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RESUME
Les mélangeurs statiques sont parties intégrantes de la réalité industrielle de cette fin de

sitcle. Malgré cewte popularité, les travaux publiés relativement i leur capacité de
dispersion en régime d'écoulement laminaire restent limités. Ainsi, un seul travail a porté
sur la dispersion de liquides 4 I'aide d'un mélangeur statique. On ne sait toutefois rien sur
leur capacité 2 disperser des solides fins, peu importe le régime d'écoulement. La
performance de dispersion des mélangeurs statiques en régime d'écoulement turbulent a
par contre été largement étudiée. Ce travail a donc comme principal objectif de fournir
des informations sur la capacité de dispersion en régime laminaire du melangeur statique
SMX produit par la société Sulzer. Une particularité supplémentaire réside dans 'emploi

de fluides dont la viscosité est non newtonienne.

Deux aspects sont couverts dans ce travail. IIs portent premiérement sur la dispersion de
fluides et puis sur la faisabilité de disperser des solides. Pour la mesure des tailles en
dispersion de fluides, une combinaison d'appareillage vidéo et de lentlle a fort
grossissement est utilisée pour obtenir les images. La mesure et le comptage sont effectués
manuellement. Les paramétres des distributions de tailles, lissées avec la distribution log-
normale, sont obtenus par la méthode du maximum de vraisemblance. Pour les
dispersions de solides, une sonde laser fournissant la distribution des tailles en temps réel
procure les mesures indispensables i la connaissance du niveau de réduction de taille des
agglomérats. Des simulations traitant d'une seule phase complétent les mesures
expérimentales. Les simulations sont effectuées 4 l'aide du logiciel POLY3DYC de la

société Rheotek Inc. et permettent d'obtenir des informations sur les caractéristiques de
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I'écoulement engendré par le mélangeur simulé. Ce logiciel utilise la méthode des éléments

finis pour résoudre les équations de conservation de masse et de quantité de mouvement.

Aucune simulation n'a jusqu'ici été présentée pour des écoulements de fluides non
newtoniens dans un mélangeur SMX. Dans le but de valider les résultats de simulations
pour une géométrie aussi complexe que celle du SMX, les résultats de perte de charge
simulés sont confrontés avec les résultats expérimentaux. On a pu démontrer que certains
types d'éléments finis ne sont pas en mesure de fournir des résultats cohérents bien qu'ils
répondent A toutes les conditions théoriques de convergence et de stabilité. De plus, ces
mémes éléments ne permettent pas la représentation adéquate du comportement non
newtonien des fluides dans le mélangeur. La représentation est d'autant plus fausse que le

caractére non newtonien s'accentue.

Trois critéres utilisant les simulations permettent d'évaluer la performance du melangeur.
Un premier critére, K, caractérise la géométrie et est identique au critére proposé par
Metzner et Otto pour l'agjtation mécanique. Avec cette constante, il est possible de
calculer la perte de charge engendrée par le mélangeur pour n'importe quel niveau de
rhéofluidifiance du fluide. Aux valeurs obtenues par simulations s'ajoutent les mesures
expérimentales. Aucune valeur de ce type n'a encore été fournie pour le mélangeur SMX
tant numériquement qu'expérimentalement. On a aussi obtenu des valeurs numériques

pour le mélangeur Kenics.

Deux moyens de caractérisation supplémentaires exploitent les simulations numériques.
Les résultats obtenus visent i caractériser et i comparer la capacité de mélange du SMX et

du mélangeur Kenics. La distribution des temps de séjour (DTS) a révelé linsensibilité de
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ce mélangeur  la rhéologie du fluide qui le traverse pour des indices de rhéofluidifiance
allant de 0,35 a 1,0. On a aussi confronté ces résultats avec un modéle expérimental et
obtenu un accord satisfaisant. Pour le mélangeur Kenics, la rhéologie du fluide a montré
un effet non négligeable sur sa performance de mélange. La confrontation avec les
résultats expérimentaux existants, utilisant des fluides newtoniens, est tout aussi

satisfaisante.

La distribution des longueurs de parcours (DLP), a notre connaissance, n’a encore jamais
été utlisée pour les mélangeurs statiques. Elle a permis de comparer et de caractériser les
mélangeurs SMX et Kenics. Elle se révéle une signature tout aussi caractéristique de la
géomeétrie d'un élément que peut I'étre la constante K, ou la DTS. La largeur de la DLP
suivant le nombre d'éléments traversés démontre un potentiel certain pour l'évaluation de
l'efficacité de dispersion d'un mélangeur. Ce critére permet donc la comparaison des
différents éléments mélangeurs. De plus, on démontre que la DLP est tout & fait
cohérente avec I'étirement subi par le fluide. Plus grand est l'étirement, meilleur sera le
mélange. L'information ainsi obtenue est donc particuliérement intéressante dans

I'évaluation d'une geomeétrie qu'elle soit nouvelle ou existante.

La dispersion de fluides a permis d'obtenir des informations jusqu'ici encore non
disponibles sur le mélangeur SMX lorsque l'écoulement est laminaire. La plage des
conditions explorées va d'un rapport de viscosité trés faible (gaz dans liquide) a un rapport
d'environ 300 (liquide dans liquide). On a pu démontrer que I'emploi de la viscosité de
procédé permet de s'affranchir du caractére non newtonien de la phase continue dans le

traitement des résultats. On compare aussi la performance du SMX avec celle du Kenics a



X

travers les seuls résultats existants pour le Kenics. Les résultats de taille sont regroupés sur

une seule courbe généralisée fonction de I'énergie dissipée dans le mélangeur.

Enfin, la faisabilité d'incorporer en continu des pigments de CaCO, dans de I'eau a pu étre
démontrée. Sans agent dispersant, des teneurs en solides supérieures 3 55% ont éé
atteintes. La viscosité élevée alors obtenue permet une réduction de taille efficace des
agglomérats de particules en une seule passe. La taille atteinte en sortie de melangeur
permet d'envisager l'utlisation de ce type d'équipement dans la préparation de

suspensions concentrées telles que celles nécessaires au couchage du papier.



ABSTRACT
Over the past 25 years, static mixers have gained a lot of importance in the Chemical

Industry and their use is still widening. Despite this popularity, only a few publications are
devoted to their performance at dispersing fluids while in the laminar flow regime. As a
marter of fact, one published work reports on the performance of a specific mixer in this
situation. However, a lot of work has been done to investigate their dispersion
performance while in turbulent flow regime. The use of static mixers as a dispersing tool
for particle size reduction suffers the same lack of published work as the laminar
dispersion case. Thus, this work aims at providing information about the dispersion
capacity of the Sulzer SMX static mixer. The study is limited to the laminar flow regime.
A special artention will be given to the influence of a non-Newtonian continuous phase

on its performance.

Two major aspects of the dispersion process are covered: the fluid-fluid case and the
solid-fluid case are presented. Bubbles and drops sizes are measured with a combination
of video equipment and a macro lens. The measurement and the numbering are manually
executed. The resuling gross diameter distributions are fitted with a LogNormal
distribution. ‘The distribution parameters are adjusted with a maximum likelihood
technique. For the solid particle size measurements, a laser probe specifically designed for
this type of operation was used. The probe’s standard output is made of real time size
distributions. These measurements form the basis of the performance evaluation in the

particle size reduction study. Numerical simulations are used to characterize the mixer
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geometry and the flow pattern it induces. POLY3ID™, from Rheotek Inc., provides the

flow field through finite element resolution of the transport phenomena equations.

Untl now, no work has ever been published regarding the SMX static mixer and in which
the flow of non-Newtonian fluids is taken into consideranion. Pressure drop results are
the only possible validation of such a complicated geometry. Obviously, there exists no
analytical solution to confront the simulated flow field with. Experimental measurements
are used for validation. It is put into evidence that some finite element types, while
respecting every stability and convergence criterion, will not provide results coherent with
the measurements. Moreover, these same elements are not able to correctly represent the
non-Newtonian behavior. With a non-Newtonian viscosity increasing in importance, the

gap between experiments and simulations also grows wider in an exponential manner.

Three different criterions are used to evaluate the static mixers' performance. They are
based on the simulations' results. The Mezner-Otto constant, K, is first calculated. The
power expanded in the mixer can be calculated for almost any fluid when this constant is
known. Both numerical and experimental values were obtained for K, and both lie in the
same range of values. K, values for the Kenics static mixer are also provided but come

from simulations only. None of this kind of information has ever been published.

Two other characterization means use the output from the simulations. The residence
tme distributions (RTD), calculated from massless particles, clearly show that the fluid’s
rheology does not affect the performance of the SMX. This effect was investigated with a
power law index down to 0,35. When the experimental RTD’s were compared to the ones

obtained from the numerical simulations, a good concordance was found. At the
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opposite, the influence of the fluid’s rheology on the Kenics performance cannot be
neglected. The simulations results were compared to the available experimental results
published in the literature for Newtonian fluids. Here too, a good agreement was found.
The Trajectory Length Distribution (TLD) is the third numerical means used for the
mixer characterization. To our knowledge, this method has never been used with static
mixers and was used to compare the SMX and Kenics elements. It comes out that TLD
provides a very distinct signature identifying each of the geometry as do K and RTD. The
width of the TLD, when plotted as a function of the number of elements used, show a
clear potential in the geometry evaluation and its efficiency to reduce the size of the
dispersed phase. The TLD is also very coherent with the stretching the fluid undergoes.
We must remember that stretching is synonym of mixing. The informauon brought by
the TLD is then very interesting and useful in a geometry evaluation whether it already

exists or is completely new.

In laminar flow, the fluid-liquid dispersion results provide new information about the
SMX mixer. It was shown that process viscosity is a mean for getting rid of the unknown
when a non-Newtonian continuous phase is used. The process conditions explored very
low viscosity ratios (gas into liquid) up to a value of about 300 (liquid into liquid). A
master curve showing the average diameter of the distribution as a function of the total
energy dissipated in the mixer was generated. The comparison between the Kenics and
the SMX mixers is also performed based on published results for the Kenics mixer.

Finally, the last specific objective of this work was to explore the feasibility of using the
SMX mixer as a dispersing tool to wet fine powders. C2CO, was used as the dispersed
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phase without chemical dispersing agent. Solid concentrations up to 55% were reached.
The very high viscosity achieved is very helpful. Hence, it was possible to break
agglomerates down to their minimum equilibrium size with only one pass through the
mixers. These experiments showed the potentiality of the SMX mixers as an initial wetting
tool in the incorporation of fine powders to water. They also open the door to its use in

paper coating color preparation.
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CHAPITRE 1

INTRODUCTION

Bien que l'action de mélanger remonte aux origines de I'Humanité, le mot «mélange»
n’apparait dans la langue francaise qu’au XV* siécle. Il dérive du mot «mélé» avec lequel
toutefois on ne doit le confondre. En effet, on associe i ce dernier un désordre inhérent
alors que «mélangé» signifie plutét combiné, assemblé dans des proportions données. Un
sicle plus tard, le verbe «mélangers fait son apparition dans notre langue mais il faudra
attendre trois cents ans, soit la seconde moitié du XIX®, avant d’y trouver le nom
«mélangeurs : outil, appareil servant au mélange de substances. A la méme époque, le mot
agitateur acquiert une signification supplémentaire et désigne une piéce mobile servant a
créer un mouvement meécanique provoquant le mélange. Le lien avec la révolution
industrielle d’alors s'établit facilement. Jusqu’a nos jours, ni le nom mélangeur ni le verbe
mélanger n'ont connu d’évolution mais il est apparu dans la seconde moitié de notre siecle
une locution, «mélangeur statique», pour désigner des appareils de mélange sans piéces
mobiles utilisés dans les conduites de procédés. Les opérations de mélange constituent

sans contredit, et de tout temps, un des aspects les plus importants du genie des procedes.

Un nombre imposant de synonymes s’associent au verbe mélanger. On peut par exemple
citer : amalgamer, battre, combiner, couper, distribuer, disperser, malaxer, toutller, ...

Cette liste suffit 3 montrer toute la diversité des sens accordés a «melanger». Une



conséquence directe de cet évental aussi large d'applications est le niveau des
connaissances nécessaires i la compréhension des phénomeénes impliqués. Si I'opération
de mélange est trés intuitive, les phénoménes impliqués peuvent étre tres complexes. Les
applications peuvent de plus impliquer un ou plusieurs fluides, présents sous differentes

phases (gaz ou liquides) et méme contenir des solides.

Un exemple impliquant une seule phase est I'homogénéisation en température d'un
polymeére extrudé puis mis en forme [par exemple Schreider, 1988). La qualité du produit
final dépend souvent de son histoire thermique. De trop hautes tempeératures imposeées
pendant une durée excessive au polymére peuvent mener i sa dégradation mécanique,
visuelle ou chimique. De plus, la viscosité du fondu est grandement affectée par des
variations locales de température. Ces différences peuvent engendrer des instabilités dans

P'écoulement et des défauts pouvant rendre le produit final inutilisable.

Dans le cas d'une réaction chimique, le mélange procure des conditions de réactivité
uniforme alors que les réactifs sont dissous dans une phase porteuse, inerte ou réactive.
Le niveau de mélange souhaité est alors mesuré en fonction de paramétres relatifs a
chacun de ces cas : une variation de température dans une cuve ou sur la section d'une
conduite, une variation de concentration dans le volume du réacteur. Dans ces types
d’applications, on s'intéresse donc souvent i la variation d'une propriété dans l'espace.

Lors du mélange de deux ou plusieurs fluides, le premier phénomene impliqué est bien
stir la miscibilité des fluides en présence. La miscibilité est souvent liée 2 des temps de
dissolution pour citer un paramétre important. Lorsque les phases sont non miscibles, on

parle alors de dispersion pour désigner 'opération de mélange. Au sens large, la dispersion



telle que présentée ici peut aussi inclure la dispersion de particules solides. La qualité du
melange sera fonction de deux paramétres et non plus d’un seul: fonction de la
distribution spatiale d’une propriété, tout comme dans le cas i une seule phase, mais aussi
fonction de la taille atteinte par les particules, gouttes ou bulles de la phase dispersée. La
complexité de l'opération de mélange et de 'évaluation de son niveau de succés s’en

trouve augmentée d’autant.

1.1 INOTIONS SUR LA DISPERSION

Disperser, c'est-a-dire répartir une phase immiscible dans une seconde, constitue une
réalité industrielle trés présente et trés actuelle. Le tableau suivant énumére quelques
exemples de procédés dont la dispersion constitue un élément important.

Tableau 1-1  Exemples de procédés étroitement liés a la

dispersion.
Liquide - liquide (non miscible)
Extraction au solvant Production de dérivés benzéniques
Emulsification Production alimentaire, pharmaceutique, cosmétique
Polymérisation Production de matériaux synthétiques et de caoutchouc
Solide - liquide
Cristallisation Production de sels, sucres, d'engrais
Papier Préparation de la sauce pour le couchage
Extrusion Introduction de noir de carbone dans le caoutchouc
Gaz - liquide
Fermentation Production alimentaire, pharmaceutique
Aération Traitement des eaux usées
Oxydation Traitement des gaz de raffinerie
Solide - solide
Agriculture | Production et préparation des engrais

Ces quelques exemples mettent bien en évidence la largeur de I'éventail des applications
que représente le procédé de dispersion dans l'industrie chimique. On peut tenter une

division simple des divers procédés en les classant suivant le type d'interface présente



entre les phases : interface souple (gaz - liquide et liquide - liquide) d'un cté et interface
rigide de l'autre (solide - liquide et solide - solide).

Un paralléle peut aussi &tre établi entre les divers modes de réduction de taille. On peut
assimiler la rupture d’une goutte ou bulle i la fragmentation d’un agglomerat et la
coalescence 4 I'agglomération de particules ou groupes de particules. Toutefois, ici s'arréte
ce genre de paralléle. Si la rupture ou coalescence des gouttes peut étre bien expliquée par
la mécanique des fluides, les processus d’agglomération et de rupture font intervenir des
notions de physico-chimique et de physique des colloides bien plus complexes et surtout
plus mal connus. De plus, une goutte semble simple au niveau structurel alors que la

structure des agglomérats ne peut qu'étre estimée par des méthodes statistiques.

1.1.1 Dispersion de gaz et de liquides
Le processus de mélange ou de dispersion d’un fluide dans un second peut étre décrit par

une succession d’étapes. Il y a d’abord nécessité de répartir la phase dispersée dans la
phase continue. Les dimensions sont alors grandes et ne permettent pas a des forces
faibles comme la tension interfaciale de jouer un réle, méme partiel. On parle alors de
mAange distributif. Avec la distribution spatiale des phases qui progresse, les dimensions
caractéristiques de la phase dispersée diminuent graduellement. Eventuellement, les tailles
atteintes favoriseront linfluence de la tension interfaciale. Cette nouvelle étape du
mélange est appelée melange dispersif.

Au cours de la réduction de taille d'une bulle ou d'une goutte, trois forces vont s'exercer et

s'affronter : force d'inertie, force de viscosité et force de tension interfaciale. On entend ici



par tension interfaciale aussi bien la force de cohésion du liquide i l'interface avec l'air que
celle entre deux liquides. Le nombre de Weber permet de quantifier le rapport entre les

forces d'inertie et les forces interfaciales. Il s'écrit :

ot Equation 1-1

We=
c
L
Ici, L et « sont des grandeurs caractéristiques du systéme. L représente une longueur,
souvent prise comme un diamétre et u, une vitesse, souvent la vitesse moyenne de

I'écoulement. & représente la tension interfaciale et p,, la masse volumique de la phase

continue.

Le régime d'écoulement laminaire a comme premier effet de rendre les forces d'inertie trés
petites. On perd ainsi la sensibilité du nombre qui devient lui aussi trés petit. On peut
s'affranchir des forces d'inertie en utilisant le nombre de Reynolds. Il exprime le rapport

entre les forces d'inertie et les forces visqueuses :

Equation 1-2
Re= £=_'1L.

n
Le rapport du nombre de Weber au nombre de Reynolds engendre ainsi un nouveau

nombre adimensionnel dit nombre capillaire (Cs) :

Equation 1.3
Ca=L
o
Le nombre capillaire convient donc beaucoup mieux i la représentation des forces en
présence pour la dispersion de fluides en régime laminaire. Les forces visqueuses
provoquent les étirements et les déformations nécessaires  la rupture des gouttes alors

que la tension interfaciale tend & minimiser ces effets et 4 protéger la forme et la cohésion



de la goutte. Généralement, le processus de réduction de uille s'effecrue de fagon
différente si la valeur de Cs excéde ou non une valeur critique. Cette valeur est
conditionnée par le type d'écoulement ol se produisent les phénoménes et par la viscosite
des fluides impliqués. Les bulles ou gouttes qui en résultent ne présenteront pas les

mémes courbes de distribution.

