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Résumé

L’amélioration des performances des installations industrielles utilisant la technique
du lit fluidisé est indispensable a I’heure actuelle, notamment dans les raffineries de pétrole,
les incinérateurs et dans les centrales thermiques & charbon. Le comportement
hydrodynamique de la phase solide dans les colonnes a lit fluidisé est tres compliqué et sa
maitrise et sa compréhension sont incomplétes et incompréhensives et le probleme de
survitesse qui apparait sur le profil de vitesse moyenne des particules représente jusqu’a nos
jours une énigme et a besoin d’investigation.

C’est dans ce cadre que s’inscrit cette étude qui a été faite sur deux volés, dans un
premier temps, nous avons réalisé des expériences au laboratoire sur une maquette réduite en
boucle froide (sans effet thermique) afin d’observer les évolutions temporelle et spatiale du
profil de vitesse des particules et d’essayer de mettre en évidence le phénoméne de survitesse
qui apparait sur le profil moyen de la vitesse, ensuite, nous avons présenté d’une fagon
détaillée le modele numérique eulérien appliqué a ce type d’écoulement.

D’apres nos résultats et nos observations, nous avons suggéré comme explication a ce
phénomeéne que le gaz semble avoir des passages préférentiels mettant certaines particules en
survitesse par rapport a d’autres.

Mots clés : fluidisation, régimes de fluidisation, écoulement multiphasiques, lit fluidisé, ALD.

Abstract

The technology of fluidization is a field witch still is open to scientific research and
development because of its limitless comprehension and difficulties encountered in lot of
industrial applications, especially in oil boiling, coal combustor and incinerators.

The present study enters in this scope where we tried to find an interpretation for the
phenomenon of over-speed observed on the mean-space velocity profile of particles
suspended in column riser.

Sums of experiments have been carried out in laboratory in a cold loop (without
thermal effect), results and interpretations relating to the subject are given in this document
and a mathematical development of the two fluid model (EULERIAN) is presented in detail.

According to our results and observations, we suggested that the hypothesis of gas
bypassing is the closest because of its correlation with the gas dynamics theory.

Key words: fluidization, circulating fluidized bed, LDV, multiphasic flow.
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Nomenclature

Symbole Désignation Unité (SI)

Ar Nombre d’Archiméde -

D Diamétre de la colonne de fluidisation m

d, Diamétre moyen des particules pum

F, Fréquence Doppler Hz

F Vecteur force volumique N

v Vecteur vitesse du gaz ou de particule m/s

div (V.) Opérateur de divergence (1/m)

grad (V) Opérateur gradient (1/m)

G Taux de solide en circulation kg/m?.s

g Indice qui indique la phase gazeuse -

H Hauteur de la colonne m

Hs Hauteur statique du lit mm

p Indice qui indique la phase particulaire -

RMSV,, 45 Ecarts types de vitesse axiale moyenne m/s

Uy Vitesse superficielle du gaz m/s

U, Vitesse de transition qui correspond au maximum des écarts m/s
types de pression absolue

Uy Vitesse du gaz au-dela de laquelle il n’y a plus de fluctuation | m/s
de pression statique

Uy Vitesse de transport m/s

Voax Vitesse axiale des particules m/s

) Interfrange mm

Py Masse volumique des particules kg/m®

ps Masse volumique du fluide kg/m®

A Longueur d’onde nm

I'ou© Angle d’incidence en deux faisceaux laser @)




Introduction géneérale

’étre humain et toutes les espéces vivantes sur la terre sont aujourd’hui confrontées

a un grand nombre de problemes graves parmi eux, le changement climatique,

1I’épuisement des ressources naturelles et plus généralement la dégradation de notre

planéte. Ces problemes et notamment le probléme du réchauffement climatique est
un souci majeur pour le monde entier et pour la communauté scientifique en particulier, son
émergence est due essentiellement a I'augmentation de la température de la planete causée par
les niveaux élevés de gaz a effet de serre produits par I'activité anthropique, ceci a suscité une
prise de conscience mondiale qui a conduit et conduira a des décisions politiques et a des
changements radicaux de nos comportements.

En parallele, les scientifiques et les ingénieurs doivent aussi de leur c6té, contribuer a
la lutte contre ce fléau en améliorant les techniques utilisées en industrie et en créant de
nouvelles méthodes innovantes a fin d’améliorer les performances et le rendement des
systemes industriels tout en réduisant leur impact sur 1’environnement.

Inventé il y a bientot un siecle, le réacteur a lit fluidisé reste une technique d’avenir qui
permet déja aujourd’hui I’amélioration de divers procédés dans de nombreux domaines, parmi

eux, on peut citer :

- L’industrie chimique (gazéification du charbon, liquéfaction du charbon, craquage
catalytique du pétrole, pétrochimie, chimie minérale, régéneration des échangeurs
d’ions,...);

- L’environnement (traitement des eaux urbaines, traitement des effluents industriels,
incinération d’ordures ménageres,...) ;

- Production d’énergie (centrales thermiques a pétrole et charbon) ;

- Biotechnologies (production d’éthanol, immobilisation d’enzymes) ;

- Industrie pharmaceutique (production de médicaments, enrobage).

L'utilisation de combustibles fossiles dans un systeme de production d'énergie doit étre
considérée avec ses effets néfastes sur I'environnement. Alors que la consommation d'énergie
dans le monde augmente progressivement, les gaz polluants dans I'atmosphére augmente aussi.
Pour cette raison, il existe de nombreuses études dans la littérature qui ont été menées sur
I'utilisation du charbon dans la production d'énergie pour satisfaire la demande croissante
d'énergie ainsi que de minimiser la pollution de I'environnement. Une technologie appropriée
doit étre employée pour éviter la production de polluants et d'autres problemes tout en
maximisant l'efficacité des processus.



En effet, la technologie LFC appliquée a la combustion assure un brassage intense du gaz
et du combustible favorisant les transferts de chaleur. on injecte du calcaire en faible quantité
dans le foyer pour capter le dioxyde de soufre, on peut ainsi, réaliser le désulfurage a un
rendement prés de 99%, on peut aussi contrOler en continu la température du foyer aux
alentours de 850°C a l'aide des injections d'air associé au refroidissement extérieur du foyer
par des échangeurs pariétaux ce qui limite les rejets des NOx. Les chaudiéres a lit fluidisé
circulant constituent ainsi une technologie récente et robuste de production de chaleur et
d'électricite.

Malgreé cela, le comportement hydrodynamique de la phase solide dans les LFC est tres
compliqué et sa compréhension et sa maitrise restent jusqu’a nos jours incomplétes, ce qui
laisse le sujet ouvert a la recherche pour les scientifiques et des ingénieurs.

Notre étude s’intéresse a la dynamique du mélange diphasique dans une boucle froide et
vise a conforter des observations expérimentales récentes et a déterminer 1’origine de
certaines phénomeénes particuliers dans la plage d’écoulement turbulent, nous nous sommes
intéressés tout particulierement a I’apparition du phénomeéne de « survitesses » sur les profils
de vitesse des particules dans la zone dilué du mélange, dont 1’origine est encore inconnue.
Nous avons essay¢ de comprendre I’influence de la forme de la colonne (effet 3D) sur les
résultats obtenus.

Le présent document résume le travail qui a été fait dans la plateforme du laboratoire
IUSTI UMR 6595 sur des particules de diametres différents, pour essayer de résoudre la
problématique.

Tout d’abord, des généralités ont été données dans le premier chapitre, qui sont des
définitions des lois physiques qui gouvernent le procédés de fluidisation, ensuite, une revue
bibliographique sur les travaux antérieurs qui ont été fait sur la méme plateforme et dans
d’autres laboratoire, est citée dans le deuxieme chapitre a fin de présenter au mieux la
problématique et montrer I’intérét de cette étude.

Le chapitre suivant concerne les techniques de mesure universelles utilisées dans le
domaine de la mécanique des fluides pour mesurer les grandeurs importantes telles que la
vitesse et la pression, aprés, dans le 4°™ chapitre, nous avons présenté la maquette du lit
fluidisé circulant sur laquelle nous avons fait notre étude, ainsi que les auxiliaires.

Dans le chapitre 5, nous avons présenté les résultats obtenus et les interprétations et les
conclusions faites a [I’issue de ces expériences. Et enfin, nous avons présent¢ un
développement mathématique du modele de deux fluides ou eulérien qui modélise ce type

d’écoulement avec a la fin une conclusion générale.



Historique

En 1926 le chimiste allemand Fritz Winkler invente le premier lit fluidisé, qui l'avait
appliqué a la combustion de charbon réduit en poudre (gazéification du charbon), ensuite, la
technique a été utilisée avec succés dans le procédé de craquage catalytique du pétrole aux
Etats Unis des 1942, les lits fluidisés ont alors pris leur place dans I'industrie, surtout dans le
domaine pétrolier.

Application en industrie

La technologie des lits fluidisés circulants LFC est largement répandue en industrie.
Dans ce projet on s’intéressera aux techniques ayant une relation directe avec la
problématique du sujet.
L'une des applications des lits fluidisés circulants est la gazéification du charbon, c'est une
technique utilisée dans les réacteurs des chaudiéres qui génerent la vapeur dans les centrales
thermiques, elle consiste a fournir de I'air nécessaire pour la combustion tout en assurant un
bon brassage des particules et donc un trés bon coefficient de transfert de chaleur et de masse,
cette technique est aussi trés intéressante du point de vue environnementale comme ¢a a été
évoqué en introduction. La figure 1 est celle de la centrale de Gardanne utilisant un LFC
comme foyer de combustion.
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Figure 1 : Schéma de la centrale GARDANE utilisant le LFC pour la combustion du charbon



Une autre technique utilisant la technologie du LFC est le craquage catalytique du
pétrole (FCC Fluid Catalytic Cracking), cette technique consiste a traiter le pétrole brut et a en
extraire des hydrocarbures Iégers tels que les essences, le gaz etc...

La figure 2 montre le procédé utilisé par British Petroleum.
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Figure 2 : Procédé FCC de British Petroleum



Chapitre 1

GENERALITES



1. Considérations générales

1.1. Grandeurs physiques

Les grandeurs physiques, représentatives des solides divisés mono-disperseés, sont
essentiellement leur masse volumique ps, et leur diamétre dp, mais I'expérience montre que la
forme des particules n'est pas parfaitement sphérique, d, est alors, le diamétre d'une sphere
qui a le méme volume que la particule, on définit alors un facteur de forme @, défini comme
le rapport entre la surface d’une sphére de méme volume que la particule, a sa surface
extérieure &, < 1, soit:

2
o, = mdp (1.1)

Sp
La porosité €, ou le taux de vide d'un empilement de particules, est le rapport entre le
volume de vide et le volume totale du lit particulaire, il est définit comme suit:

e=1-— 7 (12)
Ou:
Vs: volume du solide
V:volume totale

Ainsi, € exprime la fraction du vide interstitiel dans le lit. Dans un lit fixe de particules

sphériques, on a dans la pratique 0,35< ¢ <0,45

Par complémentarité, on définit le taux de solide comme étant la fraction de volume
occupe par les particules solides, il est donné par la relation:

d=1-¢ (1.3
1.2. Lois physiques

1.2.1. Bilan de forces appliquées a une particule suspendue en régime
stationnaire
Soit une particule au milieu d’un fluide en écoulement ascendant. Selon Di Felice [3], les
forces qui régissent la dynamique de la particule en régime permanent sont comme suit :

Voppg + Fo = V,VP = 0 (1.4)

Le premier terme a gauche représente le poids de la particule, le deuxiéme terme est la
force de trainée appliqué par le fluide sur la particule due aux frottements visqueux tandis que
le dernier terme a droite représente la force de levage du au gradient de pression du mélange
homogeéne.
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Figure 1. 1 : Forces agissant sur une particule en suspension

1.2.2. Chute libre d’'une particule dans un fluide

Lorsqu’une bille est en chute libre dans un fluide elle atteint une vitesse limite U;° appelée
vitesse terminale de chute libre, dont la valeur dépend de la viscosité du fluide. Cette vitesse
est donnée par la relation :

oo 2 2
Uz =% (pp = py) (1.5)

Ou r est le rayon de la bille, g I’accélération de la pesanteur et p,et pr sont
respectivement les masses volumiques de la particule et du fluide.

2. La fluidisation

2.1. Définition

La fluidisation consiste a faire passer une phase fluide (trés souvent un gaz) a travers un
amas (lit) de particules de masses volumiques non négligeables, supportées par une grille,
pour les mettre en suspension. Le terme fluidisation vient du fait que la suspension gaz/solide
est amenée dans un état semblable a celui des fluides. Par exemple, si ’on inclinait le lit
fluidise, la surface de la suspension reste horizontale et ne suivrait pas le mouvement du
récipient. On peut aussi plonger un objet dans le lit fluidisé sans une résistance particuliére de
la suspension, comme ce serait le cas pour un fluide. Cet état est di au fait que les forces de
frottement particule/particule sont généralement négligeables (sauf pour le cas des poudres
cohésives) bien que les particules soient relativement libres de leurs mouvements.



2.2. Propriétés intrinséques

Lorsque la taille des particules diminue, les forces de contact inter-particulaire, ou
particule-paroi, deviennent importantes par rapport aux forces extérieures, essentiellement de
gravité. Ces forces sont a I’origine de la cohésion ou de 1’adhérence des matériaux, modifiant
ainsi leurs propriétés d’écoulement. Elles peuvent étre attractives, de type Van der Walls ou
de type électrostatique.

L’hygroscopie du solide divisé, c’est-a-dire son aptitude a fixer I’humidité, influe
également sur la cohésion d’un empilement de particules. Des ponts liquides peuvent se
développer aux points de contact solide-solide, soit a partir de I’eau libre présente a la surface
des grains humides, soit par condensation capillaire.

Compte tenu des fortes différences de masse volumique qui existent entre les solides
divisés et les gaz, il est souvent difficile d’obtenir un lit fluidisé homogene.

2.3. Classification des poudres (Geldart 1973)

Les phénomenes observés lors de la fluidisation des systemes gaz-particules dépendent
beaucoup du type de poudre utilisée. Geldart a été le premier a classifier le comportement des
particules fluidisés par gaz en quatre (4) parties identifiables (groupe A, B, C et D)
caractérisés par la différence de densité entre les particules et le milieu fluide (p, — pf), et
par le diamétre des particules d,.

- Catégorie A : regroupe les solides divisés de faible diametre moyen (< 50 um) et/ou de
faible masse volumique (< 1 400 kg/m3) : par exemple, des catalyseurs de cracking. Ces
poudres s'expansent fortement et la vitesse du gaz, correspondant a ’apparition de bulles, y
est supérieure a la vitesse minimale de fluidisation, de sorte qu’ils peuvent étre fluidisés de
maniere homogeéne, ou particulaire. Aprés I’apparition de bullage, a débit gazeux croissant, on
passe en régime de fluidisation hétérogéne, ou agrégative, le milieu étant alors traverse de
bulles de petite dimension (< 4 cm), entrainant une agitation du milieu de type convective.

- La catégorie B : regroupe la majeure partie des solides fluidisables, de type sableux, de
diametre appartenant a I’intervalle : 40 pm < d, < 500 pum, et de masse volumique dans la
gamme : 1 400 kg/m3 < ps < 4 000 kg/m3. Ce type de solide divisé fluidise de maniére
hétérogene dés la vitesse minimale de fluidisation, et I’expansion du lit est limitée, avec peu
de convection des solides, leur agitation étant alors liée au mouvement ascendant des bulles
qui coalescent entre elles, avant de venir éclater a la surface du lit.

