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Résumé

Dans ce mémoire on a étudié par simulation numérique I’influence d’importants
parametres tels que le débit volumique gazeux, le diamétre des particules catalytiques, la hauteur
minimale de fluidisation ainsi que la porosité au minimum de fluidisation sur le fonctionnement
d’un réacteur a lit catalytique fluidisé. Les résultats peuvent montrer comment seraient ces
parameétres pour obtenir un taux de conversion maximale du réactif principal contenu dans la
phase gaz. Il a été trouvé que le taux de conversion est maximal si le débit volumique est bas,
le diametre des particules, la hauteur minimale de fluidisation et la porosité au minimum de

fluidisation sont élevées.

Mots clé : réacteur, lit catalytique fluidisé, taux de conversion, simulation.

Abstract

In this thesis we studied by numerical simulation the influence of important
parameters such as gas flowrate, the catalytic particle diameter, the minimal fluidization height
and the porosity at the minimum of fluidization the functioning of a fluidized catalytic bed.
The results could show how would be these parameter values in order to obtain a maximal
conversion of the main reactant contained inside the gas phase. It was found that the
conversion is maximal if the gas flowrate is low, the particle diameter, the minimal fluidization
height and the porosity at the minimum of fluidization are high.

Keywords: reactor, fluidized catalytic bed conversion rate; simulation.
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Introduction générale

Une des branches importantes du génie des procédes est le génie des réactions chimiques
catalytiques qui s’intéresse aux méthodes de mise en ceuvre des réactions catalytiques et en
particulier aux appareils dans lesquels sont conduites ce type de réactions. Le réacteur
catalytique a un réle trés important et incontournable dans 1’industrie de la synthese des produits
chimiques. Il existe plusieurs types de réacteur catalytique, et I’un des plus utilisé est le réacteur
catalytique a lit fluidisé.

Dans ce mémoire nous allons étudier par simulation au moyen du logiciel Matlab
I’influence de plusieurs parametres opératoires sur le fonctionnement d’un réacteur catalytique
a lit fluidisé. On étudiera I’influence de plusicurs paramétres opératoires pour optimiser le
fonctionnement du procédé consideré. Les résultats trouves devraient nous permettre de savoir
comment devrait étre la valeur de ces parameétres pour maximaliser le taux de conversion du
réactif gazeux.

Ce mémoire a été structuré comme suit :

Le chapitre | présente des notions générales relatives aux réacteurs chimiques.

Le chapitre 1l présente des notions relatives aux réacteurs catalytiques a lit fluidisé.

Le chapitre 111 présente le procédé étudie et les résultats obtenus par simulation.

Enfin, une conclusion générale récapitule les principaux résultats obtenus au cours de

ce travail.
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CHAPITRE | Généralité sur les réacteurs

I.1. Introduction

Le réacteur chimique est I’équipement siége des réactions chimiques, il a un rdle trés important et
incontournable dans 1’industrie chimique. La nature des réactifs et des produits et la réaction chimique qui
aura lieu imposent le type de réacteur a choisir. Ce chapitre est consacré a I’étude des classifications des
reacteurs du point de vue classification et comparaison [1].

1.2. Définition des réacteurs chimiques

Le réacteur est un appareil permettant de realiser une réaction chimique, c'est-a-dire la
transformation de produits de caractéristiques données en d'autres produits de caractéristiques et
propriétés différentes. 1l est a la fois le siege de phénomeénes chimiques et de phénomeénes
physiques; ces derniers se divisent en deux catégories : les phénoménes physiques a dominante
hydrodynamique (écoulements monophasiques ou polyphasiques, création et suppression
d'interface entre phases, etc.) et les phénomenes physiques a dominante cinétique relevant de la
science des transferts, soit a I'intérieur d'une phase (homogénéisation des concentrations et des
températures), soit entre phases (dissolution d'un gaz dans un liquide).[1]
1.3. Classification des réacteurs chimiques

L’union réacteur-réaction chimique va étre principalement conditionnée par trois facteurs
spécifiques, a savoir le réacteur, lI'opération et le type de réaction.

1.3.1. Classification selon le type de réacteur

Actuellement, il est considéré gu'il y a deux types fondamentaux de réacteur industriel. Ce

sont la cuve et le tube.
1.3.1.1. Réacteur cuve

Le réacteur est un récipient ou les trois dimensions sont comparables. 1l est presque toujours

muni d'un dispositif qui assure une agitation du mélange réactionnel. Le rapport surface sur volume

n'est pas tres grand [2].
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FIG.1.1. Réacteur cuve [1]

1.3.1.2. Réacteur tube
Le réacteur est un tube caractérisé par une certaine longueur ou le mélange réactionnel se

déplace a la maniére d'un piston. Le rapport surface sur volume est assez grand [1].

FIG.1.2. Réacteur tube [1]

1.3.2. Classification selon le type d'opération
Il est reconnu qu'un réacteur peut fonctionner selon trois sortes d'opérations, a savoir :

- opération continue ;
- opération discontinue ;

- opération semi-continue.

