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Sujet. Contribution & I'6tude expérimentale de I'hydrodynamique du film tombant
dans les réacteurs a parolis lisses ot & parols ondulées.

Résumé. Les réactions de sulfonation des matiéres organiques par le trioxyde de soufre
sont a la base de la synthése des tensio-actifs. Elles ont lisu principalement dans des
reacteurs a film tombant. Le présent travail consiste en I'étude hydrodynamique de ce type
de reacteur. Il s'agit de déterminer expérimentalement la distribution des temps de séjour par
la méthode des traceurs. Pour ce faire, quatre paramétres ont été choisis : le débit
d'alimentation, la viscosité du liquide, la fongueur du réacteur ainsi gue sa géométrie. L'effet
de ces paramétres sur{'épaisseur du film et sur le temps de séjour moyen a été étudié et a
permis d'aboutir & des corrélations simples traduisant ces influences. Par la suite, une étude
de modeélisation de ces écoulements a été menée. De plus, une comparaison entre les deux
geometrie de paroi du réacteurs a €té réalisée. Enfin, nous avons tenté de donnerun
exemple de simulation du déroulement d'une réaction de sulfonation.

Subject. Contribution on experimental study of falling film's hydrodynamic within a

smooth surface and a periodic surface reactors.

Abstract. The sulphonation reactions of the organic matters by the sulfur trioxyde are in

the basis of the tensio-active synthesis. They take place principally in failing film reactors. The
present work consists of the experimental study of this type of reactor using the tracer's
method to determining the residence times distribution. For it make, four parameters were
varied ! the rate of feeding, the viscosity of liquid, the length of reactor and its geometry
(smooth and wavy surface). Some simples interrelationships was suggested in order 1o
estimate the film thikness and the average residence time. Afterwards, we was interested by
the comparaison of these two kinds of reactor's geometry, and a modelisation study of these

reactors was also done. Finally, we tried to give a simulation example of sulphonation
feaction, :
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Introduction =Py,

Les echangeurs de matiere susceplibles d'étre mis en jeu dans un
procédeé industriel sont généralement élaborés pour offrir une aire d’échange
glevée tout en prenant en compte des diverses contraintes particuliéres aux
utilisations, la surface d'échange constitue une propriété intrinséque de chaque
@changeur. Le mode de fonctionnement ¢’est-a-dire son hydrodynamique, les
spécificités des phases en contact revéient aussi une importance capitale pour
Pobtention de honnes performances.

Lorsqu'il est retenu de d'offrir une grande suwrface d'échange dans le
contact en phase liquide des différents réactants, et si les applications prévues
s'accompagnent d'un effet thermique Iimportant, les appareils a film
apparaissent comime l'une des solutions les pius adaptées. Les utilisations en
en opérations physiques en sont nombreuses © évaporation (concentration de
soiutions, dessalement d’eau de mer, désorption), absorption, condensation de
vapeurs, etc. | en est de méme aussi des réactions chimiques ou la surface
d'échange est un paramétre important (réaction de sulfonation). |

Des temps de résidence courts et des températures opératoires basses
sont souvent demandées lorsque Yon deit traiter thermiquement des liquides.
L.es produits alimentaires ol certains produits organiques se decomposent s’iis
sont exposés trop longtemps a des températures élevées.

Le travail que nous avong entrepris, rentre dans le cadre des activités de
recherches du laboratoire de suifonation du département de Génie Chimique
de I'Ecole Naticnale Polytechnigue. Il se situe en amont des essais portant sur
la sulfonation par le trioxyde de soufre gazeux du Dodécylebenzéne et des
acides gras dans des réacteurs a fitm tombant,

Cette étude a donc pour ohjectif principal une meilleure connaissance du
mode de fonctionnement des réacteurs a film tombant sur le point de vue
hydrodynamique. Aussi, nous nous sommes intéressé sur les paramétres les
plus importants, & savoir le temps de séjour moyen et I'épaisseur du film.
Hauide.

L.es essais expérimentaux portent sur six longueurs de réacteurs : quatre
réacteurs a parois lisses et deux autres a parois ondulées, La méthode des
traceurs est utilisée pour la determination de la distribution des temps de
séjour. '



introduction.

'Cette distribution. sert:é estimer le temps de séjour moyen dans le réacteur. En

'plus de-la longueur tu réacteur, deux autres facteurs ont été aussi étudiés : le
débit d'alimentation et la viscosité cmemat;que du liquide. |

Les trois premiers chapitres sont consacrés a un rappel de théorie sdr les

réacteurs a film, ils portent aussi sur les notions d' épaisseur de film, de temps
de séjour moyen et de distribution des temps de séjour. E
|

Le Chap|tre IV décrit le dispositif expérimental que nous avons monte

ainsi que le protocole opératoire adopté. || donne aussi la méthode des calculs
a effectuer.

5

Les chapitres V et VI rapportent les résultats et les commentaires' des
essais expérimentaux effectués sur les réacteurs a parois lisses et ondulées
respectivement. Le chapitre Vil est réservé a la comparaison entre les deux
géométries de paroi ; lisse et ondulee.

Dans le chapitre VIII, sont rassemblées des corrélations predictives pour
I'épaisseur du film et pour le temps de séjour moyen en fonction du débit, de la
viscosité et de la longueur du réacteur. Ensuite, un exemple de modélisation
des écoulements dans ces réacteurs est donné en utilisant. deux modeles
d'écouleme@t différents.

\

Le dermer chapitre est consacré a un exemple de simulation d'une
réaction de sulfonation, a travers lequel est estimée I'évolution de I'épaisseur
du film et le temps de séjour moyen a l'intérieur du reacteur. |

Y



T | LES APPAREILS
A COUCHE MINCE

L es appareils a couche mince sont généralement concus et utilisés dans
le domaine du genie des procédés afin ae realiser des opérations physiques
d’évaporation, de distillation, d’absorptidn ou de désorption. Ces appareils sont
de deux types [1] : '

- a film mécaniquement agité ;
- a film tombant.

I-1. PRINCIPE FONDAMENTAL DE LA
TECHNIQUE DE LA COUCHE MINCE

Cette {echnique a pour principe 'étalement d’'une phase liquide en un film
de . faible eépaisseur sur une surface solide (paroi) en provoquant le
déplacement de ce ou ces liquide(s) =oit par pesanteur (film tombant) soit par
['action d'organes mécaniques (film mecaniquement agité) comme le montre la
figure 1.1.

- La surface solide supportant le fiim , par son chauffage ou son
refroidissement, permet d’'induire un phénoméne de transfert thermique dans le
liquide en écoulement [2].

L.a surface libre du film quant & elle offre la possibilité d'un transfert de
matiére entre le liquide et son environnement immédiat nécessairement
gazeux. '

Du fait de leur simultaneité, ces transferts provoguent des modifications
de nature ou de propriétés dans le liquide gui les subit, et comme celui-ci est
en mouvement, lintensité de ces modifications peut étre contrblée par le
temps durant fequel le liquide est en contact avec la surface solide sur laquelie
il se déplace.
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Rappels sur les appareils & couche mince.
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Figure 1.1 : Schéma d'une colonne d'un appareil a couche mince.

I-2. CARACTERISTIQUES DES APPAREILS
A COUCHE MINCE

|
Les prmcxpales caractensthues des appareils a couche mince se

résument en : l -

« un écoulement de haut en bas d'un liquide en film mince le long d’une
paroi solide

« un écoulement d’'un gaz dans la partie centrale du tube ; |

» un transfert de cha!eur possible entre le film liquide et la paroi sollde

» un transfert de matlere possible a l'interface gaz-liquide.

Le tableau 1.1 suivant compléte les autres propriétés fondamentaies de ces
appareils. '




Rappels sur les appareils a couche mince,

Tableau L1 : Propriétés fondamentaies de la technique de la couche mince [2].

Particularités spécifigues

Effets

Applications

o Géomeétrie du film
et de l'appareillage

« Rapport surface/volume élevé.

s Aires interfaciales paroi-liquide
et liquide-gaz élevées.

» Faible pression hydrostatique.

» Temps de séjour court.

« Opérations & cinétique
rapide de transmission
thermique et de matiére
liquide-gaz.

» Traitement des produits
labiles.

e Mécanique
d’écoulement
en film ruisselant

et agité

» Homogénéité de composition et
de propriétés.

» Turbulence.

s Etroitesse du spectre de
distribution des temps de sgjour.

» Amelioration des conditions
d'écoulement (réduction de la
viscosité).

+ Nelloyage de la paroi du support.

= Traitement des fluides 3
haule viscosité et non
newloniens.

+ Réactions chimigues en
phase homogéne liquide
ou en phase héterogéne
liguide-gaz.

» Conditions

» Continuite des opérations avec
un seul passage du liquide.
» Facilité de réglage.

o Opérations sous vide ou
50US pression.

opératoires

« Maintient de fa pression.
» Faibles pertes de charge.

Les liquides mis sous forme de films sont caractérisés par un rapport
surface/volume élevé ; entre 500 et 2000 m%/m> habituellement. Ceci devient
intéressant pour la transmission thermique du c6té de la paroi supportant le
film et qui assure le chauffage ou le refroidissement du liquide. Ce rapport
surface/volume eleve est aussi bénéfique pour la surface libre du film, siége
des échanges de matieres avec I'environnement gazeux, puisque I'importance
de ces é€changes est notamment conditionnee par les aires au travers
desquelles se font les transferts [2].

Une faible épaisseur de film joue en faveur de ces mémes mécanismes
de transmission thermiques et de transfert de matiére. En effet, ia couche de
fiquide étant mince, elie ne peut constituer qu'une résistance réduite a ces
transferts. Ainsi, en conjuguant des aires volumiques et des coefficients de
transfert importants, la technique de la couche mince se range parmi les
techniques a cinétique rapide.

Le volume du liquide contenu dans un appareil a couche mince est faible,
ce qui entraine, aux debits usuels, un temps de séjour moyen court des
produits traités ; cette caractéristique particuliére de la technique de la couche
mince est tantdt un avantage, tantét un inconvénient, selon le genre
d'opération effectuée. Dans tous les cas, c'est une donnée importante et
spécifique.



Rappels sur les appareils a couche mince.

S I
Les applications directes de ces appareils sont donc de les utiliser pour

des réactions hétérogénes gaz- Irqulde (par exemple, la sulfonation !des
charges organiques liquides par le SOs gazeux) ou pour des reactlons
homogénes Ilqmde liquide.

[-3. LA MECANIQUE DES ECOULEMENTS EN FILM |

-
Les propriétés des films liquides sont directement dépendantes de la
mécanique de leurs écoulements. |

Appelé aussi film ruisselant ou encore film en chute libre. La principlale
propriété des écoulements en film est 'homogénéité du liquide. Pour ce genre
de film, ou le liquide descend sous l'effet de la gravité le long d’'une paroi
verticale, 'homogénéité du film, bien qu'étant influencée par le reglme
d’écoulement, est bien meilleure que dans la plupart des cas ou le liquide est
traité en masse [2]. |

[-3-1. Le film tombant

La plus grande difficulté rencontrée dans le construction et 'exploitation
des appareils a film tombant se présente au niveau de la distribution du iiqui'lde
a l'intérieur des tubes ol il importe que la repartition soit parfaitement
uniforme. :

I-3-2. Le film mécaniquement agité
i . |

Ce genre de film n'est pas considéré dans notre étude. Neanmoins, e
modéle le plus classique de ce genre de film est celui rencontré dans les
appareils rotatifs a pales. Dans ce cas, la différence entre les couches minces
mécaniquement agitées et les films tombants réside essentiellement dans
l'action tangentielle & laquelle le liquide est soumis de la part du dispositif
d’agitation. Cette action a un double effet, en ce sens qu'elle impose au hquade
une trajectoire hélicoidale, tandis que I'énergie communiquée au liquide par'le
rotor développe la turbulence du film en modifiant continuellement sa structure.
Grace au taux de cisaillement induit, I'agitation mécanique permet de réduire
la viscosité apparente des milieux traités, notamment des liquides non
newtoniens” , et ainsi de traiter des matiéres a forte viscosité.

* Un fluide newtonien est un fluide dans lequel il existe une relation linéaire entre la contrainte
et la variation spatiale de la vitesse, ce qui permet de definir la viscosite du fluide .



Rappels sur fes appareils a couche mince.

La figure 1.2 donne le schéma de principe du procéde a couche mince
agitée employé pour la sulfonation du Dodécyibenzéne (DDB) par le SO;
gazeux dilué dans de {'air sec.

Pour le film tormbant ainsi que pour le film mécaniguement agité, le
tableau 1.2 suivant résume les ordres de grandeurs des divers paramétres
opératoires qu’il est possible d'obtenir en pratique.

Entralnement
du rotor

Palier et garniture
mécanique
d'étanchéité

-
ma}\

| S;éparareur F r
N e V/b
e

b

() =p b=l
Roto}
Paroi de support ~§i|
du films
\
. . (5) 7
A ﬁ ..
Bague de L *
guidage : !
- -
(1) : Entrée de DDB. (4) : Entré du fluide de refroidissement.
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Figure i.2 : Schéma de principe du procédé a couche mince

agitée pour {a sulfonation du DDB. [3]
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Tableau 1.2.; Caractéristiques opératoires relatives a
- Pécoulement dans les appareils a film mince [1]. |

Caractéristique Film tombant Film agité

- Surface de film {m°). 0.1-100 01-25 .

- Diamétre des tubes (m). 5-6.107 510%-125 |
- Nombre de tubes. 1-60 1 :
- Hauteur de I'appareil (m). 1-100 1-10

- Temps de sejour (s). 5-100 © 5-600 |
- Epaisseur du film (mm). 02-6 - 1-8

- Débit spécifique (m*/m.h). 0.2-4 02-45 \
- Rétention liquide (m®). 0.2.10%-0.5 0.2.10%-02
- Viscosité acceptable (Pa.s). <15 < 20000 \

|
I-4. LES APPLICATIONS PRATIQUES |

Comffte tenu de ce que nous venons de voir, les systémes réactionnels,
pour lesquels les appareils a couche mince peuvent présenter de I’intéré‘lt en
tant que réacteurs, sont de trois types :

1- Réaction fortement exothermigque se déroulant dans une phase
liquide trés visqueuse. -

2- Réaction fortement exothermique en phase liquide, un des réactifs |
étant fransfére & partir d'une phase gazeuse.

3- Réaction endothermique dans une phase fiquide visqueuse avec
production d’'un composé dont la vaporisation ou la désorption |
présente de l'intérét sur le plan de la thermodynamigue (réaction

équilibrée) ou sur le plan de la sélectivité (réactions consecutives
non souhaitables).

Le tableau |.3 rassemble un certain nombre d'applications classées dans les
trois catégories définies ci-dessus.
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Tableau [.3 : Exemples d'applications pratiques des appareils
a couche mince {1].

Réacteur
moncphasique

Réacticn avec
désorption

Absorption avec
réaction

« Polymérisation de
I'acétate de vinyle [4].

. Condensétion du
phenol avec le
formaldéhyde [5].

» Sulfonation par SO3 .

- de dodeécylbenzéne e« Polymerisation

i6,7,8,9 (polyesters) [14,15].
- d’alcool gras [10,4]
- de coupes « Réaction

pétrolieres [11].

o Production de
dichloro-hydrines a
partir de chlorure
d'allyle [12].

« Chloration d'éthyléne
[13]

d'esterification [16].




I1 "~ LES FiLMS LIQUIDES
PARAMETRES ET EQUATIONS
|

|

|
Comme pour toute autre forme d'écoulement, Iidentification du régime
laminaire, transitoire ou turbulent se fait par l'intermédiaire du nombre de .

Reynolds (Re). Celui-ci représente le rapport des forces d'inertie agissant sur

un élement de fluide aux forces de viscosité s’appliquant & ce méme element
de fluide. l

Le nombre de Reynolds pour un écoulement en film tombant, n’est pas
facile a etablir contrairement & celui d’un écoulement en conduite pleine, car
nous nous heurtons a la difficulté du choix d'une dimension caracteristique du
systéme [17]. |

Plusieurs auteurs prennent comme dimension caractéristique de
I'ecoulement en film, son épaisseur [2] : \

Re =-= (.1

AY

lI-1. LES REGIMES D’ECOULEMENT

ou .
u : vitesse. moyenne du liquide (mys) ; | |
e : epaisseur du film liquide (m) ;
v viscosité cinématique du liquide (m?/s).

BRAUER [5] propose I'expression suivante pour déterminer le nombre de
Reynolds : i
Re 29‘ (”\2)
v . .
ol Q représente’le débit volumique du liquide rapporté au périmétre mouillé de
{'appareil supposé cylindrique.

En étudiant I'écoulement en film liquide, isotherme, ruisselant a l'intérieur
de colonnes tubulaires a paroi ondulée et dans le cas d'un réacteur a paroi
ondulée, BOURQUIS et PREVOST [18,19], utilisent une autre expression
pour le calcul du nombre de Reynolds :

10



Les films liquides : Paramétres et équations.

Re=4Y | (11.3)
A%
ou Q' repreésente le débit volumique du liquide rapporté au périmétre mouillé

de la section droite minimale, correspondant au diamétre minimal du tube.

Dans ce qui suit, nous utiliserons I'équation (I1. 2) pour calculer [e nombre
de Reynolds dans le cas des réacteurs a parois lisses. L’équation (1.3} sera
utlllsee pour les réacteurs a parois ondulées.

Les domaines du nombre de Reynolds délimitants tes différents régimes
d’écoulement sont [2] :

. Re <25 pour le régime laminaire :
. 25 <Re <400 _ pour le régime transitoire ;
. Re > 400 pour {e régime turbulent.

