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Résumé— Bien que les aspects hydrodynamiques soient d’'une importance primordiale lors de la conception et
du fonctionnement d’'un réacteur gaz-liquide-solide a lit fixe arrosé, les méthodes de calcul prédictif proposées
sont restées fort rudimentaires. La plupart des études portant sur ce sujet ont été menées dans des conditions
qguasi atmosphériques alors que les réacteurs industriels fonctionnent a des pressions élevées. C’est seulement
récemment que quelques résultats expérimentaux ont été obtenus a des hautes pressions, et des corrélations or
été proposées dans ces conditions pour prédire la transition entre les régimes ruisselant et pulsé, la perte de pres:
sion et le taux de rétention de liquide. L'objectif de cet article est double. D’'une part, une synthése y est présen-
tée ; elle fait état des connaissances acquises sur les divers aspects hydrodynamiques du réacteur triphasique a li
fixe, incluant les récents développements réalisés a hautes pressions. D’autre part, les modéles et les corrélations
actuels de transitions de régimes, de la perte de pression et du taux de rétention de liquide sont soumis a une ana-
lyse critique en confrontant leurs prédictions a I'ensemble des données expérimentales obtenues pour un large
intervalle de la pression de fonctionnement du réacteur.

Des conclusions objectives ont pu étre tirées concernant les aptitudes des corrélations et des modéles actuels a
étre utilisées pour les calculs de conception des réacteurs triphasiques a lit fixe industriels. Malheureusement, il
apparait qu'aucun modéle de transitions entre les régimes ruisselant et pulsé n’est satisfaisant. Seule la corréla-
tion empirique de Laractat al. (1993) s’avere étre jusqu'a présent la méthode la plus précise pour prédire la
position de la frontiere entre les régimes ruisselant et pulsé dans un large domaine de la pression de fonctionne-
ment. Par ailleurs, aucune corrélation empirique de la perte de pression et du taux de rétention de liquide ne cor-
respond a une erreur relative moyenne de prédiction acceptable. Seul le modéle phénoménologique étendu d’Al-
Dahhanet al. (1998) semble constituer une technique satisfaisante pour la prédiction des deux paramétres
hydrodynamiques en régime ruisselant. Néanmoins, son principal inconvénient réside dans la nécessité de déter-
miner préalablement les deux coefficients du modéle au moyen d’expériences sur des écoulements monopha-
siques gazeux. De telles expériences restent difficiles a réaliser dans la pratique.

Il est cependant regrettable de constater qu'aucune des ces méthodes, qui se distinguent par leurs résultats, n'es
basée sur une approche physique des phénoménes hydrodynamiques permettant d’améliorer la connaissance de
ces écoulements et de prédire leur comportement en dehors des domaines de conditions expérimentales testées
De ce travalil, il ressort la nécessité d’appliquer les outils classiques de la mécanique des fluides diphasique a la
description de ces écoulements, en apportant une attention particuliere aux phénomeénes d’interactions hydrody-
namiques auxquelles sont soumises les trois phases du systeme (gaz, liquide et solide).

Mots-clés : réacteur gaz-liquide-solide & lit fixe arrosé, hydrodynamique, écoulement diphasique, transition de régimes, perte de pression,
taux de rétention de liquide, lit granulaire.

Abstract— Hydrodynamics of Gas-Liquid-Solid Trickle-Bed Reactors: a Critical ReviewVhile it is
recognised that the hydrodynamic aspects have a considerable importance in the design and the operation of
gas-liquid-solid trickle-bed reactors, the accuracy of the proposed calculation methods remains poor. Most
studies in this field have been performed in atmospheric conditions in contrast of industrial reactors operating at
quite high pressures. Only recently, some experimental results have been obtained at elevated pressures and
correlations have been proposed in these conditions in order to predict the tricking-pulsing transition, the
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pressure drop and the liquid holdup. The scope of this article is twice. Firstly, the knowledge on the several
hydrodynamic aspects of three-phase trickle-bed reactors, including the recent developments performed at high
operating pressures, is summarised. Secondly, the models and the correlations of regimes transitions, pressure
drop and liquid holdup are submitted to critical evaluations by comparing their predictions with the set of
experimental data obtained in a wide range of operating pressure.

Some conclusions have been deduced concerning the ability of the correlations and the models to be used in the
design procedures of industrial three-phase trickle-bed reactors. Unfortunately, it is shown that there is no model
of trickling-pulsing regimes transitions which gives satisfactory results. Up this time, the empirical correlation of
Larachi et al.(1993) is found to be the more accurate method for the prediction of the location of the boundary
between the trickle and pulsed regimes in a wide range of operating pressure. In the other hand, no empirical cor-
relation of pressure drop and liquid holdup corresponds to an acceptable mean relative error of prediction. To
now, the phenomenological extended model of Al-Dalethah. (1998) appears to be the more satisfactory
method for the predictions of the two hydrodynamic parameters in the trickle flow regime. However, it is neces-
sary to determine the two coefficients of the model from experiments to be performed in single-phase gas flow.
Finally, it is recommended to apply the two-phase fluid mechanics tools for describing of the gas-liquid flow
through fixed bed reactors by devoting a particular attention to the hydrodynamic interactions phenomena bet-
ween the three phases of the system (gas, liquid and solid).

Keywords:gas-liquid-solid trickle-bed reactor, hydrodynamics, two-phase flow, regime transition, pressure drop, liquid holdup,

packed-bed.
NOMENCLATURE Uy vitesse interstitielle du fluidi, m/s
z distance suivant la direction axiale, m.
ag aire spécifique de la surface du lit calculée par
6(1-€)/d_, mnt Lettres grecques
p’ . . N
as = ag +(4/D), aire spécifique de contact liquide- By saturation dynamique de liquide
solide prenant en compte la surface de la colonn@ saturation totale de liquide (volume total de
du réacteur, ™ liquide/volume de I'espace vide)
dp diamétre effectif de la particule, m AplAz perte de pression par unité de hauteur de réacteur,
d, diametre équivalent du canal interstitiel défini par Pa/m
(2/3)d, €/(1-€), m € porosité globale du lit
d, diamétre hydraulique de Krischer-Kast défini par€_ taux de retention total de liquide (volume total de
(16 €3/(91T (1-€)2 )13 dp, m liguide/volume total du réacteur)
D diamétre du réacteur, m &g taux de rétention total de gaz donnégsgr
E,E paramétres d’Ergun [V viscosité dynamique du fluide kg/m s
Fe force de trainée exercée sur le fluiék =Gou P masse volumique du fluide kg/m?
L), N/m? o tension de surface, N/m
fs coefficient de frottement diphasique défini parA, Y paramétres de correction prenant en compte les
(BplAZ), ; dJ(2pg D) variations des propriétés physiques des fluides par
f, fs facteurs représentant respectivement le rapport des rapport & celles du sy_stéme eau-air
vitesses phasiques et le rapport des contraintes e parametre de correction prenant en compte I'effet
cisaillement phasiques a l'interface gaz-liquide de la pression de fonctionnement du réacteur sur
9 accélération due a la gravité, A/s la position de la frontiére entre les régimes ruisse-
o . o lant et pulsé.
Gy = Py Jy» Vitesse massique superficielle du fluile
kg/n?s Groupements adimensionnels
ik vitesse superficielle du fluide basée sur la sec- Fr u2/(g %) nombre de Froude du liquide
tion totale du réacteur, m/s Ka o p, /(g p*), nombre de Kapitza du liquide
pel’méablllté du milieu granulaire,zm Ga dps pL2 g/uLz, nombre de Galiléo : dans les
p pression de fonctionnement du réacteur, Pa modéles de Holubt al. (1993) et d’Al-Dahharet
pK pression du ﬂu|dK, Pa al. (1998) ce nombl’e est déﬂnl pal’ .

temps, s Ga=d®p * g/ *(1-¢?
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Ga* dp3 p, (P, 9+ Ap/AZ)/y, % nombre de Galiléo cor- phases liquide et gazeuse renfermant les réactifs et les pro
rigé par la force associée au gradient de pression duits de la réaction (fig. 1). Le réacteur a lit fixe arrose
Ga d p/(HLZ/(g pLZ))1/3, nombre de Galiléo modifié connaTt une utilisation exte_nsiye dans I’indqstrie du raffinage
. ... pétrolier. L’hydrodésulfurisation des fractions pétroliéres,
R& d, Py Jilky, nombre de Reynolds du fluide; I'hydrocracking catalytique en phase liquide, I'hydrogénation
dans les modéles de Holeb al. (1993) et d’Al- yar 9 yig p, quidge, Thydrog
Dahharet al. (1998) ce nombre est défini par - sélective des coupe%é’-:t 9, e’t I_hydrodennrogenauon §ont
g des exemples de procédés réalisés dans ce type de réacteur.
R& = dp PicJ/M(1-8) Le fonctionnement en écoulement cocourant descendant
Re d, P i /M (1-€), nombre de Reynolds du liquide & est généralement retenu dans la pratique parce que celui-c
I'interface gaz-liquide correspond & une meilleure stabilité mécanique comparée at
X [(dp/d2), /(dp/d2) ]V, paramétre de Lockhart et fonctionnement en écoulement cocourant ascendant et qu'il
Martinelli (1949) permet d’'éviter tout risque de fluidisation. En effet, en écou-
X (€ k)2 avec & = (G /e)[(1/p,) Lemdent coE:oﬂur_Z\pt ascepdant, les parthuIIes c_zls}tal)lljtiqu:as olm
_ endance a fluidiser ou a s'écraser contre la grille. De plus, le
X ;A?T/fz)/(p}( o+ (11/2‘9"‘)] (K _\G oul) fonctionnement en cocourant descendant permet de réduire l¢
. c = (Wq_lw%) , parametre de Lockhart et colit des pompes.
Martinelli modifié par Ellmaret al. (1988) . . s e s )
X o Un des avantages essentiels du réacteur a lit fixe arroseé
Py [(dp/d2), /(dp/d7), ]*? paramétre multiplicatif rgsige dans son haut degré de conversion comparé & ceu
diphasique pour la perte de pression obtenus dans les autres réacteurs gaz-liquide-solide pour les
W, (Ap/Az)I(p, 9) +1, forme adimensionnelle de la quels le catalyseur est mobile (Goto et Smith, 1975 ;
perte de pression dans le fluide Hofmann, 1978 ; Shah, 1979). Cette caractéristique est due,
We, ijKZ dp /o, nombre de Weber du fluidie entre aqtres, au faiblg rapport vqlumique liquide/solide qui
7 Re,1167Rg 0767, variable adimensionnelle de défavorise les réactions parasites en phase homogéne
Turpin et Hundington (1967).
Indices 1
d dynamique l
G phase gazeuse
i interface -~ 3
K fluideK (K=Goul) e |
L phase liquide
LG systeme liquide-gaz
stat statique FA—4
t total
tr transition entre les régimes ruisselant et pulsé.
ffffffffff —5
INTRODUCTION 2—
Beaucoup de procédés de raffinage et de pétrochimie néce l
sitent une réaction entre plusieurs phases fluides en présen:
d’'un catalyseur solide. Les points d’ébullition des espéces 6

constituant chaque phase étant souvent fort éloignés, I'utilisa-

Figure 1

tion d'un réacteur multiphasique est inévitable. Il existe plu- ~ Représentation schématique d'un réacteur catalytique gaz-
sieurs types de réacteurs multiphasiques (Shah, 1975 ; liquide-solide a lit fixe arrosé ; 1: entrée de gaz, 2 : sortie de

Trambouze, 1991) : les réacteslsrry, a lit fixe, a lit flui-

gaz, 3: distributeur de liquide, 4: lit fixe de particules
catalytiques, 5 : support du catalyseur, 6 : produits liquides

dise, a lit mobile, a disques rotatifs, les colonnes a bulles, etc.  z,kovaet al, 1990).

Chaque type de réacteur a ses propres avantages et inconve-
nients (Satterfield, 1975). Le systéme multiphasique auquel

Schematic representation of a gas-liquid-solid catalytic fixed
bed reactor (so-called trickle-bed reactor); 1: as inlet, 2: gas

on s’intéresse dans le présent article est le réacteur cataly- outlet, 3: distributor of liquid, 4: fixed bed of catalytic
tique gaz-liquide-solide a lit fixe arrosé. Ce dernier consiste  particles, 5: catalyst support, 6: liquid products (from
en une colonne verticale contenant un lit fixe de particules ~ Zhukovaetal., 1990).

solides catalytiques sur lequel s’écoulent vers le bas les
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Son principal inconvénient est la faible capacité thermique Les phénomeénes physicochimiques qui se déroulent dans
qui favorise la formation des points chauds lors d'une réaemn réacteur a lit fixe arrosé peuvent étre considérés comme
tion fortement exothermique. Cet effet peut étre atténuétant de deux natures (L'Homme, 1979) :

lorsque la phase liquide mouille la quasi-totalité de la surface les phénomeénes de transport des molécules a travers les
du support solide du catalyseur et que celle-ci est uniformé-interfaces gaz-liquide, liquide-solide et gaz-solide se
ment répartie sur la section droite du réacteur. Un autreproduisant a I'échelle du pore actif de la particule de
inconvénient de ce réacteur apparait dans le fait que le diacatalyseur ol a lieu la réaction chimique ;

metre des particules solides est de I'ordre de 10 a 100 foisles phénomeénes relatifs & I'hydrodynamique du systéme
plus grand que ceux employés dans les autres systemes. Pgaz-liquide en écoulement, au transfert de chaleur vers le
conséquent, la surface active de réaction y est moins impormilieu extérieur, & la dispersion axiale des constituants et a
tante. L'utilisation de particules solides de plus petits dia- |a distribution de temps de séjour des phases. Ces
metres conduirait a une perte de pression fort élevee et donc phénomeénes de natures globales concernent la totalité du

une dépense considerable d’'énergie pour faire circuler lesréacteur ou des ensembles macroscopiques formés d’un
phases fluides a travers le systéme. Cependant, la conceptiogrand nombre de particules solides.

du réacteur a lit fixe arrosé et son fonctionnement sont gn ggnéral, les approches suivies par les auteurs pour

simples : les particules catalytiques sont immobiles et dongacrire ces phénomenes sont restées empiriques : d’abon-
aucune opération de séparation des grains n'est nécessaifgntes corrélations de cet ordre ont été développées sur la
Cette caractéristique assure des frais d'investissement et glgse de données expérimentales obtenues pour des caractéris-
fonctionnement raisonnables. tigues géométriques et des conditions physiques particuliéres.

Les connaissances acquises sur les divers phénomenegilisation de ces corrélations pour la conception et I'extra-
observés dans les réacteurs a lit fixe arrosé ont éte discut@efation & partir des réacteurs de laboratoire aux réacteurs
par plusieurs auteurs (Satterfield, 1975 ; Hofmann, 197 Tadustriels reste incertaine.

1978 ; Gianettaet al, 1978 ; Herskowitz et Smith, 1983 ; Il est admis par les auteurs que les aspects hydrodyna_
Charpentier, 1979, Gianetto et Silveston, 1986 ; Gianetto gfiques sont d'une importance primordiale lors de la concep-
Specchia, 1992). Malgre I'abondante recherche effectuggy et du fonctionnement du réacteur a lit fixe (Baldi, 1981).
dans ce domaine, beaucoup de questions fondamentales {€gpendant, les revues publiées dans la littérature ne traitent
tent ouvertes concernant la conception et I'extrapolation gg, ceg aspects que d’une maniére peu exhaustive. Ainsi, I'ob-
ces réacteurs. La majeure partie des études réalisées CONCRLBEF essentiel de cet article est de présenter une revue cri-
les écoulements eau-air a travers des garnissages non POrg4e concernant I'hydrodynamique de I'écoulement gaz-
qui sont utilisés dans les colonnes d'absorption. Cependantjijyide cocourant descendant a travers un réacteur a lit fixe.
est a noter que les conditions de fonctionnement, les caracfésg aspects qui sont examinés relévent des régimes d'écoule-
ristigues géométriques et le réle du garnissage sont fo_rt gliffféﬁent gaz-liquide, de la perte de pression et du taux de réten-
rents pour les deux types de systemes (réacteurs a lit fixegl de liquide. Une attention particuliére est attribuée aux
colonnes d'absorption). De plus, les travaux existants ont SUxyayx récents effectués sur des réacteurs fonctionnant a
tout été effectues dans les conditions de pression et de tempgytes pressions et aux limitations des corrélations et des
rature ambiantes alors qu’en realité les réacteurs a lit fixe jyales actuels développés dans ces conditions. Des recom-

arrosé fonctiqnnent le plus souvent d,ans des conditions_ ﬂ%\ndations sont proposées pour la détermination pratique
hautes pressions et de hautes températures. Les proprigigs paramétres hydrodynamiques.

physiques des fluides et la solubilité du gaz dans le liquide

dépendent fortement de la pression et de la température. Par

ailleurs, les études effectuées dans les laboratoires concerngnkEGIMES HYDRODYNAMIQUES

des colonnes de petits diameétres (inférieurs a 30 cm) compa-pANS LES REACTEURS A LIT FIXE ARROSE

rés a ceux caractérisant les réacteurs industriels (de I'ordre de

1 a 2 m). Ainsi, il est difficile d’exploiter les données obte-L'écoulement simultané des phases fluides a travers I'espace
nues sur les colonnes de laboratoires afin d'analyser les phéde d’un milieu granulaire met en jeu une interface gaz-
nomeénes a l'origine des écarts de I'écoulement a travers lkguide pouvant présenter diverses structures géométriques.
réacteurs industriels par rapport a la configuration idéale (ditees structures se nomment configurations ou régimes
« écoulement piston ») : les effets de la dispersion axiale, di)coulement. Pour mieux appréhender et modéliser les
mouillage partiel de la surface du catalyseur et de la mamécanismes de transfert (masse, quantité de mouvement et
vaise distribution radiale des phases en écoulement. Césergie) dans un réacteur a lit fixe arrosé, I'identification des
écarts a l'idéalité, qui ont des conséquences sur le comportégimes d'écoulement et la détermination des positions de
ment hydrodynamique ainsi que sur les transferts de massdeetrs frontiéres sont primordiales. Par ailleurs, la distribution
de chaleur, conditionnent d’'une maniere déterminante lates phases fluides et le degré de contact entre les fluides et le
performances du réacteur. catalyseur solide sont conditionnés par la nature du régime
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hydrodynamique. Enfin, la mise en fonctionnement du réada surface du garnissage devient complétement couverte de
teur dans un régime particulier nécessite de disposer fim liquide et le régime & mouillage partiel fait place au
moyens permettant d'identifier la configuration de I'écoule+égime ruisselant & mouillage complet.
ment pour des conditions de fonctionnement données et Quand les débits de gaz et/ou de liquide deviennent relati-
réciproquement. vement élevés, un régime pulsé apparait. Ce dernier est carac
Diverses techniques ont été utilisées par les auteurs pdgfise par la succession de poches riches en gaz et de bouchol
identifier et analyser les régimes d'écoulement et leurs trangiches en liquide. Certains chercheurs attribuent 'apparition de
tions : les observations visuelles ou optiques, la méthodi€ régime comme étant due a 'obstruction des canaux de pas
éléctroconductimétrique, la méthode thermoconductimésage a 'échelle du pore par un bouchon de liquide (Sicardi et
trique, les mesures de fluctuations de la perte de pressiondt 1979 ; Sicardi et Hofmann, 1980 ; Ng, 1986), d'autres
de la moyenne de cette grandeur, la variation du coefficieRPMmme €étant occasionnée par l'instabilit¢ du film de liquide a
de transfert de masse et les techniques tomographiques. ~ 'échelle macroscopique (Grossefral, 1988 ; Holubet al,
La méthode la plus employée est lobservation visuelle. L&993)- Par contre, Kriegf al. (1995) ont suggere que la transi-
caractére subjectif de cette méthode explique la variété d'afi2n Vers le régime pulsé ne résulte pas de la propagation de:
pellations attribuées aux différents régimes et lincertitude sielites perturbations a Fechelle macroscopique du lit mais se

leurs frontiéres. Des développements récents sont menés ddrENt Plutot cbomme Ideta'F dans quuetl)lle deplall;:emﬁnt de ces
le but de caractériser d’'une maniére plus objective les strygetites perturbations devient mesurable. Les bouchons appa

tures locale et instantanée caractérisant les régimes d’écoJfé'fssem en premier lieu toujours en pied du réacteur puisque le

ment gaz-liquide a travers un milieu granulaire. Ainsi, LatifiV't€SSe interstitielle du gaz y est la plus €levee a cause de Iz

et al (1992) ont exploré la possibilité d'utiliser la '[echniqueplus faible valeur de la pression (Weekman et Myers, 1964 ;

des microélectrodes pour lidentification des régimes hydroTaImor’ 1977). Lorsque le débit de gaz est quelque peu aug-

dynamiques. Reinecke et Mewes (1997) ont signalé I’intéré?emé’ le point dapparition du bouchon de liquide se déplace

dexploiter Ia technigue tomographique & capacitance pour \ers la partie supérieure du réacteur. Le bouchon de liquide

e ) R X contient des petites bulles de gaz et la poche gazeuse renferrr
caractérisation de I'’écoulement a travers un réacteur aa . T . :
. . , . : es films de liquide a la surface des particules solides. Lorsque
I'échelle pilote pour lequel I'observation visuelle est quas

sans intérét. Enfin, Horowitzt al. (1997) ont montré gue les le bouchon traverse le réacteur vers le bas, il perd a sa partit

. . ) . aval du liquide qui décélére et vient alimenter le film recou-
méthodes non conventionnelles d'analyse du signal telles que . : .
2 ) vrant le solide. La vitesse moyenne du liquide dans le bouchon
les calculs de I'écart-type, de la puissance spectrale de Fourier . R .
; \ . -, est donc supérieure a celle dans la poche gazeuse. La vitess
et de I'exposant d’Hurst constituent des approches intér ?