1.3.2.1. Opération continue
Dans une opération continue, les réactifs et les produits sont constamment chargés et

soutirés du réacteur. [1]
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FIG.1.3. Opération continue [1]

1.3.2.2. Opération discontinue
Dans une opération discontinue, les réactifs sont chargés dans le réacteur en début

d'opération, les produits sont retirés quand la transformation est considérée comme terminée [1].

_

FIG.1.4. Opération discontinue [1]
1.3.2.3. Opération semi-continue
Un des réactifs ou un des produits est constamment ajouté ou soutiré du réacteur, les autres

sont traités comme dans une opération discontinue [1].
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FIG.1.5. Opération semi-continue [1]
Remarque : Il faut préciser que chaque fois qu'un gaz est en jeu, I'opération sera tres certainement
continue pour des raisons pratiques. Un gaz a une faible masse spécifique ce qui entrainerait un
grand volume pour une opération discontinue pratiquement impensable industriellement.
1.3.3. Classification des réacteurs selon le type de réaction

Parmi les réactions chimiques industrielles, il est existé sept grandes espéces de réactions.
Les réactions peuvent se dérouler totalement en phase vapeur ou liquide, et il est alors dit que la
réaction a lieu en phase homogéne.

Si les réactions se déroulent dans deux ou plusieurs phases, c'est-a-dire des combinaisons
entre les phases vapeur, liquide(s) et solide(s), alors les réactions se déroulent en phase hétérogéene
[1-3].

Les réactions homogenes se produisent uniformément dans le volume, ce qui rend plus aisés
les transferts de matiere. Le probléeme se situe dans les réactions fortement exothermiques, le
contréle de la température risque de poser des problémes de transfert de chaleur. Ces réactions ne
sont pas tres répandues dans l'industrie, sauf si cela se passe en phase gazeuse [1-3].

Les reactions héterogénes se produisent dans un petit volume bien déterminé, d'ailleurs lié
a I'nétérogénéité du milieu le contact des réactifs n'est possible qu'a l'interface entre les phases. Ceci
rend les transferts de matiére et aussi de chaleur encore beaucoup plus cruciaux et délicats [1-3].

1.3.3.1. Phase homogéne gazeuse

Ces reactions sont toujours réalisées dans des réacteurs tube (un ou plusieurs) fonctionnant
en continu. Le diametre du tube est de I'ordre du cm (ou dm) et sa longueur varie d'un métre a
plusieurs dizaines de meétres. Le débit est assez élevé pour que I'écoulement soit turbulent (donc

bien mélangé localement), la température et la pression sont généralement élevées.
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Un exemple industriel est donné par le craquage thermique de fractions pétroliéres en

éthyléne ou lI'isomérisation de composés organiques [1-3].
1.3.3.2. Phase homogene liquide

Ces réactions sont réalisées dans un réacteur cuve en opération discontinue ou continue. Le
volume du réacteur peut varier de quelques litres & quelques dizaines de milliers de litres. Il est
aussi possible d'utiliser des réacteurs tube pour des raisons pratiques de mise en ceuvre. En tout cas,
si la réaction est trés rapide et exothermique et que le liquide est plutbt visqueux, le réacteur cuve
doit plut6t s'imposer car une bonne agitation a l'intérieur peut assurer un bon transfert de chaleur.
Un exemple industriel est donné par la polymérisation du styréne (polymérisation en masse) [1-3].

1.3.3.3. Phases hétérogenes gaz-solide

Ces réactions impliquent un ou plusieurs solides comme catalyseurs ou comme réactifs,
avec un ou plusieurs gaz. L'opération sur le gaz sera nécessairement continue et dans des réacteurs
tube, tandis que pour la phase solide, elle pourra étre continue ou discontinue. Ces types de réactions
sont présents dans 80% des cas de la chimie industrielle.