PORTALSKI [20], en étudiant la variation de I'épaisseur du film en
fonction du nombre de Reynolds, montre qu'il existe en fait cing régimes
d’écoutement différents : laminaire, pseudo-laminaire, transitoire, pseudo-
turbulent et turbulent. Le régime laminaire n'existe que pour des faibles valeurs
du debit. Dés I'apparition de vagues a interface liquide-gaz (que nous verrons
en details un peu plus loin), il fait place a un régime pseudo- laminaire.
Viennent ensuite les trois autres régimes d'écoulements.

iI-2. L’EPAISSEUR DU FILM

L'épaisseur est manifestement la caractéristique la plus importante d'un
film tombant, puisque c'est elle qui conditionne le volume de I'appareil. Au
cours des essais d'analyse des phénomeénes de transfert thermique en film
tombant vertical, Nusselt (cité par FULFORD [21]) présente un des premiers
travaux sur I'eépaisseur du film et propose une équation de |a forme -

1
r :
e*={%}3ﬂe5 | S (11.4)
ou : e* : épaisseur de Nusselt ;
v [ viscosité cinématique du liquide ; .
g : accelération de la pesanteur ; Re : nombre de Reynoids.

Cependant, cette équation n'est valable que pour les écoul;erhents en
regime laminaire ou transitoire (Re < 400). Elle a été développée dans

11
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'hypothése d'un écoulement visqueux dans lequel N'apparaissent, ni
cisaillements ni perturbations & la surface du liquide. _ |

D’autre part, dans la gamme du nombre de Reynolds compris entrel 1 et
20, I'équation (I1.4), pour le calcul de I'épaisseur moyenne du film tombant,
représente avec une bonne précision les valeurs expérimentales [22].

|
KIRKBRIDE cité par TAYEMANS [17], a tenté de mesurer au moyen d’'un
micrometre F'épaisseur d'un film liquide s’écoulant a I'extérieur d’un cyllndre
vertical, mais les valeurs trouvées s'écartaient sensiblement de celies
calculées par Nusselt ; au dessus de Re=8, des vagues apparaissaient |a la
surface du liquide. \

En regle genérale, le film liquide est le plus souvent d’épaisseur fluctuante
du fait de la formation d'ondulations & la surface libre du liquide. Ces
ondulations sont observées aussi bien en régime laminaire qu'en régime
turbulent. Ce phenoméne ondulatoire est conditionné par la viscosité et la
tension superficielle du liquide ; une faible viscosité accentue le phenomene
par contre, une faible tension superficielle le diminue. Ainsi, au cours d’ essa:s
entrepris avec 'eau, les premieres ondes sont observées dés Re=4. Au debut
le film présente un front d'onde droit mais, au fur et 8 mesure que le nombre de
Reynolds augmente, 'aspect de la couche liquide perd sa régularité et
'ecoulement s’en trouve perturbé et perd sa forme pour Re > 600. l

|

Des recherches concernant I'épaisseur du film liquide s'écoulant le Iong
d'une colonne verticale a paroi lisse ont eté menées par PERVEZ et al [23]
leurs essais ont été realisés sur un réacteur tubulaire de 2.10% m de diamétre
et de 2.06 m de longueur, le domaine de Reynolds étant compris entre 100 et
1000. Un flux gazeux (air) circlile dans la partie interne du tube, soit a ¢o-
courant soit a contre courant, et ceci a un nombre de Reynolds fixe de 4150.

Ces auteurs proposent une corrélation pour le calcul de I'épaisseur du fnm
en fonction du nombre de Reynolds :
|

In.ce) =In{m)+ n.ln(Re) (11.5)
. : |
Avec :
e & co-courant: m = 0.0488 n=0_023189;
s 3 contre-courant : m = 0.0257 n = 0.4092.

12
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II-3. ETUDE DU FILM RUISSELANT "
SUR UNE PAROI ONDULEE

L'etude de 'épaisseur du film s'écoulant sur une parcn ondulee est plus
complexe que dans le cas de la paroi !|sse

ZHAQ [24], ensuite ZHAO & CERRO [25] ont effectué des mesures de
I'épaisseur du film tombant le iong d'une surface métallique a paroi ondulée

formeée par des S (figure 11.1) ; c'est-a-dire une surface constltuee par des
séquences convexes et concaves de demi-cercles.

Ces auteurs ont montre que I'épaisseur du film peut étre corretee par trois
parametres adimensionnels : §, Re et Ca, avec 4

e* .
. 0= s (1.6}
e*: epaisseur de Nusselt (équation 11.4) ;

r . rayon des demi-cercles.

e Re:nombre'de Reynolds (équation I1.3).

Q9 (L7)

. Ca=

Ca':nombre de capillarité ; A
p : viscosité dynamique du liquide ;

o : tension superficielle du liquide ; .

Q : débit volumique rapporté au périmeétre moullle

o

Par la suite, SHETTY & CERRO [26] ont mesuré les épaisseurs du film
s’ecoulant sur une surface en S, formée de demi-cercles ayant unirayon et une
longueur d’onde de 6_,:35.10‘3 m et 25,4.10° m respectivement (figure 11.1). La
surface solide sur laquelle les essais ont été effectués était de forme carrée
(0.1016 m de cdté). La figure II.1 montre les caractensthues geomeétriques de
la paroi ondulée.

13
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.J Partie supérieure de la poche |

Base de la poche

Figure Il.1 ; Caractéristiques géométriques de la
paroi ondulée de SHETTY & CERRO [26]. |

Les résultats de ces chercheurs montrent que pour une période donnée (\
= 2,54 cmy), deux maximas sont observés pour 'épaisseur du film (Figure 11.2).
Un des mammas est légérement supérieur a I'autre. Une explication de cette
asymeétrie ‘peut étre prononcée par laction du champ de grav:te de
I'écoulement sur le champ de pression. Dans la région ou sin 6 < 0 (partie
supérieure de la poche), la composante normale de la gravité (g,) se pointe de
la surface du solide vers la surface libre du liquide ; cette contrtbutlon va
diminuer la pression de liquide sous la surface libre (effet de la pesanteur
attenue). Par contre, dans la région ou sin ¢ > 0 (partie inférieure de Ia poche),
le vecteur de la composante normale sera dirigé de la surface libre du liquide
vers la surface du solide. Comme le fluide est constamment en mouvement, et
comme |'€coulement se fait & pression atmosphérique, cette transition djune
pression inférieure a I'atmospheére a une pression supérieure, va générer un
gradient de pression qui accélére P'ecoulement du liquide dans la premjére
région (sin © <0) et le decelére dans la deuxieme (sin 6 >0) [26].

14
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Distance ad.'mensmnneﬂe le long de Ia surface sohde {x/a)

Figure [1.2 : Evolution de I’épaisseur du film le long
d’une paroi ondulée [26]. (e* = 9.97.10%m)

D'apres la figure 11.2, le premier maxima correspondant a la région-du toit
de la poche, est supérieur au deuxiéme maxima situé dans la.région de la
base de la poche.

I

Conciusion -

En définitive, la difficulté de I'étude de I'epaisseur du film tombant dans
les réacteurs a parois lisses apparait au niveau des ondulations du liquide a la
surface libre et au fait que {'épaisseur du film n'est en fait qu'une valeur
moyenne. Pour le film ruisselant dans les réacteurs a parois ondulées, aux
difficultés précédentes, vient s’ajouter le phénoméne de I'épaisseur ayant des
maximas et des minimas. Ainsi, la complexité de ia geométrie dans la cas de
la paroi onduiée rend encore plus difficile I'étude de I'épaisseur du film.
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DISTRIBUTION DES
I11 | TEMPS DE SEJOUR

|

Introduction ;
|
La distribution des temps de séjour (D.T.S.} dans les systémes en
écoulement est étudiée en vue de nous rendre compte des informations
susceptibles d'étre obtenues quant au fonctionnement hydrodynamique, et de
correler ces distributions des temps de séjour au moyen de modéles
représentatifs. ' |

DANCKWERTS f[27] a proposé une approche systémique pour Ila
distribution des temps de sé&jour en définissant des fonctions de distribution
aisément accessibles & l'expérience. Ces mesures fournissent, sul Ia
circulation du fluide dans le réacteur, une information plus globale que celle
fournie par l'approche analytique de la mécanique des fluide. Toutefois, la
notion de réacteur peut étre prise ici dans un sens trés large, et peut
s'appliquer a toute portion d'espace traversée par des éléments mobiles q'ui y
s€joumnent pendant des durées variables @ appareils industriels, bassins
fluviaux, organes d'un étre vivant, etc. '

Ill-1. ETUDE DE LA DISTRIBUTION
DES TEMPS DE SEJOUR |

La connaissance du temps de séjour d'un liquide s'écoulant sous forme
d'un film dans un appareil & couche mince est de premiére importance, car il
est le critére d'analyse de la dégradation du reactif circulant dans l'appareil
dans le cas d'une réaction chimique de ce liquide. Connaissant la relation
existante entre ce parametre et les conditions opératoires, celies-ci peuvent
étre fixées pour eviter toute perturbation dans le procédé.
|
|
I
\
|
l

* Approche scientifique des systémes qui Soppose a la démarche rationaliste en abordant 16
tout probléme comme un "ensemble d'unités en inlerrelations mutuelles" [28].



Distribution des temps de séjour.

Dans un réacteur réel; 188 “molécuies ~séjournent dans un volume
réactionnel pendant des temps "t", qui dépendent notamment du profil
hydrodynamique et de la géometrie du réacteur. Dans un appareil a film
tombant, f'avancement de la phase liquide ne s'effectue pas avec une vitesse
uniforme et certaines fractions du débit alimentant I'appareil y séjournent plus
que d'autres (le liquide adjacent a la paroi est freiné par rapport a celui
composant la couche superficielle du film). Ces temps de séjour peuvent
s'écarter notablement du temps de séjour moyen (tmo). |l existe donc une
distribution des temps de séjour, ou des temps de contact dans ie cas des
réactions chimiques, et cette dispersion exerce une influence sur les
performances chimigues du réacteur.

Soit un réacteur ouvert de section d'entrée E et de section de sortie S
(figure 111.1), et soit une molécule M & l'intérieur de ce réacteur. Le temps qui
s'est écoulé depuis que la molécule M a franchi la surface d'entrée E est
appele age interne (), le temps qui lui reste a passer.dans le réacteur avant
de franchir la surface de sortie S est défini comme étant son espérance de vie
(7). Son temps de séjour (t;) est définit comme étant le temps qu 'elle aura
passé au total dans le réacteur [29].

Ce temps n'est autre que I'age dans le courant de sortie. Ces tro:s “quantites
sont telles que . o T

b =a+ A SRy

Figure 111.1 :.Age, espérance de vie et temps de_séjour'-dﬁun_
élément de fluide dans un réacteur ouvert [29].. -
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II-2. LES FONCTIONS DE DISTRIBUTION |

.ot . f Ce Ty . |
Nous nous intéressons aux systémes pour lesqueis s'appliquent les
hypothéses restrictives et simplificatrices suivantes : |

1- 'écoulement est en régime permanent, |

2- I'écoulement est "déterministe”, c'est-a-dire qu'il ne fait pas intervenir
de processus aléatoires comme des basculements de filets, des créations
de tourbillons, du moins a grande échelle de temps et d'espace, car il est
clair gu'un processus aléatoire stationnaire rapide semblable a la
turbulence sera pergu comme quasi-déterministe a I'échelle de
I'expérimentateur,

3- le fluide est incompressible, !

4- I'écoulement A travers les sections E et S se fait uniquement par
convection forcée, a I'exclusion de toute diffusion et de tout mélange en
retour, ' :

5- les conduites d'entrée/sortie sont de petit diametre devant les
dimensions du réacteur et I'écoulement y est du type piston. !

La fonction 1a plus importante est la distribution des temps de séiour
(D.T.S.) notée E(ts),” définie comme étant la fraction du débit de siorﬁe
contenant des molécules d'age compris entre ts et ts + dt,  (figure 111.2).

I
A | |

E(ts)

t, t+dt,

o

Temps de séjour |

Figure 111.2 : Distribution des temps de séjour [29].
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Les conditions de normalisation impliquent: "~

JE(t,).dts =1 o 2y

0 . . Co
E(ts) peut aussi étre assimilée a |a densité de probabilité du temps de séjour
(ts) dans le débit de sortie. :

Une autre fonction de distribution concerne globalement tout le volume
interne. La distribution des &ges internes l{c) est telle que I(a).do est la fraction
du volume interne contenant des molécules d'adge compris entre (_x‘ et o + da.

De méme, des moments statistiques peuvent étre deéfinis pour chacune
des distributions. Ceux de 1a D.T.S. ont une importance particuiiére.
Le moment d'ordre n autour de 'origine est défini par :

Hn =T(fs)"-5(fs)-dfs ' - '(lll-?;)
0

En particulier, ur = tnoy €st la moyenne ou temps de SéIOUF moyen des
molécules dans le réacteur. On écrira :

moy_-[t (E(ty).dt (I11.4)
Par contre, le moment d'ordre n autour de {a moyenne ou moment centré, est
défini par :

Wy = I (ts = oy )" E(ts).t (H1.5)
0

—_—

En particulier, x> = o est la variance de la distribution, qui caractérise son
étalement autour de [a moyenne. On écrira :

o = T(ts ~ tmoy )2 E(t,).dt, | (111.6)
0
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11l-3. DETERMINATION EXPERIMENTALE DE LA D.T.S."

La technique la pius utilisée pour |'étude de la distribution des temps de
sejour (D.T.S.) dans un systéme et particulierement en génie chimique repose
sur l'introduction d'un traceur’ ayant une propriété supplémentaire a celle du
fluide principal et qui est facilement repérable dans le milieux traité mais qui
n'en altére pas les proprietés. Le traceur va "marquer” les molécules e:ntrant
dans le reacteur et suivre ainsi leur "histoire" jusqu'a la sortie, en parhcuher en
les denombrant dans le courant de sortie en fonction du temps. :

|

La méthode consiste donc a injecter, a l'aide du traceur, un certain signal
a l'entrée du réacteur, de maniere a ne pas perturber le régime d'écoulement.
La réponse a la sortie est alors examinée et des renseignements sur le
comportement interne du fluide en sont déduis. '

Les signaux utilisés dans le systéme peuvent étre de forme quelconque.
Cependant, on peut utiliser des signaux particuliers dont la forme de la
reponse est facilement exploitable. Ainsi, sont réalisés le plus souvent des cas,
des signaux de type échelon ou impulsion.

il ‘
lll-3-1. Réponse a un signal échelon - La courbe F

Dans ce type d |nJection la concentration du traceur passe
instantanément de 0 & ¢, dans l'alimentation a linstant t = 0. SOlt c la
concentration du traceur a la sortie, la courbe donnant la fraction F = c/co de
fluide marque en fonction du temps est, par définition, la courbe F (figure 111.3).

A F=clcy ' . y \

signal \
d'entrée '
yd -— réponse, courbe F ‘
i
| } . |
0 T !

Figure I1.3 : Réponse a une injection échelon [29].

"Le traceur employé dans cette étude est un colorant dont les caractéristiques sont données
dans le chapitre V.

|
20
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La fraction de volume interne Gccupée par le'fillide rarqué est celle qui est
plus "jeune" gue t, soit : '

I!(a) do.

De méme, dans le courant de sortie, la fraction de débit marquee est celle qui
a un temps de séjour plus petit que t, soit

¢
JE(t,).dt,
0
La fraction F sera alors :

F =:£E(ts).dts (11.7)

Le signal échelon correspond du point de vue mathématique a la fonction
échelon unitaire de Heaviside H(t)

H(t)=0 pour t -0

H(t)=1 pourt=0 V(HI.8)

Hl-3-2. Reponse aun s:gnal :mpuis:on La courbe C

Une mjectlon impulsion consiste a introduire une quant|te donnee de
traceur a l'entrée du réacteur, pendant un temps trés court devant le temps de

‘passage 1 (soit < 0.011).

Soient n le nombre de mole du traceur et c(t) sa concentration releveée a
ia sortie. A linstant t, 1a quantité de traceur qui est sortie du réacteur depuis le
début de l'injection est celle qui a un temps de séjour inférieur a t:

jq.c(t).dt‘=n:f)t'£(fs).<3’:‘S (111.9)
0 ‘ .

ou g est le débit volumigue (m’/s).
D'ou - E(t)z%.c(t) | (111.10)

Posons ¢, comme étant la concentration -initiale qu'aurait le traceur
uniformément réparti dans tout le volume, ¢o s'écrira :
°n

Co =7 (11.11)
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ou Vr est le volume de retention de I'appareil.
DANCKWERTS avait introduit la fonction ; |

c(t)

. |
C(t) =4 ' (11.12)
Co
V |
sachant par ailleurs que : 1= —q’i ~(I11.13)
|
nous obtenons la D.T.S. : E(t) = % (H114)

l

La D.T.S. apparait ainsi comme la réponse a une injection-impulsion de Dirac
(figure 111.4).

|
4 |

signal d'entrée

\ réponse, courbe C=c/c,

_ , I

Y

|
Figure 111.4 : Répohse a une injection impulsion - La courbe C [29]. |
i

De méme, le signal impulsion correspond du point de vue mathématique a la
fonction de Dirac §(t) : !

