coeffrcient de

transfert considéré dans le modèle à deux phases à la partie due au transfert convectif :

,- n ,LI ryf
fi, - +.J-D( 

,lo

II-5 Modèle de Miyauchi (197 4) t

(rr-73)

A f inverse de tous les autres modèles de la littérature, le modèle de MIYAUCHI ( 1974)

a été développé en prenant en compte le fait qu'une partie du solide constituant le lit fluidisé se

trouve en permanence suspendue dans Ia zone de désengagement'

L'auteur montre que la réaction catalytique a lieu initialement entre le gaz cle la phase bulle

etIafractiondesolidequecontientcettephase,puisentrelesolideprojetédanslefreeboardetle

gaz sortant du lit.

II-6 Modèle de Werther (1980) :

Par similitude avec les rnodèles applicables aux réacteurs gaz-liquide, WIIRTF{ER a

proposé un modèle à deux phases, tenant compte du profil de concentration autotrr des bulles

(figure Il-2).

Le passage du réactif de la phase bulle à la phase émulsion (où la réaction a lieu) se fait à

travers rur fikn de la phase émulsion dans iequel la concentration diminue jusqu'à la concentration

régnant au sein de la phase émulsion.
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Dans ce modèle, coûlme dans celui de KUNII et LEVENSPIEL, on néglige le passage du

gaz à travers la phase émulsion est I'on considère un écoulement piston dans la phase bulles. Par

contre, Werther tient compte du changement des propriétés physiques du lit (tailles de bulles,

porosité... ) suivant la hauteur.

Un des avantages du modèle de Werther est qu'il utilise ses propres corrélations pour le

calcui des paramètres du modèle (coefficient de transfert de matière, aire interfaciale bulle-

émulsion, etc.. . ). ce modèle est particulièrernent intéressant pour les réactions rapides mais peut

être aussi utilisé pour les autres types de réactions à cause de sa complexité. Un exemple

d'application au cas du réacteur de productron d'anhydride maléique a été développ.,é per Werther.

L'ensemble des équations nécessaires pour l'application du modèle de Werther à une

réaction d'ordre un est donné dans le tableau II-2.

Remarque . le choix du modèle est représente dans la flgure (ll-3)
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* lj.r cornme dans le tableau I (équation de Wen et Yu)
* On calcule Dt,: (z) Êt D6mx* suivant les équations données dans le tableau I

On en déduit h+ hauteur à laquelle les bulles atteignent leur tarlle maximale (pour une première

approximation h* = lm. x L'aire interfaciale totale bulles-émulsion (en m2lmr) est

donnée par :

a = 1744
.(t,-tr,,,) 

I

f;nM-ü ù(»,)p

cwec . A(Dr) = 0.64 pour D, a 0.1m.

pour H > h*

= 1 6o(D.)oo porr o.lm < D, < lm

= 1.60 pour D,_ > lm

D1étant le dramètre du lit fluidisé.

p=-J---ootrrH <h*
o l8[l-(t*e s+a)-oÈlr-. 

'-

1r-
0 lB[l* (+ss+nn)o']*[r*o a+a*; ]'(ff _ h.i

+La fraction volumique occupée par les bulles est :

". -.Ân 
[I*[/.f Jo 

(r * zt z(1, r - tl ,,r)%) our,)

dvec.. t =9i7[(r +o a+a),, -,] r)our H < h*
H

ou ,-o'31[0+6.B4hn)oo*r]+(r+ 6.84h\,,1r-ft-l potir H >h*H [ ro)
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Tableau ll'2 '. Equations du modèle de Tlerther pour une réaction catalytiErc d'orclre I

* Le coefiicient de transfeft de rnatière de la phase bulles vers la phase émulsion (en m/s) est :

l0-o
-rr \g "nf IK, =3 aall-dr +27.2{u

Avec: x = 0, 156 pour le sable.