Il faut cependant distinguer trois types de couplage réacteur-réaction :
- le réacteur est tubulaire a lit solide fixe, dans ce cas, le solide joue surtout le réle de catalyseur (lit
de grains solides de quelques mm, parfois des toiles métalliques). Une caractéristique de cet
appareil est la faible conductibilité thermique du lit granulaire, ce qui peut étre génant dans le cas
des réactions exothermiques. Par contre, si le solide est lui-méme un réactif, on utilisera moins ce
genre de réacteur a cause justement de la manipulation du solide (a fixer dans des petits tubes). Des
exemples industriels sont donnés par les synthéses de l'ammoniac, du méthanol, de I'oxyde
d'éthyléne [4-5].
- Le réacteur est a lit solide fluidisé, le solide, composé de granulés de quelques microns, est mis
en suspension (en état fluidisé) par le gaz ascendant. Le tube peut avoir une hauteur de plusieurs
meétres. Par son état de fluidisation, le solide se comporte comme un pseudo liquide, ce qui lui
confere de meilleures propriétés de transfert thermique que s'il était fixe, plus la possibilité de traiter
le solide en continu.
Des exemples industriels sont donnés par le craquage catalytique et les opérations de métallurgie
seche [4-5].
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- Le réacteur est a lit mouvant, le solide, sous forme de lit granulaire, se déplace vers le bas par
gravité. Ce type de réacteur est parmi les réacteurs les plus difficiles a maitriser et a étudier. Un
exemple industriel est donné par le haut-fourneau de métallurgie [4-5].
1.3.3.4. Phases hétérogenes gaz-liquide
Ces réactions se déroulent dans des réacteurs tube ou cuve. Le gaz (en opération continue)
sera disperse sous forme de bulles dans la phase liquide ou bien au contraire, le liquide sera dispersé
dans la phase gazeuse.
Un exemple industriel est la chloration du benzéne dans un réacteur tubulaire a bulles ou
encore I'enlevement du CO, d'un gaz par une solution basique dans une tour d'absorption a
garnissage [4-5].
1.3.3.5. Phases hétérogenes liquide-liquide
Ces réactions peuvent se réaliser dans des réacteurs tube ou cuve, en opération continue ou
discontinue par rapport a chacune des deux phases. Un exemple industriel est la nitration du toluéne
par les acides nitrique et sulfurique dans un réacteur continu a cuve [4-5].
1.3.3.6. Phases hétérogenes liquide-solide
Ces réactions peuvent se réaliser dans des réacteurs tube ou cuve, en opération continue ou
discontinue par rapport a chacune des deux phases. Un exemple industriel est donné par les
nombreuses réactions de la métallurgie humide (fabrication de I'aluminium par traitement de
bauxite par la soude caustique) [4-5].
1.3.3.7. Phases hétérogenes gaz-liquide-solide
Quoique plus complexes au point de vue des divers transferts, ces réactions sont assez
répandues dans l'industrie. Le solide en lit fixe granulaire sert pratiqguement toujours de catalyseur.
Le gaz et le liquide circulent généralement a contre-courant.
Un exemple industriel est donné par I'hydrodésulfuration de pétrole ou par 1'hydrogénation de 1'a-
méthylstyréne en cumene [4-5].
1.3.3.8 Circulation des phases
De la méme facon que pour les appareils de séparation, on a le choix entre divers modes de
circulation des phases : a contre-courant, a courants paralléles ou a courants croisés.
Le rble primordial joué par la transformation chimique fait que l'arrangement a contre-
courant n'est pas forcément optimum, comme dans le cas d'un processus purement physique. C'est

pour cette raison aussi que la rétention des phases, en particulier celle de la phase réactionnelle, se
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réveéle étre un paramétre important lors de I'étude d'un réacteur polyphasique. 1l faut enfin remarquer
que pour les systémes polyphasiques, le type d'écoulement associé a chacune des phases n'est pas
forcément le méme pour toutes. On peut ainsi imaginer un systéeme gaz-liquide pour lequel la phase
liquide serait parfaitement agitée alors que la phase gazeuse aurait un écoulement du type tubulaire
(cas d'un fermenteur par exemple) [6].

Remarque :

- Dans les milieux hétérogenes, comme il est possible de s'en rendre compte, les transferts
de matiéres et de chaleur au niveau moléculaire devront étre suffisamment accélérés (agitation,
débit suffisant, granulométrie appropriée), afin qu'ils ne ralentissent pas la réaction chimique elle-
méme. Le choix entre un réacteur cuve (récipient) et un réacteur piston (long tube) dépend de
plusieurs critéres.

Le type de phase a traiter est un premier critére, les tubes conviennent mieux pour les gaz que
les cuves (les transferts de chaleur par un gaz ne sont guére favorisés), tandis que les cuves
conviennent mieux aux liquides (les pertes de charge risquent d'étre plus élevées dans un tube
parcouru par un liquide).

-Pour les réactions en phase hétérogene, le choix dépendra des phases en présence et surtout
de la phase qui va assurer essentiellement le transfert de chaleur. Cela va aussi dépendre de
I'exothermicité ou de I'endothermicité de la réaction. Les transferts de chaleur sont inévitablement
déterminants dans le choix du type de réacteur. S'il faut évacuer ou amener de la chaleur rapidement,
il faut un réacteur ou le rapport surface sur volume soit assez grand comme dans le cas du tube de
petit diamétre [7].

-Si on reconnait que le réacteur chimique est d'abord congu en fonction de la transformation
de matiére, il ne faut tout de méme pas perdre de vue l'aspect thermique, ce qui veut dire que le
réacteur doit aussi étre adapté a la capacité de transférer la chaleur efficacement en vue d'assurer sa
stabilite [7].

|.4. Facteurs gouvernant le fonctionnement d’un réacteur chimique

La FIG 1.1 indique, sous forme d'un schéma systémique, les principaux facteurs gouvernant
le fonctionnement d'un réacteur chimique. Ce sont d’abord les données physico-chimiques sur la
nature des transformations mises en jeu : vitesse des réactions thermicité, présence d’équilibres,

influence de la pression de la température, de 1’état de dilution sur ces parametres. Ce sont ensuite
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les données hydrodynamiques sur 1I’écoulement des phases et leur mode de mélange et de mise au
contact [1].

