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Lits fluidisés pour l'industrie chimique
Extrapolation et amélioration des catalyseurs

R. Botton
32, rue Garibaldi, 69006 Lyon - France

Deuxiéme partie : Stratégie n'utilisant que des expériences de laboratoire

Résumé— Les unités de production en lits fluidisés catalytiques sont apparues vers 1942 dans l'indus-
trie pétroliere et vers 1960 dans l'industrie chimique. On se limitera ici au probleme de I'extrapolation
des lits fluidisés catalytiques pour I'industrie chimique, qui exigent de trés hautes performances (> 99 %
de conversion). Leur mise au point a, dans le passé, nécessité I'exploitation sur des sites industriels de
codteux pilotes de 0,5 m de diameétre et de plus de 10 m de hauteur. Nous montrerons que ces pilotes peu-
vent étre évités et que le passage direct du laboratoire a I'échelle industrielle est réalisable. Cette possibi-
lité offre en plus une méthode simple pour améliorer les catalyseurs des unités industrielles. Elle ouvre
aussi cette technique, trés appréciée en production, aux produits de petit tonnage. Cet article comporte
trois parties :

— La premiére* exposait les problémes majeurs posés par I'extrapolation, puis résumait les études effec-
tuées. Les travaux d’'extrapolation relatifs a deux procédés effectués avec des pilotes étaient ensuite
présentés, a titre d’exemples. De ces travaux étaient déduites les performances que I'on peut espérer
obtenir avec un réacteur catalytique a lit fluidisé, ainsi que les régles de tendances a suivre pour y par-
venir.

— La deuxiéme partie, présentée ci-apres et intisléségie n'utilisant que des expériences de labora-
toire, propose une stratégie expérimentale permettant d’obtenir en laboratoire les informations néces-
saires pour passer directement & I'échelle industrielle avec des expériences suggérées en partie par les
résultats exposés dans le premier article. Les relations expérimentales établies lors de ces études mon-
trent que les propriétés d’un lit fluidisé ne dépendent (mis a part quelquefois le diamétre du réacteur)
que d’'un parametre appelé « vitesse minimum de fluidisation de comportement ».

— La troisiéme partie, présentée ci-apres, est intitttéges théoriques, réalités expérimentales, sugges-
tions. Les bulles des lits fluidisés ont fait I'objet de trés nombreux travaux, dont les résultats sont trés
souvent explicités sous la forme de modéles mécanistiques a un parametre (diamétre des bulles). Pour
confronter ces modeles a I'expérience, une relation est établie entre le diamétre des bulles et la vitesse
minimum de fluidisation de comportement. Des suggestions sont alors faites pour améliorer les
modeles, et I'on propose des conclusions générales sur les lits fluidisés.

Mots-clés : lits fluidisés catalytiques, extrapolation, amélioration des catalyseurs, modeles, réacteurs.

Abstract— Fluidized Beds in Chemical Industry. Scale-up and Catalysts ImprovemenThe first

catalytic fluidized beds appear near 1942 in petroleum industry and near 1960 in chemical industry. We
only consider here very high-performance chemical fluidized bed reactors (> 99%).

In the past, they were developed through the use of very expensive pilot plants of about 0.5-m-diameter
and 10-m-high. We will demonstrate that direct scale-up from laboratory data is possible. This possibility
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gives also a simple method to improve catalysts used in operating units and opens fluidized bed
technique to products that need only low-range production. Presentation is made within three parts:

— In the first, “Studies, Models, Learning from Pilot Plants*”: after a description of the major scale-up
problems, studies to solve them were summarized. Then scale-up works of two processes with the use
of about 0.5-m-diameter pilot plant were given. From the results, it was deduced the possible perfor-
mances of a catalytic fluidized bed and how to operate to obtain them.

— In the second, “Scale-up with Only Laboratory Data,” it is experimentally demonstrated that the infor-
mation’s scale-up can be obtained in a laboratory. A strategy to obtain them is suggested. Another
result of these experimental studies is that all physical properties of catalytic fluidized bed depends on
only one parameter called “comportment incipient fluidization velocity.”

— In the third, “Theoretical Studies, Experimental Reality, Suggestions,” results of theoretical studies
about bubbles of the fluidized beds are summarized. Results are often given through one-parameter
mechanistic models. This parameter is the bubble diameter. To confront these mechanistic models to
experiments, a relation is established between the bubble diameter and the comportment incipient velo-
city fluidization. Suggestions to improve bubble models are suggested and general conclusions about
fluidized beds are given.

Keywords: catalytic fluidized bed, scale-up, improvement of catalysts, models, reactors.

* Premiere partie Oil & Gas Science and Technology - Revue (E$99), 54, 5, 619-640.
First part: Oil & Gas Science and Technology - Revue (E®99),54, 5, 619-640.

NOMENCLATURE E, coefficient de dispersion axial du gaz de la

phase dense
fraction volumique du lit occupée par les
bulles, le gaz de la phase dense et le solide :

Le systéme d'unités de base utilisé est le systeme Sl (kg, m, $) £, f
A noter : vitesse superficielle = débit par unité de sectlon

de l'appareil. fo+f+f,=1
C, Cq concentrations du réactif a I'entrée et a la sortid, fréquence des bulleshg (s
du lit (mol/m?) fop fréquence des bulles stabilisée par rapport a
dp diametre moyen des particuledp = 1/2x/dp, U-U,(sh)
(Hm) g accélération de la pesanteur @/s
dq) densité apparente des particules h hauteur du lit (m)
dp diameétre d’une particule (um) hy, h. hauteur du lit &, et \/, (m)
dp, ouverture de tamis (um) h, hauteur du lit en phase dense (volume par
dpy, ouverture du tamis qui laisse passer 10 % (en unité de section de lit) (m)
poids) d'une poudre (um) Bt Dy hauteurs du lit & = U_ et U= 0 (m)
dps, ouverture du tamis qui laisse passer 50 % (eﬁ hauteur du lit en solide (volume de solide a
poids) d’'une poudre (um) porosité nulle par unité de section de(fit)
Dy diametre apparent des bulles observees (m gy distance au distributeur d'une sonde capa-
cm) citive (m)
Dg diametre de la sphere de méme volume que Ify_ H__ H_, hauteur d'unité de transfert, de dispersion et
bulle considérée (m) de réaction mesurée en hauteur de phase
Dgu diametre de comportement des bulles dans un dense :
ensemble de bulles (m) Hox = (U — U)K, Hoe = f,EJ(U — U)),
Dpo coefficient axial de dispersion de la phase dense Hor= (U —-UY/k, (m)
par unité de section de lit et unité de hauteur dﬁG transfert de masse par unité de surface de
phase dense @fs) bulle (m/s)
Dg coefficient de diffusion moléculaire du gaz Kpe coefficient global de transfert entre le gaz
traceur (i/s) des bulles et celui de la phase dense par
D; diametre de I'appareil ou du lit fluidisé (m ou cm) unité de volume du gaz des bulled)(s
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constante cinétique (réaction du premier ordre}p fraction du gaz du lit sous forme de bulles :
relative & I'unité de volume de phase dense ¢ =(h—h)/(h—hy

Y g fraction du volume du lit occupé par le gaz
coefficient de transfert de masse entre le gaz

des bulles et celui de la phase dense par unité

de volume de phase densé)(s INTRODUCTION

de réaction pour le lit : Les lits fluidisés de l'industrie chimique exigent I'obtention

_ _ _ de trés hauts taux de transformation (> 99 %) par passe.
Nok = NfHow: Nog = NfHoe Hor=N/Hor Leurs extrapolations ont nécessité, pour la résolution

R fraction deC, transformée chimiquement : ,hininte de problémes de contact gaz/solide et de catalyse
R=(C-CYIG, . I'exploitation de pilotes de 0,5 a 0,6 m de diametre et de plus
S constante de temps de décroissanc€de ge 10 m de haut. Eviter un tel pilote exige de savoir prévoir
(traceurs) pouCg < U (vitesse superficielle 5, japoratoire les performances d'un catalyseur donné dans
du gaz dans le lit) (m/s) une unité industrielle. Les études présentées ci-dessous mon
U vitesse superficielle du gaz dans le lit (m/s) trent que cette possibilité existe. Leur présentation est faite
U, vitesse des bulles (m/s) en deux parties.
Ugy vitesse des bulles d’'un ensemble de bulles Sil'on veut obtenir au laboratoire les informations norma-
par rapport a la phase dense (m/s) lement attendues d’'un pilote, il faut établir des relations entre
Ugr vitesse dite de pistonnage définie par : les propriétés des lits de laboratoire et des lits industriels. Ces
Ugy = 0,35(gD;)%° (m/s) relations sont établies avec des poudres et des gaz inertes.
Ugy coefficient d’expansion du it : apparait que, dans ces conditions, les propriétés physique:
hy/Ugy= (h—h)/(U—=U,) (m/s) d'un lit, y compri's celles.rglatives aux transferts, ne dépen-
U, vitesse superficielle du gaz au minimum dedent, que de la vitesse minimum de fluidisation de la poudre.
fluidisation (cm/s) Des relations établies dans la premiére partie, il est déduit
U, vitesse superficielle du gaz dans la phasgu’une extrapolation avec des données de laboratoire est pos
dense (cm/s ou m/s) sjbl_e méme SI Ie_z systéme, r_éactionngl est c_omplexe. Une stra:
Ug vitesse de descente de la phase dense (mls)te,g|e pour définir I'es .e.x!ogrlenfze-s necessalfes est alors Qropo
. - . " sée. En termes d'utilité immédiate, ces résultats suggerent
Vy vitesse superficielle de disparition des bulles . L ; L1
(cmis) une methodg gxpenmerytale simple pour améliorer les cataly-
. - seurs des unités industrielles.
V. vitesse superficielle de coalescence (cm/s)
X fraction pondérale des particules de diameétre
d;; 1 ACQUISITION DES RELATIONS
SYMBOLES GRECS 1.1 Choix d’un énoncé du probléme
a volume de phase dense entrainé par une bulle a ?Ei 1 Probla 3 résoud
propre vitesse par unité de volume du gaz de la bulle '-'+' Fropiemes aresoudre
B fraction du débit qui s’écoule par les bulles : Le cheminement suivi lors de I'extrapolation avec un pilote
B=U-UHU est schématiquement le suivant :
p, Mmasse spécifique de la phase dense fairg/cnd) De tres bons résultats ayant été obtenu avec un lit de labo-
Py masse spécifique du gaz (k§fo g/cn3) ratoire er] ce qui concerne la chimie et le taux de transforma-
p, Mmasse spécifique apparente des particules fayim t|on-du r,eactlf prllncu‘)al > 99,5 %), une mdyst‘nahsatlon Eest
glen?) envisagée. Le diamétre du lit est augmenté. A chaque étape
W, viscosité dynamique de la phase dense (Pa ou kg/ms) on essaie de retrp_uver les résultats obtenus en !abc_)ratowe. O
o, viscosité cinématique de la phase dense (st-E@) agit sur les conditions de marche (_h;ugteur du lit, \{|t§sse des
. . . gaz, etc.) et sur le catalyseur (activité, granulométrie, etc.).
Ky Viscosite dyn?m|que du gaz (P ou kgjm B Lorsque I'on ne note plus d'effet du diamétre du lit, on extra-
©  temps norme par rapport au temps de séjour moyen,ie 3 hauteur de lit et conditions opératoires constantes.
0=18, Ceci est obtenu avec des pilotes de 0,25 a 0,50 m de diametr
8  temps de séjour moyen de la phase bulle dans le lit (s) et des couches fluidisées de I'ordre de 10 m de haut.
8, temps de séjour moyen des gaz dans le lit:: Dans ce cheminement, I'un des problémes majeurs rencon-

8,,= (h—hy/U (s) trés concerne le contact gaz/catalyseur. Il est trés sensible a |
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dimension des bulles. Au laboratoire, il est satisfaisant, méme1.2 Méthodologie adoptée et résultats

excellent. Le diameétre des bulles est imposé par celui des , i _ i -
appareils. De trés hauts taux de transformation sont faciled| &St d'abord nécessaire de savoir caracteriser une poudre par

obtenir : il suffit de donner au catalyseur I'activité nécessaird[€S Peu de parametres. Dans cette optique, il a €té choisi
Celui-ci est en général constitué de particules de 100 & 150 fxaminer si la vitesse minimum de fluidisatidp, pouvait

pour limiter les entrainements et faciliter sa préparation. Magonvenir pour caractériser une poudre. Ceci a été fait en
si on met ce catalyseur dans un appareil de 0,5 m de diamefgsayant de corréler en fonctionldje; chacune des proprie-

il est impossible, quelle que soit son activité et la hauteur du If€s des lits fluidisés, y compris les deux parametres du
d’obtenir de hauts taux de transformation (> 99 %) ; on planodele de May caractérisant le transfert et la dispersion
fonne vers 70-80 %. Le diameétre des bulles peut, avec certaimsale.

catalyseurs, atteindre celui de I'appareil (0,5 m). Les particules fines sont les seules a présenter un intérét

Le vrai probléme est d'élaborer un catalyseur apte a géngeur les lits fluidisés catalytiques a haut taux de conversion.
rer de lui-méme des petites bulles pour réaliser un bares forces de cohésion entre les particules sont alors non
contact gaz/catalyseur. Ceci se fait en jouant sur les proprigégligeables. Elles sont trés sensibles a I'environnement
tés physiques du catalyseur (granulométrie, densité apparepig/sico-chimique et & la présence ou non de particules ultra-
des particules, forces d’adhésion entre les particules). D'Gfhes. Les valeurs de, . en dépendent. Pour essayer d’en
toute une série d'essais o sont mélés contacts gaz/solideefir compte, on a procédé comme suit :
chimie. Essais longs et codteux, car ils exigent de grandesiq tes Jes tentatives de corrélation ont été faites avec des
gquantités de catalyseur et de réactif, et ce, sans étre certauhgaz et des poudres inertes ;
qu'un résultat final satisfaisant sera atteint. Des piéges sont a ’
éviter pour éviter les échecs toujours possibles.

Supposons que tous ces faits soient bien connus, tels qu,ilsprélevés dans les appareils d'essais :
ont été présentés dans la premiére partie de Iarticle. ) ! et
Supposons aussi que les techniques de calcul et de constrchl-es e.fffeys des char-gfa.s el_e ctrostatiques O’Ft.ete. minimises et
tion des appareils (distributeurs, cyclones, etc.) soient bien stabilisés p_ar humldlflcatlon,d’u 9az _de fluidisation ;
maitrisées. Vouloir éviter I'étape pilote conduit & se poser au €S appareils d'essais ont €té munis de cyclones et/ou de
moins deux questions au sujet de tout catalyseur qui donne-manches filtrantes pour arréter et recycler les particules

les valeurs déJ . prises en considération ont été déte-
rminées dans un appareil standardisé sur des échantillons

rait toute satisfaction au laboratoire fines. Leurs distributeurs ont été congus pour minimiser
Permettra-t-il d’accéder & un haut taux de conversion |attrition et eviter tout retour de poudre a larrét ;
(> 99%) dans I'unité industrielle ? — avant toute série d'essais, les poudres ont été fluidisées

En supposant que ceci soit acquis, que deviendra la chimiePOUr en stabiliser les propriétés, et la reproductibilité et la
si le systéme de réactions est complexe ? Un réacteur a litcohérence des résultats ont été examinées apres les essais.
fluidisé convient-il ? Une vingtaine de poudres ont été utilisées avec quelques

Répondre a ces deux questions implique de savoir simul@@z inertes dans des maquettes en PVC de 0,02, 0,07, 0,25 et
en laboratoire un réacteur industriel pour en connaitre les p&:5m de diamétre. Toutes les propriétés examinées se sont,
formances chimiques, en assurant au catalyseur le méme emifisi qu'on le verra plus loin, parfaitement corrélées en fonc-
ronnement physico-chimique que dans le réacteur industriel.tibn de U, .. Le modele a deux parametres de May est devenu
est en outre nécessaire de trouver au moins une propriété pby-modéle a un parameétre : le modeélé a
sique qui, mesurée sur I'appareil de laboratoire opérant en
simulation chimique, permettrait d’apprécier les performances
du catalyseur en contact gaz/solide dans un réacteur industridl.2 Poudres utilisées et mesure de U_;

Deux réacteurs donnent le méme résultat chimique si les
évolutions subies par les réactifs y sont les mémes. Le moddi@-1 Poudres utilisées
phénoménologique de May (1959), exposé en détail dans le .. L, _ . 3
premier article et résumé en annexe, représente bien les f&fdalre matériaux ont té utilisés : alumine (A), silice-magne-
expérimentaux. De ce fait, on admettra que les évolutior® (M), sable (S), et farine de ciment (C). Les granulométries
subies par les réactifs dans deux réacteurs distincts sont id€f@ient peu dispersées (Coupes) et trés dispersées (Mélanges).
tiques si elles le sont selon le modéle de May. Ceci signifie qieS €xemples sont donnés sur un graphique de type Rosin-
les deux réacteurs ont le méme nombre d'unités de transfert,/d@mler(fig.1). Le diametre moyen en poids des particules a
dispersion axiale et de réaction, et offrent le méme temps d@rié de 8 a 250 pum, leur densité de 1,3 a 2,84 (celle des
séjour total. Ceci implique de disposer de corrélations poumatériaux de 2,5 a 2,84), leur facteur de forme de 0,5 a
exprimer toutes ces grandeurs. La tentative faite pour obteffif9. Cette dernieére grandeur a été déduite des pertes de
ces corrélations avec des produits inertes a réussi ; les méthodesrge de chaque poudre en lit fixe, en utilisant les propriétés
utilisées et les résultats obtenus sont exposés ci-dessous.  de la relation de Kozeny-Carman
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Figure 1

Quelques exemples de granulométrie des poudres utilisées.

A, M, S et C correspondent a des matériaux différents.

Examples of powder granulometries used. A, M, B and C
are four different materials.

Vitesses minimales de fluidisatiad, . en fonction du
diamétre moyen des particules, mesurées dans un appareil
de 0,02 m de diamétre.

Variations of incipient fluidization velocity against mean
particle diameter in a 0.02-m-diameter tube.