&(t) > o pourt=20 _
&(t) =0 pourt+ 0 ‘ - -~ (l15)
+co

is(t).dt =1
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Ill-4. DISTRIBUTION DES TEMPS DE ~ ~
SEJOUR DANS LES REACTEURS IDEAUX

lll-4-1. Réacteur piston

Dans un réacteur de type piston, I'écoulement du fluide est tel que toutes
les molécules ont le méme temps de séjour ou de passage. Le déplacement
des molécules se fait alors a la méme vitesse. Tous les signaux entrants sont
donc transmis sans déformation et se retrouvent a ia sortie du réacteur au bout
d'un temps :

V
z:—é‘i=tmoy (1.16)

La D.T.S. est alors caractérisée par un pic trés étroit situé au temps «
(figure 111.5) :

E(t,)=38(t; - 1) | | (I1.17)

lll-4-2. Réacteur continu parfaitement agité

| 'établissement de I'expression de la D.T.S. pour une injection-impulsion
se fait aprés avoir introduit une quantité de traceur a l'entrée du réacteur. La
concentration monte instantanément a ¢y ensuite évolue suivant I'equation du
bilan : '

q.c(t)+vR.%)-=o o (11.18)

La résolution de cette équation donne : —

C(t)=c—(Qxexp[—£] | '--; (lil.19)

Co T

Ce qui aboutit, d'aprés I'équation (l11.14) a I'expression de la D.TS..
(figure 1I1.5) :

E(t.) :%.exp(-i) | "-(|||_20)

T
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|
|

4o T

et la distribution intégrale (figure 111.6) :

t |
F(tS)=1—exp(—jL;] (H1.21)
' l
i

(

E(ts
yE() Reacteur piston |
g |
~N Réacteur quelconque
/ |
Melangeur parfait

0 f'moy =7 ts |

Flgure III 5 : Distribution des temps de séjour.
Fonction de fréquence [29].

/ AN
Mélangeur parfait -

/ h Reéacteur quelconque |

w . |
Reacteur piston
/

0 ‘ trm_/: T ts

Y

Figure 1.6 : Distribution des temps de sejour .
" Répartition intégrale [29].
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Distribution des temps de séjour.

lll-4-3. Réacteur quelconque .

Un réacteur réel, dans leque! I'écoulement est de type quelconque, laisse
observer en général des courbes intermédiaires entre les deux comportements
limites de I'écoulement piston et celui du réacteur parfaitement agité (figures
1.5 et l11.6).

Ainsi, la connaissance des fonctions de distribution des temps de séjour
pour un systéme donne sera trés importante en pratique ; car, par comparaison
avec les courbes correspondant aux systemes idéaux, nous pourrons nous
rendre compte de quel type d'écoulement idéal le systéme considéré se
rapproche e plus. '

1i-5. INTERPRETATION DES MESURES DE D.T.S.

Les cing -hypothéses énoncées au paragraphe llI-2 sont supposées
vérifiées. En supposant aussi que tout le volume de rétention de I'appareil (Vi)
soit accessible au fluide, le temps de passage sera égal au’ temps de séjour
moyen (tmo,) d'apres l'equation (lH1.16) :

Soif un réacteur fermé a la diffusion et parcouru en régime permanent par
un fluide incompressible ol est considérée une injection-impulsion. Soit y(t) le
relevé expérimental de la courbe C(t) en unité arbitraire. Plusieurs
renseignements peuvent étre obtenus de suite ; selon les informations dont on
dispose :

1) La quantiié de traceur et la concentration absolue a la sortie ne sont
pas connues. Seule la fonction y(t) est dtspomble La. surface sous la
courbe s'écrit :

S =1ly(t).dt (111.22)
o

La D.T.S. est alors obtenue par normation :

E(t) = y(t) | (111.23)
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AT .

Le temps de séjour moyen peut étre deduit par : |
1
fmoy :g.zt.y(t).dt (111.24)
|
La connaissance de cette information est déja intéressante dans
beaucoup d'applications. |

2) La quantité de traceur injectée est connue (n) et le détecteur de sortie
est étalonné en concentrations ahsolues y(t)=c(t). Dans ce cas, le bilar|1 du
traceur s'écrit : -

n= Tq.c(t).dt (1|I.25)i
0

d'ou le débit volumique : q= (111.26)

B
Le volume accessible V, est ensuite calculé a l'aide du temps de séjour
moyen lui méme calculé par I'équation (111.24) ; il est donné par : ‘

Via=q.thoy (H1.27)

=

Cette technique est préconisée dans 'étude des appareils industriels ou il
n'existe pas souvent d'autres moyens d'accéder a ces grandeurs.

3) Le volume de rétention Vg et le débit volumique g sont connus par des
mesures directes. Dans ce cas, le temps de passage donne par I'équation
(11.16) est comparé au temps de sejour moyen donné par Yequation
(I11.24). Deux cas peuvent se produire :

® Sitmoy <1 |

ceci est I'indice de l'existence d'un volume mort ou stagnant (V) tel

que : .
Vi =V, +V,, (111.28) |

] Vm tmoy ‘

et donc : v, © 1- . (111.29) |

‘ﬁun échange de fluide est lent entre le volume accessible V4 et le
volume stagnant Vi, la courbe y(t) va présenter une trainée (figure
l1.7), et le temps de séjour moyen dépendra de |'erreur de troncature
commise en négligeant dans 'équation (I1.22), la portion finale de ia
trainée. Si toute la trainée etait parfaitement prise en compte, on

aura fmoy = 1. |
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‘\‘ﬁ_ cw

VA L " Fluide stagnant

¥“

Fluide stagnant V, 0 tmoy T

Figure IlIl.7 : Existence d'un volume mort [29].

® Sitmoy > 1

ceci est lindice de [existence d'un court circuit ; le pic initial
correspondant au débit de court circuit q. a échappé a
I'enregistrement. Soit g, le débit enregistré, nous aurons dans ce

cas :
q=G.+qs (111.30)
qc

et: —= =1 [1.31
q tmoy _ ( _ )

L'injection doit étre refaite en portant I'attention sur les tous premiers
instants de.la réponse. Dans le cas d'une injection-impulsion, un pic
de court circuit sortant apparait alors immédiatement (figure 11.8).

'
'y

A

(o) i

0 T {‘moy t

-

Figure 111.8 : Existence d'un court circuit [29];

En conclusion, il apparait que les mesures de la D.T.S..a laide de
traceurs constituent un outil de diagnostic tres précieux et donne acces a des
grandeurs difficilement mesurables par des méthodes directes.
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i
i

I11-6. MODELISATION DES ECOULEMENTS NON IDEAUX
| |
Aprés avoir effectué des expériences et - obtenu des courbes
expérimentales de D.T.S., nous nous intéressons généralement a valoriserices
courbes et de rendre compte de l'allure observée au moyen de l'établissement
d'un modéle hydrodynamique simple adapte au systéme considére.

!
Nous allons considérer dans ce qui suit, deux modeles d'écoulement
idéaux ; le modéle de I'écoulement piston avec dispersion axiale et le modele
des mélangeurs en cascade. |

ll-6-1. Le modéle piston a dispersion axiale

Ce modéle présehte un faible écart a 'écoulement piston. C'est I'un des
modeéles les plus utilisés pour décrire de fagon globale 'écoulement dans les
réacteurs chimiques ou les unités de séparation impliquant, des contacts entre
phases [18]. i

|

Il repose sur la superposition d'un écoulement piston convectif de vitesse
u et d'un phénomeéne dé dispersion axiale obéissant a la loi de Fick. La densité
de flux molaire axial est donnée par [30]

., oc
fﬂu.cuD.aZ .' (1.32) l
ou D est le coefficient de dispersion axiale.
L'expression de la D.T.S. en fonction de la dispersion axiale dépend d|es
conditions aux limites qui régnent au point d'injection du traceur (Z = 0) et au
point de mesure de la réponse (Z = L). Trois types de conditions aux limites
sont essentiellement distinguées (figure |1.9) : |

i) le réacteur est "illimité", ou ouvert & la dispersion ; c'est-a-dire qu'il n'y a
aucune discontinuité du flux de dispersion a l'entrée et a la sortie |

ii) le réacteur est "clos", ou ferme a la dispersion ; en amont et en aval, le
fluide n'est transporté que par convection pure ;

T
iii) le réacteur est "semi-ouvert”, ou "semi-illimité" a la dispersion soit vers
I'amont, soit vers l'aval. !
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y (i) Réac{eur "quvert"
\__,_,' ~— . a T _ a fa dispersion
} z=0 - b z=t
— e — — — = (i) Réacteur "fermé"”
— e T L a la dispersion
¥ z=0 d 2t '
L N
—— Y ey T e — (i} Réacteur “semi-ouvert”
f 7=0 4 Z=| a la dispersion
- en amont
e~ — o~y —~, - en aval
- L —— ~— ———
} 7-0 bz= )

Figure IIL.9 : Conditions aux limites du modéle
piston a dispersion axiale [29].

La conservation de la quantité du traceur injecte est exprimée par 'équation de
diffusion : |

¢ oc 8¢

D'aZ—‘?:u'EZ__i_E (111.33)

On effectue une injection-impulsion de traceur a l'entrée (Z = 0). La réponse-
c(t) est recherchée a la sortie (Z =1).

La solution de I'équation (l11.33), qui permet d'aboutir a I'expression de la
D.T.S. via 'équation (11.14), dépend des conditions aux limites (i, ii ou iii). La
plus simple des solutions est celle qui correspond au réacteur "illimité"
(hypothése i). Elie est donnée par |'expression suivante [29] '

1 [Pe [-Pe(r—t)?] .
B =5 Vet @A 4t ' .34)

A coté du temps de passage 1 apparait le paramétre adimensionnel
caractéristique Pe, ou nombre de Péclet [29] : )

Pe=%-L— L (35)
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avec |

u : vitesse axiale |
L : longueur du réacteur ;
D . coefficient de dispersion.

La mise sous forme adimensionnelle de l'equation (I1l.34) est possibie en
introduisant le temps réduit :

; !
0= T ‘; (111.36)
Ce qui donne, pour l'expression delaD.T.S.: |

H 2
E(®) = 5. P—zexp{‘—%—gg—@)} | (11.37)

La D.T.S. ne dépend donc que d'un seul parametre Pe qui varie comme
l'inverse du coefficient de dispersion D. |

L'écoulement piston pur (D = 0) correspond a Pe = o, Lorsque! Pe
diminue, {a D.T.S. s'affaisse et devient dissymétrique (voir figure 111.10). Une
gueue commence a apparaitre.

Lorsque Pe tend vers zéro, la forme de la D.T.S. tend vers celle de
l'exponentielle décroissante, mais comme D tends vers o, la substance du
traceur se répartit instantanément entre -« et +o¢, de sorte que la courbe se
confond pratiquement avec l'axe des abscisses.

LEVENSPIEL [31] a proposé une relation entre le nombre de Péclet (Pe)
et la variance de la D.T.S. (¢ a partir des conditions aux limites, ce qui
donne, pour un réacteur ouvert a la dispersion, la relation suivante :

‘I
o* 2 8

_Pe+Pe2

5 (111.38)
tmoy
‘\
Cette expression nous permettra de calculer fe nombre de Peéclet (Pe) a partir
de la variance (¢?) et du temps de sé&jour moyen {(tmoy).
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P 500 o

Figure 111.10 : Courbes de D.T.S. du modéle piston a-dispersion
axiale - Réacteurs "ouverts" a la diffusion [29].

-t
-

11l-6-2. Le modéle des mélangeurs en cascade

Il est connu que la cascade de reacteurs agités permet de réaliser la
transition entre les performances du réacteur agité unique et celles du réacteur
piston. L'écoulement d'un fluide dans un réacteur réel peut étre assimilé a celui
dans une cascade de J réacteurs agités disposés en seérie et qui presentent un
volume total identique a celui du réacteur réel a modéliser.
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I
| |

La distribution des temps de séjour est une distribution Gamma de la

forme [29] : |

N " | |
Y 7 expl(-J.t) | |
E z(—) ! )

(t) j (J-1)1 _ ( 39).
i |
Un réacteur agité continu unique correspond a J = 1. |

Lorsque J tend vers “t'infini, on se rapproche. de |'‘écoulement piston et les
courbes de D.T.S! sont voisines des gaussiennes symetriques (figure I11.11).

| |
§3 . ---------------------------------------------------- :
| |
: |
P § 1 U S
i | |
| I
é} s\ i
OO 4 _______
N
1 :
0 .
1 2 o=t/ 3

|

Figure 111.11 : Courbes de D.T.S. du modéle des
mélangeurs en cascade [29].
|
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Lorsque I'écart & I'écoulement piston est-faible (par-exemple, Pe>100), la
D.T.S. correspondant aux différentes conditions aux limites sont quasiment
indiscernables, comme le montrent les figures de [11.12 a lI1.15, ou sont tracées
les D.T.S. équivalentes pour des valeurs croissantes de Pe du modele piston &
dispersion axiale et du modéle des mélangeurs en cascade.

Figure l11.12 : Courbes de D.T.S.
pour les différents
types de réacteurs [29].

J .

1 : réacteur "illimité" ‘
2 : réacteur "semi-illimité" ST
3 : réacteur "clos” d

4 : mélangeurs en cascade. 0

Figure lll.13 : Courbes de D.T.S. - S
pour les différents types P
de réacteurs [29]. E

—_

J=5,Pe=8

1 : réacteur "iliimité"

2 : réacteur "semi-illimite"
3 : réacteur "clos" ‘
4 : mélangeurs en cascade. - . - t/r

Figure 1ll.14 : Courbes de D.TS. — "~~~ =~ 7~ 777
pour les différents types .
de réacteurs [29]. - E

J=10,Pe =18

' réacteur "illimité"

- réacteur "semi-illimité"
: réacteur "clos" _
. mélangeurs en cascade. 0 ! : 2w

-P-hCAJN—A
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Figure 111.15 : Courbes de D.T.S. ¢ /
pour les différents types :
de réacteurs [29]. 2
1
J=50, Pe =098 “
0 i 2 3

tr \

Lorsque Pe est inférieur & 100 (vers Pe = 10), les conditions aux limites
commencent & intervenir fortement et il faut se reporter aux expressions
exactes. Mais l'utilisation du modéle a dispersion axiale n'est pas toujc!nurs
justifiée physiquement aux tres petites valeurs de Pe. En pratique, la
reproductibilité et la précision des déterminations expérimentales de la D. T S.
sont rarement meilleures que quelques pour cent (voir 10%), ce qui rend
illusoire bien des raffinements mathématiques et justifie des interprétations
trés simples. Notons enfin, que dans les conditions du réacteur ferme a la

dispersion, Pe = 0, correspond le mélangeur parfait (D = «) [29]. '

Les differentes fofmes de calcul de la D.T.S. relatives aux différents tyipes
de réacteurs, n'ont pas de relation directs avec le réacteur a film tombant, qui
présente cependant quelques similitudes. .

|
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INSTALLATION
. EXPERIMENTALE ET
1V METHODE DE CALCUL

IV-1. LIMITES ET DOMAINE DE L'ETUDE EXPERIME_NTALE

Comme nous lavons mentionné en introduction, notre étude
hydrodynamique est portée sur des réacteurs destinés a des réactions de
sulfonation des charges organiques. Notre contribution se situe en amont de
I'axe de recherche sur les sulfonations par le SO; gazeux du Dodécylbenzene
(DDB) effectuées sur ces réacteurs. Des travaux sont menés sur-ce type de
réacteurs [32,33), les débits utilisés sont de 'ordre de 270 mith de” DDB (soit
0.95 mol/h). Pour nos essais, les débits d'alimentation en liquide visqueux ont -
atteint les 575 mi/h (soit un peu pius de 2 mol/h de DDB). Pour ce qui est de ia
viscosité, le DDB injecté dans le réacteur a film tombant a une viscosité
cinématique de 7 ¢St a 20 °C, au cours de la sulfonation, la viscosité de Ia
charge sulfonée atteint 258 ¢St a la sortie du réacteur [32]. La plage de
viscosité que nous avons de ce fait considérée pour tenir compte de la
simulation de la sulfonation, s'étend de 8 ¢St a 290 cSt.

IV-2. CHOIX DU LIQUIDE VISQUEUX

Le glycérol (glycérine), de formule brute CH,OH-CHOH-CH.OH, est le
produit idéal pour préparer des solutions du rpélange eau-glycérine ayant les
viscosités désirées [34]. ‘

En effet, 1a glycerine est un liquide transparent et visqueux. Sa viscosité

cinématique mesurée a 13 °C était de 1260 cSt. Elle convient particulierement
a I'étude entreprise ici grace a ses caractéristiques citées ci-dessous :
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« elle est totalement miscible avec 'eau | \
« elle présente un comportement rhéologique newtonien ; '
» elle ne mousse pas :

« sa viscosité cinematique varie en fonction de sa dilution dans l'eau
entre 1260 cSt et 1 ¢St

En pratique, nous avons préparé plusieurs solutions du mélange eau-
glycérine & différents pourcentages massiques en eau. Nous avons porte ai!nsi,
la courbe de variation de la viscosité cineématique de ces melanges en fonction
des pourcentages en poids d'eau (figure 1V.1). Cette courbe nous a servi de
base pour préparer ia solution liquide du mélange eau-glycérine ayant Ia
viscosité voulue. Toutefois, nous signalerons que des ajustements s!ont

souvent nécessaires afin d'atteindre la valeur de la viscosité désirée.
| ‘_

Viscosité cinématique (cSt)

1200 : el | N

|
1000 ﬁ\ ' — G e Y = 1183’5‘.e-0,1526.x . 1 !