L’hydrodynamique est a sont tour étroitement liée aux phénomenes de transfert et de
transport de chaleur, de matiére et de quantité de mouvement qui accompagnent les réactions. Les
données de transfert a I’intérieur d’une phase, entre phases ou entre les mélanges réactionnel et la
paroi du réacteur, relevant de la cinétique physique, jouent un roule aussi important que les vitesses
de transformations proprement dites, qui sont du domaine de la cinétique chimique ou biologique
[8].

Tout les facteurs que nous venons d’énumérer concourent a relier 1’ensemble des
parametres opératoires (nature des especes chimiques entrant dans le réacteur, pression ,
température , concentrations , débits et temps de séjour des phases ) a I’ensemble des résultats de
I’opération ( taux de conversion des réactifs , nature et distribution des  produits , rendements
matériels et énergétiques ). Suivant le point de vue auquel on se place, ces relations sont utilisées
dans des sens différents. Le chercheur qui étudie une transformation s’efforce de maitriser les
conditions opératoires, la structure du réacteur et ’hydrodynamique. Dans tous les cas il est
nécessaire de connaitre les relations qui existent entre tous les facteurs gouvernant le

fonctionnement du réacteur (FIG 1.6). Tel est précisément 1’objet du génie de réaction chimique.
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FIG. 1.6. Facteurs gouvernant le fonctionnement d’un réacteur chimique [1]

LI.5. Les critére de choix d’un réacteur
Pour concevoir le meilleur réacteur possible afin de réaliser une réaction donnée, il faut d’abord
choisir le ou les facteurs que ’on a intérét a étudier, qui peuvent étre [8] :
v" le taux de conversion d’un réactif donné.
v le rendement en produit cherché.
v’ la minimisation de la formation d’une impureté trés difficile a séparer (pour la
sécurité, ’environnement, etc.).
v"la minimisation du volume global, autrement dit la maximisation de la capacité de
production.
v" la sécurité du fonctionnement.

v' la qualité de produit obtenu.
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I1.1. Introduction

Es lits fluidisés présentent un certain nombre de caractéristiques hydrodynamiques et de mise
en contact entre phases qui les rendent potentiellement attractifs pour étre le siége de réactions gaz-
solides ou de réactions catalytiques hétérogenes.

Les lits fluidisés offrent plusieurs avantages, notamment leur capacit¢ a fonctionner en
systémes ouverts ou fermés, a manipuler de grands volumes de solides et & garantir un mélange
homogéne. Cela permet un bon controle de la température ainsi qu'une iso thermie radiale et axiale
optimale. De plus, les catalyseurs, avec leur taille moyenne (50-100 pm) et leur grande surface
spécifique, s'adaptent bien aux conditions de fluidisation [9]

11.2. Importance de I'hydrodynamique des lits fluidisés

Certaines des principes fondamentaux sur lesquels reposent les modeles réactionnels, ainsi
que les approches appropriées pour leur application dans des réacteurs de grande taille (quelques
metres) [9]

11.2.1.lois de comportement hydrodynamique dans les lits fluidisés
Lorsqu'un gaz traverse une couche de particules solides, différents régimes de fluidisation

peuvent se former en fonction de la vitesse superficielle du gaz (voir FIG.11.1.)

t t t

o o
& H
Hml [ | O
beonnane A Sre= - N EEE B 2065 Q
t Grille t f
Fluidisation Fluidisation a Fluidisation
homogéne lit bouillonnant rapide

FIG.I11.1 Différents regimes de fluidisation [9]

Le lit fluidisé (lit bouillonnant) se caractérise par une variation linéaire de la pression en fonction
de la hauteur dans le lit.
I1 est important d'identifier le régime opératoire principal avec lequel on travaille afin de mod¢liser

correctement le réacteur et de prévoir ses performances chimiques [9]
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Dans les systemes gaz-solides, la fluidisation homogene est rare. Dés que la vitesse
minimale de fluidisation (Umf) est atteinte, des bulles apparaissent, grandissent, se fusionnent ou
se divisent, générant une agitation intense qui confeére aux lits fluidisés leurs propriétés uniques.

Il est important d’étudier les caractéristiques du contact entre la phase gazeuse et les particules
solides, ou les bulles transportent une quantité de particules connue sous le nom de "nuage" (FIG.
11.2.a), provoquant un mouvement continu des particules dans le lit fluidisé [9]
Lit fluidisé bouillonnant est composé de trois phases (FIG 11.2.a):

-une phase bulle

-une phase nuages

-une phase émulsion

Trainée
@& bulle isolée

Produits

¥ =

Zone de désengagement

Bulles

- Entrainement des particules
dans le sillage des bulies

- Mouvement descendant
du solide
- Emulsion

Boite a vent

(B) différentes parties du lit fluidisé

FIG .11.2.Caractéristiques d’un lit fluidise bouillonnant [9]

Remarque:

Lors de I’éclatement des bulles a la surface du lit, ce processus entraine des particules vers la
zone de désengagement (FIG 11.2.b). Si cet entrainement est important, les réactions chimiques
peuvent se poursuivre au-dela de la surface du lit fluidisé bouillonnant.