La constante 0,5 est en accord avec celles de Massimila
(0,4 a 0,5) et de Rowe, Davidson, Richardson et Geldart
L'appareil est un tube de 0,02 m de diameétre et d’environ 1 0,6 40,7).
de hauteur. La hauteur préconisée de poudre au repos est dgeg nombreuses observations faites pendant la mise er

0,305 m. Le faible diametre du lit et sa hauteur relativyigisation et la désaération sont présentées ci-dessous el

ment €levée permettent d'atténuer le phénomene de passa@ifsant 'une des expériences faites dans un appareil de
préférentiels avec les poudres fines en frappant le tube av§Sc 1 de diametre avec des particules fines

un objet métallique. Le distributeur est réalisé avec trois

capillaires de 1 mm de diametre et de 30 mm de long portés

par un bouchon. lis sont recouverts du coté du lit d'un tissU-3 Propriétés hydrodynamiques des lits

La sortie des gaz est coiffée avec un filtre en carton. Des

petits chocs sur ce filtre permettent de recycler les particulds3-1 Mise en fluidisation - Grandeurs caractéristiques
entrainées.

La poudre est fluidisée a une vitesse qui donne un ét
bouillonnant sans entrainement notable de particules, puis L .
ramenée a I'état de lit au repos. Ensuite, les mesures sdfiiatériau M, = 1,3 gle, Uy, = 0,1 cmisec, soit pour dp
faites a vitesse de gaz croissante, puis décroissante, P4E valeur moyenne de At d'apres la figure 2).
paliers, en attendant a chacun d’eux que les observationsSur Cette courbe, suivie par paliers a vitesse de gaz des
soient stabledJ_est déduite des courbes de perte de chargé?”qant‘fa la hqutehrdu lit

La figure 2 montre commerd, /p_ est li¢ au diamétre — décroit inéairement avétpour U> 5 cm/sec ;
moyendp des particules défini par la relatiordfi= Zx/dp. ~ — Passe par un minimum pour =V, = 2,5 cm/sec & =
Dans cette relations, représente la fraction pondérale de h,=1,75m;
poudre retenue entre deux tamis fictifs d’'ouverture moyenne se stabilise &=h = 1,85 m pour 0,8 > & 0,3 cm/sec ;
dp. Le calcul est effectué a l'aide de la courbe de granulome- puis décroit a nouveau linéairement aMeentreU =V, =
trie divisée graphiquement en fractions pondérgles 0,3cm/secét) =U_,=0,1cm/sec,de,=1,85maf=

Cette figure montre un trés net effet des forces d’adhésion 1,57 m.
entre les particules podp < 50um. Elle permet de proposer A chaque palierh fluctue autour d’'une valeur moyenne
pourdp> 50pm la relation : avec une amplitude d’autant plus grande st élevée. Les
périodes de fluctuations sont de quelques secondes pou
U > 0,8 cm/sec et de plusieurs minutes entre 0,3 et 0,8 cm/sec.

1.2.2 Mesures de U_;

gs figures 3 et 4 présentent une courbe d'expansion établie
igns un appareil de 0,25 m de diamétre avec une poudre fine

U,.{P, = 0.5 (;/H,)(dp/100F @)
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>
DDJ
¢
10,4 =
103 . Z
= Apparition de
02 :
101 B D;=0,25m
0 160114 | =5
U (Cm/S) 1 1 1 1 1
0 1 2 3 4 5
Figure 3 U (cm/s)
Courbe d’expansion pour une poudre dg; = 0,1cm/s ]
obtenue avec un appareil Be = 0,25 m pour des vitesses de Figure 4
gazU de 0a 0,35 m/s. Agrandissement de la figure 3 pour le domaine
Expansion curve obtained in 3= 0.25 m with a powder of 0<U<0,05m/s.
U.;= 0.1 cm/s and superficial gas velocities of 0-0.35 m/s. Enlarging of a part of Figure 3 (0 < U < 0.05 m/s).

Parallélement, les bulles (dont la taille a toujours été tres PourU < 5 cm/sec les valeurs dg e rapprochent de
inférieure aD; = 0,25 m) diminuent en nombre aveg  celles déh, et celles d&J, de (.
deviennent petites polt < V,, rares (de I'ordre de 10 par A U= V,,onah,=h=h etU =V,
minute) poutl =V, puis disparaissent (1 & 2 par minute) & Les mesures dg h, h, etU, permettent de calculer :
une vitesse comprise enwget U .. — la vitesse des bulles par rapport a la phase dense :

Si I'on coupe l'alimentation en gaz, la hauteur du lit Ugy = (U—-U)/(h/h - 1) ;
s'abaisse rapidement tea h, (il perd ses bulles), puis lente- _ |3 fraction volumique du lit occupée par les bulles :
ment deh, a h,;avec une vitesse initiald . h, représente le f.=(h—h)h;

volume de phase dense ef Il vitesse superficielle du gaz _ |3 fraction volumique du gaz du lit sous forme de bulles

qui la traverse lorsque le lit est fluidisé a la vitelSsd_es ¢ = (h— h)/(h — h) ol h est égal & la hauteur
sz 7 . O

valeurs deh, ont €té portées aux abscistest celles daJ, gu'occuperait le solide en I'absence de toute porosité.

aux ordonnees, sur les figures 3 et 4. Les résultats sont présentés sur les figures 3fgtet.¢

PourU > 5 cm/sec les valeurs dg ¢t U  sont pratique-  apparaissent comme des fonctionsWlgui ignorent les
ment constantes. Elles peuvent étre assimilées aux coord@@riations fantaisistes de h, et deU, pour U< V.

nées de l'intersection de la droite d'expansidd a5 cm/s A vitesse de gaz croissante, la courbe d’expansion est plus
avec celle définie par les pointg (— U ) et f—V,). Ceci  dglicate a établir poud < 0,8 cm/sec, ainsi que lillustre la
permet d’écrire une loi d’expansion du lit : figure 4.
_ Lorsque I'on évolue vers des poudres a particules gros-
(h—h/(U = Uy =hy/Ugy @ sieres,V,, U, etU . se rapprochent puis se confondent. Il

. en est de méme poty, h) eth .. Seul un effet qui rap-
Dans cette relatior, et U, et U, sont constantes. Cette pelle celui dev, subsiste. La relation linéaire (2) obtenue

équation peut aussi s'écrire : avec des particules fines reste valable en pddamtU_
eth,=h_..
O f h-h)IU-U) En évoluant vers les particules tres findg (< 0,1cm/s),
:ho/ Ugy (3) onanoté danB; = 0,02 m les faits suivant : le poirtt(
" 2(/)/ (U—-U,+ Ugy U,), intersection de la prolongation de la droite d’expansion a
=h/U, u> SCm{s avec la droite qui_relie les poiriflﬁp(umf) e_t 6.,
. . ) V), se déplace sur cette droite vers le pdigt\j) puis au-
ou 6 estle temps de séjour des bulles dans le it ; dela. Ainsi | devient supérieur ¥,. De plus,U, et \{, qui
U, estlavitesse vraie des bulles ; diminuaient lorsqueJ, , diminuait, se mettent & augmenter

Ugy est la vitesse des bulles par rapport a la phase dens&rsqueU,  diminue. La vitesse de désaération continue a
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Vp=Unmt
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Uy (cm/s) 2
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Figure 5a

Vitesse superficielle du gaz a I'apparition (ou disparition) des
bulles en fonction de la vitesse minimale de fluidisation. Les
déterminations sont faites, sauf indication contraire, avec de

I'air et un appareil de 0,02 m de diamétre.

Variations of superficial gas velocity when bubbles appear

(or disappear) against incipient fluidization velocity.

Measures are made (except other indication) with air into a

0.02-m-diameter tube.

1,31

120

/Pyt

SF 1 1 1 1 1 1
1,10 ;D 6 0,1 0,2 0,5 1
D= 250 mmy Uy e0VS)
D7y=35mm
1 1
0 0,5 1 2

Upy¢ (cm/s)

Figure 5b

Expansion du lit a I'apparition (ou disparition) des bulles.
Bed expansion when bubbles appear (or disappear).

U, (cm/s)

U,,r(cm/s)

Figure 6

Vitesse superficielle des gaz a travers la phase dense en
fonction de la vitesse minimale de fluidisation. Comparaison
a la vitesse d’apparition (ou disparition) des bulles.

Variations of the superficial gas velocity through dense phase
against incipient fluidization gas velocity. Comparison with
bubbles appearance (or disappearance) superficial gas
velocity.

diminuer (elle n’est plus voisine &i&). PourU, .=0,05 cm/s
eth = 0,54 m, on a noté\, = 0,8 cm/s aveb, = 0,72m,

U,= 1 cm/s avec /= 0,81 m et une vitesse de désaération
d’environ 0,15 cm/s. C’est probablement le début de I'évolu-

tion vers les lits moussants @& Vrieset al. (1972) et les

poudres a désaération difficile. Ces observations, trés som-

maires, ont été faites avec des poudreld de 0,05, 0,08 et

0,12cm/s et de diametre moyen des particules de 21, 27 et
38 um. Elles sont notées en pointillé sur les figures 5b, 6 et

plus précisément sur la figure 7.

1.0 _. ‘\\..“\.05 Upr=035VgDy.
L & S S el ...

0,7 ,.Morooka, 197‘2 \\ )

06| Dy=0,19m . to0ls

05 7 T v

04l JRNTORRE 016 -nnme- Ae-

O,l L1 111 1 1 1 F I T T N | ’T 1 1
0,05 0,1 0,2 0,3 05 2 3 5
Upys(cm/s)
Figure 7

Coefficients d'expansiodg, en fonction deJ_; déduits des
courbes d'expansion (points blancs) et de la mesure de la
vitesse des bulles (points noirs) dans des lits a bulles libres
(D; 20,25 m etU — U, > 0,1 m/s) et des lits pistonnants de
laboratoire /D;> 15 et U- U, > 0,08 (d0)%9).

Variations of the expansion coefficieng,lhgainst incipient
fluidization velocity |} deduced from expansion curves
(white points) and from bubbles velocity (black points)
into free bubbling beds (D= 0.25 m; U- U, > 0,1 m/s)
and into slugging laboratory beds (b, > 15 and U- U, >
0.08(gD;)°9).
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On verra ci-dessous que les valeurslg V,, h, et La corrélation relative b, a été déduite de celle tgen
h,/h,; sont indépendantes du diametre de I'appareil, queonsidérant que le poinh§ U ) est situé sur la droite
celles deh/h, et Uy, en sont tres dépendantes dans les litgh U ) — (,, V,). On notera qu&,, U, h/h et h/h
de laboratoire, et que celles dgen sont peu dépendantes. sont des fonctions dé,_ indépendantes du diamétre de I'ap-
Cecisemble lié au phénomene « bulles » qui n'apparait intefyareil et de la nature des gaz. La figure 5a montre la cohé-
sément qu'avet > V. rence entre ces mesures et celles effectuées avec des sondes
pour I'étude du phénomene bulles présentée plus loin.

Les résultats relatifs &_ et h, sont plus complexes.
Les résultats expérimentaux relatif&/a h,, U, eth sont  LorsqueU . varie de 0,10a 0,8 cm/s :
illustrés par les figures 5a et 5b. lls ont été établis dans des(V,—U_ ) varie de 1,3 a 1,1 cm/s aveg = 0,02 m et de
appareils deb; = 0,02, 0,035, 0,10 et 0,25 m, avec des 1,6 a 1,4 cm/s aveda, = 0,035, 0,10 ou 0,25 m.
poudres de granulometries peu dispersées (points noirs), tresh /h . reste proche de 1,07 avBg = 0,25 m et diminue
dispersées (points blancs), plusieurs gaz (air, hydrogene,de 1,25 a 1,06 avec,> 0,02 m.
hexafluorure de soufre) et divers matériaux (A, M, S, C). Au-dessous de W=0,1cmss, (V- U,) eth/h_ ont
Les valeurs d@Jmf ont varié de 0,1 a 2 cm/s et CG”ESFIHE tendance a augmenter trés rapidement. Pdyr =
de 1,3 a 2,84 g/chlls ont permis d'établir les relations sui- 0,05 cm/s, .- U, atteint 1,7 cm/s aved; = 0,02 m, et
vantes poud < 1,5cm/s : 2,6 cm/s avec P= 0,035 m. Simultanémei, cesse de

V, =0,52(Y,/02) ) diminuer pour, augmenter (de 0,45 a 0,8 cm/s dee
0,02 m). On évolue probablement vers les lits moussants

1.3.2 Relations entre V;, h,, U, h,, V_, h_et U,

h/h =1+ (,—U )oU_ (5)  signalés par de Vriest al.(1972).
U, =035(,/02 6

o (4,/0.2) © 1.3.3 Relations entre U,y et U, ,
h/h,: =1+ (U-U)/9U,, @)

Ug, a été calculé selon la relation (2).
Des valeurs indépendantes lyjeet de U — U) (fig. 8)
ont été obtenues dans les conditions suivantes :

Ces relations deviennent pdui> 1,5 cm/s :

Voo = Uo= Uny ®  _avecD, = 0,02, 0,035 et 0,07 m, pout - U,) >
h, =h =hy 9) 0,08(gD)%% h /D;>15D;et0,1 <U <4 cm/s;
° D;=0,02 b
0,6L 7=0,02m
A & U-U, = 0,08 mis D;=0,02m
i * U-U,=0,12 m/s h/Dr=17
0,4L Ups=0,48 cm/s
—~ 02|
20 Unt (cis)
>
ool e 0,18 - X L
£
7 \C.);.B_ 048 E
=)
0,11 1,0
1 1 1 1 [ 1 1 1 L 1 1 1 0'1 L L L I - L
5 10 20 40 5 10
h/Dr U-U, (cm/s)
Figure 8

Coefficient d'expansiollg, d'un lit de laboratoire (dB; = 0,02 m) en fonction de sa hauteur au repgBy{), de la vitesse superficielle du

gaz (U—U,) et de la poudre (0,181, ;< 1 cm/s).

Variation of the expansion coefficient of a laboratory bed<M.02 m) against settled bed heigh/}T), superficial gas velocity (& U )

and the fluidized powder (0.18 < < 1 cm/s).
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— avecD;=0,25et0,5m{—U) > 0,1 m/s (testé jusqua  La connaissance dg;, entraine celle df :

0,4 m/s) et (< 0,4 cms. - ¢ = (h—h)/(h—hy : des valeurs ont été portées sur la
De la figure 7 sur laquelle ces valeurs ont été portées, on figure 9 pour D = 0,02 et 0,25 m. Elles augmentent
deduit : lorsqueD; diminue. Elles sont proportionnelles @
- pOUfUmf >1,5cm/s et 0,035 BT< 0,5 m, on obtient : Uo)’ augmentent avddmf pour D]_ = 0,02 m, mais en sont
indépendantes pour.B= 0,25 m. La figure 9 permet
Uy = 0,35 (90)*° (10) d'écrire, siD;=0,25m:

On retrouve la relation proposée par Matsen pour les lits
pistonnants : ¢ =0,25 (U- U)/0,20 (13)
— pourU,_ ;< 0,3 cm/s eD;> 0,2 m, on obtient :

Upy = 0,88 (4,/0,2) (11)  1.3.5 Relation entre la perte de charge et U_;

Dans un appareil de 0,02 m de diametre, la friction de la

. ) poudre sur les parois peut engendrer une chute de la pressio
libres ; ) ) i totale du gaz\P supérieure au poids du WP, . L'exces

— pour les autres doma!nes, il faut cor)sulter la figure 7. ON ¥ osuré évolue comnie. puis se stabilise potr > 0,5 m.
notera que dans les lits de laboratdifg, augmente d'un  ceg valeurs stables ont été portées sur la figure 10 en fonc
facteur 1,5 lorsque, s'abaisse de 1,5 a 0,3 cm/s. tion de (U- U,) et de | et sont proportionnelles & ¢l

etU . Elles ne sont mesurables que poy> 0,25 cm/s.

C’est un phénoméne spécifique aux petits appareils, qui n’est

— f,=(h—=h)/h: en lui associanh(- h)/(U—-U) = h/Ug,, pas perceptible avé2. = 0,035 m. De la figure 10 on déduit
on obtient : pourU (< 3cm/s:

Le diametreD; du lit nintervient plus. Le lit est a bulles

1.3.4 Relations entre f,, ¢ et U_;

f,=(U-U)I(U-U, +Ug) (12) AP/AP, — 0,87 = 0,44 [ — U)/0,05] [U /1,5]  (14)

0,71 °
- 08+ U,r(cm/s)
0,50 0,7 +
0,41
0,6 Dy=0,02m 2,80
0,3L hpe>0,5m
- 05} 'mf /
ES
o 02] % 04r rSV
< 03r1
L 1,70
01 Dr=0,25m 0.2 /
L h/Dy>5 01l
i 0,1 < Up<0,8cm/s or // 0,75
L +" i /‘_'0;25/__.—_
0,05 ' et : ' 010001 002 003 004 005 006 007 008
0,01 0,02 0,05 0,1 0,2 0,3 ' ' L,/U ( ’/ ) ' ' ' '
-U, (M
U-U, (mls) o (VS
Figure 9 Figure 10
Fraction volumique du gaz présent sous forme de bulles dans Excés de perte de charge observée avec un appai2jl de
des lits de 0,25 et 0,02 m de diametre en fonction de la vitesse 0,02 m pour un lit de hauteur au repos > 0,5 m en fonction du
superficielle des gaz et de la vitesse minimum de fluidisation. débit de gaz pour différentes poudres.
Variations of volumetric fraction of gas occupied by bubbles Variations of gas pressure drop excess against superficial
into 0.02 m and 0.25 m diameter beds against superficial gas gas velocity and incipient fluidization velocity of powders
velocity and incipient fluidization velocities of powders into a 0.02 m diameter bed with heights of settled beds upper

fluidized. than 0.5 m.
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1.3.6 Relation entre les fluctuations de pression et U_; 1.3.7 Relation entre la viscosité de la phase dense et U, ;

La fluctuation de pression a été quantifiée avec le rappaous avons vu que les propriétés de la phase déhse (
AP./P, oUAP, est I'écart type de la pression moyefyau  h/h,) étaient indépendantes dé U ). On peut de ce fait
bas du lit AP et P, sont déduites des indications donnéesnvisager une mesure significative de sa viscosité.

par un capteur piézorésistif rapide placé en amont du distri- Schiigerl (1971) a examiné le probleme sur le plan fonda-
buteur (les corrections ont été < 15 %). Les mesures ont été&ntal avec un appareil de Couette (deux cylindres concen-

effectuées avec des lits de 0,02 et de 0,1 m de diamétre podiigues, dont un en rotation) qui permet d’acceder, pour un
- 05<h/D;<50; fluide, & la valeur absolue de sa viscosité (rapport entre la

- 01<y .<17cmis; force de cisaillement mesurée et la contrainte de cisaillement
B 0,01 h (CJ— ljo) o 1'2 s imposeée). Il a trouvé que le comportement rhéologique de la

o taté qUAP./P. . phase dense d'un lit fluidisé est bien de type newtonien, sauf
N acons aeA: QUAFE/Fy Passe par un maximum pour 5 s fortes contraintes de cisaillement. Les fortes contraintes
h./D; = 4, croit comme (U- U) pour U — U) <

0s s génerent un effet dilatant (sur le lit) lorsque les particules
0,08(gDy)™> (soit < 0,035 m/s avec 30,02 m et oyt gres fines, et un effet densifiant (une partie du it se

<0,079m/s avecD; = 0,1 m), et commel(—U,)* pour défluidise) lorsque les particules sont grossiéres.