: 0,055 pour les catalyseurs poreux silice-alumine

+ Le nonibre de Hatta est : Ho=JKoD-
K,

* Le nombre d'unité de transfert de matière est :

* Le rapport .,,olumique nuage / émulsion est :

Avec;

Nr = 
KroH

u -(lc n.t

a.6
ft-. Iv oh)

v/*

D6- *
K8

épaisseur du nuage formée autour des bulles.

x Le taux de conversion du réactif (Xa) est calculé par:

| - x n = 
c o= .^p[- | V' -'\no *ku* no) lr, rrl
Cn, I L(r'-r)n"(mhHa)+t) 

" 
)

(tanh signifiant tangente hyperbolique)

Université de Ouargla -35-



Chapitre Il P ré se ntali on d.e s rwtdè I e s
I

Figure 1l'2 Modèle de ï(ether avec profil de concentration à l'interface bulle-émulsion
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Modèle de Grace pour la Zone au-dessus de la grille

Modèle de Yates et Rowe pour la zone au-dessus du lit

Figure ll-3 : Choix ùt modèle pour différents systèmes réactionnels..

Iv'lodèles pour rÉactm;r a lit fluidi.sÉs
T

RÊar:tion
catâl3tique§ Reactinn à rnlides

ronsnn:r:rables

turrlique
d" ordr-e.* I

Curetique
d'ordre : i

I Phase fluide :

Mudèle rJe ürcut!
et Davidson

Fhase solicie
Bilan de

pupulatinti
I+Iodèle de ürcutt

et Davidson

Ir,{odele de
Kunii et

L.er;'etrspiel

MsdÈlr de
IÀirrttrrr
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II-7 Le modèle d'assemblage de bulles de Kato et Wen (1969) :

Comme le modèle de PARTRIDGE et ROWE, Ie diamètre des bulles dans ce modèle

évolue en fonction de la hauteur au-dessus du distributeur bien que cette évolution soit basée sur

une corrélation empirique. Les hypothèses sur lesquelles le modèle de KATO et WEN est basé

sont:

l-. Le lit fluidisé est représenté par N compartiments. La hauteur de chacun de ces

compartiments est égale au diamètre des bulles à chaque niveau dans le lit.

2- Chaque compartiment est dMsé en phase bulle et phase émulsion. Le gaz continue dans

chacune des phases est considéré comme parfaitement müanS.

3- Les particüles de la phase émulsion sont dans les conditions du minimum de fluidisation.

4- Les bulles sont considérés sphériques et entourées d'un nuage dont le diamètre est calculé

par la corrélation de DAVIDSON :

{Irt ^ 
- tlI

r :-l Uh+ Z-
I Â. I Ë,,r

l,t^i- U-,
L ( r (J, 

-_D
t nl.

(tr-24)

5- Le volume total des bulles est déduit à partir de l'expansron de la couche :

vo=@r-H,o)'5, (li-:-5 )

6- L'échange gazeux entre la phase bulle et la phase émulsion a lieu par diffusion et par

adsorption sur le solide. Le coefÊcient global de transfert par unité de volume de bulle s'écrit

Fu=Ko"+m-K,, (fi-26)

Le coefficient de transfert de matière gaz entre les bulles et l'émulsion par unité de volume

de ia phase bulle est calculé par :

(Initersité de Ouargla -JB-



Chapitre II
l

Pré sentation d es modèle s

,. =[5.]' I
L0 7l_l s

8- Le lit fluidisé est isotherme.

(rr-27)

m : le coefficient de transfert de matière (solide) entre les bulles et l'émulsion par unité de volume

de Ia phase bulle.

Kp : constante d'éqülibre d'adsorption.

7- Les bulles grandissent au fur et à mesure qu'elles montent dans le lit jusqu'à attendre un

diamètre d'équilibre correspondant à une vitesse de bulle égale à la ütesse terminale de chute

des particules. Ce diamètre d'équilibre est calculé par :

Gr-28)

,,a* 
-**.,

,l 
,\

!\.
i!
t\

i J rr'!:I?] rir n-"r'"ri

Figurc Il-4 : représenlation schématique ùr modèle d'assemblage cles bulles.
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P résentation des modèlcs

:

Chapitre Il

Le diamètre des bulles à chaque hauteur est calculé par la corrélation de KOBAYCHI

et Coll, à laquelle un terme correspondant à l'effet d'un distributeur à plaque perforée a été

ajouté.