B} L o o u bouchon est déterminée par la vitesse interstitielle du gaz
santes pour la détermination des positions des frontiéres enfIe Jis que la fréquence de passage des bouchons dépend de

les régimes hydrodynamiques. . .- L R R
9 Y y q vitesse superficielle du liquide en excés par rapport a la valeur

Ces méthodes présentent des perspectives fort int€resiique caractérisant la transition (Blok et Drinkenburg, 1982 ;
santes dans la mesure ou leurs prédictions se sont MoNtre@Sistenserrt al 1986).

en accord avec les observations visuelles. Quand le débit de gaz devient trés élevé et pour des débits

de liquide relativement faibles, la force de cisaillement exer-
1.1 Phénoménologie des régimes hydrodynamiques cée par le gaz sur le liquide s'intensifie a un point tel que des

gouttelettes sont arrachées de l'interface instable. Ainsi, une
Pour un réacteur a lit fixe arrose, on peut distinguer essentiglartie du liquide s'écoule sur la surface du garnissage sous
lement quatre régimes d'écoulement en fonction des débifgrme de filets et de films et I'autre partie est entrainée par le
massiques de gaz et de liquide, des propriétés physicochiaz sous forme de gouttelettes : c'est le régime & brouillard.
miques des fluides et des caractéristiques géometriques Ay contraire, quand le débit de liquide est trés élevé et pour
milieu granulaire. Ces régimes sont illustrés dans la figure 2des débits de gaz relativement faibles, I'énergie de turbulence

Aux faibles débits de liquide et de gaz, le liquide s'écoulelans la phase continue liquide devient suffisante pour disper-

sur la surface des particules sous la forme de films et de fileter le gaz sous forme de bulles Iégerement allongées. Si le
alors que le gaz s'écoule dans I'espace vide du milieu grandébit de gaz est légérement augmenté, la forme des bulles
laire. Ce régime dit ruisselant peut étre divisé en deux régiodsvient fortement irréguliere.
(Ng et Chu, 1987). Aux trés faibles débits, 'écoulement de Pour des liquides moussants (le kéroséne et le gazole pa
liguide est laminaire et I'énergie cinétique spécifique dwexemple), la croissance des débits de gaz et/ou de liquide
liquide n’est pas suffisante pour vaincre les forces de tensi@onduit a la transition du régime ruisselant au régime
superficielle localisées aux interfaces liquide-solide. Dans cesousseux, puis a un régime pulsé-mousseux, pour enfin se
conditions, une certaine fraction de la surface des particulé®uver dans les régimes pulsé et a brouillard (Charpentier et
reste non mouillée : c’est le régime ruisselant & mouillageavier, 1975 ; Midouet al., 1976 ; Morsét al, 1978, 1982 ;
partiel. Lorsque le débit de liquide augmente suffisammen§ai et Varma, 1988).
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Figure 2

Représentation schématique des régimes hydrodynamiques dans un réacteur catalytique gaz-liquide-solide a lit fixe arrosé : (a) régime
ruisselant, (b) régime pulsé, (c) régime a brouillard, (d) régime a bulles (Reinecke et Mewes, 1997).

Schematic representation of the hydrodynamic regimes in a trickle-bed reactor: (a) trickle flow, (b) pulse flow, (c) spray flow, (d) bubble
flow (from Reinecke and Mewes, 1997).

De nombreuses études expérimentales ont été conduitaganiques et les mélanges aqueux ont été étudiés, des fac-
dans des conditions de pression atmosphérique afin de meteears tenant compte des propriétés physiques des fluides ont
en évidence linfluence de divers paramétres sur les trangité proposés. Ainsi, Charpentier et Favier (1975) ont suggéré

tions de régimes. d’utiliser des coordonnées identiques a celles de Baker

Parmi les paramétres analysés, on peut citer les déb(&354) qui ont été établies pour des écoulements diphasiques
massiques du liquide et du gaz, les propriétés physiques d@#@z-liquide dans des conduites horizontales, a savoir pour
fluides, le caractére mousseux du liquide, la forme et la tailk@spectivement l'ordonnée et I'abscisse :
des particules solides ainsi que leur mouillabilité et la poro-
sité globale du lit. En I'absence de théorie générale décrivant N et —
les mécanismes qui régissent les différentes transitions, les Gs A
auteurs ont présenté graphiquement leurs résultats expéri-
mentaux sous forme de cartes bidimensionnelles de régimes G, est la vitesse massique superficielle du fllddeasee
d'écoulement gaz-liquide. sur la section totale du réacteur. Les paramatetsp sont

définis par les formules suivantes :

1.2 Cartes de régimes hydrodynamiques

1

) , s Upg p 2

Diverses coordonnées ont été utilisées par les auteurs pour F 0 E
eau

1
etlu:(’eau éJUL eauﬁzét3

établir leurs cartes. Pour les travaux expérimentaux qui n'ont oL eau HPL

considéré que le systéme eau-air, les coordonnées utilisées

étaient simplement les débits ou les vitesses massiques duls tiennent compte de la variation de la tension superficielle

gaz et du liquide (Satet al., 1973a ; Fukushima et Kusaka, 0, des masses volumiqueg et des viscositég, des phases

1977a, 1977b ; Matsuugt al., 1979a). Lorsque les liquides fluides par rapport a celles du systeme eausgif, Oy, Hea)-
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On peut remarquer que dans la carte de Charpentier et Faviagure 3 extraite de I'article de Sahora et Nigam (1996). Les
I'ordonnée est adimensionnelle alors que I'abscisse ne I'est paurbes correspondent aux transitions observées par les diffé
Talmor (1977) a présenté un diagramme des régimes baséits auteurs. On peut constater que la zone de transitior
sur une ordonnée définie comme le rapport de la vitess#tre le régime ruisselant et les autres régimes est relative:
superficielle du gaz sur la vitesse superficielle du liquide, enent large. Cette remarque reste valable pour toutes les
une abscisse qui représente le rapport de la somme des foreages de régimes connues a ce jour. L'explication réside, en
d’inertie et de gravité a la somme des forces visqueuse jeartie, dans le caractere subjectif de I'observation visuelle et
interfaciale. Dans la formulation de I'abscisse, I'auteur asspar le fait que les phénomeénes de transitions entre les
mile I'écoulement diphasique & un écoulement d’'un pseud®égimes ne sont pas, en réalité, brusques mais plutot graduels
fluide homogéne ayant les propriétés moyennes des deBr ailleurs, le mécanisme physique de transition est spéci-
phases fluides. La fiabilit¢ de cette approche reste douteuégue a chaque couple de régimes hydrodynamiques de sorte
dans la mesure ol I'hypothése d’homogénéité de I'écoulgue le choix des coordonnées d’'une carte genérale qui corres
ment gaz-liquide est loin étre satisfaite dans la réalité. pondrait & des zones de transitions étroites et bien définies
Par la suite, les coordonnées originales de Baker ont éiest probablement pas unique. Ainsi, la transition entre les
modifiées par plusieurs chercheurs. Afin de tenir compte d€gimes ruisselant et pulsé et celle entre les régimes pulse et
la géométrie du garnissage, Sicathl.(1979) ont remplacé bulles sont régies par des mécanismes fort différents. On doit

respectivement les parameétr&; /(Go)M et G/A par les noter que les frontieres de transitions entre les régimes
coordonnées suivantes : d’écoulement ne sont pas universelles dans la mesure ou elle

restent fonction des propriétés physicochimiques des fluides

G et des caractéristiques géométriques du garnissage.
Ae De plus, les influences significatives d’autres phénomeénes
ol gest la porosité globale du milieu granulaire. tels que la mouillabilité du garnissage (Horowetal, 1997)

Cependant, le diagramme obtenu par ces auteurs fait apﬁé_les effets d’hys'férésis_ _de _I'angle de contact Iigu_ide-solide
raitre une large zone de transition entre les régimes ditggdent compliquée l'utilisation des cartes de régimes : les
faible et & forte interaction. La seule propriété du garnissagPits de liquide et de gaz a la transition entre les régimes
qui est prise en compte dans cette carte est la porosité globAliSselant et pulsé augmentent avec le caractere hydrophob
du lit &. Comme cette derniére apparait dans les deux codf€ & surface du catalyseur.
données, celles-ci ne sont pas indépendantes. La carte de
régimes de Gianettet al. (1978) utilise des coordonnées pra-
tiguement identiques a celles de Baker. La seule différence 10°

Gy
€

situe au niveau de l'abscisSg/(Ae) qui est identique a celle F
utilisée par Sicardét al. Les coordonnées de Gianettbal r Régime
(1978) présentent donc une forme hybride de celles de Bak ;2L
et de Sicardet al.: < F
% L
G G o T Régi ~
7L}\l.|J et —_c 2‘1015 ruiesgng]:m \\ o
Gg AE F e g
: Régime
Enfin, Sai et Varma (1988) ont représenté leurs donné¢  qpol . v vy, SPIOYIE
o . . . -2 -1 0 1
expérimentales obtenues pour des liquides newtoniens et n 10 10 ek /102 10
newtoniens dans une carte dont 'ordonnée est légéreme o/e (kg/m*s)
modlfl_ee par rapport,a celle de Glaneﬁ_b al. (1978). a- Gianetto et al. (1970) d - Chou et al. (1977)
L’abscisse et 'ordonnée de la carte de Sai et Varma (198 b - Sato et al. (1973) e - Specchia et Baldi (1977)
sont définis respectivement par : ¢ - Charpentier et Favier (1975) f - Sai et Varma (1988)
....... Systémes non moussants
G,_ )\l.lJo's et GG — — — - Systémes moussants
Gg A€ Figure 3

Carte des régimes hydrodynamiques dans les coordonnées de
Plusieurs sources de données expérimentales obtenues Gianettoet al. (1978) pour les systémes moussants et non-

pour des liquides non moussants et moussants (Giartetto ~ moussants (Sahora et Nigam, 1996).

al., 1970 ; Sateet al, 1973a ; Charpentier et Favier, 1975 ; Regime flow map of Gianetto et al. (1978) for foaming and
Chouet al, 1977 ; Specchia et Baldi, 1977 et Sai et Varma,  nonfoaming systems (from Sahora and Nigam, 1996).
1988) sont représentées dans la carte de Giastetoa la
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On doit en conclure que les diagrammes des régimes Des criteres de transition entre les différents régimes (ruis-
hydrodynamiques ne sont pas universellement applicablessatiant, pulsé, bulles et gouttelettes) ont été proposés par Ng
ne peuvent étre recommandés d’'une maniére fiable lors de(986). La prédiction de la transition entre les régimes ruisse-
conception, I'extrapolation et le fonctionnement des réacteutant et pulsé se base sur une analyse phénoménologique effec-
a lit fixe industriels. Face a ces limitations, des travaux ontiée a I'échelle du pore muni d’'un rétrécissement. L’'auteur
été entamés dans I'objectif de développer un modéle thésuppose que pour une vitesse interstitielle de gaz suffisamment
rigue ou des corrélations empiriques qui permettraient de prélevée, le film de liquide obstrue le passage au niveau du rétré-
dire les positions des courbes de transitions entre les régimessement en premier lieu. Le modéle de Ng (1986) nécessite
la connaissance préalable du taux de rétention de liquide.
L'auteur suggére d'évaluer cette grandeur au moyen de la cor-
rélation de Wijffelset al. (1974). Un accord quantitatif a été

Les analyses théoriques sur les transitions de régimes dansolenu en comparant les prédictions de ce modele avec les
réacteur a lit fixe arrosé sont peu redondantes dans la littéfennées de Sagt al.(1973a) et celles de Midoux et €l976)

ture. La majorité de ces analyses s'est focalisée sur la tran@ptenues pour le systeme eau-air. Cependant, un accord seule-
tion entre les régimes ruisselant et pulsé pour son importan@ent qualitatif a été observe en confrontant les predictions du
industrielle. En effet, beaucoup de réacteurs a lit fixe confhodéle avec les données de Clowl. (1977) obtenues en
merciaux fonctionnent au voisinage de cette transitiofhangeant la tension superficielle et la porosité du lit.
(Satterfield, 1975 ; Hofmann, 1978). Les modéles de transi- Grosseret al (1988) ont prédit la transition entre les
tions de régimes sont synthétisés dans le tableau 1. régimes ruisselant et pulsé en considérant un modéle hydrody-

Sicardiet al. (1979) sont les premiers & avoir mis en corhamique a I'échelle macroscopique du lit. Leur critére est basé
respondance I'apparition du régime pulsé avec le phénomésiér I'analyse de stabilité linéaire de la solution des equations de
d'obstruction des canaux de passage se produisant & 'échélien de masse et de quantité de mouvement pour le gaz et le
du pore. lls ont déduit une expression qui prédisait une valeliiuide. La perte de stabilité de la solution de ces équations est
criique constante du taux de rétention de liquide a la trandpterprétée comme la transition vers le régime pulsé. Ce critére
tion vers le régime pulsé. Cependant, les résultats expérimeiilise les relations de fermeture de Saez et Carbonell (1985)
taux ne confirment pas cette prédiction parce que les effets peur décrire les forces d'interactions entre les phases. Ces rela-
la géométrie du lit et de la tension superficielle n'ont pas étéons font apparaitre deux parametres d'ajustement et requie-
pris en compte dans leur analyse. Pour prendre en considégient la connaissance du taux de rétention de liquide statique. La
tion ces effets, Sicardi et Hofmann (1980) ont utilisé urdlifférence des pressions du gaz et du liquidep() — la pres-
modéle de conduite capillaire munie d’un rétrécissement dion dite capillaire — est formulée au moyen de la fonction de
section. Malheureusement, les effets de la tension superfieverett (Scheidegger, 1974) amplement utilisée dans l'ana-
cielle et de la viscosité du liquide n’ont pas fait I'objet d’'unelyse des écoulements multiphasiques a travers des milieux
analyse systématique. poreux. Cependant, la validit¢ d’une telle formulationgge (

Sur la base de leurs données expérimentales obtenues gur'a pas été demontree pour des lits de particules de dimen-
les systémes eau/air et des solutions aqueuses de glycérol&fins typiques a celles employées dans les réacteurs industriels
Blok et al.(1983) ont conclu que la transition entre les régimeéde l'ordre de 2 a 5 mm). De plus, 'équation de la pression
ruisselant et pulsé se produit pour une valeur constante gapillaire fait apparaitre la permeéabilité du milieu granulaire
nombre de Froude de liquide défini sur la base de la vitesgei reste difficile a évaluer. Les prédictions de ce modéle s'ac-
interstitielle du liquide. Ces auteurs rapportent que cette valeg@rdent d'une maniere satisfaisante avec les données de Chou
critique du nombre de Froude est fortement influencée par & al (1977) obtenues pour le systeme eau-air et pour diffé-
viscosité du liquide mais dépend peu de la tension de surfag@tes valeurs de la porosité. Cependant, un désaccord est
du liquide. Néanmoins, d'autres études expérimentales of@nstaté lorsque la tension de surface du liquide est modifiée.
montré que la tension de surface du liquide est un factebg modele de Grosser &t a été repris par Dankwort al.
essentiel dans la détermination de la courbe de transition vél990) dans leur analyse de la dynamique de I'écoulement
le régime pulsé (Choat al, 1977 ; Tosun, 1984a ; Sai et pulsé a travers un milieu granulaire.

Varma, 1988). De plus, les expériences de Wanehes Enfin, Holubet al.(1993) ont déterminé la transition entre
(1990) ont démontré que la valeur de ce nombre de Froude dda régimes ruisselant et pulsé en supposant que le méca-
transition ruisselant-pulsé n’est pas constante mais augmenisme de transition reléve d’'une perte de stabilité du film
avec la vitesse superficielle du gaz. Ces résultats rendent le diuide laminaire. Dans leur modéle phénoménologique, le
tere de Bloket al. peu fiable pour la détermination de la fron- critere de Kapitza (1965) a été utilisé pour décrire les condi-
tiere entre les régimes ruisselant et pulsé. On peut remarqtiens d’apparition d'ondes d'instabilité a la surface du film de
gue ce critére n'est issu en réalité d'aucune base physique maside. La condition de transition a di étre modifiée d'une
résulte simplement d'observations phénoménologiques effefazgcon empirique en se basant sur diverses données expéri-
tuées dans des conditions de fonctionnement bien spécifiquementales de la littérature.

1.3 Modéles de transitions de régimes hydrodynamiques
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TABLEAU 1

Modeles de prédiction de la position de la courbe de transition entre les régimes ruisselant et pulsé dans un réacteur a lit fixe arrosé

Models for the prediction of the trickling-pulsing transition in a trickle-bed reactor

Auteurs Systemes eIUd,'e.S Modeles
(pression atmosphérique)
Sicardi et Air-eau, eau-lutensol, eau-tulose 1
Hofmann (1980) Anneaux Raschig 10 mm DAuD _ g o0 TiE 73
Cylindres 2,7 ;5;5,4;6; 12mm Oeq, aSE
Billes de verre 2,59 ; 8,01 mm N , . .
13 < Dd.< 30 OUA., es'f I amplitude de 'onde de surface
P et el'épaisseur moyenne du film
Blok et al. (1983) 'Air-eau, eau-acétone, eau-glycérol 5
Ethanol Friy = u'éf =0,09; Uy, .
Anneaux Raschig 2,5 ; 4 mm 90y e
13<Dd,<80
Ng (1986) 1
u _
Gtr = D_B— PLY 5 %
o =e-oug, a=41-B, -(1-B)
Grosseet al (1988) .