Si le rapport entre les forces visqueuses et celles de tension interfaciale permet I'évaluation
du type de dispersion, le rapport des viscosités entre les phases intervient lui aussi. On
considére généralement comme rapport de viscosité celle de la phase dispersee sur la
phase continue 7,/7, que l'on note p. On congoit facilement qu'a nombre capillaire
constant, c’est-3-dire dans un écoulement donné, plus le rapport des viscosités sera éleve,
plus la viscosité de la phase dispersée interviendra dans la rupture de la goutte. Toutes les
déformations imposées par la phase continue deviennent de moins en moins efficaces car
elles doivent combattre I'amortissement provoqué par la viscosité plus élevée de la phase
dispersée. Les phénomeénes régissant la dispersion 4 bas ou haut rapport de viscosité sont

ainsi trés différents de méme que les résultats aprés rupture.

La Figure 1-1 illustre de maniére simplifiée les conditions de dispersion suivant le nombre
capillaire et le rapport des viscosités. La zone ombrée correspond a des contraintes
insuffisantes pour mener i la rupture des gouttes. La zone claire représente les
écoulements assez forts pour déstabiliser les gouttes et provoquer leur rupture. Le
nombre capillaire criique (Ca,;) représente donc le nombre capillaire au-dela duquel i

n’existe plus de forme stable pour une goutte qui s’y trouve.



Zone instable

Ca

Figure 1-1 Relation entre nombre capillaire et stabilité des
gouttes [Taylor 1934].

On sait depuis plusieurs années que les écoulements laminaires en élongation procurent
de meilleures performances de dispersion que ceux en cisaillement [Taylor, 1934 ; Hinze,
1955). La Figure 1-2 présente les écoulements généralement utilisés dans les études de
rupture de gourtes. Ils vont de la rotation pure (écoulement totalement inefficace) au
cisaillement simple et 3 'élongation (écoulement le plus efficace). Ces études consistent
généralement 3 enregistrer la déformation D d'une goutte ellipsoidale dans un écoulement
en fonction des conditions de déformation. Dans le cas de goutte étirée en long filament,

cette déformation devient trop grande et on emploie alors le rapport de la longueur du

filament 3 celle du rayon du filament formé : Déformation = I/b.

La terminologie de la dispersion et de I'’mulsification permet la représentation de la phase
continue et dispersée par une convention simple. On nomme une « émulsion huile dans

eau » (h/e), une émulsion dont la phase dispersée est formée d'huile et la phase continue



d’eau. A l'inverse, une émulsion e/h consiste en une phase dispersée aqueuse et une phase

continue huileuse.

=N
Elongation 2D Cisaillement simple
0 \ p \

r——// A\ g ° I
Pu
EIongaﬁomCinillomcnt Cisaillement+Rotation l+b /
Ecoulements Déformation
Figure 1-2 Ecoulements utilisés pour les mesures de nombres capillaires

critiques et mesure de la déformation des gouttes.

1.1.2 Dispersion de solides

La dispersion d’un pigment ou d'une poudre dans une phase liquide peut se présenter
comme la succession de trois étapes distinctes [Parfit et Bames, 1992) : ircovporation, digersion
puis floadation. L’étape d'incorporation comprend le mouillage du solide a sa surface par le
fluide, Iimmersion des particules et la pénétration de la phase continue a l'intérieur des
interstices entre particules agglomeérées. Selon les propriétés de surface des particules
solides, cette phase aura pour effet de créer, ou i tout le moins de favoriser, la formation
d'agglomérats de taille et de niveaux variés de cohésion. Le mélangeur doit détruire ces

agrégats jusqu'i la raille minimum possible. Les forces alors en jeu sont des forces locales



inter particulaires ou particules - fluide. La Figure 1-3 présente les principales forces inter

particulaires. Le signe négatif exprime une attraction et le positif une répulsion.

Une fois terminée I’étape d'incorporation, la réduction de taille peut s’effectuer suivant
deux modes : la ruptore et éosion. Cette étape implique alors les forces hydrodynamiques
ou mécaniques générées par le procédé (Figure 1-3). Un nombre semblable au nombre
capillaire peut étre calculé : le nombre de fragmentation {Manas-Zloczouer, 1994). 1 fait
intervenir un rapport entre les forces visqueuses et la cohésion de I'agglomérat. Cette
derniére joue donc le méme role que la tension interfaciale en dispersion de liquides. La
différence entre les deux réside dans la propriété de la cohésion qui provient non pas de la

surface mais de la structure interne de I'agglomérat.

On peut associer les forces hydrodynamiques i des niveaux d’énergie assez faciles d’accés.
Les forces mécaniques requiérent par contre des niveaux trés supérieurs qui exigent de
I"équipement congu et dimensionné en conséquence. L'état de structure des particules
détermine aussi le niveau de contrainte nécessaire i la réduction de taille. Les flocs
peuvent étre détruits avec des forces relativement faibles alors qu’un agrégat nécessite des
forces trés supérieures que seuls des moyens mécaniques peuvent procurer.
Généralement, cette étape n’est heureusement pas nécessaire et seule la destruction des
flocs en agrégats suffit & procurer les tailles requises pour le procédé. On considére
généralement que la rupture des flocs par les forces hydrodynamiques engendre le retour 3
la structure de base, l'agrégar. Le temps caractéristique de cette étape est donc

relativement court.
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L'érosion, le second mode de réduction de taille, génére aussi des agrégats mais la
structure du floc initial compte encore un grand nombre de composants (Figure 1-3). Ce
processus est donc initialement caractérisé par une distribution des tailles  deux pics dont
lun s’atténue au cours du temps. L'atteinte d'une distribution de taille étroite avec une

moyenne faible implique un temps trés long.

Particule
Agrégat
unitaire grég Floc

Brownienne ()
Coulomb +) Van der Waals (-)
Van der Waals (-)

sa|naiped
alue
$82104

=

< - 0

Mécanig Mécaniques g g
Visqueuses a9

Figure 1-3 Condition des particules, forces d'interactions et forces
extemes de ruplure.

Dans une suspension fortement concentrée, les agrégats sont proches les uns des autres et
les forces d’attraction ménent inévitablement i la croissance de structures. Clest la
floadlation. Les flocs, regroupements de petites unités engendrées par faibles forces de
surface, sont liés moins fortement que les agglomérats et les forces nécessaires i leur
rupture sont plus accessibles. La structure des flocs est complexe et varie dans le temps de
méme que dans I'espace. En conséquence, seuls des moyens staustiques permettent d’en

représenter la structure et d'évaluer le nombre d’agglomérats composant le floc.
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Les notions présentées jusqu’ici visent 3 mettre en évidence une particularité commune
des phénomeénes de rupture et de réduction de taille : ce sont des phénomenes locaux. Par
contre, en génie des procédés, linformation quil est possible d'obtenir
expérimentalement avec les mélangeurs est plutdt de nature globale : perte de charge,
viscosité, ... Grice i 'avénement de la simulation numérique des écoulements, on peut
songer 4 utiliser les résultats des simulations pour déterminer cette information locale et

ainsi faciliter la compréhension, I'évaluation et méme la comparaison des mélangeurs.

Deux types d’informations peuvent étre obtenus. De fagon directe, on obtient le champ
d’écoulement, les vitesses locales, les contraintes... De fagon indirecte par l'utilisation de
traceurs lancés dans Iécoulement, on peut récupérer des distributions de longueurs de
parcours, des distributions de temps de séjour, ... Analysées ensemble, ces informations

sont trés utiles i la compréhension du mélangeur étudié.

1.2 PROCEDE ET DISPERSION

Tout comme d’autres procédés de fabrication industriels, 'opération de mélange peut étre
effectuée en modes continu ou discontinu. Comme son nom lindique, le melange
discontinu procéde par recettes ou « batch ». De tout temps, 'Homme a utilisé cette fagon
de faire et elle constitue, encore aujourd’hui, la méthode la plus largement répandue. Le
mélange par « batch » est le type de procédé qui répond le mieux a l'intuition lorsque vient
le temps concevoir de un procédé impliquant le mélange. L'anciennete du procédé n'est
donc pas I'unique cause de sa popularité auprés des ingénieurs de conception et elle

constitue sans aucun doute la plus haute barriére 3 franchir pour le mélange en ligne. Le
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principe de mélange en continu, ou « en ligne », date de cette fin de siécle. La encore, ony

distingue deux types : le mélange a éléments mobiles ou a éléments fixes.

L’industrie du papier fournit un bon exemple de comparaison possible entre les deux
modes de mélange [Dauis et al, 1997). La préparation de suspensions concentrées en
pigments blancs, nécessaires 4 I'amélioration du fini et & I'imprimabilité du papier,
implique plusieurs étapes de mélange. Mis & part I'etape d'incorporation du pigment dans
P'eau qui est toujours faite avec des équipements rotatifs, les étapes subséquentes utilisent
soit le mélange en batch, soit le mélange en ligne. Le Tableau 1-2 présente la comparaison
entre les deux approches. A l'exception de quelques éléments spécifiques propres i ce

procédé, la comparaison peut trés bien représenter n'importe quelle application.

Considérant les nombreux avantages d’un fonctionnement en ligne, on peut se demander
pourquoi on ne retrouve pas plus souvent des mélangeurs en contnu dans le monde
industriel ? 1l faut dire qu'une usine ayant déja investi un montant important dans un
atelier de fabrication trouvera difficllement la justification du passage a l’autre mode de
mélange. Seules de nouvelles conditions économiques forgant des changements fréquents
de formulation ou une forte augmentation de capacité peuvent justifier le passage du
mode batch vers le mode continu. Pour de nouvelles installations toutefois, ce type de
procédé présente des avantages indéniables. Il en est de méme pour de grandes
installations ayant une variabilité importante dans ses formulations et ses conditions
d’opération. La préparation des produits étant faite en barches, ces conditions
changeantes entrainent inévitablement des pertes importantes pouvant justifier les

investissements requis pour les modifications.



13

Tableau 1-2  Comparaison des procédés de mélange en batch et
en continu pour la production de sauce de couchage
[adapté de Davis et al., 1997].

Mélange en batch Mélange en continu

®  Nécessite de grandes surfaces de plancher pour ®  Nécessile trés peu d'espace.
loger tous les réservoirs intermédiaires.

® investissement en capital élevé. ® Investissement en capital faible.

®  Grands volumes  nettoyer entre balch ou lorsdes @  Trés faibles volumes & nettoyer - facile & faire.
arréts.

® Risques de mousse produite par l'entrainement d'air  ®  Trés faibles risques lorsque les mélangeurs sont
avec les rotors & haute vitesse. dimensionnés correctement.

® Risque de destruction de certains constituants @ [emélange est effectué avec trés peu de
occasionnée par le trés fort cisaillement dans les cisaillement.
mélangeurs rotatifs.

® Risque élevé de perte de produit demeurant dans ®  Aucun risque de pertes importantes de produit.
tous les réservoirs pendant les arréts non planifiés.

® Risque élevé de variabilité dans la qualité du produit  ®  Tous les composants peuvent étre ajustés en
entre les différentes batches. continu.

® Risque de perte de produit lors de changement de @ Laformulation peut étre modifiée en temps réel,
recette ou a l'arrét. sans perte de produit.

® Comprend de nombreuses piéces mobiles. @ Aucune (peu) de piéces mobiles - entretien

minimum.

® Risques élevés de contamination avec des ®  Aucun risque de contamination avec un systéme
réservoirs ouverts. fermé.

® Le temps de rétention de tous les réservoirs va de ®  Temps de rétention irés faibles - équivalents au
long & trés fong. temps de pompage.

Les applications de dispersion en cuve nécessitent, lors de leur conception, la
connaissance de la vitesse de I'agitateur requise pour mener  bien la réduction de taille.
La réponse i cette question se retrouve trés souvent i travers des mesures expérimentales
reliant la puissance et le nombre de Weber au diamétre moyen des dispersions produites.
Les relations sont généralement de la forme [Peters, 1992 :

Equation 14

Dsz

= Constantex N,” x We®
D

agitateur
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Le diamétre moyen est ici représenté par le diamétre de Sauter (D,,). 11 correspond par
définition au rapport des moments d’ordre trois et deux des distributions de tailles de
gouttes f{D) :

« Equanion 1.5

jD’ f(D)dD

Dy, =2

[D*(D)dD

0
L'Annexe 1 présente un court retour sur les moments des distnbuuons et leur
signification. Cette fagon d’exprimer le diamétre moyen procure une représentation de la
répartition du volume par rapport a la surface disponible. Les moments étant d'ordre

supérieur, ils sont donc trés sensibles aux valeurs élevées des diamétres de la distributon

par opposition au simple diamétre moyen par exemple.

Dans |'Equation 14, la valeur de la constante est déterminée par le type d'agitateur. Les

exposants et b dependent du systéme traité. Les nombres de Weber et de puissance sont

définis comme :

We e NZD:MWPC Equation 1-6
(o
P
N,= N’ D

dans lesquels N (") est la vitesse de rotation de I'agjtateur et P, la puissance de I'agtateur.

L'utilisation de telles corrélations suppose un régime d’écoulement turbulent.

Pour les mélangeurs statiques, les corrélations ont la méme forme [Middlenan, 1974 ;
Berlonan et Calabrese, 1988) mais font intervenir le nombre de Reynolds (Equation 1-7).



5]

D .
F” = Constantex Re® x We® E quation 1-7
L]

Le dénominateur de I'expression contient le diamétre hydraulique du mélangeur D,. Cette
notion fait intervenir le rapport entre la section libre pour 1’écoulement et le périmétre
mouillé par le fluide. L'utilisation du diamétre hydraulique ne s’applique toutefois qu'aux
écoulements turbulents et son utilisation n’est pas conseillée en régime laminaire [Birdet 4,
1960; Middlenan, 1974). Cet empinsme entraine une erreur fonction du nombre de
Reynolds et de la forme de la section d’écoulement. Des moyens également empiriques

existent pour compenser cette erreur [McCabeet al., 1993].

Il va de soi que ce genre de corrélations ne s’appliquent que pour les conditions et les
mélangeurs pour lesquelles elles ont été développées : régime turbulent, mélangeur ou
agitateur unique, rapports favorables de viscosités entre les phases i.e. une phase dispersée

généralement moins visqueuse que la phase continue.

1.3 MELANGE EN LIGNE

1.3.1 Meélangeurs a éléments mobiles

La conception originale des mélangeurs en ligne i éléments mobiles s’est d’abord fondée
sur la transposition de la cuve i la conduite. Ces agjtateurs ne générent pas toujours de
téte hydrostatique et doivent souvent étre doublés de pompes pour produire I'écoulement.
Une constante ressort toutefois de leur utilisation : le besoin d'une trés petite taille de
particules ou de gouttes. En effet, les tailles typiques des applications faisant intervenir ce

type d’équipement sont de l'ordre du micrométre. Pour cette raison, on les nomme
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broyeurs colloidaux ou disperseurs. Des exemples de ce type d'appareils combinant

généralement un rotor et un stator sont présentés sur la Figure 1-4.

Le principe de fonctionnement est simple [Ecauands et Baker, 1992]. Les fluides 4 mélanger
sont amenés au centre d'un rotor pour étre projetés a trés haute vitesse vers une zone
contenant un ou une série d’obstacles (le stator). L'entrefer entre rotor et stator est
généralement faible, de l'ordre de quelques dizaines & quelques centaines de microns.
Certains modéles permettent I'ajustement de I'écartement afin de mieux contréler le
résultat final de la dispersion produite. C'est le cas des combinaisons présentées en a) de la

Figure 1-4. Les exemples montrés en b) sont  écartement fixe.

Figure 1-4 Quatre exemples de combinaisons rotor-stator utilisés pour la
production d'émulsions et de trés fines dispersions de
poudres : a) entrefer ajustable [Greerco Inc.] b) entrefer fixe
[Kinematica Inc.].
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Des vitesses typiques de rotation vont de 2000 i plus de 15 000 tr/min pour certaines
applications [Glen Mills Inc., 1998). Elles sont conditionnées par les vitesses requises en
bout de mobile pour mener i la rupture des gouttes ou particules. Ces vitesses peuvent
aisément dépasser les 10 m/s créant de trés fortes vitesses de cisaillement. Un calcul
utilisant ces conditions extrémes de vitesse v=10 m/s et d’espacement h=10° m procure

des valeurs de vitesse de cisaillement de 'ordre de v/h=10°s".

Deux limitations proviennent directement de cette constatation. L'efficacité de I'appareil
est premiérement conditionnée par le pré mélange des phases avant l'entrée dans le
broyeur. Une mauvaise répartition des deux phases entre elles, une taille moyenne trop
grande de la phase dispersée, géne considérablement son travail et ne permet pas
l'atteinte des tailles souhaitées aprés un seul passage dans le broyeur. Un second passage
ou méme une boucle de circulation est alors nécessaire. La seconde limitation provient de
la viscosité des phases qui doivent permettre un écoulement turbulent. Le principe de
fonctionnement étant fondé sur la génération d'un cisaillement élevé, ce fonctionnement
seul n’arrive pas 4 mener i la rupture les particules de la phase dispersée lorsque le régime
d’écoulement est laminaire [Grace, 1982). Un autre type de mélangeur permettant de traiter

les fluides a haute viscosité fait 'objet de la section sutvante.

1.3.2 Les mélangeurs statiques

Un mélangeur statique, considéré simplement, se raméne & une succession d'obstacles
placés dans une conduite et induisant des écoulements complexes lors du passage du ou
des fluides. En s'appuyant sur ce principe, tout ce qui coule, sous une forme ou sous une

autre, sans égard 4 sa viscosité, peut étre mélangé. On construit le mélangeur en disposant
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3 la suite les unes des autres des unités simples appelées les «éléments ». Selon sa
structure, un élément peut provoquer une gamme plus ou moins large d'effets sur
l'écoulement :
o Les trous ou les canaux provoquent des accélérations et des élongations locales
contribuant 4 I'étirement des interfaces.
e Les hélices coupent puis tordent et positionnent I'écoulement.
o Les lamelles obliques coupent et favorisent I'étalement des interfaces.

o Ladivision puis le regroupement des canaux déplacent et répartissent les couches

de fluide.