11.2.2 Modéle de mise en contact dans les lits bouillonnants

Au-dessus de la grille de fluidisation, il est possible d’identifier une zone ou se forment et

s’accélérent les bulles (FIG 11.2.b).
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Le comportement de la bulle isolée a été¢ étudié par de nombreux scientifiques, parmi lesquels
Davidson et Harrison. Ces recherches nous fournissent la base pour accepter les principes suivants:

-Le débit gazeux dans la phase d’émulsion : Il est approximativement égal au débit observé lors
de I’apparition des bulles, correspondant a la vitesse minimale de fluidisation (Umf).

-La vitesse d’ascension des bulles : Elle dépend du diamétre des bulles ( Dy ) et de la vitesse du
gaz dans la phase des bulles [9]

-Le transfert du gaz réactif (A) : Il passe de la phase des bulles a la phase des nuages, puis a la
phase d’émulsion sous 1’effet combiné de la diffusion et de la convection.

-Le flux molaire spécifique de matiere m (mol/s.m?) est proportionnel au gradient de
concentration de la matiére réactive et s’exprime comme suit :

m =Kz (Cap Can ) (1)
Dans les conditions opératoires des lits fluidisés industriels la vitesse de fluidisation (U) dépasse
largement la vitesse minimale requise ( Umf ).
En écrivant I’équation de continuité de la phase solide pendant son expansion, nous pouvons obtenir
la relation suivante :
Hmt S (1-Emf) =H S (1-€). )
Avec S section droite du lit,
H et Hns hauteurs du lit (FIG I1.1)

L’équation (2) permet de calculer la porosité du lit € en régime opératoire mais nécessite la
connaissance de la hauteur H.

Cependant, une méthode de calcul repose sur le principe de continuité de la phase bulle [9]

Dans cette méthode, on calcule d’abord la fraction volumique du lit occupée par les bulles €y
en écrivant 1’égalité du débit de gaz traversant la phase bulles et du débit de gaz véhiculé par les
bulles :

(U-Un)S=Up & S
Ub étant la vitesse moyenne d’ascension des bulles
11.3. Technologie des réacteurs a lits fluidisés
Les conceptions des réacteurs a lits fluidisés varient en fonction du type de matériau solide,

de la vitesse de fonctionnement et de la nature de la réaction [9]

11.3.1. Classification des réacteurs:

IIs peuvent étre pratiquement classés en trois catégories
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11.3.1.1. Réacteur a lit bouillonnant et a foyer unique
Les réacteurs a lit bouillonnant mono étage sont couramment utilisés dans les reactions catalytiques,

le traitement des minerais et la régénération des solides [9]

Sove v
onz

FIG. 11.3. Lit bouillonnant a foyer unique [9]

11.3.1.2.Réacteur a lit bouillonnan multi étage
Les réacteurs multiétages permettent d’obtenir une meilleure distribution des temps de
séjour aussi bien pour le gaz que pour le solide et offrent une possibilité d’échange de chaleur entre

deux étages successifs [9]
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FIG. 11.4. Lit bouillonnant multiétage [9]

11.3.1.3.Réacteur a lit circulant
Les réacteurs a lits circulants se distinguent par des vitesses de fonctionnement tres élevées,
mais rencontrent des défis tels que ’usure des picces, la difficulté de controle de la température et

du débit des solides, ainsi que des problémes d’obstruction dans le conduit de retour [9]
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Sorie du

Cyclones

Zone X
diluée =3

o f § Jambe ce
Zone k%4 retour
dense }i7
' Siphon
Entrée cu

FIG. 11.5 lit circulant a Fluidisation rapide [9]

11.3.2. Exemples les plus connus de réacteurs a lit bouillonnant

Production d’acrylonitrile : Une réaction catalytique produisant une grande quantité de chaleur,
avec l'utilisation de séparateurs cycloniques et de tubes d'échange thermique pour maintenir la

stabilité thermique (FIG. Il. 6) La réaction principale est la suivante :
CsHe + NH3 + 3/2 O, —»CH2==CH—CN +3/2 H.O + 841 kJ

Propylene acrylonitrile

Sone du

Rarere o=
Cyoiones

Vapeur

_ Ecrangeur ce
eralonur

g NM_CM
e ]

Ertroe cos
reney *y

FIG. 11.6. Réacteur du procédé Sohio de protection d’acrylonitrile [9]
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Un autre procédé typique utilisant ce type de réacteurs est celui du traitement du sulfure de
zinc est un procéd¢ d’oxydation a haute température et a basse pression, utilisant des matériaux
résistants a la chaleur.