0 ?L OULQ op,
€ u +g —=¢ +F
SJL LH 5t 3z L %7 LPLOtH

H Ug au )
EPG‘?GE% “Ga_zG +EG%_EGPGQ+FG
O 1

O (Elp (e-¢ O
- = — J , J =0,48+0,36l
EPG P 0kO oJeL), JeL) ”WE

_H80pg(1- s)2 *, Lepg(l- 8)s“‘lu 5,
@ d2 d s @

FG =

f el i 80 -yl |, Lo (- e)ellulg
Eﬁ sL,statE E dp g3 d, e E

L

Holubet al (1993) Air-eau, air-pétrole Soyabean 2 9 Re E5’11
i L,tr
Billes de verre 3 mm ’ <1
017 ~,041 |, 1/11

Extrudés 1,88 mm Wi Gal Ka
Spheres poreuses 3,175 mm 1 dp
13,5 <D/d, < 45 W =—"—

PLO az

2,8<Ga, <6,3 10°, 1<y <55
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Le critere semi-empirique final renferme encore undormulation originale reproduit en effet correctement la ten-
constante qu'il faut ajuster au moyen de résultats expérimedance expérimentale. Ces modeles doivent donc étre utilisés
taux sur des écoulements monophasiques gazeux a traveravec précaution surtout lorsque des fluides industriels, tels
lit de particules. Les auteurs ont montré que leur critere sengue des fractions pétrolieres, sont considérés.
empirique prédisait la transition entre les régimes ruisselant || ressort de cette analyse qu'il existe jusqu’a présent
et pulsé d’'une maniere plus précise que celles des modélesiéeix types d’approches pour modéliser la transition entre les
Ng (1986) et de Grosset al.(1988). régimes ruisselant et pulsé. La premiére se base sur une

Les prédictions des modeéles proposés par les différentsterprétation du phénoméne d’occurrence de pulsations a
auteurs sont comparées dans les figures 4 et 5 a des doniéeselle du pore : I'apparition des bouchons de liquide est
expérimentales obtenues pour la transition entre les régimatiribuée a une obstruction des zones rétrécies des canaux de
ruisselant et pulsé. passage interstitiels par le film de liquide (Sicatal.,

Les données de Cha al. (1977) qui sont reprises dans 1979 ; Ng, 1986). La seconde approche est fondée sur une
la figure 4 concernent un liquide dont la tension de surfageterprétation du phénoméne de pulsations a I'échelle
est faible comparée a celle de I'eau. Par ailleurs, les résultatgcroscopique du milieu granulaire : la transition vers
de mesures de Tosun (1984a) considérés dans la figure 5 sgitoulement pulsé est alors attribuée a une instabilité de la
relatifs & un liquide dont la viscosité dynamique est bien plusurface du film de liquide causée par la prédominance des
élevée que celle de I'eau. forces d'inertie des phases fluides comparées aux forces de

D'une maniére générale, aucun modéle n’est Comp|étéension de surface stabilisantes localisées a l'interface gaz-
ment satisfaisant. Le modéle de Ng surestime d’'une manigiguide (Grosser et al., 1988 ; Holubt al., 1993).
significative et quasi systématique les débits de transitioh.hypothése de l'obstruction des pores ne permet pas d'ex-
L’accord entre les données et les prédictions des modéles Rjluer pourquoi les obstructions microscopiques des nom-
Ng et de Grosseet al. reste de nature qualitative pour desbreux canaux de passage devraient se synchroniser pour
liquides dont les propriétés physiques différent fortement dgénérer un comportement hetérogene de I'écoulement pulsé
celles de I'eau. Le modéle semi-empirique de Heludl.ne @ 'échelle macroscopique.
prédit méme pas la tendance observée expérimentalement &e ce fait, 'hypothése de l'instabilit¢ macroscopique du
savoir une vitesse massique de Gazjui décroit lorsqué, film de liquide semble la plus plausible. C’est la raison pour
augmente. Ce fait est attribué a la correction empiriquigquelle la seconde approche permet jusqu'a présent de pré-
apportée par les auteurs a la formulation originale déduite dlire la frontiere entre les régimes ruisselant et pulsé avec la
critére de Kapitza afin d'optimiser I'erreur de prédiction. Lameilleure précision.

& 1,2 1,2

E Données de Chou et al. (1977) Données de Tosun (1984)

<1 ol O  94% éthanol-air Q 10k B 28 % glycérine-air

LoLYEe N | e Grosser et al. (1988) @ o e N Bt Grosser et al. (1988)

% = = Holub et al. (1993) .fé — = = Holub et al. (1993)

08} —— Ng(1986) T 0,8} ] —— Ng (1986)

E 8t & .

) ‘\ mg
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g 0,2 g 0,2 /
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. - o 3
Vitesse superficielle du liquide j - 10° (m/s) Vitesse massique superficielle du liquide G, (kg/m?s)

Figure 4 Figure 5
Comparaison des prédictions des modéles de la littérature Comparaison des prédictions des modeles de la littérature
avec les données expérimentales obtenues & la pression avec les données expérimentales obtenues a la pression
atmosphérique par Cheet al. (1977) sur la position de la atmosphérique par Tosun (1984a) sur la position de la courbe
courbe de transition entre les régimes ruisselant et pulsé de transition entre les régimes ruisselant et pulsé (systéme
(systéme eau + 94 % éthanol-air, billes de vegre 2,9 mm eau + 28 % glycérine-air, billes de vedg= 1,9 mm et
et porosité& = 0,39, § = 180 et 5= 1,8). porositée = 0,344, E = 150 etE, = 1,8).
Comparison of the predictions given from the existing models Comparison of the predictions given from the existing models
with experimental data obtained by Chou et al. (1977) for the with experimental data obtained by Tosun (1984a) for the
pulsing-trickling transition (water + 94% ethanol-air system, pulsing-trickling transition (water+28% glycerine-air
glass beadspgtz_g mm and bed porosity= 0.39, = 180 system, glass beadgrd 1.9 mm and bed porosity= 0.344,

and E,= 1.8). E, = 150 and = 1.8).
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1.4 Influence de la pression de fonctionnement de fonctionnement, de la tension de surface et du diametre
du réacteur sur les transitions de régimes des particules, Hasseat al. (1987a) sont arrivés aux
conclusions suivantes :
Les cartes de régimes d’écoulement gaz-liquide et lesun débit massique de liquide donné, le débit massique de
modeles de transitions ont été développés et validés sur layaz correspondant a la transition entre les régimes
base de données expérimentales obtenues a la pression atmpiisselant et pulsé augmente avec la pression de
sphérique et a la température ambiante. Or, les réacteurs a lfonctionnement ;
fixe commerciaux fonctionnent a des niveaux de pression pour une pression de fonctionnement fixée, le débit
beaucoup plus élevés de maniére a augmenter la solubilité¢ dvnassique de gaz ou de liquide correspondant a la transitior
réactif gazeux et/ou a améliorer le transfert de chaleur. Lacroit avec le diamétre des particules ;
validité des cartes de regimes d’écoulement dans les condipour un débit massique de liquide et une pression de
tions de pression élevée est douteuse car les frontieres degpnctionnement donnés, le débit massique de gaz
transitions peuvent changer considérablement en fonction decorrespondant a la transition augmente avec la tension de
la pression de fonctionnement. Par exemple, la transition dusurface.
régime ruisselant au régime pulsé est conditionnée par 1a | ‘effet de la pression dans lintervalle 0,2-6 MPa sur la
vitesse interstitielle du gaz. Une plus grande pression corrgsosition de la frontiére entre les régimes ruisselant et pulsé a
pond a une masse volumique du gaz plus élevee. Par consgs examiné par Wammes al. (1990, 1991b) et Wammes
quent, un debit massique de gaz plus important est nécessaifeyesterterp (1990, 1991) qui ont utilisé des systémes
pour que la vitesse interstitielle du gaz atteigne la valeur Cr&queux (eau-azote, eau-hélium) et aqueux visqueux (eau +
tique occasionnant la transition. Des études ont été entamegs o, éthyléneglycol-azote). Le lit de 2,62 m de hauteur et

par certains auteurs afin d’analyser les effets de la pressigh mm de diamétre est constitué de billes de verre de 3 mm
sur la position de la frontiere de transition entre les régimese diameétre.

ruisselant et pulse (Hassatial, 1987a, b ; Wammest al,  yn exemple typique de résultats expérimentaux obtenus
1990, 1991b ; Wammes et Westerterp, 1990, 1991 ; Laraclyar wammest al. (1991b) pour les systémes eau-hélium et
1991 ; Larachet al, 1993). eau-azote est représenté sur la figure 6. Ces résultats mon

L’étude du comportement hydrodynamique & hautérent que pour une valeur constante de la vitesse superficielle
pression du réacteur a lit fixe arrosé a été entamée paé gaz, la transition entre les régimes ruisselant et pulsé a liet
Hasseniet al. (1987a, 1987b). Ces auteurs ont réalisé dei des vitesses superficielles de liquide plus élevées a haut
expériences pour des valeurs de la pression dsression qu'a basse pression. La méme tendance est observe
fonctionnement variant dans l'intervalle 0,1-10 MPa. Le gaforsque la masse molaire du gaz est augmentée pour un
utilise est l'azote et des liquides de diverses natures ont étéleur fixée de la pression de fonctionnement. Cet effet s'ex-
testes (eau, gazole, cyclohexane, éthyleneglycol). Ligique par I'augmentation de la masse volumique du gaz qui
garnissage est constitué de billes de verre de 1,4, 2 ou 3 raigtasionne une croissance du gradient de pression. Cette de
de diamétre dans une colonne de 1 m de hauteur et 23 mmnire induit une diminution du taux de rétention de liquide et
diamétre. La comparaison de leurs résultats expérimentadsnc de I'épaisseur moyenne du film de liquide. Par consé-
avec le diagramme de Charpentier et Favier (1975) a mongéent, le débit de liquide doit étre plus élevé pour produire
que ce dernier convenait a la prédiction de la ligne dBobstruction du passage des fluides a I'échelle du pore et
transition entre les régimes ruisselant et pulsé a basBapparition du phénoméne de pulsation au sein du lit.
pression. Cependant, cette ligne est systématiquementwammeset al.(1990) ont constaté que les modéles et les
décalée vers les plus grandes valeurs de débit massiquediiggrammes de régimes d'écoulement établis dans les condi-
gaz lorsque la pression augmente. Hasseal. (1987a) ont  tions ambiantes conviennent raisonnablement & la description
aussi comparé les prédictions du modele de Ng (1986) avee leurs données expérimentales obtenues a la basse pressi
leurs résultats expérimentaux. Il s’est avéré que I'accord egé 0.2 MPa. Cependant, cet accord n'est plus observé aw
acceptable pour le systéme eau-azote méme aux pressipnsssions élevées sauf pour le systéme eau-azote pour lequs
élevées. Malheureusement, pour le systeme éthylene glyctdurs données expérimentales sur la transition entre les
azote, la valeur du débit de liquide & la transition entre laggimes ruisselant et pulsé étaient prédites avec une raison
régimes ruisselant et pulsé calculée par ce modéle est dable précision par la carte de Talmor (1977). Pour le modéle
I'ordre de 5 & 10 fois plus faible que la valeur expérimentalde Ng (1986), Wammest al. (1990) signalent un désaccord
rapportée par Hasseei al. (1987a). Les auteurs ont conclu semblable a celui trouvé par Hassenal. (1987a). Les pré-
gue le modéle de Ng (1986) ne prend pas en considératidictions fournies par ce modéle sont comparées sur la
d’'une maniére satisfaisante I'influence de la viscositdigure 6 aux données expérimentales sur la transition entre les
dynamique du liquide sur le phénoméne de transition vers tégimes ruisselant et pulsé obtenues a des pressions élevés
régime pulsé. En réalisant une étude de sensibilité dear Wammest al. (1991b) — le taux de rétention de liquide
prédictions du modéle de Ng (1986) vis-a-vis de la pressiautilisé dans le modele est fixé a la valeur expérimentale.
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Bien que les influences de la pression et de la massemparées respectivement dans les figures 7 et 8 avec des
molaire du gaz soient correctement prises en compte pardennées expérimentales obtenues a des pressions élevées par
modele de Ng, les valeurs calculées de la vitesse superficielitammeset al. (1991b) pour les systemes eau-hélium et
du gaz a la transition surestiment les résultats de mesuresu-azote. Pour une masse volumique de gaz relativement
d'un facteur pouvant dépasser 4. Sur la base de leurs donnggsle (1,5 MPa-He), les prédictions fournies par ces modéles
expérimentales, Wammes al. (1990) ont proposé de déter- sont en accord raisonnable avec les résultats de mesures.
miner la vitesse superficielle du gaz a la transifiopau  Cependant, lorsque la masse volumique du gaz augmente

moyen de la corrélation empirique suivante : (via la pression ou/et la masse molaire, 7,0 MPa-He et
1,5 MPa-N), un désaccord flagrant est observé entre ces
jgff = ;004 (0,2 MPa p < 20 MPa) modéles et les expériences. De plus, la tendance prédite par
Bew Pc le modeéle de Grosset al.quant a l'influence de la pression

dans laquelle = 0,27 pour le systéme eau-azote, 0,32 pour |t de la masse molaire du gaz sur la position de la frontiére
systéme 40 % éthyléneglycol + eau-azotd}, gtest la satu- entre les régimes ruisselant et pulsé est en contradiction avec
ration totale de liquide a la transition. les résultats expérimentaux. Les mémes remarques peuvent

Le paramétre persistant dans cette expression n'a ététre faites concernant la comparaison des prédictions du
déterminé que pour deux liquides. D’autres données sofitodéle de Grossest al. avec les données obtenues par
donc nécessaires pour pouvoir corréler le paranere \Wammeset al. (1990, 1991b) pour les systemes 40 % ETG-
fonction des propriétés physiques du liquide et étendre airlium et 40 % ETG-azote. Ce désaccord indique que I'ex-
le domaine de validité de cette corrélation. Le principapression de la pression capillaire utilisant la fonction de
inconvénient de la corrélation empirique de Wameteal.  Leverett dans le modéle de Grosseal.ne peut s’appliquer
(1990) réside dans le fait qu'elle nécessite, tout comme kgu'a basse pression. Ce fait limite considérablement les
modéle de Ng (1986), la connaissance préalable du taux petentialités de ce modele a prédire la position de la frontiere
rétention de liguide a la transition vers le régime pulsé. entre les régimes ruisselant et pulsé dans les réacteurs com-

Les positions de la frontiere entre les régimes ruisselant eterciaux. Par ailleurs, I'utilisation de la corrélation de Holub
pulsé calculées par le modéle de Grossel. (1988) et par et al. dans les applications industrielles peut occasionner des
la corrélation semi-empirique de Holeb al. (1993) sont erreurs de prédiction importantes.

@ 1,0 _ ’2\ 0.5 Données de Wammes et al.(1991)
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Figure 6 Figure 7
Comparaison des prédictions du modele de Ng (1986) avec Comparaison des prédictions du modéle de Grosset.
les données expérimentales obtenues & hautes pressions par (1988) avec les données expérimentales obtenues a hautes
Wammeset al. (1991b) sur la position de la courbe de pressions par Wammest al. (1991b) sur la position de la
transition entre les régimes ruisselant et pulsé (systémes eau- courbe de transition entre les régimes ruisselant et pulsé
hélium et eau-azote, billes de vede= 3 mm et porosité (systémes eau-hélium et eau-azote, billes de dsn;eg mm et
€=0,39).

porositée = 0,39).
Comparison of the predictions given from the model of Ng
(1986) with the experimental data obtained at elevated
pressures by Wammes et al. (1991b) for the trickling-pulsing
transition (water-helium and water-nitrogen systems, glass
beads (/=3 mm and bed porosity= 0.39).

Comparison of the predictions given from the model of
Grosser et al. (1988) with the experimental data obtained at
elevated pressures by Wammes et al. (1991b) for the
trickling-pulsing transition (water-helium and water-nitrogen
systems, glass beaq§:d3 mm and bed porosity= 0.39).
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Larachi (1991) a analysé I'évolution de la position de Il Gy, est la vitesse massique superficielle du flukdz la
frontiere entre les régimes mousseux et mousseux-pulsé tansition et le paramétre
fonction de la pression de fonctionnement dans le cas "
systeme inhibiteur de coalescence eau + 1% éthanol-azc 1
entre 0,2 et 5,1 MPa. L'auteur a constaté que la vitess ®=
superficielle de gaz correspondant a la transition mous
seux/mousseux-pulsé décroit quand la pression de fonctio..
nement augmente. Cet effet de la pression montre de naakt introduit pour tenir compte de l'influence de la pression
veau qu'il est dangereux d’extrapoler les résultats dge fonctionnement.
position des frontieres de régimes obtenus a partir d'un essaipgng |5 figure 9, les prédictions au moyen de cette corré-

réalisé a la pression atmosphérique. En comparant les pi&on de Ia vitesse massique superficielle de liquide a Ia tran-

dictions des modéles de Ng (1986) et de Grosser.  gjion entre les régimes ruisselant et pulsé sont comparées :

(1988) avec des résultats expérimentaux de Haessea'i! diverses sources de données expérimentales publiées dans
(1987a) et Wammest al. (1990) obtenus sur la transition litt

; . / érature (environ 400 points expérimentaux). Les systéemes
ruisselant-pulsé pour des systémes non moussants, Lara

1991 & 4é di tant d | E—quuide—solide ainsi que la pression de fonctionnement
(. ) a rapporté un desaccor |m’por ant dans 1es c:on aractérisant cet ensemble de données expérimentales sot
tions de hautes pressions. Faute d’accord entre modéles 5

- . o SS cifies dans le tableau 2.
expériences, Laracldt al. (1993) proposent une modifica- La corrélation de Laracki al. (1993) prédit avec une pré-
tion empiriqgue du diagramme de Charpentier et Favier pour . . L TN " :
prendre en compte I'effet de la pression de fonctionnemeﬁfsgg rs:z%nnn?j?els leoidrﬁksmaﬂfot?utljielz :Ia ;r:ndsilauognglinrgtsj?e
sur la position de la frontiére entre les régimes ruisselant E} P o P . g o g
pulsé pour les systémes non moussants. La corrélation emiiPortante : Ferreur rizlauve moyenne de predictiorGg
rique résultant de cette modification s'écrit sous la form&St de l'ordre de 25 %. Il s'avere que la précision de cette

suivante :

4,76 +0,5P¢
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Figure 8 Figure 9

Comparaison des prédictions du modele semi-empirique de
Holub et al (1993) avec les données expérimentales obtenues a
hautes pressions par Wamne¢sl (1991b) sur la position de la
courbe de transition entre les régimes ruisselant et pulsé
(systemes eau-hélium et eau-azote, billes de dgm:ﬁ mm et
porositée = 0,39).

Comparison of the predictions given from the semi-empirical
model of Holub et al. (1993) with the experimental data obtained
at elevated pressures by Wammes et al. (1991b) for the trickling-
pulsing transition (water-helium and water-nitrogen systems,
glass beads g= 3 mm and bed porosity= 0.39).

Comparaison des valeurs du débit massique de liquide a la
transition ruisselant-pulsé calculées par la corrélation de
Larachiet al. (1993) avec les résultats expérimentaux des
différentes sources de la littérature — prés de 400 points de
mesures (tableau 2).

Parity plot of the values of liquid superficial mass velocity at
the trickling-pulsing transition calculated from the empirical
correlation of Larachi et al. (1993) versus the experimental
values—number of experimental points: around 400
(table 2).
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TABLEAU 2

Ensemble de données expérimentales de la littérature concernant la transition entre les régimes ruisselant et pulsé utilisé

pour la comparai

ison présentée sur la figure 9

Literature data of transition between trickle and pulse regimes for the parity plot presented in Figure 9

Référence

Systemes

Milieux granulaires

Pression de
fonctionnement

Charpentier et
Favier (1975)

Eau, cyclohexane, gazoline,
éther de pétrole,
Air, azote, hélium, dioxyde
de carbone

Sphéres 3 m6) 39
Cylindres 2.35 mng = 0,39

Cylindres 1.84 mais 0,37

~ pression atm.