L'équation proposée s'écrit alors :

lu.ld;=t.4.ppr,lù).h+dun (enc.g.s) (rr-2e)

AVEC:

D6e . diamètre des bulles formées au niveau du distributeur, ce diamètre initial est calculé par la

corrélation de Cooke et Coll ( 1986).

, i6..s".(u.-u.,)1 Idto=l r\E il'Ir)j-; (II-30)
L fro,.lt ) g" -

n- . nombre de trous du distributeur.

La masse volumique du gaz(p* ) , est estime à partir de la loi des gaz parfait connaissant sa

température , T* , et sa masse molaire M, : t

M,,xl)
P, =il (II-31)

R*4

La détermination des propriétés des bulles à chaque niveau dans le lit dense (diamètre et

ütesse d'ascension ) est effectuée en se basant sur la ütesse superficielle moyenne du gaz dans le

coqpa"rtiment considéré exprimée comme suit :

eL = 
u* iu*'

2 GI-32)

Dans notre Cas

II 
-tt 

l^--^ lLt N = LJ N1 donc U, =U*

:

I

Université-de Ouargla -40-



Chapitre Il

L'utilisation de la corrélation de MORI et WEN (1975) pour le diamètre des bulles et

celle de DAVIDSON et HARRISON (1963) pour leur ütesse d'ascension .

P ré sentation des m odèles

L

avec : du. : diamètre maximale théorique de bulle résultant d'une coalescence totale

du- =r 64[s,(u| -rl.r)lo
- vitesse d'ascension des bulles :

Uu=Ur-U.r+Uu*

- Diamètre moyen des bulles à chaque nrveau

(d, ), = ,t {^ - (u {^ *a,. )**p[- o 3 , -1..l
l. D,)

/-.\ t. ^ ur-L/*1
lVu)*=[drx,S,x-tI U_ IL ô JN

V"), = d{ x S, -Vr)*

(rr-33)

(II--?4)

(rr-3 5 )

(rr-36)

(rr-37)

A partir de la ütesse d'ascension des bulles dans chaque compartiment, ôn déduit les fractions

volumiques occupées par la phase bulle et la phase émulsion :

L

et on calcule Ia masse de chaque compartiment par la formule suivante :

fu)* = P, "0- u*)"V), (tr-38)

Le degré de üde de chaque compartiment est un paramètre essentiel qui permet de distinguer Ia

répartition du gaz entre les bulles et l'émulsion.

Université de Cuargla - 4t -
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IChapitre II

A partir des observations expérimentales, il a été montté que le degré de vrde du lit reste

sensiblement constant jusqu'à une hauteur correspondant à la hauteur du lit au minimum de

fluidisation. Au-dessus de cette hauteur, le degré de vide évolue de façon linéaire

L'expansion du lit Hr est calculée par l'équation :

Pré sentation des modèles

Hr-H*r = Ur-U^r
H ^r a.T{s.db

4=tq P, doI+l!*r,,

(rr-3e)

(rr-40)

; et le degré de üde peut être déduit alors pour les deux parties du lit comme suit :

l-u
| - t: =:yfr - r*) brsque 1, < H,tt

Hr, nut , n,, 
(ff_4])

.et

I -, =fffr -,,*)-ry rç ;7Y:!;.Sursque H 
^î 

{ h < H * nz(H, - H.,r) 
1,,-orr
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Chapitre III Résultats et tliscussions

Dans ce chapitre nous allons discuter dans un premier temps la structure du programme.

Ensuite, nous nous intéresserons la description du système opératoire simulé, et nous

choisisserons les corrélations qu'on va utiliser pour la simulation du comportement

hydrodynamique du lit. enfin ,nous présentons les résultats tirés a partir de cette étucle .

III-1 Structure du programme :

Les programme que nous avons construit est écrit en fortran 90

Ce programme est constitué par les éléments suivants .

- Les programme principale contenant trois parties qui sont les suivantes :

1- partie lecture des données ;

2- partie de calcul de tous les paramètres concernant l'hydrodynanrique d'un lit
fluidisé ;

3- partie afiichage des résutrtats .