800 \

600 3

400

200 . : - v A;_WA_X

: ] |
0 5 10 15 20 25 30

Pourcentage massique en eau (%) \

‘l
Figure IV.1 : Viscosité cinématique du mélange eau-glycerine.
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IV-3. CHOIX DU TRACEUR INJECTE

Pour sa simplicité, la méthode de colorimétrie a été retenue. Le colorant
le mieux adapté pour ce type de mesure est un colorant utilisé par les
raffineurs pour le supercarburant auto "rouge écarlate”, cette couleur ecarlate a
déja été utilisée et a fait preuve de bonnes satisfactions [34,35,36], son nom
systématique est le "orthotoluéne-azo-orthotoluéne-azo-B-naphtol”. Ce colorant
permet d'avoir une assez bonne diffusion dans le melange visqueux employe.
Du fait de la faible quantité de coiorant injectée a l'entrée du réacteur a l'aide
d'une seringue, ce colorant n'altére pas les caractéristiques du fluide visqueux
utilisé.

IV-4. DISPOSITIF EXPERIMENTAL

L'installation expérimentale, sur laquelle nos essais ont été menés, est
située au laboratoire de sulfonation. Elle est constituée principalement d'une
pompe, d'un réservoir de stockage, d'un reacteur a film tombant, d'un
collecteur de fractions et d'un colorimetre. .

La pompe uiilisée est une pompe a débit réglable. Le debit maximal
qu'elle peut atteindre est de 750 ml/h. En. vue d'assurer des mesures
représentatives de débits, chaque essai est subordonné a un étalonnage
préalable. Cette pompe est actionnée & l'aide d'un moteur électrique en
alimentation 380 V. :

Nous nous sommes servi d'une ampoule a décanter en tant que réservoir
de stockage du liquide visqueux. Cette ampoule est reliée, en amont, & la
pompe a l'aide d'un tuyau en plastique souple. Ce réservoir sert a stocker le
mélange eau-glycérine préparé en vue d'utilisations successives du méme
liquide visqueux. Nous avons placé cette ampoule a une surelevation de 1m
par rapport a la pompe. '

Le réacteur a film quant a lui, se compose d'un tube cylindrique en verre.
Notre étude a porté sur six (06) tubes différents, dont les caractéristiques
géométriques sont relevées sur le tableau 1V.1 suivant ; quatre (04) tubes sont
a paroi lisse et les deux (02) autres a paroi ondulée.
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Tableau IV.1 : Caractéristiques géométriques des réacteurs étudiés.

Réacteur | Dimensions !
N° g Longueur (m) Diametre interne (mm)
e Paroi lisse |
1 | 0.8 8 |
2 | 1 8
3 f 1.5 8
4 2 8 \
» Paroi ondulée |
5 | 0.8-0.88 8 (min) - 15.4 (max)

6 ‘. 1-1.10" 8 (min} - 15.4 (max)

|

Deux reéacteurs ont été précédemment fabriqués (N°2 et N°3). Les quatre
autres réacteurs ont été congus a l'aide d'un schéma, par le constructeur
verrier "NEOFLUX" a Alger (N° 1,4,5 et 6). Le verrier a soudé pour chahue
tube, un rodage male/femelle 19/26 a 'une des extremités et un autre de 29/32
a l'autre extrémité. Le coté femelie du rodage 19/26 va accueillir le distributeur
du liquide (figure 1V.2). Par contre, le coté male du rodage 29/32, embouti dans
un ballon en verre se;rt a garantir I'étanchéité dans le cas des essais de

sulfonation. |

Le distributeur, placé en haut du réacteur, a été congu par le méme
constructeur (figure [V.2). |i est relié en aval de la pompe par celle-ci & l'aide
d'un tuyau en plastique souple. Ce distributeur est congu selon le principelde
déversement ; le liquide se déverse a l'intérieur du tube interne du distributeur
et se répand sur toute la paroi en continuant son parcours le long du réacteur
en vue d'avoir un écoulement en forme de film mince. Toutefois, ce n'est paé le
méme distributeur qui sera employé au cours des essais de sulfonation, car
des modification de ce dernier seront nécessaires pour cela. |

Un collecteur de fractions est placé a la sortie du reacteur. || se compose
d'un plateau tournant manuellement, ou sont disposés des flacons en verre qui
servent a accueillir les fractions de liquide lors des mesures de DTS. i

Un colorimétre est utilisé pour les mesures de la transmission des
&chantilions liquides recueillis par le collecteur. Le filtre N° 42 a été employe.
|

* Longueur totale (tube étiré). *
i
ls
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;"'Disz‘ribufew_ri;-,:-_:,,--'z S :
. ‘ : J,— Liquide visqueux

Bac
d’alimentation

Reacteur
a film

FPompe

Collecteur de fractions

Dispositif expérimental

4 Entrée du liquide

dmm = 08 cm

Omax = 1.54 cm
Rodage 19/26
Schéma de la paroi ondulée | Schéma du distributeur

1t

Figure IV.2 : Schéma du dispositif expérimental,
du distributeur et de la paroi ondulée.
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IV-5. PROTOCOLE OFPERATOIRE . L \

Nous
forme d'un

avons préféré présenter le protocole expérimental adopté sous
organigramme (figure 1V.3). Notons seulement que les viscosités

considérées dans notre étude sont : 8, 61, 124, 175, 240, et 290 cSt. Les
debits d'alimentation en liquide sont ; 140, 275, 415 et 575 ml/h. \

| [ Choix du réacteur ] . i
. |

———>{ Préparation du liquide visqueux | |

v

Une autre [ Remplissagé du réservoir ]
viscosité : I

JMfse en marche de la pompe \
1 au débit voulu

S'assurer de la formation Temps necessaire
du film liquide a l'etablissement du

7 régime permanent
(Vériﬁcaﬁon du debit afficheé par la pompe] ' :
l / \

[ Infection impulsionnelle du colorant ]

Recueil des fractions de liquides
a intervalles de temps réguliers
usqu'a disparition fotale du co!oranﬂ

Arrét de la pompe, declenchement \
du chronometre =t mise en place d'une
éprouvette a la sortie du réacteur dans

i un méme moment.

' v Mesure i

Choisir un Attente d'une heure pour la de la transmission ‘( T)
autre déhit lecture du volume de rétention des fractions liquides

de chaque flacon /,

(Dresser le tableau ) (Dresser le tableau
(q.v.Ve) J© L (tT) ]

Figure IV.3 : Protocole expérimental.
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IV-6. METHODE DE CALCUL - . ‘ e

IV-6-1. Calcul de I'épaisseur du film

Le calcul de I'épaisseur du film liquide se fait grace au 'i-'oluf“he de-
rétention Vg de l'appareil. L'expression simplifiée suivante permet d'obtenir
I'épaisseur du film [23,34,35,36] :

Vr
Tt - L

e= (IV.1)

avec :
Vg : volume de retention mesuré ;
dine . diameétre interne du tube
L : longueur du tube (réacteur).

i

Dans le cas des tubes a parois ondulées, cette expression est Iég:érement
adaptée [36] :
Ve ,
e=—1T—"—""7— _ o V.2
T min- Lt : ( )
avec . - g
dmin . diametre interne minimal du tube ondulé (8mm) ;
L& - longuelr du tube étiré (0.88m ou 1.1m).
L'équation (IV.1) est utilisée pour le calcul de I'épaiS‘seur— du film dans les
réacteurs a parois lisses, par contre, I'équation (IV 2) est employee dans le cas
des réacteurs a parois ondulees -

IV-6-2. Calcul du temps de séjour moyen

Les équations données dans le chapitre Il sont affinées en vue de bien
les exploiter en pratique ; les intégrales sont remplacées par des.sommes
discrétes. Aussi, & partir des equations (I11.22) et (111.23},. nous aboutirons a
I'équation donnant la réponse impulsionnelie : :

E,-(t)=%"m—- S _ (IV.3)

kgf k( ) k
avec |

ci(t) - concentration en traceur, de-la fraction i, a la sortie du réacteur ;
N : nombre de fractions recueillies.
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Instalfation expérimentale et méthode de calcul.

Or, d'aprés la loi de Beer-Lambert, la concentration en colorant est |
proportionnelle a l'absorbance : B

c(t)=k.Alt) . (1V.4)
ou k est une constante de proportionnalite. |

L'équation (IV.3) devient alors : |

E,-(t)=N—Ai‘*$U— (IV.5)

2. A(t). Aty |

Rappelons que I'absorbance est liee a la transmission par la relation : |
T ‘
A=-— 10910(1—06) (IV.8) |

Ainsi, a partir des mesures expérimentales de la fransmission (T) et grécF a
l'équation (IV.6) ensuite (1V.5), on abouti a ia DTS, a savoir Ei(t).

Le temps de séjour moyen devient enfin accessible : |

N
tmoy = 2t Ei(1). 84 (Iv.7)

IV-6-3. Calcul des autres parameétres

hydrodynamiques |

D'autres parametres tout autant interessants que les deux precédents
peuvent étre calculés : |

e La variance de la distribution des temps de séjour (équation Iil.G

modifiée) : !
o = %(a‘, —tmoy ) EL(1). AL (1V.8) |

|
e Le nombre de Péclet, qui caractérise la dispersion (equation 111.38

réarrangée): !

Pe = 862 (IV.9)
\/1+8.~ o= 1

5
tmoy




installation expérimentale et méthode de calcul.

« Le volume accessible, donné par l'éqqatign (11.27) -
Va= Q-tmoy

« Le nombre de Reynolds, donné par les équations (11.2) et (11.3) :

pour le tube flisse

— pour le tube ondulé

Tous ces calculs ont été effectués en utilisant |e logiciel informatique Microsoft .
EXCEL sous environnement Microsoft WINDOWS.
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ESSAIS EXPERIMENTAUX
V - SURLES REACTEURS
| A PAROIS LISSES

Introduction ;

Le présent chapitre est consacré a l'exploitation des résultats des essais
expérimentaux relatif & la variation de I'épaisseur du film liquide et du temps de
séjour moyen en fonction des différents facteurs pouvant les influencer. Ces
facteurs sont : le débit d'alimentation du liquide visqueux, sa viscosite
cinématique et la longueur du réacteur.

Pour des raisons de commodité, nous avons préfére disposer !nos
résultats dans ['annexe 1, et ou nous donnons aussi un résume de quelques
valeurs expérimentaies de la D.T.S. pour les debits et les viscosités extrémes
et ceci pour les 4 réacteurs a parois lisses. |

Pour chacun de, ces réacteurs, un tableau résume les paramétres
hydrodynamiques et qui sont : le volume de rétention (Vg), I'€paisseur du ifilm
(e), le temps de séjour moyen (tmo), le volume accessible (Va), la variance de

la distribution (c?), ie nombre de Péclet (Pe) et ie nombre de Reynolds (Re).
f o

V-1. REGIME DE 'ECOULEMENT

La valeur maximale du nombre de Reynolds observée ne dépasse pés 4
(voir annexe 1 et 2). Ce qui permet de conclure que pour toutes les
expériences réalisées| I'écoulement du liquide se fait en régime laminaire
(Re<25). Ceci provient en fait, du faibie débit relatif aux dimensions du tube.
Pour avoir un régime turbulent, it aurait fallu soit un débit plus important, pour
la méme dimension, sqit un réacteur tubulaire plus étroit pour ce méme debit.
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- Essals expérimentaux sur les réacteurs 4 parois lisses.

V-2. EVOLUTION DE L'EPAISSEUR DU FILM

L'épaisseur du film liquide est 'une des grandeurs les plus importantes
dans l'étude des réacteurs a film tombant, notamment avec réactions
chimiques, puisque la réaction se fait au ‘sein du film. Nous nous sommes
intéressés a I'évolution de ce paramétre en fonction du débit d'alimentation (q),
de la viscosité cinématique du liquide (v) et de 1a longueur du réacteur (L).

V-2-1. Evolution de I'épaisseur du film
avec le débit d'alimentation

Afin de comprendre l'influence du débit d'alimentation sur 'épaisseur du
film liquide, nous avons tracé les courbes d'évolution de ce parameétre en
fonction du débit a differentes viscosités du liquide pour les quatre longueurs
de réacteurs a parois lisses (figures V.1 a V.4). '

Il apparait clairement que I'épaisseur du film croit avec Iaugmentatton du
débit d'alimentation, ce qui porterait a croire que l'appareil qui est le siege de
l'écoulement, peut retenir une quantité plus éleveée de liquide lorsquiil est
alimenté par un fort débit, ie volume de rétention est de ce fait plus important
aux débits élevés, Cela s'expliquerait par les dimensions limitées du diamétre
et de la longueur qui ne peuvent pas évacuer rapidement le hqwde D'ailleurs,
d'aprés (équation IV.1, page 41), un volume de rétention élevé entraine par
conséquence une épaisseur elevée du film liquide, pour une longueur de
réacteur donnée

L'épaisseur la plus faible enregistrée est de 0.15 mm. Elle est observee
dans le réacteur de 2m de longueur, & la viscosite 8 ¢St et au debit de 140
ml/h. La valeur maximale relevée est de 1.16 mm qui est celle du reacteur
0.8m, & la viscosité 290 cSt et au débit de 575 ml/h.

V-2-2. Evolution de l'épaisseur du film
avec la viscosité du liquide

L'effet de la viscosité du liquide employé sur l'eépaisseur du film est tradu|t
par les courbes représentées dans les figures de V.5 a V.8. Dans ces flgures
nous avons porté les valeurs des épaisseurs de film en fonction de Ia \nsc:osne
du liquide. .

Pour les guatre réacteurs a parois lisses considérés, nous re'rfnarquons,
que le film liquide est de plus en plus épais lorsque la viscosite
cinématique du liquide augmente.
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Figure V.1 : Evolution de I'épaisseur du film avec le débit

a différentes viscosités pour le réacteur 0,8m.
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Essais expérimentaux sur les réacteurs a parois lisses.

Ce résultat n'est pas en contradiction avec la mecanique des fluides, qui
définit 1a viscosité d'un liquide comme une résistance a la déformation ou bien
au glissement relatif de ses couches. L.a viscgsite est la propriété inverse de la
fluidité. Donc, au cours de I'écoulement d'un liquide visqueux le long d'une
paroi solide, le courant est freiné, par suite de la viscosité de ce liquide [37].
Cette propriété de ralentissement due au frottement entre les couches du
liquide entraine une accumuiation qui se traduit par une épaisseur du film plus
importante pour les liquides ayant une viscosité élevee.

V-2-3. Evolution de I'épaisseur du film avec
la longueur du réacteur

Afin de rendre compte de l'effet de la longueur du réacteur (longueur du
tube lisse) sur I'épaisseur du film liquide, nous avons tracé les courbes
d'évolution de ce parameétre en fonction de la longueur du réacteur. Ces
courbes sont données par les figures V.9 a V.12

A partir de ces graphigues, nous remarquons un résultat assez
intéressant ou du moins prévisible, a savoir que pour de mémes conditions
expérimentales de débit d'alimentation et de viscosité du liquide, I'épaisseur du
film diminue avec I'augmentation de |a longueur du réacteur.

En effet, on pourrait penser que le liquide "s'étire” lorsque lui est offert un
espace d'étalement plus grand, qui est synonyme d'un réacteur plus !ong!. Ce
phénomene d'étirement va faire en sorte que l'épaisseur du film puisse
diminuer. Il est a noter d'ailleurs que les réacteurs a film tombant, exploites
dans l'industrie de sulfonation, peuvent atteindre des longueurs de 6m [38].

v-2-4. Comportement global de I'épaisseur du film

l

Au vu de ce que nous venons de Voir, NOUs pouvons dire d'aprés nos
résultats, que l'augmentation de 'épaisseur du film liquide est proportionneile
4 laccroissement du débit d'alimentation et de la viscosite du liquide, mais elle
est inversement proportionnelle a l'augmentation de la longueur du réacteur.
Ce qui est intéressant de remarquer, c'est que I'on peut obtenir la méme
épaisseur de film en travailiant a faible viscosité, avec une faible longueur de
réacteur, ou a forte viscosité et une longueur de réacteur élevée (lignes
horizontales des courbes tracées dans les figures de V.9 a V.12).
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Figure V.9 : Evelution de I'épaisseur du film avec la longueur du

réacteur a différentes viscosités pour le débit 140 mith.
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Figure V.11 ; Evolutiori de I'épaisseur du film avec la longueur du

réacteur a différentes viscosités pour le débit 415 ml/h.
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Essais expérimentaux sur les réacteurs a parois lisses.

Dans le domaine de débit, de viscosite et de longueur de reacteur
considéré, nous constatons que !'évolution de ['épaisseur du film est plus
sensible aux variations du débit et de la viscosité par rapport aux variations de
la longueur du réacteur. Le debit d' alimentation et |la viscosite du liquide sont
donc les facteurs qui influencent le plus I'épaisseur du film liquide, et ceci pour
le diametre de réacteur (8 mm) considéré. {l est pratiquement certain que pour
des diameétres de réacteur plus importants, les résultats seraient "déplaces"” et
I'épaisseur ne serait importante que pour des débits encore plus éleves que
ceux considérés dans cette etude.

|

Pour augmenter la surface d'échange et par conséquent ameliorer le
rendement d'une réaction chimique (gaz-liquide, comme c'est le cas pour la
sulfonation du DDB par le SOs), il est recommandé de travailler avec des
longueurs importantes. Quant a la viscosité, elle a un réle plus complexe ; une
viscosité élevée du liquide entraine une épaisseur élevée du film. Ce qui va
faire en sorte, qu'il y aura une couche limite de surface qui “travaillera”
vraimentgil existera un 'volume mort (ou une surface morte) plaqué a la paroi et
qui ne sefa pas atteint par le réactif gazeux. Il y a donc lieu de chercher un
compromis, que 'expérience peut aider a trouver,

V-3. EVOLUTION DU TEMPS DE SEJOUR MOYEN

L'accés au temps:de séjour moyen se fait par l'intermédiaire de l'equation
(IV.7, page 42) et fait appel a la distribution des temps de sejour E(t). Nous
allons, dans ce qui suit, examiner linfluence du débit d'alimentation, de la
viscosité du liquide ainsi que de la longueur du réacteur sur ce parametre.