- La catégorie C: est constituée de particules fines (d, < 30 um) et cohésives, qui
fluidisent trés difficilement. Elles sont le siege de pistonnage dans les lits de petite section
droite ou de « Renardage », dans les lits de grande section. Les forces interparticulaires y sont
de méme ordre de grandeur que les forces de trainée gaz-particule. Ces forces d’interaction de
surface sont de type attractives (Van der Walls, électrostatique) ou mécaniques (ponts solides,
ponts liquides).



- Enfin, la catégorie D : concerne les grosses particules (dp > 500 um) et/ou celles de
masse volumique élevée, formant des poudres granuleuses. Leur vitesse minimale de
fluidisation est élevée, et le courant gazeux y pénétre sous forme de jets (lit geyser / spouted
bed), avec explosion de bulles en surface haute du lit.

Avec ’augmentation de la vitesse du gaz, les particules atteignent, quel que soit leur
groupe, un régime de fluidisation turbulente, puis, a vitesse croissante, un régime de
fluidisation rapide, suivi d’un régime de transport pneumatique.

La classification de Geldart (figure 1.2) est, depuis sa parution, la référence pour délimiter les
types de fluidisation par gaz.
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Figure 1.2 : Classification originale de Geldart 1973

Pour développer sa classification, Geldart a employé les données de fluidisation
obtenues aux conditions ambiantes de tempeérature et de pression, avec de l'air. Mais
malheureusement, les applications industrielles de la technologie des lits fluidisés sont,
invariablement, a des niveaux élevés de température et de pression et avec des gaz de
fluidisation autres que I'air.



En 2007 Yang propose une modification de la classification originale

de Geldart en

substituant les parameétres originaux de tracage par le rapport de densité (@) en fonction
f

du nombre d'Archimede, A;, comme montrée sur la figure 1.3.
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Figure 1.3 : Classification de Geldart modifiee Yag 2007

2.4. Technique de fluidisation

L’opération de fluidisation passe par les étapes suivantes :

Tout d’abord on définit la hauteur statique Hs du lit que 1’on veut fluidiser, ensuite on calcule

la masse des particules solides correspondante a 1’aide de la relation suivante :

M=V.ep

Ou:

(1.6)

V : le volume que les particules auraient occupe si elles étaient parfaitement entassees.

Pour une colonne cylindrique V = H,. 1. R? [ m3]
Pour une colonne carrée V = H,.1? [ m3]

¢ . porosité du volume en général comprise entre 0,35 et 0,45
p : masse volumique des particules solides en (Kg/m®).
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R : rayon de la colonne
| : aréte de la colonne



Une fois ces parameétres définis, on met les particules dans la colonne et qui seront
supportées sur une plaque poreuse qui laisse passer le gaz dans le sens ascendant et
empéche les particules de fuir le foyer dans le sens contraire.

La derniére étape consiste en la mise en suspension des particules en créant un
écoulement de gaz ascendant soit par aspiration en haut ou par soufflage en bas.

2.5. Régime de fluidisation

2.5.1. Description

Partant d'une couche de particules au repos sur une plaque poreuse en bas d'une colonne
de fluidisation, et laissant passer un courant de gaz ascendant, on observera les phénomenes
décrits ci-dessous (figure 1.4) :

Le passage du courant au travers de cette plaque poreuse va exercer sur les particules une
force qui augmente en fonction du débit, ainsi, le comportement des particules solides va
changer en fonction de la vitesse du gaz.

Pour un faible débit, les particules restent immobiles, le gaz s'infiltre dans les interstices
sans changer I'état des particules, c'est le régime du lit fixe. Une augmentation de la vitesse
engendre le déplacement de quelques particules (les plus légéres), certaines d'entre elles
vibrent, et une légére expansion du lit est observée.

En augmentant toujours la vitesse du gaz, un régime d'écoulement est atteint ou toutes les
particules sont suspendues sous l'action du flux gazeux, en effet, les forces exercées par le
gaz vont compenser le poids des particules, c'est le seuil du minimum de fluidisation, la
vitesse correspondante se note Ups.

Elle est calculable au moyen de corrélations, Wen et Yu [4] proposent une corrélation
basée sur des resultats expérimentaux:

24,5 Rezpmf + 1,65 Rey, . =Ar (1.7)

Ou Ar est le nombre d’ Archiméde

3 —
Ar = dppf(z—;’pm (1.8)

Et Rey, ., est le nombre de Reynolds basé sur le diamétre moyen des particules au minimum
de fluidisation

Rep,, = PrdpUms (1.9)

Kunii et Levenspiel [5] proposent également une corrélation

1,75

3
Smf

150(1—&mf)
Rezpmf 4 2——ms

e Rey, . = Ar (1.10)
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Au-dessus du seuil minimum de fluidisation, les écoulements diphasiques gaz-
particules deviennent trés instables. L'augmentation de la vitesse du gaz engendre une
agitation plus importante des particules et des bulles de gaz apparaissent et explosent a la
surface du lit, c'est le régime de bullage (bubbling) dit aussi bouillonnant.

Lorsque le diametre de la colonne de fluidisation est relativement petit par rapport a la
hauteur du lit, les bulles qui naissent au niveau de la plaque poreuse vont avoir tendance a
coalescer et a se propager portant ainsi le lit ou une partie du lit @ une hauteur et en
s’explosant elles vont le laisser tomber créant ainsi, un mouvement semblable a celui du
piston d'un moteur a combustion interne, ce régime est alors appelé "régime de pistonnage
(slugging)", il est principalement observé pour des réacteurs de petites tailles.

Au fur et a mesure que la vitesse de fluidisation augmente, la taille et le nombre des
bulles croissent progressivement et 1’agitation de la suspension devient de plus en plus
violente. Cette agitation est produite par I’ascension des bulles et par le fait qu’elles entrainent
dans leur sillage une partie de la suspension.

Pour des vitesses de gaz plus importantes, supérieures a la vitesse terminale de chute
des particules U¢”, la forme des bulles devient irréguliere, la surface du lit disparait et les
particules sont entrainées dans les parties supérieures de la colonne. On appelle ce régime
«régime de fluidisation turbulentey, en effet, les paramétres régissant I’écoulement deviennent
instables et fluctuants, on parle principalement de la vitesse et de la pression.

En augmentant toujours la vitesse de fluidisation, toutes les particules sont entrainées
avec le gaz en dehors de la colonne de fluidisation, c’est le régime de transport pneumatique
caractérisé par de faibles concentrations en particules.

Certains auteurs (Yerushalmi et al. 1976) distinguent un régime intermédiaire nommé
régime de fluidisation rapide. Ce régime d’écoulement est caractérisé par une forte
concentration en solide, la présence d’amas de particules de dimensions importantes ayant des
mouvements ascendants et descendants dans le réacteur et par une importante recirculation
interne des solides.
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Figure 1. 4 : Régimes de fluidisations, Kunii et Lenvenspiel [5]

2.5.2. Identification des régimes de fluidisations

L’identification des régimes de fluidisation est I’'une des étapes les plus importantes pour
I’é¢tude du comportement de la phase solide dans les colonnes de fluidisation, il existe tout de
méme une méthode conventionnelle pour distinguer ces différents régimes, basée sur la
mesure des fluctuations de pression statique au-dessus du lit, en fait, lorsqu’on augmente
progressivement la vitesse du gaz, la turbulence engendrée au-dessus de la surface du lit par
I’éclatement de bulles de gaz augmente. Cette turbulence a une influence directe sur les
fluctuations de pression statique. L’amplitude des fluctuations de pression augmente ainsi
progressivement jusqu’a atteindre un maximum pour une vitesse du gaz U, (figure 1.5). Pour
des valeurs plus ¢levées de la vitesse du gaz, ’amplitude de fluctuations diminue et
finalement, une vitesse Uy est atteinte au-dela de laquelle toute augmentation ne donne lieu a
plus aucune variation de I’amplitude des fluctuations de pression.

Beaucoup d’auteurs considerent qu’Uc marque le début de la transition entre le régime de
bullage et le régime turbulent. La vitesse Uk correspond au début du régime turbulent
pleinement établi.
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Figure 1. 5 :L'évolution des fluctuations de pression dans un LFC avec la vitesse superficielle
de gaz Ug. Bi et al. (2000)

Grace (1982) a proposé des relations empiriques ou semi-empiriques qui permettent de
calculer les vitesses U et Uk a partir des propriétés des particules

U, = 3.0,/ppd, — 0.17 (1.11)
Up = 7.0\/p,d, — 0.77 (1.12)

Il n’existe pas a I’heure actuelle une méthodologie précise permettant de discerner le
régime de fluidisation rapide, les points de vue de divers auteur divergent a ce sujet,
cependant, il existe une vitesse minimale du gaz au-dessous de laquelle le terme de
fluidisation rapide ne peut plus étre employé. En effet, si I’on fluidise une suspension avec
une vitesse du gaz nettement supérieure aux vitesses terminales de chute libre des particules,
elles seront toutes entrainées en dehors de la colonne de fluidisation au bout d’un temps
donné, a moins de les réinjecter au fur et a mesure dans le foyer.

Si on diminue progressivement la vitesse du gaz a partir de cette valeur, le temps mis
pour vider la colonne va augmenter graduellement jusqu’a atteindre une vitesse critique au-
dessous de laquelle, ce temps augmente fortement (figure 1.6). Cette vitesse est connue sous
le nom de vitesse de transport.
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Figure 1. 6 : Variations du temps de vidange de la colonne en fonction de la vitesse de gaz
(Perales et al. 1991)
2.6. Le lit fluidiseé circulant

La dénomination de lit fluidisé circulant est sujette a certaines controverses dans la
communauté scientifique. Le lit fluidisé circulant est considéré par certains auteurs (Kunii
et Lenvenspiel [5]) comme un régime de fonctionnement comprenant des sous-régimes :
le régime turbulent, le régime de fluidisation rapide et le régime de transport pneumatique.
D’autres auteurs situent ce régime entre le régime turbulent et le régime de transport
pneumatique.

Les données et informations recueillies dans la littérature demeurent confuses. Le lit
fluidisé circulant est cependant généralement caractérisé par un fort entrainement de
solides en dehors du foyer. La recirculation permanente des particules permet d’éviter que
la colonne de fluidisation ne se vide de son lit et de maintenir une masse constante de
particules dans le réacteur.

De nombreux travaux ont été effectués sur I’étude des particules solides en sortie de la
colonne de fluidisation. L’entrainement des solides dans les parties supérieures de la
colonne de fluidisation dépend des parameétres opératoires tels que les dimensions du
foyer (Lewis et al. 1962), la vitesse du gaz (Lewis et al. 1962, Masten 1982), la hauteur
statique du lit ou de la distribution granulométrique de la phase solide (Sun et Grace 1992).

Nous avons représenté sur la figure 1.7, une variation typique du débit de solides en
sortie de la colonne de fluidisation en fonction de la vitesse superficielle du gaz. Trois
zones d‘entrainement distinctes peuvent étre délimitées. La premicére (zone 1) est

caractérisée par de faibles débits d’entrainement, la zone 3 est caractérisé par une forte
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croissance du deébit de solides. La zone 2 marque la transition entre les deux zones
précédentes.

Une telle évolution indique qu’a partir d’une certaine vitesse du gaz (Ug), le debit de
solides entrainé en dehors de la colonne de fluidisation augmente sensiblement. En deca
de cette valeur de vitesse du gaz, la quantité de solides quittant le foyer par unité de temps
est négligeable.

Le terme de ‘lit fluidisé circulant” prend toute sa signification dans la zone (2) (figure
1.7), en effet, si pour des vitesses du gaz superieures a Ugs, les solides quittant le foyer ne
sont pas réinjectés, la masse totale du lit diminue considérablement au cours du temps.
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Figure 1. 7 : Profil de débit de particules entrainées en fonction de la vitesse du gaz dans deux
représentations semi-logarithmique et linéaire
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1. Introduction

Les travaux scientifiques dans le domaine de la fluidisation et des lits fluidisés circulants
sont nombreux et divers, certains traitent le comportement hydrodynamique de la phase solide,
d’autres traitent les particularités de 1’écoulement diphasique comme |’agrégation des
particules dans les colonnes de fluidisations (cluster) et ¢a en utilisant différentes approches
expérimentales. Dans le présent chapitre, nous avons cité quelques theses et articles
scientifiques relatifs a notre étude afin de se situer par rapport a ce qui se fait ailleurs.

2. Liste des travaux

Abdelghafour ZAABOUT [1] a réalisé une étude qui s’inscrit dans le cadre des activités
de recherches menées dans le but d’améliorer encore la compréhension de I’hydrodynamique
du mélange diphasique gaz-particules au sein des installations industrielles utilisant le
systeme LFC, pour garantir une utilisation optimale de la technologie lit fluidisé.
L’auteur a essay¢ de comprendre I’origine du phénoméne de survitesse qui apparait sur les
profils de vitesses moyennes des particules ainsi qu’a identifier les différents régimes de
fluidisation en se basant sur les fluctuations de la pression statique au sein de la colonne et
semble avoir trouvé des resultats et des interprétations qui peuvent expliquer les mécanismes
liés a leurs apparitions.

Aux vues de cette étude, ’auteur avait conclu qu’une explication du phénomeéne de
survitesse, détecté dans la zone supérieure de la colonne de fluidisation, ne peut se faire sans
la connaissance conjointe des champs de vitesses du gaz, ni 1’étude fine de 1’interaction zone
dense (bas du lit)/zone diluée.

L’analyse du comportement de la phase solide dans la direction transversale a révélé a
la fois I’existence de particules dirigées vers la paroi et vers le centre de la colonne dans
chaque position de mesure. La vitesse moyenne des particules dirigées vers le centre est
trouvée relativement faible prés de la paroi par rapport a celle des particules dirigées vers la
paroi. L’analyse du comportement fluctuant de la phase solide a montré une homogénéité de
’agitation, a la fois axiale et transversale, dans la zone centrale. Le mouvement des particules
descendantes et moins fluctuant que celui des particules ascendantes. Le niveau des vitesses
de particules ascendantes est toujours supérieur a leurs écarts types correspondants.

Thibaud VANDERMOORTEL [2] a réalisé sur une maquette de lit fluidisé en boucle
froide (sans effet thermique) une étude expérimentale pour tenter d’analyser les résultats
obtenus et de d’essayer de comprendre le comportement hydrodynamique de la phase solide
d’un lit fluidisé circulant gaz-solides.

L’analyse du mélange gaz-particules s’effectue principalement a ’aide de deux techniques de

mesures .
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- Un vélocimétre granulométre laser Doppler permettant d’effectuer des mesures locales
et simultanées de vitesses et de tailles des solides sans perturber 1’écoulement.

- Un systéme de tomographie laser couplé a un dispositif vidéo d’acquisition d’images.
Ce systeme générateur de nappes laser permet de visualiser et d’analyser la répartition
de la phase solide sur des images représentant des sections de 1’écoulement.

L’objectif scientifique principal de cette étude porte sur 1’analyse de la structure de
I’écoulement gaz-particules dans la zone diluée de la colonne de fluidisation. L’accent a été
porté, tout au long de cette étude, sur les hétérogénéités locales de concentration de la phase
solide (amas de particules) dans la zone diluée du réacteur (étude des meécanismes de
formation de ces structures et de leurs caractéristiques hydrodynamiques).

Au terme de cette étude, 1’analyse temporelle de la phase solide a permis de distinguer
différents comportements. La complexité du mouvement de la phase solide en un point donné
augment avec la valeur de la vitesse du gaz imposée au bas du réacteur. Des paquets denses
de particules présentent des caractéristiques de mouvement de groupe sont observeés.