- Des sous programmes: qui nous permettent de calculer les éléments suivants :

1- La vitesse minimale de fluidisation ;

2- La masse volumique du gaz;

3- La viscosité du gaz;

4- Les diamètres des bulles dans chaque compartiment .

on présentes la structure de programme dans |organigramme suivant
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Ré,su ltats e t di s c u s,s i ort s

Ouvrir le fichier des

donneés

Ouvrir le fichier des

resultats

Lécture des données
Gaz: coposition, T*, P*, U,
Réacteur : D,
Distributeur:- plaque perforée: n',. Do,

-plaque porelrse: porosite
Particule: pp, Dp, €r,r, [n*

Choix des corrélations

Calcul des paramètres du lit
Sr, H,,1, U, , Du.oy ,Hli,ini,iui

Calcul ,dçs paramètres dans ce compartiment
Dr, (N), Vo(N) , U1(N), F.lux§) , m(N) , DH(N) , ms(N)

masse de lit-masse accumulee
<û.001

Calcul de la nouvelle hauteur du lit
çxpoon§é
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Figure lll'l Organigramrne représentant la structtre du programme de calule.

Ré su ltats e t cl i scu s s i o n,s'

Rectification de
diamètre moyen de

bulle

Diamètre de bulie moyen initiale

Diametre de bulle moyen nouveau
<0 001

Rectification de
Ia hauteur

hauteur initiaie - nouveiie hauteur
( o.ood

Calcul' du nouveau diametre moyen
des bulle

N _ \-T\ /I\/I\'Iubmcrv - L,.b\, )t t\
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III-2 Description du système opératoire simulé :

La description du système opératoire simulé est basé essentiellement sur cluelclue

paramètre concernant le réacteur, les particules et le gaz utilisé donc on a retenu les

propriétés ci-dessous :

- propriétés des particules :

- L a masse volumique G<g/*') '.2650

- Diamètre (micromètre ) : 350

- porosité au minimum de fluidisation : 0.4

* La masse totale (Kg) '. 12

- Type : sable

- Propriétés du réacteur :

- Diamètre (cm) : 18

- Type de distributeur : a plaque perforées

- Diamètre des ori{ices de distributeur (mm) : 2

- Nombre des orifices . 130

- Propriétés du gaz '. ,

- Température (k) : 293

- Pression (atm) :1

- Composition : l'air

III-3 Choix des corrélations :

Dans ce paragraphe? nous allons d'abord réaliser une discrimination des corrélations de

la bibliographie notamment en ce qui concerne celles relatives au calcul de la vitesse

minimale de fluidisation et celles relatives à l'évolution du diamètre des bulles en fonction de

ia hauteur dans le lit. ensuite, une fois que le choix des corrélations est réalisé, nous allons

effectuer des simulations du comportement hydrodynarnique du Iit dans diflerentes conditions

opératoires.

ütiversité de Ouargla -16-
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III-3-1 Vitesse minimale de fluidisation :

Le calcule de la vitesse minimale de fluidisation a partir de plusieurs corrélations tirées

des travaux bibliographique a donnée les résultats regroupés dans le tableau ( III- I ).

Corrélation Vitesse minimale de fluidisation(m/s)

Wen et Yu 0.103

Tannous et coll 0 138

Lucas et coll 0.102

Thonglimp et coll 0 112

Tableau III-1 : Calcul de la vitesse minimale de Jhridisation par les différentes

corrélations

D'après ces résultats, on remarque que les corrélations de WEN et YU , LUCAS et coll,

ainsi que celle de THONGLIMP et coll sont très proches les unes pal rapporl aux autres, alors

que ia correlation de TANNOUS et coli donne un résultat relativement éloigné,

On peut en conclure qu'il est fort probable que les résultats de ces trois corrélations soit

celui qui est le plus proche de la mesure expérimentale. Pour la suit, nous allons retenir celle

de LUCAS et coll. Car elle a été établie à des température variants entre 20 et 900 "c

III-3-2 Evolution du diamètre des bulles :

A partir des résultats de calcul du diamètre des bulles en fonction de la hautelrr a

diflerente vitesses de gaz par la corrélation de KOBAYASHI et celle de MORI et WEN ,on a

pu tracer les graphes représentés les figures (III-2 et III-3)