U-U,>0,08 (&P;)°". Il a obtenu (apres adaptation) avec du sable :
La figure 11 représentsP /P, en fonction déy /Dretde  _ poyur 50 < dpc 200um :

U, pour U -U) = 0,1 m/s eD; = 0,02 m. Elle peut étre

utilisée dans d'autres conditions en se souvenanfBU®; 2,7 (Wfpy) = 1,25 p/50) (15)

varie commely — U)%%si (U—-U,) > 0,08 (d-)°° et qu'il

se conserve | /D et (U — U )/0,08 (g0})°° constants.
AP/P; est mesurable pour 0,1 < |x 1 cm/s. L'intérét 2,7 (Wey) =47 (16)

de placer la sonde en amont du distributeur est que les

mesures restent possibles méme lorsque I'on opére avec und-'utilité du concept de viscosité pour une meilleure

réaction chimique. connaissance des lits fluidisés & particules fines a été mise en
La grandeur caractéristique ¢ U_) < 0,08 (®-)°5a déja é_vid‘encg dé_s 1948 par Matheson (194_9)._ I a utili_sé ,L{n yisco—

été rencontrée dans I'étude dg,. Elle est & rapprocher du simétre a agitateur du type Stormer et indiqué qu'il n’était pas

critere de vitesse minimum de pistonnage de Stewart (1967 ertam de m’esgre.r la Ve vis cosiepuis, Igs correlat|'on§
tablies sur I'agitation des liquides ont conduit aux corrélations

suivantes :
Si C est le couple a appliquer a un agitateur de diarbetre
pour obtenir une vitesse de rotatdndans un liquide newto-

— avec dp> 100um :

N . . 1,70 nien de viscosité p et de masse specifiguen a :
LG A — Cproportionnel & et p si Re< 10 (Re =p, 'N'D/) ;
0.08 U (CMV/S) — Cproportionnel & et indépendant de p si Re > 100.
- ' Ainsi, un appareil a agitation permet de mesurer la visco-
0,05 080 sité vraie, si I'on respecte la condition Re < 10. Les mesures
Q< - absolues de Schigerl montrent qu’elle est respectée dans les
|§1L Dy=0,02m essais de Matheson.
4025 Nous avons utilisé un appareil a agitateur de 0,02 m de
0,02 diamétre. Son schéma est donné en figure 12. A vitesse de
v 010 rotationN constante, le coupl€ diminue lorsquel aug-
r U-U,=0,1m/s . o .
mente, puis se stabilise paur> 3U,_; environ. Ces valeurs
001l . A L stabilisées ont été déterminées pour chaque poudre jusqu'a
3 5 8 10 20 30 50 N = 350 tr/min. Les courbes obtenues sont linéaires jusqu’'a
P Dr 150-200 tr/min. Dans cette partie linéai@N est propor-
Figure 11 tionnel a la viscosité. Un étalonnage de I'appareil a été fait

avec des mélanges d’eau et de glycol de viscosités connues.
Les résultats expérimentaux sont illustrés par la figure 12

qui donne :

— pour Y, <1,5cm/s

Fluctuation de la perte de charge observée avec un appareil
de D; = 0,02 m en fonction de la hauteur du lit au repos a
(U-U,) =0,1 m/s pour différentes poudres.

Variations of pressure drop fluctuations of a 0.02 m diameter
bed against height of settled bed and incipient fluidization _
velocity with a superficial gas velocity of 0.1 m/s. ud/pp =05 Um{0,2) (17)



R Botton / Lits fluidisés pour l'industrie chimique - Extrapolation et amélioration des catalyseurs 97

A A
L *
3L 410
& g
n
‘cvm 2 N
Byl
L e Ynr
™~ 0,2 o
@
1l Al
Figure 12
r _ * N Viscosité de la phase dense en fonctiotJgeet
0 Viscosimetre schéma du viscosimetre.
0 1 2 3 Dense phase viscosityersus incipient
Upye(cmls) fluidization velocity and viscosimeter scheme.
— pou , Z croi , I'é u i itau I
ourU_. > 15 cm/s az croissant, I'état de bulles pistonnantes apparait a une ce
ud/pp =35 (18)  taine hauteur, qui s'abaisse puis se stabilise a une laléer

graphique établi par Matheson avec du sable, du catalyseur e

U@ varié de 0,075 a 3,8 cmép de 25 a 18Gm, p, de :
1,333 2,67 glcAnle facteur de forme de 0,5 & 0,9. Deux agi-de la poudre de fer pour des lits de 0,019, 0,03 et 0,076 m de

A oy P . .giamétre peut se traduire par la relation suivante ou seule la
tateurs de géométries différentes ont été utilisés. La majorite o S _
; " : viscosité intervientL /D, = 5 (63/p) avec p < 800 cP.

des poudres avait une granulométrie peu dispersée.
Quelques-unes ont été obtenues en mélangeant des particules
de 150um avec des particules de moins deid0 1.4 Le phénoméne bulles

Si la corrélation est faite en fonction dig, on obtient une
discontinuité au voisinage dip = 50um.

Cette discontinuité n'existe pas si la corrélation est faite
fonction deU, .

Ce phénomeéne a été étudié en effectuant des mesures de fri
e(Ehuences et de vitesses avec des sondes capacitives dans d
colonnes de 0,02, 0,035, 0,07 et 0,25 m de diamétre avec de

i g oudres (sable, magnésie et alumine) dont les valels de
La discontinuité &), .= 1,5 cm/s correspond@d, = U P ( g ) S

R . s ; . étaient comprises entre 0,16 et 9,50 cm/s. Les sondes utili-
d'aprés I'équation (8). La phase dense n'a plus d’expansio

_— : ) NSI%0es gtaient constituées d'un fil métallique qui émergeait de
D’aprés des essais de Rowe (1976), faits sur des bulles 'SOIecﬁ?elques millimétres d'un tube métallique de 0,2 cm de dia-
des zones défluidisées se forment dans le sillage des bulles. '

I f A ma I I metre. L'information était ponctuelle. Quelques essais ont été
La courbe de la figure 12 a la méme allure que celle qugjts avec des sondes constituées de deux demi-colliers

'on peut construire avec les résultats de Schugerl. Lerﬁétalliques fixés autour de I'appareil (en verre ou PVC) a

valeurs sont moins €leveées. o lextérieur. L'information concernait une section du lit.
Pour terminer cette étude sur la viscosité, rappelons

quelques résultats de Matheson (1949) obtenus avec des palt.1 Cartographie des fréquences
ticules de catalyseurs de craquage catalytique et du sable. lls  dqns I'appareil de D,=0,25m

sont en parfait accord avec ceux présentés ci-dessus ou . i
constatés par ailleurs. Les frequences ont été mesurées tous les 1,5 ou 3 cm sur de

La viscosité augmente avec le diamétre des particules, lefiAmetres a des distances du distributeur de O[5, géur
densité et leur sphéricité. une vitesse superficielle des gaz de« U) = 0,1 m/s.

La viscosité diminue si I'on ajoute des particules fines a de rpig p(_)udr(,-:‘s ont été utilisées. Leurs vitesses minim ales de
particules grossiéres. L'effet est trés marqué jusqua 20-30 Hyidisation €taient de 9,5, 0,45 et 0,25 cm/s. Les fréquences

et d'autant plus important que les particules ajoutées sont finégg§urees a une distarieg du d|s_tr|b_ut<?ur ont toujours ete

C’est, selon Matheson, la raison pour laquelle I'introduction dg}dependgntes de la h,aute_%lr du lit situé z?u-dessus.

faibles quantités de particules fines dans un lit industriel peut L€S trois poudres étudiées ont donné chacune une carto

en améliorer la fluidisation. Le role des particules fines serafaphie. Elles sont représentees sur les figures 13a, 13b e

d’enrober les grosses particules et de supprimer les contadg¢- Nous les avons appelées :

entre elles. Tout excés aurait un effet moindre. — cartographie des lits a bulles évolutives, génées et
Le concept de viscosité permet de prévoir si un lit de labo- Pistonnantesl, .= 9,5 cm/s) ;

ratoire est pistonnant. Si un lit, dont la hauteur de it au repos cartographie de transition entre lit a bulles génées et lit a

est supérieure a 20 fois son diamétre, est soumis a un débit ddulles libres |, = 0,45 cm/s) ;
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Figure 13
Cartographie de la frequence (en 1/s) des bulles dans desDifs=d& 25 m fluidisés al{ - U ) = 0,1 m/s dont les valeurs dg étaient de

9,5, 0,45 et 0,25 cm/s.
Bubbles frequencies (in 1/s) mapping into a 0.25-m-diameter bed at the superficial gas velocity of 0.1 m/s with incipient fluidization gas

velocities U of 9.5, 0.45 and 0.25 cm/s.

— cartographie des lits a bulles libres avec effet résiduel de Une description des lits a bulles évolutives a été établie
avec divers sables, dans des maquettes de 0,1, 0,25 et 0,5 m

gulf stream(U_.= 0,25 cm/s).
Cartographie des lits & bulles évolutives et pistonnantes € diametre. Les bulles les plus grosses qui apparaissent a la
. . - R surface d'un lit a particules grossieres posr2D; se répar-
Sil'on se déplace de la paroi a I'axe a une hadigur 2D, . N . A
. . . . tissent sur une couronne, dont le diamétre (section du cbne
la fréquence passe par un maximum. Le lieu des maxima est N e , N
A o vec la surface du lit) diminue avec pour s’annuler a
un cone dont la base est confondue avec le périmétre ?éu_ D C t bul i ont &t pri e (di
distributeur, et le sommet positionné a une hauteur de I'ordft~ <°1- ~© SONt CES DUIES qui ont €te prises eh compte (dia-
de D,. Au-dessus, les bulles s’écoulent comme si elle§'étre observeD,). Les relations obtenues sont :
h/D;< 1,75 ety -U)>0,1m/s

étaient issues d’'un orifice qui serait le sommet du cone. Trés conditions
vite, elles coalescent et deviennent pistonnantes. La figure giametre des bulles D/h=1,16[(U- U /(g4

13a en donne une image. Quelques fréquences sont . b 1= (U=U)U
indiguées. Ces résultats sont conformes aux travaux de expansion M= 1= (U= Up/Ugy
Ugy=0,5(gD; 05

Werther (1974). Il a mesuré pour des particules grossiéres lesavec
débits locaux de bulles. — hauteur des projectiondHp 05D,

Pourh < 2D, la cartographie obtenue en forme de tronc de flyctuations de pressios\P/P 02,63(U—- U )/(gD;)°5

cone est dita bulles eVOIQt'YeS _ On remarquera que dans ce domaine, ol la géométrie de
Pour h> 2D, elle est dité bulles pistonnantes I'appareil ne géne pas en principe le développement des
Ces cartes sont indépendantetJgdepourU, > 1,5cm/s.  bulles, leur diametrB, est bien indépendant @s.
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Cartographie de transition Remarques complémentaires
La figure 13b donne des résultats sous forme de courbkss figures 13a, 13b et 13c montrent qu'a (U -ddnstant,
d'isofréquence. la frequence augmente lorsqug  diminue de 9,5 a

Pourh, < 2D, le lieu des maxima n'est plus un cone de0,25cm/s. On a constaté que, si I'on diminue entdye la
hauteur D, mais un tronc de cone, dont le cercle situé #équence continue a augmenter et la taille des bulles a dimi-
h,,= 2D; peut étre considéré comme un émetteur fictif dunuer. Simultanément, I'étendue de la zone a faibles fré-
débit de gaz. guences, proche des parois, diminue. L'affdf streamdis-

Pour D, < h < 4Dy, le tronc du cone augmente d’abord paraTt. Les v'ale_urs des fréque,nces s’unlformlgept dgns 'Fout le
en diametre, puis se transformi 212,50, en paliers annu- lit. Une correlatlon. entre la freqqenc\:eU%a etf: e}abhe ci-
laires de fréquences maxima qui s'élargissent vers I'axe po@Ssous pour les lits de laboratoire & bulles génées.

donner, &h, 05,50, des disques qui générent un cylindre Matsen (1973) a réalisé ses expériences dans un appare
coaxial a l'appareil. de D;=0,6 m avec des poudres de coke de pétrole dont les

. o , diamétres moyens en poids des particules variaient de 25 ¢
Cartographie des lits a bulles libres 200um. Ses résultats s’appuient sur des observations
La figure 13c montre que les disques des paliers de fr§isuelles et des mesures de pression différentielles ; exposé:
quences maxima sont présents sur toute la hauteur du lit. 8 partie dans la premiére partie de notre article, ils sont
dessinent un cylindre évasé en bas et en haut du lit jusqu'ageshérents avec nos propres observations.
parois. Le disque situéha = 2D; est celui ou la fréquence
est maximale. Il se comporte, d’aprés la cartographie, comnle4.2 Vitesses des bulles avec D; = 0,25 m

un émetteur fictif des courbes d'isofréquence. . - . .
. . , , La vitesse des bulles a éte mesurée pour la cartographie i
Des mesures de fréquence faites le long de lI'axe de laB'uIIes libres de la figure 13c (avet = 0,25 cm/s et

pareil pour deg vitesses de ghiz{ U,) échelonnées de 0,03 (U-U,) = 0,1 mis) sur les diamétres de l'appareil situés &
a 0,3Im/s (la figure 14 donne le cas Uy) =01 m/S) Ot jes hauteurs de 0,4, 2,5, 5,5 eD7,FElle augmente lorsque
donné des pr_o_f|I§ presentant un maxmul*gqa: 2Dy et des I'on s’éloigne des parois, puis reste constante sur les paliers
valeurs stabilisées pour,, > €D;. Les fréquences aux e fraquence. Les valeurs relevées sur l'axe de I'appareil (ou
maxima ont évolué de 5 g?Z, et cellles avalgurs stabilisées e |as paliers de fréquence) ont été portées sur la figure 14
1,5a12. Elles ont donc été proportionnelled & {J,). comparativement aux fréquences : elles sont constantes su
toute la hauteur du lit, donc indépendantes des fréquences
qui passent par un maximunig = 2D,.
La valeur deUg, que I'on peut déduire de cette vitesse

7 13f (U,y=(U-U) + Ug, selon I'équation (3)) est en accord avec
E 12| : : : celle issue des mesures d'expangfion 7).
< 1,1t
o) ! 1 1 1 1 1 1 1
10 1.4.3 Fréquence dans les appareils
ol x/\ de D;=0,02 ¢t 0,071 m
8+ % : . . L
7L / \x Il s’agit d’appareils de laboratoire. Ce sont des lits a bulles
6f " \ génées ou pistonnantes.
% sf - ™ La figure 15 donne pow, = 0,071 m et .= 0,48 cm/s
= D;=0.25m T . : . T - mf
4 UT _ 6 25 cmis —x x— I'évolution de la fréquence en fonction deet deh,, pour
3F ur-an/ _ 'O 1 mis deux distributeurs (1 et 19 trous) qui offrent au gaz la méme
2r e section de passage (0,85 % de celle du lit). Lorthaeg-
(1) . . . . . . . mente, la fréquencehg, donnée passe par un maximum puis

se stabilise pourd — U_) > 0,08 (g)°® a une valeurf,
hso/Dr fonction deh,, Dans les lits a bulles libres, elle augmente en
permanence avet(- U)) (voir ci-dessus). L'effet du distri-

buteur diminue lorsque 'on s’en éloigne, et disparait pour
Comparaison des fréquences et des vitesses des bulles sur R > :|_0|:)T
SO )

faxe dun it deby = 0,25 m en fonction de la distance au Ces courbes ont aussi été établies avec différentes poudre
distributeur pour une cartographie tres proche de celle de la P

figure 13c U — U, = 0,1 m/s et = 0,25 cm/s) avecD; = 0,02 et 0,07 m. Les valeurs des fréquences stabili-

o ! m ! : 7 z 7 z . .
Comparisons of bubbles frequencies and bubbles velocities ~ S€€fgp Obtenues ont ete. portees sur 'la flgure 16 en fonction
on the axis on a P=0.25 m diameter bed versus height deh /D et deU . La distance au distributetyr/D; = 10
above gas distributor for a bubbles frequencies mapping near indique une transition entre deux régimes d’'évolution et la
that of Fig. 13c (U - Y= 0.1 m/s and {};= 0.25 cm/s). fin de I'effet de conception du distributeur.

o
[E=N
N
w
5
(&)
(o]
~
(o]

Figure 14
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C ~ 0,71
Dr=0,071mm  p e ———t—y ! U=01m
| Upr=048 cyfs E 06 4 0 007 m
< 0,51 — ! U=0,2m/s _
033 =) 04 19 orifices Up= 0,48 cm/s
150 i 1 y 1 1 1 N I - 1 1 1 1 1 1 1
40 5
_ I > }0r=0,07m
: 20L ! 3
£ 100| = 2 }DT= 0,02m
E } o065 £ | 1
0 E X 0
o 10| - 9
- ™~ 1 8 @ C (Crr’l-'/]Sf)
50 |h | - sf © o o016
\ 2,5 : 2 1 | 026
Distributeur :J 1 0rifice &Y 3l 24| 048
0 19 orifices o = 35| 0,75
L L L L 2 1 1 1 11 1 11 1 1 1 1 1 1 1
0 0,1 0,2 0.3 0.4 2 5 10 20 50
U (m/S) hso/DT
Figure 16
] Evolution des fréquences stabilisées obtenues pour
Figure 15 (U-U,) > 0,08 (gD)°* avec des lits de 0,02 et 0,07 m de
Fréquence des bulles observée abec= 0,07 m ety = diametre, en fonction de la distance au distributeur pour
4 m e N N
0,48 cm/s. Influence del(— U,), de la distance au différentes pot_Jdres. En parallele, examet&a () = 0,1 et
distributeuret de sa géométrie. Les fréquences se stabilisent 0,2m/s de la vitesse des bulles dans le Ibde 0,07 m.
pour U—U,) > 0,08 (g)°>. Variations of constant frequencies obtained for<(U,) >

Variations of bubbles frequencies into g © 0.07 m 0,08 @D)°® into 0.02 and 0.07 m diameter beds against the

diameter bed against superficial gas velocity, height above height above the distributor and the incipient fluidization
the gas distributor and design of gas distributor with a velocity of the powders fluidized. In parallel bubbles velocities
powder of incipient fluidization velocity )= 0.48 cm/s. into the B = 0.07 m diameter bed with (U—Y= 0.1 and
Frequencies are constant for (U -)J> 0.08 @D;)°°. 0.2 m/s.