Le mécanisme réactionnel de la conversion du minerai correspond a la réaction d'oxydation
suivante :

ZnS + 3/2 02 —»Zn0O + SO+4765 kJ par kg ZnS
Dans I’exemple de la (FIG 11.7), qui correspond a un réacteur du type Lurgi, on distingue la boite
de distribution d’air (appelée boite a vent), de forme conique, et un distributeur de gaz équipé de

tuyeres.

us

e ol

H

gaz

e e—

-
S —

Ty e
1

i ‘ |
. ‘ | ] |
[ []///
s
) { Maténaux
réfractaires
|
Alimentation du ] . l ; D Flamr::. de
if sokd. ! | . chaul o
realcm <Pl - ‘ t"’r—ﬁ l du démaav?aqo
| “J
l }_LJ- o N |
Echangeur de ] 1 \
refroidissement { Sornie du solice
\“ ![l' par gdédbordement
Soutirage
du solde Griles
- N multituyéres
’ Boite a
Entrée vant conigue
cu gaz

FIG.11.7.Réacteur a lit fluidisé du type lurgi utilisés pour le traitement de zinc [9]

Certaines opérations utilisées pour le traitement des solides consommables incluent :
- La combustion du charbon a I’aide de procédés tels que Winkler, Babcock et U-gas.
- La calcination des carbonates.
- La réduction des minerais de fer.
Ces procédés privilégient 1’utilisation des lits multiétages et des lits circulants pour leur

efficacité [9]
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CHAPITRE 111 Présentation du procédé étudié et des resultats de la simulation

Introduction

Dans ce chapitre, on va commencer par décrire le procédé étudié ensuite on présentera son
modele mathématique ainsi que les méthodes numériques de résolution de ce modele. Ensuite on
présentera 1’algorithme utilisé pour faire la simulation du procédé. Enfin, on terminera ce chapitre
par la présentation et discussion des reésultats obtenus.
I11.1. Présentation du procédé

Le procéd¢ étudié est un réacteur a lit fluidisé catalytique qui est le siege de 1’oxydation
catalytique du gaz ammoniac (NH3) qui constitue une premiere étape entrant dans la fabrication de
I’acide nitrique (HNO3). La réaction est assimilée a une réaction du premier ordre.

NH; + 20,—»HNO; + H,O

La phase gaz contenant le réactif posséde un mouvement ascendant. Le courant gazeux
traverse le réacteur avec un débit volumique a I’entrée Qe, et un débit volumique a la sortie Qs. Le
réacteur est caractérisé essentiellement par la hauteur minimale de fluidisation (Hms) et par la
hauteur opératoire de fluidisation (H) (FIG I11.1).

Qs (débit volumique du gaz a la sortie)

A
H
T Hmf
Grille —>t-————————- v
f

Qe (débit volumique du gaz a I’entrée)

FIG 111 .1 Schéma simplifié du procédé étudié (lit fluidisé catalytique) [9]
I11.2. Modéle mathématiques du procédé et méthode de résolution

Le modéle mathématique du procédeé selon le modele de Kunii et Levenspiel se résume aux

équations algébriques suivantes [9] :
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Ar = [((do)*)*g*pg *(Pp -Pe)/( 1e?)

Unmt =( pg /(pg *dp))*( ((33.7)? +0.0408*Ar)?°-33.7)
Dp = (0.54*(U-Umf) 0.4)*( ( 7z + 4*300'5 )0.8)*9-0.2

Up = 0.71%(g*Dp)°° + U-Uns

b = (U-Ume)/Up

e = 1-(1- en)*(1- emr)

H = Hme*(1- emf)/(1-€)

a=0.25

vb=10.001 (volume de catalyseur en phase
yn = (1' Smf)*( ((3*Umf/8mf)/(Ub'Umf/Smf)) + (X,)

ve = ((1- €)/ep)- yn —yb

Kbn = (4.5*Unmf/Db) + ((5.85*(D1°%)*(g%*))/(Db* %))
Kne = 6.78*(( ems *D1*Up/(Dp?)))°®

Kr= Kc/(1- emf)

Som KneKR = (1/Kne) + (1/(ye *KR))

Som2 = yn *KRr + (1/ SomKneKR)

Som3 = (1/Kpn) + (1/Som2)

Kt =1vb *Kr + (1/Som3)
XkL = 1- exp(-Kt*H/Up)

(Nombre d’ Archimede)

(vitesses minimale de fluidisation)

(diameétre moyen des bulles )

(vitesse ascensionnelles des bulles)

(fraction volumique occupée par les bulles)
(porosité du lit fluidisé)

( Hauteur opératoire du lit fluidisé )
(constante du modéle de Kunii -Levenspiel)
bulles par unité de volume des bulles)
(volume de catalyseur en phase nuage par
unité de volume des bulles)

(volume de catalyseur en phase émulsion par
unité de volume des bulles)

(coefficient de transfert de matiere de la phase
bulles a la phase nuage)

(coefficient de transfert de matiere de la phase
nuages a la phase émulsion)

( constante cinétique par rapport au volume de
catalyseur )

(somme des inverses de Kne et Kr)

(constante globale de conversion)
(taux de conversion selon le modéle de Kunii
et Levenspiel)

Les hypotheses suivantes ont été adoptées lors de la résolution du modele mathématique [9]:

- Le débit volumique total gazeux reste constant (Qe = Qs).

- Température constante dans le réacteur (processus isotherme).

- Pas de perte de charge de la phase gaz a travers le réacteur.