Specchia et Baldi
(1977)

Eau, eau + 9 % glycérol,
eau + 29 % glycérol,
eau + 8 ppm surfactant
Air

Billes de verre Gemrf,4
Cylindres 2,7 mmg = 0,38
Cylindres 5,4 mmg = 0,37

~ pression atm.

Chou et al. (1977)

Eau, eau + 0,1% ou 94 % éthd
eau + 1 ou 2,5 ppm surfactant
Air

anol, Billes de verre 2,9 mm,
€=0,39, &= 0,366

~ pression atm.

(1978, 1982)

éthyléneglycol, méthanol,
gazole désulfurisé,
kérosene, polyéthyléneglycol
Air

Cylindres 1,36 aw(),386

Sicardiet al. (1979) | Eau-air Cylindres 6 mmg = 0,41 ~ pression atm.
Cylindres 5 mmg = 0,41
Morsi et al Cyclohexane, Spheres poreuses 2,4 mew; 0,385 ~ pression atm.

Tosun (1984a)

Eau, eau + 28 % ou
50% glycérine,
eau + 80% méthanol,
solution ternaire

Billes de verre 1,9 mng,= 0,344

~ pression atm.

Westerterp (1990)

Air, hélium
Christensert al. Eau-air Billes de verre 3 mng = 0,368 ~ pression atm.
(1986)
Sai et Varma Eau, kérosémehexane Anneaux Raschig 3,14 naw, 0,72 ~ pression atm.
(1988) 10-20-40 % glycérine Cylindres 5,27 mmg = 0,385
Air Spheres 4,32 mma,= 0,41
Sphéres 2,39 mma,= 0,39
Wammeset al. Eau, 40 % éthyléneglycol, Billes de verre 3 mmp,39 Pressions élevées :
(1990, 1991b), éthanol Cylindres poreux 3,2 mna,= 0,44 | 0,1 MPa < 7,5 MPa
Wammes et Azote, hélium

lliuta et al. (1996),

lliuta et Thyrion
(1997)

Eau, 0,1-0,5-1 % CMC
Air

Billes de verre 3 mng = 0,37
Spheres poreuses 3,3 maw, 0,356

~ pression atm.




A Attou et C Boyer/Revue des aspects hydrodynamiques des réacteurs catalytiques gaz-liquide-solide a lit fixe afi®sé

corrélation est meilleure pour le mélange eau-azote et les sggnception, I'extrapolation et le fonctionnement des réacteurs
temes aqueux. Par contre, des écarts significatifs entre a4t fixe.

valeurs préedites et mesuréesGlg, sont observés pour les

systémes organiques, en particulier dans les conditions g€, zpajyses expérimentales faites sur les réacteurs
hautes pressions. De; .Iors, il est‘necessalre de_ disposer de fonctionnant & la pression atmosphérique

plus de résultats expérimentaux a hautes pressions et pour

différents systemes organiques ainsi que des données sur Ifn analysant les résultats expérimentaux de la littérature
fluence de la température afin de pouvoir valider d’'ungbtenus sur des réacteurs a lit fixe arrosé fonctionnant a la

maniere plus genérale cette corrélation. pression atmosphérique, on peut conclure que la perte de
pression est influencée par des parametres de diverse:
1.5 Quelques perspectives natures. L'influence de ces paramétres est synthétisée dan

ce paragraphe.

On peut remarquer que beaucoup de cartes de regimgg ance des débits massiques des phases fluides
d’écoulement gaz-liquide dans les réacteurs a lit fixe ont eBans le domaine des faibles débits massiques (régime vis-

e:abheshs,ur la basg d exp(tan:ances treahseest d‘??S Jels con(:[tl []gux), la perte de pression de I'écoulement diphasique croit
aimospheriques. Souvent, les auteurs ont Utiise 1€ SySteifigs »i.ement avec le débit d’'une phase fluide. Pour des plus

eau-air etun lit de partl,cgles inertes. Par consequent, Putilis rands débits massiques (régime inertiel), la perte de pressior
tion de ces cartes de régimes lors de la conception et du fo

i A X N ) %’gmente comme le carré du débit d’'une phase fluide. En
tionnement a hautes pressions et a hautes températures gﬁ
b

, Lo e X o éral, la perte de pression croit plus rapidement avec le
rez"ilc'Fegrs a lit fixe mdustrlgls,peut conduire a des erreurs it de liquide qu'avec le débit de gaz.
prédiction importantes. Trois études seulement (Hassahi
1987a, 1987b ; Wammes al, 1990, 1991b, Larachi, 1991) Influence du régime hydrodynamique d'écoulement
ont porté sur les transitions de régimes d'écoulement (surtofiticun changement brusque de comportement de la perte de
la transition entre les régimes ruisselant et pulsé) dans IpEession n'est généralement observe lors de la transition d'un
conditions de hautes pressions mais les particules qui ont égime d’écoulement a un autre. Néanmoins, la perte de pres
utilisées sont restées inertes et non poreuses (billes de vefi@n augmente plus rapidement dans le régime ruisselant er
par exemple). Ces travaux ont souligné l'incapacité de la pdanction des vitesses superficielles des fluides qu'en régime
des modeles de la littérature & prédire avec une précision raHIsé ou a bulles (Raet al, 1983 ; Rao et Drinkenburg,
sonnable la position de la frontiére entre les régimes ruisselaffl85 ; Sai et Varma, 1987). Cette observation montre qu'il
et pulsé dans les conditions de hautes pressions. Face a et pratiquement impossible d'établir un modele ou une cor-
sence de modeéle satisfaisant, seule une étude (Lataahi rélation unique qui soit valable pour tous les régimes d'écou-
1993) a conduit & une modification empirique du diagramm@ment dans la mesure ou les mécanismes d'interaction entre
de Charpentier pour tenir compte de l'effet de la pression des phases fluides déependent fortement de la structure geomé
fonctionnement. Dés lors, des études supplémentaires dHflue des interfaces.
besoin d'étre réalisées dans les conditions de pressions et{gHuence du sens de I'écoulement
de températures elevees avec des syst,émes organiques el anéral, les auteurs signalent qu'il existe peu de diffé-
particules catalytiques poreuses. Les résultats de ces travae¥ce entre la valeur de la perte de pression pour un écoule
de recherches sont nécessaires aussi bien pour 'extrapolatjgBnt gaz-liquide ascendant et celle pour un écoulement gaz-
aux réacteurs industriels que pour la validation de modelggyide descendant a travers un réacteur a lit fixe dans les
physiques. Enfin, lnfluence de la pression de fonctionnemenkgimes pulsé et a bulles (Ellman, 1988 ; Yahgl, 1992).
sur la position de la courbe de transition entre les régimesn peut penser que dans ces régimes I'action de la gravité es
pulsé et a bulles et sur celle de la courbe de transition entre jgsyligeable comparée aux effets d'inertie des fluides.
régimes pulsé et a brouillard n'a fait 'objet encore d'aucungependant, Specché al. (1974) ont noté que la perte de
étude systématique. pression est légérement plus élevée en écoulement vers |
haut qu’en écoulement vers le bas. Larachi (1993) a signalé
la tendance inverse. L'influence du sens de I'écoulement sur

2 PERTE DE PRESSION DE L’ECOULEMENT GAZ- la perte de pression reste donc & étre éclaircie.

LIQUIDE DESCENDANT A TRAVERS UN REACTEUR _ _ _ o
A LIT FIXE Influence de la viscosité dynamique du liquide

Pour des mémes débits massiques de gaz et de liquide, i
La perte de pression est un parameétre de base puisqu’gllerte de pression croit avec la viscosité dynamique du liquide
conditionne I'énergie que le milieu extérieur doit dépensefMorsi et al., 1982 ; Sai et Varma, 1987). Une augmentation
pour faire circuler les phases gazeuse et liquide a travers ledi la viscosité du liquide engendre une plus importante
fixe de particules. Elle est donc une grandeur de base pourdssipation d'énergie mécanique due aux travaux des forces
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de cisaillement localisées aux interfaces liquide-solide et gadu débit massique gaze@, a débit massique de liquid
liguide. Cette observation confirme que ces forces deonstant, pour différentes valeurs maximum du débit de gaz
cisaillement interfaciales ne doivent pas étre sous-estiméafieintes pendant les procédures de drainage et d'imbibition
par rapport aux forces d’inertie et de gravité. du réacteur. La perte de pression mesurée pendant la crois-
Influence de la tension de surface sance du débit de gaz est plus élevée que celle mesurée
La perte de pression augmente avec la tension de surfaceddﬂr‘f’mt la décroissance de ,Ce debit. Lem?al. (1986) et
liquide. Chrlst.ensereF al. (1985) ont également noté que la perte. de
pression était plus faible pendant la procédure d’accroisse-
Influence de la viscosité dynamique du gaz ment du débit de liquide que pendant la procédure d’abaisse-
La viscosité dynamique du gaz est quasi indépendante denl@nt de ce débit. Ces auteurs ont mis en correspondance ces
pression et augmente légerement avec la température. La \§gservations avec I'effet qu'aurait le phénomene d’hystérésis
cosité de 'hélium ou de F'azote, par exemple, augmente 4gs |a mouillabilité sur le taux de rétention de liquide.
moins de 50 % quand la pression croit de 0,1 a 8 MPa. Il est - g effets ont été aussi rapportés par Lazzaoal.

donc difficile de tirer une conclusiop guant a l'influence de(1989) dans son étude hydrodynamique réalisée dans le
cette grandeur sur la perte de pression. régime ruisselant.

Influence du phénoméne d’inhibition de coalescence Par contre, Wammest al. (1991b) et Larachi (1991)
Midoux et al. (1976) et Larachi et a{1991a) ont montré que n’ont observé aucun effet d’hystérésis sur la perte de pression
la perte de pression est beaucoup plus élevée avec les sfsle taux de rétention de liquide. Ce fait signifie, selon ces
temes inhibiteurs de coalescence (systémes moussardsiteurs, que les parameétres hydrodynamiques du réacteur
gu'avec les systémes coalescents (systemes non moussafigg)ctionnant dans des conditions données ne dépendent pas
Le phénomeéne d'inhibition de coalescence est complexe ¢t mode opératoire suivi pour ajuster ces conditions. C'est
ne peut étre décrit uniquement par la tension de surface gdgulement pour des solutions aqueuses d’amines que
liquide. Il est probable que ce phénomene soit li¢ au gradieflammeset al.(1991b) ont rapporté un effet d’hystérésis sur
de tension de surface a linterface gaz-liquide di aux tracggperte de pression et Iaire spécifique interfaciale, qu'ils ont
d'impuretés. expliqué par le fait que l'introduction de substances anti-
Influence des caractéristiques géométriques du lit mousses, telles que les solutions d’amines, pouvait dégrader
Il semblerait que la texture du lit et la forme géométrique del@ mouillabilité des billes de verre utilisees dans leur travail.
particules aient peu d'influence sur la perte de pression. PANSI les facteurs qui favorisent un mouillage optimal des
contre, cette derniére dépend fortement de la porosité globdl@rticules solides auront tendance a rendre le phénomene
du milieu granulaire bien que ce paramétre ne varie que sur @rhystérésis peu probable. On peut donc penser que les
petit intervalle pour les réacteurs a lit fixe arrosé (entre 0,35 énperfections microscopiques de la surface du catalyseur
0,45). Ainsi, un chargement dense du réacteur au moyen d’'u@gécentueront I'hystérésis de la mouillabilité qui est respon-
orientation préférentielle des grains génére une perte de préable a son tour du phénomeéne d’hystérésis observé pour les
sion plus importante & cause de la valeur relativement faible gi@rameétres hydrodynamiques du réacteur.

la porosité du lit (Tukac et Hanika, 1992). La plupart des

auteurs ont noté que |a perte de pression croit lorsque le difty, \1qgles et corrélations de la perte de pression

metre' ?quwalent des particules dilmlnue. En .effet, comrpe 'Ia développés a la pression atmosphérique

porosité change peu, lorsque la taille des particules est réduite,

l'aire interfaciale augmente, le passage offert au liquide devienles travaux expérimentaux effectués sur des réacteurs fonc-
de plus en plus tortueux et la rétention de liquide est plufonnant a la pression atmosphérique ont conduit au dévelop-
importante. Deés lors, les forces de cisaillement s'exercant surlament de nombreux modeles et corrélations de la perte de
liquide s'intensifient et, comme le passage offert au gaz a efression (Satterfield, 1975 ; Hofmann, 1977 ; Herkowitz,
dance a se rétrécw., le flux .de quantit¢ de mouvement de {gg3 . Saroha et Nigam, 1996). Dans le tableau 3, on a
phase gazeuse devient plus important. regroupé les plus récents modeles et corrélations de la perte
Influence du phénomeéne d’hystérésis de la mouillabilité de pression développés dans les conditions de pression atmo-
du catalyseur sphérique. On peut distinguer trois groupes de modéles et
Certains chercheurs se sont intéressés a l'influence du phégetrélations de la perte de pression d'un écoulement gaz-
méne d’hystérésis de la mouillabilité du catalyseur (c'est-diquide a travers un réacteur a lit fixe arrosé : les corréelations
dire I'hystérésis de I'angle de contact liquide-solide) sur lebasées sur I'approche de Lockhart-Martinelli ; les corréla-
caractéristiques hydrodynamiques des réacteurs a lit fixt®ns basées sur les variables de fonctionnement du réacteur
arrosé. Kan et Greenfield (1978) ont rapporté des caractériat les caractéristiques du lit ; les modéles semi-empiriques
tiques différentes de gradient de presdipiiz en fonction  basés sur I'équation d’Ergun (1952).
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TABLEAU 3

Modeles et corrélations de la perte de pression d’'un écoulement gaz-liquide descendant a travers un réacteur a lit fixe arrosé (pression atmosphé

Models and correlations for the prediction of pressure drop in the cocurrent downward flow through a fixed bed reactor: atmospheric pressure

Auteurs Systemes étudies Modeles ou corrélations
(pression atmosphérique)

Rao et al. (1983) Air-eau

Cylindres, spheres, @ =1+ 0,99 +£
anneaux Raschig, selles de Bt.. X X
6,9 < D'dp <294

Tosun (1984b)| Gaz: air ou hélium
Liquides: eau, glycérine ou 1 142
méthanol + eau, O =1+ o

glycérine + éthanol + eau
Billes de verreD/dp = 26,8

Ratnam et al | Air-eau, air-eau + CMC 0 = (1 N Xz/m)m/2

(1993) (0,2:0,5; 0,8 et 1%)
Spheres, cylindres, m= aEﬁg d 2 /02)5 +b
anneaux Raschig P
7,9<DI/g <294 aveca=155;b=21etd=-0,05
Saez et Air-eau
0 20
Carbonell (1985) Spheres, cylindres, Opg = 2082 0o L %80 Reg , 18 Re]
anneaux Raschig % PG 9 1-B)™ 5 Gac Gag
9<Difg,<32 0 1 CigoRe , 18ReZ0 po/ip CI8ORes  18ReET_,
PrPn Ga. G g (1-B)**H Gag  Gag

_ &L TE sat B _EL
=-L “Lsat ==
€~ €| gat €

[e4]
i~

Sai et Varma | Air-eau, glycérine, kéroséne DREGS Fis. P,
L

1987 -h MC + = w w Lo = fRe% /0™
(1987) n e?<ane,C_ C+eau F i LHEGTE WH fRe> /n
Spheres, cylindres,

anneaux Raschig n=@-¢)*/e’, f=2ap/L2)d,/(p, iP)
4,7<0d <294 a=1320, b=10; c=14 (ruisselant)
a=1950, b=0,7 ; c=11 (puls)
a=2035 b=0,4; c=0,8 (bulles)

Holub et al Air_-eau, pétrole Soyabe,an Elv _piaz | _De PUE, Re, . E,Re? U
(1992, 1993) Billes de verre, extrudés oL oL g E;LH @q Ga, %
Sphéres poreuses 0
12 < Dd, < 51 @-v _dpiaz O & CUERes | EpRedl
e “H-¢ HHG G
a Pc 9 EL ac aG
O
Op, =1+26 (g, -1
oL oL (WY -1
B
Benkrid etal | Données de Charpentier et Oig .., T
(1997) Favier (1975), Morsi (1979), pp 0, too e ag L0
Purwasasmita (1985), A 0P js O il tRmgeulig
Sosa (1981), Larackt al EAT +1E
(19914, 1991b, 1991c) -
et Rodeet al. (1994) a= 6(ld— £) 4
D

P
avecA est compris entre 0,28 et 0,83
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2.2.1 Les corrélations de type Lockhart-Martinelli Le principal inconvénient de ce type de corrélations réside

Lockhart et Martinelli (1949) ont , flati ddans le fait qu'elles nécessitent la connaissance préalable des
ockhart et Martinelli ( ) ont propos€ une corrélation %ertes de pression des écoulements monophasiques gazeux et

I\a perte de pressmn_ d'un e_coulement dlpha3|qge,gaz:I|QU| ‘auide dans des conditions de fonctionnement identiques a
a travers des conduites horizontales. Les deux idées a la bagg.q imposées lors de la détermination de la perte de pres-

de cette corrélation sont les suivantes: ) _sion de I'écoulement diphasique. La perte de pression de
— la variation de pression pour la phase liquide est egale ajlgcoulement gazeux ou liquide doit étre, soit déterminée

variation de pression pour la phase gazeuse quelle que sQihérimentalement, soit prédite au moyen d’'une équation. II

la configuration de I'écoulement ; est difficile de déterminer expérimentalement la perte de pres-
— la somme des volumes occupés par la phase liquide etsign monophasique dans un réacteur a I'échelle industrielle.

phase gazeuse est égale au volume total de la conduite. par ailleurs, I'équation d’Ergun (1952) est souvent utilisée

En se fondant sur ces hypotheses, les groupements aglbur calculer la perte de pression de I'écoulement monopha-
mensionnels suivants ont été formulés pour décrire la pergue, en supposant que les constantes qui apparaissent dans
de pression de I'écoulement diphasiquedg, ; en fonction  cette équation sont valables & la fois pour le gaz et le liquide.
des pertes de pressiorp(d?), qui existeraient si chaque  L’incertitude sur les valeurs de ces constantes limite I'utili-
phaseK s’écoulait separément a travers la conduite : sation de cette équation. De plus, les corrélations de ce groupe
ont été établies sur la base de résultats expérimentaux obtenus
dans des domaines de conditions de fonctionnement restreints.

On doit conclure qu’elles ne sont pas universellement
applicables et ne peuvent étre utilisées pour prédire la perte de
pression dans les conditions pour lesquelles les réacteurs
industriels fonctionnent.

w2 - (dpld2),

— > _(dp/d2) ¢
(dp/dz)g

o = > _ (dp/dz), ¢
" YT (dp/d2),

¢ (dp/d2)g

Les corrélations de Larkiret al.(1961), Charpentiest al.
(1969), Sateet al. 1973b), Midouxet al. (L976), Racet al.
(1983), Tosun (1984b) et Ratnagh al. (1993) sont des 2.2.2 Les corrélations basées sur les variables
exemples de corrélations de ce groupe. Les valeurs du para- de fonctionnement du réacteur et les caractéristiques
metre ¢ calculées par diverses corrélations de type  du Milieugranulaire

Lockhart-Martinelli sont portées en fonction Medans la  Ce groupe de corrélations est fondé sur les variables de fonc-
figure 10. Il s'avere que les prédictionsgiefournies par les  tionnement mesurables du réacteur (débits de liquide et de
corrélations des différents auteurs ne different mutuellemeghz), les propriétés physiques des phases fluides et les carac-
que de fort peu. téristiqgues du lit de particules, ou sur leurs combinaisons en
termes de nombres adimensionnels. Les corrélations de
Turpin et Hundington (1967), Specchia et Baldi (1977), Kan
et Greenfield (1979), Matsuuedt al. (L977), Clements et
Schmidt (1980a), Raet al. (1983) et Sai et Varma (1987)
sont des exemples de corrélations de ce type. Les variables
utilisées different d'un auteur a un autre. Turpin et
Hundington (1967) ont utilisé comme variable indépendante
le rapportZ = Re;11°7Rg %7%" oul Rg est le nombre de
Reynolds pour le fluid&. Ces auteurs ont corrélé en fonc-
tion de ce paramétre le coefficient de frottement diphasique
f  défini par la relation :

=
o
o

Larkin et al. (1961)
— — Midoux et al. (1976)
- Rao et al. (1983)
"""" Tosun (1984)

10

T T TTTIrT
’
/o
fr
4
4
v
’

\
1 Lo (R ERT| Lo T LG

0,01 0,1 1 10 100
Parametre de Lockhart-Martinelli X (-)

— (Ap/AZ) LG de
2pg jc2;

Parametre multiplicatif diphasique ®, (-)

dans laquellel, est un diamétre hydraulique équivalent défini
par (2/3)dp €/(1-€). Les exposants 1,167 et 0,767 apparais-

Figure 10

Paramétred, calculé par les corrélations de type Lockhart-
Martinelli en fonction deX.