L’analyse du champ de vitesse moyenne de la phase solide a révélé des modifications
sensibles des profils dans la section droite du réacteur pour certaines plages de vitesse du gaz.
Les distorsions des profils mises en évidences traduisent le développement et 1’atténuation de
zones de survitesses dans des zones excentrées par rapport a I’axe central de I’écoulement.
Ces phénomenes de survitesses sont sensibles a la granulométrie de la phase solide et a la
position axiale dans la colonne.

Haiyan ZHU et al. [3] ont fait une étude qui s’intéresse a I’analyse détaillée des structures
d’écoulements dans des lits fluidisés bouillonnant et turbulent en utilisant des particules FCC.
Les conditions opératoires varient entre 0.06 et 1.4 m/s. des expériences extensives ont été
menées a bien en utilisant un nouveau systéme de fibre optique développé qui peut mesurer la
concentration des particules et leurs vitesses en différents points.

Les résultats ont montré que dans le lit fluidisé turbulent, la structure d’écoulement
diphasique stable se casse et les distributions de concentrations des particules et de la vitesse
des particules ne sont pas tout a fait uniformes dans les directions radiale et axiale. Selon les
mesures prises de différentes directions radiales, on a pu identifier la structure d’écoulement
non-uniforme & travers une section droite :

Dans le régime bouillonnant, cette non-uniformité augmente en augmentant la vitesse du
gaz jusqu’a atteindre le régime turbulent.

Dans le régime turbulent la structure d’écoulement devient principalement radiale
symétrique en augmentant la vitesse, et génere une région centrale relativement diluée et une
région annulaire hautement dense.

En augmentant la vitesse superficielle du gaz, les concentrations locales des solides
évoluent selon trois étapes, indiquant un processus de transition graduelle entre régimes. Sous
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toutes conditions opeératoires, des particules montantes et descendantes coexistent dans tous
les points de mesures.

La vitesse des particules montantes augmente rapidement en augmentant la vitesse
superficielle du gaz, et est une fonction de la hauteur du lit, spécialement en régime turbulent.
Cependant, le changement de vitesse des particules descendantes dépend surtout de la vitesse
du gaz, et est influengable par 1’effet spatial.

En analysant le comportement transitoire de la concentration des solides, on a trouvé
qu’elle differe clairement entre la région centrale et la région prés du la paroi, des bulles
denses sont trouvées dans la région preés du la paroi.

En augmentant la hauteur statique du lit, la densité du lit fluidise augmente et la
distribution radiale des solides devient plus uniforme.

Masayuki HORIO et al. [4] ont realisé 1’étude suivante. Avec la technique du laser
sheet, le comportement de la suspension a travers une coupe de section arbitraire d’une
colonne de lit fluidisé circulant de 200mm de diamétre intérieur, approximativement un 1/25
d’un modele d’une chaudiére commerciale, a été observé. Un ensemble de trois lasers sheet
interférant en angles droits a été appliqué aussi pour voir la structure de I’écoulement en trois
dimensions. Pour les suspensions a petite valeur de densité avec un écoulement descendant
des particules solides, une lumiere spéciale a été appliquée. La forme et la taille du cluster
obtenue a partir des images vidéo ont été analysées.

La structure 3D d’écoulement en maquette réduite du lit fluidisé circulant a été
observeée avec la technique du laser sheet. Au terme de cette étude, les résultats suivant ont été
trouvés :

Le comportement de 1’écoulement des particules dans la zone supérieure du lit fluidisé
circulant a été visualisé avec succes en utilisant la technique du laser sheet.

Méme dans le régime du transport pneumatique, 1’existante des clusters a été confirmée,
chaque cluster avait la forme d’un paraboloide avec un nez rond dont la face est dirigée vers
le bas suivit parle le sillage du gaz dans le coté supérieur. La forme du cluster changeait
arbitrairement mais sous des conditions opératoires données, la taille des clusters était
uniforme.

Transport latéral des clusters a été clairement visualisé et leurs tailles diminuaient
quand le flux de circulation des solides augmente.

Shuyan WANG et al. [5] ont aussi fait une étude sur les LFC. Dans cette etude, le
transfert de masse de 1’air a un cluster de particules de naphtaléne dans un lit fluidisé circulant
a été étudié via une 1’approche numeérique appelée computational fluid dynamic. Les
distributions de concentration et de la vitesse de la vapeur de naphtaléne dans le cluster
sphérique sont numériquement prédites.
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Une modélisation CFD a été mise au point pour étudier le mécanisme de transfert de
masse d’un cluster de particule de naphtaléne dans un lit fluidisé circulant. Le transfert de
masse relatif a I’écoulement et les variations de la concentration de la vapeur de naphtaléne
dans le cluster de particules sont obtenus quantitativement.

Nos résultats numériques indiquent que le taux de transfert de masse d’un cluster de
particule dans un LFC est moindre que celui des particules dispersées sous les mémes
conditions opératoires.

Le coefficient de transfert de masse du cluster augmente avec 1’augmentation de la
porosité du cluster et la vitesse d’entrée, mais diminue quand le diamétre des particules
augmente.

Le cluster se muant vers le bas va favoriser plus le transfert de masse que le cluster qui
se meut vers le haut de la colonne.

Il faut noter que cette présente analyse est basée sur une hypothese isothermique avec
le cluster reste stationnaire dans 1’écoulement d’air et la cassure du cluster n’a pas été simulée.
On a aussi émis ’hypothese que le cluster a une forme géométrique circulaire.

Donc ce modele doit étre raffiné avec des formulations expérimentales vérifiées pour la
modélisation des processus de transfert de masse dans les lits fluidisés circulants.

3. Conclusion

En passant en revue ces derniers travaux, nous pouvons constater 1I’importante que
donnent les scientifiques et les ingénieurs aujourd’hui au domaine de la fluidisation, et nous
constatons aussi que le phénoméne de survitesses n’est pas mis en €évidence jusqu’a nos jours
et reste une énigme, ce qui nous a poussé a travailler sur ce sujet afin de trouver une
explication a ce phénoméne et chercher 1’origine de son apparition sur les profils de vitesse.
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Chapitre 3

TECHNIQUES DE MESURE APPLIQUEES EN MECANIQUE DES
FLUIDES
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1. Introduction

Dans ce chapitre, nous allons présenter sous une facon détaillée les techniques de mesure
et d’analyse utilisées dans 1’étude de la fluidisation notamment la détermination des grandeurs
principales telles que la vitesse, la pression et la granulométrie.

La détermination de la vitesse en mécanique des fluides est fondamentale pour avoir une
meilleure connaissance du comportement des écoulements. La vélocimétrie Laser est une
technique optique fondée sur la mesure du décalage en fréquence de faisceaux laser éclairant
des particules trés fines entrainées par un fluide (tel que 1’air ou I’eau).

La vélocimétrie laser est parfois préférée aux autres techniques de mesure de vitesse
d’écoulement tels que le tube de Pitot et le fil chaud, car le capteur se trouve a I’extérieur du
flux mesuré et ne perturbe donc pas la mesure.

Il n'existe pas de bonne ou de mauvaise méthode pour mesurer la vitesse d'un fluide ; tout
dépend de ce que I'on souhaite mesurer et avec quelle précision. Le colt est évidemment un
parametre important dans le choix de telle ou telle technique de mesure. Les principaux
critéres de choix sont les suivants :

- Si I'on veut se contenter de profils de vitesse moyenne sur des échelles spatiales pas
trop faibles (supérieures au mm), le tube de Pitot est un moyen de mesure pratique et
de faible colt. Son principal inconvénient est son caractere fortement intrusif.

- Si les fluctuations temporelles de la vitesse doivent aussi étre mesurées (dans le cas
d'écoulement turbulent), les techniques d'anémométrie a fil chaud ou a Laser Doppler
doivent étre envisagees. Des résolutions spatiales et temporelles a peu pres
comparable, la seconde méthode présente l'avantage d'étre non intrusive, mais
nécessite un accés optique a I'écoulement étudié. Des fois, le volume de mesure
optique est plus large que la zone ou 1’on veut mesurer la vitesse, dans ce cas, le fil
chaud est recommandé puisqu’il possede 1’avantage d’étre petit, d’ailleurs il est utilisé

dans I’étude de la turbulence dans la couche limite.

La pression aussi, st une grandeur importante dans I’étude de la fluidisation, notamment
lors de la détermination des différents régimes de fluidisation, la technique universelle unique
pour ce but est basée sur la mesure des fluctuations de la pression statique.

Le principe de mesure de pression par piezoélectricité est décrit dans ce chapitre.
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2. Description des différentes techniques utilisees
2.1. Vélocimétrie Laser Doppler

2.1.1. L’effet Doppler

Un systéeme de vélocimétrie laser Doppler mesure le décalage Doppler de la lumiére
diffusée par une particule d’ensemencement.

Considérons une particule de module de vitesse U éclairée par une lumiere laser de
fréquence f, et de longueur d’onde A, se propageant selon la direction e;. La lumiere diffusée
selon une direction eg a une fréquence f; et une longueur d’onde A. Le décalage Doppler est

fo=f—1 (3.1)
fy v
— R
e

Figure 3. 1 : Effet Doppler

La vitesse relative entre les plans d’onde de lumiére incidente, de célérité c = f,, * 4, et de la
particule de vitesse U est c — Ue.

La fréquence d’interception des plans d’onde par la particule en mouvement est

fr="t=fy -2 (32)

Un observateur percoit la lumiére diffusée selon la direction e, a la fréquence f; telle que

— -

= C—Z.es —f - U).:s (3.3)
D’ou:

=42 (3.4)
Et:
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fi=fotU.(E-3) (3.5)
Et comme A; = A,

f=fot o @ -2 (36)
La fréquence de décalage Doppler est donc :

fo=fi—f=e @ -2 (3.7)

En pratique f; et f, sont de I’ordre de 10 Hz tandis que f; est de ’ordre de 10° Hz.
Une mesure directe de f; pour obtenir f;, nécessiterait un instrument avec une résolution de
10°® pour seulement 10% de précision.
Il faut donc procéder difféeremment pour obtenir plus facilement la vitesse.

2.1.2. Vélocimétrie a franges

10

)

Figure 3. 2 : Effet Doppler & deux incidences

Deux faisceaux de la méme intensité illuminent une particule qui diffuse de la lumiére. Les
fréquences de ces deux faisceaux sont

l_j — e
fs,l = fO + z- s — el,l) (3-8)
l_j — e
fs,2 = fO + z- s — el,Z) (3-9)
17 — P
Fp=Fpp,—Fp1=Fs; —Fs1 = P (31,1 - el,Z) (3.10)

Un calcul simple faisant appel au losange construit sur les vecteurs e, ; et e, , fournit

Fy = %sing (3.11)
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2.1.3. Volume de mesure
Il est important de connaitre les dimensions du volume de mesure présenté sur la figure

3.3, engendré par I’intersection de deux faisceaux laser ; la largeur du volume est en fonction
de la longueur d’onde, de la distance focale f et du diametre Dy des faisceaux A (a la sortie des

lentilles convergentes) :

_
f_Tl'Dd

(3.12)

<
~ / e e

Figure 3. 3 : Schématisation du VVolume de mesure

La hauteur du volume de mesure est en fonction de sa largeur Ds et de 1’écartement des
faisceaux a la sortie de la lentille convergente

D, =—% (3.13)

COS(E)
La longueur totale du volume de mesure est obtenue par projection

Dy,

an(T)

Ly = (3.14)

2.1.4. Vitesse de particule

Le principe de fonctionnement de la vélocimétrie ou anémomeétrie laser Doppler (LDV ou
LDA) aussi appelée en anglais « particles dynamic anemometry (PDA) » repose sur 1’analyse
des signaux issus de la diffusion de la lumiére par des particules sphériques.

Le croisement de deux faisceaux laser cohérents (Figure 3.4) engendre au point
d’intersection la formation d’un réseau de franges d’interférences planes sous forme de
volume ellipsoidal et qui constitue le volume de mesure.
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L’interfrange & est proportionnel a la longueur d’onde A et est inversement
proportionnelle au demi-angle d’incidence entre les deux faisceaux laser 8. La relation liant

ces trois parameétres est la suivante :
2

2 sin(g)

Lorsqu’une particule passe dans le volume de mesure, elle diffuse successivement la

5= (3.15)

lumiére des franges qu’elle coupe. La fréquence de variation ainsi que 1’intensité de la lumiére
diffusée peuvent étre analysées a 1’aide d’un photo-détecteur. La composante de la vitesse de
la particule perpendiculaire au plan des franges d’interférences Up; est proportionnelle a la
fréquence Doppler Fj, et a I’interfrange 6 suivant la relation :

A

2 sin(g)

La question qui se pose c’est comment peut-on distinguer le sens positif du sens négatif de la
vitesse de la particule ?

Upi = FD6 = FD (316)

s\cellule de Bragg
'\ S

fibre optique

& /// ) e

o~

Optique de Transmission /Réception

Volume de mesure

Figure 3. 4 : Montage avec céllule de Bragg

L’introduction de la cellule de Bragg sur un des faisceaux laser est réalisée pour remédier
a I’indétermination dans le sens de 1I’écoulement. Le rdle de cette cellule est de faire défiler les
franges du volume de mesure, généralement a 40 ou 80 MHz. Si la particule qui traverse le
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volume de mesure va dans le méme sens que celui du défilement des franges, sa fréquence de
passage sera plus faible que dans le cas ou elle irait dans le sens inverse. Cela se répercute sur

le gradient de fréquence et permet de connaitre le sens de 1’écoulement.

2.1.5. Granulométrie

Les systemes LDV permettent aussi de determiner le diametre de chaque particule qui
traverse le volume de mesure a condition d’utiliser au moins un deuxieme photo-détecteur. Si
on place deux photo-détecteurs adjacents pour collecter la lumiere diffusée par une particule
sphérique en mouvement dans le volume de mesure, les signaux doppler recueillis sur chacun
des photo-détecteurs sont déphasés temporellement de At. En déterminant ce déphasage on
peut remonter au diamétre de la particule. Et connaissant les dimensions du volume de
mesures, on peut méme déterminer les concentrations et les flux de solides (Thibaud
VANDERMOORTEL [2]).

2.1.6. Logiciels

Le traitement du signal recueilli sur le photo-détecteur est assuré par le logiciel BSA Flow
Software développé par la société DANTEC Inc. Ce logiciel permet :

- La prise en charge et le controle du banc de déplacement multi-directions sur lequel
est montée la sonde LDV ;

- L’acquisition et le stockage des données ;

- Le post-traitement automatisé des résultats (calcul de statistiques diverses).

2.1.7. Caractéristiques du systeme PDPA utilisé

Le systtme PDA dont on dispose au laboratoire et que 1’on a utilisé pour réaliser nos
expériences possede les caractéristiques regroupées dans le tableau 3.1. Nous 1’avons utilisé
en rétrodiffusion, c-a-d que la lumiere réfléchie par las particules est collectée via la lentille
convergente utilisée pour focaliser les rayons incidents.

2.2. Capteur de pression piézoélectrique

Les capteurs piézoélectriques sont des capteurs de pression différentielle qui se basent sur
le principe de la piézoélectricité. En fait, la piézoélectricité (du grec piézein presser, appuyer)
est la propriété que possédent certains matériaux de se polariser électriquement sous 1’action

d’une contrainte mécanique.