Le mélange résulte de la répétition des effets générés par un élément. La difficulté du
mélange 3 accomplir conditionne ainsi le nombre d’éléments  utiliser. Conséquemment,
la notion de longueur de mélangeur tient une place de premier plan pour les concepteurs
[Sulzer, 1991). Lorsque la viscosité des fluides 3 mélanger devient grande, seules les
transformations énumérées plus haut peuvent provoquer ou induire le mélange,
l'uniformisation. Le paragraphe suivant présente les généralités sur le fonctionnement des

melangeurs.

1.3.2.1 Princpe de foncionnement

Le principe de fonctionnement des mélangeurs statiques constitue une révolution dans les
procédés de mélange. La perte de charge, en supplément de celle normalement requise
pour 'écoulement dans une conduite vide, fournit I’énergje indispensable aux besoins du

mélange. L'écoulement seul suffit au mélange en contournant les obstacles a répétition
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imposés par le mélangeur, les piéces de ce dernier étant fixes. Pour un écoulement en
régime laminaire, lefficacité du mélangeur est souvent considérée indépendante du débit.

Cette particularité lui procure ainsi une flexibilité accrue.

De nos jours, I'étude des phénomeénes fondamentaux régissant le mélange et la dispersion
constituent des domaines de recherche importants. Aux études purement expérimentales
et souvent de nature fondamentale sur les mécanismes de réduction de taille se sont
ajoutées les études utilisant la simulation numérique. Aprés avoir été largement i la mode
au milieu et 4 la fin des années 80, les recherches sur les mélangeurs statiques n’occupent
plus une aussi large place dans les préoccupations actuelles. Les domaines de temps de
résidence, mélange distributif et dispersion de fluides peu visqueux, newtoniens, en régime
turbulent ont été relativement bien couverts. Toutefois, les connaissances acquises lors de
ces années arrivent i leur limite d’utilisation, spécialement pour les fluides 4 rheologie

complexe. De nouveaux efforts doivent donc étre mis en ceuvre.

Sous forme schématisée, la Figure 1-5 présente quelques-uns uns des effets rencontrés
dans un élément de mélange [Meijer et Janssen, 1994]. On nomme souvent cette opération
« la transformation du boulanger ». Elle reproduit en effet les opérations effectuces par le
ptissier lors de la préparation de la péte feuilletée. Ces opérations sous-entendent que le
fluide subissant ces transformations est trés visqueux et que I'écoulement se fait en regime
laminaire. De l'amas de pite initial, il I'abaisse (étirement), la replie en sections distinctes
(sectionnement) et empile les parties en plusieurs couches pour revenir 2 un amas qui sera
maintenant composé des parties superposées. En répétant cette opération, le nombre de

£ 74

couches dans la pite « N » croit de fagon géométrique et répond a I'équation N = 2,3 ou
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4 suivant que le boulanger la replie en deux ou en quatre. Idi, « i » représente le nombre

de fois que le pitissier effectue la séquence des opérations.

o

5»5 ’

RN —

Empilement  Etirement Sectionnement Empilement
initial final
o Un élément mélangeur ®
Figure 1-§ lustration du fonctionnement d'un mélangeur statique en paralléle

avec la transformation du boulanger.

Les différents mélangeurs statiques, de la méme fagon, entrainent une croissance du
nombre de couches de fluide se rapprochant de 2°, 3" ou 4" en fonction de leur
conception respective. Ici, «n» correspond au nombre d’éléments composant le
mélangeur. La base 2, 3 ou 4 sera imposée par la structure méme de 'élément melangeur.
Pour fixer les idées, un mélangeur composé de six éléments et dont la structure permet
une croissance du nombre de couches de fluide suivant 4° aura créé 4° soit plus de 4000
couches de fluide superposées 4 sa sortie. Il faut toutefois garder en mémoire le defi que
représente la conception d’une géométrie de mélangeur procurant une telle performance.
En effet, si séparer écoulement en plusieurs parties se révéle trivial, positionner les
couches correctement et efficacement une fois cette séparation effectuée représente le defi

i relever. De plus, une intervention aussi importante dans I'écoulement a un prix et ce
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prix, dans un mélangeur statique, s’évalue en excés de perte de charge par rapporta la

conduite vide.

Les mélangeurs, dans la réalisation de la transformation du pétssier ou des autres
opérations de mélange énumérées plus haut, démontrent une efficacité variable. La
mesure de cette efficacité constitue aussi un défi de taille en raison de la wes grande
diversité des opérations possibles et des critéres devant convenir a chacune de ces
opérations en particulier [Grosz-Rall, 1980]. 1l existe donc un grand nombre de critéres,
souvent arbitraires, qui sont développés pour répondre aux besoins spécifiques du

procédé impliqué ou du but visé par I'opération de melange.

Un second défi se trouve caché a l'intérieur de la mesure de cette efficacité du mélangeur :
la mesure de la qualité du mélange final. Le niveau de mélange requis est relié a la
satisfaction de l'utilisateur et cette satisfaction sera variable suivant les conditions, le
temps, le lieu, 'industrie et les individus. Pour ce second critére, encore une fois, il existe
de nombreuses méthodes, toutes applicables mais pratiquement jamais généralisables
[Heyuwod et al, 1984]. La mesure fiable, reproductible et surtout satisfaisante pour une large

gamme d’opérations et de procédés reste donc un domaine ouvert a la recherche.

1.3.2.2  Quelgues types de méangesrs

Le nombre de mélangeurs statiques commerciaux s'est largement accru au cours des
dernitres années. Au milieu des années 80, on recensait environ trente-cinq mélangeurs
commercialisés [Mutsakis et al., 1986). Quelques centaines de brevets reposaient aussi dans

les fichiers du bureau canadien des brevets. Une simple recherche sur Internet permet
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aujourd’hui d’identifier plusieurs dizaines de mélangeurs commercialisés et le nombre de
brevets déposés dépasse largement le millier. Cependant, les mélangeurs les plus répandus

aujourd’hui sont apparus il y a plus de dix ans [Godfrey, 1992].

Un mélangeur plus que les autres accapare les applications de mélange depuis leurs
débuts. Il s’agit du Kenics Mixer de Chemineer dont deux éléments sont représentés a la
Figure 1-6. Pionnier du mélange statique, il est aujourdhui copié, modifié et reproduit
sous toutes sortes de variantes. En recherche, il est de loin le mélangeur le plus étudié et
surtout celui dont les performances sont les mieux connues en raison des nombreuses

publications 4 son sujet. Il sert ici d'llustration pour le fonctionnement d’un mélangeur.

Figure 1-6 Deux éléments mélangeurs Kenics Mixer de
Chemineer dans une conduite.

Cette présence aussi répandue provient de la facilité avec laquelle on peut se le procurer.
Son prix est relativement bas par rapport i ses concurrents. La simplicité de sa conception
le rend apte 4 la reproduction dans une gamme trés large de matériaux allant du PVC et

du polyéthyléne jusqu’aux aciers inoxydables et alliages coliteux. De plus, lusinage d’un
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élément étant simple, il peut étre aisément reproduit dans un atelier normalement équipé.
Enfin, il est possible d’obtenir une solution analytique proche de Iécoulement réel en

faisant quelques hypothéses raisonnables [ Nigam et Nasenan, 1985).

La Figure 1-7 illustre le fonctionnement du meélangeur a l'aide de cinq coupes
perpendiculaires & lécoulement. Elles sont respectivement positionnées avant le
mélangeur, i I'entrée, au milieu, a la sortie de I'élément et une fois de retour dans la
conduite vide. Quatre particules fictives (A,;,H,0) servent de repéres et sont
volontairement disposées  la périphérie d’un cercle sur lequel la valeur de la vitesse est

constante («Avant» sur la figure).

Aprés

O_€
@0

Figure 1-7 Fonctionnement du mélangeur Kenics Mixer.
La paroi de I'hélice formant le mélangeur (zone ombrée) sectionne d’abord I'écoulement

en deux parties égales, forgant chaque moitié dans un canal séparé « Entrée ». Tout
comme si cette hélice tournait, I'avancement dans le mélangeur produit une rotaton
engendrant des écoulements perpendiculaires illustrés par les particules reperes « Mileu ».

Une fois le passage dans ’édlément complété, chaque moitié a subi une torsion qui place
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les particules reperes i des positions différentes dans I'écoulement illustré par « Sortie » et
« Aprés » sur la figure. Le mélangeur montré ici posséde un angle de rotation de 90 degrés
entre 'entrée et la sortie. Les mélangeurs utlisés commercialement peuvent avoir une

rotation allant de 60 i plus de 180 degrés en fonction des applications.

Particularité importante du mélangeur, la fraction de I'écoulement initialement pres de la
paroi extérieure du tube se retrouve au centre de la conduite  la sortie du melangeur.
Certe propriété des mélangeurs statiques & modifier la position radiale des couches qu’ils
produisent est sirement I'un de leurs avantages majeurs vis-a-vis de leurs concurrents a
piéces mobiles. Plusieurs propriétés intéressantes en découlent dont la nature piston de
I'écoulement et Puniformité sur la section en température, en concentration, en temps de
séjour, ... On emploie ici « tendance piston » plutdt que piston seul car un écoulement
piston pur n’offrirait aucun avantage. C'est plutdt la transformation de I'écoulement dans

la conduite vide vers celui du mélangeur qui engendre tous ces effets favorables.

Lors du passage i I'élément suivant, le processus illustré par la Figure 1-7 recommence. La
division de I’écoulement en deux parties i chaque élément entraine une progression du
nombre de couches ou de lamelles de fluide proche de 2°. Paradoxalement, bien que ce
mélangeur soit parmi les plus répandus pour la dispersion de fluides, il n’a pas la
réputation d’engendrer d’écoulement avec élongation. On sait que ce type de deformation

est pourtant indispensable i la réduction de taille [ Tayor, 1934; Hinze, 1955).

Le mélangeur LPD (LOW PRESSURE DROP ) de Charles Ross and Son entraine le
méme type de progression du nombre de couches que le mélangeur de Chemineer.

Toutefois, sa géométrie est radicalement différente puisqu’un élément de meélange se
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compose de deux lamelles semi-elliptiques obliques croisées 3 90" sur toute la largeur de la
conduite (Figure 1-8). L'utilisation du LPD se fait surtout en régime turbulent. Une de ses
plus larges applications réside dans I'amélioration du transfert de chaleur dans les
échangeurs tubulaires.

Figure 1-8 Trois éléments mélangeurs Low Pressure Drop (LPD)
de Charles Ross and Son.

Le mélangeur ISG (INTERFACIAL SURFACE GENERATOR) du méme constructeur
constitue un mélangeur représentatif de géométrie employée pour les fluides a viscosité
trés élevée. Un exemple présentant deux unités est montré i la Figure 1-9. Pour mieux
illustrer son fonctionnement, on a mis en évidence les canaux qu'empruntent le ou les
fluides et rendu transparente la matiére composant le mélangeur. Ici, quatre canaux
servent a la fois a étirer le fluide, i le segmenter et i le positionner différemment. Suivant
cette fagon de proceder, le nombre de couches de fluide est multiplié par 4 i chaque

élement entrainant une progression suivant approximativement 4°. Une cavité permet la
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transition d'un élément i 'autre. On congoit aisément qu'une telle organisation de la
structure entraine une perte de charge importante d'autant plus que les applications de ce

mélangeur concernet typiquement les fluides trés visqueux.

Figure 1-9 Deux éléments mélangeurs Interfacial Surface Genereator
(ISG) de Charles Ross and Son.

Le mélangeur SMX de Sulzer est probablement le mélangeur ayant la structure la plus
complexe parmi les mélangeurs statiques commerciaux largement répandus. La Figure
1-10 illustre comment on construit la forme de base a reproduire pour composer sa
structure. Dans une plaque mince semi-elliptique, sept coupes sont effectuées du rayon
extérieur vers la ligne formant la base de la demi-ellipsee (A). Les coupes ne sont pas
complétes pour conserver Iunité entre les lamelles ainsi découpées. Une fois séparées en
les écartant, il en résulte deux séries de quatre lamelles paralléles, dont I'une forme I'image

miroir de l’autre (B). Une fois positionnées & 90 degrés, les deux séries forment une sorte



27

de peigne pour constituer la forme de base (C) qu'il suffit de répeter pour obtenir un

élément complet.

:

Forme de base

Figure 1-10 Composition de la forme de base pour un élément Sulzer SMX.

La Figure 1-11 illustre l'utilisation de formes de base pour engendrer un élément. Quatre
de ces formes sont nécessaires a sa composition. La partie supérieure de la figure illustre la
fagon de les disposer. Sur la méme figure, on montre le travail du melangeur en illustrant
le résultat du passage d’un fluide dans I'édlément SMX. On suppose un fluide colore
différemment suivant sa position d’entrée dans le mélangeur. La couleur est prise comme
la seule variation sur la section d’entrée, toutes les autres propriétés du fluide étant
considérées uniformes. Il est ainsi clair que le nombre de couches de fluide a la sorue est
quatre fois plus grande qu’d Pentrée du mélangeur. On peut aussi voir que le travail

s’effectue dans ’axe haut - bas et que rien ne s’est produit latéralement.

Le résultat de sorte de la Figure 1-11 démontre l'importance de placer les éléments
mélangeurs successifs & 90 degrés les uns des autres. En effet, les couches verticales

obtenues aprés le premier élément ne seraient plus divisées si lelément suivant ne
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subissait pas de rotation. Avec un angle droit entre les éléments, on maximise leffet de
mélange offert par chacun car le sectionnement et I'empilement des couches de fluide se

font suivant I’axe haut - bas de 'élement.

O

Forme de base Forme de base Elément complet

- 35
Entrée Sortie |

Finalement, la montre deux éléments SMX disposés dans une conduite et ayant subi une

Figure 1-11 Composition d'un élément SMX et illustration de son fonctionnement.
rotation de 90° I'un par rapport i l'autre. Cette disposition des éléments correspond i la

fagon de faire suggérée par le fabriquant.

Figure 1-12 Deux éléments de mélange Sulzer SMX dans une conduite.
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1.4 BILAN ET OBJECTIF GENERAL

Les opérations de mélange constituent I'opération unitaire la plus répandue en genie des
procédés. Cette étendue implique nécessairement une flexibilité des appareils de melange
qui doivent répondre i des sollicitations de plus en plus nombreuses impliquant des
contraintes variées. Les mélangeurs évoluent donc, eux aussi, en complexité et en
diversité. Les mélangeurs statiques constituent une gamme d’outils congus pour répondre
A ces besoins grandissants. Toutefois, les contraintes modernes de temps reduit, de
productivité et de performance poussent encore plus l'industrie et les fabricants vers la
conception de mélangeurs de plus en plus spécifiques. Le mélangeur SMX, en raison de
sa structure particuliére, est trés bien adapté i des situations de melange difficile. Si des
études fondamentales sur les principes régissant le mélange et les mécanismes de
dispersion sont indispensables i la compréhension fine des phénomeénes en cause, des

études de nature plus globale peuvent apporter de l'information utile et préte a étre

utilisée [ Villermasx, 1991).

Les mélangeurs évoluent avec les applications. Toutefois, suivant ce qui vient d’étre
présenté, ce sont les mélangeurs les plus anciens qui restent encore les plus répandus. Les
conditions de procédés sont par contre de plus en plus exigeantes et surtout, de moins en
moins connues. Par exemple, pour maximiser les rendements, les conditions d’opération
sont souvent poussées i la limite acceptable par les équipements. Cette remarque est aussi
vraie pour des températures, des fractions volumiques en dispersion de liquides ou des
teneurs en solides pour des suspensions. Le résultat se fait sentir sur les viscosités de plus

en plus élevées et présentant un comportement complexifié. Ainsi, les conditions
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d’écoulement et la rhéologie des produits deviennent par la méme occasion des
inconnues. Les moyens les plus avancés doivent donc étre mis en ceuvre pour arriver
comprendre les phénoménes impliqués. Ainsi, on peut mieux expliquer les raisons de la
meilleure performance ou de la défaillance d’un type de meélangeur dans certaines

conditons.

Les moyens actuels de simulation en trois dimensions donnent accés a la connaissance des
écoulements de fagon fiable. Les géométries les plus complexes utilisées actuellement
peuvent étre simulées et inspectées dans leurs moindres détails [Radzne et al., 1998). Les
résultats de simulations donnent acces i linformation locale, virtuellement impossible a
obtenir expérimentalement (vitesses de cisaillement, dissipation visqueuse, élongation, ...).
Ils permettent aussi de prendre en compte la rhéologie particuliére propre aux dispersions

ou suspensions concentreées.

Ceest dans ce contexte que s'inscrit notre étude. L'objectif général de notre travail est de
fournir les informations nécessaires i la compréhension des phénomeénes de dispersion
dans un mélangeur de type Sulzer SMX. Des outils numériques de simulation en trois
dimensions et des moyens expérimentaux seront mis en Ceuvre pour apporter toute

I'information nécessaire.

Afin de bien poser les bases de la recherche, le chapitre qui suit propose une revue des
travaux reliés 3 la dispersion et aux applications qui nous intéressent. On y retrouve aussi

des informations sur les mélangeurs statiques dans ces situations.
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CHAPITRE 2

REVUE DE LA LITTERATURE

Ce chapitre rassemble les résultats publiés pertinents a notre étude. La premiére section
présente les résultats de perte de charge dans les melangeurs statiques en mettant I'accent
sur les mélangeurs Kenics et SMX. La section est divisée en deux parties dont la premiére
traite des résultats avec une seule phase et la seconde avec deux phases, independamment
du régime d’écoulement. Par la suite, les phénoménes menant i la rupture d’une goutte
seront présentés en guise d’introduction aux résultats de dispersion dans les mélangeurs
statiques. Une section sur les méthodes de mesures de tailles vient compléter celle sur la
dispersion. Enfin, la derniére partie du chapitre est consacree aux méthodes de
caractérisation de la géométrie des mélangeurs, leur capacité de melange et de dispersion.

Les résultats de simulations pertinents a chacun de ces sujets seront présentés en paralléle.

2.1 PERTE DE CHARGE DANS LES MELANGEURS
Nous avons vu au Chapitre 1 que les mélangeurs statiques exigent une perte de charge

supplémentaire i celle de ’écoulement dans une conduite vide. Pour les concepteurs ou
les futurs utilisateurs, il est donc capital de pouvoir évaluer cet excés de perte de charge
correctement. La section qui suit présente les résultats obtenus avec une seule phase
liquide. La section suivante détaille les travaux sur la perte de charge avec deux phases.