Parameter®, calculated from the Lockhart-Martinelli type
correlations versus X.

sant dans la variable indépendantnt été fixés par Turpin

et Hundington a la suite d'une optimisation des écarts entre
les prédictions de la corrélation et leurs données expérimen-
tales obtenues pour des écoulements eau-air. La corrélation
de Specchia et Baldi (1977) emploie le méme rapport
Z = Re 11%7Re %" mais corrigé par le facteup tenant
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compte des différences de propriétés physiques du liquic
par rapport a celles de 'eau. Retcal. (L983) ont utilisé une
variable semblable a celle de Turpin et Hundington alors qu
Sai et Varma (1987) ont proposé d'utiliser simplement le rag
portRg/Rg comme variable indépendante.

La mise en corrélation, effectuée par ces différents auteur
du coefficient de frottemefjt; avec les nombres de Reynolds
Reg, releve simplement d’une similitude par rapport au résulte
bien connu de I'analyse adimensionnelle appliquée aux éco
lements monophasiques incompressibles dans les conduit
Par ailleurs, la perte de pression étant fortement dépendal
de la porosité du lit, la majorité des corrélations faisant parti
de cette catégorie fait apparaitre la fraction de vide da lia
troisieme puissance comme I'équation d’Ergun (1952).

La corrélation de Clements et Schmidt (1980a) fait
apparaitre, en plus du nombre de Reynolds de chaque
fluide, le nombre de Weber pour tenir compte de I'in- Coefficient de frottement, ; calculé par les corrélations
fluence de la tension de surface. Cette corrélation a été dépendantes des variables de fonctionnement du réacteur en
recommandée par Hanika et Stanek (1986) pour des lits de f::(g"gg)'dem' (systeme eau-aiRe, = 98, 4= 3 mm et
particules de petites dimensions utilisés dans les procédés

d’hvdrogénation en régime ruisselant Frictional loss coefficient f; calculated from the
ydrog : g ul ’ correlations depending on the operating variables versys Re

Les valeurs du coefficieffit; calculées par diverses corré- (water-air system, Re= 98, d, = 3 mm ance = 0.39).
lations basées sur les variables de fonctionnement sont por-
tées dans la figure 11 en fonction du nombre de Reynolds du
liquide. Les régimes pulsés et a bulles (régimes dit a forte

. . " . expérimentalement les deux coefficients d’Ergun pour
interaction) ont été retenus comme base de comparaison. - - . . . -
o chaque lit fixe particulier. Ce modéle nécessite de connaitre
On peut constater que les valeurs depiédites par les

o X la perte de pression monophasique de chaque fluide.
corrélations de Raet.al. fat de Sai et Varma rgstenft pTQCh?SSpecchia et Baldi (1977) ont appliqué l'équation d'Ergun a

Par contre, celles-ci s’écartent d'une maniére S'gn'f'cat'v?écoulement gazeux en suivant une démarche semblable 2
des yaleurs du_coeffl(:lefyG calculegs par les gorrelatlons _G!e celle de Hutton et Leung (1974) reposant sur I'hypothése que
Turpin et Huntington et de Specchia et Baldi. Ces dermerq‘:é perte de pression ne dépend que du débit de gaz et du tau
ne s'accordent mutuellement que pour des valeurs du NOmMBYg' «iention de liquide. Ils recommandent de déterminer
de ReynoldRg suffisamment €levées. expérimentalement les coefficients de I'équation d’Ergun

Ces différences s'expliquent par le fait que les corrélationgoyy e |it fixe renfermant un certain taux de rétention sta-
de ce groupe ont éte développées sur la base de donnggse de liquide.

expérimentales obtenues dans des conditions de fonctionne- 5 ¢oralation & laquelle aboutissent ces auteurs renferme

ment bien specifiques. o quatre parameétres déterminés au moyen de données expér
L'extrapolation de chaque corrélation en dehors de Somentales en écoulement gaz-liquide. Aussi bien dans le

domaine de validation est donc incertaine. Par conséquemigdale de Sweeney que dans le modéle de Specchia et Bald
leur utilisation lors de la conception et du fonctionnemenes forces d'interaction entre le gaz et le liquide ont été négli-
d'un régct_eur a Iit. fixe arrosé risque de produire des erreufges. Pour le régime ruisselant, Saez et Carbonell (1985) on
de prédiction trés importantes. modifié I'équation d’Ergun en proposant des corrélations
empiriques pour les perméabilités relatives des fluides éta-
blies sur la base de données expérimentales obtenues pour |
systeme eau-air.

Certaines corrélations ont été développées en appliquantEn utilisant de nouveau le concept de perméabilités
'équation d’Ergun (1952) a un écoulement diphasique gazelatives, Saeet al. (1986) ont appliqué le modéle de tube a
liquide a travers un lit fixe de particules. Pour un écoulememonstriction périodique pour I'écoulement gaz-liquide
a phases séparées tel que le régime ruisselant, Sweenggselant. Le modeéle résultant ne permet de rendre compte
(1967) a appliqué I'’équation d’Ergun a chaque fluide en sumles résultats expérimentaux que d’'une maniere qualitative.
posant que le volume de l'espace vide disponible poudn note qu'aussi bien le modele de Specchia et Baldi que le
I'écoulement de liquide est réduit par le volume gazeux ehodele de Saez et Carbonell requiérent la connaissance
vice versa. L'auteur a souligné la nécessité de déterminpréalable du taux de rétention statique de liquide.

10000
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=
o
T

\
e}

-0~ Specchia et Baldi (1977)
- - Rao et al. (1983)-pulsé

- Sai et Varma (1987)-pulsé
Sai et Varma (1987)-bulles

K
:

ol

Coefficient de frottement diphasique f, s (-)

1 10 100 1000
Nombre de Reynolds du liquide Re; (-)

Figure 11

2.2.3 Les modeles semi-empiriques basés sur I’équation
d’Ergun (1952)
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Dans leur approche phénoménologique, Hodibal.  fonctionnement et de caractéristiques géométriques fort
(1992, 1993) ont représenté la géométrie complexe de l'esestreints. Il est donc fort peu probable que ces parameétres
pace vide du milieu granulaire par une simple fente plate regoient des constantes universelles.
tangulaire. L'écoulement gaz-liquide ruisselant a travers le lit Cet aspect rend les modifications de I'équation d’Ergun
fixe est modélisé par un écoulement purement annulairepieu crédibles dans la mesure ou leurs résultats sont tres sen-
travers la fente pour lequel I'épaisseur du film de liquide estibles & une faible variation de la porosité du lit (la porosité
invariante. La force d'interaction liquide-solide est formuléeapparait a la troisieme puissance). Cette derniére peut varier
en se basant sur I'équation d’Ergun et la force de trainée g&n fonction de la méthode de remplissage du réacteur surtout
liquide est supposée négligeable. La forme finale du modéf@ur des particules non sphériques. C'est pour cette raison
de Holub et al., semblable a celle déja trouvée par Sweengly'en comparant les prédictions fournies par les modeles de
(1967), renferme encore deux paramétres qu'il faut ajuster &pecchia et Baldi (1977) et de Saez et Carbonell (1985) avec
moyen de résultats de mesures a réaliser sur des écouleméiitgrses données de la littérature, Duduketia@l. (1991)
monophasiques & travers le réacteur a lit fixe considéré. M@t signalé des désaccords importants (erreurs relatives
telles mesures restent difficiles a réaliser dans la pratiqBoyennes de plus de 100 %).

industrielle de sorte que les potentialités de ce modéle se Enfin, peu d'attention a été portée pour caractériser les
trouvent fortement réduites. forces d'interactions entre les phases fluides. Ces forces de

Les modeéles semi-empiriques passés en revue plus h¥@nee ne sont pas du tout négligeables dans les conditions
ont été établis en régime ruisselant. Benktidl. (1997) se  ©U l€ flux de quantité de mouvement du gaz devient signifi-
sont intéressés plutdt aux régimes de forte interaction (écotAll (C'est-a-dire dans les conditions de pression de fonction-
lements pulsé et & bulles). Ces auteurs ont proposé de forrigMeNt etou de vitesse superficielle de gaz elevees). Par
ler I'interaction liquide-solide par une équation d’Ergun (Ouconsequent, ces modeles semi-empiriques ne peuvent éire

simplement par une équation qui est déduite d’'une approc[] cgrr]mar;d::ns s;/ec ;'Eliib'“:s p(?utrr p\:e?we rl}arr’)ertte dre\p:iisﬁs)lon
de couche limite) en utilisant I'hypothése de Sweene}/nu ecoulement gaz-liquide a travers Un reacteur a €

; ) o . B dustriel.
(1969). L'interaction gaz-liquide est représentée au moyen L q orité des résultat L i td
du formalisme basé sur le concept de flux de glissemens a grande majorite des resuftats experimentaux et des cor-

(drift flux) qui a été amplement utilisé dans Fanalyse de5elati0ns de_z la perte de pressi_on ont été obtgnus sur des réac-
écoulements a phases dispersées a travers des conduitest.eH:ElS fonctionnant a la pression atmospheérique. Cependant,

- . p .dans la pratique industrielle, les réacteurs a lit fixe arrosé
corrélation du flux de glissement reste empirique. Benkri . . .
o . . onctionnent dans des domaines de hautes pressions (de
et al. ont souligné I'importance de mieux tenir compte de

Tordre de 25-40 MPa). Dans ces conditions, les propriétés

caractéristiqgues géométriques du lit fixe de particules. Lah . s ,
¢ finale de | dele fait tre troi St ysiques du gaz changent considérablement et I'hydrodyna-
orme finale de feur modete ait apparaltre trois parametre ique du réacteur est profondément affectée. On doit

Sll les deuxlcoeﬁ|g[?ntz dIIBErgEr?dsfl’m f|]>c<es a leurs valeurg e que les corrélations et les modéles de la perte de
classiques, e modele de benketal. renierme encore un, pression passés en revue ne peuvent étre utilisés de fagon

parametre qu'il faut ajuster au moyen de resultats expifpe jors de la conception et du fonctionnement des réac-
mentaux a obtenir sur des écoulements gaz-liquide a traveLs, .« 3 it fixe industriels

le réacteur en question.

L'avantage de ce groupe de modéles semi-empiriques
par rapport aux deux précédents, réside dans le fait qu'il ge
base sur une approche qui nécessite, en général, moins de
constantes d’'ajustement. Cependant, bien que I'équation
d’Ergun provienne de considérations fondamentales

appliquées a I'écoulement monophasique gazeux, 18$asseniet al. (1987b) sont les premiers & avoir analysé In-
arguments utilisés par les divers auteurs pour pouvofjyence de la pression de fonctionnement sur la perte de pres-
I'appliquer a I'écoulement gaz-liquide sont restés forkjon en écoulement diphasique cocourant descendant a travers
heuristiques. Dans les modeles de Sweeney (1967), g1 it fixe de particules. Par la suite, des études plus exhaus-
Specchia et Baldi (1977) et de Holebal. (1993), les tives ont été effectuées dans les conditions de hautes pressions
coefficients d’Ergun sont déterminés pour chaque lit fixgpar Wammest al. (1991a, 1991b), Wammes et Westerterp
particulier au moyen de mesures en écoulement990, 1991), Laractet al. 1991a, 1994) et Al-Dahhan et
monophasique. Par ailleurs, dans les autres modéles, Badukovic (1994). Les résultats obtenus par ces auteurs ont
parametres d'ajustement ont eté fixés a des valeurais en évidence en régime ruisselant I'effet significatif de la
constantes au moyen de mesures réalisées en écoulen@sssion de fonctionnement sur la perte de pression de I'écou-
gaz-liquide dans des domaines de conditions dEement gaz-liquide (Al-Dahhaet al., 1997).

3 Influence de la pression de fonctionnement
sur la perte de pression d’un écoulement
gaz-liquide descendant a travers un réacteur
a lit fixe
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2.3.1 Résultats expérimentaux sur I'effet de la pression conditions, pour un méme débit massique de liquide, les deux
de fonctionnement du réacteur systémes hexane-azote et hexane-hélium corresponden

. - approximativement a la méme perte de pression.
Les données expérimentales de Wameted. (1991b) obte- PP 3 i ,p p .
.Ce résultat démontre que l'effet de I'augmentation de la

nues pour les systémes eau-azote et eau-helium sont erre_ssion de fonctionnement du réacteur est di essentielle
sentées sur la figure 12. Ces résultats montrent que lors §nt 3 | croissance de la masse volumiaue du gaz
les vitesses superficielles du gaz et du liquide sont mainte- q gaz.

nues constantes, la perte de pression croit avec la pression dE" @nalysant les résultats expérimentaux obtenus dans le:
fonctionnement du réacteur (ebly-j = 0,1 m/s, de 0,5 MPa conditions de hautes pressions, on peut tirer des conclusion:
a4 6,0 MPa) et avec la masse mglaire du gaz 0,1 m/s semblables a celles obtenues dans les conditions de pressio

6,0 MPa, de He a )l Cet effet est attribué a laugmentation aMospherique : - .
de la masse volumique du gaz. — pour une pre§S|on de fonct/lo_nnement_constante, la p_erte de
Cette derniére conduit & une croissance du flux de quantitgP’€SSIon croit avec les débits massiques ou les vitesses
de mouvement j.2 et donc & une intensification des effets SuPerficielles de gaz et de liquide (figures 12 et 13);
de dissipation mécanique a linterface gaz-liquide occasion- POUr des debits massiques de fluides et une pression dt
nés par la force de trainée entre les deux phases fluides. PdPnctionnement donnés, la perte de pression croit avec la
contre, lorsque les débits massiques du gaz et du liquide sonYiSCOsité dynamique du liquide ;
maintenus constants, la perte de pression décroit lorsqued@our des débits massiques de fluides et une pression d
pression de fonctionnement augmente. Cet effet est occafonctionnement donnés, la perte de pression décroit quanc
sionné par la décroissance du flux de quantité de mouvemente diametre équivalent des particules augmente comme le
du gazp,, j? = Gpe montre la figure 14 reprenant des donnees expérimentales
L'effet de la masse volumigue du gaz sur la perte de pres-obtenues par Al-Dahhan et Dudukovic (1994) pour
sion, pour une valeur constante de la vitesse superficielle dudiverses caractéristiques géometriques du lit granulaire
gaz, est explicitement mis en évidence dans la figure 13 ou(d, = 1,14 mm, 1,52 mm et 1,99 mm);
sont représentées les données expérimentales d’Al-Dahharredans les régimes de forte interaction, la perte de pressior
Dudukovic (1994). Une pression en hélium (2,13 MPa) envi- pour les systemes moussants est plus importante que cell
ron sept fois plus élevée que la pression en azote (0,31 MPapbservée pour les systemes non moussants. Cette propriet
conduit, toute chose étant par ailleurs constante, a des mass@st démontrée dans la figure 15 ou sont représentées de
volumiques d’hélium et d’azote identiques. Dans ces données expérimentales obtenues par Laeddli (1991a)

10 [-Eau-billes de verre (d, = 3 mm et & = 0,39) 3,0
ic(mis) p(MPa)  Gaz o 0
= 010 6,0  Hélium - o
0,36 6,0 Hél L
8- e 010 60  Asote ’ &0
O 0,10 0,5 Azote °
< CRE ~20F
5 6f D =
?1 ° (&) [ &)
a & 1,5f S
< * g 10f W ic(mis) p(MPa) Gaz
oL o ® 0,0415 2,13 Hélium
- O  0,0875 2,13 Hélium
. u 0,51 e 00875 031  Azote
0 o o, o ) ) ) O 00420 031 Azote
0 0,003 0006 0009 0,012 0,015 05 T 5 5 7 5
Vitesse superficielle du liquide j_ (m/s) Vitesse massique superficielle du liquide G, (kg/m?s)
Figure 12 Figure 13
Influences des vitesses superficielles des fluides, de la Influence de la masse volumique du gaz sur la perte de
pression de fonctionnement et de la masse molaire du gaz sur pression. Résultats expérimentaux d’Al-Dahhan et

la perte de pression. Résultats expérimentaux de Waetmes Dudukovic (1994) : systémes hexane-hélium et hexane-azote,
al. (1991b) : systéemes eau-hélium et eau-azote, billes de verre billes de verrel = 1,14 mm et porosité= 0,392
,=1, 392,

dp = 3 mm et porosité = 0,39.

Influence of the gas density on the pressure drop. Experimental
results of Al-Dahhan and Dudukovic (1994): hexane-helium
and hexane-nitrogen systems, glass be%ds H14 mm and

bed porositye = 0.392.

Influences of the superficial velocities of fluids, operating
pressure and molar weight of gas on the pressure drop.
Experimental results of Wammes et al. (1991b): water-helium
and water-nitrogen systems, glass beagls 8 mm and bed
porositye = 0.39.
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pour les systemes eau-azote (non moussant) et eau + b de faible interaction, c’est-a-dire ruisselaXg, € 0,8),
éthanol-azote (moussant). La différence entre les valeufsutre pour le régime dit de forte interaction, c’est-a-dire
de la perte de pression mesurées pour les deux systemeisé, a bulles et a gouttelette§, & 1,2). L'ensemble des
s'atténue lorsque la pression de fonctionnement du réacted@ux équations de la corrélation d’Ellmetnal. renferme huit
augmente (de 2,1 MPa a 5,1 MPa). Cet effet egtonstantes d’ajustement. En se basant sur plus de données
probablement dii & la densification du gaz qui réduit I€Xpérimentales obtenues a hautes pressions, Latahi
volume total occupé par les fines bulles stables persistad991a) proposent une autre corrélation empirique exprimant

au sein du systéme inhibiteur de coalescence. le coefficient de frottement diphasique en fonction des mémes
groupements adimensionnels que ceux utilisés par Ellman

2.3.2 Corrélations de la perte de pression développées et al. Cette corrélation, applicable pour les régimes ruisselant
pour des pressions de fonctionnement élevées et pulsé, renferme encore cing constantes d'ajustement.