La résolution des équations algebrique du modéle mathématique du procedé permet

d’obtenir le taux de conversion du réactif principal a la sortie du réacteur, Xk, selon le modele de

Kunii-Levenspiel, en fonction des principaux paramétres opératoires. Ces parametres sont :

- diameétre du réacteur D;

- le débit volumique total du gaz traversant le réacteur Qe ;

- diamétre des particules catalytiques dp ;

- hauteur minimale de fluidisation Hms

- porosité du lit catalytique au minimum de la vitesse de fluidisation emf.

22



CHAPITRE 111 Présentation du procédé étudié et des resultats de la simulation

111.3 Algorithme utilisé dans la simulation

L’algorithme utilisé dans la simulation se résume par les étapes suivantes :

Etape | : initialisation des paramétres [9]

g =10 m/s? (accéleration de la pesanteur)

D=0.1m (diamétre du réacteur)

S = (n/4)*(D? =7.8510°m? (section droite du réacteur)

Hms = 0.58 m (hauteur minimale de fluidisation)

z=Hm/3 =0.19m (hauteur du lit catalytique par rapport a la grille de fluidisation)
emf = 0.45 (porosité du lit catalytique au minimum de fluidisation)
pp=1000 kg/m3 (masse volumique moyenne des particules catalytiques)
pg=07  kg/m? (masse volumique moyenne de la phase gaz)

Qe=1e-3 m¥s (débit volumique du gaz)

U=Q/S =0.13m/s (vitesse superficielle du gaz)

dp=0.2e-3 m (diameétre moyen des particules catalytiques)

ug = 3e-5 Pa.s (viscosité dynamique du gaz)

D;=7e-5 m?s (coefficient de diffusion du réactif dans la phase gaz)
Kc=0.0446 s* (constante cinétique par rapport a I’unité de volume de 1’émulsion)
Kr=Kc/(1-emd) =8.1102% st (constante cinétique par rapport au volume du catalyseur)
Dt = 1000 (nombre de trous par m? de surface de la grille)

So = 1/Dt

a=0.25 (constante relative au modéle de Kuni-Levenspeil)

vb =10.001 (volume du catalyseur en phase bulles par unité de volume des bulles)
H=0.67m (‘hauteur du lit fluidisé)

Etape 11 : calcul du taux de conversion Xk, a la sortie du réacteur, en faisant varier les

parametres opératoires : D, Qe, dp, Hmf et ems €t en utilisant le logiciel Matlab.

Ar = [((dp)*)*a*pg *(Pp -pe)l/1g

Unt =( g /(pg *do))*[ ( (33.7)2 + 0.0408*Ar )°5-33.7 |
Dp = [0.54*(U-Umf) 0.4]*[ ( 7+ 4*500.5 )0.8]*g—0.2

Up = 0.71%(g*Dp)® + U-Uns

&b = (U-Ump)/Up

e=1- [(1- eb)*(1- em)]

H= Hmf*(l- 8mf)/(1-8)

a=0.25

vb = 0.001

yn = (1‘ Smf)*[ ( (B*Umf/Smf)/(Ub'Umf/Emf) ) + (X]

ve = [(1- e)/epn]-yn —yb

Kon = (4.5*Unmt/Dy) + [((5.85*(D1*°)*(g%*°))/(Db"*°)]
Kne = 6.78*[ ( emf *D1*Up/(Dp%) ) ]°°

Kg = Kc/(1- em)

SomKneKR = (1/Kne) + ( 1/('Ye *KR) )
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Som2 =yn *Kgr + (1/ SomKieKR)
Som3 = (1/Kpn) + (1/Som2)

Kt =vb *Kgr + (1/Som3)

XkL = 1- exp(-K1*H/Up)

Etape 111 : Affichage des résultats : Xk = f(D) pour différentes valeurs de : Qe, dp, Hmf et ems

I11.4. Taux de conversion (Xki) en fonction du diameétre du réacteur pour

différentes valeurs du débit volumique (Q.) de la phase gaz
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FIG I11.2. Taux de conversion (XkL) en fonction du diametre du réacteur pour différentes
valeurs du débit volumique (Qe) de la phase gaz.

La FIG 111.2 montre que pour une valeur donnée du débit volumique, le taux de conversion
du réactif augmente en fonction du diamétre du réacteur. La FIG 111.2 montre également que pour
une valeur fixée du diamétre du réacteur, le taux de conversion augmente si le débit volumique du
gaz diminue. Cet effet s’explique par I’augmentation du temps de sejour du réactif dans le réacteur
et consequement de I’accroissement du transfert de matiére a 1’interface gaz-solide catalytique.
Donc, pour une valeur fixe du diamétre du réacteur, si on désire augmenter le taux de conversion

du réactif, il faudrait diminuer autant que possible le débit volumique de la phase gaz.
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I11.5. Taux de conversion (XkL) en fonction du diamétre du réacteur pour
difféerentes valeurs du diametre moyen (dp) des particules catalytiques
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FIG 111.2. Taux de conversion (XkL) en fonction du diamétre du réacteur pour différentes
valeurs du diameétre moyen (dp) des particules catalytiques