De la figure 16 on déduit 'équation (19) erfiyg (s?) et ~ deux distributeurs ont été portés en fonctionldsur la

U.;(cm/s) avec h /D;>10; figure 17a. Les mémes mesures ont été faites avec
(U-U) >0,08 (d7)°°; D;=0,02m et cing poudres (0,14 < )< 1,7 cm/s) a diffe-
0,02<D<0,071m; rentes hauteurs (10hg /D, < 40), puis portées sur la figure
0,16 <,< 0,75 cm/s : 17b. L'ensemble de ces résultats peut se résumer ainsi :

Pour (U- U, > 0,08(d>;)°®et h, /D, > 10, on obtient :

fop= 2(0,2U,,)°*%20D,/h,)0%0,02/D)%4  (19)

On remarquera qu’a,, constantf,, ne dépend que tres R ) o
peu deD,. C’est la méme relation que celle déduite des courbes d’ex-

Cette relation montre que la fréquence a laguelle les bull@@nSion. Les valeurs ddg,, uniquement fonction d&,, ,
éclatent au sommet d'un réacteur de laboratoire est meInt en parfait accord avec celles deduites des courbes d’ex-
rable avec un chronometre (avdg, = 0,2 cm/s eh,_ = pansion (voir la figure 7 ou elles sont comparées).

U,= (U=U) + Uy, (20)

20D, fyp = 120/min pour D= 0,02 m et 73/min pour D= Pour (U — ) <0,08(g})°° et h /D> 10, on deduit des
0,071 m). D'otl, une méthode trés simple pour attribuer urégures 17aet17b:

valeurU_.de comportement a un catalyseur en opération : on Uy=alU-U) + Ug; (21)
mesureg,, puis calculeJ .avec I'équation (19). avec Ugy = 0,35(gD)°5 (22)
1.4.4 Vitesse des bulles pour D; = 0,02 et 0,071 m a=1,60(0,30) (23)

Quelques valeurs mesurees de la vitessees bulles ont été
portées sur la figure 16 ou,@d £ U,) constant, elles se mon-
trent indépendantes des fréquences et de la distance au disté-phénomene bulles dépend directemerti ge

buteur. Ces propriétés ont déja éte rencontrées dans les lits 3 es bulles ont la méme vitesse avant et aprés coalescence.
bulles libres. Un appareil d®; = 0,25 m peut étre considéré comme un

Des resultats obtenus av@¢ = 0,071 m pour une poudre jit 4 bulles libres si |J;< 0,3 cm/s et est donc dans ces condi-
(U = 0,48 cmis), différentes hauteurs (§1D; < 35) et tions représentatif d'un lit industriel.

1.4.5 Quelques conclusions sur le phénoméne bulles
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o6 2
Ua= (U-Up) + Upx Distributeur :
0,5L 19 orifices #*
— 1 orifice moAV
£
£
= & 0,5<hg,<25m
S 04 P
Upx .~ ! D7;=0,071m
- w U= 0,48 cmis
| o0 |
0.3 o ! » Ugr=0,35VgDy
| |\ —
'\ U-U,=0,08VgDy
1
1 1 1
U, 0.1 0,2 0,3
U (m/s)
Figure 17a

Vitesse des bulles dans un lit Dg= 0,07

m en fonction de la

vitesse du gaz, de la distance au distributeur et de sa géométrie
pour une poudre dg = 0,48 cm/s. Vitesses caractéristiques :

Ugy Ugp €t (U— 1Y) = 0,08 (¢;) 0,5.
Variations of bubbles velocity into a;B0

.07 m diameter bed

against superficial gas velocity, height above the distributor and
design of distributor for a powder of incipient fluidization

velocity U, =0.48 cm/s. Characteristics
and (U-1)=0,08 (gD) 0.5.

velocities;gl) Ugr,

0,30 T
D;=0,02m | Us=U-U,"Ugy

0,2< hgy<0,8m

S0~

(cm/s)|

1 0,26
2 0,38
3 0,58
i» . U= UO+0’08\/£E 451 0]1775 01:870
0,10 L L L L L L L L I YA VA
0,01 0,03 0,05 0,07 0,10
U (mls)
Figure 17b

Vitesses des bulles dans un litie= 0,02 m en fonction de la
vitesse des gaz pour différentes poudres.

Variations of bubbles velocity into a,B& 0.02 m diameter bed

against superficial gas velocity and
velocities of powder fluidized.

incipient fluidization

Des appareils dB; = 0,02 et 0,7 m sont des lits a bulles
génées et pistonnantes. lls sont représentatifs des lits de

laboratoire.

Il'y a un accord parfait entre les valeursldjg, déduites

des courbes d’expansion et celles issues de la mesure de la

vitesse des bulles.

Les conditions d'utilisation conseillées pour les lits de

laboratoire sont (- U,) > 0,08(g})*° et h /D > 10.
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1.5 Contacts gaz/solide et transferts

1.5.1 Objectifs et méthodes de mesure

L'objectif est d’établir des corrélations entre les hauteurs
d’'unité de transfertl, = h /Ny, et d’unité de mélange axial
Hoe = hy/Noe etU, ., pour des lits pistonnants (lits de labora-
toire) et des lits a bulles libres (lits d’'unités pilotes et indus-
trielles).

Les études d’extrapolation avec un pilote ont montré que
Ho est indépendant du diametre de I'appareil si celui-ci est
supérieur a 0,25 m et si les poudres utilisées sont fines et
donnent une fluidisation de qualité. Si I'on prend aussi en
compte les courbes d'isofréquence de la figure 13, I'étude
des lits a bulles libres peut étre conduite avec des poudres di
U.;< 0,4 cm/s dans un appareillde= 0,25 m.

Les mesures ont été faites avec un gaz traceur non adsor
bable (hélium), en utilisant des méthodes dérivées de celles
de May (1959) pour E| et de Gilliland (1949) et Van
Deemter (1961) pout L.

1.5.2 Transfert entre les bulles et le gaz de la phase dense

Lits & bulles libres
Les résultats des mesures sont illustrés par les figures 1¢&

et 19.
3,51 197
Uy (cm/s
3l 'mf (1 / /U los
., 1
2,50 . 192
0,14/' %
v 2t 187 =
[=] (=]
z . o ss 5
151 e 178
7.7 02670
L - D;=025m | 463
,/’/ /4./:/0’48 tracTeurgaz He
05 /21’, - o U-U,=01m/s 40
o ® U-U, =02mis 7
O U-U, =0,3mis
0 . N N | . 0
0 0,5 1 15 2 2,5
ho (M)
Figure 18

Nombre d'unités de transfert en fonction de la hauteur de
phase dense pour un lit a bulles libresie= 0,25 m,
différentes poudres et vitesses de gazest un support de
catalyseur de craquage catalytique g sable de méme
granulométrie.

Variations of the number of units transfer {} into a
D; = 0.25m diameter free bubbling bed against height of
dense phase, incipient fluidization velocities of powders and
superficial gas velocity. As a cracking catalytic carrier and

S, a same granulometry sand.

(1) Voir les annexes et la premiere partie de I'article.
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10
5L
al Bulles libres 25% 15% o
8l
3L
7L
. 2L D;=0,25m
S 61
= - x
IO . 20 50
L/ A Sable al T D;=0,02
0,7f % < 40 pm 3 (cmis) U= 0,48 cm/s
05l o 2 Traceur gaz He
. 2 A4
0,3 1 o8
PSS 012
0,1 02 03 0,5 1 0 10 20 30 40
Ups(cm/s) hy/Dy
Figure 19 Figure 20
Hauteur de l'unité de transfert mesurée en hauteur de phase Nombre d'unités de transfert observées avec un lit de
dense pour un lit & bulles libres en fonction de la vitesse D;=0,02m pourU_ .= 0,48 cm/s.
minimum de fluidisation de la poudre fluidisée. Variations of the number of units transfer into 2:90.02 m
Variations of the height (measured in dense phase) of a diameter bed (slugging bed) against height of dense phase
transfer unit into a free bubbling bed against incipient bed and superficial gas velocity with an incipient fluidization
fluidization velocity of powder fluidized. velocity powder of )= 0.48 cm/s.
La figure 18 donnél,, en fonction dén, (U—-U), etU . Rappelons que l'immersion d'un échangeur industriel est

pourD; = 0,25 m.H,, est indépendant d&J(- U). L'effet  sans effet su,.
beneflql’Je, du dIStI’I,butEL’JI’ e_s:c representgl‘ﬂ@{ = 0,5._ C_et Lits & bulles pistonnantes
effet a été constaté et étudié sur des réacteurs chimiques de

laboratoire et des pilotes, et exposé en détail dans le premkle?l €te observé (premiére partie de article) avec une réac-

article. tion chimique quéH,, est d'abord proportionnel & (- U,),

R i , . 3 puis en devient indépendant pout £ U) > 0,12(d-)%5.
; St(er cette memz flgurg, Iavangtelf'n®f'|ctlf d'une rleac— t Cteci se confirme sur la figure 20.
ion du premier ordre qui ne serait freinée que par le contact . donne, a titre d'exemple, pd = 0,02 m N,

gaz/solide a été porté parallelemerfig. On notera que . i
RN . en fonction den, et de U — U)) pourU, .= 0,48 cm/sN
0, o] mf OK
pourU_.> 0,5 cm/s, Rest limité a 70 % environ. Rappelons devient indépendant de&J (- U) pour U — U) > 5 cms.

qu?R est pe}s affecté par le mélange de la phase denseLeéf'fet bénéfique du distributeur apparait étre de l'ordre de
gu’il est donné par : N. =05
OK — M1

Ly[1/(1 = R] = h/(Hog+ Hoy) (24) La figure 21 donne les valeurs De/H, indépendantes

Dans cette équation, si 'avancement n’est pas freiné parﬁiae U-Uy) en fonction déJ,. On en deduit :

vitesse de réaction, on peut prentte, = 0. Ainsi, pour pourU,, < 1,5 cm/sD/Hg, = 0,23 (26)
Nok = hy/Hox =3, on aR:% 95 P & P — pourU > 1,5 cm/sP/Hg, = 0,23 + 0,030~ 1,5) (27)
[e] 1 1 .
La figure 19 donne K}, en fonction de |J. Aux valeurs Observations complémentaires

extraites de la figure 18, nous avons ajoute celles relatives a coefficient de diffusion du gaz traceur n'a aucune incidence
quatre poudres (sable) obtenues en ajoutant des particulgg les valeurs del, dans les lits & bulles libres (de Vrigs
fines de moins de 4Qm a des particules grossieres deal,, 1972). Il en est de méme dans les lits pistonnants, si I'on
150pm. Cette figure indique que pouk < 0,5 cm/s et  considére les points de la figure 21 (chimie et traceurs). Selon
U-uU)>0,1m/s,ona: Guedes de Carvalho et Harrison (1975), le coefficient de diffu-
_ 25 sion aurait une influence modérée ; mais leurs travaux ne res-
Hoi = 0.9(U,{0,2) (25) pectent pas la conditiob) U ) > 0,12(dp,)°.

La zone 0,3 < H, < 1 m évite le domaine des lits mous-
sants signalé par de Vriesal.(1972), sans imposer au lit une
trop grande hauteur pour obtenir une bonne performancea figure 22 donne les valeurs mesuréesHdge/H . =
(h, < 10 m pour N, = 8 a 10). Elle correspond a 0,08)5,<  N,/N, en fonction del —U ), D; etU . Les résultats de la
0,22 cm/s. littérature adaptables a cette représentation y figurent mais sont

1.5.3 Mélange du gaz de la phase dense
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Figure 21

Hauteur de l'unité de transfert dans des lits de laboratoire
pour différentes poudres a des vitesses de gaz
U-uy>0,12 (gDr)°v5.

Variation of the height of a transfer unit (measured in dense
phase or settled bed) into laboratory beds (slugging bed)
against U, for (U —U_) > 0.12 @D;)°5.

Dr
m
S0 — T o =007
0,07
201 ' %;IWWO/O 0070,
10 0,035 +—— 0,07
X \0*0" 0,25 0,
S 5t Gillland 1949 /(/:}9 ,
N
ZO 2L <> Morooka 1972
Botton 1970
1t & D;=05mFCC
05 De Vries 1972 ¢ avec tubes
s Dy=0,60 m
0,21 lits moussant
[X] De Vries 1972
0,1 1 1 1 1 1 1 1 1 1
0,02 0,05 0,10 0,2 0,5
U-U, (m/s)
Figure 22

Dispersion axiale du gaz de la phase dense en fonction de la
vitesse des gaz pour différents diamétres de lit et différentes
poudres.

Variation of the dense phase gas axial dispersion against
superficial gas velocity, bed diameter and incipient
fluidization of powder fluidized.

— lits pistonnants :
Nog/Nok = 3.3 [U - U))/0,1][U,/0,2][0,1D] (29

L'effet de mélange diminue (5}/Hoe = No/Ny aug-
mente) si I'on évolue vers les lits pistonnantslJgi aug-
mente, si I'on immerge un échangeur industriel olJst(
U,) augmente. Dans ces deux derniersidggs est inchangeé.

1.6 Analyse dimensionnelle
et résultats expérimentaux

L'objectif est de confronter les suggestions de l'analyse
dimensionnelle avec nos résultats.

Si U< 1,5 cm/s, toutes les propriétés sont fonction de
U Le lit est constitué de deux phases : la phase bulles et le
phase dense. Les zones défluidisées n'apparaissent que pol
U.>1,5cm/s.

La tension superficielle entre les deux phases est nulle.
Seules les forces de gravité, d’inertie et de viscosité inter-
viennent. Si I'on néglige les grandeurs relatives au gaz des
bulles, comme la densité et la viscosité, par rapport a celles
de la phase dense, ces trois forces conduisent aux deux grar
deurs sans dimension suivantes :

— le nombre de Reynolds :

Re = 04 Ug Dg\)/ly (30)
— le nombre de Froude :
Fr= UR2/29DBM (31)

Dg,, caracterise la dimension des cavitgg, est leur
vitesse de glissement par rapport a la phase degseldns
nos corrélations). |est la viscosité de la phase densg, st
masse spécifique.

SoitR, etF, les valeurs de Re et de Fr lorsque la phase
dense et les cavités sont en équilibre dynamique. En explici-
tantU, etDy,,, on obtient :

UZ = 9(F R)(Hy / py) (32)
DgM =g(R R) (K, /pd)z (33)

Si nous associons les équations (32) et (33) a notre corré-
lation (17) : M,Ipp =0,5(U,/0,2), on obtient :
Ug = Ky(U,)%% (34)

Dy = Ky(Up*®° (35)

insuffisants pour établir des corrélations. Toutefois, en vue d’en
exprimer les tendances, nous avons retenu les relations sui-L'€quation (34) est a confronter a la corrélation (11) :

vantes pour le domaind U_) > 0,1 m/s eD;> 0,035 m:
— lits & bulles libres :

Nog/Nox = 1,25 [U - U)/0,1][U, /0,2] (28)

Ugy = Ug = 0,880,,/0,2f3¢ L'exposant de la corrélation
(11) est trés voisin de celui prévu par I'équation (34).

L’équation (35) serait a confronter a une corrélation entre
Dgy, €tU(qui n'a pas été établie.
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Si nous prenons pot, la valeur proposée par Davidson un état d'équiliore dynamique entre phase dense et phase
et Harrison (1963) pour les bulles isolées (celle du régime dmilles était anticipé par association des bulles dés leur forma-
Taylor des systémes gaz-liquideJ, = (2dDg,,)%° soit  tion. Le diamétréDy,, des bulles, déduit des valeursldg,
F,=0,71/20,5), on obtient : en supposant qu’elles se déplacent en régime de Taylor, est

diamétre fictif.
Dy, = 0,16{_/0,2p72 36) "
BM Unf0.27 (36) Le modéle phénoménologique de May (1959) a deux

Cette relation est tres proche de I'équation (35). paramé,tres devient un modéle a un parametre (modigle a
SiU,_ > 1,5 cmis, le lit est constitué de trois phases : [RFOPOSE par Botton).
phase bulles, la phase dense et une phase de particules déflul-€s poudres peuvent alors étre classées selon les criteres
disées. Dans ces conditions, la corrélation (18) epieely,, ~ Suivants: . _ _
est pr: 3,5. Lorsque I'équilibre dynamique est atteidf:  — U, < 0,1 cm/s : lorsque l'on arrive a réaliser ces faibles
etDy,, sont fixés, quelle que soit la poudre. C'est ce qui a été vitesses, en minimisant les forces d’adhésion entre les
trouvé lors de I'étude du phénoméne bulles. La cartographie particules, on évolue vers les lits moussants signalés par
des lits & particules grossiéres est indépendante de la tailleDe Vrieset al.(1972) ;
des particules. Ce sont des lits a bulles évolutives, génées,0,1 <U_.< 1,5 cm/s : les lits ont deux phases, une phase
pistonnantes. bulles et une phase dense. Toute la poudre est sous forme
de suspension dans la phase dense. Les propriétés de ces
lits sont trés sensibles aux caractéristiques des particules
qui se globalisent en un seul parameétre, fonction de

Toutes les propriétés examinées avec des gaz et des poudreenvironnement physico-chimique : la valeur del de

inertes ont pu étre corrélées en fonction de leur vitesse mini- comportement » ;

male de fluidisatiotJ, .. Ainsi, une poudre peut étre caracté-— Up¢> 1,5 cm/s : les lits ont trois phases : la phase bulles, la

risée par un seul parametre. phase dense et la phase des zones de particules déflui-
Ces relations permettent d'attribuer une valeur tg «de disées. Leurs propriétés n'ont aucune sensibilité

comportement » & un catalyseur en activité dans un appareil deUx caractéristiques des particules, sauf dans des cas

laboratoire. On mesure la valeur d’une propriété du lit et 'on €xtrémes. On atteint la limite de leur domaine lorsque les

calcule avec la relation relative & cette propriété la valeur de VitessesU, tendent vers celles des bulles, qui en sont

U, qui lui correspond. Cette valeur autorise le calcul, toujours indeépendantes.

avec ces relations établies en milieu inerte, dans les mémes

conditions chimiques, des performances du catalyseur (en
contact gaz/solide, par exemple) dans un autre appareil. 3 UTILISATION DES RELATIONS

Ces relations permettent d'écrire les relations €tablissagjyys verrons ici comment il est possible de calculer toutes les
les conditions a respecter en laboratoire pour simuler le cogaacigristiques d'un lit fluidisé industriel & partir de quelques
portement d'une unite industrielle donnee. données, et de le simuler en laboratoire pour la chimie. Puis