- . . Larachiet al. (1991a) ont conclu que cette corrélation prédisait
Les travaux expérimentaux effectués sur des réacteurs fonc- . i : .
. R . . . [eurs données expérimentales de perte de pression mieux que
tionnant a des hautes pressions ont permis le developpemegje JEllmanet al. (1988
de quelques corrélations de la perte de pression. Le tableal - -( )- .
regroupe toutes ces corrélations. Aussi bien Ellman et ajue Larachgt al., comme beau-

A lissue d'une analyse adimensionnelle simplifiée,COUP d’'autres auteurs, ont corrélé séparément la perte de
Ellman et al (1988) ont mis en corrélation le coefficient depression et le taux de rétention comme s'ils étaient indépen-
frottement diphasique, tel qu'il a été défini par Turpin edants. Cette approche se justifie difficilement dans la mesure
Hundington (1967), le nombre de Reynolds pour le liquideU ces deux parameétres sont nécessairement liés par des équi-

Re, le nombre de Weber pour le liquidég et le parametre |ibres de forces. C'est la raison pour laquelle Wamenes.

de Lockhart-MartinellX modifié comme suit : (1991b) ont suggéré d'utiliser un systéme de deux équations
1 1 pour calculer simultanément la perte de pression et le taux de

X DDp,_ 2 j, _ Owe, 2 X = 1 rétention dynamique de liquide pour le régime ruisselant.
GH e B,EH T T L’ensemble des deux corrélations renferme six constantes

d’'ajustement. Les critéres adimensionnels employés par

La corrélation, basée sur une large banque de donnéd@@mmeset al. (991b) sont les suivants : le coefficient de
expérimentales, comportant entre autres les résultats fHettement diphasique de Turpin et Hundington, les nombres
mesures & hautes pressions de Hasseai. (1987b), ren- de Reynolds pour le liquide et pour le gaz, et le nombre de
ferme deux équations : I'une est applicable pour le régiméaliléo pour le liqguide modifié pour prendre en compte la

15 Hexane-azote 30 + G, =132 kg/mz, billes de verre (dp =2 mm et € = 0,38)
jc=0,0875 m/s et p= 0,31 MPa
W Eau-azote, 2,1 MPa
m Billes de verre (dp = 1,14 mm) 25 L| B Eau + 1 % éthanol-azote, 2,1MPa
12 | e Sphéres poreuses (dp = 1,52 mm) - ® Eau-azote, 5,1 MPa ™
— O Extrudés poreux (dp = 1,99 mm) ™ — O Eau + 1 % éthanol-azote, 5,1MPa
= - =20 1 ]
> 9t > ]
5 - &
N [ ] N 151 [ o
d 6t N °
g e _ ° J10+t . °
(ol )
3t [ Je] me )
5t * o
o 0
o o Yo S
1 1 1 1 1 0 1 1 1 1 1
0 0,5 1,0 15 2,0 2,5 3,0 0 0,5 1,0 1,5 2,0 25 3,0
. . - - 2
Vitesse massique superficielle du liquide G, (kg/m<s) Vitesse massique superficielle du gaz G (kg/m?s)
Figure 14 Figure 15
Influence des caractéristiques géométriques du lit granulaire Influence du phénomene de moussage sur la perte de pression
sur la perte de pression. Résultats expérimentaux d’Al-Dahhan pour différentes valeurs de la pression de fonctionnement.
et Dudukovic (1994): systéme hexane-azpte,0,31 MPa et Résultats expérimentaux de Laraebil. (1991a) : systemes
. ] on & ) !
jo = 0,0875 mis. eau-azote et eau + 1% éthanol-azote, billes de verre

_ o d, =2 mm et porosité = 0,38 ;G = 13,2 kg/nds.
Influence of the geometrical characteristics of packed bed on
the pressure drop. Experimental results of Al-Dahhan and
Dudukovic (1994): hexane-nitrogen system, p = 0.31 MPa
and j; = 0.0875 m/s.

Influence of the foaming phenomenon on the pressure drop
for two values of the operating pressure. Experimental results
of Larachi et al. (1991a): water-nitrogen and water + 1 %
ethanol-nitrogen systems, glass beagsdz mm and bed
porosity e = 0.38, G=13.2 kg/n3 s.
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TABLEAU 4
Modeles et corrélations de la perte de pression d’'un écoulement gaz-liquide a travers un réacteur a lit fixe arrosé (pressions de fonctionnement él

Models and correlations for the prediction of pressure drop in the cocurrent downward flow through a fixed bed reactor: elevated operating pressu

Pression de
Auteurs fonctionnement Approches
Ellmanet al (1988) 0,1-10 MPa Empirique
2
(801220 Pe _ p00(x53) ™2 +85(X3) O avesd= oL
2Gg (0.001+ Ret*)
Wammest al. (1991b) 0,2-7,5 MPa Empirique

SEpeled e0"70 1-¢ O
T ot Ba-pad

O

O

g 0,42 65

Dd gPL jLdp g ds pf ggﬂ AplAz TH Eﬁ(l—e)dpg"
Mo B ut PLYO EH €

Larachiet al. (1991a) 0,2-8,1 MPa Empirique
O O
(Ap/Az)d, pg _ 1 13+ 17,3 0
2G4 ((ReL WeL)O'25 é’ Re, We, ) 025 )15@
Holub et al. (1992, 1993) 0,31-5 MPa Phénoménologique
Al-Dahhan et Dudukovic (1994)
cf. tableau 3
Al-Dahhanet al. (1998) 0,35-5 MPa Phénoménologique
0 0 E, Re?
Ue E; Re 2 ecd p ad
Op, = 1Re 2™ C s fe g _Pe_y
E L EE % GaL * Ga,_ %-‘- S €L PL LE
0
0, 0 ['0E, (Reg - fy £6Rey) , Ex(Reg — fy gRe)? 0
| ¢ BE SLHH Gag Gag

10 y, pe | g, 0 . £gpg Wl
L= 0757L*GJWLGaL7|§§+fSM
E)"™ Hg AL\ € ELpL WL

_ € Pg ¥
o= 5E 025 aL%?E“ e p ¥ A

Re =®_ n_ pour OM B; Re =® (-305+5Inn, ) pour 5 (30

Rg =®, (55+2,5Inn,) pour n [30

fg = 4,4 1072 Re2PRe®, fg = -2,3Re2APRe[*®

w_ =1+PC (g, -1
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force piston associée au gradient de pression. Il est difficii 18

de justifier l'utilisation du nombre de Reynolds pour le gaz Lgméne;‘;j‘("{gg“g;es etal. (1991)
puisque linfluence de la viscosité dynamique de ce fluide 15| = h%ﬁ':‘i“‘;;fﬁféé%l(’g s0etE -1 _ -
n'a pu étre mise en évidence expérimentalement. 12 : - -7 .
Al-Dahhan et Dudukovic (1994) ont comparé leurs don- o - -
nées expérimentales, sur la perte de pression et le taux & 09 -
rétention total de liquide, obtenues & hautes pressions av d P
e . , , . S 0,6 +
les prédictions du modéle phénoménologique de Hetlath < - .
(1992, 1993) ainsi qu'avec celles des trois autres corrélatior 0,3 | //
évoquées plus haut. ol ., --------- e
lls ont conclu que leurs données expérimentales étaient 0 5 10 15 20 o5 30 35
mieux représentées par le modele de Helusl. Ce modéle Nombre de Reynolds du liquide Re, (-)

renferme encore deux parametres qu'il faut évaluer au moye..
de mesures a réaliser sur des écoulements monophasiques Figure 16
gazeux a travers le réacteur a lit fixe considére. Comparaison des prédictions de la perte de pression fournies
Les prédictions de la perte de pression fournies par les par les corrélations empiriques développées a hautes
corrélations empiriques évoquées plus haut et par le modéle Pressions et par le modele de Hoktbal (1993) avec des
de Holubet al. 1993) sont comparées avec des données ~donnees expérimentales de Wamraeal. (1991D): systeme
L. . eau-azote, billes de verd?> =3 mm et porosit& = 0,39,
expérimentales de Wammessal. (L991b) et de Laraclet al. p=5,1 MPa ef = 0,021 m/s.
(1991a) respectivement dans les figures 16 et 17. Comme les . - .

N R Comparison of the predictions of pressure drop given from
valeurs des parametr% et Ez du modele de Holukt al. the empirical correlations for elevated pressures and from
n'ont pas éteé spécifiees par les expérimentateurs, elles ont €€ the model of Holub et al. (1993) with the experimental data
fixées a celles recommandées par McDorldl. (1979) of Wammes et al. (1991b): water-nitrogen system, glass
(E, = 180 etE, =1,8). Les données de Wamnesal. rete- beads ¢=3 mm and bed porosity= 0.39, p = 5.1 MPa and
nues concernent le systéme eau-air & une pression de 5,1 MPa I = 0.021 m's.
tandis que celles de Laradtt al. sont relatives au systéme
polycarbonate propyléne-azote a une pression de 2,1 MPa.

Ces résultats montrent que les valeurs prédites par les c L B Eer——p— (1990)
rélations peuvent différer mutuellement et s’écarter de 5 || T W et b
points expérimentaux d’'une maniére considérable. L | [ Holub et al. (1993)(E, = 180 et £, = 1.8) =
modeéle de Holuket al. reproduit le plus fidelement l'allure = 4} . " " -
qualitative des résultats expérimentaux. Néanmoins, ¢ ® sl " . ////
modéle a tendance a sous-estimer la perte de pression. 5 " - -

Dans le but d’avoir une évaluation plus synthétique de ¥ 2 - .
méthodes de calculs évoquées plus haut, les valeurs de T
perte de pression calculées par les trois corrélations et par br
modele de Holulket al. (1993) ont été comparées a l'en- 0 A - -
semble des données expérimentales obtenues a hautes p 0 03 0.6 0.9 12
sions. Cet ensemble comporte les résultats de Waetraés Vitesse massique superficielle du gaz Gg (kg/m? s))
(1991a, 1991b), Wammes et Westerterp (1990, 1991
Larachiet al. 1991a) et Al-Dahhan et Dudukovic (1994) Figure 17

(prés de 230 points expérimentaux). Les résultats de calculs

, . L L Comparaison des prédictions de la perte de pression fournies
de l'erreur relative moyenne associée a chaque corrélation

par les corrélations empiriques développées a hautes

sont synthétisés dans le tableau 5. pressions et par le modéle de Hoktbal (1993) avec des
On peut voir que les corrélations d’Ellmanal. et de données expérimentales de Laraehial. (1991a): systéme
Larachiet al., qui ont été recommandées par Wtdal. polypropylene carbonate-azote, billes de velye: 2 mm et

(1991), présentent les erreurs relatives moyennes de POrositee = 0,38, p= 2,1 MPa eG, = 13,2 kg/ms.

prédiction les plus importantes (autour de 70 %). Il s'avére  Comparison of the predictions of pressure drop given from
que la forme simplifiée de 'analyse adimensionnelle utilisée ~ the empirical correlations for elevated pressures and from

ar ces auteurs n'est pas correctement adaptée a la the model of Holub et al. (1993) with the experimental data
P p P of Larachi et al. (1991b): polypropylene carbonate-nitrogen

complexité du probleme hydrodynamique._ De plus, les . system, glass beadsd2 mm and bed porosity = 0.38,
valeurs des nombreuses constantes d’ajustement qui p=2.1 MPaand G=13.2 kg/nds.

apparaissent dans ces deux corrélations ne sont pas
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TABLEAU 5 7

Données de Al-Dahhan et al. (1994) : hexane-azote
Comparaisons des prédictions des corrélations et du modéle de Holub 6 _Sph_éres p_f’;e:;e;éd" = 1,52 mm), (¢ = 0:412) o = 0,085m/s
et al (1993) avec les données sur la perte de pression et le taux de o 5; 031 MPa EE§
rétention obtenues dans les conditions de hautes pressions de SHT EFB;’h‘E;i’;} 2,9 2998)
fonctionnement (données de Wamreesl, 1991a, b ; Wammes et
Westerterp, 1990, 1991 ; Larachial., 1991a ; et Al-Dahhan et

Dudukovic, 1994)

Ap(Azpg 9) ()
w

Comparisons of the predictions of pressure drop and liquid holdup given

from the empirical correlations and from the model of Holub et al. (1993) 1+t
with the experimental data obtained at elevated operating pressures (dat . . .
of Wammest al.,1991a, b; Wammes and Westerterp, 1990, 1991, 00,4 0,9 1,4 1,9 2,4
Larachiet al.,1991a; and Al-Dahhan and Dudukovic, 1994) Vitesse massique superficielle du liquide G, (kg/m? s))
Auteurs Wammes Ellman Larachi Holub Figure 18
etal. (1991b)| etal. (1988) etal. (1991a) et al. (1993) Amélioration apportée a hautes pressions par le modéle
Perte de pression étendu d’Al-Dahharet al. (1998) dans la prédiction de la
Erreur relative 0,524 0,648 0,766 0,530 perte de pression. Confrontation avec des données
moyenne () expérimentales d’Al-Dahhan et Dudukovic (1994) : systéme
Taux de rétention hexane-azote, spheres poreusgs 152 mm ete = 0,412 ;
Erreur relative 0,233 0,334 0,272 0,132 jg=0,085 m/s, E=260,2 eE, = 2,48.
moyenne (-)

Improvement of the predictions of pressure drop at elevated
pressures exhibited by the model of Al-Dahhan et al. (1998).
universelles mais restent spécifiques aux conditions ~ Comparison with the experimental data of Al-Dahhan and
expérimentales utilisées par ces auteurs. En outre, la Dudukovic (1994): hexane-nitrogen system, porous spheres
R R ’ ! dp =1.52 mm and = 0.412, |; = 0.085 m/s, = 260.2 and

corrélation de Wammest al et le modele de Holubt al E,=2.48.

présentent une meilleure précision que celle des deux

corrélations précédentes, mais leurs erreurs relatives

moyennes restent élevées (autour de 50 %). Néanmoins,

I'erreur relative moyenne de prédiction par le modéle d%hasiques et I'autré le rapport des contraintes de
Holub et al est probablement plus faible que 53 % si 'ongisajllement phasiques a linterface gaz-liquide. Ces deux
tient compte des véritables valeurs des paramBire$E,  facteurs ont été corrélés empiriguement en fonction des
caractérisant chaque lit. En effet, les valeurs de c&fmbres de Reynolds du gaz et du liquide sur la base d'un
parametres ont été fixées respectivement a 180 et lg@semble restreint de données expérimentales évoqué dan
lorsqu’elles n'ont pas €té spécifiées par les expérimentateurgyrticle d’Al-Dahhanet al. (1998). Les résultats de la
Derniérement, les données expérimentales d’Al-Dahhamésolution numérique du modele étendu d’Al-Dahbaal.
et Dudukovic (1994), obtenues pour le systéme hexan¢t998) sont présentés en termes de perte de pression dans
azote et pour deux valeurs de la pression de fonctionnigure 18.
ment (0,31 MPa et 3,55 MPa), ont pu étre confrontées dans On peut remarquer que la prédiction de la per[e de pres-
la figure 18 aux prédictions du modele de Hoétilal. On  sjon est sensiblement améliorée par rapport a celle du modeéle
note que ce modele sous-estime la perte de pression surtghginal de Holubet al., surtout pour des pressions de fonc-
dans les conditions de pression et de vitesse superficielignnement élevées (courbe (aj 3,55 MPa). Al-Dahhan et
de gaz éleveeg{= 0,085 m/s et g 3,55 MPa). al. (1998) signalent, sur la base de leurs résultats de mesures
L’écart observé dans ces conditions s’attribue au fait qugue I'erreur relative de prédiction de la perte de pression par
le modéle de Holulet al. ne prend pas en considération lesle modeéle étendu est réduite a environ 20 %. Néanmoins, une
forces d'interaction entre le gaz et le liquide. Or ces forces dmnfrontation des prédictions de ce modéle a un ensemble
cisaillement interfaciales deviennent non négligeableplus large de données expérimentales est nécessaire pot
lorsque la vitesse superficielle du gaz et la pression de foneérifier cette conclusion et valider ainsi les corrélations pro-
tionnement sont élevées & cause de la croissance du fluxpiesées pour les parametfget f, Enfin, le modele étendu
guantité de mouvement gazepx j 2. Pour répondre & cet n'évite pas encore la nécessité de déterminer préalablemen
inconvénient, Al-Dahhaet al. (1998) ont étendu le modéle les deux parametrds etE, au moyen d’'expériences a réali-
phénoménologique de Holwt al. (1993) en prenant en Ser sur des écoulements gazeux.
considération l'interaction entre les phases gazeuse et liquide.On doit conclure de cette analyse qu'aucune des corréla-
Cette interaction est prise en compte en introduisant detions empiriques de la perte de pression développées a haute
facteurs dont l'unf, représente le rapport des vitessespressions ne peut étre recommandée lors des calculs d
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conception des réacteurs a lit fixe industriels. Par contre, le En retranchant le poids du réacteur sec du poids du
modéle étendu d’Al-Dahhagt al. (L998) présente des pers- réacteur apres vidange, le taux de rétention statique peut
pectives intéressantes et, jusqu’a preuve de mieux, il peut étre étre déterminé.

recommandé pour les calculs pratiques pour autant qu'ure3 En utilisant la technique de tracage en phase liquide. A

determination expérimentale des paramefgst E, soit partir de la courbe de distribution des temps de séjour,
possible. Une telle détermination reste cependant difficile a on peut déterminer le taux de rétention total. La queue
réaliser en pratique. de cette distribution est attribuée au volume de liquide

statique. On peut donc en déduire les taux de rétention
) statique et dynamique.
3 TAUX DE RETENTION DE LIQUIDE ) — 4 En exposant le liquide & un rayonnement électro-
DANS UN REACTEUR A LIT FIXE ARROSE magnétique et en mesurant I'atténuation de celui-ci, le taux
de rétention total peut étre évalué l'atténuation étant
connue lorsque le réacteur est a sec.
En mesurant la conductivité électrique du lit traversé par

Le taux de rétention de liquide est un paramétre important
lors de la conception et du fonctionnement d'un réacteur a lit

fixe arrosé.. Il est etroitement lié a la perte de pres,si.on et g liguide, le taux de rétention total peut étre déterminé.
influence divers paramétres tels que le temps de re&denge6 En mesurant le volume du liquide a I'extérieur du lit

moyen de la phase liquide daf‘s le reygctgur, le taux de lorsqu’une quantité connue de liquide s’écoule en circuit
mouillage de la surface des patrticules, I'épaisseur moyenne fermé A travers le réacteur
du film de liquide autour du catalyseur solide, le transfert de

o Les résultats de mesures du taux de rétention de liquide
masse, le transfert de chaleur vers I'extérieur, etc.