A la lumière de ces deux graphes ,on remarque que le diamètre des bulles dépasse le

diamètre de réacteur pour des vitesses de gaz importantes. par conséquent, l'application de

ces deux corrélation reste limitée à des valeurs faibles de la vitesse (moins de 6U,,1).

l
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Figure II-I-2 : Diamètre de bulle

(corrélation de MORI et IÿEN).
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Figure III-3: Diamètre de bulle en fonction de la hauteur par rapport au disfi.ibuteur

(corrélation de KOBAYASHI).
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Par ailieurs, une simple comparaison entre ces deux corrélations nous montre que celle de

MORI et WEN est la plus adaptées car elle donne de bons résultats à vitesse allant jusqu 'à

6U,,,r .en revanche, la c.orrélation de KOBAYASHI n'est valable que pour les vitesses

inférieurs à 3U,,,r.

De ce fàit, nous retenons la corrélation de MORI et WEN pour le reste de notre

travail

III-4 Siniulations du comportement hydrodynamique :

III-4-1 Evolution du diamètre des bulles dans le tit :

Les résultats obtenus de calcul du diamètre des bulles en fonction de la hauteur par

rapport au distributeur pour des vitesses variables sont présentés sur la figure tIl-2.

D'après ie graphe, nous remarquons une augmentatior-r du diamètre des bulles au cours

de leur ascension .cette augmentation est importante pour des vitesses de gaz élevées.

Ce comportement peut être expliqué par le fait que les bulles sont de petites taille à coté du

distributeur et elles sont en grand nombre .Plus elles s'éloignent du distributeur plus leurr

nombre diminué et leur diamètre augmenté sous 1'effet de leur coalescence .

Ce phénornène de 1'augmentation rapide du diamètre de bulle relativement à la vitesse

du gaz peut être expliqué par ia cône de WERTHER lorsque U* augmente donc l-gvolume rle

( u-H \
bulle atrgmente aussi ear lVn:" 

'-'l 
x 5, x 1)H I ce que implique que le diamètre cie[ri)

bulle augmente très rapidement car le coalescence totale des bulles a lieu à un hauteur

équivalente à deux fois de diamètre de la colonne

llI-4-Z Evolution de Ia vitesse d'ascension de bulle :

La présentation des résultats obtenue à propos de la ütesse d'ascension des bulles en

fonction de la hauteur à differents vitesses de gaz est présent de la figure III-4-ci -dessous .

Nous observons à partir du graphe que Ia rnajorité des courbes sont constituées de deux

parlies , la première présentée l'augmentation de la vitesse d'ascension de bulle en fonction de

la hauteur alors que la deuxième partie nous montre le contraire c'est à dire , la régression de

la vitesse d'ascension de bulle en fonction de la hauteur .

( hit;ersi té de Ouarglcr -19-
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La première partie peut être expliquée par la diminution de la fbrce exerce par le poids

des particules situées au dessus des bulles , au fur est à mesure qu'elle montent dans le lit

La deuxième partie reflète l'apparition de l'efiÊet des parois de la colonne .en effet ,

comme on a déjà expliqué , l'ascension des bulles dans les lit génère une augmentation de

leur diamètre .

Lorsque ce dernier s'approche du diamètre du réacteur , les parois de ce dernier

commencent à exercer une force de frottement contre les bulles ce qui diminue leur vitesse .

Ce comportement est observé seulement pour des vitesses importantes dr-r gaz. on

remarque en effet que le diamètre des bulles n'atteint jamais celui du réacteur dans le cas des

faibles vitesses .

----r r-- U =1.1U .o 1111

--o- U = 2Ugmf
--4-- U = 3Ug Inf

--v- Lj = 5U .gmr

-{.- U = 6Ugmr
=-+- U = 7U!mT
-->-U=BU.g rnl**O- U = 10Ug nrl

0,3 0,4

Hauteur (m)

Figrrre tII-4. vile,ç,se cl'a,scen,siott de bulle en .fi»tction de la hauteur par rüpport cttr

di,strihuleur.
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III-4-3 Flux de gaz échange entre les bulles et l,émulsion :

La présentation de flux de gaz transferé entre la phase bulle et la phase émulsion par

unité de volume de la phase bulle en fonction de la hauteur pour des vitesses variables , est

représenter sur la figure (III-5).