V-3-1. Evolution du temps de séjour moyen
avec le débit d’alimentation

Le débit d'alimentation est directement li¢ au temps de sejour moyen, en
ce sens que, si un fort débit est appliqué au systéme, le temps de s&jour
moyen des molécules sera faible. Aussi, les courbes tracées dans les figures
V.13 a V.16 confirment bien ce résultat ; les temps de séjour moyens les plus
faibles sont ceux causés par le débit le plus élevé (575 ml/h). Par contre, le
débit le plus faible (140 ml/h) entraine les temps de séjour moyens les plus
élevés. L'examen de ces courbes, nous indique que le temps de séjour moyen
baisse sensiblement pour les faibles débits, ensuite, cette baisse du temps de
séjour moyen semble moins importante aux fortes valeurs du debit de liquide.

Suite du texte page 52 , 50



LG

300 4
o8¢
061cs
@ X0 at24cst
5 x 175 ¢St
3‘ 200 0240 cSt
E 8 290cs
5
.8 150
i
w
3
@ 100
o
5
- 20
0+
140 275 415 575

Débit (mifh)

Figure V.13 : Evolution du temps de séjour moyen avec le débit
a différentes viscosités pour le réacteur 0,8m.
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Essais expérimentaux sur les réacteurs a parois lisses.

t

Le temps de séjour moyen le-plus faible est de 45 s, il est obtenu pour un
débit de 575 ml/h, une viscosité de 8 cSt et dans le reacteur 0.8m. Le temps
de séjour moyen le plus élevé est de 458 s, il est observe dans le reacteur 2m,
a un débit de 140 ml/h et & une viscosité de 290 cSt.

V-3-2. Evolution du temps de séjour moyen
avec la viscosité du liquide

|
La viscosité cinématique du liquide aura la méme influence sur le temps
de séjour moyen que sur I'épaisseur du film. La résistance aux frottements,
entre les couches de liquide lors de son ecoulement, aura de ce fait, un effet
retardateur. Une viscosité élevée du liquide entraine un temps de sejour
moyen important lors de son passage dans le réacteur a film. |
Les figures V.17 a V.20 présentent des courbes d'évolution du temps de
séjour moyen avec la viscosité cinématique du liquide pour les differents

réacteurs etudiés. L'exgmen de ces courbes confirme ce resultat.
i

V-3-3. Evolution du temps de séjour moyen
avec la longueur du réacteur

La longueur du réacteur représente elle aussi un parametre directement
lié au temps de séjour moyen. Les réacteurs les plus longs ont les temps de
séjour moyens les plus élevés, et de méme, les temps de se&jour moyens
faibles sont observés pour les réacteurs les plus courts. Ces faits sont
confirmés par les cdurbes tracées dans les figures V.21 a V.24. Nous
remarquons que le réacteur 2m présente les temps de sejour moyens les plus
importants, & débit et viscosite identiques, par rapport aux autres réacteurs a
parois lisses.
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réacteur a différentes viscosités pour le débit 575 ml/h.
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Essais expérimentaux sur les réacteurs a parois lisses.

V-3-4. Comportement global'du temps
de séjour moyen

Au terme des essais portant sur F'évolution du temps de séjour moyen en
fonction des facteurs divers pouvant linfluencer, nous avons noté un
accroissement directement proportionnel de ce paramétre avec {'élévation de
la viscosite du liquide et de la longueur du réacteur sans toutefois que cette
proportionnalité ne soit linéaire. En outre, ce paramétre est inversement
proportionnel a l'augmentation du débit d'alimentation.

Les temps de séjour moyens les plus faibles sont obtenus aux forts
deébits, aux faibles viscosités de liquide et dans les réacteurs les plus courts.
Pour minimiser le temps de séjour moyen d'un liquide en écoulement dans un
réacteur a paroi lisse, il serait pius commode et pratique d'augmenter le débit
d'alimentation que de diminuer la longueur du réacteur.
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ESSAIS EXPERIMENTAUX
SUR LES REACTEURS
V1 A PAROIS ONDULEES

Introduction

Les résultats de nos essais de mesure du volume de rétention ainsi que le
calcul des divers paramétres hydrodynamiques sont reportés dans {'annexe 2.
Seuls quelques résultats sont donnés a titre indicatifs pour les deux réacteurs
aux débits et aux viscosités extremes.

Rappelons seulement, que les réacteurs a parois ondulées consideres
sont au nombre de deux (02), de longueurs 0.8m et 1m. Leurs longueurs
équivalente (tube étire) sont de 0.88m et 1.1m respectivement. Les conditions
expérimentales de plage de débits et de viscosités étant les mémes que celles
des réacteurs a parois lisses étudiés auparavant.

Afin d'interpréter les résultats de nos essais sur ce genre de réacteurs 2
géométrie de paroi différente des precédents (paroi lisse), nous avons itracé
dans les figures de Vi.1 a V1.8, les courbes d'évolution des deux parametres
les plus importants, a savoir, I'épaisseur du film et le temps de séjour moyen.

vI-1. VARIATION DE L'EPAISSEUR DU FILM

L'évolution de I'épaisseur du film en fonction du débit d'alimentation
(figures VI.1 et VI.2) est globalement similaire a celle observée dans le cas
des reacteurs a parois lisses. L'épaisseur du film augmente avec
l'accroissement du débit.

L'épaisseur ia plus faible (0.19mm) est cbservée dans le réacteur 0.8m, a
la viscosité 8 cSt et au débit 140 mi/h. Par ailleurs, le film liquide le plus épais
(1.23mm) est formé dans |e reacteur 1m, a la viscosité 290 cSt et au débit 575
mil/h. L'épaisseur du film est donc dans ce cas directement proportionnelle au
débit d'alimentation. .
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Essais expérimentaux sur les réacteurs a parois ondulées.
o oy ]

Cependant, il eét a noter que les épaisseurs ainsi calculées par 'éguation
(IV.2, page 41) ne sont que des valeurs moyennes. En effet, la théorie prévoit
des maximas et des minimas pour I'épaisseur d'un film liquide s'écoulant ie
long d'une paroi a ondulations [26].

En fonction de la viscosité, I'évolution de {'épaisseur du film est tratduite
par les courbes des figures VI.3 et VI.4. Le méme résultats est observé que
celui des réacteurs a parois lisses ; 'épaisseur moyenne du film augmente au
fur et a mesure que Ié liquide est visqueux. :

i

Vi-2. VARIA T]ON DU TEMPS DE SEJOUR MOYEN |

£n ce qui concerne le temps de séjour moyen, les graphes des figures
V1.5 et V1.6 montrent I'évolution de ce paramétre avec le débit d'alimentation.
Le temps de séjour moyen croit avec la diminution du débit. Le temps de
séjour moyen minimal observé est de 22 s, qui est celui du réacteur 0.8m, a la
viscosite 8 cSt et au debit 575 mith. Par contre, la valeur maximale atteint les
156 s, relevee dans le reacteur 1m, a la viscosité 290 cSt et au debit 140 mli/h,

L.es courbes reportées dans les figures V1.7 et V1.8, donnent le temps de
séjour moyen en fonction de la viscosité du liquide. Elles montrent que le
temps de séjour moyen augmente au fur et a mesure que le liquide est
visqueux ; c'est la méme évolution qui est observee pour les réacteurs 4 pfarois
lisses. '

Si on s'intéresse au débit de dans le cas de la réaction de sulfonation L
application en définitive des résultats de cette étude, et qui est de 275 ml/h
(voir chapitre VIl relatif a la simulation de la reaction de sulfonation), nous
pouvons remarquer gue ['épaisseur du film est comprise entre 0.26 mm et 0.90
mm pour le réacteur 0.8m et entre 0.29 mm et 0.81 mm pour celui de 1m
(tableau VI.1, page 60). Le temps de séjour moyen quant a lui est coﬂwpris,
pour ce méme débit, entre 38 s et 70 s pour le réacteur 0.8m, et entre 61 s et
110 s pour celui de 1m. Le tableau VI.1 suivant résume ['évolution de
I'épaisseur du film aﬁnsi que du temps de séjour moyen pour le déebit de 275
mi/h.
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l Essais ex&égj#nentaux suries réactetrs a parois ondulées,

Dans le tableaul V1.1, pour illustrer quelques tendances d'évolution, nous
avons porté I'épaisséur du film et le temps de sejour moyen pour le débit de
275 ml/h. Il apparait que l'épaisseur est plus importante pour les faibles
longueurs de réacteur (0.8m), par contre, le temps de séjour est plus faibie. En
clair, le film est épais quand la longueur est faible, mais le temps de séjour est
proportionnel a la lopgueur au fur et 8 mesure que la viscosité augmente et
ceci a débit constant.!

i
Tableau V1.1 : Evolution de I'épaisseur du film et du temps |
de séjour moyen pour le débit 275 ml/h. l

Viscosité (cSt) Epaisseur du film (mm) Temps'de séjour moyen (s)

! i
I .

Réatteur 0.8m Réacteur Tm Réacteur 0.8m Réacteur 1m

8 0.26 0.29 38 61
671 10.44 0.40 42 63"
124 10.55 0.52 51 76
175 0.69 0.6 56 85 |
240 0.78 0.70 64 104
290

10.90 0.81 75 110!

Dans l'ensemble, nous pouvons avancer que ce sont les mémes
évolutions qui sont ohservées pour I'épaisseur du film et pour le temps de
séjour moyen dans le cas des réacteurs a parois lisses et ceux a parois
ondulées."*-Toutefois, le prochain chapitre est consacré aux comparaisons de
ces deux types de réacteurs, notamment pour ce qui est du temps de séjour
moyen et dé I'épaisseur du film.

|
l
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'COMPARAISON
DES REACTEURS
"~ APAROIS LISSES ET

VIl A PAROIS ONDULEES

Introduction

Ce chapitre est consacré a l'étude comparative des deux types de
réacteurs : a parois lisses et a parois ondulées, et ce en vue de rendre compte
de V'effet de la géométrie de paroi supportant le film liquide. Cependant il faut
signaler que nous allons nous intéresser essentiellement aux deux paramétres
les plus importants et qui sont : 'épaisseur du film liquide et le temps de séjour
moyen.

- .- L ] o i - . o~

Vii-1. COMPARAISON DES EPAISSEURS DE FILM

Dans les figures VI1.1 & VI1.6, sont tracées les courbes de comparalson de
l'épaisseur du film liquide en fonction du débit d'alimentation, pour.les deux
types de géométrie de parois et aux differentes viscosités de. liquide..Nous
remarquons que le film liquide est plus épais lorsqu'il s'écoule dans un tube a
paroi ondulée que dans un autre a paroi lisse, et ceci pour les mémes
conditions expérimentales de débit, de viscosité et de longueur de reacteur.

Les volumes de rétention (Vr), mesurés expérimentalement, pour ies

réacteurs & parois ondulées sont supérieurs a leurs homologues des réacteurs
a parois lisses. De ce fait, et vu que ce sont des €paisseurs moyennes de film
qui sont calculées pour le cas des réacteurs a parois ondulées, les épaisseurs
de film pour ces derniers seront plus élevees.
Ce résultat est vérifié pour ies deux longueurs de réacteurs (0,8m et 1m), et
ceci pour toutes les viscosites de liquide considérées. Cependant, nous
remarquons de plus, que f'écart entre les épaisseurs relatives aux deux
géométries de paroi, augmente aux grands debits ainsi qu'aux grandes
viscosités de liquide.
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Comparaison entre les réacteurs a parois lisses et § parois ondulées.

Vii-2. COMPARAISON DES TEMPS,
DE SEJOUR MO YENS
|
Afin de comparér les temps de séjour moyens pour les deux types de

géomeétries de paroi, nous avons tracé dans les figures VIl.7 a VIl.12, es
courbes de comparaison de ce parametre en fonction du débit d'alimentatibn.

L'examen de ces courbes fait remarquer le fait que pour les mémes
conditions experl.mentales de debit, de viscosité et de longueur du tube, le
temps de séjour moyen des molécules calculé dans le cas du réacteur a paroi
ondulée est inférieur a celui du réacteur a paroi lisse. Dans ce qui suit, nous
donnerons ce qui nous semble étre comme raison de cet état de fait.

D'une part, le fait que le liquide parcourt un chemin onduleux et vertical,
les molécules de ce liquide vont subir des accélérations et des deceléerations
au niveau des poches [26], ceci va perturber la "régularité” de {'écoulement,
observe dans les tubes lisses. Ce(:| peut expliquer en partie ce phénoméne.

D'autre part, en examinant les valeurs du volume actif (Va), nous
remarqugns que les volumes morts (Vin=Vr - V) sont plus importants dans les
réacteurs ‘a parois ondulées, que ceux relevés pour les réacteurs a parois
lisses (vraisemblablement, ce fait serait lié aux poches des parois ondulées).
Cette fraction de liquide mort ne participe donc pas a I'écoulement, en régime
permanent etabli. |

: . U

En supposant que tout ce volume mort soit uniformément réparti sur la
surface interne du tube ondulé, les molécules glissants en couches laminaires
sur d'autres molecules qui forment le volume mort, vont trouver une faible
résistance a I'écoulement. Par conséquent, le liquide ne s'attarde pas a
lintérieur du réacteur et va posséder ainsi un temps de séjour moyen plus
faible par rapport au liquide qui s'écoule a l'intérieur d'un tube a paroi lisse.

Ce résultat est gonfirmé pour les deux longueurs de réacteurs ondulés
0.8met 1Tm.
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- Comparaison entre les réacteurs a parois lisses et § parois ondulées.

ViI-3. COMPARAISON DES RAPPORTS:
€Jisse/€ond Et Lisso/ tond

Nous avons tenté de résumer les caractéristiques des deux types de
geomeétrie en reportant dans les tableaux VII.1 et Vil.2 suivants les rapports
des épaisseurs et des temps de séjour en fonction du débit a difféerentes
valeurs de viscosites. Dans I'impossibilité d'exploiter a fond ces données, nous
ne pourrons signaler que des tendances.

Tableau VIil.1 ; Evaluation des rapports des épaisseurs
du film liquide : ejsse/€ona

Débit Viscosité ( cSt)
(mli/h) 8 61 124 175 240 290
575 0,85 0,91 - 0,98 0,91 0,92 0,94
Réacteur 415 0,89 0,98 0,85 0,91 0,89 - 0,90
0,8m 275 0,94 0,95 - 0,85 0,88 - 0,80 0,87
140 0,96 0,94 - 0,86 0,84 0,95 . 0,82
575 090 - 0098 0,90 0,88 0,92 0,98
Réacteur 415 0,91 0,96 0,90 083 - 090 - 0,95
im 275 0,90 0,95 0,83 0,80 0,83 0,83

140 0,87 0,94 0,83 0,75 0,80 0,72

Tableau VII.2 : Evaluation des rapports des temps
. de séjour moyens : tjisseltona

i

Débit Viscosité ( cSt)
(mi/h) 8 61 124 175 240 - 290
575 2,05 2,54 2,53 233 - 251 © 2,44
Réacteur 415 1,75 2,80 2,35 2,47 2,25 : 2 12
0.8m 275 1,95 2,62 2,24 2,61 2,42 2,40
140 1,89 227 2,26 2,26 269 . 2,88
575 1,04 1,65 1,53 1,42 1,65 2,06
Réacteur 415 1,33 171 1,85 1,73 1,64 2,00
im 275 1,34 1,83 1,63 184 . 157 - 198

140 1,561 2,09 - 1,99 203 - 179 1,96
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Comparaison entre les réacteurs a parois lisses et & parois ondulées.

L'examen du tableau VII.1 montre que le rapport ejsse/€cng S€ retrouve aux
erreurs d'expérience prés, aussi bien pour le reacteur de 0.8m que pour ceIu|
de 1m quelgque soit la viscosité, de 0.75°a 0.95. L’épaisseur étant tou10urs
favorable aux réacteurs a parois ondulées. Par contre, il n'y a pas de
correlations en fonction de la viscosité, on serait tenté de croire que ce rapport
croit ou décroit | en fait, pour certaines viscosités il décroit de 0.96 a 0.84 puis
croit a 240 ¢St pour décroitre a 290 cSt jusqu'a 0.82 et ceci pour le réacteur
0.8m.

Par contre, le tableau VII.2 laisse apparaitre que le rapport tisse/tona d€s
temps de séjour moyens, croit en fonction de la viscosité; la valeur maximale
atteint 2.88 pour le réacteur de 0.8m et ce pour le plus faible débit (140 ml/h).
Pour le réacteur de 1m le rapport est plus faible, la valeur maximale est de
2.09. Ces maximums sont observés pour la viscosité la plus élevée. La encore
on n'observe pas de!cohérence d'augmentation ou de diminution monotone.
Les erreurs d'expérience ne peuvent expliquer cela, car si erreur il y a, les
résultats seraient affectés globalement de la méme fagon.

Les longueurs de réacteurs comparées ne sont pas tout a fait les mémes ;
0.8m et 1m pour les réacteurs & parois lisses contre 0.88m et 1.1m pour les
réacteurs a parois ondulées (longueurs étirees), mais les résultats seront les
mémes. Pour les réacteurs a parois lisses ayant les longueurs 0.88met 1.1m
(réacteurs- fictifs), I'épaisseur de leurs fiims sera plus faible que celle des
longueurs de 0.8m et 1m, toujours & parois lisses (résultat obtenu dans cette
étude). L'écart entre {'épaisseur du film lisse et ondulé existera toujours.