varient en fonction de la technique utilisée. En effet, la
méthode 2 est une technique de mesure effectuée sous des
3.1 Composantes du taux de rétention et techniques conditions statiques, tandis que les méthodes 1 et 3 sont
expérimentales réalisées pendant le fonctionnement du réacteur. Dans la
méthode 2, la quantité de liquide récolté par vidange reste
Le taux de rétention totad, , est défini comme le rapport dépendante du temps d’égouttage. On note que c’est la
du volume total du liquide sur le volume du réacteur. Paiéthode 3 qui fournit les résultats les plus fiables.
ailleurs, la saturation totale de liquidg, est définie Nganmoins, cette derniére reste délicate & appliquer dans le
comme le rapport du volume total de liquide sur le volumegas des particules poreuses dans la mesure ou le liquide
de I'espace vide (extragranulaire et intragranulaire) du lienfermé dans les micropores des particules contribue a
(0 <P, <1). Ces deux parametres sont liés par la relatiogne partie de la rétention statique. Les échanges par diffu-
simple :¢, =€ f3,. Si les particules sont poreuses, le taux dgjon entre cette fraction de liquide est celle occupant I'es-
rétention total est la somme du taux de rétention interne ghce vide extragranulaire s'effectuent sur une échelle de
du taux de rétention externe. Ce dernier peut étre déCOI’l@TnpS relativement importante Comparée au temps de rési-
posé en taux de rétention dynamique et statique (Shulm@ance moyen du traceur dans le réacteur. Le taux de réten-
et al, 1955). Letaux de rétention statique est la fraction dution statique déterminé par la technique de tracage est tou-
liquide qui reste, stagnant au voisinage des points de contastirs plus faible que celui obtenu par la technique
des particules entre elles et entre les particules et la paroi @egouttage (Kushalkar et Pangarkar, 1990). Cependant, la
la colonne, tandis que le taux de rétention dynamique est\aleur du taux de rétention total obtenue par la technique
fraction du liquide constamment renouvelé dans le réacteurde tracage dépend de la forme de la courbe caractérisant la
Le taux de rétention statique dépend des propriétés phglistribution temporelle de la concentration de traceur a
siques du liquide, de la forme et de la dimension des partlentrée du réacteur.
cules ainsi que de la mouillabilité¢ du catalyseur (en relation Enfin, Kantzas (1994) a exploré les possibilités offertes
avec I'état de surface microscopique du catalyseur). Le tayéar la technique tomographique a absorption de rayon X
de rétention dynamique est fonction des débits de liquide gsistée par ordinateur pour I'évaluation de la distribution
de gaz, des propriétés physiques des fluides et des caract&isatiale du taux de rétention de liquide dans un
tiques géométriques du lit. réacteur pilote.
Diverses techniques ont été utilisées par les auteurs pour
déterminer le taux de rétention de liquide.
— 1 En retranchant le poids du réacteur sec du poids du2 Résultats expérimentaux et corrélations obtenus
réacteur durant son fonctionnement. a la pression atmosphérique
— 2 En fermant simultanément I'alimentation du liquide et
du gaz ainsi que la sortie du réacteur en fonctionnemeBtabondants travaux concernant le taux de rétention de
et puis en vidant le liquide. Le poids du liquide récoltdiquide dans les réacteurs a lit fixe arrosé fonctionnant a la
est proportionnel au taux de rétention dynamiquepression atmosphérique ont été présentés dans la littérature.
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En analysant les résultats expérimentaux publiés, on Ces paramétres ne sont pris en compte qu'implicitement
peut tirer les conclusions suivantes. via les pertes de pression monophasiques. Par ailleurs, la cor
— Pour un débit massique de gaz constant, le taux delation de Benkricet al. (1997), basee sur 'équation de la

rétention dynamique croit avec le débit massique deouche limite, nécessite la connaissance préalable de la pert

liquide. Pour un débit de liquide constant, il décroitde pression de I'écoulement gaz-liquide. Les valeurs de la
lorsque le débit massique de gaz augmente. saturation totale de liquide calculées par diverses corrélations

— Pour des débits massiques de gaz et de liquide donnésfj?etype Lockhart-Martinelli sont portées en fonction du para-

taux de rétention dynamique croit avec la viscosité d etreX dans la figure 19. Le régime ruisselant a été retenu

liquide. En effet, 'augmentation de la wscosﬁécomme\ base de comparaison. Le I!t grfa\nulawe est constltu.e
. T N : de sphéres de 2,5 et 4,0 mm de diamétre avec une porosit
dynamique du liquide conduit & une croissance de la . o
. o < L . . _respective de 0,38 et 0,6. Les corrélations de Satil.
contrainte de cisaillement a l'interface liquide-solide

Cette derniére génére une décélération du film et dor%?nb) et de Rao et all483) sont dependantes de la geo-

tation du t de résid métrie du lit tandis que celle de Midoakal. (L976) ne I'est
Il_me,daudgmerll a ,|on u temps de residence moyen (E)lés. Une diminution du diamétre des particules conduit a une
lquide dans le reacteur. croissance de la saturation totale de liquide. On peut voir que

— Pour des débits massiques de gaz et de liquide donnéside \aleurs de la saturation totale de liquide calculées par les
taux de rétention dynamique décroit lorsque la tension dgyrélations de Satet al. et de Racet al. restent voisines
surface augmente. mais elles ne s’accordent pas avec les prédictions fournies

— La viscosité dynamique du gaz semble avoir pepar I'expression de Midoust al.
d’influence sur le taux de rétention de liquide. Comme la Pp|usieurs corrélations du second groupe ne prennent pas
viscosité dynamique du gaz est quasi indépendante deda tout en considération influence de la phase gazeuse su
pression et augmente légérement avec la températute taux de rétention de liquide. Les valeurs du taux de réten-
influence de cette grandeur sur le taux de rétentiotion dynamique calculées par quelques corrélations basée:
reste difficile & dégager. sur les variables de fonctionnement du réacteur sont compa-

Les études expérimentales ont mené a de nombreuses dées dans la figure 20 avec des données de Wammes €
rélations du taux de rétention de liquide. Dans le tableau B/esterterp (1990). Celles-ci ont éte obtenues pour le systeéme

on a regroupé les plus récentes de ces corrélations dével§pu-azote a la pression de 1,5 MPa s’écoulant a travers un li

pées dans les conditions de pression atmosphérique. Il exigt@nstitué de billes de verre de 3 mm de diametre. Il apparait
en général, deux groupes de corrélations. clairement que les prédictions des corrélations examinées

_ Celles qui expriment une relation entre le taux déprésentent entre elles des différences importantes et que I'ac
rétention de liquide (total ou dynamique) et le paramétrgord avec les résultats des mesures est loin d'étre satisfaisant

X de Lockhart et Martinelli (1949). Les corrélations de La plupart de ces corrélations ont été établies sur la base
Larkins et al. (L961), Hochman et Effron (1969), dexperlences réalisées anT_c I’e sglstemle eay-aw et de\slgafr_nl.
Charpentier et Favier (1975), Sato et al9F3p), S29°S aui ne sont pas utlisés dans les réacteurs 3 it fixc
Midoux et al. 976), Morsiet al. (1982) et Racet al. arrose. e pius, ces experiences ont €le realsees a basse
. R pressions et a la température ambiante, conditions de fonc-
(1983) appartiennent a ce groupe. : . X : .
Cell ) i | de rétention de liaid onnement qui ne sont pas représentatives des conditions de
— Lelies qui e>_<pr|ment e taux gretentlon e liquide (tot €acteurs industriels. Il est donc incertain d’appliquer ces cor-
ou dynamique) en fonction des variables

X g D i d€¢lations lors des calculs d’application relatifs aux réacteurs a
fonctionnement du réacteur, des propriétés physiques d@Sixe fonctionnant sous pression

fluides et des caractéristiques géométriques du milieu

granulaire. Les corrélations de Turpin et Huntington ) . o

(1967), Goto et Smith (1975), Specchia et Baldi (1977)§.3 Résultats exper_lmentaux et _correlaﬂon§ obt,enus
Matsuuraet al. (L979b), Clements et Schmidt (1978, pour des pressions de fonctionnement €levées

1980b), Sai et Varma (1988), Burghaedtal. (995) et egt admis dans la littérature qu'en régime ruisselant le gaz

Benkridet al. (1997) appartiennent a cette catégorie. 4 presque aucune influence sur le taux de rétention de

Les corrélations du premier groupe dépendent des pertgguide. L'écoulement est alors décrit par le régime dit « de
de pression des écoulements monophasiques gazeuxf@ble interaction » (Shah, 1979 ; Ramachandran et Chaudhri,
liquide avec tous les inconvénients déja mentionnés dans1e83 ; Hanika et Stanek, 1986). Cependant, cette conclusion
paragraphe précedent (cf. 8 2.2.1). De plus, certaines det basée sur des expériences réalisées a la pression atm
ces corrélations ne tiennent pas compte explicitement dephérique. Elle n'est plus valable a haute pression a cause de
propriétés physiques des phases fluides et des caractéfsces d'interaction gaz-liquide qui deviennent non négli-
tiques du garnissage. geables dans ces conditions.
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TABLEAU 6
Corrélations du taux de rétention de liquide dans un réacteur a lit fixe arrosé (pression atmosphérique)
Models and correlations for the prediction of liquid holdup in a trickle-bed reactor: atmospheric pressure
Auteurs (pres?s):gtneg%emsoggjr%ﬁ(sque) Corrélations ou modéles
Specchia et Air-eau, glycérol (9 et 29 %9), Régime ruisselant
Baldi (1977) | eau + 8-16 ppm surfactant d P
Sphéres, cylindres B4 =3,86Re 545(Ga*)‘°'42é.aﬂg , 3<Re<470
13,33 < Did, < 29,63 €
Autres régimes
-0,312 65
Oz d [adp i 1,1
=0,125 , 1 <2y <500
P E@ H He H
Morsi et al Air-cyclohexane, kéroséne, Régime ruisselant
(1982) polyethyleneglyclol B, =0, 66X 8L/(1+0 66X %8} 0,1 <X < 80
Particules catalytiques
D/d,= 20,83 Autres régimes
B¢ =0,92(X")%%/(1+0,92(X") %3, 0,05 < X< 100 (fluides moussan
By = 4,83(X")9%8/(1+4,83(X") %) (fluides visqueux)
Raoet al. (1983) Air-eau

Spheres, cylindres,
anneaux Raschig
9<Dd,<32

Bt — bea;./:i

¢ =0,40 eb = 0,23 pour le régime ruisselant
c=0,40 eb = 0,27 pour le régime pulsé
c=0,38 eb = 0,28 pour le régime a bulles

Clements et
Schmidt
(1978,1980b)

Air-pétrole silicone
Extrudés, cylindres
15,72 <@, < 55

Fluides non moussants

eBy = 0,111 (WegReg / Re, ) ™

Fluides moussants

Bg = 0,245 (WesRe / Re, ) ™

Sai et Varma
(1988)

Air-eau, 10 %, 20 %, 40 %
Glycérine, kérosene
n-hexane, CMC
Spheres, cylindres,
anneaux Raschig
4,74 <Dd,<29,43

Fluides non moussants
0,
OR D” [b 1D
eau
Fluides moussants
v3 URe. DU Ebeau 0™0p, O

0°
- otas ER O'LH HJeauH H

ol c= 0,245 pour les régimes ruisselant et pulsé
¢=0,175 pour le régime moussant

Y

eau

L

AN
H

oL

DPL

eau

Ba

|:JO,SD ™ D0,15

BleauH

pour le régime moussant pulsé

Upp

eau

Uo
By = S EOL

o
]
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TABLEAU 6 (suite)

Corrélations du taux de rétention de liquide dans un réacteur a lit fixe arrosé (pression atmosphérique)

Models and correlations for the prediction of liquid holdup in a trickle-bed reactor: atmospheric pressure

Systémes étudiés

Auteurs (pression atmospheérique) Corrélations ou modéles
Holub et al Air-eau, pétrole Soyabean Equation de calcul du taux de rétention :
(1992,1993) Billes de verre 3 mm Pg

W =1+58 (Y5 -1
Extrudés 1,88 mm L pL (¥ =1)
Spheres poreuses 3,175 mm ouy, et Yy, sont donnes par le modele de Hattlal (1993) (cf. tableau 3)
Burghardtet al. | Eau-air, a.d Do,s
(1995) n-hexane-azote By = 1125%—”5 (Ga; ) **(Re; +2, 28)_0’1
Sphéres poreuses £
9,53 <Dd < 14,82 [tgh( 48,9(Ga! )™ ReE"u)
avec 2 <Re< 62, 0 <Rg<103, 51 Ga'| <113
Benkrid et al | Données de Charpentier et 04 02 :06 02 0.4
(1997) Favier (1975), Morsi (1979),| B, = clasp dO’IZL Mo E‘% + png
Purwasasmita (1985), & p z
Sosa (1981), Larackt al as = 61-¢) 4
(19914, b, c) et Rodst dp D
al. (1994) avec Cest compris entre 1,8 et 3,2.
1,0 0.5

o
[ee]
T

Sato et al. (1973),d, = 2,
Rao et al. (1983), L/Z =25mme=0,38
= Sato etal. (1973),d, =4,
- Rao et al. (1983), dp =4,0mm e =0,60
Midoux et al. (1976)

5mme=0,38

0mm e =0,60

o
I
T

<
-~ A
~ (0]
e je,
8 5
B o
= 06| Bosl - D=
k] g -
s £
go4at so02f
c > PP
= > | e
c S -
-S c O —— Goto et Smith (1975)
<02} S01}" . — — Clements et Schmidt (1978)
2 [ I RO Sai et Varma (1988)
© = O  Données de Wammes et Westerterp (1990)
n &
0 1] 0 L 1 1
0,001 0,01 0,1 1 10 100 0 20 40 60 80
Paramétre de Lockhart-Martinelli X (-) Nombre de Reynolds de liquide R, (-)
Figure 19 Figure 20

Saturation totale de liquid& calculée par les corrélations de

type Lockhart-Martinelli en fonction deé.

Total liquid saturationf, calculated from the Lockhart-

Martinelli type correlations versus X.

Saturation dynamique de liquidg, calculée par les
corrélations dépendantes des variables de fonctionnement en
fonction de Rg. Confrontation avec des données
expérimentales de Wammes et Westerterp (1990) : systeme
eau-azotep = 1,5 MPa;=0,11 m/sdp =3 mm et =0,39.

Dynamic liquid saturation bd calculated from the
correlations depending on the operating variables versus
Rg . Comparison with the experimental results of Wammes
and Westerterp (1990): water-nitrogen system, p = 1.5 MPa,
jg=0.11m/s, g: 3 mm andes = 0.39.
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L’influence de la pression de fonctionnement sur le taux La variable physique a prendre en considération est donc la
de rétention de liquide dans un réacteur a lit fixe arrosé masse volumique du gaz comme le démontre explicitement la
été examinée par Wammesal. (1991a, 1991b), Wammes figure 22 ou sont reprises des données expérimentales d’Al-
et Westerterp (1990, 1991), Laradhial (1991a, b, c) et Dahhan et Dudukovic (1994) obtenues pour les systemes
Al-Dahhan et Dudukovic (1994). Les effets de la pressiohexane-azote et hexane-hélium. Les valeurs fixées pour les
de fonctionnement et de la masse molaire du gaz sur fpaessions en hélium et en azote correspondent a des masses
saturation dynamique de liquide sont mis en évidence damslumiques respectives quasi égales. Dans ces conditions,
la figure 21 ou sont représentées des données expérimg@aur un débit massique de liquide constant, la saturation totale
tales de Wammest al. (1991b) obtenues pour les systemesle liquide est approximativement la méme pour les deux
eau-azote et eau-hélium. La figure 21 montre que pour degstémes testés. L'effet des caractéristiques géométriques du
vitesses superficielles de gaz et de liquide constantes, liasur la saturation totale de liquide est mis en évidence dans
saturation dynamique de liquide décroit lorsque la pressida figure 23 qui présente des données d'Al-Dahhan et
de fonctionnement du réacteur ou/et la masse molaire ddudukovic (1994).
gaz augmentent. L’effet de 'augmentation de la pression En comparant les résultats obtenus pour les sphéres et les
et/ou de la masse molaire du gaz sur la valeur de la rétesktrudés poreuxdg =1,52 mm et 1,99 mm), on note que la
tion s’explique par la croissance de la masse volumique diaturation totale de liquide est la plus élevée pour le lit de
gazpg. particules de plus petit diametre en accord avec les résultats

En effet, pour des vitesses superficielles constantesbtenus par Sai et Varma (1988) et Laratlal. (1991a). De
l'augmentation dep; occasionne une intensification de laplus, en comparant les données relatives aux spheres
force de trainée s’exercant a l'interface gaz-liquide. Cettporeuses et non poreuses, on déduit que la saturation totale
derniére conduit a son tour a une accélération du film ele liquide est la plus élevée pour le lit de particules poreuses.
donc a une réduction du temps de séjour moyen du liquideet effet est attribué a la rétention interne de liquide
dans le réacteur. occasionnée par la porosité des particules.

0,6 O Ce
Q Eau-billes de verre (dp =3 mm et € = 0,39), ‘.; 05k .D
% 05 je(mls) p(MPa) Gaz [Salngl
5 U2 n 0,10 6,0 Hélium [0} o
> 0 0,36 6,0 Hélium o =] Pui
= e 010 6,0 Azote =3
© 04| o 010 0,5 Azote = ° o™
© o 04}
© 2 u - U om
=} (e
g 0,3+ om %
§ . g
c o ° o = © jo(mis) p(MPa) Gaz
& 02r . o §03 O 00415 213 Helium
c o u] =] m 00875 213  Hélum
2 01l e 5 ® 0042 031 Azote
g © O 00875 031  Azote
% (/J O 2 1 1 1
o 0 ' ! ! ; 0 1 2 3 4
0 0'0_03 0*00_6_ 0'0_09_ ) 0,012 0,015 Vitesse massique superficielle du liquide G, (kg/m? s)
Vitesse superficielle du liquide j, (m/s)
Figure 21 Figure 22

Influence des vitesses superficielles des fluides, de la
pression de fonctionnement et de la masse molaire du gaz
sur la saturation dynamique de liquide. Résultats
expérimentaux de Wammes al (1991b) : systémes eau-
hélium et eau-azote, billes de vede= 3 mm et porosité
€=0,39.

Influences of the superficial velocities of fluids, operating

pressure and molar weight of gas on the dynamic liquid
saturation. Experimental results of Wammes et al. (1991b):
water-helium and water-nitrogen systems, glass beads
d,=3 mm and bed porosity= 0.39.

Influence de la masse volumique du gaz sur la saturation
totale de liquide. Résultats expérimentaux d’Al-Dahhan et
Dudukovic (1994) : systemes hexane-hélium et hexane-
azote, billes de verrd, = 1,14 mm et porosité= 0,392.

Influence of the gas density on the total liquid saturation.
Experimental results of Al-Dahhan and Dudukovic (1994):
hexane-helium and hexane-nitrogen systems, glass beads
d,=1.14 mm and bed porosity= 0.392.
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En analysant les résultats expérimentaux obtenus dans le§,1 MPa et pour les systéemes eau-azote (non moussant) €
conditions de hautes pressions, on peut retenir les conclueau + 1% éthanol-azote (moussant). Le phénomeéne de
sions suivantes. moussage reste assez mal compris et aucun modéle prenal
— Pour une pression de fonctionnement fixée, la saturation deen compte l'influence de ce phénomeéne sur I'hydro-

liquide croit avec le débit massique de liquide et décroit dynamique n’existe encore. Néanmoins, selon Larechi

lorsque le débit massique de gaz augmente (figs. 21 et 22gl. (1991b), la grande stabilité des fines bulles de gaz

en accord avec les observations faites a la pressionpersistantes sur et entre les particules solides lorsque le

atmosphérique. liguide mousse produit une diminution de la vitesse
— En absence d'écoulement gazejyx—(0) ou pour des tres  relative des fluides. Bien qu'il représente une explication
faibles vitesses superficielles de gaz € 1 cm/s), la plausible de la faible rétention de liquide dans les systemes
pression de fonctionnement n'a aucune influence sur lamoussants, ce mécanisme demande a étre vérifié
saturation dynamique de liquide pour les systémes nonexpérimentalement.
moussants. Cependant, pour des débits gazeux un peu pluBour des débits massiques de gaz et de liquide donnés, |
élevés, une croissance de la vitesse superficielle du gazsaturation de liquide croit avec la pression de
conduit & une diminution de la saturation dynamique de fonctionnement du réacteur. Cet effet est attribué a la
liguide qui est d'autant plus importante que la pression de diminution du flux de quantité de mouvement gazeux
fonctionnement du réacteur et le débit de liquide sont GGZ/pG qui conduit a une réduction de la force de trainée
élevés. Ce résultat démontre que, méme pour des vitesses’exercant a I'interface gaz-liquide et donc a une
superficielles de gaz relativement faibles, I'écoulement décélération du film de liquide. Ce résultat peut aussi étre
gazeux a une influence significative sur I'hydrodynamique expliqué en partie par le fait que le gaz occupe dans le
du réacteur fonctionnant a haute pression en régimeréacteur un volume plus faible a cause de I'augmentation
ruisselant. de sa masse volumique a débit massique constant.
Pour une pression de fonctionnement fixée, la saturatienPour des valeurs fixées de la pression de fonctionnement e
totale de liquide est beaucoup plus faible pour les systemesles débits massiques de gaz et de liquide, la saturation dt
moussants que pour les systémes non moussants. Cettigguide augmente avec la viscosité dynamique du liquide
propriété est démontrée sur la figure 24 reprenant desen accord avec les observations faites a la pression
données de Laracht al. (1991a) obtenues a la pression de atmosphérique.