4,2 0,4

Hauteur (m)

Figure IItr-S : lihx cle mcrtière échutge enrre lu pho.se bulle et lu pha.se émulsitsrtStar unitë dt:

vohrnte de la phase bulle enfortcîiort de la ha,uleur.

D'après ce graphe , on remarque une diminution de flux de gaz échangé avec

l'augmentation de la hauteur .cette diminution est plus rapide à chaque fois que la vitesse est

diminuée. Cela est expliqué par l'augmentation de la hauteur qui mène à une auqmentation de

a
o
o)
C§Â.E \.,

()
o
X
=LL

-tt* U =1.1Ug rnt

-c-U=2Ugmf**^- U = 3Ugmt
--v- U = 5Ugml
--+-- U = 6Ugmf

-+-U=7Ugmi
-*D.-"U = 8Ugmf

-û- U = 10U
9mf
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ll
La vitesse d'ascension des bulles par rapport au gazinterstitiel I u : 

=,U 
o , II t) / i1 -nU 

II /"n)
Dans le cas où a< 1, le circuit est ouvert etle gaz s'introduit par le Lras,Ccs bulles et

s'échappe du haut .

' De plus en plus , que la valeur de a augmente le mouvement du gaz çontinue de

l'intérieur des bulles vers l'extérieur jusqu' à ce que le système soit fermé (a très grand ).
Dans ce cas , le flux de matière échangé entre les bulles et l'émulsion par r-rnité de

volume de la phase bulle est faible

Notons que cette explication n'est valable que pour la vitesse de gaz ue:I.1 u,,,r car on

remarque d'après la figure III-6 que pour les autres vitesses de gaz, le régime des bulles est

toujours un régime fermé (a > L)

Pour les autres valeurs des vitesses , en peut expliqué d'après la relation de ROWE et

PARTRIDGE qui donne le rapport entre le volume de nuage et le volume de $ulle comme

.v^l
Sutte :j = 

--Vb a-l

/-. \
et lorsque a augmente les rapport 

| 
L i ai.inué ce que signifier que la volume de nuage

lv' )
diminué , donc le f'lux de gaz échangé entre Ia phase bulle et la phase érnulsion par unité cle

volume de la phase bulle diminue aussi .

III-4-4 Eyolution du volume des bulles et d,émulsion :

Nous présentons dans les figures III-7 et III-8, l'évolution de volume de bulle et celui de

l'émulsion en fonction de la hauteur .

Les deux graphe nous montre que le volume des bulles dans le lit .et de l'émulsion

augmentent avec l'augmentation de la hauteur .

L'explication qu'on peut donner a ce comportement , c'est que d'après le modèle de

KATO et WEN, les hauteurs des differente comparliment sont diftrente . puisque pour une

l

Uiversilé de Ouargla r-J



Ir-l
!

t,
i-

Chapitre III Résultats e t disctrssiorrs

vitesse donnée de gaz la fraction volumique de la phase bulle reste constante , le volume des

bulles augmente alors avec l'augmentation. de la hauteur du compartiment, la même

explication reste vâlable pour ce qui est du volume de la phase émulsion.

0,4

Hauteur (m)

Figure fII-6 : Rapport entre la vitesse d'qscension de bulle et la ttites,se interstitiel en

.fonction de la hauteur.

;
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-<-U=7Ugml
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Figure III-7 : Volume de bulle enfonction de la hauteur .
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Figure III-8 : Volurue d'émulsion enfonction de la hauteur.
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III-4-5 Hauteur du lit expansé :

les résultats concernant l'évolution de la hauteur du lit

figure III-9.

expansé sont présentes sur la

us/u",r

Figure tII-9 : Hauteur de lit expansé enfonction du rapport entre la vitesse du gaz et la

vitesse minimale de fluidisation.