Concernant les temps de séjour moyens, le méme raisonnement peut étre
appliqué, a savoir que, d'aprés les résultats de comparaison, si les temps de
séjour moyens dans le réacteur a paroi ondulé de 1m sont inférieurs a ceux du
réacteur a paroi lisse de 1m, ils seront aussi inférieurs a ceux du réacteur a
paroi lisse fictif de 1.1m. Le résultat est aussi valable pour les réacteur de
longueurs 0.8m. ‘

|

Cela veut dire qu'en définitive la longueur du reacteur amortie I'écart du
temps de séjour. Cependant cette étude ne serait complete que si on tient
compte de I'efficacité de la réaction de sulfonation qui nous permettra d'opter
avec moins d'incertitude sur le choix du réacteur a paroi ondulée ou lisse et sur
le type de longueur appropriés.
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“"CORRELATIONS SUR
'LES PARAMETRES
VIII HYDRODYNAMIQUES

Ce chapitre compléte ceux de I'exploitation des résultats experimentaux
(V et Vi), du fait qu'il nous a paru intéressant de "visualiser mathématiquement”
les variations des différents paramétres qui interviennent dans cette étude.
Aussi, des corrélations qui sont en principe prédictive sont proposeées.

Nous nous sommes penchés, aux deux parametres les plus importants : .
'épaisseur du film liquide et le temps de séjour moyen. Les corrélations
présentées dans ce chapitre permettent de prédire ces grandeurs pour
différentes valeurs du débits d'alimentation et de viscosité de liquide du
domaine considéré. Pour les réacteurs a parois lisses, des corrélations sont
proposées donnant ces deux parametres en fonction de la longueur du
réacteur.

Les corrélations proposées sont données avec leur coefficient de
détermination (R?) ainsi que leur écart absolu moyen (E), qui est un indice.
donné par l'expression suivante : :

1 N|VE -VC, - - -
E= N'; VE _ S (Vi
Avec : B
VE : valeur expérimentale ;
VC : valeur calculee ;
N - nombre de points expérimentaux. A

VIII-1. CORRELATIONS RELATIVES
A L'EPAISSEUR DU FILM

L

L'examen des courbes données par les figures V.1 a V.8 pourfles
réacteurs a parois lisses, et Vi.1 & V1.4 pour les réacteurs a parois ondulées,
permet de supposer une variation linéaire de 'épaisseur du film liquide avec le
débit d'alimentation ainsi qu'avec la viscosité cinématique du liquide.
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. Corrélations sur Jes paramétres hydrodynarmiques.
T e '

Aussi, une corrélation multilinéaire pour I'épaissaur du film est proposée p:ﬂ

I'expression suivante . i

e=a.(q)+b(v)+c (Vill.2)l

Avec .
e : épaisseur du film (mm) ;
q : debit d'alimentation (mli/h) ;
v . viscosité cinematigue du liquide (cSt).

Les valeurs des constantes a, b et c sont reportées dans le tableau Vili.1
suivant.

Tableau VIII.1 : Valeurs des constantes pour I'équation (VIil.2).

Réacteur Constantes R E(%) |
a b c ‘ :
Paroi lisse
0,8m 0.0008464 0.0019432 00214391 0962 7.6
m 0.0007591 0.0016457 0.0203721 0932 94
1,5m 0.0007309 0.0013905 0.0184809 0941 8.3
2m 0.0006348 0.0012261 0.019758% 0937 8.1
Paroi ondulée
0,8m ' 0.0008546 0.0022107 0.0406069 0984 4.9
1m y 0.0006547 0.0018677 0.0826163 0983 4.3

[s
Notons que ces ?lcorrélations sont simples a utiliser et posséedent des
coefficients de détermination (R?) acceptables (> 0.9). Ces corrélations sont
obtenues en exploitant le logiciel informatique TSP version 7.0.
l
!
Une autre fagon de représenter les différentes variables (épaisseur et
longueur) est donnée par les courbes des figures V.9 a V.12, qui présentent
une variation en puissance entre I'epaisseur du film liquide et la longueur du
réacteur a paroi lisse et ceci a débit constant et viscosite constante. La

corrélation proposée aura donc la forme suivante

e=d. (L)' (VI11.3)
Avec |

e : épaisseur du film liquide (mm) ;

L : longueur du réacteur a paroi lisse (m).
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Tableau VIII.2 : Valeurs des constantes pour I'équation (Vill.3).

Viscosité débit (ml/h) Constantes R° E (%) Viscosité débit {mlih) Constante R°  E (%)
d f d f

140 0.2015936 0.4280597 0987 07 140 0.4101768 0.3300550 0917 2.8

8 cSi 275 0.2645814 0.3124441 0968 1.9 175 ¢St 275 0.5242185 0.4203811 0.908 3.9
415 0.3110928 0.2125631 0.861 2.5 415 0.6331441 0.4165060 0.307 3.8

575 0.3829%81 0.1810206 0880 1.9 575 0.7507746 0.375602%1 0.891 3.8

. 140 0.2993051 {.2926502 0.951 2.3 140 0.5183511 05111422 0854 33

61 ¢St 275 0.3910662 0.273466 0.941 23 240 ¢St 275 0.6074369 0.4452651 0,960 2.6
415 0.4821397 02906703 0.855 2.1 415 0.7414382 0.3544633 0972 1.7

575 0.5621959 0.3048255 0.965 1.9 575 0.8918693 (.3724545 0.870 2.2

140 0.3480919 0.3433608 0.986 1.2 140 0.5461026 0.4969222 0.965 2.7

124 ¢St 275 0.4380994 0.3014102 0.961 1.9 290 cSt 275 0.6937090 0.4211543" 0.973 20
415 0.5502238 0.3464123 0.852 2.5 415 0.8847517 0.3209951 0.991 0.8

575 0.6854168 0.4651518 0.889 4.5 575 1.0847507 0.3351897 095t 1.1

‘apinbij np 211S00S|A B|-3P 18 UONEIUBWILE P NIGPP NP UOHOUO) US 419 P
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. . Cor.Trg!,aAt{drns sur les paramétres hydrodynamiques.
i - d L A I L

Vill-2. CORRELATIONS RELATIVES AU :
TEMPS DE SEJOUR MOYEN | |
|

Les courbes d'évolution du temps de séjour moyen avec le débit
d'alimentation pour les deux types de parois lisses et ondulee (figures V.13 a
V.16, VI.5 et VI.6) laissent a supposer une variation en puissance. Une
expression en forme de puissance est donc proposée entre le temps de sejour
moyen et le débit d'alimentation par l'expression suivante (a viscosité
constante et longueur de réacteur constante) :

tmoy = 9-(q)™" (VIll.4

e ——— -

Avec .
tmoy : temps.de séjour moyen (s) ;
q : débit d'alimentation (mi/h).

Les constantes g et h relatives a cette corrélation sont reportées dans le
tableau VII.3 {(page 73), en fonction de la viscosité du liquide, de la longueur
et du type de réacteur.

Par contre, I‘exafrinen des courbes d'évolution du temps de séjour moyen
en fonction de la viscosité du liquide (figures V.17 a V.20, VL7 et VI.8)
indiguent 'une'_'variation lingéaire. De ce fait, une expression linéaire de
corrélation donnant le temps de séjour moyen en fonction de la viscosité sera
de la forme !

tmoy = i.(v):+j (VIII.&JT)
Avec .

tmoy tempsﬁde séjour moyen (s) ;
v : viscosité cinématique du liquide (cSt).

Le tableau VIII.4 (page 75) rassemble les valeurs des constantes i et j de
cette corrélation, et ce en fonction du débit, de la longueur et du type de la
paroi du réacteur.

i 72



(A

Tableau VIIL.3 : Valeurs des constantes pour I'équation (Viil.4).

Réacteur débit (ml/h) Constantes R* E (%) Réacteur  débit (ml/h) Constante R° E (%)
g h 9 h

8 225986 0.6158659 0.895 2.0 8 5346.9 0.6789083 0.993 2.5
61 2696.9 05921117 0.898 1.1 61 84111 0.7111571 0996 2.1
Paroi lisse 124 2028.5 0.5035918 0986 3.0 Paroi lisse 124 81383 0.6797911 0996 2.0
0.8m 175 2329.5 0.5015196 0988 2.8 2m 175 11380.9 0.6910801 09929 1.2
240 3307 .2 0.5402954 0988 3.0 240 10370.5 0.8562331 0995 22
290 3168.2 0.5032860 (.982 3.5 280 111598 (06433352 0996 1.8
8 33458 06590880 0.981 3.8 8 14981  0.660891 0.995 2.1
61 2257.8  0.5416227 0.995 2.0 67 1527.0  0.644444 0993 2.4
Paroi iisse 124 2029.0 04800287 0990 22 Paroi ondulée 124 12883 0.573926 (0.999 0.9
1im 175 2872.3 0.5140243 0997 1.3 0,8m 1756 982.7 0.505209 09% 1.4
240 30402 0.4908467 0.983 3.4 240 826.9 0.454733 0994 1.5
260 28001 0.4515699 0985 2.8 290 573.3 0.363220 0.978 2.5
8 83666  0.7780153 0994 26 8 4053 0.341875 0993 1.3
61 85204  0.7303996 0.999 1.3 61 674.8 0.417158 0.995 1.4
Paroi lisse 724 110421 0.7330548 0.998 1.5 paroi ondulée 124 723.3 0.396295 (.987 2.4
1.5m 175 11567.5 0.7156313 0897 2.2 1m 175 5821 0.338298 0.980 2.1
: 240 105354 06738464 0992 1.3 240 1551.6 0477386 0998 11
260 120315 0.6738170 0.99% 0.9 290 1600.4 0.473206 0998 1.1

A
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Corrélations sur les paramétres hydrodynamigues.
SRR shihg.

Pour les réacteurs a paro'is 'Iisses', et en fonction de la longueur du tube,
les figures V.21 a V.24 montrent une variation en puissance entre le temps de
séjour moyen et la longueur de la paroi. Aussi, une expression en forme de
puissance peut étre proposée et qui corréle le temps de s€jour moyen avec la
longueur du réacteur (a débit constant et longueur de reacteur constante) . Elle
aura la forme suivante : |

oy = k.(L)”jﬁ (VII1.6)

Avec :
tmoy - temps de sejour moyen (s)
L : longueur du réacteur (m). ,
De méme, le tableau VIlI.5 (page 75) indique les valeurs des constant!es K
et m relatives a cette corrélation, et ceci en fonction du débit d'alimentation et
de la viscosité du liquide. '

Les corrélations proposées pour ['épaisseur du film et pour le temps de
séjour moyen sont déterminées aprés exploitation des logiciels GRAPHER et
EXCEL sous environnement WINDOWS.

Conclusion

Les corrélations proposées ont des coefficients de détermination (R?)
acceptables. Les erreurs sont recevables en général (5%). Cependant, 1l faut
signaler que ces correlations ont un caractere spécifique, dans le sens qu'elle
peuvent prédire ces deux parameétres dans le cas des six réacteurs a film
destinés ‘& la sulfonation. En tenant compte dans notre cas, du nombre de
Reynolds qui est inférieur a 4 (domaine étroit du régime. laminaire),” ces
corrélations sont proposées pour chague débit, chaque viscosite et chaque
longueur de réacteur considérés. Evitant ainsi de les rassembler en, des
fonctions & plusieurs variables surtout pour un souci de precision des résuiltats.

Nous noterons enfin que leur utilisation en dehors du domaine de notre
étude (débit d'alimentation, viscosité de liquide, longueur et géométrie de paroi
de réacteur) ne peut &tre conseillée ; leur validite est limitée a lintérieur du
domaine des conditions opératoires considerees.
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- Tableau Vill.4 . Valeurs des constantes pour I'équation {VII1.5).

Réacteur débit (ml/h) Constantes R E(%) Réacteur  débit (ml/h) Constante R° E (%)
i i _ i j

140 0.558748 10254 0.890 2.3 140 0.929322 19224 0.987 3.0

Paroi lisse 275 0.361657 ~ 74.04 0987 29 Paroi lisse 275 0664660  117.19 0893 2.2
0.8m 415 0.316269 5459 0981 36 2m 415 0.486044 8276 0991 24
575 0.302150 4344  0.985 3.2 575 0.394812 7141 0.997 14

140 0643259 11856 0.998 1.3 140 0.134144 5626  0.979 24

Paroi lisse 275 0.473986 7539 0995 2.0 Paroi onduiée 275 0.128031 3517  0.982 28
1m 415 0.383333 6396 0997 16 0.8m 415 0.138520 2377 0873 52
575 0.398304  46.05 0993 29 575 0.113800 19.95  0.985 3.0

140 0.867111  178.89 0895 1.8 1 0.302308 6842  0.975 3.1

Paroi lisse 275 0.579495 10510 0991 26 Paroi ondulée 275 0.159301 5483  0.571 33
1.5m 415 0.459295 7226 0.996 2.2 1im 41 0.15625% 4783  0.976 3.5
575 0.366644 59.83  0.998 1.1 575 0.130279 4350  0.977 2.8

Tableau VIIL.5 : Valeurs des constantes pour I'équation (Vili.6).
Viscosité débit (mi/h) Constantes R® E (%) Viscosité  débit (mi/h) Constante R°  E (%)
Kk m K m

140 126.62  0.660081 0.945 456 140 23096 0763116 0.966 4.1

8 oSt 275 83.17 0.536544 0.993 1.4 175 cSt 275 160.54  0.576000 0.993 1.4
415 62.76 0.439264° 0.907 4.0 415 128.74  0.427190 0.994 1.1

575 49 64 0550765 0.988 1.9 575 105.83 0431975 0972 21

140 164.36 00663331 0.967 3.8 140 27543 0621541 0959 3.7

61 ¢St 275 109.69 . 0.545569 0.970 3.2 240 ¢St 275 181.47  0.589356 0.987 2.4
415 84.40 0.417594 0991 1.4 415 144,04  0.459149 0.922 46

575 70.50  0.423595 0.962 24 575 128.38  0.367979 0.852 4.3

140 20088  0.721387 0964 42 . 140 31222 0610558 0967 3.3

124 ¢St 275 134.57 0647549 0981 27 290 cSt 275 211.97  0.596501 0982 2.9
415 108.74 0462726 0954 3.4 415 169.71 0.445723 0.962 3.0

575 93.91 0.359557 0.932 3.1 575 151.81 0294334 0.800 4.4
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X MODELISATION
DES ECOULEMENTS
DANS LES REACTEURS A FILM

b
’

Le réacteur a film tombant considéré dans cette étude est un réacteur
réel. Aussi, il serait intéressant d'approcher les ecoulements dans ce type
d'appareils a des modeéles hydrodynamiques simples. Ceci est rendu possible
grace aux courbes de D.T.S. obtenues expérimentalement. Nous avons
présenté dans le chapitre Ili deux modeles d'écoulement ; le modeie de
lécoulement piston & dispersion axiale et le modéle des mélangeurs en
cascade.

Pour les faibles valeurs du nombre de Péclet (Pe), c'est le modéele des
mélangeurs en cascade qui est préconise. Par contre, des valeurs élevées de
ce nombre sont plus appropriées pour le modele piston a dispersion axiale.
Dans notre cas, les valeurs prises du nombre de Péclet (Pe) sont plus élevées
dans le cas des réacteurs a parois lisses que celles des réacteurs a parois
ondulées. Aussi, nous avons choisi de représenter les écoulements au sein
des réacteurs a parois lisses par le modele piston a dispersion axiale. Les
réacteurs a parois ondulées offrent un meilleur espace d'écoulement du fluide
au niveau des poches, ce phénomene de rétromélange favorise la dispersion
(coefficient de dispersion élevé), d'ou un nombre de Péclet faible. C'est la
raison pour laquelle le choix du modele des mélangeurs en cascade est
préféré pour ces types de réacteurs a paroi ondulées. Le nombre de Péclet
quant a lui demeure un indice de dispersion et non pas un critére de choix d'un
modéle hydrodynamique.

IX-1. MODELISATION DES REACTEURS
A PAROIS LISSES

A partir de la distribution des temps de séjour (DTS) obtenue par
'expérience, la modélisation des écoulements consiste a prendre une courbe
expérimentale de DTS et de lui superposer celle tracée a partir de I'équation
donnant la DTS du modéle de I'écoulement piston avec dispersion axiale
représentée par I'équation (I11.34) : A
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Modéjisation des écoulements dans les réacteurs a film.

;} P I I——P —tQ]
E(t)=“2“. ﬁ?exq_%(%J S

Le nombre de Péclet, qui donne la meilleure superposition des deux
courbes : théorique (equation |l1.34, page 29) et expérimentale, sera alors
retenue pour modéliser ['‘écoulement.

Un exemple de modélisation est présente pour le réacteur a paroi lisse de
longueur 1m, a la viscosité de liquide de 290 cSt et au débit de 575 ml/h
(figure 1X.1).

0,628 I ‘
o Reéacteur réel
0,024 OC—g—g— ;  @réacteur modéle
0,02
o o018 ° ‘i_——ﬁ.mn“mwmﬁgigmvfwﬂfﬁ
0,012 o —1.
BN VN R
0,008 Co) 3 (1)
o)
0 ® o o
100 130 160 190 220 250

t (s).

‘Figure 1X.1 : Courbes de DTS du réacteur
lisse réel et du modele.