0,40 0,8

3 Hexane-azote -~ G- 132 kgim?s

d j=0,0875 mis et p= 0,31 MPa e Lo

ﬁ- 035 - .GBiues de verre (d = 1,14 mm) Q 0,7 L Billes de verre (dp =2 mm et € = 0,38)

= ' @ Spheres poreuses (dp = 1,52 mm) 8 O Eau-azote, 5,1 MPa

§- O Extrudés poreux (dp = 1,99 mm) N é 0.6 Im o m Eau + 1 % éthanol-azote, 5,1 MPa

o 0,30 F . . - © . o

kS -* S o

Q& ] o 05 " =

o )

g o025 ¢ o g " oo.

: 5 c 04 . u

S 020 = 8

E o S o3t .

o ° $
0,15 L L L . . ? 02 ! ! ! . .

0 0,5 1,0 15 2,0 2,5 3,0 0 0,5 1,0 15 2,0 2,5 3,0
Vitesse massique superficielle du liquide G, (kg/m? s) Vitesse massique superficielle du gaz G (kg/m? s)

Figure 23 Figure 24
Influence des caractéristiques géométriques du lit granulaire Influence du phénoméne de moussage sur la saturation totale
sur la saturation totale de liquide. Résultats expérimentaux de liquide. Résultats expérimentaux de Laraehal.
d'Al-Dahhan et Dudukovic (1994) : systéme hexane-azote, (1991a) : systémes eau-azote et eau + 1% éthanol-azote,
p=0.31 MPa e}, = 0.0875 m/s. billes de verral_= 2 mm et porosité = 0,38, p= 5,1 MPa et
Influence of the geometrical characteristics of packed bed on G = 13,2 kg/ms.
the total liquid saturation. Experimental results of Al-Dahhan Influence of the foaming phenomenon on the total liquid
and Dudukovic (1994): hexane-nitrogen system, saturation. Experimental results of Larachi et al. (1991a):
p=0.31 MPa and{ = 0.0875 m/s. water-nitrogen and water + 1% ethanol-nitrogen systems,

p=>5.1 MPa, G =13.2 kg/nis, glass beads & 2 mm and
bed porositye = 0.38.
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Les résultats expérimentaux évoqués plus haut ont étgbleau 7. Les corrélations d’Ellmanal. (1991), de Larachi
obtenus essentiellement pour des liquides aqueux et des gaal. (1991a) et de Wammesal. (1991b) sont empiriques
tels que l'azote et I'hélium, c'est-a-dire pour des systemesandis que les modeles de Hokital. (1993) et d’Al-Dahhan
fort différents de ceux utilisés dans I'industrie pétroliereet al. (1998) sont fondés sur une approche phénoménolo-
Afin de combler cette lacune, Fu et Tan (1996) ont réalisgique. Ces modeles ont déja été évoqués au paragraphe pré-
des mesures de taux de rétention total de liquide sur des réeédent réservé a la perte de pression. La corrélation empi-
teurs fonctionnant a hautes pressions (entre 1,7 et 7,0 MPayigue deB, développée par Fu et Tan (1996) pour des
a une température de 311 K avec des systemes hydrocgystemes hydrogénés dans l'intervalle de pression 1,7-
bures-hydrogéne. Le diameétre des particules non poreusg® MPa est également reprise dans le tableau 7. Celle-ci ne
testées a varié entre 0,5 et 1,9 mm. Ces auteurs ont confirprénd pas en considération l'influence du gaz. Elle n’est donc
dans ces conditions les influences significatives de la dimemalable que dans le domaine restreint des faibles vitesses
sion des grains et de la viscosité dynamique du liquide sur tmassiques superficielles de liquid®, (< 2 kg/n? s). Pour
saturation totale de liquide. On note que Fu et Tan (1996les valeurs de (olus élevees, l'influence du débit massique
n'ont pas fait varier la température de fonctionnement dans tie gaz su, ne peut plus étre négligée (Reial, 1993 ;
mesure ou ils ont supposé l'influence de cette variable négiVammeset al, 1991a, Larachi et al1994). Les valeurs de
geable. Cette hypothése, supportée par certaines expérierleesaturation de liquide calculées par les trois corrélations
réalisées sur des réacteurs fonctionnant a haute pressioremipiriques et le modéle de Holebal. (1993) sont compa-
haute température (Ring et Missen, 1991 ; Tsamatsoulis tes avec des données de Wammes et al. (1991b) (eau-azote,
Papayannakos, 1994), reste encore a étre confirmée @0 MPa) et avec certaines de Laraehil. (1991a) (eau-
moyen d'études systématiques. azote, 8,1 MPa) respectivement dans les figures 25 et 26.

Les études expérimentales effectuées a hautes pressionses résultats de calcul par la corrélation de Fu et Tan
ont conduit au développement de quelques corrélations @996) ne sont pas représentés en raison de son domaine de
taux de rétention de liquide. Celles-ci sont regroupées dansvalidité fort restreint.
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Figure 25 Figure 26
Comparaison des prédictions de la saturation de liquide Comparaison des prédictions de la saturation de liquide
fournies par les corrélations empiriques développées a hautes fournies par les corrélations empiriques développées a hautes
pressions et par le modele de Hokibal (1993) avec des pressions et par le modele de Hokibal (1993) avec des
données expérimentales de Wamrateal (1991b) : systeme données expérimentales de Laraehial (1991a) : systeme
eau-azote, billes de ver[l?j = 3 mm et porosit&é = 0,39 ; eau-azote, billes de verre d2 mm et porosit& = 0,38,
p=6,0 MPaej;=0,11 m/s. p=8,1MPaeG, =0,2kg/nts.
Comparison of the predictions of liquid saturation given from Comparison of the predictions of liquid saturation given from
the empirical correlations for elevated pressures and from the empirical correlations for elevated pressures and from
the model of Holub et al. (1993) with the experimental data the model of Holub et al. (1993) with the experimental data
of Wammes et al. (1991b): water-nitrogen system, glass of Larachi et al. (1991b): water-nitrogen system, glass beads
beads g: 3 mm and bed porosity= 0.39, p = 6.0 MPa and dp =2 mm and bed porositg = 0.38, p =8.1 MPa and

jc=0.11m/s. G, = 0.2 kg/ns.
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TABLEAU 7
Modeles et corrélations du taux de rétention de liquide dans un réacteur a lit fixe arrosé (pressions de fonctionnement élevées)

Models and correlations for the prediction of liquid holdup in a trickle-bed reactor: elevated operating pressure

Pression de

Auteurs fonctionnement

Approches

Ellmanet al. (1981) 0,1-10 MPa Empirique

0,42

Bg =10%, k=0,001-
gxo,sRe—osDas dn
O L 1—8)5

L E(i

3p48
O
O

Wammest al (1991b) 0,2-7,5 MPa Empirique

Systéme des deux corrélations proposées par Waeairak$1991b) (cf. tableau 4)

Larachiet al (1991a) 0,2-8,1 MPa Empirique

WeE’lS

By=1-10"", r=122——*Lt
‘ x21PRe02

Holubet al. (1992, 1993) . . .
Al-Dahhan et Dudukovic (1994) 0,31-5 MPa Phénomenologique

Equation algébrique du taux de rétentic W, =1+ p—G(WG -1)
L

ou | ety sont donnés par le modéle de Hottilal (1993) (cf. tableau 3)

Fu et Tan (1996) 1,7-7,0 MPa, 311 K Empirique

By =1,505Re?Ga; 3¢ 0%

pour G < 2 kg/nt s, systémes hydrogénés

Al-Dahhan et al(1998) 0,35-5 MPa Phénoménologique

Equation algébrique du taux de rétentic W, =1+ S—G(wG -1)
L

ou | et 5 sont donnés par le modéle d’Al-Dahteiral (1998) (cf. tableau 4)
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Comme les corrélations et les modéles ne prédisentpas” 05

mémes grandeurs (saturation totale ou dynamique), | ;_
connaissance préalable de la saturation statique de liquir g 04 |
Byt €St NECessaire pour assurer une base commune de cc 3
paraison. Ainsi dans la figure 25, la valeur mesurée pe & %3 &
Wammeset al. (1991b) de la saturation statique de liquide ¢ § .
L, o, R . , 5 0,2 | Données de Al-Dahhan et al. (1994) : hexane-azote
été utiliséeff,,,= 0,11) tandis que dans la figure 26, la corré- Z sphéres poreuses (dy = 1,52 mm et £ = 0,412), jg = 0,085 m/s
lation de Saeet al. (1991) a été employée pour I'évaluation < 01 L - 5fgvg§ MPa Ezg
de B... Ces résultats montrent de nouveau que lesvaleu 2 | |- Holub et al. (1993)
| s_tat' o , . 1] —— Al-Dahhan et al. (1998)
prédites par les corrélations ne s’accordent pas bien mutuel ™ o0 L - -

ment, mais les écarts par rapport aux points expérimentar 04 0.9 14 o 18 , 24
. . Vitesse massique superficielle du liquide G, (kg/m< s)

sont plus faibles que dans le cas de la perte de pression.

note que c'est le modéle de Holebal. qui prédit les résul-

tats de mesures de la rétention de liquide d’'une maniere la Figure 27

plus satisfaisante. _ _ o
. Comparaison des valeurs de la saturation totale de liquide
Comme pour la perte de pression, les valeurs de la  cajculges par le modéle étendu d’Al-Dahhan et al. (1998) avec

saturation de liquide calculées par les trois corrélations et celles du modéle original de Hole al (1993) et avec des
par le modéle de Holubt al. (1993) ont été comparées a donqées expérimentales d’AI-‘Dahhan et Dudukovic (1994) :
'ensemble des données expérimentales obtenues a hautes Efé?ﬂ;ze:g%%': ;c;t:‘;p:;’e;e’fgfg?fg 1,52 mm et
pressions comportant |es résultats de Wammes et Comparison of the values of total liquid saturation predicted
Westerterp (1990, 1991), Wammesal. (1991a, 1991D), from the extended model of Al-Dahhan et al. (1998) and from
Larachiet al. (1991a) et Al-Dahhan et Dudukovic (1994) the model of Holub et al. (1993) with the experimental data
(prés de 320 points expérimentaux). Les résultats obtenus of Al-Dahhan and Dudukovic (1994): hexane-nitrogen
pour I'erreur relative moyenne associée a chaque SYStem. porous sphereg d 1.52 mm ande = 0.412,
corrélation sont regroupés dans le tableau 5. De nouveau, Jo = 0085 mis, & =260.2 and = 2.48.
les corrélations d’Ellmaret al. et de Larachi et al.
correspondent a des erreurs relatives moyennes de
prédiction les plus élevées (autour de 30 %). Par contre, (& cLusiON
modele de Holulet al. présente une précision satisfaisante
pour le calcul de la saturation de liquide (erreur relativeéa majeure partie des études expérimentales présentées dans
autour de 13 %). la littérature concernant I'hydrodynamique des réacteurs a lit
L’amélioration de la prédiction de la perte de pressioffixe arroseé a été réalisée dans les conditions de pression et de
apportée par le modéle étendu d’Al-Dahkéml. (1998) ne  température ambiantes. Les corrélations et les modeles prédi-
change pratiquement pas la précision du calcul de gant la position des courbes de transitions de régimes, la perte
saturation de liquide par rapport a celle du modéle Originge pression et le taux de rétention de liquide ont été dévelop-
de Holub et al(1993). On peut le voir sur la figure 27 ot lesP€S surtout dans des conditions de pressions de fonctionne-
valeurs de la saturation totale de liquide calculées par 183€Nt voisines de la pression atmosphérique. Ces methodes

deux modéles sont comparées avec des données ex g_peuvent donc étre utilisées lors des calculs de dimension-
fimentales d’Al-Dahhan et Dudukovic (1994), obtenue ement des réacteurs a lit fixe industriels fonctionnant dans

. es domaines de pressions élevées (de l'ordre de 20 a
pour le systéeme hexane-azote et pour deux valeurs de 8MPa)

pression de fonctionnement (0,31 et 3,55 MPa). Les valeurs o e
. oo b R Seul un nombre restreint d’études ont été realisées cette
de la saturation de liquide prédites par les deux modéles sc()Pt - ! . o .
erniere décennie dans des conditions de hautes pressions de

fort proches. f : g
o fonctionnement. Malheureusement, les corrélations
On peut conclure qu'aucune des corrélations empigmpiriques proposées par les divers auteurs pour prédire
riques du taux de rétention de liquide développ€es gans ces conditions la perte de pression et le taux de
hautes pressions ne peut étre recommandée lors des ¢afention de liquide sont restées fort imprécises. De plus,
culs de conception des réacteurs a lit fixe industriels. Paans souci de cohérence, certains auteurs ont corrélé de
contre, le modele de Holud al. (1993) ou celui d'Al-  maniére indépendante ces deux paramétres hydro-
Dahhanet al. (1998), jusqu’a preuve de mieux, peut étredynamiques alors qu'ils sont naturellement couplés a travers
utilisé dans les calculs pratiques sans commettre d’erredesbilan de quantité de mouvement. Seul le modéle phéno-
trés importantes. ménologique étendu d’Al-Dahhaat al. (1998) semble
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interpréter avec une précision raisonnable les résultats d@ a 20 fois le diamétre des particules et les effets de parois
mesures des divers auteurs obtenus en régime ruisselaunt exacerbés. Il est donc nécessaire d'élargir la gamme de
Néanmoins, la démarche suivie par ces auteurs restennées expérimentales aux réacteurs de type pilote de taille
artificielle puisque les équilibres de forces ont été appliquésemi-industrielle (c’est-a-dire des réacteurs dont le diamétre
a une géométrie simpliste (une fente) sensée représenteest de I'ordre de 40 a 60 cm). Cette étape de validation est
milieu granulaire. Par conséquent, les phénoménasdispensable pour le développement d'un formalisme d’ex-
occasionnés par I'hétérogénéité du lit ne pourront pas éttapolation. De plus, les expériences effectuées sur les réac
pris en considération par cette approche phénoménologiqueurs de taille semi-industrielle permettront de faire appa-
En absence de formalisme plus précis, ce modéle peut étedtre d’autres mécanismes responsables des problémes d
recommandé pour la prédiction des deux paramétrasauvaise distribution des fluides sur une section droite, ces
hydrodynamiques lors des calculs de dimensionnement degcanismes n’étant pris en compte par aucun des modele:
réacteurs a lit fixe fonctionnant en régime ruisselant. Enfimjydrodynamiques existants. Enfin, ces problemes d’extrapo-
aucun modeéle physique n’est proposé pour la déterminatidation aux grandes tailles de réacteur justifient encore plus la
de la perte de pression et du taux de rétention de liquidecessité d’adopter une démarche systématique basée sur l¢
dans les réacteurs fonctionnant en régimes pulsé ou a bultegils de la mécanigque des fluides en s’attachant particuliére-
dans les conditions de hautes pressions. On peut citer daent a la mise en ceuvre des techniques de moyennes et a
réacteurs d’hydrogénations sélectives des coupes pétroliénsscription des diverses interactions hydrodynamiques aux-
C, et G, qui fonctionnent dans le régime a bulles. guelles sont soumises les trois phases du systeme.

Les modeles de transitions ne sont pas capables de prédire
correctement la position de la frontiere entre les régimes ruis-
selant et pulsé, surtout pour les pressions de fonctionnemé&®-ERENCES
elevées. Seule la corrélation empirique de Larad:ha'l._ _ Al-Dahhan, M. H. et Dudukovic, M.P. (1994) Pressure Drop et
(1993) semble prédire cette transition avec une précisianquid Holdup in High Pressure Trickle-Bed ReactdBhem.
acceptable dans un large intervalle de la pression de fonctide?g. Sci. 49, 5681-5698.
nement. Jusqu’'a preuve de mieux, cette corrélation edt-Dahhan, M. H., Larachi, F., Dudukovic, M.P. et Laurent, A.
recommandée pour la détermination de la position de la fro@gw) High-Pressure Trickle-Bed Reactors: a Revlau. Eng.

. - . . hem. Res36, 3292-3314.
tiére entre les régimes ruisselant et pulsé lors des calculs PR Dahhan. M.H. Khadilkar M.R.. Wu. Y. et Dudukovic. M.P

dictifs. Par ailleurs, a I'exception du modele de Ng (1986), lg1998) Prediction of Pressure Drop and Liquid Holdup in High-
courbe de transition du régime pulsé vers le régime a bull@sessure Trickle-Bed Reactotad. Eng. Chem. Res37, 793-
n'a encore fait I'objet d’aucune modélisation. 798.

Il est nécessaire de disposer de plus de données exp?ﬁ‘-‘égr’l(gsfigg“) Simultaneous Flow of Oil and Gasand Gas
mentales a hautes pressions afin de pouvoir mieux veérifier IeBéaIdi’ G (19é1) Hydrodynamics of Multiphase Reactors
prédictions du modele d’Al-Dahhagt al'(]j998) et celles de. Multip’)ha;se Chemical Reactors. Design methods, Series E :
Larachiet al. (1993) Ces études expérimentales devraienipplied Sciencesdité par Rodrigues A.E., Calo, J. M. and
étre réalisées avec des systémes gaz-liquide dont les propféeed, N. H.2, 52, 271-305.
tés physiques sont proches de celles des milieux réactionnBlenkrid, K., Rode, S. et Midoux, N. (1997) Prediction of
utilisés dans les réacteurs a lit fixe industriels (par exemp%ressure Drop and Liquid Saturation in Trickle-Bed Reactors

- . ; erated in High Interaction RegimeShem. Eng. Sci.52,
les systemes hydrocarbures-hydrogene pour les reacteurS4é)§1_4032.

raffinage pétrochimique). De plus, les caractéristiques du ljok, J.R. et Drinkenburg, A.A.H. (1982) Hydrodynamic
devraient étre aussi représentatives que possible de cellsperties of Pulses in Two-Phase Downflow Operated Packed
rencontrées dans les réacteurs commerciaux, & savoir des j&umns.Chem. Eng. J., 25, 89-99.

ticules catalytiques poreuses et non plus des billes ou dB¥k, J.R., Varkevisser, J. et Drinkenburg, A.A.H. (1983)
lindres de verre Transition to Pulsing Flow, Holdup and Pressure Drop in Packed

cy o ) ) Columns with Cocurrent Gas-Liquid Downflo@hem. Eng. Sci.
Les réacteurs étudiés dans les laboratoires fonctionnesg, 687-699.

souvent dans des conditions isothermes et ambiantes. Il se®ikghardt, A., Bartelmus, G., Jaroszynski, M. et Kolodziej, A.

utile de conduire des études sur des réacteurs pilotes d&P95) Hydrodynamics and Mass Transfer in a Three-Phase

fonctionnent dans des conditions adiabatiques afin de po %(g_ijgg ggf"gg)r with Cocurrent Gas-Liquid Downfl@hem.

voir analyser_leffet de la temperatur(_a sur les caracterls.thu%sharpemier’ J.C.. Prost, C. et le Goff, P. (1969) Chute de
hydrodynamiques (couplage thermlque-hydrodynamlquebres_sion pour des écoulements & cocourant dans des colonnes
Par ailleurs, la plupart des résultats expérimentaux relevagirnissage arrosé : comparaison avec le garnissage Glogé.

des aspects hydrodynamiques ont été obtenus sur des rdze@- Sck-24, 1777-1794.

teurs a I'échelle du laboratoire (c’est-a-dire des réacteurs dc{ﬂ?c?lzgﬁ”gg‘r%ui 'CIE/'Iegjﬁglaggﬁggﬁ:gl‘aEngi:ﬁr?egfrirTg\)Ngf%he?ss-ﬁigd%v-v

le diamétre est resté inférieur a environ 20 cm). Dans ceg))ig Catalyst Reactiond 'Homme G.A., éd., Cebedoc, Liege,
réacteurs, le diameétre de la colonne correspond a envir@elgique.
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