Nous remarquons a partir de ce graphe , l'augmentation de la hauteur du lit expansé

( ,, )
avec l'augmentatjon de I "' | . c'est -à- dire que la vitesse augmente donc le volume de la

\u,,0 )
phase bulle et la phase émulsion augmente aussi , ce qui signifier que le volume totale de

li<-
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chaque compartiment augmente ,alors le volume totale de lit augmente , cette augntentation

implique que la hauteur de lit expansé augmente .

III-4-6 Répartition des particules dans le lit :

D'après la définition de MIYAUCHI (1974),rla hauteur de lit expansé est définie

cornme la hauteur a laquelle la fraction volumique dd lit occupée par les bulles est égale à 0,5

Lorsqu'on trace la fiaction volumique de lit occupée par les bulles (ô) en fonction de rapport

entre la vitesse de gaz et la vitesse minimale de fluidisation, en trouve les résultats reportés

sur la figure (lll-10).

Rappelons que ô est

HARRISONàsavoir §=

calculé à partir du bilan de continuité de DAVIDSON et

, -H*t
H

Notts remarquons sur cette figure que jusqu'à des vitesses superficielles de gaz égales à

environ l2Uor,,la fraction volumique des bulles est inferieure à 0,5 , ce qui signifie qu'on est

en présence d'un lit fluidisé dense. par contre, à des vitesse de gaz supérieures à l2U,,r;la

fraction volumique des bulles dépasse 0,5 et l'on est en présence d'un lit très dilué.

Ainsi, on peut en conclure que ce critère nous permet de limiter la validité du modèle de

KATO et WEN à des vitesses inférieures à 12Una.
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Figure m-10 :ÿ'ractiort volumique de lit æcupée par les bulles en.fonctiort de rapport entre

la vitesse du gaz et la vitesse minimale de.fl,uidisation.
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Chapitre III llésttltats et tliscussiorrs

Conclusion

En conclusion, les résultats obtenus a partir de cette étude nous permettent de tirer 1es

conclusions suivantes :

- L'efftcacité de rnodèle de KATO et WEN pour l'étude hydrodynamique d'un lit fluidisé,

reste limité. a des vitesses inférieures a 6Unr

- Dans le domaine de l'efficacité du modèle de KATO et WEN, on a remarqué et

enregistré une logique dans les résultats obtenus qui ont pu être expliqués et démontrés à

travers les théories et les hypothèse .

- pour les vitesses supérieures à 6Un6,on propose l'utilisation de modèle de KLNII et

LEVENSPIEL qui prend en considération Ie régime de bullage et qui exige un dianrètre

fixe des bulles dans tous les comparliments de lit

- Cette étude reste toujours dans le domaine de la théorie en attendant les confirmations

de ces résultats à travers les expérience sur instalration pilote.

- Enfin' ce travail est considéré comme première étape pour l'étude de réacteur a lit
fluidisé

Il doit donc être suivie par d'autre travaux concernant les aspects transf-ert thermique, et

réaction chimique.
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Résumé:

Ce travail s'inscrit dans le cadre du projet de fin d'étude, réalisé dans le laboratoire

de simulation de l'univer"sité de ouargia.

Vu f imporl.ance des r'éacteurs à lit fluiciisés dans le domaine de l'industrie chimique

et pétrochir.rique, l'étude approfondie de ces systèmes et la compréhension du phénomène mis elr

jeu dans ce type de contacteurs s'avère nécessaire. Etaut donné le fortes interactions existant entre

les difftrants phénomène (r'éaction chimique, transfert therrnique ,. t h,vdrodynamique), la démarche

aCaptée consiste à décornplei les phénomènes et de lcs i'trrCe séparérnent.

l,'objectif de ce travail est d'établir un rnodèl théorique représentants le comportement

hydroclynarn ii, r r c cl' un lit fl uiclisé gaz-solide.

Parmi los rloclèls de la bibliographie, celui retenu c:st ie moCèle de I(ato et \Vcn. Les resultats

des simulations réalisées ont permis clq.montror quc co rrroilèlo représente correctement l'ensemble

cles paramétles du systènre, toutetbis sr validite ::este lirr:itéc à. dcs vitesses de gaz inférieures

à 6 fois la vitesse minirnale cL: 1]uiilir;ation cles particules.
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