Le tableau IX.1 suivant résume quelques résultats de cette modeélisation.
Pour les quatre réacteurs a parois lisses considérés, un exemple de
modélisation est donnée : au couple viscosité/débit, correspond le hombre de
Péclet du réacteur réel et celui du modele établi. ' '

Tabieau 1X.1 : Exemple de modélisation des réacteurs a parois lisses.

Réacteur N° Paramétre Nombre de Péclet
Viscosité (c5t) Débit (mi/h) Réacteur réel Modéle

) 124 140 15 130
2 290 575 39 185
3 240 415 12 : 95
4

61 575 - 13 110
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Modélisation des écoulements dans ies réacteurs a film.

IX-2. MODELISATION DES REACTEURS
A PAROIS ONDULEES . |

Le principe de la modélisation est le méme. L'équation donnant la DTS
pour le modele des mélangeurs en cascade fait intervenir le parametre J qui
represente le nombre de meélangeurs a disposer en cascade (équation 111.39,
page 32) |

J]J }JJ.exp(—J_tT)

E”)=( (J-1)!

1
La valeur du nombre J qui donne la meilleure superposition des deux
courbes (théorique et expérimentale) de DTS est alors retenue.

De méme, un exemple de modélisation est donnée par la figure IX.2, et
qui concerne le réacteur a paroi ondulee de 0.8m de longueur ou circule le
liguide ayant une viscosité cinématigue de 8 ¢St avec un débit de 415 ml/h. Le
résultat de cette modélisation donne un nombre de melangeurs a disposer en
cascade de J = 6.

0]04 D i 4 .1 e e e e - ‘ ——— .“.:,_ e
0 035"___,,_‘ R ;x | | + Reéacteur réel fi
' X7 | x Réacteur modéle |
0,03 T + i | !
= 00251 | L U i 1
ML 002 e e e b
0015~ - L b e
f ' + ! i :
0,011~ X |
o . ! ,
0,005 = | | SR
0 4> —i S
0 15 30 45 60 75

t(s)

Figure IX.1 : Courbes de DTS du réacteur
! ondulé réel et du modéele.
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Modélisation des écoulements dans les réacteurs a fifm.

Le tableau IX.2 suivant iiiustre deux exemples de modélisation pour ces
réacteurs a parois onduiées.

Tableau 1X.2 : Exemple de modélisation des réacteurs a parois ondulées.

Réacteur N° Parameétre Nombre J
Viscosité {cSt) Débit (mi/h) '

5 8 415 6
6 290 575 13
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7" EXEMPLE

DE SIMULATION
- D'UNE REACTION
X DE SULFONATION

Dans ce dernier chapitre, nous proposons un exemple de simulation d'une
réaction de sulfonation d'une charge organique (DDB) par le SO; gazeux dans
le réacteur 1m & paroi lisse, pris comme exemple. Nous verrons dans cet
exemple de simulation, I'évolution de I'épaisseur du film liguide le long du
réacteur ainsi que 'estimation du temps de séjour moyen.

X-1. EVOLUTION DE L'EPAISSEUR DU FILM |
POUR LE DEBIT DE SULFONATION | |

|
Généralement, au cours des essais de sulfonation, les débits utilisés sont
de l'ordre de 270 mi/h [32,33]. Cette valeur est trés proche des 275 mi/h
utilisée dans nos essais. Si on ne s'intéresse qu'a ce debit (275 mi/h),
I'epaisseur du film liquide varie de 0.21 mm (réacteur 2m, viscosité 8 c3t) a
0.78 mm (réacteur 0.8m, viscosité 290 cSt). Le tableau X.1 suivant traduit
I'évolution de I'épaisseur du film pour les différents réacteurs a parois lisses au

deébit 275 mi/h (valeurs obtenues expérimentalement).

Tableau X.1 : Evolution de I'épaisseur du film (mm)
pour le débit 275 mi/h.

Viscosité (cSt) Longueur du réacteur

0.8m im 1.5m 2m
8 0.29 0.26 024 021
61 0.42 0.38 0.36 032
124 | 0.47 0.43 040 . = 035
175 ! 0.61 0.49 0.44 0.40
240 ! 0.70 0.58 0.51 0.45
290 0.78 0.67 059 . 052
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Exemple de simulation d'une réaction de sulfonation.

Ce tableau nous permet d'avoir une idée geénérale sur |'évolution de
I'epaisseur du film au cours de la réaction de sulfonation du DDB dans les
réacteurs a film tombant ayant une paroi lisse.

X-2. EVOLUTION DU TEMPS DE SEJOUR MOYEN
POUR LE DEBIT DE SULFONATION

Pour ce débit de 275 mi/h (assimilé au débit actuellement appliqué pour
les essais de sulfonation), le tableau X.2 donne I'évolution du temps de séjour
moyen avec la viscosité aux differentes longueurs de réacteur.

Tabteau X.2 : Evolution du temps de séjour
moyen (s) pour le débit 275 ml/h.

Viscosité (cSt) Longueur du réacteur

0.8m im 1.5m 2m

8 74 82 106 119

61 99 105 143 157

124 117 131 184 205

175 . 144 156 204 - 240

240 155 . 186 236 267

290 180 218 278 312

Les temps de sejour moyens s'échelonnent donc de 74s a 312s,
respectlvement pour le réacteur 0.8m et 2m.

X-3. PRINCIPE DE LA SIMULATION

Le principe de cette simulation de la réaction de sulfonation consiste a
diviser le réacteur 1m choisi comme exemple en segments de longueurs
différentes. Pour chaque segment de longueur donnée, la viscosité du liquide
est prise en fonction de 'augmentation de celle-ci au cours de la réaction (la
plus grande partie de la réaction est supposée se réaliser dans les 30 premiers
centimétres). A chaque segment correspondra une viscosité de liquide, qui est
en fait une valeur intermédiaire de la variation supposée linéaire de celle-ci le
long de ce segment. L'épaisseur du film liquide pour chaque segment pourra
étre estimée grace a l'equation (VII.2, page 70) relative au réacteur a paroi
lisse de 1m de longueur. Le temps de séjour moyen estimé par cette
simulation quant a lui, sera la somme des temps de s€jour moyens de chaque
segment.
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Exemple de simulation d'une réaction de sulfonation.

X-4. SIMULATION DE LA SULFONATION

Pour mener a bitn cetté“sinfulation, mous'allons nous intéresser a un
nouveau parameétre, qui est temps de séjour moyen par unite de longueur du
réacteur (t'mey). Il est calculé, pour chaque longueur de réacteur, en fonction de
la viscosité du liquide. Le tableau X.3 résume les valeurs de ce parametre.

Tableau X.3 : Evolution du temps de séjour moyen par unité .
de longueur du réacteur (sfcm) du débit 275 ml/h.

Viscosité (cSt) Longueur du reacteur
0.8m im 1.5m 2m
8 0.93 0.82 0.71 0.60
61 1.24 1.05 0.95 0.79
124 1.46 1.31 1.23 1.03
175 1.80 1.56 1.36 1.20
240 1.94 1.86 1.57 1.34.
290 : 2.25 218 - 1.85 1.56 .

Nous constatons que plus la longueur du réacteur est importante, moins le
temps de séjour moyen par unite de centimétre du tube est éleve. La courbe
de la figure X.1 permet de déterminer, par simple lecture, les valeurs de ces
temps de séjour moyen par centimetre pour les longueurs de réacteurs et les
viscosités de liquide intermédiaires.

2,5 } T
% mim |
2,0 b sl — - ‘ A1,5m5
_ P L ,
§ 1,5 [ i - -/%( l
'] 4,
et { 1
x& i |
054" | i !
b
0,0, ! ¢ |
0 50 100 150 200 250 300

Viscosité (cSt)

Figure X.1 : Evolution du parameétre t'moy €n fonction
de lalviscosité du liquide au débit de 275 mi/h.
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" Exemple de simulation d'une réaction de suifonation.

L'évolution du parametre 't'r,‘,oy"'(te'mps '&é’%%]oUr moyen/unité de longueur
du reacteur) est apparemment linéaire par rapport a la viscosité du liquide,
comme le montre la courbe de la figure X.1. Ceci a permis d'établir des
expressions corrélatives qui donnent ce parametre & une viscosité donnée et
pour chaque longueur de réacteur (tableau.X.4).

Tableau X.4 : Expression des corrélations t'moy =f(v). v © viscosité

Longueur de réacteur Corrélation t'mey = f(v) R*
0.8m t'moy = 0.0045.v + 0.9255 0.987
m t'moy = 0.0047.v + 0.7539 : 0.995
1.5m t'moy = 0.0039.v + 0.7007 0.991
2m t'moy = 0.0033.v + 0.5859 0.993

Le réacteur de longueur 1m est divisé, a titre indicatif, en 5 portions dont
les longueurs sont reportées dans le tableau X.5. Dans ce méme tableau, on
tfrouve aussi les valeurs des viscosités attribuées pour chaque segment,
sachant que la viscosité cinematique mesurée de la charge sulfonée est de
l'ordre de 1000 cSt (acide benzene-sulfonique produit par I'ENAD). L'épaisseur
du film est ensuite calculée pour chague segment connaissant la viscosité. Le
temps de séjour moyen dans chaque portion de longueur est aussi calculé
gréce a la corrélation donnée par le tableau X .4, relative au réacteur 1m. Le
temps de séjour moyen global sera alors la somme des temps de séjour
“moyens dans chague segment considéré. Le tableau X.5 sulvant donne le
résume de cette simulation.

Tableau X.5 ; Estimation du temps de séjour moyen au cours d'une
sulfonation dans un réacteur de 1m, au débit 275 mi/h.

Longueur de Viscosité du Epaisseur du film liquide Temps de séjour
segment (cm) - mélange dans le segment (mm) moyen estimé (s)
réactionnel (cSt)

du segment cumulé

10 200 0.64 ) 10.2 10.2

10 500 1.23 o 24.3 34.5

10 850 1.91 40.7 752

20 - 950 : 210 - 90.1 165.3

25 975 2.15 115.3 280.6

25 1000 2.20 118.3 398.9
Longueur . .. Temps de séjour moyen total . = 400s
fotale = 1m
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M Exemple de simulation d'une réaction de sulfonation.

Le resultat de c?tte simulation effectuée sur le réacteur de longueur 1m,
au débit de 275 ml/h, donne un temps de séjour moyen de l'ordre de 400 s.

PO L VSl O S
T N A

D'autres simulations, pour les autres longueurs de réacteur et ipour
d'autres valeurs du débit, peuvent aussi étre effectuées de la méme maniére.

Néanmoins, les hypothéses que nous avons données sont relatives, d'une
part au fait que la Iréaction continue tout au long du réacteur mais que
l'essentiel se fait pendant les premiers 30 cm, d'autre part, les viscosités
utilisées dans cette exemple de simulation sont relatives a I'acide sulfonique
produit par 'lENAD (réacteur de 6m de longueur). En tout cas, il serait utile,
pour la suite de l'étude de sulfonation, de vérifier la viscosité du produit de
sulfonation en fonction de ia longueur de réacteur utilisé, ce qui permettra de
travailler sur des données plus fiables. Les résultats donnés ici, sont plutdt
destinés a illustrer la methodologie que pour la pertinence et le credit a
accorder & ces valeurs. i
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Conclusion générale

Notre contribution a l'étude experimentale de F'hydrodynamique du film
tombant a consisté en I'évaluation de linfluence de paramétres tels que la
viscosite, le debit d'alimentation, la longueur du réacteur et la géométrie de la
paroi, sur le profit de I'écoulement. Nous avons employé la méthode des
traceurs pour la determination expérimentale de la distribution des temps de
séjour (DTS). Ce travail a concerne deux géométries de réacteurs a parois
lisses et a parois ondulées.

Nous avons montré que ['épaisseur du film liquide augmentait avec le
débit et avec la viscosité, mais diminuait quand le reacteur était de plus en
pius long. Nous avons observé ces résultats pour les deux types de parois.

Le temps de séjour moyen quant a lui diminue avec le débit et avec Ia
viscosité mais augmente en puissance avec la longueur du réacteur a paroi
lisse. Riazi et al [39], au cours de leurs travaux sur la sulfonation dans les
réacteurs a film a parois lisses, ont trouvé une variation exponentielle de la
conversion en matiére active avec la longueur du réacteur. Ce paramétre de
conversign étant directement lieé a I'épaisseur du film ainsi qu’au temps de
séjour moyen.

D'autres part, la comparaison des deux types de réacteurs a parois lisses
et a parois ondulées, a montré que le film liquide ruisselant le long d’une paroi
ondulee était plus épais que celui d'une paroi lisse. Par contre, le temps de
séjour moyen est court dans le réacteur a paroi ondulée que dans le cas de la
paroi lisse aux conditions expérimentales identiques.

Notre étude a aussi abouti a I'établissement de corrélations qui donnent
I'épaisseur du film et le temps de séjour moyen en fonction du debit, de la
viscosité et de la longueur du réacteur.

Par la suite, une partie modélisation de ces réacteurs a été menée en
approchant V'écoulement dans le réacteur a paroi lisse a celui d’un réacteur
piston a dispersion axiale et aux réacteurs en cascade pour celui a paroi
“ondulée.

Enfin, nous avons donné un exemple de simulation d'une réaction de

sulfonation. Dans cet exemple, nous avons tenté d'estimer le temps de séjour
moyen ainsi que le profil du film liquide a l'intérieur du réacteur.
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| : Conclusion.
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Il faut noter que la méthdde de ‘mesdre de DTS par colorimétrie utilisee
dans cette étyde présente des inconvénients sur le plan pratique comme par
exemple la diminution de la diffusion du colorant dans le liquide traite au fur et
a mesure que la viscosité de ce dernier augmente. Cependant, cette méthode
de mesure de fa DTS pourrait étre améliorée et surtout gagnerait en precision
si 'on pouvait enregistrer en continu I'absorbance du produit a la sortie du
reacteur.

Cette étude, qui ne pouvait étre exhaustive, reste imparfaite car les limites
imposées & ce travail nous ont obligé a négliger de nombreux parametres.
Cependant, eille ne serait compléte que si on tient compte de I'efficacité de la
réaction de la sulfonation qui nous permettra d'opter avec moins d' incertitude
sur le choix de réacteur a paroi ondulée ou lisse et sur la longueur appropriée.

Enfin, nous insisterons sur le fait que si la conception d'un reacteur est
basée avant tout sur des données techniques (thermodynamique, cinetique,
transfert dg thaleur et de matiére), le choix final quant a lui, se fera a partir
d'éléments’économ|iques (investissement, coGt opératoire) relatifs a 'ensemble
de l'unité, sans oublier de tenir compte des observations faites par des

exploitants utilisant des systémes similaires depuis de nombreuses annees.
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ANNEXES 1 et 2



Reésultats de ta DTS ponr le réactewr a parai lisye ().8m.

Annexe 1.