Cette derniére est nettement moins bien documentée.
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2.1.1 Ecoulements a une phase liquide
La perte de charge dans les mélangeurs statiques est souvent exprimée par rapport a la

perte de charge dans une conduite vide :
7- AP, Equation 2-1
AF

On retrouve des valeurs de Z compilées pour plusieurs mélangeurs [Godfey 1992). Ces
valeurs ne sont toutefois valables que pour des fluides newtoniens. On peut aussi
exprimer la perte de charge i travers le nombre de Newton, Ne, ou coefficient de

frottement f:

Equation 2.2
Ne=2f=aP2 L
L pv

Une troisiéme fagon de faire, applicable au régime laminaire, consiste a exprimer la perte
de charge en se basant sur la valeur constante du produit de Re et Ne qui devient, par
analogie avec I'agitation mécanique dans une cuve :
K, =N,*Re = Ne*Re Equatin 2.3
Ici, N, est le nombre de puissance du systéme et contient la puissance nécessaire a
I'agitation elle-méme reliée au couple sur I'arbre de I'agitateur. Le nombre s’écrit :
22NT Equation 24
Ny=—5—
PN Digisienr
Dans cette expression, N est la vitesse de rotation de l'agitateur (tours/s) et T, le couple
mesuré sur l'arbre. Par analogie, le nombre Ne contient la puissance nécessaire au
mélange, puissance reliée i la perte de charge par un bilan macroscopique d'énergie. On
exprime la puissance totale dissipée dans un mélangeur Py :

P, =AP*Q Equation 2-5
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Les valeurs trouvées dans la littérature pour des conditions d’écoulement laminaire sont
présentées aux deux tableaux suivants [adapté de Rauline et al. 1998]. Le Tableau 2-1

présente les valeurs de K, pour le mélangeur Kenics et le Tableau 2-2 pour le SMX.

Parmi les résultats fournis pour le mélangeur Kenics, la valeur de L,/D, correspond au
rapport de la longueur d’un élément sur le diamétre de la conduite dans lequel il est insére.
Ceest le rapport ayant le plus d'influence sur la perte de charge pour ce type de mélangeur
avec l'angle et le pas de rotation des lamelles. Ces deux derniers critéres sont toutefois

rarement fourns.

Le nombre de Reynolds généralisé fait intervenir la fraction de vide du mélangeur ¢ et
permet I'ajustement de la vitesse moyenne pour tenir compte de I'accélération provoquee
par la présence de la structure de 1’éiément dans la conduite. Cet ajout n’est toutefois pas
suffisant pour tenir compte de toutes les variantes possibles dans les dimensions des
melangeurs.

D vp éunl 26
Re, = —
* ke
Selon Rauline [Rauline et al. 1998), la variabilité des résultats de perte de charge provient

des différences entre les caractéristiques géométriques des divers melangeurs. On
mentionne généralement le rapport L,/D, pour un élément Kenics mais I'angle de
rotation ou l'épaisseur des lamelles restent souvent inconnus. De méme, pour un

mélangeur SMX, I’épaisseur et le nombre des lamelles n’est que rarement donne.
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Tableau 2-1  Valeurs de K, trouvées dans la littérature pour le
calcul de la perte de charge dans un mélangeur
Kenics.
Auteur (s) Présentation originale Lw/D: Ko Note
Chemineer Z=532 15 170
Bor 1971 Z=486+ 0,68Re°’ 15 156
Wikinson et Ciif ¢ = 460/Re + 2 - 230 ___Dbv"p
1977 d / e A
4n
Allocca 1982 NeRe =220 - 220
Genetti 1982 fm 1 _— 160 10<Re<1000
= (W)Z.O:! Re"¢ {Re=10) ¢=0,91
Pahl et Z=170 . 224
Muschelknautz
1982
Sir et Lecjaks Z =5,34+0,0211Re 2 m
1982
Heywoodetal. |Z =6,87 15 220
1984
Z=8l4 15 260
Novak et al. 1985 _ 548 1,76 274
4f = A{e
Cybulski et = 0.5 15 163
Werer 1986 Z=51+ 01;714Re . "
= e '
z=12+Ref,
Z=54+0,28Re 1,36 173
Lecjaks et al. 1987 2135+ 2240 2<UD<S  163-130
4/=( o A-)Re +4.775’% 0,549
Kabliz1990 4 f = 281/Re . v Y
-4
Shah et Kale 1991 £/2 = 64n / +3:68n 15 142 £=09
IJGR
/ +1)Re ""

Joshi et al. 1995 Z= (7’41 + 1,04Re0.5 XLM /D, -l‘04

1,5<LD<25 90-155
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Tableau 2-2  Valeurs de K, trouvées dans la littérature pour le
calcul de la perte de charge dans un mélangeur SMX.

Auteur (s) Présentation originale Ko
Sulzer NeRe = 1200 (Valeur générale) 1200

NeRe = 1110 (SMX de cette étude) 110
Streiff 1979 Ne,Re, =190 760

504

Ne,Re, =126
Allocca 1982 NeRe =1237 1237
Pahi et Z=10 - 60 320-1920
Muschelknautz 1982
Cybulski et Wemer | 4 £ = 3800/ Re 1900
1986

4 f =2400/Re 1200
Streiff 1986 Z =387 1240
Kablitz 1990 4f =1893/Re 947
Shah et Kale 1991 =

ah et Kale f/2=35%e‘+10,3/ = 805 £ .0,87 .
(n+1)Rey ™ n(7) = k|
Lietal. 1996 = 876 =084
Fasol 1995 /12 184/Re' . (}'
n()=nly,

Les travaux de Fasol [Fasol 1995] sont les seuls permettant le calcul de la perte de charge
dans un mélangeur SMX alors que les fluides sont non newtoniens et ce, peu importe le
modéle permettant de représenter la viscosité. Le calcul du nombre de Reynolds se fait
alors avec la viscosité obtenue pour une vitesse de cisaillement a la paroi. Suivant la
complexité du modele rhéologique unlisé, cette vitesse de cisaillement pariétale est
calculée analytiquement ou par méthode numérique. Le modele du comportement
rhéologique du fluide représentant la valeur de la viscosité en fonction de la vitesse de

cisaillement doit donc étre connu.
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Fasol rapporte aussi une méthode permettant de calculer une viscosité lorsque les fluides
sont non newtoniens. Le calcul se base sur une vitesse de cisaillement caractéristique dans
le mélangeur SMX et s’exprime par [Grosz-Rall 1978] :
Equation 27
;7 = 2ﬁ T L
Y car D

[
Nous verrons plus loin I'analogie de cette méthode avec le calcul d'une constante
représentative de la géométrie du melangeur. Cette constante permet le calcul d’une
vitesse de cisaillement caractéristique pour n’importe quelles conditions et permet le calcul
de la viscosité avec n'importe quelle relation viscosité - vitesse de cisaillement. Une fois la

viscosité connue, il est alors possible de calculer un nombre de Reynolds et une perte de

charge.

2.1.2 Ecoulements dipbasiques
Le calcul de la perte de charge dans les situations d’écoulements diphasiques est moins

bien documenté que celui pour une seule phase. Le travail de Lockart et Martnelli
(Lockhart et Martinelli, 1949 sert généralement de référence pour les écoulements i deux
phases s’écoulant dans la méme direction a l'intérieur d'une conduite reclligne. On calcule
la perte de charge de I'écoulement diphasique par rapport i celle obtenue avec une seule

phase et en introduisant un facteur de correction approprié :

AP _¢2(é£) _¢2(£) Equation 2-8
(AL)GL' \aL), \aL),

Les paramétres ¢, et ¢ sont fonction d’une variable adimensionnelle X°. Cette variable
est elle-méme fonction du nombre de Reynolds, du rapport des débits, des masses

volumiques et des viscosités. Lockhart et Martinelli démontrent aussi que cette variable X?
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correspond au rapport des pertes de charge obtenues si chacun des fluides s’écoulait seul

dans la conduite :

Equation 2-9
La variable X? a pu étre mise en corrélation sous la forme [Chishobn, 1967] :
Cc 1 Equation 2-10
Pl Lty —
9 X x

La valeur de la constante C, dépend du régime d’écoulement pour chacune des phases.
Une valeur de 20 peut étre utilisée pour un écoulement turbulent-turbulent, 12 pour
laminaire-turbulent et 5 pour un écoulement laminaire-laminaire. Ces valeurs peuvent étre

utilisées uniquement pour le calcul de la perte de charge dans une conduite.

Pour des sections d’écoulement non réguliéres, une étude comparative a mis en  relief les
forces et les faiblesses de cinq méthodes de calcul de la perte de charge avec des
écoulements diphasiques [Bao et al, 1994). Les auteurs ont démontré que la methode mise
au point par Lockhart et Martinelli est la plus efficace et surtout la plus simple lorsque le
régime d'écoulement est laminaire avec des phases gazeuse et liquide. Par contre, elle
génére des erreurs trés importantes si on l'utilise pour des écoulements impliquant deux
liquides.

Dans ce dernier cas d’écoulement laminaire diphasique liquide - liquide, Bao et al
recommandent plutét I'utilisation de la corrélation de Beatie mise au point pour une
conduite [Beattic &¢ Whalley 1982]. Quoique moins facile d’emploi que la relation de

Lockhart-Martinelli, la comparaison montre qu’elle fournit des valeurs comparables avec
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des écoulements gaz - liquide. La méthode se base sur le calcul de pseudo masse

volumique et pseudo viscosité pour le mélange :

p = PPy Equation 211
2Pl xLp + (1 =X )pz
72phases = Th -8 Xl +2,58)+ .8 Equation 2-12

Ici, lindice 1 se rapporte i la phase la plus lourde et 2 i la phase legere. Selon cette

convention, x, est la fraction massique de la phase légére et §:

i Egquation 2.13
B=x,
P2

Pour obtenir des valeurs correctes de perte de charge, il faut toutefos utlliser I'expression
adéquate du coefficient de frottement. Le régime d'écoulement détermine I'expression a

employer pour une conduite [Bao etal. 1994]:

Laminaire (Rep, ., < 1000) :

16 Equation 2-14
f= e
e
Equanion 2-15
L _348-40 log(—g’—35-——)
\/7 ReZPqunJ—f

Dans les mélangeurs statiques, la fagon de faire de Lockhart et Martinelli a éte reprise.
Streiff affirme que la méthode est applicable aux mélangeurs Sulzer [Svef; 1977]. 1
n'existe toutefois pas de données publiées par ce fabriquant. La Figure 2-1 montre
P'évolution du facteur ¢, en fonction de la variable X pour le mélangeur SMX [adapte de

Ohandra et Kale, 1995; Shah et Kale, 1992). La corrélation pour les fluides non newtoniens
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présente la constante C, de 'Equation 2-10 en fonction de I'indice d’écoulement n aver
C,=6,8 pour un Kenics et 5,7 pour un SMX.

C,n Equation 2-16

n+l
Tableau2-3  Evolution de la constante C; de I'Equation 2-16
suivant la valeur de l'indice d'écoulement n.

1

n Kenics SMX
0,5 23 19
0,6 26 21
07 28 23
08 30 25
09 32 2.7
1 34 29
10 i . o i
—
! '
- — Lockhart-Martinelli Laminaire
™ - - - Chandra et Kale Non Newtonien

. 1| ShahetKale Newlonien
——= O _Shah et Kale Non Newtonien

1 10 100

Figure 2-1 Evolution du facteur ¢, en fonction de Ia variable X
pour le mélangeur SMX et le tube vide.
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Dans le but d’évaluer les conséquences d’une rhéologie non newtonienne, la Figure 2-2
tllustre I'effet de la variation de C, sur @, a travers le rapport des valeurs obtenues avec
n=1,0 et n=0,5 pour les mélangeurs Kenics et SMX. La plage des valeurs de X utlisée
correspond a celle présentée par Lockhart et Martinelli dans leurs travaux. Le rapport
maximum est obtenu a X=1 et montre une valeur prés de 1,12. L'effet de n et donc
faible entrainant une variation maximale de 12% sur ¢, entre n=1,0 et n=0,5. Etant
donnee la précision de la méthode telle que mise en évidence par Bao [Bao et al. 1994], cet
écart ne semble pas significatif et I'effet de 7 peut étre négligé lors de 'utilisation de la

méthode proposee par Lockhart et Martinelli.
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A ce sujet, Bao démontre que le rapport entre la perte de charge expérimentale et celle
calculée avec la méthode varie entre 0,6 et 1,6. La valeur moyenne est toutefois trés prés
de 1,0. La variance des résultats est donc élevée. En conséquence, la valeur de la constante
C, dans I"Equation 2-16 peut étre considérée indépendante de I'indice d’écoulement 2. Les
valeurs 3,4 et 2,9 de la constante C, présentées au Tableau 2-3 et obtenues respectivement

pour les mélangeurs Kenics et SMX peuvent ainsi étre utilisées sans autres corrections.

2.1.3 Bilan sur le calcul de la perte de charge
Le calcul et la prédiction de la perte de charge dans un mélangeur statique ne pose pas de

probléme particulier lorsque I'écoulement n’est composé que d’une seule phase. Pour les
mélangeurs SMX, il existe une corrélation qui permet de traiter les cas de fluides non
newtoniens [Li et al 1997). Le calcul d’une vitesse de cisaillement caracténistique, de la
méme fagon que ce que présente 'Equation 27, montre des possibilités intéressantes qui

seront développées i la section 2.4 sur la caractérisation de la géométrie des melangeurs.

Les méthodes de calcul et de prédiction de la perte de charge dans les conduites et le
mélangeurs statiques avec écoulement i deux phases fournissent des valeurs correctes
pour des écoulements turbulents [Bao e al 1994). Ces corrélations sont toutefois
développées pour des conduites vides ou poreuses. Trés peu de mesures avec les

mélangeurs statiques sont disponibles pour comparaison avec ces correlations.
En régime d’écoulement laminaire, la méthode proposée par Lockhart et Martinelli {7949]
permet de calculer correctement la perte de charge lorsqu'il s'agit de liquide et de gaz mais

fournit des valeurs erronées avec deux phases liquides. Streiff [1977] mentionne que son
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utilisation est correcte avec les mélangeurs Sulzer lorsqu'il s'agit d’écoulement de gaz et de
liquide.

Une mise en garde sérieuse a été faite par Bao relativement i l'utilisation de cette méthode
dans des écoulements avec deux liquides. Ces auteurs proposent plutét la corrélation de
Beatie [1982] comme la seule qui fournisse des résultats acceptables. La corrélation est
applicable uniquement pour les conduites, jusqua preuve du contraire. Pour les
mélangeurs statiques, il n'existe pas de mesures de perte de charge en écoulement
diphasique auxquelles se référer. L'utilisation de fluides a rheologie non newtonienne ne

fait qu'augmenter les inconnues de la situation.

2.2 DISPERSION DE GAZ OU DE LIQUIDE DANS UNE PHASE LIQUIDE

2.2.1 Paramétres gouvernant la déformation et la rupture

Une revue portant sur plus d’une cinquantaine de travaux relies a la mesure des
déformations de gouttes dans ces écoulements a été présentée par Rallison [Rallison, 1984].
1y conclut que les phénoménes et mécanismes régissant la rupture d’une goutte dans un
écoulement ou un milieu stable et newtonien sont bien idenufiés tant au niveau
expérimental que théorique. Ses conclusions sont présentées ici en parallele avec les

travaux pertinents a chacune.

2.2.1.1 Letypedécoulemen

La déformation et ’éclatement des gouttes sont dus i la composante déformation D du

174

tenseur gradient de vitesse lorsqu’on I'exprime suivant I'¢quation :
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%[(Y!*’YET )+(Yz—22T )]=D+Q Equation 2-17
Celle-ci ne montre en fait que le gradient de vitesse peut étre décomposé en deux parties,

une symétrique et l'autre antisymétrique. On peut aussi représenter les écoulements en

calculant o, une mesure de la force de I'écoulement par [Manas-Zlockzouer 1994a) :

ID| Equation 2-18
a=—
[p[+[)

Ainsi exprimée, la relation entre les composantes du tenseur permet de caractériser
simplement les écoulements présentés au premier chapitre. Pour I'écoulement
élongationnel 2D, @ =1 alors que pour le cisaillement et la rotation ngide, sa valeur est
respectivement de 0,5 et O. Pour tout écoulement autre que ceux présentes et

représentatifs de ce que l'on rencontre en industrie, la valeur de o est comprise entre ces

deux extrémes.

Cette fagon d’évaluer un écoulement posséde une caractéristique trés limitante. Le
parametre ¢ n’est pas un paramétre objectif au sens ou il n'est pas invariant avec un
changement de repere [Astanza 1979). 1l est donc impossible de comparer par exemple
une cuve de mélange i un mélangeur statique au moyen des valeurs obtenues pour a.
Pour des géométries semblables, la méthode reste quand méme pratique. Cette
justification a déja été avancée pour la comparaison d’agitateurs dans des cuves de
mélange [de la Villén et al. 1998].

Astarita propose donc deux critéres, un premier uniquement fonction des caractéristiques

de P’écoulement et un second représentant la combinaison entre 'écoulement et un temps
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caractéristique du fluide. Chacun de ces critéres fournit une évaluaton locale de
I’4coulement, est objectif et est applicable 2 n'importe quel écoulement. Ces critéres ne

seront pas traités plus en détails ici.

2212 La tension mterfacidle

La tension interfaciale tend toujours 2 minimiser I'étendue de l'interface entre les fluides.
Pour une goutte ou bulle de forme i peu prés ronde, elle agit comme une force élastique
de résistance 4 la rupture. Lorsque la déformation devient importante et que la viscosité
de la gourte est assez faible (p petit), elle peut contribuer 4 la rupture en facilitant la

croissance des instabilités a l'interface.

Elasticité de linterface
La tension interfaciale représente aussi la résistance a la déformation de l'interface entre
les phases. Le niveau de déformation de la goutte est une fonction des propriétes
physiques et rhéologiques des phases mais aussi de l'interface entre les deux [Wof et
Windbab 1995]. Windhab [Wardhab et Wolf 1991] propose un modéle représentant tout
Penvironnement des gouttes dans une dispersion a l'aide de ressorts et de pistons. Un
ensemble piston-ressort est associé a chaque composant soit les phases continue et
dispersée de méme qu’a l'interface. Leurs conclusions mettent en évidence la faiblesse du
modéle en question i représenter les faibles déformations d'une goutte mais laissent
entendre que le comportement du modéle est bien meilleur i grandes déformations et

qu'il peut méme représenter correctement le comportement d'une émulsion.