Les phénoménes sont dépendantsidesi U, < 1,5cm/s  noys en déduirons une stratégie utilisable pour améliorer le
et indépendants &l > 1,5 cm/s. Cette transition correspondcatalyseur d’'une unité industrielle ou pour conduire une extra-
a la fin de 'expansion de la phase densg<(U, ) etalap-  polation, ceci uniquement avec des données de laboratoire.
parition dans le lit de zones défluidisées pres des bulles.  Nous avons rassemblé dans le tableau 1 les relations les plus

Le domaine des lits catalytiques performants corresporighportantes parmi celles établies ci-dessus.
a0,3 <H,, <1m,soit 0,08 ¢J_ < 0,22 cm/s. On doit évi-
ter les lits moussants décrits par de Veesl. (1972), non
maitrisables, pour lesquett,, est voisin de 0,1 m, soit, par

extrapolation de I'équation (29 = 0,03 cm/s. La courbe | 'gyolytion d'un systéme réactionnel peut étre suivie par la
deUg, en fonction de {};donnée figure 7 pour 5= 0,02 M gignarition de 'un de ses réactifs. Il est souvent possible de
(sous la notation air humide) a tendance a rejoindre celle CHxprimer en supposant une réaction du premier ordre.

rJ:spi)n(;jgzt ®T/ = 33,25_moedr'[5rela;tlv,e&aux pulles I||bresb pli)ur Imaginons un lit fluidisé industriel treés performant, défini
mf = D04 CMVS &gy = 0,40 MIS. A C€ niveau, 1es bu esd)eaalees conditions suivantes :

seraient assez petites pour ne pas étre génées dans un tu

Conclusions

2.1 Calcul des caractéristiques d’un lit industriel

diamétreD, = 0,02 m. h,=6m
. . . . U-u)=05m/s
Dans tous les lits, la fréquence des bulles évolue puis tend — 20
a se stabiliser lorsque l'on s’éloigne du distributeur. ;T__O 992

Parallelement, leur vitesse i}, sont constantes et donc .
indépendantes de la taille des bulles. Tout se passe comme si k,=125s.
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TABLEAU 1

Relations expérimentales principales du modéle ABotton, 1980)

Systeme d'unités : Sl (kg, m, s, shiyfet U .en cm/s)

Model U, . Basic experimental relations (Botton, 1980)

Unit system: Sl (kg, m, s, exceptasd U, in cm/s)

NOK

_U_Uo _ho

Hox €T fdE/N, Hoe

RAPPELS RELATIFS AUX NOMBRES SANS DIMENSION

_ Koo _ h
u-u,

_ kohy _
U-U, Her

OR

PROPRIETES DE LA PHASE DENSE

Vitesse superficielle du gaz

Volume/unité de section

U.; <1,5cm/s, Yen cm/s
U,=0,35 Um/0,2P~75
ho = hmf [1 + (Uo_ Umf)/gumf]

RELATIONS POUR ETABLIR LES CONDITIONS DE SIMULATION

Lits a bulles libres

Lits de laboratoire

105

Limites générales U-U,2010m/s u-u, > 0,12\59DT
0,08<U,; <0,5cm/s 01U, <15cm/s
D;20,25m h,>2m 0,02 <D; >0,07m
hy /DT >10
Expansion Ugy = 0,88 U,,/0,2:36 Voir figure 7
Transfert Hoy = 0,9 U,,{0,2)-2 Hox=4350  (h,/D;>4)
Dispersion Hox _ 1,5 Ynt U-U, Ho 55 Ym U-U, 01
Hoe 02 01 Hoe = 02 01 Dy
(Dr20,035 (U-U,)20,)
Réacton |  c 1 nh
Ly S Ly 1o N
s 1-R  Hg +Hog

U,;de comportement : MESURE SOUS CONDITIONS DE SIMULATION EN LABORATOIRE
Viscosité : U, /0,02 =2 Qd/pp)
Fréquence :U, /0,02 = (2/§7)? - (20D,/h, )5 - (0,02D,)%4

(4P, en stokes = Ttm?/s)

h; est la hauteur total® est I'avancement de la réactio, k 2.1.3 Calcul de Ny, et Ho,

est la constante cinétique. . N ) 3 3 .
Le lit est a bulles libres. Dorld est donné par I'équation

2.1.1 Calcul de N, et Hy, (28).
Avec U.;=0,173 cm/s el — U,) = 0,5 m/s,

on obtient Ny/Ng, = Hy /Hoe = 5,3.
Comme Hg,=0,75metlN, =8,
dou NOR: hO/HOR: 15 ona HOE: 0,14 et %E: 42.

Hor=U-U)k,=0,5/1,25=0,4 m

ol d 2.1.4 Calcul de Uy, h, U, ¢, et h /h_,
2.1.2 Calcul de Hyy, Npy et U,
ok oK f En appliquant les équations (11), (6), (7) et (13), on obtient :

'I&’avagcergggts dltaa Ia6réacti(|)_£ esg jonné pa[) I.’équa!tsi‘i)n (24). Ugy = 0,83 m/s

vecR=0,995, =6 m et H,,=0,4 m, on obtient : H, = _

0,75m etN,, = 8. " th" 0L217 g(;n/s
U est donné par 'équation (25). Pédy, = 0,75 m, on /e = 1,

a: U =0,173 cm/s. La valeur dé .de comportement étant h=96m

maintenant connue, toutes les propriétés sont calculables. ¢=0,5.
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2.1.5 Calcul de 6, temps de séjour total des réactifs Donc, pour U= 0,173 cm/s, la condition : JN" = N,
8, # (h.—& h )Uavece =05 exig_e iy /U_m_f: 0,64 (K/k."). _
Si l'on choisit k* = k , on au,_ ;" = 0,64 U . quel que soit
On obtient 8, =34 s. le diametre du lit pistonnant utilisé. Réaliser un catalyseur
Si un échangeur industriel (tubes verticaux de 80 mm espdont la valeur d&J . de comportement est inférieure a la
cés de 165 mm et de 6 m de haut par exemple) est immeigdeur fixée comme nécessaire pour une performance souhai-
dans le litN,, n'est pas modifié N est diminué de la frac- tée est contraignar_lt, s'urtiout si' Ie. catalyseur a tendance a étre
tion volumique du lit occupé par 'échangeur (environ 20 %). collant. Cest aussa priori, se limiter dans la recherche des
La valeur deh, fait partie des données. Si elle n'est pagdoerformances maximales.

accessible, on peut la remplacer par la hauteur du lit au repos>i I'on prend U= U= 0,173 cm/s, on g k= 0,64 k.
majorée de 5 & 10 %. La condition N, = N,;" doit étre revue : jireste le méme

(1,7 m) mais{ — U, ) s'abaisse de 0,14 m/s a 0,09 m/k.et

. . . 3 . . de 5,8 m & 4 m. Notons que I'étude d'un catalyseur conduit
2.2 Simulation en laboratoire d’un réacteur industriel toujours & examiner plusieurs valeurs gle k

Pour couvrir toutes les situations, les deux réacteurs doivent -@ conditionNye = Noe"impose U ou k/k,".
offrir aux réactifs le méme nombre d'unités de transfert, de Pour conclure, la simulation est possible méme pour les
réaction, de mélange et le méme temps de séjour tot&ystémes réactionnels les plus complexes. Dans ce cas, elle
Examinons si ceci est réalisable avec un appareil de laboratoffét trés contraignante sur le plan expérimental. Avee
deD; = 0,05m, dont les caractéristiques seront repérées ave@5 m et =k, il faut h" = 1,74 m, (U-U)* = 0,14 m/s,
I'exposant. L'atelier industriel choisi est celui décrit ci-dessus.hy = 5,8 meU /U, .= 0,64.

Ceci acquis, nous allons essayer d’'élaborer une stratégie

2.2.1 Egalité des nombres d’unités de transfert : expérimentale pour effectuer des extrapolations ou des amé-
Nox = Noyt liorations de catalyseurs a partir de données de laboratoire.
Cette condition entraineh* /n, = Hy, " /Hy, avec H,, =
0,75meh, =6 m. 2.3 Stratégie suggérée pour une extrapolation
L’équation (26) permet de déduireH,, * = 0,22 m et ou |'amélioration d’un catalyseur
h*=1,74m.
O L

La difficulté est fonction de la complexité du systeme réac-
tionnel concerné :
— si toutes les réactions sont catalytiques, la conservation du
2.2.2 Egalité des nombres d’unités de réaction : temps de séjour total est inutile ;

Nog = Nog* — si la réaction est simple (un seul chemin réactionnel
possible), il faut s’assurer que le catalyseur est suffisam-
ment actif (k > 1 s') et apte & donner un bon contact gaz/

La condition : N, = N, " impose la quantité¢ de cataly-
seur mais pas, .

Cette condition entraine /(U —U,) =k *h */(U-U )"

Si I'on utilise le méme catalyseur (k= k), on obtient solide dans une unité industrielle. Un appareil de diamétre
pour U—U) =0,5m/s:0—-U)"=0,145 m/s. D, = 0,02 m suffit pour les mises au point ;
La condition de validité :i — U))* > 0,12(P)°>est  _ sja réaction est complexe, il est proposé de considérer les
(U-U,)">0,084. Elle est respectee. conditions de simulation calculées ci-dessus comme des
La conditionN,, = N,5" impose (U- U )". valeurs limites. Il est suggéré de commencer les travaux
X avec une colonne de 0,02 m de diamétre et de 0,54 0,75 m
2.2.3 Egalité des temps de séjour : 6, =6 de hauteur totale. Une telle colonne ne permet pas
On obtient h.* = 5,80 m. d’obtenir de trés hauts taux Qe transformation, ni Qe voir
les effets du mélange. Mais elle permet de faire de
2.2.4 Egalité des nombres d’unités de mélange : nombreuses expériences avec trés peu de contraintes.
Nogt = Nog Notons qu'avec cette colonne, il faudtajt= 0,7 m pour

obtenir une transformation & 99,5 % avgs i,25 s
Avec cet appareil, étant donné les faibles quantités de
catalyseur et de réactifs nécessaires, il est facile de prospecter
Ui U= (1,25/3,3)D; +/0,1)[U - U)/(U-U))"] tous les paramétres souhaités relatifs a la préparation du cata-
lyseur et aux conditions opératoires : hauteur du lit, vitesse
En lui associanN,, = Ny5" et les équations (25) et (26), des gaz, composition du mélange réactionnel, etc. La hauteur
on obtient : de l'unité de transfertl,, est, dans cet appareil, indépen-
U, /U= 0,783 (U,/0,2)-2k /K" dante deU_, pourU . < 1,5 cm/s. Ceci permet d'étudier

Les équations (28) et (29) conduisent pyr™ = Noc a la
relation :
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toutes les performances chimiques du catalyseur (activité, ajouter des particules tres fines (<p#0). Ces particules
sélectivité, etc.) sans effets de mélange, avec des catalyseurpeuvent étre selon les circonstances des particules inertes
dont la dimension des particules est choisie pour leur facilit¢ du catalyseur, des mélanges, etc.
de fabrication et I'absence d’entrainement notable a I'état Ces études faites, on aura les données et outils nécessaire
fluidisé. pour tester correctement les effets du mélange dans un peti
Il est souhaitable d’expérimenter en paralléle avec uréacteur pilote de 0,07 m de diaméfig. 22) C’est la qua-
réacteur a phase gaz parfaitement mélangée et en contact fit¢-et le contenu des informations recueillies sur la chimie
fait avec le catalyseur, du type panier tournant ou a turbine dgi diront si cette expérimentation est nécessaire, et si oui,
mélange, ceci afin d’améliorer les connaissances relativesgéielle est la méthode la plus élégante pour la conduire.
la chimie et d'établir les équations cinétiques. Parallélement, on pourra utiliser le modele de May,
Apreés I'étude du catalyseur du point de vue chimiquefamené a un seul parametté () pour examiner les ten-
I'objectif sera de faire évoluer ses propriétés physiques podances qu'il suggere pour la chimie si le systeme de réactions
obtenir 0,08 < |}, < 0,2 cm/s (soit 0,3 #, < 1 m) dans un considéré est complexe. Dans ce cadre, la connaissance de
lit industriel. L'évolution doit étre suivie en mesurant sur leconstantes cinétiques est précieuse, car elle permet de calct
catalyseur en opération une propriété physique reliée prédér en détail les évolutions des compositions selon les condi-
demment &, avec un gaz et des poudres inertes. Les reldions de marche (activité du catalyseur en particulier...), et
tions données ci-dessus peuvent étre utilisées, & moins qignc de voir si le lit fluidiseé convient comme réacteur.
I'expérimentateur établisse les siennes. Rappelons leur

domaine de sensipilité : CONCLUSIONS

— chute de pression (avBg = 0,02 m)U > 0,5 cm/s

— fluctuation de pression 0,1<y,<lcm/s Aux conclusions données en fin de la premiére partie nous
— viscosité 02<Uy,<15cm/s pouvons ajouter les suivantes :

— expansion du lit 0,3<y,<1lcm/s La simulation d’'une unité industrielle par un appareil de
— fréquence des bulles U< 0,25 cm/s laboratoire est possible sur le plan de la chimie pour des

Nous sommes dans le domaine des particules fines. PR¥Stémes de réactions complexes. Elle est dans ce ca
diminuerU,_, il faut en régle générale diminuer les forcescontraignante.
de cohésion entre les particules. Les méthodes classiqued-extrapolation avec des données de laboratoire est possible:
consistent a : — si une seule évolution de la chimie est possible, un appa-
— jouer sur la morphologie des grains ; reil de laboratoire dB;= 0,02 m suffit ;
— limiter les effets de collage liés aux propriétés de la phase Si le mélange a une incidence sur la sélectilaé: 0,02
active (trés important lorsqu’elle est liquide) ; etD; = 0,07 m sont nécessaires.
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Troisiéme partie : études théoriques, réalités expérimentales, suggestions

INTRODUCTION deviennent assez grosses pour occuper toute la section de
I'appareil. Ces litsi{= 2D;) sont appeléfits pistonnants
Lorsque I'on opere dans une maquette de PVC transparentsj nous prenons des particules trés firmgs{40 pum) et
avec des poudres grossierdg$ 150 um) et a vitesse modé- augmentons au besoin le diamétre du lit, 'image obtenue est
rée de gaz, on voit se former de tres belles bulles. Aussi g@s différente. Le lit est constitué, mis & part la proximité du
nombreux chercheurs ont-ils tenté d'élaborer des modelggstributeur, de bulles de taille identique et faible, dont les
meécanistiques, et certains ont étendu leurs etudes aux litsnduvements ne sont pas génés par les parois de I'appareil.
particules fines, qui sont ici les seuls qui nous intéressent. Cegs lits sont appeldis & bulles libres Mais si I'on opére
modeles mécanistiques sont des modéles a un parametre af@c la méme poudre dans un lit de laboratoire de quelques
diametre des bulleB;. Le modeéle phénomeénologiqueJa;  centimétres de diamétre, le diamétre des bulles, qui est lui
présenté ci-dessus est aussi a un parametre : la vitesse Miissi de quelques centimétres, n'est plus négligeable devant
mum de fluidisation de comporteméuf. celui de I'appareil. On retrouve les images des lits & bulles
Notre objectif est ici de comparer les relations proposéesyolutives et des lits pistonnants décrits ci-dessus.
par les modeles mécanistiques aux corrélations expérimen-| e modéle phénoménologique a@st centré sur les lits
tales établies pour I'élaboration du modéle phénomeénolgy particules fines. Ce sont les seules qui permettent de réali-
gique au, .. Ainsi I'on pourra préciser les aptitudes desser des lits catalytiques de trés hautes performances
modeles mécanistiques actuels a représenter les faits expgsiog,59) dans Iindustrie chimique. Les couches fluidisées
mentaux et suggérer ce qu'il convient de faire, si nécessaiight 6 4 15 m de haut. Les performances sont trés sensibles a
pour les améliorer. la granulométrie du catalyseur et aux forces de cohésion
Avant d’effectuer ces comparaisons, nous présenterons :entre les grains. Les lits industriels et les pilotes sont des lits &
les divers lits fluidisés (et préciserons ceux qui sonbulles libres et les lits de laboratoire se rapprochent (ou sont)

concernes) ; des lits pistonnants.
— les corrélations du modéle phénoménologique qui seront Les modeles mécanistiques s'intéressent a tous les lits.
utiles ; Les lits industriels peuvent étre des lits a bulles évolutives ou
— guelgues modeles mécanistiques. a bulles libres, et ceux de laboratoire des lits pistonnants ou a

bulles évolutives.
1 LTS FLUIDISES TYPES Dés gue l'on q_uitte le IaborgEoire, les _Iits a bulles évqlutives
traitent des particules grossiéeres (traitements physiques et
Des observations visuelles associées a des mesures de latfi@sformations chimiques non catalytiques). Les perfor-
guence et de la vitesse des bulles ont conduit Botton (1980)ances sur la phase gaz par passe sont faibles (< 90 %). La
a ne considérer que trois types de lit, malgré les grandéauteur des couches fluidisées est de I'ordre du metre. Au-
variations possibles du diametre des appareils, de la granuiela, les bulles sont grosses et les appareils sont soumis a de

métrie de la poudre et de la vitesse du gaz : violentes vibrations. Le contact gaz/solide est alors négligeable
— les lits a bulles évolutives ; et les érosions sont fortes. Pour ces lits, la cartographie des
— les lits pistonnants ; bulles et des propriétés est indépendante de la granulométrie.
— les lits a bulles libres. Quelques aspects en ont été illustrés par des relations expéri-
Donnons-en une description sommaire : mentales présentées dans la deuxiéme partie de l'article.
Avec des particules grossiérep (1250 pm), un appareil Compte tenu de notre objectif, nous ne ferons état que des

de diametre moyen (0,25 m) et une vitesse de gaz modérie a bulles libres et pistonnants avec des particules fines.