Fiscosiid 8 cSt

Fiscoxitd 290 e8¢

Dbl 147 ailh T IXebit 375 mih Debit 140 mih 13Chit 575 mibh
IE3} A E(t} s A ki (s} A 20} Uz A E(
30 0,0087738 0,0012318 10 0,0087738 0,0017782 180 0.0065638 0.0000477 o0 0.0087738 0,0024188
40 00100954  0,0015438 20 00555173 00112515 200 00087739 0.0012685 100 0,0087739 0,0024661
50 0,0604807  0,0084918 30 0,154902 0.0313835 220 00199965  (,0028871 110 00177288 0,004983
80 0,091515 00128491 40 0,0861861 0,0174671 240 0,0362122 0,0052282 120 0,0362122 0,0101781
70 0,1426675 00200312 50 0,0629839 0.0127648 260 0.0705811 0,0101903 130 00809219 00227446
80 01023728 0,0143738 60 00362122 0007338 280 00338583  0,0048884 140 0,0362122 B,0101781
o0 0,0705811 0,0089099 70 0,0268721 .0054461 300 00268721 ,0038737 150 00268721 0.0073528
100 0,05061 0,0074059 80 0,0222764 00045147 320 00222764 0,0032162 160 00177288 0.004983
110 0,0400586  0,0057508 90 00132283 00026809 340 00189866 00028871 170 0.0109954 (,0030805
120 0,0268721 0,003773 100 Q0154727 00031358 360 00177288 00025596 180 0.0087739  0.0024861
130 00245682  0,0034495 110 0,0M09954 0.0022284 380 00154727 00022339 140 0.0109954 0.00309G5
140 00222764 00031277 400 00154727  0,0022338 200 0,0109954 0.0030905
130 00177288  0,0024892 | 210 0.0087739 0.0024661
160 00177288  0,0024892 220 0,008773%  0,0024681
170 00154727 0,0021724
180 00154727 00021724
180 00132283  0.,0018573
200 0,0132283  0,0018573 '
210 0,0132283  0,0018573
220 0,0132283  0,0018573
Réswlars de la DTS powr le véactenr a paroi lisse o
Iiscosité & cNt Viscesité 290 ST
Débit 140 mih : [Iehit 578 mih Rebit 140 mih Debit ST5 mith
Us} A L20] is) A 21 18] A L) [IE3] A E{1)
20 0,0177288 0,001303 10 0,0268721 0.0040032 70 006177288 00008015 130 0,0043648 00008503
40 G.0198966  0.0014597 20 00861681 0.0128382 240 00705811 0.0035891 140 0.04095886 0.007584
60 01106983 00081362 30 01870866  0.0278705 270 01249387 0,0063532 150 0,1249387 0,0243542
80 01307683  0,0086113 40 01023728  0,0152506 300 01023728 0,0052057 180 0,0861861 0.0168002
100 0,091515 0,0087262 50 00655015  0.0097578 330 00555173 00028231 170 0,0655015  0,0127682
120 Q0579919  0.0042623 B0 00404586  0,0061017 360 00433514 00022044 180 00382122 0.007G588
140 00409586  0,0030104 70 00362122  0,0053946 390 00385789 0,0018617 180 00315171 0,0061436
160 00362122 0,0026615 80 00338583  0,0050439 420 0.0315171 0,0016028 200 0,0222764 0.0043423
180 00315171 0,0023185 80 00315171 0,0046951 450 00245682  0,0012493 210 00177288  0,0034558
200 0,0291884 0,0021453 100 0031571 0.0046951 480 00198986 00010168 220 0,0154727 0,0030161
220 00268721 0.0019751 110 00291884  0,0043482 510 00198966 0,0010168 220 00154727 0.0036161
240 002456882  0,0018057
260 00222764  0,0016373
280 0,01929866  0,0014657
300 0,0199866  0,0014887
Courbes de DTS pour fe réactenr §.8m & paror livse.
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; Annexe 1.
. Résultats de la DTS ponr le réaciewr ¢ parot lisse 1.5m.
Fiscositd 8 oSt Viscusité 294 oSt
Debit J4f mbh . Débit 578 mikh Dabit 140 mi-h Didir 878 milh
{3 A Eit) 1s) A E() 1) A Kl (5} A Ey
80 001772886  0.0008898 20 0,0132283 0.002512 280 00177288 Q0005388 130 0,0177285 00016531
100 00362122 0,0008175 30 0,0268721 0,005103 310 077288 00008385 140 0.0757207 ¢.0070818
120 013656771 0.0068599 af 0,065501% 00124387 340  0Q,0457575  0,00184B2 150 0,1023729  0,0095745
140 01739252  0,0087294 50 01870866 00355278 370 01811509 00058045 160 01972263  0,0184458
160 01163386  0.0058391 &0 0,05081 0,0006108 400 01191864 0004283 170 01611509 0.0150718
180 01023728  0,0051381 70 0,0385789 00073281 433 0.0867861 0.0031044 180 0,0809219 Q0075683
200 207567207 0.0038004 80 00291884 D 0055429 460 00855015 00023593 160 0,05061 0.0047332
220 00604807  0,0030355 80 0,0245682 00046655 490 00457575 00018482 200 0,0385789  0,0036081
240 ¢,0457575  0,0022966 100 0,0222764 00042303 520 0,0409586 00014753 210 0,0338583  0.0031666
260  0,0409586  0,0020557 110 00159866 00037974 550 00385789  0,0013895 220 00281884 00027299
280 00362122 00018175 120 0.0177286 00033667 560 00362122 00012043 230 00245682  0.0022978
300 00315171 0.0015818 130 D,0177288  (,0033667 630 00315171 00011352 240 0,0222784 0.0020834
320 00245632 0,001233 540 00268721 0,0008679 250 0.0222764 00020834
340 0,0222764 0.0011181 670 0,0222784 0,0008024
360 00222764  0,0011181 700 00222764 ,0008024
Réwwdtats de lo DTN pownr le révctenr & paroi lrsxe 2.
I'iscosird 8 cS5¢ Viscositd 294 o8t
Débit 140 mbh DHébit 75 mlh DEbir 140 mih 1ébis 75 mih
1(s) A E1) (s} A AU} s} A 20 is) A Em
80 0,01322683  0,0008938 40 0,0132283  0,0020416 320 00177286 00005798 150 00177288 0,001683
100 00362122  0.0018995 50 0,05081 0,007811 35¢ 00177288 00005798 180 00604807 00057416
120 01366771 0,0071685 60 01191864 0,018395 38C 0,09681 0.0031692 170 0,0861881 . 00081819
140 01278437  0,0067062 70 0,2146702 00331517 410 01870866  0,0061183 180 . 0,1870866 00177606
160 01163386  0,0061027 80 0,0604807  0,0093345 440 01023729 (.0033479 180 0.1249387 00118807
180 01023729 0,0053701 90 0,0385789 00058542 470  0.0861861% 0,0028185 200 0,0809219 0,0076821
200 0,0757207 0,003872 100 00281884 00045049 500 0,0705811 0.0023082 210 0,0604807 00057416
220 0,0604807  0,0031726 110 00245882  0,0037918 530 005061 0,0016551 220 0.0457575 0.0043439
240 0,05061 0,0026548 120 0,0222764 00034381 560 00409586 00013395 230 0,0409586¢ 00038883
2680 (0.0409586  0,0021485 130 00177288 00027362 590 0,0385789 00012616 240 0,0315171 0,002992
280 G,0385789  0,0020237 140 00177288 00027382 620 00362122 00011842 250 0,0245682 00023323
300 00315171 0,0016533 6550 00315171 0.0010307 260 00222784 00021148
320 00315171 0,0018533 6B0  0.0268721 00008788 270 00222754 00021148
340 00268721 0.0014086 710 00222764 0.0007285
360 00245682  0,0012887 740 00222764 00007285
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Tableau A1.1-Paramétres hydrodynamiques des réacteurs a parois lisses a la viscosité 8 ¢St

Débit Viscosité 8 ¢St
(mi/h) Ve (ml) e(mm) tmoy(S) Valml) o Pe Re
140 450 022 106 437 2151 14 0,16
Réacteur 275 575 o020 74 563 722 18 030
0.8m 415 650 0,32 54 6,40 558 14 0,1:45
575 800 040 45 7,90 473 12 0,64
140 | 500 0,20 127 482 4325 10 0,16
Réacteur 275 6,50 0,26 82 635 1425 12 0,30
im 415 7.75 0,31 68 7,60 1240 10 0,46
575 9,50 0,38 48 9,37 226 24 0,64
140 650 0,17 181 6,17 1985 37 0,16
Réacteur 275 9,00 024 106 8,74 795 32 0,30
1,5m 415 11,25 0,30 73 11,02 651 20 0,46
575 14,00 0,37 62 13,76 1382 8 0,64
140 | 7,560 0,15 188 711 1086 69 0,16
Réacteur 275 10,50 0,21 119 10,15 1472 23 0,30
2m 415 13,00 0,26 85 12,69 1124 16 0,46
575 14,50 0,33 74 - 1420 988 14 0,64

Tableau A1.2-Paramétres hydrodynamiques des réacteurs a parois lisses 4 la viscosité 61cSt.

Débit. Viscosité 61 cSt
(mifh)]  Ve(ml) e(mm) tmy(s) Valml) o Pe Re
140 1 625 0,30 143 6,00 1973 24 0,02
Réacteur 275 | 850 041 99 827 1884 13 0,04
0,8m 415 ’! 1050 0,57 76 10,28 1040 14 0,06
575 - 12,25 0,60 62 12,04 875 12 0,08
140 7,75 0,29 158 7,41 1022 53 0,02
Réacteur 275 9,50 0,37 105 922 1054 24 0,04
1im 415 11,75 0,46 85 11,47 1702 11 0,06
575 1375 0,54 74 1347 954 15 0,08
140 10,25 0,27 230 960 4252 28 0,02
Réacteur 275 13,50 0,36 143 12,96 1024 44 0,04
1.5m 415 16,50 0,44 102 16,03 2006 13 0,06
575 19,25 0,51 83 18,81 1045 16 0,08

!

140 | 12,00 0,24 251 11,16 2576 53 0,02
Réacteur = 2751 16,00 0,32 157 1530 1852 . 30 0,04
2m 415} 19,50 0,39 111 18,90 1545 19 0,06

575 22,50 0,45 94 21,91 1301 17 0,08
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Tableau A1.3-Paramétres hydrodynamiques des réacteurs a parois lisses a la viscosité 124cSt.

Annexe 1.

Débit . Viscosité 124 ¢St
(mi/h} Ve(mi) e(mm) tno(S) Va(ml) o Pe Re
140 7,50 0,36 172 714 2457 28 0,01
’ Réacteur 275 9,50 0,46 117 919 1416 23 0,02
- 0.8m 415 12,25 0,59 94 11,93 1217 18 0,03
. 575 16,25 0,79 86 1586 1981 10 0,04
740 875 033 183 8,28 1475 54 0,01
Réacteur 275 10,75 0,41 131 10,36 2113 20 0,02
im 415 13,26 0,51 114 12,83 1819 18 0,03
575 15,75 0,61 97 1533 1577 15 0,04
140 11,75 031 291 10,80 3588 51 0,01
Réacteur 275 15,00 0,40 184 14,23 3664 22 0,02
1,5m 415 18,50 0,49 134 17,81 2747 16 0,03
575 21,75 0,58 103 21,13 1349 19 0,04
140 13,50 0,27 - 317 12,31 3254 66 0,01
Réacteur 275 17,50 0,35 205 16,50 2066 44 0,02
. 2m 415 21,50 0,43 146 20,63 3273 16 0,03
575 2500 050 124 24,14 1343 26 0,04

Tableau At1.4-Paramétres hydrodynamiques des réacteurs a parois lisses a la viscosité 175cSt.

Débit Viscosité 175 cSt
{mi/h) Ve(ml) e(mm) tno,(s) Va(ml) & Pe Re
140 9,25 044 191 876 2840 29 0,007
Réacteur 275 12,25 0,58 144 11,76 3706 14 0,014
0.8m 415 14,75 0,71 116 14,27 3219 1. 0,021
575 17,25 0,84 93 16,80 1855 12 0,029
- 140 975 0,36 229 9,13 3200 36 0,007
Réacteur 275 12,25 0,47 156 11,72 1934 29 0,014
im 415 14,75 0,57 131 14,21 3182 14 0,021
575 17,50 0,68 110 16,97 755 36 0,029
140 1350 0,36 342 1222 4021 62 0,007
Réacteur 275 16,50 0,44 204 1557 3544 27 0,014
. 1.5m 415 2025 0,54 151 19,40 2163 25 0021
| 575 2500 0,66 126 24,13 1944 20 0,029
' 4
140 16,50 0,33 371 14,80 4012 72 0,007
: Réacteur 275 20,00 0,40 240 18,67 3253 39 0,014
2m 415 24,25 048 174 23,08 3344 21 0,021
575 2925 058 141 28,10 2113 22 0,029
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Tableau A1.5-Paramétres hydrodynamiques des réacteurs a parois lisses a ia viscosité 240cSt.

Débit, Viscosité 240 cSt
(mirh)  Va(ml) e(mm) fmy(s) Vaiml) & Pe Re
i U
140 12,25 0,57 234 11,45 5424 24 0,005
Réacteur 275 14,00 0,67 155 13,40 2297 24 0,010
0.8m 415 16,50 0,79 123 15,94 1460 24 0,015
575 19,75 0,95 111 19,14 1612 19 0,021
140‘ 12,25 0,45 276 11,31 4278 39 0,005
Réacteur 275 14,50 0,55 186 13,75 3033 26 0,010
1im 415 18,00 0,69 153 17,24 3801 15 0,015
575“ 21,75 0,83 140 20,90 1942 24 0,021
140 1575 0,42 381 14,08 5424 57 0,005
Reéacteur 275 19,25 0,51 236 17,99 3240 38 0,010
1,5m 415 24,50 0,65 179 23,29 6003 14 0,015
575 29,75 0,79 148 28,53 2780 19 0,021
140 18,50 0,37 403 16,43 6085 57 - 0,005
Réacteur 275 22,75 0,45 267 21,06 6624 25 0,010
2m 415 29,25 0,68 191 27,70 1677 47 0,015
575 34,25 0,68 163 32,70 895 63 0,021
Tableau A1.6-Paramétres hydrodynamiques des réacteurs a parois lisses a |a viscosité 290cSt.
2 Débit Viscosité 290 cSt
Toa o (mifh) Ve (ml) e(mm) fmoy(S) Valml) o Pe Re
140 12,75 0,59 271 11,79 3828 42 0,004
Réacteur 275 15,75 0,74 180 14,96 3171 24 0,008
0.8m 415 19,00 0,91 148 18,22 2672 20 0,013
575 23,25 1,11 135 22,38 2404 18 0,018
140 13,00 0,47 306 11,80 4571 45 0,004
Réacteur 275 16,75 0,63 218 15,74 2890 36 0008
im 415 22,25 0,84 177 21,16 2908 25 . 0,013
575 27,50 1,04 155 26,24 948 54 0,018
140 17,00 0,45 427 14,98 6245 62 0,004
Réacteur 275 22,25 0,59 278 20,53 9283 20 0,008
1.5m 415 29,75 0,79 207 28,04 5604 19 0,013
575 36,25 0,96 165 34,59 4011 17 0,018
-140 19,50 0,39 458 17,02 6829 65 0,004
Réacteur 275 26,25 0,52 312 23,98 6740 32 0,008
2m 415 37,75 0,70 226 35,38 3705 31 0,013
42,75 0,85 187 40,53 1567 48 0,018
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Annexe 2.

Tableau A2.1-Paramétres hydrodynamiques des réacteurs a parois ondulées. Viscosité 8 cSt.

Débit Viscosité 8 ¢St
{mi/h) Ve (mlgm e (mm) tnoy (s} Va(ml) o Pe Re
140 425 0,19 22 218 1054 9 O,'B 5
Réacteur 275 575 0,26 28 2,90 451 9 1.5 .
0.8m 415 8,00 0,36 38 3,23 178 12 2",3 s
575 10,50 047 56 3,51 149 9 3,2
140 6,25 0,23 74 2,88 1085 13 08
Réacteur 275 8,00 0,29 61 4,66 1540 7 1,5
im 415 9,50 034 51 5,88 1140 7 2,3
575 11,50 0,42 46 7,35 2177 3 3,2

Tableau A2.2-Paramétres hydfbdynamiques des réacteurs a parois ondulées. Viscosité 61 cSt.

Débit Viscosité 61 cSt
{mi/h} Ve(ml) e(mm) tpoy(s) Va(ml) & Pe Re
140 7,25 0,33 - 63 2,45 1189 10 0,1
Réacteur 275 9,75 0.44 42 3,21 625 8 02

0.8m 415 11,75 0,53 30 3,46 289 9 0,3 ’
575. 14,75 0,67 26 4,15 187 10 0,4
N \

140, 9,25 0,33 87 338 2003 10 0,1
Réacteur 275! 11,00 0,40 63 4,81 992 11 0,2
im 415 ‘ 13,50 049 55 6,34 633 13 0,3

575! 15,50 0,56 43 7,67 858 7 0,4

Tableau A2.3-Paramétres hydrodynamiques des réacteurs a parois ondulées.Viscosité 124 cSt.

Débit Viscosité 124 cSt
(mi/h) Ve (ml) e (mm) t,o, (S) Va(mi) & Pe Re
& ‘
140 9,50 0,43 76 2,96 2255 8 0,05
Réacteur 275 12,25 0,55 51 3,90 520 13 g,10
0.8m 415 14,25 0,64 40 4,61 418 10 0,15
575 18,00 0,81 34 5,43 313 10 0,21
140 11,50 0,42 104 4,04 1783 15 0,05 3
Réacteur 275 14,50 0,52 76 5,81 1372 10 0,10 .
im 4715 16,25 0,59 65 7,49 1210 10 0,15 .
575 : 19,25 0,70 60 9,58 896 11 021
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Tableau A2.4-Paramétres hydrodynamiques des réacteurs a parois ondulées. Viscosité 175 cSt.

Deébit Viscosité 175 ¢St
(mirh) Ve () e (mm) tmoy(S) Va{ml) o Pe Re
. - 140 1225 0,55 82 319 1836 10 0,04
. Réacteur 275 1525 0,69 56 4,28 812 11 . 0,07
. 0.8m 415 17,75 0,80 47 5,42 642 10 0,11
575 2075 0,94 40 6,39 475 10 0,15
140 14,25 0,52 113 439 2177 15 0,04
Réacteur 275 16,75 0,67 85 6,49 1520 12 0,07
im 415 1975 0,71 79 9,11 3214 8 0,11
575 2225 0,80 69 11,02 965 13 0,15

Tableau A2.5-Paramétres hydrodynamiques des réacteurs a parois ondulées. Viscosité 240 cSt.

Débit Viscosité 240 cSt
(mi/h} Ve (ml) e(mm) tne, (s} Va(mi) o Pe Re
140 14,25 0,64 87 3,38 1752 12 0,03
. Réacteur 275 17,25 0,78 64 4,89 882 12 0,05
0.8m 415 2025 0,92 55 6,34 846 ~10 0,08
" 575 2375 1,07 45 7,19 813 g 0,11
:
140 17,00 0,61 148 576 7502 9 0.03
Réacteur 275 19,25 0,70 104 7,94 3432 9 0,05
1m 415 22,25 0,80 88 10,14 2920 8 0,08
575 26,25 0,95 75 11,98 2034 8 0,11

Tableau A2.6-Paramétres hydrodynamiques des réacteurs a parois ondulées. Viscosité 290 cSt.

Débit Viscosité 290 cSt

(mi/h) Ve {ml} e{mm)} t,., (s) Va(ml) o Pe Re

140 17,00 077 94 3,66 2016 12 0,02

Réacteur 275 20,00 0,90 75 573 2144 8 0,04
0.8m 415 23,00 1,04 67 7.72 1209 10 0,06

5756 27,25 1,23 55 8,78 882 9 0,09

t 140 20,00 0,72 156 6,07 7949 9 002
- Réacteur 275 22,50 0,81 110 8,40 2596 12 - 004
y im 415 26,00 0,94 g2 10,61 2625 9 0,06
575 30,75 1,11 80 12,78 1200 14 0,09
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