Le principe de fonctionnement de ce type de capteur est de générer une quantité de charge
électrique en fonction de la force auquel il est soumis en utilisant le principe de la

piézoélectricité. La figure 3.5 présente une schématisation de 1’effet piézoélectrique
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Effet Piezo

Si on compresse le matériau, on relevera Et inversement, si on étire ce méme
une certaine tension a ses bornes matériau, on aura une tension de sens inverse
F $r
+
I +
— ——
F v F

Effet Piezo inverse

Si une tension est appliquée sur le matériau. Et inversement, si une tension de sens
I1 s’ensuit un allongement du cristal. inverse est appliquée sur ce matériau, il
s’ensuit une contraction du cristal.

~ P
. :
- —i ¥
5 P

Figure 3. 5 : Description de I'effet piézoélectrique

Figure 3. 6 : Capteur piézoélectriqgue SCX 05DN
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Tableau 3. 1 : Caractéristiques du systeme PDPA utilisé

Anémomeétrie Granulométrie Laser Doppler

Marque DANTEC
Laser COHERENT innova 90
Puissance 12W
Fréquence cellule de Bragg 40 MHz
Parameétres de réglages
Distance focale 500mm
Longueur d’onde 512 Nm
Diametre du faisceau laser 2mm
Distance entre les faisceaux laser 60mm
Nombre de franges 34
Dimensions volume de mesure dx=0.149 mm
dy=0.149mm
dz=2.486mm

3. Conclusion
La connaissance et la maitrise des instruments et de l’instrumentation en mécanique des
fluides sont deux parameétres importants dans la réussite des expériences que 1’on souhaite
réaliser pour étudier un phénomene physique donné, et souvent la mesure de la vitesse et de la
pression pose des problémes.

Par exemple dans notre cas, le choix de cette technique a été fait pour ses avantages
multiples qui sont les suivants :

-Technique de mesure non intrusive. Aucune sonde n’est introduite venant perturber
localement les caractéristiques de 1’écoulement ;

-Gamme de vitesses mesurables trés large allant typiquement du pm/s a des vitesses
supérieures a 100m/s ;

-Fréquence d’acquisition trés élevée permettant de stocker un grand nombre de mesures
pendant un laps de temps tres faible (environ 50 000 acquisition par seconde).

D’ailleurs, dans les études concernant les lits fluidisés, cette technique a été¢ largement
utilisée (Tsuji et al. (1984) ; Yang et al. (1993), Zhang et al. (1995) ; Van der Moortel et al.
(1998) ; Zhou et al. (2000) ; Liu et al. (2005)) et est considérée comme une technique fiable
pour mesurer la vitesse des particules en suspension (Werther et al. (1995)).

Malgré cela, la LDV reste limitée surtout dans les milieux a fortes concentrations locales en
solides qui peuvent entrainer des erreurs de mesure significatives a cause des signaux bruit.
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Chapitre 4

DESCRIPTION DU DISPOSITIF EXPERIMENTAL
ET PROTOCOLE DE MESURE
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1. Description du dispositif expérimental

L’ensemble de la boucle de fluidisation utilisée pour nos expériences a été concgu et réalisé
au laboratoire LLU.S.T.I par P. CATTIEUW en 1992. Ce systeme comporte 5 parties
distinctes :

- La colonne de fluidisation ;

- Le cyclone ou sont séparées les phases fluide et solide ;

- Le distributeur ou dispositif d’homogénéisation du gaz;

- Le dispositif de mise en circulation du gaz ;

- Le dispositif de recirculation des particules de la phase solide.

L’intégralité de cette maquette de laboratoire est transparente (figure 4.4) (colonne,
cyclone et boucle de recirculation), comprenant des éléments en verre et en plexiglas, afin de
visualiser les structures de [’écoulement diphasique. Ce choix technologique permet
¢galement 1’utilisation de techniques de mesures optiques non intrusives. La figure 4.1 illustre
le dispositif.

Cyclone

H Débimétre

colonne de
fluidisation

LDV

(75 Vanne

H Sumbe de remr
Pompe
Vis =
d'archimede
axe Y —-. =%
axe X Sortie d'air

Distributeur d'air

Tttt
Air
Figure 4. 1 : Schématisation du dispositif expérimental
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La colonne de fluidisation est constituée de quatre plaques de verre collées les unes des

autres de sorte a former un parallélépipéde. L’épaisseur de ces plaques de verre est de 0.8 cm.
La hauteur totale H de la colonne de fluidisation est égale a 2m. La section de passage de
I’écoulement diphasique est égale a 0.2mx0.2m (section carrée, D=0.2m).
La sortie de la colonne de fluidisation a été simplifiée par rapport a I’installation industrielle.
En effet, dans une chaudiére a lit fluidisé circulant, le mélange diphasique est acheminé par
une ouverture latérale rectangulaire en partie haute du foyer vers le cyclone. La configuration
de la maquette du laboratoire a été choisie de sorte a garder un écoulement axisymétrique
dans la colonne de fluidisation. Un convergent situé a la sortie de la colonne dirige le mélange
diphasique vers un coude a 90° avant de pénétrer dans le cyclone.

1.2. Le cyclone

Le cyclone permet de séparer le gaz de la phase solide a la sortie de la colonne de
fluidisation. Cette séparation est effectuée par centrifugation, le mélange diphasique pénétre
dans le cyclone tangentiellement au corps du cyclone, le gaz s’échappe par la partie haute et
les particules redescendent par gravité et frottement sur les parois du cyclone. Le
dimensionnement du cyclone est effectué a partir de la relation en bas donnée par Leith
(1951), cette relation donne une expression du diamétre de coupure D, correspondant au
diamétre minimum des solides au-dessus duquel s’effectue la séparation gaz-solides dans le
cyclone. Pour cette maquette expérimentale, le diamétre de coupure est de 10 um pour une

vitesse superficielle du gaz de 1’ordre du métre par seconde.

9uL¢
D, = /— 4.1
¢ TNspUre(Pp—Pg) ( )

Ou

- N, est un entier correspondant au nombre de spirale effectuées par les particules dans
le cyclone ;

il

| 75

-

oL}
Figure 4. 2 : Cyclone
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1.3. Distributeur

Le distributeur est constitu¢ d’une cuve contenant des billes de verre d’un diameétre
avoisinant le centimetre, d’une grille d’homogénéisation (trous de Smm de diametre) et d’une
toile métallique de 25 microns d’ouverture. Des mesures effectuées sur le dispositif a 1’aide
d’un fil chaud ont permis de confirmer ’homogénéité, et donc la symétrie, du profil de vitesse
du gaz au-dessus du dispositif d’homogénéisation en 1’absence de particule.

1.4. Dispositif de mise en circulation de I’air

Contrairement a une installation industrielle, I’installation expérimentale est alimentée en
air par un dépresseur. L’air ambiant est aspiré au bas de la colonne de fluidisation au travers
le distributeur, circule dans la colonne puis quitte la boucle de fluidisation en partie haute du
cyclone pour rejoindre la pompe.

La dépression imposée dans la colonne a 1’aide d’une pompe doit étre suffisante pour
compenser les pertes de charge engendrées par le distributeur ainsi que par la phase solide.

Un variateur et un débitmetre a turbine situé en entrée de la pompe permettent de contréler
et d’ajuster la fréquence de rotation de la pompe afin d’obtenir la vitesse désirée pour le fluide
porteur dans la colonne.

1.5. Dispositif de recirculation des particules

Les particules recueillies a la sortie du cyclone dans la boucle de retour sont réintroduites
en partie basse du foyer au moyen d’une vis d’Archimeéde (Figure 4.3). Cette vis est entrainee
continument par un moteur a vitesse variable (figure 4.5). L’ajustement de la vitesse de
rotation du moteur de réinjection est fait manuellement en fonction des régimes étudiés. Ainsi,
le debit de matiére réinjecté dans le foyer est legal a celui qui sort de la colonne de
fluidisation et pénetre dans le cyclone. Cette configuration permet de travailler & charge
constante, c-a-d de conserver en permanence la méme quantité de matiére dans le réacteur. Un
vase tampon placé sur la boucle de retour permet de piéger les particules solides avant que
celles-ci ne soient réinjectées dans le foyer. Cette technique est utilisée pour effectuer des
mesures de flux de matiére a la sortie de la colonne en utilisant un chronométre.

/
Y

Figure 4. 3 : Vis d'Arcﬁiméde

Les figures 4.4 et 4.5 sont des photos prises du laboratoire sur la maquette réelle avec des
illustrations a coté.
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Figure 4. 5 : Dispositif de recirculation
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2. Protocole de mesure

2.1. Caractéristiques des phases fluide et solide

2.1.1. Particules
Les particules solides utilisées pour nos manipulations sont des billes de verre de masse

volumique p,, = 2500 kg/m?* . Trois distributions de particules sont utilisées dans ce travail
dont les diametres moyens sont :

- Distribution1: d, = 85 pm
- Distribution 2 : d,, = 119 um
- Distribution 3: d,, = 156 um

La fonction de distribution en taille est gaussienne présentée sur la figure 4.6. Ceci veut

dire que les particules n’ont pas le méme diamétre et que la valeur donnée représente le
diamétre moyen.
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0 0.00

1 10 100 300

Diamétres pm

Figure 4. 6 : Distribution en taille des particules de diamétre moyen de 85um.

2.1.2. Gaz

La fluidisation est réalisée avec 1’air dont la masse volumique est 1.225 kg/m® et la
viscosité dynamique est 1.8 10® [Pa.s] dans les conditions de température de pression
ambiante. Nos campagnes de mesures se sont déroulées a pression atmosphérique et a
température ambiante aux alentours de 25 °C.

2.2. Plan de mesure
Quatre hauteurs statiques de lit sont étudiées pour chacune des distributions de particules
(Hg = 25,50,100 et 150 mm). On se retrouve donc dans la catégorie « shallow bed ». La

vitesse superficielle de I’air couvre la plage du régime turbulent. Les statistiques, moyennes
de vitesse sont calculées sur un minimum de 30000 particules.
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Chapitre 5

ETUDE EXPERIMETALE DE LA FLUIDISATION AIR-MICROBILLES
DE VERRE DANS UNE COLONNE DE MAQUETTE REDUITE
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1. Introduction

Comme nous 1’avons expliqué dans le chapitre 2 paragraphe 5, a partir de la vitesse
superficielle du gaz U, on passe d’un régime non circulant (bouillonnant) a un régime
circulant (turbulent), ou la zone supérieure de la colonne de fluidisation est alimentée par les
particules solides quittant le lit dense en bas a fur et & mesure que la vitesse du gaz augmente.
Le but de cette étude est de savoir comment se développe la structure du lit dans cette zone
supérieure de la colonne lorsqu’on passe a ce régime circulant. En d’autre terme, comment se
comporte les particules solides au milieu du gaz et quelles sont les parametres expérimentaux
qui influent sur leur comportement ?

Dans ce chapitre nous allons étudier la structure du lit a partir de 1’analyse des profils des
vitesses moyennes et fluctuantes décrivant le comportement de la phase solide notamment la
vitesse axiale. Nous utiliserons des vitesses superficielles du gaz U, = U, en couvrant le
début du régime turbulent.

Dans les applications industrielles du LFC ou les phénomenes de transfert de chaleur et de
masse doivent étre maitrisés et contr6lés, la détermination des caractéristiques
hydrodynamiques du mélange est nécessaire et la vitesse des particules jouent un role
important dans ce but. Pour ce faire, nous avons pris des mesures locales des vitesses des
particules dans la direction axiale sur différentes positions de la colonne de fluidisation et sur
plusieurs gammes de particules. Le but est d’observer le comportement moyen et fluctuant de
I’écoulement avec les conditions opératoires.

Nous rappelons que la vitesse est mesurée suivant la direction Y a travers le diametre de la
colonne en variant X (0=»200mm).

2. Comportement moyen de la phase solide

2.1. Vitesses totales axiales des particules
Distribution 1 (d,, = 85 um)

On observant la figure 5.1 qui représente les profils des vitesses axiales moyennes des
particules, pour 1’ensemble des conditions opératoires étudiées, on peut clairement identifier
la structure traditionnelle coeur-anneau, c-a-d vitesses moyennes des particules negatives pres
de la paroi et positives loin de la paroi. Cette structure a été trouvée par plusieurs auteurs
comme caractéristique du régime turbulent.

Le profil de vitesse évolue de la zone des vitesses négatives a la zone des vitesses
positives, donc il existe une position pour laquelle la valeur de la vitesse des particules est
nulle V,,,, = 0, on appelle la distance entre la paroi et cette position zone annulaire. On
remarque dans la figure 5.1 que 1’épaisseur de cette zone est tres petite (moins de 5mm), mais
varie sensiblement a la hauteur statique du lit fluidisé.
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Figure 5. 1 : Profils des vitesses axiales moyennes des particules. Distribution 1, dp=85um.

En effet, 1’épaisseur de cette zone semble augmenter pour H; = 100mm et Hg =

150mm.
Il semble que différents profils de vitesse axiale moyenne des particules soient trouvés selon

la hauteur statique du lit. Comme on peut le constater sur la figure 5.1, il y’a principalement
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une forme parabolique c-a-d le maximum de la vitesse est pratiquement au centre, et une
forme concave ou le maximum de la vitesse est loin du centre mettant en évidence une zone
de survitesse.

Pour H; = 25mm et H, = 50mm le profil est concave et la zone des survitesses est
clairement observée. Cependant, pour H; = 100mm et H; = 150mm, on remarque que la
concavité est moins prononcée et la forme se raméne a une parabole.

En paroi, la vitesse moyenne négative des particules augmente en valeur absolue tout en
augmentant la hauteur statique du lit H;.

En ce qui concerne la région centrale, la vitesse moyenne positive des particules
semble augmenter aussi avec la hauteur statique du lit dans les deux formes du profil
(concave et parabolique). Pour les profils de forme concaves, la zone des survitesses est
comprise entre 0.2 =» 0.3 et 0.7 =» 0.8 fois la largeur de la colonne.

Distribution 2 (d,, = 119um)

Pour I’ensemble des conditions opératoires étudiées, la structure cceur-anneau a été aussi
identifiée pour la distribution 2 (Figure 5.2). La zone annulaire reste toujours petite mais plus
sensible au diametre de la particule et, comme pour la premiére distribution, a la hauteur
statique du lit.

Pour cette distribution, les profils ne sont pas réguliers mais on peut difficilement identifier le
profil concave surtout pour Hg = 25mm, H; = 50mm et H; = 100mm mais on le voit
clairement pour H, = 150mm. Le maximum apparait toujours clairement a la position entre 0
0.2 => 0.3et 0.7 =» 0.8 fois la largeur.

La vitesse en paroi augmente en valeur absolue tout en augmentant la hauteur statique du lit et
méme remarque pour la vitesse moyenne positive en région centrale.

Distribution 3 (d,, = 156um)

Une troisieme distribution a été étudiée (Figure 5.3). Les résultats sont globalement

semblables a ceux de la distribution 2 avec aussi apparition d’une forme concave.
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2.2. Vérification de la non-dépendance de la concavité a la hauteur

Dans ce paragraphe nous allons étudier 1’existence de la concavité sur les profils de
vitesse dans différentes hauteurs de la colonne principalement ( H = 100mm,H =
125mm et H = 145mm). Pour cela, nous avons pris des particules de 85um de diameétre sur
une hauteur statique de 50mm, et nous avons déplacé la sonde dans trois hauteurs (H=100mm,

125mm et 145mm).
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Figure 5. 4 : Profils des vitesses axiales moyennes des particules. Hs=50mm, dp=85um.
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Comme nous pouvons le constater sur la figure 5.4, la concavité du profil existe
également sur d’autres hauteurs plus basses et plus hautes dans la colonne de fluidisation avec
une légere augmentation de la vitesse V,,, observée a H = 125mmet H = 145mm
spécialement au niveau du maximum a la position décrite précédemment.