45

Un bien meilleur modéle représente la goutte dans son milieu par un ensemble de deux
ressorts et deux pistons. La Figure 2-3 montre I'arrangement. Dans ce modele, 7,
représente la viscosité de la phase dispersée et les trois autres éléments servent i la
représentation de l'interface. Les constantes de rappel des ressorts représentent la tension
interfaciale par les effets de la pression capillaire k;, et de la présence des agents tensio-
actifs k,, sur linterface. La viscosité de l'interface ; est utilisée pour la représentation de la
dissipation visqueuse locale engendrée par les gradients de tension interfaciale et le

mouvement des tensio-actifs.

Les conclusions tirées i partir de ce modéle montrent son applicabilité aux déformations
stables tout comme a la relaxation de contrainte lorsqu’aucun tensio-actif n’est utlisé.
L’avantage du modéle réside dans le fait que les quatre paramétres sont indépendants du
type d’écoulement et de la déformation mais doivent étre déterminés expérimentalement.
La performance du modele reste bonne en présence de tensio-actif mais les parameétres ne

sont plus constants et doivent étre déterminés dans les conditions partculiéres.

Force
Kir
n; Ty
-
ka
Force

Figure 2-3 Modéle mécanique représentatif d'une goutte déformée.



Instabilité capillaire
Le principe de la destruction d’un filament étiré par ce type d'instabilites est relativement
simple et est illustré a la Figure 2-4. Aprés avoir été étirée de sorte que sa longueur
devienne trés supérieure i son rayon, une goutte devient un long filament. A la suite d'une
perturbation initiale, 'onde ainsi engendrée se propage le long du filament et croit en
amplitude A. Cette croissance sera plus ou moins favorisée par l'environnement externe
et interne de la goutte étirée. Lorsque 'amplitude de I'onde atteint le méme ordre de
grandeur que le rayon du filament 7, il y a rupture en une premiére génération de gouttes.
Ce phénomeéne élongation - destruction peut se reproduire avec les gouttes formees d’'une
premiére rupture et engendrer plusieurs générations de gouttes filles de tailles inférieures.
Le processus s’arréte lorsque les forces de tension interfaciale arrivent 4 stabiliser la forme
de la gourte et son interface [ Tjahjadi et Ottino, 1991]. La taille alors atteinte est alors wes

réduite pour permettre a ce type de force d'intervenir.

Mére jeoe( o O

Filles

@unes produltes] I Filament initiaﬂ

Figure 24 Evolution des instabilités capillaires a la surface d'un
filament et rupture en gouttes plus petites.
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La figure suivante montre les courbes du temps de rupture par instabiliteés capillaires en
fonction du rapport des viscosités [ Tjabjad; et al. 1992]. Les courbes pleines sont genérees
numériquement et ont été validées par des mesures expérimentales representées par les
points. Les deux se recoupent extrémement bien. Les trois courbes supérieures sont issues

de perturbations initiales A différentes. La valeur de la perturbation 4 correspond a un

rapport des dimensions montrés sur la Figure 2-4 : 1 =A/r;. La quatriéme courbe montre
le temps que dure le processus de destruction du filament avec la perturbation initiale de
0,2. Ce que l'on doit retenir de cette figure est que le temps requis pour permettre
d'atteindre I'amplitude de rupture se situe entre 10 et 100 secondes suivant le rapport de
viscosité et que le temps requis pour la rupture va de quelques secondes a quelques
dizaines de secondes. Ces valeurs démontrent que les ruptures par instabilités capillaires

exigent des conditions d’écoulement trés lent.

1000 - ‘
: mem | ambda=0,01 !

,—— Lambda=0,1 :

100 -

Yupuxe (8)

10 -

0,001 0,01 0,1 1 10

Figure 2-5 Temps requis pour la rupture d'un filament par instabilités
capillaires en fonction du rapport de viscosité.
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2.2.1.3  Les faibles rapports de visasité

11 est possible de briser 3 peu prés n'importe quelle goutte ayant une viscosité plus faible
que celle de la phase continue (p < 1) en la plagant dans un écoulement induisant un
niveau de contraintes assez élevé. Ce dernier devra étre d’autant plus grand que p sera
petit. La déformation stable d’une goutte dans cette situation peut arteindre plusieurs
milliers de fois son rayon alors qu'elle n’est pas déformée. Les principaux résultats relatifs

3 la destruction d’une goutte i faible viscosité sont présentés aux sections 2.2.2 et 2.2.3.

2.2.1.4  Les rapports deviscosité devés

Pour parvenir 4 détruire une goutte dans cette situation, "écoulement doit étre caractérisé
par des composantes élongationelles qui représentent Iessentiel des contributions a la
norme du tenseur des vitesses de cisaillement. Cette situation correspond & une valeur de
apréesdel:

ID| Equation 2-19
a=——
1ol +i

L’écoulement n'a donc pas besoin d'ére 2 un nombre capillaire trés élevé. Le temps requis
pour la rupture dans ces conditions de stabilité peut par contre étre tres long. Lorsque
P’écoulement présente une composante rotationnelle importante, aucune rupture n’est
possible car aucun étirement suffisant ne peut étre provoqué. Les résultats ayant trait aux

hauts rapports de viscosité sont aussi passés en revue aux sections 2.2.2 et 2.2.3.

2.2.1.5 Lefactewr tamps
L'historique des déformations (histoire rhéologique) subies par la goutte ou le filament

influence le résultat de la rupture. De plus, le taux d’application des contraintes peut
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mener i la rupture dans des conditions sous Carr. La taille et le nombre de gouttes
produites  la rupture dépendent 4 la fois de I'écoulement et de histoire des deformations
subies par la goutte. Les phénomenes transitoires ont donc un effet marque sur les

resultats de la dispersion.

2.2.2 Résultats de dispersion en régime stationnaire

La Figure 2-6 présente les variations du nombre capillaire critique obtenus par Grace
[1982] en fonction du rapport des viscosités. Taylor avait déja fourni quelques points
expérimentaux [1932] se situant parmi les points de Grace. Deux courbes sont présentees,
une pour le cisaillement simple ou écoulement Couette et une seconde pour |’écoulement
élongationnel plan. Ces résultats sont tous obtenus en gardant des conditions stables
nécessaires & l'atteinte de la déformation i léquilibre. Bien quils servent a la
compréhension des phénomeénes de rupture et des forces en jeu, les mélangeurs statiques
et en particulier le SMX ne sont qu'une succession de phénoménes transitoires et ne

permettent jamais ces conditions d'équilibre.

Pour un rapport de viscosité inférieur i 0,1, les nombres capillaires requis pour la rupture
des bulles dans un écoulement Couette deviennent trés élevés. Ils rendent ainsi les
conditions d’application pratiques hors de portée. La situation devient encore plus
difficile avec des rapports de viscosité supérieurs a 3 au-dessus duquel les nombres

capillaires requis deviennent carrément inaccessibles.
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Figure 2-6 Nombre Capillaire critique suivant le rapport des viscosité pour
des écoulements en cisaillement simple (——) et en élongation
(---) [Grace, 1982]

Dans des écoulement élongationnels, les nombres capillaires requis pour la rupture restent
i l'intérieur de limites raisonnables pour une trés large gamme de rapports de viscosites.
Ces résultats mettent en évidence la trés grande efficacité des écoulements élongationnels
3 déformer des gouttes pour accomplir la tiche de dispersion. IIs sont a la base de la

seconde et de la troisiéme conclusion de Rallison [Rallison 1984] énumeérées plus haut.

Des résultats trés proches ont été obtenus avec un montage expérimental beaucoup plus
sophistiqué et surtout beaucoup mieux équipé [Bewley et Leal, 1986]. Les résultats de la
Figure 2-7 montrent des courbes pour plusieurs écoulements intermédiaires entre un
écoulement de Couette et un écoulement élongationnel (0,5 < a< 1). La principale

différence avec les résultats de la Figure 2-6 se trouve dans les nombres capillaires
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critiques pour des rapports de viscosités supérieurs a 4. Cette différence provient du
temps nécessaire a I'atteinte de I'équilibre de la déformation. C'est probablement pour
cette raison que toutes les publications antérieures i celle de Bentley et Leal montrent une
dépendance de Ca_;, avec p pour des écoulements élongationnels lorsque ce dernier
devient superieur a 4 [Stong, 1994). La figure montre aussi les résultats obtenus par la

théone des petites déformations (— — ), celle des corps étirés « slender body theory » (- - -
) et des résultats numériques obtenus par la méthode des intégrales de frontiéres {®)

[Rallison, 1981).

1
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Figure 2-7 Nombre capillaire critique pour différents  types
d'écoulements [Bentley et Leal 1986].

Plus récemment, l'effet de I'élasticité de chacune des phases a été exploré en élongation et
en cisaillement simple [Migh et al. 1997 et 1998} 1l en ressort qu'un goutte élastique

‘ bénéficie d’une résistance supplémentaire 4 la déformation alors qu'une matrice ou une
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phase continue élastique augmente la déformation de la goutte qui y est placée. En
cisaillement simple, il a été démontré que le nombre capillaire critique est une fonction du
rapport des élasticités de la goutte i celle de la phase continue. Avec I'augmentation du
rapport, le nombre capillaire critique peut atteindre jusqu’a huit fois celui requis avec des
phases newtoniennes non élastiques. La « protection » supplémentaire de la goutte

apportée par son élasticité n’est donc pas négligeable.

Le temps requis pour atteindre I'quilibre lors de la déformation d’une goutte peut étre
estimé par 1/(0/d)) (Equation 2-20). A haut rapport de viscosité, ce temps peut atteindre
des valeurs trés élevées. Grace [Graee 1982] a aussi mis le temps de rupture en relanon
avec le rapport de viscosité. La Figure 2-8 combine ses résultats obtenus pour des
écoulements en cisaillement simple et en élongation. Le temps réduit de rupture s’exprime
suivant une relation faisant intervenir le rapport utilisé plus haut (1./(0/d,) et le temps

réel .

Les contributions des derniéres années sur la rupture des gouttes explorent le domaine
des écoulements ne permettant pas l'atteinte des temps nécessaires  la rupture dans des
conditions d’équilibre. L’apport le plus important provient des études avec des
écoulements présentant des conditions chaotiques.

o/D Equation 2-20

Benree

N

trédm't =t
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Figure 2-8 Temps réduit requis pour la rupture en fonction du rapport de
viscosité [Grace 1982].

223 Résultats de dispersion en régime transitoire

Grace a été l'un des premiers a mettre les phénomeénes transitoires en évidence. Il
cherchait i faire le paralléle entre des changements abrupts dans le caractere de
écoulement et les conditions rencontrées dans les mélangeurs statiques. La
représentation des mélangeurs Kenics du Chapitre 1 (Figure 1-6) montre deux éléments
dans une conduite. On peut facilement y voir que les perturbations les plus importantes
de ’écoulement se font a P'entrée et la sortie des élements. Par contre, le SMX ne présente
pas ces zones d’entrée et de sortie. Les perturbations y sont plus uniformes sur toute la
longueur de I'éiément. On peut le voir comme une succession d’effets d’entrée ou de
sortie. Les expériences de Grace consistaient i faire varier la vitesse de cisaillement dans le

temps pour un écoulement donné. Il a ainsi constaté que l'allongement d’une goutte au
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moment de sa rupture dans un écoulement établi et permanent est égal a plusieurs fois
son allongement maximum stable pour ce méme écoulement. L'application d'une vitesse
de cisaillement décroissante a ainsi permis la déformation et la rupture de gouttes avec des
vitesses de cisaillement en tous temps inférieures a celles requises pour la rupture avec une

vitesse constante.

La premiére étape dans l'investigation des effets transitoires a consisté a reprendre la piste
montrée par Grace. La collaboration entre Stone et Leal a produit les résultats les plus
intéressants [Stone et l, 1986 puis Stone et Leal, 1989, a et b). Ils ont effectué des tests avec le
méme montage que Bentley et Leal [1986] pour la mesure du nombre capillaire critique
dans des écoulements simples. IIs ont en plus comparé leurs résultats & des simulanons
par la méthode des intégrales de frontiéres [Stove et Leal, 1989 a et b]. Idi, toutefois, ils
mettent en évidence les phénomeénes transitoires par deux méthodes. Une premiére ou,
aprés avoir substantiellement déformé une goutte, ils imposent une diminution par
échelon de la vitesse de cisaillement dans un écoulement donné ( o constant). La seconde
méthode consiste A faire varier simultanément le caractére de I'écoulement o et la vitesse
de cisaillement. Quatre observations ou conclusions ressortent de ces expériences :
o Dans un procédé étirement - relaxation subite, ’étirement maximal nécessaire
pour provoquer la rupture lors de la relaxation est trés supérieur a la longueur
maximale stable observable lors des mesures de nombres capillaires critiques. Cet

étirement nécessaire 4 la rupture augmente avec le rapport des viscosités.
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o L'utlisation déchelons dans les vitesses de déformation imposées a une goutte
permet de la briser sans étirements importants. La rupture est alors attribuable &
des effets de tension interfaciale.

¢ Par opposition, pour faire intervenir des instabilités capillaires dans la rupture,
l’étirement nécessaire minimal doit étre d’au moins 20 (D = L/a = 20).

e La combinaison et lenchainement d’écoulement a caractére différent (a
différents), peut permettre la rupture de gouttes qui normalement ne seraient pas
affectées par ce type d’écoulement seul. Il devient donc possible de briser des
gouttes ayant une viscosité beaucoup plus élevée que le milieu ambiant (p > 4)

dans un écoulement en cisaillement simple.

Ces quatre conclusions s’appliquent directement aux mélangeurs statiques. De par leur
nature, le caractére de I'écoulement varie sur la longueur d’'un élément et se trouve a étre
répété pour les éléments suivants. Par simulations [Radine er al. 1998], il a été démontreé
que ces variations sont importantes et peuvent étre trés différentes d’'un mélangeur a

Pautre.

La Figure 2-9 reprend la valeur du paramétre a suivant I'axe de I’ecoulement pour un
mélangeur Kenics et un SMX. On y voit que le mélangeur SMX engendre de plus
nombreuses variations et que la valeur moyenne est aussi plus élevée que dans un
mélangeur Kenics. Pour ce dernier, les variations du paramétre & sont beaucoup plus
fortes 4 Pentrée et i la sortie. Des pics importants sont aussi marqués a la transition entre

les éléments. Des résultats similaires ont été obtenus par Avalosse [Audosse et Crodet 1997)
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en suivant ’évolution de la déformation dans I'écoulement de particules fictives lancées a
I'entrée des mélangeurs. Ils mettent en évidence exactement les mémes fortes variations a
la jonction entre les lamelles des éléments. La Figure 2-10 présente la vitesse de
cisaillement moyenne sur I'axe de chacun des mélangeurs [Radie et al. 1998). Avec des
conditions comparables, la moyenne est trés supérieure pour le SMX. Les variations sont

aussi beaucoup plus fréquentes et intenses.

Les expériences de Tjahjadi et Ortino [1991] sont faites pour un écoulement moins
conventionnel que ceux de Grace et surtout, mettent en évidence les phénomenes
transitoires. Leur banc expérimental se compose de deux cylindres excentrés qu'ils
nomment « Journal bearing ». L'entraxe entre les cylindres est de 30% du rayon externe tel
que le montre la Figure 2-11. La vitesse, l'arrét et le départ de chacun des rouleaux
peuvent étre ajustés 4 gré. Dans des conditions précises dalternance de rotation entre les
deux rouleaux, ’écoulement généré est chaotique et présente ainsi des caractenstiques
ayant été démontrées idéales pour le mélange [Omio 1989). Ce type d’écoulement
complexe n’avait pas été étudié auparavant et présente des conditions qui ne peuvent étre
retrouvées dans les écoulements simples. Un avantage indéniable de ce montage
expérimental réside dans le champ de vitesse qui peut étre obtenu analytiquement.
L’écoulement dans les mélangeurs statiques SMX de Sulzer a lui aussi été identifié comme
étant chaotique [Fasol, 1995] mais bien évidemment, le champ de vitesse n'y est accessible

que par simulations.
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Figure 2-9 Valeur moyenne du paramélre a sur laxe des

mélangeurs SMX et Kenics [Rauline et al. 1996].

Les fluides employés par Ortino, tous newtoniens, ont des rapports de viscosité compris
entre 0,01 et 2,8. Les auteurs placent une goutte dans une région ol le nombre capillaire
excéde le nombre capillaire critique. Cette goutte s'étire, devient filament pour se rompre
éventuellement en plusieurs gouttes filles i la suite des étirements et replis que lui impose
I'écoulement. Une hypothése de base de leur modéle considére le filament comme un
traceur inerte de lécoulement c'est-d-dire quil n’influence en rien lécoulement a
proximité mais sert plutt 4 marquer les déplacements. La quantité de fluide dispersé est
trés faible et ils considérent que les gouttes résultantes n’ont aucune interaction avec leurs

voisines. La distribution des tailles de gouttes obtenues est plus étroite lorsque le rapport
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de viscosités est inférieur i 1,0 alors que c’est plutdt le diamétre moyen qui est plus petit
lorsque p est supérieur a 1,0.
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Figure 2-10 Valeur de la vitesse de cisaillement moyenne sur I'axe d'un
mélangeur Kenics et SMX [Rauline et al. 1996].

Ces résultats peuvent s'interpréter i I'aide de ceux obtenus avec les écoulement simples en
cisaillement ou en élongation et a I'aide du rapport des viscosités. Ainsi, dans le cas d'un
rapport de viscosité inférieur 3 1,0, une goutte issue d’une premiere rupture pourra encore
se déformer et se rompre une seconde fois. Le processus peut méme se répéter a plusieurs
reprises si p est assez petit comme par exemple dans le cas gaz - liquide. Ce processus de
répétition engendre une distribution de taille étroite autour d’une diamétre moyen. Ce
résultat n'est pas une surprise puisque ce sont les forces de tension interfaciale qui

viennent mettre un terme au processus de rupture i répétition. Sachant que le nombre
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capillaire répond inversement 2 a7, ces forces deviennent predominantes a mesure que

le diamétre de la goutte ou bulle se réduit et finissent par surpasser les forces visqueuses

imposées par 'écoulement (Ca).