(U -U,=0,10 m/s), les bulles les plus grosses qui apparais-

sent a la surface d'un lit de faible hauteur relativ®(< 2) - ¢ ¢ A

se répartissent sur une couronne dont le diaméjc(re dimin&eMODELE PHENOMENOLOGIQUE A U,

lorsque I'on augmente la hauteur du lit, pour s'annulef® h Les corrélations ont été établies dans la deuxiéme partie de
2D;. Ces lits (/D; < 2) sont appelélits a bulles évolutives l'article. Les principales sont rassemblées dans le tableau 1,
La cartographie des bulles (diamétres et fréquences) est iné@équel il faut associer la figure 1. Ces corrélations, qui ne

pendante de la granulométrie. Si nous augmentons la hauteiépendent que dé, . donnent :

du lit, les bulles qui se sont rassemblées au centre dullit a — pour la phase dense : le débit de ggayui la traverse,

2D, s’écoulent les unes derriére les autres, coalescent etainsi que son volumg et sa viscosité |
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TABLEAU 1

Relations expérimentales principales du modéle ABotton, 1980)
Systeme d'unités : Sl (kg, m, s, shiyfet U .en cm/s)

Model U, . Basic experimental relations (Botton, 1980)
Unit system : SI (kg, m, s, exceptadd U, ;in cm/s)

RAPPELS RELATIFS AUX NOMBRES SANS DIMENSION

- koho - ho N = u _Uo - ho - koho - ho
U-U, H E T fdE/M, H RTU-uU, H
[} OK OE o OR

NOK

PROPRIETES DE LA PHASE DENSE

Vitesse superficielle du gaz

U.; <1,5cm/s, Yen cm/s
U,=0,35 Um/0,2P~75

Volume/unité de section hy=h[1+U,—-U.)/9U_]

RELATIONS POUR ETABLIR LES CONDITIONS DE SIMULATION

Lits a bulles libres

Lits de laboratoire

Limites générales U-U,2010m/s u-u, > 0,12\59DT
0,08<U,; <0,5cm/s 01U, <15cm/s
D;20,25m h,>2m 0,02 <D; >0,07m
hy /DT >10
Expansion Ugy = 0,88 U,,/0,2:36 Voir figure 1
Transfert Hok = 0.9 U,,,{0,2)+%5 Hox=4350 (U, /D;>4)
Dispersion Hox _ 1,5 Ynt U-U, Ho 55 Ym U-U, 01
Hoe 02 01 Hoe = 02 01 Dy
(Dr20,035 (U-U,)20,)
Réacton | c 1 nh
Ly S Ly 1o N
s 1-R  Hg +Hog

U,;de comportement : MESURE SOUS CONDITIONS DE SIMULATION EN LABORATOIRE
Viscosité : U, /0,02 =2 Qd/pp)
Fréquence :U, /0,02 = (2/§7)? - (20D,/h, )5 - (0,02D,)%4

(4P, en stokes = Ttm?/s)

— pour les lits a bulles libres et les lits pistonnants comme le résultat de la coalescence des bulles jusqu'a une

I'expansionh/h,, la hauteur de l'unité de transfetf, et  taille maximum qu’elles conservent.

la hauteur de l'unité de diffusidt, ; Les modélisations ont été centrées sur les écoulements d

La figure 2 illustre I'effet sut,_des interactions entre les gaz et de la phase dense au voisinage d'une bulle et les
particules, lorsqu’elles sont tres fines (< 50 um). échanges entre le gaz de la bulle et celui de la phase dense. C
magnifiqgues photographies sont visibles dans les livres de
Davidson et Harrison (1963, 1971). Ces livres font état de
nombreuses études théoriques et expérimentales sur des bulle
isolées. Nous en rappelons ci-aprés quelques résultats.

3 MODELES MECANISTIQUES A BULLES

Introduction

Les divers auteurs ont admis que les propriétés de la phad Hydrodynamique

dense sont celles du lit & sa vitesse minimum de fluidisati
U, (soitU, = U_,eth = h). Cette approximation est tres
acceptable sur le plan pratique, ainsi que dans le cadre Qavidson et Harrison (1963) ont procédé par analogie avec
cette étude. Tout comme pour le modéle phénoménologigues systéemes gaz-liquide & faible tension interfaciale, tension
nous ne considérerons que les lits pistonnants et & bullgsi n'existe pas dans les lits fluidisés gaz/solide. De ce fait,
libres. Davidson et Harrison (1963) présentent ces dernieits ont adopté les lois expérimentales de Davies et Taylor

%111 Vitesse des bulles et expansion des lits
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Figure 1 Vitesse minimale de fluidisation en fonction de la dimension

des particules pour des poudres a faible (points noirs) et a
forte (points blancs) dispersion granulométrique. lllustration
de I'effet des interactions entre les particules lorsqu’elles sont
trés fines.

Variations of incipient fluidization velocity against mean
particle diameter into a 0.02-m-diameter tube for large
(white points) and narrow (black points) granulometric
dispersion. Effect of particles cohesion when they are fine.

Coefficients d'expansioblg, dans des lits a bulles libres
(D> 0,25 me(U - U) > 0,1 cm/s) et des lits pistonnants de
laboratoire §,/D; > 15 et (U- U ) > 0,08 (dP)°9).

Expansion coefficient L into free bubbling beds
(D;>0.25m and (U - |)> 10 cm/s) and laboratory
slugging beds (H/D; >15 and (U - |}) > 0,08 (gD;)%9)
versusincipient fluidization velocity.

(1950) pour les bulles isolées et celles de Nicklin (1962) powens vertical si elle est piégée par sa trainée. Davidson et

les ensembles de bulles. Ces lois sont : Harrison (1963) ont donné, a lissue d’'études théoriques et

— vitesse d’une bulle isolée : expérimentales, des éléments sur la formation des bulles aux
orifices des distributeurs et le phénomene de coalescence.

pistonnante : Uy, = 0,35 (g0})°° 1) Selon leurs résultats, la distance verticale d'aptitude d’une
bulle a en capter une autre est égale a son diameétre. La fré-
libre : Ug=0,71 (9R)%° (@) quence d’émission des bulles & un orifice dépend peu du

débit pour des vitesses d’émission supérieures a 8 m/s. Elle
D, est le diametre du liDg est le diamétre de la sphere est suffisante (ordre de 2/s) pour qu’une bulle émise se trouve
ayant le méme volume que la bulle ; soumise a l'influence de la trainée de celle qui la précéde et
— vitesse d’une bulle dans un ensemble de bulles identiquepuisse ainsi coalescer avec elle.
Uy=(U-U)+Ug (3)  3.1.3 Diamétre maximal des bulles
Nous exposons ici la théorie de Davidson et Harrison (1963).
La circulation de la phase dense en périphérie d'une bulle
crée a l'intérieur de celle-ci une circulation descendante de
gaz le long des parois, et ascendante au centre. Les auteurs
gdmettent gue la vitesse de cette circulation interne est

Ainsi, le temps de séjour des bulles dans un lit fluidisé a . . .
(U — U,) est égal, en prenant en compte I'équation (3) Voisine de celle de la bulle par rapport a la phase deigse (

temos de séiour d'une bulle de méme taille isolée dans ce i elle est inférieure a la vitesse de chute libre des particules
i dFi)sé U ) jﬁt), les particules du fond de la bulle restent au fond ; si elle
o

est supérieure, les particules du fond ont tendance a remplir
la bulle, donc a la fragmenter. En conséquence, Davidson et
Harrison admettent qu’'une bulle atteint son diametre
Chaque bulle entraine de la phase dense derriere elle (« traiaximal lorsquely = U,. Dans le domaine qui nous
née »). Une bulle viendra coalescer avec une autre dansinééresse (gaz/solide et particules fines), les bulles sont

— expansion des lith(h,)) et temps de séjour des bullég)(:

8, = (h—h)(U—-U)=hU,=hjU 4)

3.1.2 Formation et coalescence des bulles
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beaucoup plus grosses que ne le prévoit la théorie. L'écartRowe a étudié la forme des bulles et les écoulements de Ie
s'accentue lorsque la finesse des particules augmentephase dense en leur faisant traverser des lits superposeés ¢
Davidson et Harrison ont noté un facteur 20 pour des particules de couleurs différentes, fluidisébl 4. Les
particules de 40 um supposées libres. En fait, les particulesbulles prennent alors la forme caractéristique du régime de
fines ont tendance a s’associer. Cette théorie a eu le tre§aylor. Chague bulle ressemble a une sphére partiellement
grand mérite d’expliciter le phénoméne de dimension remplie de phase dense. Il a appelé la phase dense
maximale et de souligner la trés grande importance de lacontenue dans la sphesillage, et celle entrainée derriére

granulométrie. la sphére, trainéd.e sillage s'éléve a la méme vitesse que
la bulle et la trainée a une vitesse inférieure. Le sillage est
3.1.4 Circulation de la phase dense autour d’une bulle agité par des petits tourbillons si les particules sont fines
Analogies avec le systéme gaz/liquide (< 100 pm). Si elles sont grossiéres (> 250 um), il se forme

Matheson (1949) et Schiigerl (1971) ont montré que la phaséin tore de particules défluidisées coaxial a la bulle, qui se
dense se comporte comme un fluide newtonien pour les pardétache de la bulle chaque fois que celle-ci parcourt une
ticules fines. Botton I'a confirmé (1980). Des analogies avec distance égale a son diametre. Ces eécoulements rappeller
les systémes gaz/liquide classiques sont donc possibles. Il eRien ceux observés en gaz/liquide. Les particules fines
existe de trés pertinentes, que nous présentons ci-dessous. donnent une phase dense de faible viscosite et le nombre
Supposons tout d’abord que la bulle est une sphére rigided® Reynolds est alors €levé : c'est le domaine des micro-
et la phase dense un liquide. Soit R 8D/l le nombre t,ourbllllons. Les particules grossiéres donneqt une viscosité
de Reynolds. Lorsque la vitesse relatiyg augmente, les elevée, avec un nombre de Reynolds faible : c’est le
lignes de courant adheérent d’abord 4 toute la surface de I#iomaine des tourbillons toriques. La figure 3 donne des
sphére (Re < 1), puis se décollent de la surface arriére (Re > 4jnages de bulles, et la figure 4 le volume de leur sillage en
en créant un tourbillon torique coaxial & la sphére. Ce tour- fonction de la granulométrie de la poudre fluidisée.
billon se transforme (Re > 14) ensuite en tourbillons hélicoi-
daux, qui périodiquement se détachent de la sphere, puis%
microtourbillons (Re > 100) attachés a l'arriére de la sphéreSoit a le volume de phase dense par unité de volume de
Remplagons la sphere rigide par une bulle de gaz. Cellefilles, entrainé a la vitessi des bulles. La phase dense qui
se déforme. Pour augmenter sa vitedgepar rapport au  monte doit redescendre. Lorsque+ U)) augmente, le débit
liquide, il faut augmenter son volume. Pour caractériser sgscendant augmente (on suppaseonstant), et la section
déformation, fonction de la tension de surface, on doit intradisponible pour la descente diminue. Quelles sont les valeurs
duire le nombre d’E6tvos (Et =(g, — pg)-Délo). Les résul- limites de ce débit ?

-5 Circulation de la phase dense dans le lit

tats peuvent se résumer ainsi : - gz=aU-U,) : débit ascendant et descendant

— les écoulements obtenus a l'arriére de la bulle sont, a de phase dense ;
méme nombre de Reynolds, similaires a ceux observes f,=(h—h)h : fraction volumique du lit
avec une sphere rigide ; occupé par les bulles ;

— les bulles se déforment pour Et > 0,4, atteignent une (h/h,— 1) = (U — Y)/Ug : loi d’expansion ;
vitesse constante (0,23 m/s avec air et eau) pour 3 < Et < of, : fraction volumique occupée
16 (régime d’E6tvos), et une vitesse égale a 070G par la phase dense qui monte ;
pour Et > 16 (régime de Taylor). La forme des bulles est 4 —f(1+0) : fraction volumique occupée
trés variable en régime d’E6tvos. En régime de Taylor, la par la phase dense qui descend ;

forme est celle d'une sphére en partie remplie de liquide. U,=(U-U)+U
A B

- , L. : vitesse ascendante de la phase
Pour une bulle d’air dans I'eau, le régime de Taylor est

dense;
obtenu pouDg > 1,2 cm avec un sillage constitué de U.= i
. . T= Ug=aU-U)/ . vitesse descendante de la phase
microtourbillons Ug > 0,24 m/s et Re > 3000). Ceci [L-6.(1 + )] dense

persiste jusqu'®, 03,6 cm (Et [150, U, 00,4 m/s, Ré] o

13300). Au-dela, la bulle se fractionne. Il est intéressant de calculer les valeursldie- (U,) pour

Dans un lit fluidisé gaz/solide, il 'y a pas de tension d&tteindref, = 0.5, ainsi que celles pour lesquellesdevient
surface. S'il existe des analogies avec les system&9ale all —U,)ou a U, etquand, par disparition de la sur-

gaz/liquide, on doit retrouver, quelles que soient les circond@Ce restee disponible pour la descente de la phase dgnse,
tances, le régime de Taylor : a tendance a augmenter indéfiniment :

_la loi des vitesses a été vérifiée par Davidson et Harrison b= 0:° pour (U — ) = Ug;
(1963) ; - Ug=(U-U) pour (U — ) = Ug(1 - a)/2a;
— les essais de Rowe (1962) vérifient ce qui concerne fa Us= Ua pour (U - ) = Uy/2a;

forme et montrent les analogies entre les écoulements. Usinfini pour (U - 1) = Ug/a.
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Figure 3

Ecoulement de la phase dense dans le sillage d'une bulle en fonction de la taille des particules d'aprés les expériences de Rowe et Patridge
(1962). Les particules de 400 a 500 pum (a) forment un tore défluidisé. Les particules < 100 pum (b) sont agitées par des microtourbillons.

Dense phase flowing behind a bubble from Rowe and Patridge (1962) experiences. With 4QhtalB00eter particles (a), a defluidized
ring is observed. With < 10um diameter particles (b), agitated and very turbulent eddies take place.

Si 'on compare ces chiffres, et en particulier ceux relatifs

04l TN af, = 0,5 et Yinfini, a ceux trouves par Yerushalet al.
s (1976) pour la transition entre Ie_s_ lits bouiII_onnanfcs et turbu:
f I W lents (60 a 90 cm/s) et I'apparition des lits rapides (1,5 a
N 03t (3 1 e 2 m/s), on constate qu’en tendance générale, ils rendent
S ° ° 4 compte de certaines réalités malgré la simplicité du calcul.
2 _a . . ..
0,21 _A:_r——-ﬁA/A— 3.1.6 Circulation du gaz au voisinage des bulles
g 100 : 300 : 500 Il existe une circulation ascendante au centre de la bulle et
dp (um) descendante le long des parois, induite par la circulation de la
Figure 4 phase dense. Ceci est analogue a ce qui existe en gaz/liquide.

Volume du sillage entrainé par les bulles a leur propre vitesse Une au“fe ,CIrCUlatlon se superposg a celle-ci. Elle est induite
en fonction de la dimension des particules, selon Rowe in par la différence de pression statique dans la phase dense
Davidson et Harrison (1971). entre le haut et le bas de la bulle. Elle pénétre au bas de la
La courbe 1 est relative & des billes en verre et la courbe 2a  bulle et ressort en haut, et assure la stabilité des parois de la
du sable a particules irrégulieres. bulle en maintenant les particules en suspension. La pression
Variations of wake volume of a bubble carried by it at its own dans la bulle est de ce fait égale a celle de la phase dense au
velocity against particles diameter, from Rowe in Davidson niveau du périmétre de la bulle, ol les plans tangents sont
and Harrison (1971). verticaux. On peut penser qu'il n'y a pas égalité des débits
pénétrant et sortant de la bulle lorsque celle-ci n'a pas son
diamétre de stabilité.

Avec des particules fines pour lits performants dipt= Davidson et Harrison (1963) ont calculé cette deuxiéme
0,15 cm/sPg = Ug, = 0,8 m/s et = 0,5, on obtient : circulation avec un modéle a potentiel de vitesse. Dans ce
- f,=05 pour (U-1)=0,8m/s; modele, la bulle a la forme d'une sphére de dianijret le
- Ug=(U-U) pour (U-)=0,4m/s; gaz traverse les parois a une vitesse égalg(soid U pour
- Ug=U, pour (U-1)=0,8m/s; les auteurs). Le débit total est @&4jt) (Dg)>. A I'extérieur

Uginfini pour (U —1}) =1,6 m/s. de la bulle, la circulation est alors, pdug > U, confinée
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entre la bulle de diameti2, et une sphére concentrique deou Sh, Sc, Re sont les nombres de Sherwood, Schmidt e
diametreD.. Pour les particules fines, la relation proposée sReynolds (Sh % Dg/Dg, Sc = Lﬁ/pgDG, Re =p, UBDB/ug).
simplifie : Posant Sc = 1 (sdg = ug/pg et a = 0,59) et admettant que
_ seule la surface libre laissee par les particules participe au
Do/Dg =1+ Uye U ®) transfert, avee, = 0,5, on obtient &0,30.

La zone située entre les deux spheres concentriques a &t Les mécanismes utilisés par les autres modeéles relevent d
P q Bhéorie de pénétration de Higbie (1935) établie pour les

appelemua}gg. . .. systemes gaz/liquide. L'équation de base de cette théorie est
Pour préciser cette notion de nuage, Rowe (1964) a injecté
une bulle de gaz coloré dans un lit fluidisg g de billes en kg = (4Dg/mt)Y2 )

verre de 250 um. Le gaz coloré pénétre en priorité dans une

zone périphérique située entre la sphere qui contient la bullg, ¢ est |e temps pendant lequel le liquide reste en contact
et le sillage, et une sphére plus grande, tangente a la premig{@c I'interface de la bulle en s'écoulant du sommet au bas
a son point le plus bas. Jackson (1963) et Murray (1965) ogé la bulle. Pour Higbie, % Dy/Ug avec [ égal au diamétre
formulé des modéles permettant de retrouver cette forme, pge la sphére de méme volume que la bull® £5a vitesse
différente de celle definie par les deux spheres concentriqugsar rapport au liquide. On trouve alors :

- /. 1/2

3.2 Transfert entre bulles libres et phase dense ks = (Ug/%)(De/UgDy) (10)
Pour les lits & particules fines (seul domaine considéré ici), le Dans les lits fluidises & bulles libres, = 0,71(dy)"2
transfert da & la circulation du gaz entre la bulle et la phageegime de Taylor), d'ou
dense est faible par rapport a celui apporté par la diffusion (éta- _ 20 10.25
bli en 1963 par Davidson et Harrison). Il sera donc négligé. ks = a(G0;7Dg) (11)

Selon Drinl_<enburg et Rietema _(1972), les résistances aec a=2(0,71M)2= 0,951
transfert considérées comme possibles dans les modéles pro-

posés sont : _ Cette relation (11), établie avec I'équation de base de
— Ry entre la bulle et son interface avec le nuage ; Higbie, est identique a la relation (7) déduite de I'étude com-
— R, : entre cette interface et le nuage lui-méme ; parative des modeles effectuée par Drinkenburg et Rietema
_ (1972).