La FIG I11.2 montre que pour une valeur donnée du diametre moyen des particules
catalytiques (dp), le taux de conversion du réactif augmente en fonction du diametre du réacteur. La
FIG I11.2 montre également que pour une valeur fixée du diamétre du réacteur, le taux de conversion
augmente si le diametre moyen des particules augmente. Cet effet s’explique par I’augmentation de
la diffusion du réactif dans les pores des particules catalytiques et donc de 1’accroissement du
transfert de matiére gaz-solide catalytique. Ce dernier effet est plus important aux faibles valeurs du
diameétre du réacteur. Donc, pour une valeur fixe du diametre du réacteur, si on deésire augmenter le
taux de conversion du reéactif, il faudrait augmenter autant que possible le diamétre moyen des

particules catalytiques.
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I11.6. Taux de conversion (XkL) en fonction du diamétre du réacteur pour
différentes valeurs de la hauteur minimale de fluidisation (Hms)
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FIG 111.3. Taux de conversion (Xk.) en fonction du diamétre du réacteur pour différentes
valeurs de la hauteur minimale de fluidisation (Hm).

La FIG 111.3 montre que pour une valeur constante de la hauteur minimale de fluidisation
(Hms), le taux de conversion du réactif augmente en fonction du diametre du réacteur. La FIG 111.2
montre également que pour une valeur fixée du diamétre du réacteur, le taux de conversion
augmente si la hauteur minimale de fluidisation augmente. Cet effet s’explique par 1’augmentation
du temps de sejour ou transit du réactif dans le réacteur. Ce dernier effet est semble plus important
aux grandes valeurs du diameétre du réacteur.

En cosequence, pour une valeur fixe du diametre du réacteur, si on désire augmenter le taux de

conversion du réactif, il faudrait augmenter autant que possible la hauteur minimale de fluidisation
(Hmf)
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I11.7. Taux de conversion (XkL) en fonction du diamétre du réacteur pour
différentes valeurs de la porosité du lit fluidisé (emr) correspondante au
minimum de fluidisation
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FIG I11.4. Taux de conversion (XkL) en fonction du diamétre du réacteur pour différentes
valeurs de la porosité au minimum de fluidisation (emf).

La FIG 111.4 montre que pour une valeur constante de la porosité au minimum de fluidisation
(eme). le taux de conversion du reactif augmente en fonction du diamétre du réacteur. La FIG 111.4
montre aussi que pour une valeur fixée du diametre du réacteur, le taux de conversion augmente si
la porosité au minimum de fluidisation augmente. Cet effet s’explique par 1’augmentation de la
fraction volumique occupée par les particules catalytiqyes d’ou 1’augmentation des sites
réactionnels actifs contenus dans les pores de ces particules.. Cet effet semble plus important aux
grandes valeurs du diamétre du réacteur.
En consequence, pour une valeur fixe du diamétre du réacteur, si on désire augmenter le taux de
conversion du réactif, il faudrait augmenter autant que possible la porosité au minimum de

fluidisation (emf).
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Conclusion générale

Dans ce travail on a simulé le fonctionnement d’un réacteur a lit fluidisé catalytique. Ce
réacteur est le siege d’une réaction gaz-solide catalytique ayant pour but d’oxyder le gaz ammoniac
(NH3) dans le but de produire I’acide nitrique (HNO3). Le cas que nous avons simulé correspond a
une situation dans laquelle il faut déterminer, par simulation, dans quels cas le taux de conversion
du réactif principal (NHs) serait optimal (maximal) en faisant varier plusieurs parameétres
opératoires, a savoir :

- le débit volumique total de la phase gaz traversant le réacteur Qe;
- le diametre moyen des particules catalytiques dp ;

- la hauteur minimale de fluidisation Hm¢;

- laporosité du lit catalytique au minimum de la fluidisation emr.

Les principaux résultats obtenus dans cette étude peuvent étre résumés comme suit :

- Le taux de conversion du réactif est maximale pour des valeurs €levées du diameétre du
réacteur (D) et cela pour une valeur fixée des paramétres : Qe, dp, Hmf, €t emf

- Pour une valeur donnée du diametre du réacteur, le taux de conversion du réactif augmente
si le débit volumique du gaz (Qe) diminue. Donc si on veut maximaliser le taux de conversion, on
doit diminuer autant que possible le debit volumique du gaz.

- Pour une valeur donnée du diamétre du réacteur, le taux de conversion du réactif augmente
si le diamétre moyen des particules catalytiques (dp) augmente ; Donc si on veut maximaliser le
taux de conversion, on doit augmenter autant que possible le diametre moyen des particules
catalytiques.

- Pour une valeur donnée du diamétre du réacteur, le taux de conversion du réactif augmente
si la hauteur minimale de fluidisation (Hmf) augmente. Donc si on veut maximaliser le taux de
conversion, on doit augmenter autant que possible la hauteur minimale de fluidisation.

- Pour une valeur donnée du diameétre du réacteur, le taux de conversion réactif augmente si
la porosité du lit catalytique au minimum de la fluidisation (emf) augmente. Donc si on veut
maximaliser le taux de conversion, on doit augmenter autant que possible la porosité du lit

catalytique au minimum de la fluidisation.
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