P T R R R R e DS Rl

Figure 2-11 Shéma du montage expénimental employé par Ottino et son groupe

Dans le cas ot p > 1,0, la goutte initiale sallonge et se déforme énormément plus que
dans le cas p < 1,0. Le rapport longueur sur diamétre initial peut atteindre 100 ou méme
1000 et plus. Lorsque le filament se brise, toutes les gouttes filles se forment d’un coup et
aucune ne subira de rupture ultérieure. Le résultat de ce mécanisme de réduction de taille

est une distribution plus large avec toutefois un diamétre moyen plus petit que dans le cas

p<l

Leur modéle considérant la goutte déformée comme un traceur inerte permet de caler les
courbes de distribution de tailles obtenues sur une courbe généralisée [Tjahad: et Ottmno,
1991; Muzzio et al., 1991). En fait, deux courbes généralisées sont obtenues, une pour p <
1 et une seconde pour p > 1. Dans le cas ou le rapport des viscosités est petit, on peut

concevoir intuitivement que le processus répétitif d’étirement suivi de rupture puisse étre
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représenté par une seule courbe peu importe p tant qu'il est inférieur a 1. Dans le cas
inverse, cette conclusion est plus surprenante si I'on se souvient qu'en général, un filament
ne va se briser qu'une seule fois pour engendrer toutes les gouttes de la distribution.
Aprés avoir mesuré un certain nombre de gouttes i partir de photos, ils comptent le
nombre dN(¥) ayant un volume compris entre V et V+dV. Ils gencrent ensuite une
distribution f{V,p)=dN(V)/dV normalisée pour un nombre identique de gouttes dans
chacune des distributions. Pour caler toutes les distributions sur une seule, ils introduisent
une fonction F (V/<V>)=F2 * f(V,p). Dans cette expression, V’ est le volume d’une

goutte, < V> est le volume de la moyenne arithmétique des gouttes.

Une seconde série d’expériences va exactement dans le méme sens [Tjajadi et al, 1992].
Elle consiste 3 étirer une goutte en un long filament dans un fluide stagnant puis a
attendre la rupture par instabilités capillaires. Leurs résultats montrent que le processus de
rupture est en fait une cascade du méme événement. Une goutte meére étirée en filament
se rétracte puis se rompt par instabilités. Elle engendre trois gouttes filles dont Iune
continuera le processus de rupture et ainsi de suite. Ils expliquent donc une partie des
résultats précédents permettant de regrouper en une courbe généralisée toutes les

distributions de tailles obtenues avec des rapports de viscosités différents.

Dans la lignée des travaux de Tjahjadi pour s’approcher des conditions plus réalistes de
procédés industriels, on retrouve ceux de Jansen et Meijer [1993]. Is ont démontré
Pefficacité des effets transitoires dans un écoulement élongationel plan. Il est rare en effet
que les procédés de mélange se produisent assez lentement pour que l'on puisse supposer
des conditions de déformation i I’équilibre telles que celles normalement utilisées pour la
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détermination du nombre capillaire critique. Leur expérience consiste donc a forcer une
déformation trés rapide d’une goutte par limposition d’un nombre capillaire au minimum
5 fois le Ca,, de I'écoulement élongationnel représentant leur montage. Ils considérent
une déformation affine de la fraction dispersée dés la mise en route des rouleaux et
supposent un allongement suffisant pour négliger les effets de bouts. L'élongation dans
ces conditions génére des gouttes plus petites que celles produites lors du maintien d’un
nombre capillaire trés légérement supérieur au nombre capillaire critique tel que cela est

généralement fait dans ce type de mesures.

Les résultats issus de simulations, basées sur la théorie du chaos, sont trés proches des
valeurs expérimentales obtenues avec le montage de la Figure 2-11 [Khakhar et Ottino 1986
e 1987; Tiahjadi et Ottino 1991; Thahjad; et al. 1992). Nous ne discuterons pas de cette
méthode ici. Tl faut toutefois garder en téte que cette théorie, telle qu’adaptée, permet une
représentation fidéle des phénomenes d’élongation et de replis rencontrés dans les
situations de mélange chaotiques et peuvent donc prédire le résultat des ruptures de
gouttes devenues filaments. Malgré ces résultats, 'éventuelle simulation de conditions de
mélange industriel par cette méthode reste douteuse en raison des ressources requises. La
méthode consiste en effet a suivre chaque goutte dans 'écoulement et Ihistoire qui lui est
rartachée. Des solutions analytiques ne pouvant étre obtenues pour des écoulements
complexes comme celui produit par exemple avec un SMX, les solutions doivent étre
obtenues par simulations. Ces derniéres exigent des ressources déja importantes en
mémoire vive et en temps de calcul. Tl est difficile, dans I'etat actuel des ressources,

d’envisager le suivi dans le temps et Pespace de milliers voire de millions de gouttes bien



62

que ce soit plus représentatif d’une situation industrielle de dispersion. L'influence de la
phase dispersée sur le comportement global de Iécoulement ne fait qu'augmenter la

complexité du probléme.

2.2.4 Coalescence

Cette section n’a pas pour but de présenter un bilan de la littérature sur la coalescence.
Notre étude ne prend pas en compte la coalescence mais vise plutdt a presenter les

notions importantes et  sensibiliser le lecteur au phénomene.

Les études passées en revue dans la section précedente traitent d’une seule goutte qui se
déforme et se brise. Dans le cas ou plusieurs gouttes sont présentes, on ne considére

aucune interaction entre elles en raison d'une fraction volumique trés faible de phase
dispersée («1%). Les procédés de melange industriels mettent en cause des fractions

volumiques de phase dispersée souvent supérieures 3 10 ou 20%. Des cas extrémes
montrent méme des teneurs en phase dispersée supérieures i I'entassement maximum de
68% pour des particules rigides et sphériques [Akay 1998). De telles concentrations
impliquent la présence simultanée de millions et méme de milliards de gouttes subissant
les déformations décrites plus haut. A la complexité de ces phénoménes doivent ére
ajoutées les interactions des gouttes avec leurs voisines. Ces interactions sont responsables
de la coalescence elle-méme responsables de l'inversion de phase [Efthamiadu er Moore,
1994). Ce phénoméne se produit lorsque la phase dispersée se transforme subitement en
phase continue. La nouvelle dispersion produite comporte des gouttes généralement plus
petites menant parfois 4 des émulsions stables [Pacek e dl, 1994].
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La fraction volumique de la phase dispersée et le caractére de Iécoulement (@) sont les
deux facteurs influengant la coalescence. Les paramétres a quantifier sont la probabilité
que deux gouttes entrent en collision, la force avec laquelle elles le font et le temps que
dure l'interaction. Les cas limites généralement considérés dans 'étude de la coalescence
consistent en des interfaces qui sont soit complétement mobiles ou totalement immobiles
lors du drainage du film séparant les gouttes [Edwands et i, 1991]. La gamme des valeurs
de mobilité possibles entre ces deux extrémes est trés large et les paramétres qui sont
complexes. Les cas limites de mobilité sont illustrés a la Figure 2-12. Le temps nécessaire

a la coalescence est bien siir différent dépendamment de I'ypothése utilisée.

La force poussant les gouttes 'une vers l'autre peut avoir des effets antagonistes. La
déformation des gouttes et la surface de contact entre les gouttes vont augmenter avec
cette force. 11 y donc plus de liquide a drainer entre les gouttes entrainant une
augmentation du temps nécessaire i son évacuation et du temps nécessaire a la
coalescence. Il est alors évident que les zones 4 haute déformation, prés des agitateurs par
exemple, deviennent le théatre des ruptures tandis que les zones d’écoulement a moindre

déformation favorisent la coalescence.
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Figure 2-12 Patrons d’écoulement lors de la coalescence suivant le type d'interface

Des modéles de temps et de probabilité de coalescence ont été développés pour des
écoulements simples. IIs fournissent des valeurs soit trop élevées (interfaces mobiles) ou
trop faibles (interfaces immobiles). Quelques modéles existent donc pour calculer des
temps intermédiaires en se basant sur des interfaces plus ou moins mobiles. IIs ne sont

pas plus satisfaisants que les précédents [Mezer et Janssen, 1994].

Dans le cas de fluides viscoélastiques, le temps requis pour la coalescence est supérieur
[Acharya et Ulbredn, 1978]. Le drainage du film séparant les gouttes est plus long en raison
de la résistance plus grande occasionnée par I'élasticité du fluide interstitiel. Ces résultats
sont donc cohérents avec ceux présentés plus haut en relation avec une goutte élastique

[(Mighriet al 1997 er 1998].

2.2.5 Dispersion de gaz et de liquides dans les mélangeurs statiques

2.25.1  Mesure des tailles en ligne
1l existe plusieurs méthodes pour la mesure des tailles de gouttes, bulles ou particules.

Toutefois, seules quelques-unes permettent de le faire directement dans la conduite sans
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altérer les conditions qui y prévalent. Le Tableau 2-5 énumére, en marge des corrélations
développées pour la taille des gouttes, les méthodes utilisées dans les expériences de
dispersion en ligne. On donne aussi quelques caractéristiques et limitations de la methode

employée.

Une comparaison des techniques de mesure par prélévement capillaire et par visualisation
[Pacek et Niencw 1995] conclut que ce sont les caractéristiques du systeme dispersé qui
doivent guider le choix de la méthode. La vidéo devrait étre utilisée pour des
concentrations supérieures i quelque pour cents et produisant des distributions larges
alors que la méthode capillaire est bien adaptée i de faibles concentrations, des régimes
établis et des distributions étroites. Le méme groupe de recherche présente aussi une
méthode de mesure vidéo pour l'investigation de linversion de phase [Pack et ol 1994].
Une méthode proche a été utilisée dans des investigations préliminaires pour nos travaux
[ Fradette et al. 1997). Un résultat obtenu en cuve agité démontre que des photographies
prises 4 la paroi ménent au méme résultat que des mesures faites dans la cuve [Godfey et al.
1989). Cette conclusion est importante car elle valide les photographies faites a la sortie de
mélangeurs i travers des conduites transparentes. Dans cette configuration, certains
auteurs [par exemple Berkman et Calabrese 1988) ajoutent une cuve rectangulaire autour de

la conduite pour minimiser les déformations optiques.

2.2.5.2  Paramitres & considérer en conception
Nous avons vu, jusquici, les notions relatives i la destruction d’'une goutte dans un

écoulement laminaire. Avant d’aborder les résultats de dispersion dans les melangeurs, les
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paragraphes qui suivent présentent les points i considérer pour la réduction de taille avec
des mélangeurs statiques.

Nombre d’éléments de mélange
Middleman [Middlenan 1974), montre Peffet du nombre d’éléments sur le diamétre moyen
des gouttes (Figure 2-13). Comme référence de taille, il utilise la valeur du diametre de
goutte moyen obtenu avec le nombre maximum d’éléments de ses expériences (D;; yne)-

La diminution du rapport D;/Di, p me; peut étre corrélée par la relation :

_D_32_ =C, +C, LAY Equation 2-21
D 32(N max)
7
| \
5 ‘o Mddleman 1974
) \\\ ' o Al-Taweel et Walker 1983
g 4 \\
5 Y
g 3 <
& ‘\ N
2 A
[e] \\“‘
1 &%—-ﬁ———
0 ' T
0 5 10 15 20 25 30 35 40
Nombre d'éléments Kenics

Figure 2-13 Effet du nombre d'éléments mélangeurs sur la taille
des gouttes & un nombre de Weber donné.
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Le graphique inclut aussi les résultats de Al-Taweel [Al-Tauad et Walker 1983] obtenus
avec un mélangeur In-Liner de Lightnin. Ce mélangeur est trés prés d’un Kenics a
Pexception que la lamelle de 'élément est formée de plusieurs courtes sections légérement
espacées. Le Tableau 2-4 résume les conditions et les valeurs correspondant a I"Equation

2:21.

Le comportement montré sur la figure peut s’expliquer par la cinétique de dispersion. A
mesure que la phase dispersée passe dans le mélangeur, elle se rompt en gouttelettes de
plus en plus fines. Le processus se poursuit jusqu’i ce que I’équilibre entre rupture et
coalescence soit atteint. Le point auquel cet équilibre est atteint dépend du niveau de
dissipation dénergie engendré par le mélangeur et du systéme liquide impliqué. Cette
distance peut étre comparée au temps d'agitation dans une cuve de mélange. Lors du
développement d’une nouvelle application, il est donc trés important de procéder a cette
évaluation.

Tableau 24  Données correspondant aux mesures présentées a la

Figure 2-13.
Middieman Al-Taweel

Ci 0,95 1,0
C: 51 49
Cs 040 0,19
Mélangeurs 3,6, 21 Kenics 4,8, 12, 16, 24, 36 In-Liner
Fluides Benzénedanseau  Kérosene dans eau
Fraction volumique 0541% 1%

Tension interfaciale 4 mN/m -

Viscosité et rapport des viscosités
Haas [Haas 1987] a été le premier 3 inclure une correction pour le rapport des viscosités

entre phases dans sa corrélation de taille de gouttes. Calabrese [Berkman et Calabree 1988],

introduit dans sa corrélation de taille un nombre capillaire relié au diamétre moyen des
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gouttes pour tenir compte de la présence d’une phase dispersée ayant une viscosité plus
élevée que la phase continue (Tableau 2-5 page 77). Il montre que la distribution de taille

de gourtes s’élargit lorsque la viscosité de la phase dispersée augmente.

De méme, Middleman [Middlena 1974} a montré une augmentation de la valeur du
diamétre moyen lorsque le rapport de viscosité augmente. Il explique le phénomeéne par la
déformation des gouttes plus difficile i effectuer lorsque p devient supérieur a 1,0. Ces
résultats ne s"appliquent toutefois qu’aux régimes d’écoulement turbulents. La correélation

proposée (voir Tableau 2-5 page 77) ne tient pas compte de la fraction volumique.

Middleman [1974] propose aussi une forme de corrélation pour la taille des gouttes en
régime laminaire fondée sur une définition de la répartition de I'énergie a I'intérieur d’un
tourbillon. A cette échelle en effet, le régime d’écoulement que subit la goutte est
laminaire puisque son environnement se résume au tourbillon dans lequel elle est placée et

que le niveau des dimensions est trés réduit. Il obtient une relation de la forme :

D32 -

D,

w) f
En régime laminaire, le coefficient de perte de charge est directement relié au nombre de

( - )3 1 Equation 2.22
1

Reynolds. La substitution de son expression dans I'équation précédente donne :
212_ c (g—)s Dvp Equation 2-23
D, \w) u

Le diamétre moyen des gouttes répond donc inversement 4 la viscosité et a la vitesse

moyenne de I'écoulement (1/4* et 1/49). La tension interfaciale influence elle aussi de
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facon importante le résultat de la dispersion (¢’). Malheureusement, aucune mesure

expérimentale ne confirme cet énonce.

En se basant sur le principe selon lequel le mélangeur Kenics procure une augmentation
interfaciale proportionnelle i 2%, un travail expérimental démontre que cette relation est
vraie seulement aprés un certain nombre d'éléments [Bgio et MacLaren 1991]. Le nombre
d’éléments nécessaires a I’établissement de I'écoulement augmenterait avec la diminution
de la fraction volumique. Les auteurs mentionnent aussi le rapport de viscosité comme un

élément déterminant de la performance mais n’en donnent aucun détail.

Fraction volumique de phase dispersée
Middleman [Middlenan 1974] n’a pas montré d’effets de la fraction volumique sur la taille

moyenne des gouttes produites avec un mélangeur Kenics en régime turbulent. Ses
expériences consistaient i disperser du benzéne dans de leau avec des fractions
volumiques comprises entre let 25%. Calabrese [Berkman et Calabrese 1988] a fait le méme
constat. Haas [Haas 1987), avec un mélangeur Kenics, n’a pas mesure d’effet sur la taille
moyenne des gouttes pour des fractions volumiques d’eau allant de 1 a 8,5% dans des
phases organiques.

Al-Taweel [Al-Taued et Walker 1996) montre une dépendance assez forte de la taille en
fonction de la fraction volumique (Tableau 2-5). Le relation établie pour le régime
turbulent est en effet fonction de ¢*”. Le mélangeur est toutefois peu usité puisqu'il s’agit

d'une série de grilles provoquant essentiellement des élongations et peu de déplacement
radial.
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En régime laminaire, Grace [Grae 1982] obtient une relation linéaire entre la taille
moyenne des gouttes produites et des valeurs de fraction volumique comprises entre 5 et
20%. Dans ses expériences, le rapport de viscosité est de 0,001. La viscosité apparente de
la dispersion diminue donc 2 mesure que la quantité de fluide moins visqueux augmente.
L’augmentation des tailles moyennes avec la fraction volumique du fluide peu visqueux
provient aussi de I'augmentation du débit de phase injectee. Les vitesses plus grandes en
sortie de buse d'injection entrainent la formation de gouttes injectées ayant un diamétre
moyen supérieur 3 celui obtenu & débit plus faible. Avec une longueur de melangeur

donnée et des conditions comparables, le diamétre moyen en sortie est donc plus éleve.

Point et moyen d'injection de la phase dispersée

La dispersion d’un liquide dans un autre implique nécessairement un point ou s’effectue

Pajout de la seconde phase dans la phase continue. Si cette étape est relativement simple
dans une cuve, elle peut se révéler difficile a réaliser dans un procédé continu. Cette

section présente les quelques résultats y ayant trait.

L'injection simple avec un raccord en T est a éviter lorsque la maximisation de la
performance est recherchée [Grae 1982) Par contre, en raison de la simplicite de

I'arrangement, une augmentation de longueur du mélangeur peut compenser cet effet.

Par simulations d’écoulements laminaires dans plusieurs mélangeurs statiques, il a aussi éte
démontré que le point d'injection central devrait étre favorisé [Radine et al. 1998]. Certains
mélangeurs sont plus sensibles que d’autres. Suivant les résultats de Rauline, il semble que

les mélangeurs provoquant le plus d*élongation (SMX et ISG) soient les moins affectés.
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Expérimentalement, I'injection de la phase dispersée au centre de la conduite produit des
gouttes plus petites que 'injection a la paroi [Grace 1982]. Le diamétre du jet forme par la
buse d'injection est fonction des débits respectifs de phase continue et dispersée. Les
relations obtenues sont présentées en fonction du diamétre du jet D, du diamétre de la

buse D, et des vitesses moyennes dans la buse v, et dans la conduite v,

. by . . . . D v A . 3
¢ Diametre de jet avec injection au centre : 1= 2_"_ Equation 2-24
b v(
D, v Equation 2-25
o Diamétre de jet avec injection  la paroi : L =14yt
D, 2v,

o Distance nécessaire  la rupture dujet: L =0,468(2v,D,)-003  Equain2.26

Ces relations ont été obtenues pour des fluides newtoniens avec un rapport de viscosités
de 0,012 et une tension interfaciale de 8,5 mN/m. Les variations dans ces deux grandeurs
ont un effer direct sur la distance de rupture. En théorie, la distance de rupture est
proportionnelle i la viscosité de la phase continue et inversement proportionnelle a la

tension interfaciale.