R, : du nuage lui-méme (son épaisseur) ;

) Examinons pour quelques modéles la valeur de la
R, : entre le nuage et la phase dense.

constante a :
Davidson et Harrison (1963) ciblent la résistanceRsir - _ en appliquant la théorie de Higbie sans aucune hypothése
Patridge et Rowe (1966) sB, Kunii et Levenspiel (1968) 5 =0951 :
sur R, et R;, Toei et Matsuno (1969) sWR,, Chiba et _ d’aprés Rowe, on aurait : a = 0,59 ;
Kobashi (1970) StR,. — Davidson et HarrisonR; = R, = R, = 0) proposent a =
On peut déduire de I'étude faite par Drinkenburg et 0 975:
Rietema (1972) que le coefficient de transigrpar unite¢ de  _ Kunii et Levenspiel ajoutent a la résistarRg pour
surface de bulles est représentable pour tous les modeles praaquelle ils adoptent la valeur proposée par Davidson et

poses par la relation : Harrison, la résistancl,. Les éléments de calcul pour
cette deuxiéme résistance ont été extraits de leur livre
ks = C(gD4/Up)?? (6) (1993, p. 251). On a trouvé : a = 0,672. D'ou pour les deux
en série : a = 0,40.
soit, avedJ, = 0,71(gR)%°: Connaissankg, on calculeH,, hauteur de I'unité de
transfert.
ks = a(dP7/Dp)**° () La définition deH,, donne :
ou a est une constante fonction des résistances prises en ksTDg2(Ho/Up) = TD,%/6
compte et du modéle considére.
Patridge et Rowe (1966) situent la résistance entre Eou Hok = (0,71/62)§*D~*Dgh " (12)
nuage et la phase dense. llIs utilisent pour I'évaluer I'équation
de transfert & couche limite d’'une sphére dans un liquide : btl?outr a = 0,95 (Higbie), D= 0,7 x 10* (hélium et air), on
obtient :

Sh = 0,7 SERe2 (8) Hoy = 280,57 (13)
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3.3 Transfert entre bulles pistonnantes Davidson et Harrison (1971). Des résultats présentés, on peut
et phase dense déduire poub = 0,7 x 10* (He et air) :
Hox = 9D m/l) (17)

3.3.1 Que propose la théorie de la pénétration

de Higbie ? .
9 D’aprés ces mémes données, on a calculgmlevarie

Aux debits de gaz modeérés, il est raisonnable de penser quié 1,4 & 2,5 lorsquéJ(— U, )/Ug, varie de 0,35 a 1,1 (seul
existe un domaine ou les bulles atteignent le diamétre du tudlemaine intéressant en pratique).

et la vitesse de bulles pistonnantes, sans s’étre trop éloignées

de la forme sphérique. Dans ces conditions, les relations ref3.2 Que peut-on conclure sur I'application de la théorie
tives aux lits pistonnants se déduisent de celles relatives aux ~ de Higbie aux lits pistonnants ?

lits a bulles libres, en posaily = Dy €t Ug = Ugr = | sexparience donne, pow,, < 1,5 cmis et — Uy) >
0,35(d>,)~ d’'ou d'apres les equations (12) et (13) : 0,12(gDr)1/2 : Hoy = 4,350 Aucune des équations (15),
ks = ap-(gDGZIDT)l’4 (14) (16) ou (17) issues du mécanisme de pénétration de Higbie

e représente la réalité.
a,= a(0,35/0,782= 0,70a ne repres real

] . ) o ) ) 3.3.3 Que propose la théorie de la couche limite ?
L'équation (13) relative aux lits a bulles libres devient :

Compte tenu de la géométrie tubulaire des bulles aux débits
Hox = 40(D)17° (15)  Aaua . . _
OK élevés, un modele de type « film tombant » est possible. Le
ﬂl_m tombant est formé de phase dense. On suppose que son

Aux débits de gaz élevés, les bulles ont des formes allor: ot £ 1 . ; i lat
gées de hautetw,. Elles sont separées par une hautguaie lametre est res voisin dBT €l que sa vilesse relalive par
rapport aux bulles tubulaires égt,. Dans ce cas, les trans-

phase dense. Schématisons les bulles par des cylindres aep

hauteurHy et de diametr®,, séparés par des hauteurs defertsl Ehte ,Ile gaz dde?: bll;"es eltglgoﬂmli. to-n}bant sont ?onr&es
phase densé, On doit donc avoirk, + H= hy + hy par la corrélation de Colburn ( ). Limitée au transfert de

. . asse, cette derniére s’écrit :
Si nous ne prenons en compte que la surface latérale des
cylindres, la théorie de la pénétration donne :
— le temps de pénétration de Higbie :
t= HB/U'B'T avec .= 0,35(gD)?;
— le coefficient de transferk, = (2/m2/2)(DgUg,/Hp)"?;
— la hauteur d'unité de transfert :

(ke/Ugy) S&3= 12 (18)

avec Sc = (blpgDG).
Aux nombres de Reynolds élevdf:= 0,023 Re pour les
tubes lisses, ét2 =F(¢/D-) pour les tubes de rugos#®. .

Hox = (Dr4)(Ugy/ks) En assimilant les bulﬁas i 2 Slémer in-
_ 1P1a10.25 -0.511 05n 1.75 pistonnantes a des éléments cylin
=[(0,351)1/48]g%>D 5 O H 0D 17>, . o L

L' expéri t ! . fait Pall driques avec extrémités planes et de hautguet en negli-

experience montre que expa,r]sm_m S€ fait par fa Onge'geant les surfaces frontales par rapport aux latérales, on a, par
ment des bulles. Ceci permet d’écrirelg = bD; avec b définition deH.... -
constant pour une poudre donnééJ@), d'oti b — h)/h, = oK™
Hg/bD; = (U — U)/Ug.

TD-H,(H,,/Ug,) = (174) D;°H
Pour comparer deux lits pistonnants de diametre différent, il KT H(Hor Ve OrFs

est logique de le faire & forme de bulle constante, donc it Ho/Dy = Ugy/dks = (SE)/2f (19)
(U-U)/Ug; =V, constant¥, est normee par rapporth,).
D'ol Hg = bV, Dy, et I'équation (15) devient : Le film tombant de particules, base de ce modéle, offre

une paroi rugueuse a I'écoulement des bulles pistonnantes
= 050 1,75 - P ] ;
Hox = 30(64)°Dy (16) cylindriques. De ce faitH,/D; est selon cette relation

Lorsque I'on fait, dans un appareil donné, varier la vitessgratiquement indépendant g et de (U — . Confronté
des gaz, b reste constant pour une poudre donpéerie ~ 2ux données expérimentaldsy = 4,3Dy), ceci est tres
comme (U — U)). satisfaisant. Ce modeéle a été suggéré par Bettaln(1983).
Hovmand et Davidson ont fait une étude trés détaillée
pour, tout en utilisant le méme formalisme que dans le c&4 Mélange du gaz de la phase dense
des bulles libres, tenir compte de la forme des bulles. lls ont  dans les lits a bulles libres
introduit deux parameétres géométriquest m. Ces deux
paramétres sont fonction du rapport de la hauteur des bulle§ modéle phénoménologique caractérise le melange du gaz
au diamétre du tub&gD.), de leur forme et de la vitesse desde |2 phase dense par un coefficient de dispersion axjale E
gaz. Cette étude est résumée dans le chapitre 5 du traitéP@é unité de section du gaz de la phase dense, téFylg
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représente le débit par unité de section de lit du gaz de dait I, = (N/3)DgUge /U, (22)
phase dense recyclée de haut en bas du lit.
Nog = (U — U)h/fE, est le nombre d'unités de diffusion Calcul de Ry, avec les équations (21) et (22)
etHye = h /Ny la hauteur de l'unité de diffusion. Dpo =0/, = a(U - U)(n/3)DgUge U,
Ce mélange n'est jamais pris en compte par les modéles = £, a%(n/3DUg(U — U)IU, (23)
mécanistiques dans I'évaluation des transformations chi-
miques complexes. Mais il peut étre évalué si 'on prend egigjcul de H - avec les équations (20) et (23)
compte les expériences de Rowe (1965), qui donnent les
débits de phase dense entrainés par les bulles. Ces expé- Hoe = (&Dpo)/(U-U)
riences ont permis & Kunii et Levenspiel (1968) de s'intéres- = (n/3k 20”DgUg/U,
ser au mélange du solide. = (0*71”/3)902“290’5'331’%0'1 (24)
La vitesse de déplacement de la phase dense est
beaucoup plus rapide que celle du gaz qu’elle contient par Pour g = 0,5, a= 0,5, on obtient :
rapport aux particules. De ce fait, la connaissance du coeffi- _ 15 1
cient de dispersion de la phase deDgg par unités de sec- Hoe = 0,046nQ U, (25)
tion de lit et de hauteur de phase dense permet de calculer le
coefficient de dispersion du gaz par unité de section de g&!CUl d€ Rh/Hoe = Nog Nog
de phase dense,Eet celui du solide par unité de section duavec les équations (13) et (25)

solideE,, et, par déduction: HoHog = Nog/Noy
(1-£)Dy, =f Es, = (3/6na)y /e, a?) g D 0D (26)
£.Ppo = fE, Application
_ _ Pour: a = 0,95 (Higbie) ;
Ho=fE/(U-U) =¢ D, /(U-U 20
0e = T/ ) = £Dpofl 2 (20) D= 0,7 x 16* (He et air) ;
L'évaluation ci-dessous ne s'applique qu'aux lits ou les € =05;

bulles sont libres, de méme taille et bien réparties surtoutela o =0,5:
section, ce qui, pour la phase dense, exclut les circulations en Dg=0,1m;
gulf stream n =1:

Par définition,D,, = q. , ol g, est le débit axial par -
unité de section deDIiC%, %t?; Igngueljr mesurée en hauteur de, Yo = 0,002 /s,
phase dense nécessaire pour que les agrégats de phase
entrainés par les bulles perdent leur individualité par mélange
avec la phase dense traversée.

éqgation (13) donnéd,, = 0,50 m, I'équation (25§, =
m et I'équation (265 /Hoe = 0,68.

Si 'on considere yau lieu de | (a U, = 0,002 m/s corres-
pondV, = 0,005 m/s), ce qui est plus probable au voisinage de
Calcul de g linterface, on obtientH =0,3 met H, /H = 1,7.

Si a est le volume de phase dense entrainé par unité de

volume de bulles, on a: 4 COMPARAISON DES MODELES MECANISTIQUES
0= af,U, = a(U - Uy) (21) AU MODELE PHENOMENOLOGIQUE A U, ,

Calcul de ) Ce sont des modeéles & un paramétre : le diamétre de compol

On admet que les agrégats, représentés en majeure partieggafent des bulleBg,, pour les modéles mécanistiques et la

les sillages des bulles, se mélangent a la phase dense, itédsse minimale de fluidisation de comportemiept pour

défile a la vitess&Jg par la section équatoriale des nuagesle modéle phénoménologiquéJa.

Ces nuages sont délimités par les cercles de dianbRteds Nous établirons une relation entde. et Dg,,, puis I'utili-

Dg. EntreD, et Dy, nous avons la relation (5)D/Dg = serons pour confronter les modéles mécanistiques aux don:

1+U /e Ug. Il en résulte que le débit de phase d@geui  nées expérimentales du modéle phénoménologitiye &

se mélange au sillage d’'une bulle egf,:00(172)Dg U Jg,.
Supposons que le sillage ait perdu son identité aprés avair

été renouveld fois. Pendant ce temps, la bulle a parcouru

une d'Staf‘C‘?o mesurée en hauteur de phase dense, ce QUixpansion des lits est donnée pour tous les modéles par le
permet d'écrire : relation :

(1/Up)Q,, = no(mD,6) hih-1= U - U)/Ug,

1 Relation entre les paramétres D, et U_,
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avec, pour les lits a bulles libres (tableau 1) : défile au-dessous du cercle équatorial des bulles, la phase
- Ug,=0,88(U,/0,2) dense doit fournir du gaz a la bulle. Ne disposant pas,
pour le modéle phénoménologique & (U, < 1,5 cm/s) ; comme dans le cas des particules fines, d’'un excés de débit
— Ug,=0,71(gD, )2 par rapport & _, cette fourniture de gaz ne peut se faire que
pour les modéles mécanistiques (régime de Taylor). par défluidisation. La remise en fluidisation peut s’effectuer
D'oll, avec R, en m el_.en cm/s ; lors du defilement au-dessus du cercle équatorial de la bulle,
zone ou la bulle fournit du gaz a la phase dense ou au voisi-
Dgy = 0,157(4, /0,272 (27)  nage du distributeur. Mais il faut noter qu'avec des parti-

_ _ ) cules grossieres, les bulles sont toujours évolutives. De ce
Cette relation permet d'exprimer toutes les donnees expgit, leur tendance sera (pour grossir) de fournir a la phase

rimentales du modele phénoménologique relieés éen  gense moins de gaz quelle nen prend. Le lit devient, pour
f_onction deDy,, et donc dg confronter les modeles mécanisUmf> 1,5 cm/s, un systéme a trois phases (phase bulle, phase
tiques aux données expérimentales. dense fluide et poudre défluidisée). Une partie de la poudre
Le tableau 2 donne quelques valeursDdg, (rappelons  gtant défluidisée, le débit qui traverse le lit est inférieur &
que le domaine des lits catalytiques performants est limit§ _ un ordre de grandeur peut étre évalué en extrapolant la
par: 0,08 < ;< 0,22 cm/s). relation qui donneJ, (tableau 1) PourU .= 3 cm/s, on
obtientU = 2,3 cm/s.

TABLEAU 2
U (en cmis) 0.08 o1 0.2 o4 4.3 Diamétre maximum d.es bulles
dans les lits a bulles libres
Dgy (en cm) 8 9,5 15,7 26

Le modéle mécanistique admet que les bulles ont leur dia-

Ces valeurs sont plus élevées que celles que 'on a dREle Maximum lorsque leur viteddgegale la vitesse de
te libre des particules. Les valeurs réelles sont trés supé-

dance a retenir sur les bases d’'une observation visuelle p(ﬁ_m“ . b . . )
les catalyseurs a particules fines des lits fluidisés catalytique§Ures & celles prévues pour les particules f|ne§._ L une des
a hautes performances raisons en est que, par effet des forces de cohésion diverses

Les mesures d’expansion, de fréquence, de vitesse et Sgtre Ie§ partigule; , celles-ci ne se comportent plus comme
hauteur d’unité de transfert faites dans le cadre de I'élabord€> pa_rt|cules isolées. )
tion du modéle phénoménologique sur des lits a bulles libres L2 figure 2 U, fonction dedp) montre que les forces de
et pistonnants ont montré que certaines propriétés (coefficigfR€sion ont un effet sensible en retardant la mise en fluidi-
d’'expansion, vitesse, hauteur d'unité de transfert) étaient stgdlion et ce des que le diametre des particules devient infé-
bilisées avant que ne le soit la fréquence, comme si les bulld@Ur & S0 m. Il existe pour les particules fines, en l'absence
s'associaient trés tot pour anticiper les propriétés d'un étde forces de cohésion, un rapport constant entre la vitesse de
hydrodynamique d’équilibre final entre les phénomeénes gehute libre et la vitesse minimum de fluidisation (91,6 selon
coalescence et de fragmentation. Kunii et Levenspiel, 1993). Ceci permet de dire que la figure 2
Ces constats permettent de penser que, méme lorsd§8d compte du fait que le diamétre maximal des bulles dimi-
rétat d’équilibre hydrodynamique est atteint, ce ne sont pd&U€ Moins que ne le prévoit la théorie pdpr< 50 pm.
les bulles isolées (celles que I'on voit) quiil faut considérel-€ffét peut étre trés important podp < 20 pm. Miyauchi et
pour décrire les propriétés d'un lit, mais des ensembles @ (1981, p. 359, fig. 51) ont rassemblé quelques données.
bulles, chaque ensemble regroupant, par exemple, les bull&dl extrait en est d,onne,a la figure 5. o
susceptibles de se renconti2g,, serait donc une dimension L& modele phénomenologique peut proposer I'équation
fictive. Nous reviendrons plus loin sur ce fait, au cours dé27) entreDg,, et U . La seule hypothése introduite par les
I'étude du diamétre maximale des bulles. modéles mécanistiques est que la vitesse de déplacement des
bulles obéit encore au régime de Taylor lorsqu’elles ne sont
plus isolées. Si ce n'est pas le cas, I'exposaht deoit étre
différent. La réponse demande un test de cohérence mettant a

Le modéle mécanistique admet que le débit de gaz a trav&Rntribution d'autres données expérimentales. Le nombre de

la phase dense est égaléJ3. Le modéle phénoménolo- Reynolds le permet.

gique trouve > U_ pour U < 1,5 cm/s. La courbe expé- Il n'y a pas de tension de surface entre les bulles et la

rimentale(tableau 1)a tendance & donner, < U_ pour ~ Phase dense. En conséquencg, Dest fonction que de la

U.> 1,5 cm/s (bien que l'on ait retekly = U ). Cette ten- viscosité de la phase dense, et le calcul du nombre de
m ! mi* . . N . z

dance traduit bien le phénomeéne de défluidisation décrit p&eynolds doit conduire a une valeur constante indépendante

Rowe pour les particules grossiéres. Lorsque la phase defeparametre) .du modele.

4.2 Débit de gaz a travers la phase dense
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2 Le modéle phénomeénologique donne pdur{(U,) >
~ | Diametre observé des bulles 0,1m/s, en utilisant I'équation de transfert du tableau 1 :
100 | | © Baumgarten A Park A
- O Chiba V¥ Yasui - 1,75
7 | W Geldart O Yamazaki HOK_ 22,4 I%M (29)
€ 50 [ | O Kuni V' Werther S . , Lo , , Vs .
S a4l | e matse?( A Whitehead 0 Les modéles mécanistiques sont représentés par I'équatior
g 3L orooka (12) ou (13) que I'on peut écrire :
]
k) 2 — 0, 1,75
2 _ Hok = 25,7(0,975/afi,,/D)* Dy, (30)
o
o 101 Dans cette relatiorD,,, est le coefficient de diffusion
e E v moléculaire de I'hélium dans l'air, et a, une constante relative
=2 i - e au modeéle choisi définie par I'équation (7).
3L o Les modeles mecanistiques affichent une variatidd ge
2L avec le coefficient de diffusion moléculaire de I'espéce trans-
- férée. Le modéle phénoménologique en montre I'indépen-
1 Lol 1 T N | -

dance. Le transfert s’effectue selon un mécanisme de diffu-
sion turbulente et non de diffusion moléculaire.
Placons-nous dans le domaine des lits catalytiques a haute

1 1 1
2 345 7 10 2 3 450 7 100 2 3
U, Vitesse de chute libre (cm/s)

Figure 5

Diamétre des bulles observées en fonction de la vitesse de
chute libreU, des particules supposées isolées ou, par
déduction, de la vitesse minimale de fluidisatidy; hors

effet des forces d'adhésion entre particuldgl . = 91,6).
Cette figure est extraite (reproduction partielle) de Myauchi

performance (0,08 4 _, < 0,22 cm/s) en prenatt =

0,1cm/s, I'equation (27) donnBg,, = 0,1 m. On obtient

alors pour :

— le modéle phénoménologique, avec I'équation (29) :
Hoc=0,40m;

— les modéles mécanistiques avec I'équation (30) : de

et al.(1981).