2.3.Etude de ’influence de la masse des particules sur le profil de vitesse moyenne

Dans ce paragraphe, nous allons fixer la mesure de vitesse a une hauteur donnée et on fixe
la hauteur statique pour toute la gamme de diametre que 1’on dispose, et nous allons voir
comment se développe la structure du lit dans la zone diluée en augmentant la masse des
particules.
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Figure 5. 5 : Evolution du profil de la vitesse moyenne des particules. Hs=100mm, H=100cm

En observant la figure 5.5, ou nous avons présenté les profils de vitesse des particules des
distributions 1, 2 et 3 respectivement. Nous pouvons clairement constater que le profil de
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vitesse moyenne devient de plus en plus parabolique et la zone de survitesse disparait a raison
que la masse (diameétre) des particules augmente pour la méme hauteur statique, et nous
observons aussi que la vitesse moyenne augmente avec la masse pour la méme position dans
la colonne de fluidisation.

3. Séparation des particules suivant le sens

Pour tenter de comprendre 1’origine du développement de la concavité du profil de la
vitesse ou, du moins, fournir des informations détaillées sur le mouvement axial des particules
solides dans la zone diluée de la colonne de fluidisation, nous étudions ici le comportement
des particules ascendantes et descendantes séparément. D une part, cela va permettre d’avoir
une image claire sur la participation de chaque sens de mouvement dans la formation de la
structure moyenne cceur anneau établit dans cette région. D’autre part, nous pourrons
déterminer la participation des particules ascendantes et descendantes dans le développement
du phénomene de survitesse.

Les profils des vitesses axiales moyennes des particules descendantes et ascendantes,
respectivement, 1,4, et Vgqy, SONt présentés sur les figures 5.6 et 5.7 respectivement. Les
signes des vitesses sont gardés (Les vitesses moyennes des particules descendantes sont
négatives et celles des particules ascendantes sont positives).
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Figure 5. 6 : Evolution du profil de la vitesse partielle moyenne des particules ascendantes.
Hs=50mm, dp=85um
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4. Comportement fluctuant de la phase solide

En tenant compte du nom donné au régime de fluidisation qui est 1’objet de notre étude
(régime turbulent), il est surprenant que peu d’attention ait été accordée aux fluctuations des
vitesses des particules solides, qui sont si clairement présentes dans ce régime (Figure 5.8).
Les fluctuations de pression sont le plus souvent les seules a étre mesurées pour quantifier le
caractere fluctuant de 1’écoulement gaz-particules.

Les écarts types de la vitesse des particules représentent un bon indicateur du caractére
fluctuant de la phase solide. Nous nous intéressons donc, dans ce paragraphe, a déterminer
leurs valeurs sur la direction axiale. Le but donc est de construire les profils correspondants
pour avoir une idée sur la structure turbulente et de suivre I’évolution de cette forme avec les

conditions opératoires.
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Figure 5. 8 : Evolution temporelle de la vitesse des particules, Hs=50mm, dp=85um.

4.1. Mouvement fluctuant axiale

4.1.1. Ecarts types des vitesses axiales des particules RMSV

Distribution 1

Une forme particuliere des profils de RMSV,,, peut étre observée pour toutes les

conditions opératoires testées de la distribution 1 (Figure 5.9) : une valeur constante dans la
région centrale, une 1égére augmentation dans la zone de transition entre 1’anneau et le cceur
atteignant ainsi un maximum, et ensuite une brusque diminution pres de la paroi.
Le maximum des niveaux RMSV,,, correspond logiquement a la zone de transition entre le
cceur et ’anneau ou les particules descendantes et ascendantes représentent pratiquement le
méme pourcentage d’existence. Dans ce cas, la probabilité de collision entre particules est
maximale.

Distribution 2

On ne note pas de différence notable au niveau de la forme des profils de RMSV,,,
pour la distribution 2 par rapport a la distribution 1, pour les quatre hauteurs statiques étudiées.
On observe en effet une valeur pratiquement constante dans la région centrale, une légere
augmentation dans la zone de transition entre 1’anneau et le cceur atteignant ainsi un
maximum, et ensuite une brusque diminution prés de la paroi (Figure 5.10).
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Distribution 3

Une troisieme distribution a été etudiée (Figure 5.11). Les résultats sont globalement
semblables a ceux de la distribution 2 avec aussi apparition d’une région centrale constante,
un pique au niveau de la région centrale et une chute brusque pres de la paroi.

1. Discussions

Nous avons mis en évidence dans les paragraphes précédents, en balayant le régime
turbulent pour les trois distributions de particules solides (dp = 85 um, dp = 119 um et
dp=156um) et pour differentes hauteurs statique du lit, I’existence de deux types de
comportement qui semble dépendre essentiellement de la taille des particules solides et de la
hauteur statique du lit. Cette différence en comportement est notée spécialement sur les profils
de vitesses axiales moyennes des particules. En effet, nous avons trouvé que les profils de
vitesses totales axiales moyennes des particules solides sont de formes concaves pour les
faibles hauteurs statiques des distributions 1,2 et 3 (Hs = 25 mm et Hs=50 mm) et pour toutes
les conditions opératoires testées mettant ainsi en évidence l'apparition d'une zone de
survitesse qui se developpe dans la zone de transition entre le coeur et I'anneau. Cependant
pour les hauteurs statiqgues Hs = 100 mm et Hs = 150 mm, des modifications sensibles de la
forme des profils de vitesses de la phase solide sont notées. En fait, les profils de vitesses
axiales moyennes des particules se transforment en une forme parabolique.

Méme en séparant les particules selon le sens de mouvement, nous avons trouvé la méme
forme de profil que celle des vitesses totales.
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1.1. Caractéristiques de la zone de survitesse et interprétations

1.1.1. Les caractéristiques du phénomeéne de survitesse

En résumé, sur la base des résultats présentés précédemment et garce a ceux de
T.VANDERMOORTEL [2], et A.ZAABOUT [1], nous pouvons lister toutes les
caractéristiques du phénomene de survitesse mises en évidence. Lorsque le phénoméne
apparait on observe :

- un maximum de la vitesse moyenne globale des particules solides ;

- un minimum de la valeur absolue de la vitesse moyenne des particules descendantes ;

- un minimum de concentration en particules solide (Figure 5.12) ;

- non dépendance & la hauteur du lit ;

- dépendance a la masse des particules.

1.1.2. Interprétations

Au vue de ce que nous avons étudié dans les paragraphes précédents, nous tendons a
affirmer que la zone de survitesse des particules est le couloir d’un passage préférentiel du gaz.
En effet, la forte agitation des particules due aux collisions interparticulaires dans la zone de
survitesse (zone de transition anneau-cceur) montrée par 1’évolution des écarts types des
vitesses moyennes, la faible concentration de particules solides dans cette zone et la forte
concentration dans la région centrale, le pourcentage de particules ascendantes supérieurs a
celui des particules descendantes justifient que le gaz est contraint de passer par cette zone
mettant les particules montantes dans cette région en vitesses supérieurs qu’ailleurs et les
particules descendantes sont freinées par le gaz s’opposant a leur chute due au perte d’énergie
cinétique par frottement ou collision.

Par contre au centre, nous avons vu que 1’évolution des écarts types des vitesses
moyennes est pratiquement constante ce qui indique la faible agitation et la stabilité dans cette
région, ce qui diminue les frottements et les collisions interparticulaires, ajouté a cela, la
masse des particules.

La structure des lits fluidisés des grosses particules a fortes hauteurs statiques est
parabolique, dans ce cas, les particules ont une grande inertie qui leur permet de s’accrocher
et de continuer leurs chemins jusqu’au bout, donc le gaz rencontre moins de contrainte et
donc sa distribution est plus ou moins homogéne sur toute la largeur de la colonne.

En paroi, nous avons trouvé une forte concentration en particules descendantes qui
perdent leurs énergies cinétiques par frottement sur les parois, et donc retombent en bas.
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1.2. Conclusion

L’analyse du comportement moyen de la phase solide dans la direction axiale a révelé
1’évolution du profil des vitesses d’une forme concave a faibles diameétres et haueurs statiques
a une forme parabolique a fortes hauteurs statiques et diameétres plus grands, et qui semble
apparaitre comme un phénomeéne transitionnel. Ce phénomene met en évidence le
développement et I’atténuation de zones de survitesses dans la zone de transition entre le cceur
et ’anneau indépendament de la hauteur de la colonne. Ceci exclut donc toute relation entre le
développement de cette structure et le regime turbulent qui lui, dépend de la vitesse du gaz.
D’une fagon générale, une zone priviligiée de transfert de particules du cceur vers la zone
annulaire a été mise en évidence pour toutes les conditions opératoires testées, signifiant que
dans les conditions correspondantes au régime turbulent, un équilibre entre le cceur et la zone
annulaire existe, ou le transfert mutuelle de masse entre ces deux régions se produit en
permanence.

L’analyse du comportement fluctuant, caractéristique du régime turbulent, a révélé que
la région centrale de la colonne est toujours peu agitée et plus stable que la zone
transitionnelle coeur-anneau, cette agitation joue un réle important dans la forme des profils de
vitesses et donc sur la structure hydrodynamique du lit dans la zone diluée de la colonne de
fluidisation.
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Chapitre 6

DEVELOPPEMENT NUMERIQUE DU MODELE EULERIEN
APPLIQUEE A LA FLUIDISATION
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6.1. Classification des écoulements diphasiques

La variété des problemes possibles des écoulements diphasiques est illustrée par les
différentes méthodes de classification proposées dans la littérature. Un classement général est
celui d'Ishii (1975), qui divise les écoulements diphasiques en quatre groupes selon leurs
constituants: écoulement gaz-solide, écoulement gaz-liquide, écoulement liquide-solide et les
écoulements de deux liquides non miscibles. Ishii a établit également une classification
différente en fonction de la topologie de I'écoulement, cf. tableau 6.1, qui distingue entre les
trois classes: les ecoulements séparés, les écoulements mixtes et les écoulements disperses.
Ces derniers sont étudiés dans ce chapitre. Cette classe est subdivisée a son tour en termes de
régimes typiques, comme le montre le tableau. De ces régimes, la présente étude traite les
écoulements de particules. Cependant, il existe de nombreuses facons de caractériser les
écoulements de particules. Un classement par Kunii et Levenspiel [5] basé sur la vitesse de
fluidisation et les propriétés des particules est représenté sur la figure 6.1 pour le domaine
spécifique de fluidisation. Un certain nombre d'autres classifications des différents types
d’écoulement diphasique peuvent étre trouvées dans la littérature, par exemple Hewitt (1982).

6.2. Classification des modéeles d’écoulement diphasique :

Il ya plusieurs fagons de modéliser un probleme d'écoulement diphasique en utilisant
des équations aux dérivées partielles (EDP), selon les phénoménes physiques d'intérét et de la
nature du probléme. Dans ce chapitre, I'intérét est concentré sur le modeéle eulérien
tridimensionnel. Ishii (1975) divise ces derniers dans les deux catégories de modeéles de
diffusion et des modeles a deux fluides. Un modele de diffusion est formulé en considérant le
mélange dans son ensemble, et peut étre représentée par une équation de continuité, une
équation de bilan de quantité de mouvement dans chaque direction de coordonnée, une
équation de I'énergie et une équation de diffusion, afin de tenir compte de l'effet de gradient
de concentration. Le modele a deux fluides, qui est 1’objet dans le présent chapitre, se
compose de deux équations de continuité, deux équations de quantité de mouvement dans
chaque direction de coordonner et de deux équations d'énergie. Des lois de fermeture
supplémentaires sont nécessaires pour fermer lI'ensemble des équations, tel que décrit ci-
dessous.
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Tableau 6. 1 : Différents régimes d'écoulement diphasique selon Ishii (1975)

classification Régimes Géomeétrie Configuration | Exemples
Iypigues
Ecoulerments Ecoulement -Film liquide -Filmi de
sdpards de film dans un gaz refroidissament
-Film gazeux -Film
dans un liguide | d"&ballition
Ecoulement -Anneay -Filrm
annulaire liquide avec un | d"&bullithon
filin gazeius
- Anea -Cidengeur
EaFeux avec un
film liguide
Ecoulament -iet liguide -alorniSaton
J8t dang wi gaz
-iet de gaz dans | -jet condenseur
wry liguids
Ecoulements Ecouleiment Poche de gaz L"dbaulliteon du
MHEREES (4l de linsace dang i liquide | sodium én
transitionel. COfveCTion
fascds
Ecoulament -bulles de gaz | Evaporateurs
anrulaite dang i liquide | aves mur de
Bl lonnan -film aves un ncldatien
ANABAL FAZEUX
Ecoulement Anrean gazeux | Générateur de
annulaire de aves vapaur
goueleias goutelemes et
pétillantes filim liguida
aver bulles de
gaz
Ecoulement Ecoulement Bulles de gaz Réacteurs
disparsd Bowillennant dang un liguide | chimigues
Ecoulemant Ciowineleites Refroidissement
des liguides dans par
gouelemeas ur gaz pralvérisation
Ecoulemeant Particules Transport de klé
de particules solides dang un
gaz ou dans un
liquide

6.3. Formulation du modeéle a deux fluides :

Il existe de nombreuses facons, selon la procédure de calcul de la moyenne et les lois
de fermeture adoptées, pour formuler un modele a deux fluides. L'idée génerale est d'abord de
formuler les bilans généraux de la masse, de la quantité de mouvement pour un volume de
contrble fixe contenant les deux phases. Ce bilan doit étre satisfait a tout moment et en tout
point de I'espace, et se réduit ainsi en deux types d'équations locales, I'un étant les équations
locales instantanées pour chaque phase et l'autre I'expression des conditions de saut locales
instantanées, c'est a dire les interactions entre les phases a l'interface. En principe, cet
ensemble d'équations peut étre résolu par la simulation directe, soit en utilisant un maillage
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numérique plus fin que les plus petites échelles de longueur de I'écoulement et un pas de
temps plus court que les échelles de temps des fluctuations les plus rapides.
Pour l'approche eulérienne, discuté dans le présent chapitre, les équations locales instantanées
doivent étre moyennées d'une maniere appropriée, soit dans l'espace ou dans le temps. Cela
permet un maillage grossier et un long pas de temps pour étre utilisé dans la simulation
numérique, mais, hélas, introduit plus d'inconnues que le nombre d'équations dans le systéme,
et donc nécessite l'inclusion d'expressions complémentaires pour fermer I'ensemble des
équations. Les lois de fermeture sont de trois types: lois topologique, lois de comportement et
lois de transfert, ou le premier type décrit la distribution spatiale des grandeurs de phase
specifique, le deuxiéme type décrit les propriétés physiques des phases et le troisieme type
décrit les interactions entre les différentes phases. Comme la plupart de ces expressions sont
empiriques, les données expérimentales sont nécessaires afin de développer et de vérifier les
lois. Une procédure générale pour I'élaboration d'un modeéle & deux fluides est représentée sur
la figure 6.1. Dans la suite, les procédures de moyennage sont examinées de maniére générale,
tandis que les lois de fermeture sont présentées unigquement pour les écoulements gaz-
particules

Les equations de bilan de masse,
gquantité de mouvement et
d’énergie

Les théorémes de Gauss Etape 1
et de Leibniz >

L

Les équations locales instantanées
et les conditions de saut

Procédure de

> Etape?
movennage
kL
Les équations movennées
Lois de fermeture Etape 3
. 4
Ensemble A’ EDP fermé
Conditions aux limites et
conditions initiales > )
+ Etape4
Model a deux fluides

Figure 6. 1: Procédure générale de la formulation du modele de deux fluides
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6.3.1. Les équations locales instantanées

6.3.1.1. Les équations générales

Considérons un volume matériel 1, (t) traverseé par une surface de discontinuité A;(t)
non nécessairement matériel (Figure 6.2). Le volume matériel est constitué par la réunion des
deux volumes contenant chaque phase.

phase k=1: V, (f, A, ()
phase k=2 : Vi, (t), Az ()

interface : A (1)

Figure 6. 2 : Volume matériel fixe contenant deux phases avec une interface mobile

Outils mathématiques

- Le théoréeme d’Ostrogradski ou dit de Gauss [A2] ou encore de la divergence,
s’énonce pour tout vecteur B ou tenseur M différentiable dans un volume V (figure
6.3) et limité par une surface S par,

J,divBdV = [ B.ndS (6.1)

Figure 6. 3 : Volume V délimité par la surface S

- La regle de Leibniz [A5] s’énonce pour toute fonction f définie dans un volume V
(Figure 6.3) limité par la surface S par,

a _ af
a fV(t)f av = fV(t)a av + fs(t)fvs.n das (62)
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Ou vs.n est la vitesse géométrique de la surface S.
Si le volume est matériel, c’est-a-dire si tout point attaché a V et a S se déplace a la

vitesse du fluide, cette régle porte le nom de théoréme de transport de Reynolds.

d _ af
at Vm(f)f =], o WV fsm(t) fv.nds (6.3)

Ca veut dire que la variation de I’intégrale de volume est égale a I’intégrale de la
variation de f augmenté du flux net sortant du volume Vp(t).