Une corrélation existe pour le calcul du diameétre de jet avec des fluides non newtoniens

[Tenget al. 1995) :

b (Dba'p)}é

dans laquelle le paramétre k, est calculé par la relation empirique :

¥% Equation 2-27
D; n,+n
B_l. =1,88k, (l + #.]

Equation 2-28
k, =1,1303+0,0236 m[M]

(Dbap)%
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La viscosité de chacune des phases, dans les cas de fluides non newtoniens, peut étre

évaluée avec la relation suivante basée sur un comportement rhéologique de type loi de

. - Equation 2-29
D;
r=5(s+2) [_]
8 nj\v;

J

puissance :

Les paramétres k et 7 sont respectivement Iindice de consistance et l'indice d’écoulement.

Le débit et le nombre de Reynolds

Le nombre de Reynolds intervient dans plusieurs des corrélations présentées au Tableau
2.5. Le diamétre moyen est fonction de ce nombre affecté d’un exposant allant de 0,1 &

0,2 selon les expériences et les mélangeurs.

En régime laminaire, le débit peut ére relié i la vitesse de cisaillement induite par le
mélangeur. Ce sujet sera traité i la section 2.4.1 portant sur la vitesse de cisaillement

caractéristique des mélangeurs.

2.2.5.3  Dispersion en régome laminaire avec des méangewrs statiques

Aprés avoir passé en revue les phénoménes régissant la rupture et la coalescence des
gouttes, il est possible de saisir toute la complexité des processus impliqués dans la
dispersion de liquides non miscibles. C'est peut-étre ce qui explique la présence d'un seul
travail complet publié traitant spécifiquement de Ia dispersion de fluides newtoniens
immiscibles dans un mélangeur statique [Gra, 1982). 1l existe toutefois plusieurs
publications sur les améliorations reliées 4 'emploi de mélangeurs statiques dans un

procédé. Les effets rapportés se limitent par contre i Paugmentation de capacite,
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d’efficacité ou de rendement de réaction [Schmeider 1988; Nguyen et al 1990; Stringaro et Luder
1991; Yeon et Chot 1996).

Avec un mélangeur Kenics de Chemineer, Grace [1982] a pu relier le diameétre de Sauter
des distributions de taille au cisaillement nominal 4 la paroi exprime par 7, =8vD, ou v

est la vitesse moyenne du fluide dans la conduite et D,, le diamétre du conduit. La relation
obtenue est de la forme :

d, =& :
2= Equation 2-30

Yo

La valeur du paramétre c est différente suivant que le rapport des viscosités est supérieur

ou inférieur i 1. Elle semble aussi influencée par la viscosité de la phase continue. Sa

valeur est de 0,5 lorsque le rapport est inférieur a 1 et de 1,0 lorsqu'il lui est supérieur. La

constante C, semble étre une fonction du nombre de mélangeurs, de leur taille et de la

fraction volumique de la phase dispersee.

Les seuls autres résultats trouvés dans la littérature se rapportant a la dispersion dans les
mélangeurs statiques proviennent du fabriquant Sulzer [Mutsakis et al, 1986). Ils présentent
le nombre capillaire critique évalué dans un meélangeur SMX pour des rapports de
viscosités newtoniennes tous inférieurs i 1 (Figure 2-14). Les valeurs de nombres
capillaires critiques obtenues pour le mélangeur sont toutes regroupées sur une courbe qui
se positionne entre celle du cisaillement simple et élongation déja présentées sur la Figure
2-6. La courbe situerait le mélangeur trés prés des conditions d’élongation avec une faible

composante rotationnelle. L; ion de la Figure 2-9, présentant les résultats de Rauline

[Raudme et al. 1998), révéle une vaniation de @ autour de 0,6. Cette valeur est une moyenne
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sur plusieurs sections du mélangeur et ne donne pas d'indications sur les valeurs locales de

@ aux mémes positions. On sait que ce sont ces valeurs locales qui régissent le résultat de

la dispersion [ Villermaex 1988).

1000 . O Points expérimentaux de Mutsakis et al 1986

l = Courbe proposée pour le SMX
e Cisaillement simple
| --- Elongation 20

Nombre Capillaire critique Ca,,;,

0,1

0,0000001  0,00001 0,001 0.1 10 1000 100000
Rapport de viscosité p

Figure 2-14 Nombre capillaire critique obtenu avec le mélangeur SMX par
rapport a celui pour le cisaillement simple et 'élongation Mutsakis
et al 1986].

Les courbes du nombre capillaire critique en fonction du rapport des viscosités sont
toutes obtenues pour des contraintes stables, en écoulement a deux dimensions et en
régime permanent. Les mesures de tailles faites 4 la sortie d’'un melangeur SMX le sont sur
des goumes n’ayant rencontré aucune de ces conditions. L'ecoulement y est
tridimensionel, non-symétrique et la valeur des contraintes imposées par 'écoulement

nlest jamais constante. Sur cette base de comparaison, que les valeurs de nombre capillaire
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du SMX se retrouvent entre celles fournies pour I'élongation et le cisaillement simple

n’apporte pas vraiment d'informations supplémentaires.

Dans le but de mettre en évidence ce que Grace pensait étre le résultat des instabilités
capillaires, il a aussi employé son mélangeur Kenics dans une configuration permettant
des zones de relaxation entre les groupes d’éléments du mélangeur. I a obtenu un
diamétre moyen plus petit que sans zones de relaxation. La puissance requise (4P * Qr)
pour 'obtention de tailles comparables est donc plus faible. Il a ainsi mis en évidence
Pefficacité de la relaxation des contraintes sur une goutte déformée pour la mener a la

rupture.

Bien que Grace ait attribué ce résultat 4 la croissance des instabilités capillaires,
l'expérimentation a plutét montré que cette rupture est attribuable a des phénomeénes de
tension interfaciale et a des vanations répétées dans le caractére de I'écoulement [Stone,
1994]. Ces points ont été évoqués lors de la présentaton des conclusions relatves aux
travaux de Bentley et Leal concernant les effets transitoires de I'écoulement sur la rupture
de gouttes. Le temps requis pour mener un filament étiré jusqu’a la rupture par instabilité
capillaire est beaucoup trop long si 'on se fie aux résultats présentés par Tjahjadi [Tjahjadi

et al., 1992].

2.2.5.4  Dispersion en régome turbulent avec des méangesrs statiques

La majorité des travaux de dispersion avec des mélangeurs statiques se sont effectués en
un régime d’écoulement turbulent. Le tableau suivant dresse le bilan de toutes les

corrélations trouvées pour la dispersion dans les mélangeurs Sulzer en général et pour le
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mélangeur Kenics. Quelques corrélations ont été ajoutées pour d'autres mélangeurs afin
de mettre en évidence les similitudes entre les résultats obtenus. Les corrélations les plus

significatives ont éé traitées dans les paragraphes précédents.
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2.3 DISPERSION DE PARTICULES DANS UNE PHASE LIQUIDE

L'objectif de cette section est de faire le point sur les travaux relatifs a la dispersion de
particules solides dans une phase liquide en traitant d’abord les phénoménes au niveau de

la particule pour ensuite présenter les résultats obtenus avec les mélangeurs statiques.

2.3.1 Phénoménes impliqués dans la dispersion de particules

23.1.1 Cobésion

Nous avons montré au premier chapitre que les particules unitaires peuvent s'unir en
structures compactes qui pourront par la suite former des flocs. En fonction de
I'écoulement environnant les flocs, ceux-ci pourront se détruire et se reformer. Si le temps
est assez long, cette dynamique de formation-rupture peut atteindre I'2quilibre. Tout
comme pour la rupture des gouttes avec le nombre capillaire, il existe un nombre
représentant les forces en jeu. Il s’agit du nombre de Fragmentation [Rusiet al. 1990]:
Equation 2-31

Fa=T
Os

Ici, o; représente la cohésion des agglomeérats. La mesure de cette cohésion représente la
plus grande source d'incertitude expérimentale. 1l existe plusieurs méthodes pour la

déterminer : pénétration d’un poingon [Lee et l. 1993}, flexion [Kewddll 1988], traction.

Le modéle de Rumpf considére des structures formées de sphéres identiques, réparties
uniformément dans le volume de Pagglomérat et liées i leurs voisines par des forces de
Van der Walls. La rupture se produit dans tout I'agglomérat en méme temps. On exprime

la cohésion par :
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C__H_ 4 -
s 481203 1 - ¢ qum 2-32

Dans cette expression de la cohésion, / est la distance séparant le centre de deux particules
voisines dans I'agglomérat, D, le diamétre des particules considérées, F la constante de

Hamaker (10" ]) et 4, la fraction volumique des particules.

Un second modéle considérant une fracture qui prend sa source dans un défaut et qui se
propage ensuite dans I'agglomérat est aussi proposé [Kewdall 1988). On y représente la
cohésion par :

yepsie Equation 2-33
os =156 -E—r.-‘——¢‘

JDsc

Ici, I"est 'énergie de surface, I, 'énergie de fracture et c, la taille initiale du défaut. Dans le

cas ol on n'impose pas de défaut, on utilise la taille des particules D,.

1 existe des divergences entre les deux modeles. Par exemple, pour des particules d’oxyde
de titane, certains montrent que le modéle de Rumpf représente bien la situation [Leeet al
1993) alors que d’autres affirment que les défauts ont une influence marquée sur la rupture
et que ce modéle ne fonctionne pas [Kendall 1988). Pour du noir de carbone, des travaux
montrent que les agglomérats sont bien représentés par le modéle de Rumpf [Li eral. 1997;

Leeetal 1993}

23.1.2  Ruptare

La rupture d’un agglomérat se fait en un trés court instant par opposition avec Iérosion
qui est un processus s'étirant sur une longue période. Toujours dans le groupe de Manas, i

a éé démontré qu'un nombre de Fragmentatioa critique peut ére obtenu de la méme
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facon qu'un nombre capillaire avec des liquides. La rupture de I'agglomérat ne survient que
lorsque cette valeur critique est atteinte. Dans ces travaux [Rusi et al 1990}, on montre que
la contrainte visqueuse critique a appliquer pour briser 'agglomérat est proportionnelle
sa masse volumique. Il ressort aussi que le cisaillement est I'écoulement le plus efficace
pour rompre les agglomérats de par la nature de I'écoulement a forcer une rotation. Ce

mouvement finit par orienter 'agglomérat dans une position ot il est le plus facile a briser.

23.1.3 Erosion

L'érosion se produit alors que les contraintes sont encore trop faibles pour mener
I'agglomérat i la rupture. Les fragments engendrés ont une taille d’au moins un ordre de
grandeur inférieure i celle de 'agglomérat duquel ils sont issus. Au début du processus
dérosion, la cinétique de réduction de taille peut étre représentée par :

R,-R() . Equation 2.34
R, ¢

dans laquelle R, est le rayon de I'agglomérat initial, R%) le rayon au temps ¢, &, unconstante
cinétique sans dimensions et représentative de 'érosion. Pour des expériences avec des
particules agglomérées mais sans forces d'attraction entre elles [Pouall et Mason 1982], le
caractére de P'écoulement (@) et le rapport Dy/R, se sont révélés les parameétres ayant la

plus grande influence.

23.1.4  Agglonéation

Lorsque deux particules solides entrent en contact, plusieurs forces sont mises en jeu et le
résultat de la collision peut varier énormément suivant le type de force qui domine. On

considére ici qu'une particule peut ére une particule unitaire ou un agrégat compact de
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plusieurs particules unitaires. L'agglomération « définitive » de particules est le résultat de
leur contact sur une grande surface et provient des forces de Van Der Waals. On peut
entrainer la rupture du solide formé mais des forces importantes devront étre mises en
ceuvre. Elles ne pourront généralement qu'étre fournies par des sources mécaniques
externes. Si le contact n'offre pas suffisamment de surface, la force requise ne sera pas
aussi élevée et il sera possible de briser le lien créé. Ce lien pourra éventuellement se
reformer lors d'un contact ultérieur. Clest ce que l'on décrit comme le processus de
floculation. Les forces nécessaires 3 la rupture des nouveaux agglomérats, les flocs, sont
beaucoup plus faibles et peuvent provenir de forces visqueuses par exemple. Les

mélangeurs statiques démontrent clairement un potentiel pour ce genre d’application.

Si les particules peuvent s’accoler, elles se repoussent aussi mutuellement par un
phénomeéne électrique. A cette force de répulsion est associé le potentiel de surface ou
potentiel zéta. 1 fournit une mesure de la force de répulsion résultante entre particules. Il

est relié 4 leur charge de surface et aux ions présents dans la phase continue.

Le processus rupture - formation entraine aussi une dépendance de la taille des agrégats
suivant le temps. En effet, dans un écoulement suffisamment fort pour briser des agrégats,
on constate que la viscosité diminue dans le temps pour éventuellement atteindre une
valeur d’équilibre. Cette diminution correspond i la rupture des flocs et Patteinte d'une
valeur stable marque l'arteinte d'une taille moyenne réduite de ces structures. En
provoquant un écoulement encore plus fort, on rompt éventuellement tous les flocs et on

peut les ramener i la taille initiale des agrégats.
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Curieusement, le cisaillement peut aussi étre promoteur de floculation. Dans ce cas comme
dans celui de la coalescence, les effets viscoélastiques ont un impact négatif [Mifflin et
Schowalter, 1988]. Le nombre de particules présentes dans un floc peut étre évalue

approximativement avec [Barnes et Holbrook. 1993] :

2
R Equation 2-35
N artcules = (__0_) quanon
dans laquelle R, est le rayon initial du floc. Cette formule est pratique pour évaluer la

fraction volumique effective des flocs. Cette variable intervient souvent dans les calculs de

viscosité.

2.3.1.5  Camportenen rbéologique

Cette section aborde, d'une maniére générale, la rhéologie des suspensions de solides. Le
texte porte sur des éléments généraux visant i rendre ce document complet. De plus, la

difficulté de caractérisation que posent les suspensions incite 4 une certaine prudence.

Une fois les particules solides bien réparties dans la matrice liquide, leur concentration,
leur forme, leur distribution de taille et les interactions entre particules ont une influence
directe sur la rhéologie et les propriétés de la dispersion produite. De plus, la vitesse de
cisaillement et le temps interviennent eux aussi dans la représentation des phénomenes

(Quémada 1985a).

La Figure 2-15 présente l'allure générale la plus répandue d'une courbe de viscosité en
fonction de la vitesse de cisaillement [Windhab 1996]. 1l faut en effet dire que toute la
lumniére n’a pas encore été faite sur ce sujet qui demeure un domaine d’étude en pleine

activité. La premiére zone se situe i faible vitesse de cisaillement ou 'on montre un plateau
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3 viscosité constante (=) ou bien la présence d’une contrainte seuil (- - ). Les particules
seraient alors relativement ordonnées. Dans la seconde zone, lorsque le cisaillement

augmente, la viscosité décroft suivant une relation en puissance de 7. Les particules se

seraient alors arrangées en couches qui glissent les unes sur les autres. Elles migrent 2
partir des régions ot le cisaillement est plus élevé vers celles ou il est moins intense. Le
fluide ainsi libéré de ses particules peut lubrifier 'écoulement le long des parois [Kajmn et a/
1993] Ce phénoméne de migration peut méme provoquer une augmertation de
concentration jusqu’i 'entassement maximum possible dans les zones 2 faible cisaillement
[Kob et al. 1994]. Dans la troisiéme zone, la viscosité reste 2 nouveau constante. Si la vitesse
de cisaillement est encore augmentée, la viscosité peut parfois présenter une élévation
marquée de sa valeur (- - ). Les couches initialement formées seraient alors déstabilisées
provoquant une augmentation rapide de la viscosité [Borsma et 4l 1990ab). Ce ne sont

toutefois pas toutes les dispersions de solides qui présentent un tel comportement.

La fraction volumique des particules conditionne le comportement qui vient d'étre illustré.
1 existe plusieurs modéles pour représenter son effet sur la viscosité, dans les zones ou le
comportement est newtonien (I et III, traits pleins). Ces modéles tiennent compte de
I'entassement maximum possible des particules ¢, et de leur fraction volumique réelle 4.
Une représentation théorique attribuée  Einstein [1906] relie la viscosité du milieu continu
4 la fraction volumique par I'équation :

n=n.(1+25¢) Eauantn 236
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Le principal défaut du modele réside dans sa simplicité. En effet, rien ne permet de tenir
compte de l'interaction entre les particules, situation toujours présente a des fractions

volumiques supérieures a quelque pour cents.

~ Zone! Zonelll Zone lll

4
Figure 2-15 Courbe type de viscosié - vitesse de

cisaillement pour une suspension de
particules

Il existe toute une gamme de modéles couvrant les situations plus complexes, avec des
fractions volumiques de solides plus proches des conditions rencontrées dans le monde
industriel. Suivant Barnes [Barnes et Holbrook 1993}, le modéle le plus flexible est celui de
Krieger et Dougherty publié en 1959 :
-[ub. Equation 2-37
=ni-£|
T ¢

Dans cette expression, [u] est la viscosité intrinséque c’est-a-dire 'ordonnée a 'origine d'un
graphique montrant In(7/77.) en fonction de la fraction volumique.

Plus complexe, le modele phénoménologique de Quémada [Quémada 1985b] permet une
représentation de la rhéofluidifiance  Iaide de quatre paramétres obtenus par calage des

données expérimentales. La viscosité est reliée i la fraction volumique par la relation :
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n=n.[1-05g(.7)F Equation 238

La fonction g(¢,) comprend les quatre constantes mentionnées et permet de tenir compte

de la vaniation de la viscosité avec le cisaillement.

Bien que la quantité de particules soit un facteur important du point de vue viscosité, les
effets de forme et de distribution de taille ne peuvent étre négligés lorsque la fraction
volumique s’approche du maximum. Le modéle de Krieger-Dougherty tient compte de ces
deux facteurs par la viscosité intrinséque et lentassement maximum 4, I est facile
d'entasser plus étroitement des cubes que des sphéres, d'od Teffet positif sur ¢,. En
contrepartie, le glissement entre cubes empilés aléatoirement est plus difficile qu'entre
sphéres ce qui a un effet négatif sur la viscosité intrinséque. De plus, une large distribution
des tailles facilite les glissements car les petites particules sintercalent entre les plus
grandes.