Variations of bubble diameters observed against the terminal
velocity particles Yif they are isolated (or |} since, when
there is no adhesion effect/U = 91.6). This figure is
deduced from Myauclett al. (1981).

Davidson et Harrison (a = 0,979, = 0,460,,/Dy) ;

de Kunii et Levenspiel (a = 0,40H,, = 1,18(0;,,/Dy).

Le résultat expérimental obtenu avec de I'hélium sur une
poudre caractérisée pak .= 0,1 cm/s owDg,, = 0,1 m est
donné par I'équation (29)H,, = 0,40 m. C’est donc le
modéle de Davidson et Harrison qui donne le résultat le plus
proche de la réalité. En fait, les choses sont beaucoup plus
subtiles. Si I'on observe les bulles, leur diamétre semble infé-
rieur a 0,1 m, et si 'on calculé,, avec la valeur retenue (de
l'ordre de 5 & 6 cm), c'est celui de Kunii et Levenspiel qui
donne le résultat le plus proche de la réalité.

Plusieurs auteurs, dont Davies et Richardson (1966), Rowe
et al. (1971), Rietema et Hoebink (1975), Walker (1975), ont
effectué, dans le cadre de I'étude des modéles mécanistiques
et Re =2765(1 €., (h,/h) (0,2U)°%8 (28) des mesures de transfert entre bulles et phase dense. En gér

0080 ot _ral, le lit était fluidisé a une vitesse voisinelde. Les bulles

Avec (1 -¢.,) D05, f1,/h)(0.2U,)"Fvarie de 0,96 @  giajent injectées par un orifice & une fréquence choisie pour
0,94 lorsquel, varie de 0,08 a 0,22 cm/s, et de 0,96 a 0,83yjter les coalescences entre bulles successives. Les mesure
lorsqueU,  varie de 0,08 a 1,5 cm/s. Rappelons que poyje transfert étaient déduites de prélévements effectués sur le
Un¢> 1,5 cmi/s, le lit est un systeme a trois phases et qualofgylles ou la phase dense en fonction de la distance a l'orifice
toutes les lois changent. d'injection. Les gaz traceurs utilisés étaient 'hélium, 'anhy-

En conclusion, le nombre de Reynolds est bien constaakide carbonique et l'ozone. Les diameétres des bDjjesnt
Dgy, donné par I'equation (27) est une dimension géomeévolué de 3 a 10 cm, b}, de 0,14 & 3,8 cm/s.
trique qui caractérise les cavités du lit. Nous retiendrons Seuls les résultats exprimables en hauteur d’unité de trans-
comme valeur : fert Hy, ont été portés en fonction du diametre des bulles sur
la figure 6.H,, passe par un minimum poly, = 6 a 7 cm,
augmente lorsqu¥,_ augmente de 0,14 a 0,85 cm/s pour
passer par un maximum et devenir plus faibleJ 3 =
3,8cm/s qual = 0,14 cm/s. La relation (29) qui représente
le modele &) pour (U — ) >0,1 m/s a été reportée sur la
méme figure.

L'ona:
— nombre de Reynolds : Re 5 (j,,\Dgy)/Hy ;
— hypothese du régime de Tayldy;,, = 0,71(gy,)"?;
— équation (27) Dg,, = 0,157({,/0,2f"2;
— viscosité de la phase dense®,&- 0,5(U, /0,2) ;
Dou :
pdho =@1- g‘nf) pphmf

Re = 1300

4.4 Llits a bulles libres - Hauteur d’unité de transfert

Pour comparer les modeles, expriméfys, en fonction de
Dg,, en utilisant I'équation (27).
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stabiliser la valeur del,,. Ceci a également été constaté par
Botton (1970). C’est un comportement qui rappelle les
régimes laminaires et turbulents rencontrés avec un liquide
seul ou un gaz.

Guedes de Carvalho et Harrison (1975) ont effectué des
mesures de transfert sur une bulle pistonnante injectée, en
utilisant de I'argon et de I'hélium. lls ont interprété leurs
résultats avec le modele de Davidson et Harrison (1971). La
différence entre argon et hélium a été effective, mais moindre
gue ne le laissaient prévoir les coefficients de diffusion. Ceci
R® Rietma, 1975 n'est pas en désaccord avec ce qui est présenté ci-dessus, car
+ Rowes, 1971 dans leurs expériences, la conditibth+ U)) = 0,12(gD;)2
HOA Davies, 1966 n'était pas respectée.

0,5
0,22 0,55

Hoxk (M)

0,2 |- ® Walker, 1975

2 ] P B S ]
2 3 5 8 10 15

4.6 Mélange du gaz de la phase dense
des lits a bulles libres

Figure 6 Les modéles mécanistiques sont représentés par I'éguation
(26) et les données expérimentales par I'équation de disper-

Hauteurs d’unité de transfert mesurées sur des bulles isolées . , . . s
sion du tableau 1. L'équation (26) rend bien compte de l'effet

en fonction de leur diametre, d’apres Davies et Richardson

(1966), Rowe=t al. (1971), Rietema et Hoebink (1975) et de U, (Ho/Hoe augmente avet) ) mais pas de celui de
Walker (1975) et la relation (29) du modeldl & pour les lits (_U - U). HoWHoe gst indépendant de (U —O)Lselop 'équa-
abulles libresHy, = 22,4 Oy tion (26) et proportionnel &)(— U)) d'aprés I'expérience.
Variations of the height of the unit transfer of an isolated

bubbleversusits diameter. Experimental works of Davies 47T f . himi

and Richardson (1966), Rowesd al.(1971), Rietema and * ransformations c imiques

Hoebink (1975), Walker (1975), and the relation (29) gf U . . R

model (free bubbling bed: &4 = 22.4 D, 179 Davidson et Harrison (1963) considerent que le gaz de la

phase dense s’écoule soit selon le mode piston soit selon le
mode mélangé. Les résultats sont treés différents dans le cas
de hauts taux de conversion.

Kunii et Levenspiel (1969) répartissent la phase dense

4.5 lits a bU"‘fs P_iﬁf°““°"'e5 - entre les bulles. lls supposent que la réaction est susceptible
Hauteur d’unité de transfert d’évoluer & concentration constante dans trois zones :
—dans la bulle avec le peu de catalyseur qu’elle peut

L'expérience donne H,, = 4,35D; pour (U — U) 2 contenir :

0,12 12 )
L (@Ti q | gel £ canisti sentées ¢ dans le nuage et le sillage ;
es études sur les modéles mécanistiques présen eeS—CPans la phase dense environnante.

dessus ont montré que les modéles basés sur la théorie de N . e . .
q feur modele est donné en détall, ainsi que divers exercices

pénétration de_ H|gt3|e ne represe_ntent pas la réalité. Ecpapplication, dans leurs ouvrages (1962, 1993).
revanche, celui basé sur les équations de transfert dans unW ther (1980 , | <acti id
tube semble convenable. Il conduit a I'équation (19), de la erther ( ) @ propose pour les réactions rapides une

forme H,, = bD;, avec b constant, si l'on se place en tubéamalogle avec les systfemes gaz/liquide en introduisant un
pombre de Hatta adapté.

rugueux et en transfert a diffusion turbulente prédominant. X o . i
La nature du film tombant est favorable & cette situation, ce NOUS donnons ci-dessous une écriture de modele basée sur

que les résultats des expériences viennent confirmer. un coefficient global d’échange entre la bulle et la phase
Pour (U — ) 20,12(dP )2 b est indépendant : de ¢ dense. Cette forme tres simple est justifiée pour les lits a
- ’ T L . ~ . ’ . w7
U,), de la poudre si l} < 1,5 cm/s, et de la nature de hautes performances ou, pour des raisons de sélectivité, les

l'espece transférée. Les mémes valeurside ont 6té cinétiques des catalyseurs ne sont pas trop rapides par rapport

obtenues par Botton (1970, 1980) avec de I'hélium, ainél cell’es dgs transferts.
L’équation de base est :

gu'avec une réaction chimique, pour laquelle les masses

moléculaires. des réactifs étaient 7 a 9 fois plus élevées que dC/dt= K (C,— C) = ky,C. (31)
celle de I'hélium.
Pour U — U) < 0,12(®)¥2 b augmente avet)(- U), C, etC,sont les concentrations dans les bulles et la phase

comme si une certaine turbulence du lit était nécessaire pdifnse ; k. est le coefficient global de transfert entre bulle et
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phase dense par unité de volume de phase bujlestka libres. On peut s’orienter vers les analogies avec les
constante cinétique de la réaction supposée du premiersystéemes gaz/liquide ou, mieux, vers des modeles de type
ordre ;y, est le volume de phase dense par unit¢ de volume dispersifs comme on le fait pour examiner la dispersion de

de phase bulle. nappes de gaz dans l'air sous l'effet de la turbulence
Avec : apportée par le vent.

dt =dh/Ugy Les hypothéses retenues par les modéles mécanistique
=h/(h - pour évaluer le mélange de la phase dense ne donnent pas ¢

Ya J(h-h) b .

ons résultats.

Hok = Ugn/Kpe La notion de bulle isolée doit étre revue. Ce sont des
Hor = (U —=U)Kk, ensembles de bulles anticipant les propriétés d'une bulle

unique fictive qu'il faut considérer, ou plus simplement,
I'existence d’'une grandeur géométrique caractéristique du
L\C/C = L\[1/(1 -R)] = hy(Ho + Hop) (32)  phénomene bulles, constante dans tout le lit sauf au voisinage
immédiat du distributeur.
Il existe beaucoup d'analogies avec les systémes
az/liquide dans les domaines ou les forces de tension au»
terfaces gaz/liquide ont un réle secondaire.

on obtient :

Dans cette relatiorC, et C, sont les concentrations dans
les bulles a I'entrée et a la sortie du lit.

Cette relation est identique a I'équation de réaction d
tableau 1 déduite du modéle de May (1959), lorsque I'on
suppose que le mélange du gaz de la phase dense n'a quelpaos le domaine des particules grossiereg,*J1,5 cm/s
d'effets sur 'avancement de la réaction. Cette hypothese ash lit fluidisé peut, selon les dimensions de ses particules et
justifiée par I'expérience. celles de I'appareil utilisé, étre & bulles évolutives, a bulles

pistonnantes ou a bulles libres. Ces trois types de lit sont
réalisables avec des particules fines. Avec les particules
CONCLUSIONS ET SUGGESTIONS grossieres, seuls les lits a bulles pistonnantes et évolutives
sont accessibles. Hors du laboratoire ils sont a bulles
évolutives et peu performants pour la phase gaz. Leurs

On entre dans le domaine des poudres influidisables Ou’ﬁﬁ'éments descriptifs (cartographie des bulles...) sont

I'on arrive & maitriser les forces de cohésion entre les parti- |, endants de la aranulométrie. Ces faits incitent & pense!
cules, dans celui des lits moussants et des poudres de déé%%gp . granu T P
ue ce domaine es,priori, plus facile a décrire au moyen

ration difficile. a R ° es.p Sre @ FELIS
de modéles mécanistiques ou phénoménologiques que celu

Dans le domaine des particules fines : 0,10 g¥J1,5¢cm/s  des particules fines.
Le modéle phenoménologiqudJg, est un modele a un para-

Dans le domaine des particules tres fineg ; J0,10 cm/s

Pour les lits fluidisés en général

métre :U
" X . . o
Les mnz)déles mécanistiques & bulles sont aussi a un pa%a_llgre les grandes variations possibles du diametre des
métre : le diamétre des bull&(ou Dy, ) appareils, de la granulométrie de la poudre et de la vitesse dt
: w-

Les lois d’expansion conduisent a une relation ewfrest gaz, Bott(_)n (198_0) a ete CondUit.é ne considé_rer que trois
Dy, utilisée pour confronter les résultats des modéles méciypes de lit : les lits a bulles évolutives, les lits pistonnants et

nistiques a I'expérience. les lits a bulles libres.

Les modéles mécanistiques suggérent de trés bonnes idée§eldart (1973) a classé les poudres en quatre groupes
et donnent quelquefois des valeurs trés pertinente B, C, D) en prenant en compte le diametre majedes

Cependant, il est souhaitable que la formulation de |eugarti(;ules et leur densité apparente. Avec des particules de
mécanismes de base soit améliorée, au moins en ce §gnsité apparente égale a un, on a : @p <225 um pour le

concerne le domaine des particules fines. groupe A, 225 <p<1100 pm pour le groupe B, ed 100 um
Dans ce domaine, le seul & présenter un intérét pour les IRQUT 1€ groupe D, &p< 25 um pour le groupe C.
catalytiques a hautes performances : Si I'on prend en compte la vitesse minimum de fluidisa-

— les transferts sont gérés par diffusion turbulente et non pé@n de comportement, qui en milieu inerte n'est autre que
diffusion moléculaire dans les lits & bulles libres et dangelle mesurée selon la méthode classique, on peut suggére
les lits pistonnants ; que A correspond a 0,10, < 1,5cm/s, B et D & ;>

— la géométrie a considérer pour les bulles pistonnantes ésbcm/s et que C commenceéJg, < 0,10 cm/s. Le groupe D
une géométrie de type tube et non de type sphére poapparait lorsqué),  devient supérieure a la vitesse d’'ascen-
u-u,y > 0,12(gZ)T)1’2. La théorie de Higbie est sion des bulles (par rapport & la phase dense) au voisinage d
défaillante. Il serait plus simple pour des raisons délistributeur. Les bulles s’aplatissent, puis disparaissent
cohérence de I'abandonner aussi pour les lits a bulldasrsque la vitesse des gaz est augmentée.
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PourU < 1,5 cm/s, nous avons deux phases bien digseldart, D. (1973Powder Technology, 7, 285-292.
tinctes : une phase Iégere (les bulles) qui ne contient que @illiland, E.R. et Mason, E.A. (1949) Gas and Solid Mixing in
gaz et une phase dense de suspension de la poudre. Les plgdized Bedsind. Eng. Chem41, 6, 1191-1196.
priétés du lit ne sont fonction que d’'un paramétre : la vitesgeuedes de Carvalho, J.R.F. et Harrison, D. (1975) Mass Transfer

. T rom a Slug to a Fluidized BedProc. of First Intern. Conf. on
minimum de fluidisation de comportement de la poudre.  ¢iq. Engineering Foundatiqr24s.

PourU,; > 1,5 cm/s (groupe B), nous avons trois phasesyjighie R. (1935)rans. Am. Instr. Chem. En@l, 365.
les bulles, une phase dense de particules en suspension et H®son R (1963) Trans. Instr. Chem. EAg, 22

phase dense de particules défluidisées. Les propriétés Somliﬂ'nii D. et Levenspiel, O. (1968) Bubbling Bed Modieid

dépendantes de la poudre fluidisée. L'apparition d'une nong. Fund., 7, 6, 441-451. '
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ANNEXE concentratiorC,_ dans les gaz de sortie. Lorsque cette situa-
tion est atteinteG_ = C ), l'injection est coupée et I'évolu-

Rappels sur le modéle de May (1959) tion deC, est examinée. Poz/C, < 0,3 on trouve que
L\ (C/JC) évolue en fonction du temi@isnormé par rapport

Eléments de base du modéle de May au temps de séjour des gaz dans le lit comB@ ka

constante de temps S est une fonctioNgeet deN,.. Pour

La majorité du débit total du gdz (par unité de section) . . .G .
L . btenir une seconde relation, May utilise un traceur solide.
s'écoule sous forme de bulles selon le mode « piston ». L&

trés faible débitJ_ transite par une émulsion appef#ease otton anet quély, et N sont propomonnells a la hau-
dense Son écoutl)ement est du type mélangé. Son contal ur du lit et effectue les mesures sur deux lits de hauteurs
avec le catalyseur est supposé parfait. La phase de gerentes (toute autre condition étant constante). .
contient la totalité du catalyseur. Les valeurs dé&l,, /N, obtenues montrent, en examinant

Trois coefficientsK_, E, et k) sont introduits. les courbes calculé&= f(N,., Ny, ¢), que la connaissance

K, est un coefficient de transfert entre les bulles et le ga(}eSpermet, dans certaines circonstances, d'accéder directe-

de la phase dense par unité de volume de phase dendg (en@,ent a I}gK_avec une precision ra_|sor,1nable pour C,e typ,e d'ex-
Sih, est le volume de phase dense par unité de section (app@?é"men,tat'_on’ eten parnc_:uherNbK n'est pas trop éleve.
hauteur) K +h, est le débit échangé k- /(U — U,) est le Le,detall des appareils, des sondes et des courbes es
nombre d'unités de transfeit,,. donné par Botton (1970, 1980).
E_est un coefficient axial de mélange du gaz de la pha )
dense (en AsY). Si f, est la fraction volumique du lit occu- Mesure de Noe/Noy : méthode de Van Deemter (1961)
peée par ce gaz de la phase defydg/h, est le débit recyclé | e gaz traceur est injecté en continu & mi-hauteur du lit par
par mélange du haut au bas du lithgty — U)/fyE le  une source plane (plusieurs injecteurs). Si 'on échantillonne
nombre d'unités de diffusioNq. avec la méme technique dans des plans situés entre le pla
k, est la constante cinétique d’'une réaction du premieafinjection et le bas du lit, on trouve que la concentration du
ordre par unit¢ de volume de phase dense ®ne  traceur décroit exponentiellement avec la distarme plan
kyh/(U—U,) le nombre d'unités de réactidh d'injection. Van Deemter a calculé que cette évolution était
Les hauteurs de phase deRgg, Hy, HogPOUurN,, =1, donnée par la relation :
Nog = 1, Nyg = 1, sont les hauteurs d'unité de transfert, de

diffusion et de réaction. ng/h = d(L, - C/CHldz= (N, /2)[(1 + MNpe/Ng, >3- 1]

Mesure de N, : méthode de May

Cette équation don Ny Si est connu.
adaptée par Botton (1970) q Moe/Noi S Noi

Les appareils utilisés sont décrits en détail par Botton
Le gaz traceur est injecté a débit constant et faible dai$980). Les sondes utilisées ont favorisé injection et échan-
'alimentation en gaz du lit jusqu’'a stabilisation de satillonnage dans la phase dense.