On utilise aussi 1’identité suivante :

d o f AV =T 2 ), © (afk + div. (fkvk)) AV — ka1 f, (t)fk(vk Vy,)- Ny dS (6.4)

Bilan de masse

La masse du volume matériel de la figure 6.2 est conservée, donc sa variation est nulle,
en appliquant 1’identité (6.4) on obtient :

d
at fV ()P dV == 1sz (t)( Pk + div. (pkvk)) av — Y= 12fA (t)pk(vk Vg, ) n,dS =0 (6.5)
Bilan de quantité de mouvement

La variation de quantité de mouvement du volume mateériel diphasique de la figure 6.2
est égale a la somme des forces de volume et de surface appliquée sur ce domaine.

d
fV oP-vdV = fsm(t)n.T ds + fVm(t)pF av (6.6)
En appliquant a (6) I’identité (4) on obtient :

d

p.vdV
dt Jy,.«

6
E J pk —— + div. (kakvk))
Vi(t)

— z J pkvk(vk — vAi).nk ds
Ay(0)

k=1,2
k=12 Ak(t) k=12 Vk(t)

En appliquant le théoréme de Gauss a I’intégrale des contraintes sur Aj puis Ay, on obtient :

] . .=
k=12 fyk(t) ( pakth + div. (v vy) — div. Ty — Pka) av —
fAi(t)(Zk=1,2 PrVk (Vk - VAi)- ng — nkic) as =20 (6.8)
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Les différents bilans globaux que nous venons d’établir (6.5) et (6.7) peuvent se mettre
sous la forme générale suivante (Delhaye et al. [11]).

G . .
Dk=1,2 ka(t) (5 (prhi) + div. (pxPrvy) + div. Ji — Pk‘ﬂk) av +
fAi(k) Zk=1,2(ml/]k + nk]k + (pl) dS =0 (69)

Ou :

Nk est la normale extérieure a I’interface du volume occupé par la phase k ;
Y\ est la quantité conservée ;

Ji est le flux moléculaire ;

@y est le terme de source ;

®@; est le terme de source a ’interface.

La définition des différentes quantités est donnée au tableau 6.2

On a introduit dans (9) le terme

my, = Pk(vk - vAi)-nk (6.10)

Ce terme représente la densité de flux de mase a I’interface. En effet, intégré sur toute
la surface, cette quantité représente le flux de masse quittant le domaine V, c-a-d. la phase k
au travers de I’interface.
L’équation (6.9) doit étre Vvérifiée pour tout V,(t) et A;(t). Donc, 1’équation locale
instantanée est :

a , )
E(Pklpk) + div. (pxYrvi) + div. Ji, — pr@r =0 (6.11)

Et la condition de saut locale est :
Yk=12MYy + i) = —@; (6.12)

Tableau 6. 2 Valeurs des parametres pour les équations de bilans et conditions de saut

Bilan Yy Jx Dy D;

Masse 1 0 0 0

Quantité de mouvement Uk T, Fi 0
; 1 = .

Energie E, = up + EVI% Ok —Tx Vi Fr vk 0

Entropie Sk 9x Ay A
T Pk
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6.3.1.2. Equations primaires et conditions de saut

Les equations locales instantanées et les conditions de saut correspondant a la masse,
la quantité de mouvement, I'énergie et I'entropie sont définies par le tableau 6.2 et (6.11) et
(6.12). Ces ensembles d'équations sont appelées équations primaires et conditions de saut
primaires, respectivement. Equations secondaire et conditions de saut secondaire, par exemple
pour I'énergie mécaniques, peuvent étre dérivées de ces équations, si nécessaire.

Conservation de la masse

%pk + div. (pru) =0 (6.13)

3yt = 0 (6.14)

Conservation de la quantité de mouvement

a . -
" (pruy) + div. (pruiuy) — div. Ty, — ppF, = 0 (6.15)

Zi:l(mkuk - Tk-nk) =0 (6.16)
Ou T, est le tenseur des contraintes et Fy est la force de gravitation.

6.4. Technique générale de moyennage

6.4.1. Déefinitions
Dans I'approche eulérienne, un paramétre donné, qui peut étre un scalaire, vecteur ou

tenseur, est définie par I'équation suivante: f = f (r, t). Le paramétre est donc étudié a un point
fixe dans I'espace, r, a tout moment, t. A ce point et a ce temps, au moins l'une des phases peut
étre presente. Pour simplifier la description, une sorte de moyenne est appliquée aux
équations d'équilibre. La moyenne du volume est réalisée autour de la r point fixe a l'instant t,
alors que la moyenne temporelle est effectuée au point r sur un intervalle de temps, y compris

le temps t.

Le volume moyen est défini comme

— == J,C)dx dy dz (6.17)
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L'opérateur de moyenne de temps est défini par
T
- _ l t+;
= Tft_g (..)dt (6.18)

6.4.2. Deérivation des équations générales moyennées :
Les méthodes de calcul de la moyenne présentées ci-dessus seront appliquéees dans la

présente section pour transformer les équations locales instantanées et les conditions de saut
en des équations de bilan moyennées et conditions de saut moyennes correspondantes. Pour
ce faire, la méthode présentée par Drew [12] est utilisée. Les opérateurs de moyenne pour les
moyennes de volume et de temps sont formellement similaires. Ainsi, dans la suite,
I’opérateur de moyenne (...) représente l'un des opérateurs spécifiques définis ci-dessus.
Un peu de relations de base sont d'abord introduites. La fonction de I'indicateur de phase, X;,
pour la phase k est une fonction échelon définie de la fagon suivant :

1, Sir€k

X, (r, ) = { goorek (6.19)

La moyenne de la fonction indicatrice de phase est équivalente a la moyenne de 1’occurrence
de la phase k

ai = Xk (620)
Ou
Y =1 (6.21)

Dans la suite, I'incidence moyenne de la phase gazeuse,a, est désigné comme étant la taux
de vide. La procédure de calcul de la moyenne est supposée avoir les propriétés suivantes

f¥a=Ff+g (622)
fg=fg (6.23)
constante = constante (6.24)
g (6.25)
Vf=Vf (6.26)
dw.f = div. f (6.27)

En utilisant la définition de I’indicateur de phase (6.19) avec (6.22)-(6.27) et la régle de la
chaine, les relations suivantes peuvent étre dérivées

IXikfk _ y 9k 9Xk
at = X at + fk at (6.28)
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VX fi = Xk Vi + fi VX, (6.29)

div.kak = Xkdlv.fk + fk.leXk (630)

Une autre relation fondamentale est la suivante qui a été déduite par Drew [12]

2+ 1,.VX = 0 (6.31)
La premiere étape de la procédure de calcul de la moyenne est de multiplier I'équation locale
instantanée, (6.11), par la fonction indicatrice de phase et former la moyenne de I'équation qui
en résulte. Avec l'aide de (6.28) — (6.31), la forme générale de I'équation moyenne du bilan
est ensuite obtenue comme suit

0 —— J— ) . X
anpklpk + div. Xpprrug + div. XpJy — Xepr@r = Py + J. 1) a—nk (6.32)

Le cOté droit de I'équation est le terme de transport interfacial. Le gradient de la fonction

.. ., X \
indicateur de phase est exprimé en VX, = a_nk"k’ ou

X

k= —6 (6.33)

Ici, 8, est la fonction delta de Dirac associée a la phase k. Ainsi, le gradient sert a savoir le
flux de masse et le flux moléculaire a l'interface.
Le gradient de la fonction indicatrice de phase est aussi utilisé pour transformer les conditions

de saut locales et instantanées en une condition de saut moyenne.

. a 0
Yie1 (i +]k-nk)% = —<P1% (6.34)

6.4.3. Equations de transport de masse et de quantité de mouvement moyennées :
En utilisant (6.32) et (6.34) avec le tableau 6.2 et dans le cas ou rh = 0, on obtient les

équations suivantes :

%kak + diU.kakuk =0 (635)

Sans transfert de masse entre les phases, la condition de saut de masse disparait.
Equation de quantit¢ de mouvement moyennée avec 1’accélération de la pesanteur comme

force volumique.

%kakuk + diU.kakukuk - diU.Xk’T-‘k - kakg = —'T"k.VXk = MkI (636)

Ou My, est le transfert de quantité de mouvement a 1’interface.
Condition de saut de quantité de mouvement moyennée

Y2 T VX =32 My =0 => My = —M, (6.37)
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6.4.4. Equations de Reynolds pondérées et moyennées

6.4.4.1. La décomposition de Reynolds
Les équations moyennees présentés ci-dessus ne peuvent étre résolus directement, car

ils contiennent des valeurs moyennes des produits des variables dépendantes. Pour obtenir un
ensemble d'équations résolubles, elles doivent d'abord étre réécrites en expressions contenant
des produits des variables moyennées. Ceci est fait en employant la décomposition de
Reynolds et une procédure de pondération pour les variables avant le moyennage, comme
démontré par Drew et Lahey [13] pour un ensemble moyennée de modele a deux fluides et
par Ishii (1975) pour une moyenne temporelle de modéle a deux fluides.
La décomposition de Reynolds et la moyenne temporelle sont normalement utilisées dans le
domaine de la modélisation de la turbulence monophasé afin de transformer les composantes
fluctuantes des variables a partir des variables moyennées dans le temps, mais, ici, le but
principale de la décomposition et la pondération est de transformer les moyennes de produits
en produits de moyennes.

La procédure se traduira par des termes supplémentaires dans les équations, contenant
les corrélations des composantes fluctuantes. Ces termes supplémentaires sont analogues a la
tension de Reynolds dans le cas de modélisation de la turbulence monophasé.

En appliquant de la décomposition de Reynolds et de la procédure de pondération a
une variable générale, f, I'expression suivante est obtenue

f=F"+f (6.38)

Ou le premier terme du c6té droit est une valeur moyenne pondérée et le terme a coté est
I'écart de cette valeur moyenne. La procédure de pondération est décrite dans la section
suivante.

6.4.4.2. Variables moyennes pondérées
Généralement, la valeur moyenne pondérée d’un scalaire, vecteur ou tenseur est

définie par

v =" (6.39)

w

Ou w est un facteur de pondération arbitraire.

La valeur moyenne pondérée devrait avoir toutes les propriétés données par [6.22] - [6.27].
Pour séparer la moyenne des produits en produits de moyennes, deux procédures de
ponderation différentes sont utilisées. Les variables sont soit pondérées par la fonction
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indicatrice de phase (moyenne phasique) ou avec la fonction indicatrice de la densité (masse
moyenne pondérée).

= X

FXe = Xé: (6.40)
Ou

= X

FXuoe = _;kp:; (6.41)

La raison de l'introduction de la moyenne de masse pondérée est d'étre capable de
diviser les corrélations entre les fluctuations de la densité et les autres variables fluctuantes.

Pour plus de commaodité, les variables pondérées et les modalités sont résumées ci-dessous.

. : - __ —X .
Les vitesses sont prises en tant que moyennes pondérées de masse ;X ket ul, * ¥, ol dans

ce qui suit, la notation u, *xPk = U, sera utilisée. 1l faut noter aussi que la moyenne de la

. . s oa T XkPk
vitesse fluctuante est égale & zéro u,, = 0.

La densité de a phase k est pondérée en utilisant la moyenne phasique

— Xy _ XkPk _ XkPr _ pl}:k (6.42)

Tahs T

Méme chose pour le tenseur des contraintes

T, =T (6.43)
Les moyennes présentées ci-dessus sont toutes des moyennes de variables simples.
Contrairement a cela, le tenseur des contraintes de fluctuation de la phase k est la moyenne
phasique des produits de la fluctuation des composantes de la vitesse, définie comme

= Re XpPrUnth XpPrUrts
T, = — "Rk = CIPK (6.44)

Xk ag

6.4.4.3. Equations de Reynolds pondérées et moyennées :

La forme décomposée des équations d'équilibre peut étre obtenue en appliquant la
décomposition de Reynolds et la réécriture des équations moyennées a l'aide des variables
pondérées comme montré ci-dessous.

En introduisant la décomposition de vitesse a 1’équation (6.35) on obtiendrait

2 XiePrc + div. Xiopi (uy + up) = 0 (6.45)
terme 1 terme 2

Le premier terme est simplifié en utilisant la moyenne phasique de la densité
terme 1= 2. (arpl)

En utilisant les définitions données dans le paragraphe 6.4.4.2, le terme 2 peut étre
réarrange de la fagon suivante
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terme 2 = div. (Xpr Uy + Xiprit,) = div. akp,f" (Uk + u_,’cxkpk> = div. (akp,f"Uk)

=0
Donc, I’équation de continuité moyennée avec la décomposition de Reynolds devient

] . X

a(akp,f") + div. (axp, *U,) =0 (6.46)

Le vecteur de la vitesse décomposée de Reynolds de la phase k est d'abord introduit dans
I'équation dynamique moyennée (6.36)

d . 7 7 . T v - - E oy
%kak(uk + up) + div. Xppr (ue + up) (ug + uy) — div. X Ty — Xiprg = —Ti. VX

terme 1

terme 2 terme 3 terme 4

Comme pour le terme convectif de I’équation de continuité, le terme 1 peut étre écrit comme

d
termel = a(akp,f"Uk)

terme 2 = div. (Xepr U Ui + 2Xipr Uiy, + XpprttieU,)

- _ —_ = R
= div. (kak(UkUk) + 2Xipr Uk ULkak — ay Ty e)
=0

. X = Re
= div. (akpkkUkUk - (Zka )

En appliquant la moyenne phasique aux termes de contraintes et de gravité, termes 3 et
4, respectivement, 1’équation de quantit¢ de mouvement moyennée avec la décomposition de

Reynolds est obtenue comme

= R = X

d , ] e
o (akp,)f"Uk) + div. (akp,kakUk) = div. (ak (Tk + T} k)) + akp,f"g + My, (6.47)

6.5. Lois de fermetures

Un ensemble d’équations aux dérivées particlles moyennées décrivant un probléme
d'écoulement diphasique a besoin des équations supplémentaires pour fermer le systéme. Les
lois de fermeture sont de trois types: de comportement, de transfert et les lois topologiques.
Les lois de comportement concernent les propriétés physiques et s’obtiennent en utilisant des
axiomes et des données expérimentales. Les lois de transfert sont des équations empiriques
qui décrivent les interactions entre les phases qui se produisent a l'interface.

Les différents types de lois de fermeture qui viennent d’étre mentionnés sont parfois
regroupes et désignés simplement par des lois comportement. Toutefois, comme indiqué par
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Bouré et Delhaye [14], la division des lois de fermeture dans les trois types mentionnes est
plus appropriée, étant donné que ces types ont des significations physiques différentes.

La clé de la modélisation précise réside dans une large mesure dans les lois de fermeture
utilisées. Un nombre considérable de modéles ont été développés a cet effet, mais, en gardant
a l'esprit le grand nombre de configurations possibles d’écoulements diphasiques, il peut
encore étre difficile de trouver des lois de fermeture adaptées a un cas spécifique. Dans ce
chapitre, les lois de fermeture appropriées pour les écoulements gaz-particules ont été
considérées.

6.5.1. Lois de comportements
Les lois de comportement spécifient comment les paramétres physiques d'une phase

s’interagissent les uns avec les autres, mais ne décrivent pas le transport de masse, de quantité
de mouvement ou de I'énergie a travers l'interface entre les phases. Tandis que le transfert
interfacial de masse et de d'énergie ont été exclus. Pour la phase particulaire, il existe deux
facons tres différentes de la modélisation des paramétres de 1’écoulement telles que la
viscosité dynamique, viscosité apparente et la pression des particules. La premiere consiste a
faire des modéles empiriques basés sur les propriétés des particules et du taux de vide local.
Ces modeles traditionnels sont relativement simples, et sont donc faciles a mettre en ceuvre
dans un code informatique. Les modeles traditionnels seront discutés dans la présente section.
L'autre facon de modéliser ces propriétés est d'utiliser la theorie dite cinétique des
écoulements granulaires, par exemple Jenkins and Savage [15] et Savage and Jeffrey [16].

Généralement, ces types de modéles sont plus complexes et longs a résoudre, mais de
nombreux chercheurs pensent qu'elles sont applicables a un large éventail de problémes. Les
modeéles basés sur la théorie cinétiqgue des écoulements granulaires sont discutés
ultérieurement.

6.5.1.1. Contrainte de viscosité
La contrainte de viscosité¢ de la phase k, intervient dans 1’équation de quantité¢ de

mouvement dans le terme div. (akka") dans (6.47), qui se divise en un terme de pression et

un terme de contrainte de cisaillement comme suit
div. (ak’f]fk) = dlv (ak(—P,j + %k)) = —V(O(kPk) + dlv (ak%k) (648)

Le tenseur des contraintes des deux phases est souvent modélisé a l'aide de la relation de
Newton

7 = &(div. UT + 2u (S — 5 (div. U)T) (6.49)
Ou le tenseur taux de déformations est défini par
S, = %(vuk + (VU)T) (6.50)
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Les proprietés Non-newtoniennes de la phase particulaire peuvent étre prises en
compte par la modélisation de la viscosité des particules en fonction du taux de vide comme
on le verra plus loin dans cette section. La viscosité apparente de la phase k, &, est
couramment mise a zéro dans les deux phases, conformément au principe de Stokes. En
pratique, la raison pour négliger la viscosité apparente est le manque de techniques de
mesures fiables.

Pour décrire complétement la viscosité dans chaque phase, tel que requis pour un
modele a deux fluides, des expressions pour les viscosités du gaz et de particules sont
nécessaires. Les viscosités de gaz et de particules sont souvent mises a une valeur constante
pour chacune des phases ou sont négligés. A des concentrations de particules élevées, la
viscosité des particules est de plusieurs ordres de grandeur plus grande que la viscosité du gaz.
Comme mentionné précédemment, la viscosité des particules peut étre modélisée comme une
fonction du taux de vide. Cependant, la grande majorité des modeles de viscosité disponibles
parlent de la viscosité du mélange seulement. Il n'est pas évident de savoir comment la
viscosité du mélange est liée aux viscosités des phases, mais un moyen est de supposer une
relation linéaire et d’écrire

tmix = Al + (1 — ag)up (6.51)

La validité de cette relation brute n’a pas été vérifiée, mais elle reste un moyen de
modélisation de la viscosité des particules pour les suspensions diluées en insérant la viscosité
du gaz et la viscosité du mélange prises d’un des modeles de viscosité de mélange présenté ci-
dessous.

Le premier modele présenté pour la viscosité pour les écoulements diluées gaz-
particules avec concentration en volume inférieure a 3% a été celle d'Einstein (1906, 1911),
qui a proposé que

tmix = Ue(1+ 2.5ap + 0(ap)) ,ap < 0.03 (6.52)

Un autre modele pour la viscosité du mélange des écoulements dilués a été présenté de
facon indépendante par Brinkman (1952) et Roscoe (1952), et est donné par I'équation
suivante

Umix = Mc(1 — aP)_Z'S (653)

Dans le cas ou la concentration en particules est relativement élevée, Vand (1948) présente un
modele qui tient compte de 1’effet qu’engendrent les collisions entre les particules. Pour des
particules sphériques le modéle peut étre formulé comme suit

25ap+2.7ab
1-0.609ap

Hmix = .uGe< (6-54)

68



Un modeéle empirique d’Eilers (1943) pour les suspensions denses

25 Z
Hmix = Hé T¢ ajp 2 (6.55)
(1_aP.max>
6.5.1.2. Pression de gaz

La pression du gaz est égale a la pression statique P; = P.

6.5.1.3. Pression des particules
La pression des particules est plus difficile a interpréter que la pression de la phase

gazeuse. Dans la littérature, il existe deux facons différentes de formuler des expressions de la
pression des particules. L'une est basée sur la théorie cinétique des écoulements granulaires,
ce qui est une extension de la théorie cinétique des gaz denses. Ici, I'approche alternative
traditionnelle basée sur les propriétés des particules et sur I’utilisation du taux de vide locale,
comme décrit ci-dessous. La pression dans la phase particulaire est considérée comme la
somme des trois effets, I'un correspondant au transport de la quantité de mouvement causé par
las fluctuations de la vitesse des particules, Pp ., I'une causée par l'interaction des particules
(collisions), Pp .o, , €t une étant une contribution de la pression de la phase gazeuse.
Le gradient de pression dans la phase particulaire est donc

V(apPp) = V(apPpcin) + V(apPp cor) + V(apPs) (6.56)

Dans les modeles traditionnels, le premier terme a droite de (6.56) est négligé. Le
deuxiéme terme est attribué aux collisions survenant entre les particules, et il est prononcé
dans le cas de lit fluidisé dense. Des résultats expérimentaux présentés par Campell and Wang
[17] ont montré que la pression due aux collisions est marginale quand les particules sont bien
entassées, et ¢ca diminue au fur et a mesure que la vitesse du gaz s’approche du minimum de
fluidisation et le force de trainé prend le dessus, et a raison que le débit augmente au-dessus
du minimum de fluidisation, la pression de collision va augmenter a nouveau, cette fois, en
raison de 1’augmentation de la fréquence des collisions de courte durée.

La pression du gaz mise en jeu en (6.56) contribue, de son coté, dans 1’augmentation
ou la diminution de la pression des particules selon que le gradient est positif ou négatif.

La pression de collision des particules est formulée & 1’aide de la relation suivante
V(“PPP,col) = —G(ag)Vag (6.57)

Ce terme est considéré comme la force d’interaction particule-particule.
La fonction G () peut étre considérée comme le module d’¢lasticité de la phase particulaire
qui doit étre modélisée empiriquement.
Massoudi et al. (1992) donnent deux types de modeéles empiriques pour G
G(ag) = 108196 *E2 (6.58)
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Ou
G(ag) = Gye€ (@) (6.59)
Des valeurs empiriques des constantes apparentes dans (6.58) et (6.59) sont listées dans le
tableau 6.3 et 6.4, respectivement.
Méme si ces deux modéles sont divergents, on estime que cette différence n’influe pas
sur la solution moyennée de la concentration, la vitesse et la pression, mais ¢a un reste sujet

d’investigation.

Tableau 6. 3 Valeurs propres a I'équation (6.58).

B B, Source

-8.76 5.43 Gidaspow and Ettehadieh (1983)
-10.46 6.577 Ettehadieh et al. (1984)

-10.5 9.0 Gidaspow et al.(1989)

Tableau 6. 4 Valeurs propres a I'équation (6.59).

*

Go C a Source

1.0 600.0 0.376 Bouillard et al. (1989)

1.0 500.0 0.422 Gidaspow and Syamlal (1985)
1.0 20.0 0.62 Gidaspow and Ettehadieh (1983)

6.5.2 Lois de transfert

6.5.2.1. Mécanismes de transfert de mouvement a l'interface
Dans I’équation (47), nous avons le terme
My; = =T VX, (6.60)
En négligeant le terme de fluctuations de contraintes le membre a droite de 1’équation (6.47)
devient

= X
div. (aka k) + akp,fkg + M,
= —akVP - PVak - V(aPPP,Col) + div(a’k‘?k) + akPrg + MkI (661)
Conformément & Drew et Lahey [13], il est d’usage de réécrire 1’expression du
transfert de quantité de mouvement a ’interface, M, en une forme comprenant la pression

interfaciale et la contrainte de cisaillement moyennées de la phase k. Pour ce faire, les
définitions suivantes sont donnees
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__ PVXpng

p, = =1
VXgng (6 62)
= T VXjng '
Ty = ——
VXpng
Et M, est réécrit comme
My = —Ty. VX, = PVX, — T.. VX, = P, Xy — T,. VX, — TE. VX,
= PV, — 7;.Vay, + M% (6.63)
Ici, M,; = —T. VX, es la force de trainée généralisée agissant sur la phase k et
est le tenseur des contraintes associé a cette trainée.
Le membre de droite de 1’équation (6.61) devient alors
—a VP — V(apPp o) + div(ayTy) + axprg + M + (P, — P)Vay, — T,.Vay, (6.65)

Ou les deux derniers termes sont considérés, respectivement, comme I'effet de différence de
pression interfaciale (ou l'effet de gradient de concentration) et les effets combinés de la
contrainte interfaciale et le gradient de vide. Selon Albaten (1982) et Rathman (1981), l'effet
de différence de la pression interfaciale est considéré comme insignifiant pour le modéle bi-
fluide. Selon Ishii et Mishima (1984), les effets combinés du cisaillement interfacial et du
gradient de vide domine la trainée généralisée, M%,, pour les écoulements dispersés, ils sont
généralement ignores pour ce type. Ainsi, le coté droit de [6.47] peut étre simplifié comme

—a VP = V(apPp o) + div(ayTy) + axprg + MY (6.66)

Le concept de la trainée généralisée a €té concu a I’origine pour les écoulements gaz-
liquide, ou les effets de différence de pression interfaciale, gradient de vide et de cisaillement
interfacial ont une signification physique. Cependant, D’interprétation physique des
écoulements gaz-particules est moins claire. Pour les écoulements dispersés, M&, , est la force
de trainée genéralisée par unité de volume de suspension de particules de diamétre moyen dp,
et elle se compose de

Mgy = 1y (Far + For + Fam + Fui + For) (6.67)

Ou les forces entre les parenthéses agissent sur une particule suspendue et 77,,, est le

nombre de particules par unité de volume défini comme suit

n, = 220 (6.68)

nd}
Dans les paragraphes suivant, nous allons détailler les forces intervenant dans (6.67).
Les forces correspondantes dans la phase gazeuse s’obtiennent par le principe des actions
réciproques de Newton (3™ loi).
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6.5.2.2. Force de trainée

Il y’a deux modéles pour la force de trainée stationnaire basés soit sur les corrélations
de coefficient de trainée sur une particule en suspension, Cp, ou sur la chute de pression par
unité de longueur dans la suspension.

La force de trainée stationnaire actionnant sur une particule peut étre définie en termes
de la vitesse superficielle du gaz ou par la vitesse interstitielle relative. Les chercheurs qui se
basent dans leurs modeles sur les travaux de Richardson and Zaki [19] utilisent la définition
basée sur U, = a;(Us — U,) qui est appelée vitesse relative apparente. Pour les chercheurs
exercant dans d’autres domaines, la définition utilisée est celle basée sur la vitesse relative
interstitielle U, = Ug — U,

Cette force s’écrit comme suit

2
F, = ;w (6.69)

Ou U est soit la vitesse relative apparente ou la vitesse relative interstitielle, selon la vitesse
sur laquelle le Cp est fondé. L'effet contributif de la force de trainée stationnaire a la trainée
généralisée (6.67) est

3
NpFar = 50 (1= ) CopglUIU (6.70)
Pour la chute de pression par unité de longueur, Foscolo et al. (1983) ont montré que
NpFar = agVP (6.71)

Pour résoudre numériquement 1’équation de la quantit¢ de mouvement moyennée, la
force de trainée stationnaire est généralement écrite sous la forme suivante

NpFar = KU, (6.72)

Ou K est la fonction de trainée

Conformément a Di Felice [13], le bilan de forces appliquées a une particule en suspension en
régime stationnaire est

Vobpg + Far —V,VP =0 (6.73)

Si on ne prend pas en compte I’effet de collision entre les particules, le gradient de
pression dans une suspension homogene et stationnaire est égal a la force de flottabilité
exercée par le mélange homogeéne

VP =agpeg + (1 —ag)ppg (6.74)
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En combinant (6.73) et (6.74) on obtient

Far = —agVy(pp — p6)g (6.75)

Wen and Yu [4] ont formulé une expression légérement différente, basée sur un bilan
de force appliquée a une particule dans une suspension en régime stationnaire similaire a celui
de (73) mais dans lequel le gradient de pression a été remplacé par la force de flottabilité,
pcg, exercée par le gaz seulement, ce qui donne expression de la trainée de la forme suivante

1
Fie = =Volpp = p6)9 = o= Far (6.76)
Ils ont aussi démontré que
Fg _ Cpkg __
= ope = 1 (@c) (6.77)

Ou la fonction de vide interstitiel a été prise comme f(ag) = a;*°®, basée sur les travaux de
Richardson et Zaki [19].

Pour calculer la fonction de trainée K, on combine la relation obtenue de (6.76),
Cp = a;Cpg, avec (6.70), (6.72), et (6.77). En employant la vitesse relative apparente dans
(6.70), I’expression suivante de force de trainée est obtenue pour des suspensions ot,
a; = 0.8, Gidaspow [19]
3 -
K = ECDS(l - aG)pGlUp — UG|0(G 1.65 (678)

Ou le coefficient de trainée sur une seule sphere est donné par Schiler et Naumann [21]

c {%(1 + 0.15(Re)%687) if Re < 1000
Ds —

= (6.79)
0.44 if Re > 1000

Et le nombre de Reynolds est

Re = Zerellp-Veldy (6.80)
UG
6.5.2.3. Forces transversales
Une particule se déplacant dans un fluide subit une force transversale (parfois appelée
Portance), si I’écoulement n'est pas uniforme (c'est a dire dans la présence d'un gradient de
vitesse), si la particule est en rotation ou si la particule se déplace dans le voisinage d'une
paroi. Oesterlé [22], a fait une recherche sur cette force dans la gamme des nombres de
Reynolds 1-1000, ce qui est typique pour I’écoulement gaz-particule. L'étude ne prend pas en
compte la présence d'autres particules, mais les résultats peuvent étre appliqués si le diametre
des particules est tres faible en comparaison avec la distance entre particules. L'étude montre
que:
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- les forces transversales ne sont pas négligeables et ont tendance a augmenter avec
I'augmentation de diametre des particules;

- s'il n'ya pas de collisions entre les particules et le mur, la force transversale résultant
du gradient de vitesse est au moins aussi importante que la force transversale causée
par la rotation des particules;

- s'il ya des collisions mur-particules, la force transversale causée par le gradient de
vitesse diminue mais n'est pas négligeable. Selon Drew et Lahey [13], la force
transversale résultant du gradient de vitesse agissant sur les particules en suspension
par unité de volume est donné par

NpFer = —Cerpe(1 — aG)(UG - Up) x (VxUg) (6.81)

6.5.2.4. Force de la masse ajoutée

L’effet de la masse ajoutée survient quand une phase accélere et entraine 1’accélération
de I’autre. La phase accélérée doit vaincre I’inertie de la masse qui se trouve sur son chemin.
Drew et Lahey ont donné une expression pour cette force

DgU Uu,U
onam = am(1 - aG)pG (% - %) (682)

6.5.4.5. Force de Basset
La force de Basset dans les écoulements diphasiques vient de 1’accélération d’une

phase relativement a 1’autre, et c’est le résultat de la diffusion de la quantité de mouvement a
travers la couche limite, et elle est, par unité de volume,

9 ta(rt)d
MpFu = 3 (1= ag) [P0 [ == (6.83)

Ou I’accélération indépendante du référentiel, selon Drew and Lahey [13], est donnée par

a(r,t) = (% - %) — (Us=U,) x (V x Ug) (6.84)

6.6.  Turbulence des écoulements diphasiques

Pour les applications des écoulements monophasiques, la turbulence est associée aux
tourbillons multi-échelle dépendant du temps qui se produisent dans les écoulements a
nombre de Reynolds au-dessus d'une certaine limite. La méthode standard de modélisation
d’un écoulement turbulent monophasé est de deriver équations de Navier-Stokes moyennées
dans le temps sous une forme décomposée Reynolds. Les équations different de la forme
laminaire par un terme de contraintes supplémentaire, celui que I'on appelle tenseur des
contraintes de Reynolds.

Le sens de la turbulence est moins bien établi pour les écoulements de gaz-particules.
La turbulence dans la phase gazeuse est similaire a celle des écoulements monophasiques,
bien que la production et les mécanismes de dissipation puissent différer, car elles sont
influencées par la présence de particules. La turbulence dans la phase particulaire peut
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physiquement étre comprise comme étant les fluctuations de vitesse des particules causées par
les collisions entre elles et leurs interactions avec la phase gazeuse.

6.6.1. Modele de turbulence pour la phase gazeuse :
Un modele de turbulence pour la phase gazeuse d’une suspension diluée a été

développé par Simonin et Viollet (1990). Le modele est un modéle k — € modifié avec des
termes supplémentaires qui tiennent compte du transfert de la quantité de mouvement a
I’interface.

Le tenseur des contraintes de Reynolds de la phase gazeuse, 7="GR‘3, défini par (6.44), est

modeélisé en utilisant I’approximation de Boussinesq

= ﬁX P 2 T c 1 T
TRe = —pgulul "¢ = —3Pckel + 2u6 (SG -5 (V. UG)I) (6.85)

La viscosité dynamique turbulente de la phase gazeuse, ug, est définie par u& = g peketé, et

Cukg . , . . .
£ Par ailleurs, 1’énergie cinétique
&g

I’échelle de temps des tourbillons larges, T&, par t& = %

turbulente est modélisé par I’équation de transport suivante

0
7t (agpcks) + div. (agpsksUs)

= div. <aG %VkC;) — agpeupuy VUG — agpec + My, (6.86)
Ou le terme d’interaction, I1, ., est défini comme
My, = “T%’;G (=2kg + kgp + U PPP. Upey) (6.87)
La vitesse relative est définie par
Uper = Up — Ug — il 7" (6.88)

=7 X . .
Oul 11} "PPP est la vitesse d’entrainement.

Finalement, 1’équation de dissipation de 1’énergie cinétique turbulente, &;, est donnée par

d
7t (agpgeg) + div. (agpgeegUg)

& £ N
= div. <aG —GVeG> — appg —G(Cglu'cu'cxcp VU + Cepe) + Mg (6.89)
O¢ kg
Ou le terme d’interaction, Il , est défini par
ey = Ceg 2 Tlig (6.90)

Les constantes utilisees dans le modele k; — &5 sont choisies telles que C, = 0.09, 0y =
1.0,0, = 1.3,C,q = 1.44,C,, = 1.92,C.3 = 1.2.

Dans l'équation de kg, le terme d'interaction, I, ., représente I'énergie nécessaire pour
accélérer les particules, ou I'énergie transférée par les particules a la phase gazeuse si les
particules ont des vitesses de fortes fluctuations dans une région ou I'énergie cinétique
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turbulente de la phase gazeuse est faible . On suppose que la production de turbulence dans le
sillage derriere les particules est en équilibre local avec la dissipation visqueuse, c'est a dire
les particules sont supposées étre plus petite que I'échelle de Kolmogorov dans la phase
gazeuse.

6.6.2. Modele de turbulence pour la phase solide

Les modeéles de turbulence pour la phase solide sont basés sur la théorie cinétique
écoulements granulaires. Ce traitement utilise les résultats classique de la théorie cinétique
des gaz denses, cf. Chapman and Cowling (1970) qui sont valables pour les écoulements
granulaires sans gaz interstitiel, mais Blazer et al. (1995) ont genéralisé la théorie cinétique
des écoulements granulaires pour les écoulements gaz-particules. Un bref apercu est présenté
ici.
Le tenseur des contraintes de collisions est donné comme suit :

= - 4 _ _
apf:;p = —2a;5ppg0(1 +e)TI — gagppgo(l + e)(M _ TD
4 ) T _ . )
+ a5 ppdpgo(1+e) |~ (25, + (div.Uy)I) (6.90)

. . e UpU, , .
Ou e est le coefficient de restitution et T = "?P"? 3 est la temperature granulaire. Le

coefficient de de restitution représente la perte d’énergie durant la collision et varie entre O et
1. S’il est égal a 1, ¢a veut dire qu’il n’y a pas eu de perte d’énergie durant la collision (choc
élastique) ; sinon, I’énergie est dissipée durant la collision (choc inélastique).

Dans (6.90), le moment d’ordre 2 et la température granulaire doivent étre modélisés. Le
moment d’ordre 2 est modélis€¢ selon 1’approximation de Boussinesq et le modele de
fermeture de Jenkins et Richman (1985) pour donner

M =TT - 205 (8, - 5 (div. U,)]) (6.91)

Ou la viscosite turbulente de la phase particulaire est exprimée par

1¢ 1x
. (E‘L’Gpka+E‘L'GpT(1+ang(pc)>
Tepoc
1+ TzCJ)

(6.92)

Cf. Simonin (1995) et Peirano and Leckner [23]. L’échelle de temps rgp est le temps

d’interaction entre le mouvement de particule et les fluctuations du gaz. Cette échelle de

2 1
temps se calcule selon Csanaday (1963) comme 75 (1 + Cp (%))‘E. L’échelle de temps des
G

larges tourbillons ¢ est définie par C, (%) La vitesse relative est donnee par (88) et la
G

constante Cg dépend de la direction de I’écoulement, cf. Simonin (1995). Les constantes @ et
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o, sont définies par 2(1+e)(3e - 1)/5 et 1+e)3- e)/s , respectivement. Le tenseur

des contraintes de collisions est réécrit de la fagon suivante
=X

apT,’ = —gaptr( )I + Zapppﬁc( ——(dlv Up)I) (6.93)

Ou la viscosité de choc 95 est dénie par

95 = Zapgo(1+e) <19,§ +d, \E) (6.94)

Le tenseur des contraintes effectives s’exprime donc par

a, (57 +TF¢) = =(B, — &div. U)T + 21, (3, =3 (div. U,)T)  (6.95)

Ou le tenseur des contraintes fluctuantes de la phase particulaire est T";?e = - 1\71 la pression
effective est
P, = a,p,T (1 + 2a,90(1 + e)) (6.96)
Et la viscosité du volume est
4 T
& = gazz,ppdpgo(l + e)\/; (6.97)

La viscosité est la somme de la viscosité turbulente et la viscosité de choc

ty = appp (95 + 95). Finalement, 1’équation de transport de 1’énergie cinétique turbulente de

la phase particulaire, k,, = 2, est donné par

Dy 0 ¢ Okyp =Xp =re\ 9Upi 2appp
ApPp o, k, = o (appp(K + Kc) xi) ap, (Tp + T, e) ox (ka - ka) +
e?-1

(prp E k (698)

p

Ou K} et KS sont les coefficients de diffusivité turbulente et de choc, respectivement.

L’échelle de temps 75 = %est le temps de choc interparticulaires, c-a-d, le temps

entre deux chocs binaires consécutifs pour une particule donnée. La covariance gaz-

particule k¢, = Upug,, OU ug, = ugp — _quprp, la diffusivité turbulente est donné par

t
3tk
(g;YBka+T(1+apgo¢c)>
Gp

Kp = 6.99
; - (6.99)
Gp P
2 —
Ou ¢, = 3Qre) Zeml) of éc = G+e)#9733¢) | 4 diffusivité de choc, K, est donné par
5 100
C — 6 t 4 T

K; = a,go(1+ e)(EKP + gdp - (6.100)
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Conclusion générale et perspectives

Le but de ce travail était de caractériser le comportement hydrodynamique de la phase
solide dans la zone diluée d’une colonne LFC sur une plage d’écoulement correspondant au
régime de fluidisation turbulente.

Nous avons présenté dans le chapitre 2 une série de travaux antérieurs, et nous avons
montré que le domaine de la fluidisation est tres vaste et que nous ne pouvons jamais étudier
tel ou tel phénomeéne sans prendre en compte d’autres facteurs influant sur le comportement
général du lit. Et nous avons constaté que le sujet dont on a parlé dans ce document est
méconnu et est peu traité dans la littérature.

On a pu ainsi se situer dans une plage de régime de fluidisation turbulente a partir des

observations de la concentration des particules solides dans la colonne et de la transition entre
le régime de bullage et le régime turbulent.
A partir de ces hypotheéses, on s’est défini un plan d’expérience (chapitre 4). Trois
distributions de particules (d,= 85, 119 et 156 pm) et quatre hauteurs statiques du lit (Hs=25,
50, 100, 150 mm) sont choisies, on se retrouve donc dans une configuration de lit court
(shallow bed).

Ensuite, nous avons réalis¢ une série d’expériences afin de répondre a notre
problématique de départ. Les résultats de ces investigations sont regroupés en deux parties,
donc les conclusions sont systématiquement ci-dessous.

Dans un premier temps, on s’est attaché a déterminer la structure macroscopique du lit
dans la zone diluée, en termes de dynamique de la phase solide (champs des vitesses
moyennes et fluctuantes, écarts types des vitesses moyennes, taux de particules ascendantes et
descendantes suivant la position transversale, etc.).

L’analyse du comportement moyen de la phase solide dans la direction axiale a révélé
I’évolution du profil des vitesses d’une forme concave a faibles diametre et haueur statique a
une forme parabolique a fortes hauteurs statiques et diamétres plus grands, et qui semble
apparaitre comme un phénomene transitionnel. Ce phénoméne met en évidence le
développement et I’atténuation de zones de survitesses dans la zone de transition entre le ceeur
et ’anneau indépendament de la hauteur de la colonne. ceci exclut donc toute relation entre le
développement de cette structure et le régime turbulent qui lui, dépend de la vitesse du gaz.
Nous avons aussi séparer les vitesses moyennes suivant le sens des particules, et nous avons
trouvé que meme le profil des vitesses partielles ascendantes et descendantes présente des
concavites.

Les mécanismes de formation de ces survitesses de la phase solide sont toujours mal
connus mais nous avons émis I’hypothése du passage préférentiel du gaz qui semble corréler
avec les résultats obtenus et avec les lois de comportements de la mécanique des fluides.

Concernant le comportement fluctuant de la phase solide, une homogénéité de

’agitation axiale est observée dans la région centrale (méme niveau d’écarts types de vitesse).
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Nous avons observé un pique d’agitation dans la zone de transition indiquant les collisions
interparticulaires dans cette zone qui est la zone de transfert de masse cceur-anneau. Enfin,
nous avons trouvé une forte diminution de I’agitation prés de la paroi qui est du a 1’absence de
collisions, en fait dans cette zone toutes les particules sont descendantes aprés avoir perdu
leurs énergies cinétiques par frottement sur la paroi.

Dans un deuxieme temps, nous avons expliqué d’une facon détaillée le modele
mathématique appliqué a la fluidisation, c’est le modele eulérien pour les écoulements
multiphasiques, c’est le seul modéle qui peut traiter ce genre d’application, et le code
FLUENT en dispose un avec plusieurs sous modeles selon le régime que 1’on veut étudier.

Nous avons réalis¢ des simulations 2D d’un cas simple basées sur le modele de
Gidaspow (2004), méme si on retrouve la structure cceur-anneau [A5], nous n’avons pas pu
mettre en avant le phénomeéne observé expérimentalement.

Ce travail est a poursuivre par de des études 3D pour pouvoir étre exploitable.

Perspectives

Les conclusions auxquelles nous sommes parvenus grace a cette étude e sont qu’'une étape
dans I’accumulation des connaissances. Arrivé au terme de ce travail, nous pouvons repérer
un certain nombre de points en suspens, qui méritent d’étre 1’objet d’études ultérieures.
L’explication du phénomeéne de survitesse ne peut se faire sans la connaissance conjointe des
du champ de vitesse du gaz. Ce probléme peut étre résolu par I’ensemencement du gaz par des
particules comme traceurs de la phase gazeuse et en utilisant un PDPA nous pouvons
remonter au champ de vitesse du gaz. Leur diametre doit simplement étre plus petit devant le
plus petit diamétre de la distribution de particules étudiée mais la maniére de les injecter pose
une difficulté.

Dans 1’étude de la fluidisation sur un code comme FLUENT, il faut ramener les calculs a un
cas réel, par exemple, utiliser des UDF pour la distribution des particules et le mécanisme de
réinjection, il faut aussi aborder les calculs en 3D pour tenir en compte des effets mis en jeu
par la troisitme dimension en termes de vitesses et de forces transversales.
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Annexes
Théoreme de Gauss

Fonction scalaire

J,gradfdv = [ fndA [A1]
Fonction vectorielle

J,divfav = [ f.ndA [A2]
Fonction tensorielle

J, divfdv = [, f.ndA [A3]

Théoréeme de Leibnitz

2, faenav=J, Lav+ fouo fQu-mi) dS [A4]

k(b) k() at

0.00e+00
-6.75e-03
-1.35e-02
-2.02e-02
-2.70e-02
-3.37e-02
-4.05e-02
-4.72e-02
-9.40e-02
-6.07e-02
-6.75e-02
-7.42e-02
-8.10e-02
-8.77e-02
-9.44e-02
-1.01e-01
-1.08e-01
-1.15e-01
-1.21e-01
-1.28e-01
-1.35e-01

Contours of Y Velocity (phase-2) (m/s) (Time=1.4100e-02) Sep 22, 2011
FLUENT 6.3 , pbns, eulerian, rke, unstead

[AS] : simulation d’écoulement diphasique U, = 0,5%, d, =85um,a, = 0,2.
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