Le phénoméne de rhéoépaississement qui se produit au-deli d'un cisaillement donneé peut
&re prédit de fagon approximative suivant la fraction volumique et Ia taille des particules.
Des travaux montrent que la distribution des tailles n'influence que I'augmentation de
viscosité [Boersna et &l 1990s). Un bilan des forces de répulsion électrostatique et
visqueuses permet d’évaluer la vitesse de cisaillement critique 4 laquelle commence le
théodpaississement montré sur la Figure 2-15 dans la Zone III. Les simulations effectuées
par Boersma et al. [1990b], traitent des particules initillement disposées en couches
ordonnées. Les simulations révélent que le passage brusque d'une structure ordonnée a
une structure complétement anarchique provoque le théoépaississement. Le passage se fait

1 la valeur de la vitesse de cisaillement critique.
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Pour représenter la courbe de viscosité sur toute la plage des vitesses de cisaillement, on
peut par exemple ajouter un terme correctif au modeéle de Cross [Roper et Atzal 1993] pour
obtenir le modeéle de Cross-Gillespie. Le principal attrait du modéle obtenu (modéle de
Cross-Gillespie) est qu'il permet la représentation du changement dans I’allure de la courbe
de viscosité a partir d'une vitesse de cisaillement crinque.

Mo~ . Cy E quation 239
ALY ] . \2
1+kp'™  (C,+7)

Deux constantes supplémentaires a celles de la loi de puissance (k et n) sont uulisées. La

=1+

premiere (C,) contrdle I'amplitude de I'augmentation de viscosité dans la Zone III et la
seconde, C,, correspond 2 la vitesse de cisaillement critique qui peut éwe déterminée

expérimentalement ou évaluée suivant les travaux de Boersma [Boersna ez al 1990ab).

2.3.2 Dispersion de solides dans les mélangeurs statiques

La lirtérature montre plusieurs exemples d’applications ot 'emploi de melangeurs statiques
a mené a de meilleures performances. L'industrie des pates et papiers n’est pas exclue [par
exemple, [san 1994]. Aucun travail couvrant les mémes aspects que celui de Grace [1982]

en dispersion de liquides n’a pu étre trouvé.

A la suite de la section précédente sur les phénoménes régissant la dispersion des
particules solides, on réalise que les travaux issus du milieu de I'extrusion de polymeres
procurent une bonne source d'informations. La différence avec ce travail est souvent dans
les tailles considérées. En effet, on ne considére ici que des situations dont les particules
ou gouttes ont une taille supérieure & 1um mettant ainsi de cté les notions se rattachant a

la physique des colloides.
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Des particules ayant une taille bien inférieure & Iordre du micrométre, lorsqu'elles sont
dispersées dans un liquide, forment des agrégats compacts 2 lintérieur desquels les
particules sont fortement liées entre elles. A leur tour, ces agrégats forment des flocs ou
des agglomérats et cette fois les composants sont liés bien moins fortement entre eux. Si
des écoulements ne peuvent arriver i détruire des agrégats, des flocs peuvent se voir
détruits par les forces résultantes de écoulement qui les entoure. Clest I'objectf du

procédé de dispersion de solides.

Le probléme souvent relevé lors du traitement de solide est le colmatage rapide de la
section d’écoulement engendré par le dépdt de solides sur certaines parties ou zones
particuliéres. Développé pour les pites de papier, un critére de turbulence minimum est
proposé par Sulzer - Koch, un fabricant. Il permet de déterminer la vitesse 4 maintenir
dans le mélangeur pour éviter ce probléme [fsam, 1994]. Le seul paramétre est la
consistance de la pite, C. La relation est la suivante :
v, =C** Equation 2-40

Cette méthode revient en fait i calculer les forces requises par I'écoulement pour briser les
agrégats de pite qui se sont formés. L'utilisation de la consistance de la pite est semblable
a l'utilisation de la viscosité.

Des auteurs ont testé I'emploi de mélangeurs SMX dans la préparation de maténiaux
composites [Ranesi et al. 1996; 1997]. Leur but est de réduire Iapport énergétique lors de la
préparation initiale du mélange de poudres nécessaires i la composition du matériau. Deux
suspensions pré-dispersées dans I’eau sont mélangées avec un SMX. Les particules ont des

tailles moyennes trés faibles de lordre du micron. Les suspensions utilisées ne sont
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toutefois pas trés concentrées avec des valeurs comprises entre 20 et 30% en solides. La
viscosité est donc faible, de l'ordre de 5 mPa-. Ces auteurs concluent que le SMX
n'engendre pas d’attrition et ne réduit donc pas la taille des agglomerats. Etant donnée la
faible viscosité des suspensions utilisées de méme que leur faible teneur en solides, une

telle conclusion était prévisible.

2.4 CARACTERISATION DES MELANGEURS

2.4.1 Vitesse de cisaillement caractéristique

2.4.1.1 Unephase

Liidée du calcul d’un cisaillement caracténistique dans le mélangeur est intéressante
puisqu'elle apporte une information directe sur le type d’écoulement géneré par le
mélangeur. Elle est construite sur la généralisation du nombre Reynolds pour des fluides
ayant une viscosité répondant 3 un modéle en loi de puissance. Le développement initial
de la méthode provient des travaux de Metzner et Reed [1955] pour des géomeétries
simples dont le profil de vitesse peut étre calculé analytiquement. Il fut modifié avec
I'apport de Kozicki [1966, 1973] qui définit un Re généralisé s’exprimant :

pvD," Equation 241

Dans les travaux de Metzner et Reed, effectués pour des conduits présentant une section

Re

d’écoulement simple, la fonction f{n)" est calculée analytiquement par 'entremise des
profils de vitesse. Elle correspond en fait 4 la correction de Rabinovitch [Macosko 1994].
Pour Kozicki, elle prend la forme plus générale de 'Equation 242 :
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fln)= -«(:n—:l)ln—)) Equation 2-42

Le paramétre v est relié 4 la géométrie de la section d’écoulement. Dans tous les cas, &est

égal au produit du facteur de friction par le nombre de Reynolds généralisé.

Une addition 3 cette méthode consiste 4 jumeler la fonction f{n)" et le paramétre £ en une

seule constante devant étre déterminée expérimentalement. Bien que I'amalgame de ces
deux termes ne soit fondé sur aucune théorie, le calcul utilisant cette méthode montre des
valeurs trés proches des expériences. De récents travaux sur les échangeurs a géométrie
complexe non conventionnelle utilisent cette technique pour le calcul de la perte de charge
[Delplace et Leulliet, 1995].

Une méthode proche consistant 2 calculer une constante représentative de la géométrie a
été développée depuis longtemps en agjtation mécanique [Metzner et Oto 1957). Elle est
maintenant trés utilisée [Dorziswany et al. 1994] car elle permet de calculer la puissance
requise pour l'agitation de fluides non newtoniens. L'hypothése de base est que le
mouvement du fluide dans la cuve peut étre représenté par une vitesse de cisaillement
moyenne ou effective. Elle est reliée 4 la vitesse de rotation de l'agitateur par la relation
linéaire :

g =KN Equaion 2-43
K, est cette constante fonction uniquement de la géométrie et indépendante des conditions

14

d’écoulement. Cette invariabilité ne fait pas 'unanimite.

On détermine la valeur de K, par lentremise de la courbe N, vs Re obtenue pour un

mélangeur donné avec une fluide newtonien. A partir de mesures de couple obtenues pour
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le mélange d’un fluide non newtonien, on peut calculer N, et obtenir le nombre de
Reymolds effectif. L'intérét de ce calcul n’est pas le nombre de Reynolds en lui-méme mais
le fait qu'il permette de remonter 2 une viscosité effective :

_D’Np
T Re, Equation 244

Cette viscosité correspond i celle d’un fluide newtonien qui exigerait la méme puissance
d’agitation aux conditions employées. On la nomme aussi viscosité de procéde. La courbe
d’écoulement du fluide non newtonien est alors utilisée pour obtenir la vitesse de
cisaillement effective correspondant a cette viscositée. On détermine finalement K, par

I"Equation 2-43.

La procédure de détermination du K, d'un mélangeur statique suit le méme cheminement.
Avec un fluide non newtonien, des mesures de pertes de charge permettent le calcul d'un
nombre de Reymolds effectif par la relaion Ne vs Re. Cette relanon est obtenue
premiérement pour un fluide newtonien et correspond souvent a la seule information
disponible pour le calcul de la perte de charge dans le mélangeur en question. On la
retrouve en effet dans les prospectus de vente [Sulzer; Chamineer]. La viscosité effective, par
Pentremise de la courbe d’écoulement du fluide non newtonien, permet d'obtenir une
vitesse de déformation effective du mélangeur. La viscosité effective est aussi appelée
viscosité de procédé. Elle permet de remonter 2 la valeur du X; et s’exprime :

Equation 245

. _r 2
yeﬂ’-KxE

On peut déterminer K, expérimentalement bien siir mais aussi par simulations. Dans un

cas comme dans I'autre, il suffit de procéder i deux études de consommation de puissance,
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une premiére avec un fluide newtonien et une seconde avec un fluide non newtonien. Une
fois K, connu pour un mélangeur donné, on peut calculer la consommation de puissance
qui sera nécessaire pour n'importe quel fluide en uulisant le concept de la viscosité de
procédé. Clest l'intérét majeur apporté par la détermination du K,. Un avantage
supplémentaire provient du fait que I'on peut procéder a ce type d’étude par simulations.

Les résultats de caractérisation de K, dans les mélangeurs statiques ne sont pas nombreux,
contrairement aux agjtateurs en cuve [Brito de la Fuente 1993; Coulson et Richardson 1993).

Dans le but d’illustrer et de fournir une représentation de valeurs typiques de K|, le Tableau

2-6 donne quelques valeurs de référence pour des agitateurs meécaniques souvent retrouvés

dans l'industrie.
Tableau2-6  Valeurs de Ks pour différents types d'agitateurs

mécaniques utilisés dans l'industrie.

Agitateur Ks

Turbine a 6 pales droites 1.6

Hélice marine a 3 pales 10

2 pales droites 10

Ancre 1

Ruban hélicoidal 20

Arzate [1999] présente des résultats expérimentaux pour deux melangeurs statiques
semblables 4 des LPD. Un des mélangeurs est identique & ce qui a été présenté en
introduction avec des lamelles 2 90 degrés (Figure 1-8) alors que le second comporte des
lamelles disposées suivant un angle de 60 degrés entre elles. Les valeurs de K, ainsi
obtenues sont 11 et 14 respectivement. Les fluides expérimentaux sont caractérisés par des

indices de rhéofluidifiance compris entre 0,15 et 0,3.
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Des valeurs de K, ont aussi été obtenues par simulations pour des melangeurs LPD [Jeznson
1995). Les valeurs présentées sont de 18,3 pour 1 élément de mélange et de 17,8 pour 2
éléments. Les conditions simulées ne montrent pas de variations du K, pour des fluides
dont Pindice de rhéofluidificance est compris entre 0,2 et 0,8. Le débit ne montre pas

d’effet sur K, malgré un rapport de 50 entre le minimum et le maximum simule.

2.4.1.2  Deux phases

Si la constante K, fournit une caractéristique de la géométrie en termes d’agitation, la
vitesse de cisaillement effective permet de représenter la géométrie en termes de

dispersion.

La corrélation reliant le nombre capillaire au rapport de viscosité est au cceur du calcul
(Figure 2-6). On la combine avec la taille moyenne mesurée des bulles (D,) aux conditions
opératoires utilisées. Le calcul s’effectue suivant les mémes étapes et utlise les mémes

corrélations que Grace [1982] :
1- En cisaillement simple et p < 0,1, calculer le nombre Capillaire avec :

Ca_, =0,18p°% E quation 246

ou bien, en élongation et avec p > 1,0:

Ca_, =02p™% Equation 2-47
erit ]
2- Calculer la vitesse de cisaillement effective reliée i celle calculée par Grace :

c 1

““D, /27, Equation 248

Vg =Ca
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La courbe du cisaillement effectif en fonction du cisaillement i la paroi (8v/D) tracée par
Grace montre deux sections distinctes correspondant i des rapports de viscosité
supérieurs ou inférieurs 3 1. La pente y est alors respectivement de 0,5 et 1 montrant ainsi
une meilleure efficacité dans ce cas plus facile. Le résultat n'est pas surprenant puisque le
mélangeur Kenics est réputé ne créer pratiquement aucun écoulement élongationnel

nécessaire i la réduction de taille dans les cas défavorables de rapport de viscosite.

On peut faire le paralléle avec le calcul du K, pour une seule phase en calculant un K gon,
pour I'élongation et le cisaillement une fois la vitesse de cisaillement effective connue.
L'utllisation de I'Equation 2-45 avec la vitesse de cisaillement égale i la vitesse de
cisaillement effective fournie par Grace donne ainsi :

o Elongation : K gy = 1,4

o Cisaillement simple : K 4, = 60

Ces valeurs correspondent 3 une caractérisation du mélangeur Kenics en dispersion. 11
n'existe pas de valeurs comparables pour le mélangeur SMX ou tout autre melangeur

stauque.

2.4.2 Distribution des temps de séjour

Dans la conception d’un réacteur en cuve, le temps de réaction est un des principaux
critéres influant sur les dimensions. Le temps de séjour dans un réacteur continu joue le
méme rdle. En raison de Iécoulement et du profil dans la section, toutes les parucules
fluides n’ont pas le méme temps de séjour dans le réacteur. Les obstacles du réacteur

pourront eux aussi contribuer 3 la variation des temps de séjour.
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En mesurant le temps mis par un grand nombre d’éléments fluides a traverser le réacteur,
on obtient une distribution des temps de séjour notée DTS et exprimée avec E{t). On peut
voir E(tldt comme la probabilité qu'un élément fluide mette un temps compris entre ¢ et
t+dt pour traverser le réacteur [Buffam et Nawman 1983]. L'uniformisation des temps de

séjour se fait en divisant les temps obtenus par le temps de séjour moyen. On obtient ainsi

des valeurs normées de temps et qui sont notés 6. La premiére fonction relice a £(6) :

F0)= ;[E (6)do Equation 249
donne la probabilité qu'un élément fluide ait un temps de séjour inférieur ou égal 4 6. Elle
peut &tre obtenue expérimentalement en imposant une variation en échelon dans les
conditions d’entrée. La fonction complémentaire « Wash out function »:

- Equation 2-50
w(8) = j’ E(6)dé
8

exprime la probabilité que le temps de séjour soit supérieur ou égal  une valeur de temps
6. Elle peut étre obtenue par un échelon négatif dans les conditions d’entrée. Il va de soi
que la somme des deux fonctions i un temps donné doit étre égal.e al0.

La particularité et lintérét des mélangeurs statiques comme réacteurs résident dans la DTS
éroite qu'ils engendrent. Le graphique de la Figure 2-16 montre des courbes modéles de
F(6) et inclut une courbe type pour le mélangeur SMX [Sulzer 1991] et le Kenics
[Cheningr]. Une DTS étroite peut ére assimilée 2 un écoulement piston si elle est poussée
3 Ia limite. Dans ces conditions, un nombre sans dimension sert i représenter la dispersion

dans le sens axial. C'est le nombre de Péclet, noté Pe qui peut étre écrit suivant la relation :
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ulL R
Pe= D Equation 2-51

ax
D.,, représente le coefficient de dispersion axial, # et L respectivement la vitesse moyenne

et la longueur du mélangeur. On considére généralement que si Pe excede 100,

Pécoulement est trés proche d’un écoulement piston[ Villermax 1993].

1 b
09 ’ V
08 —, yd
0,7 - '
06 //
<05 7
{
0,4 // " — - Piston
/ ;| @ —— Tubevide
/ H .= =Kenics
0.2 7 i
!
01 { A
/ J
0 .
0 02 04 06 08 (1; 12 14 16 18 2

Figure 2-16  Courbes types de DTS.
Le Tableau 2-7 présente les corrélations développées pour les mélangeurs Kenics et SMX.

Le modele le plus ancien, qui n’est pas exclusif aux mélangeurs statiques, est le modele a
dispersion axiale MDA de Levenspiel [Levenspiel et Smith 1957] :

Pé
E@©) = o,s(a

490

)% [ﬁ(':!;)i] Equation 2-52



98

Tableau 2-7  Modéles de distribution de temps de séjour pour les

mélangeurs Kenics et SMX.
Auteur Mélangeur Modéle Note
influence
® P&>110
Chemineer  Kenics MDA ® Pe=i45
Nigam et Kenics - - 1% e N=
Nauman F(9 )_ [l + 2nt; :":1 _ (" + 1)’,- } : . : 2
1085 i\YiJl— on
(3" + 1)'i (3” + 1)'i newtonien
Pustelnik Kenics (l0g8-C;} ® N=2-30
1986 _ 1 [ T ]
E@)= i e ® Non
1 Vel newtonien
Yoon SMX MDA -
1996 * 2;02 31
® Non
newtanien
Li SMX N , Vy&
1996 ¢ =2
8
1- i NQ
Gls)= ___1_3’9 +¢e[ )
1+ e s ® Non
—¢ newtonien

Le fabricant du mélangeur SMX affirme que ce mélangeur induit un nombre de Pé
supérieur 3 110. L'uilisation du MDA combinée a certe valeur de Pé recoupe presque
parfaitement la courbe de DTS donnée pour le SMX. Par contre, si on utilise le MDA avec
la valeur de 145 proposée par Chemineer pour le Kenics, les courbes ne sont absolument
pas superposées. Une valeur de 80 produit de bien meilleurs résultats. Le modéle de

dispersion axiale représente donc assez bien les données fournies par les fabriquants.
T existe un autre modéle [Kembokesi et Pustebrik 1988] critiqué de fagon virulente par
Nauman [ Naenan 1989). Selon lui, ce modéle est inutilement compliqué et n’apporte rien

de plus que les autres modéles du Tableau 2-7. 1l rapporte aussi que les moyens de
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simulations disponibles permettent de connaitre les écoulements des mélangeurs et ce

genre de modeéle est totalement dépassé.

Aucun travail fondé sur les simulations numériques n’a jusqu’a présent fourni de modéle
de temps de séjour. Les travaux en sont plutdt au stade de la démonstration des capacités
des méthodes numériques a représenter les ecoulements et la DTS [Audosse et Crodet
1997, 4 comparer les résultats numériques et expérimentaux de temps de séjour [Holbs et
Muzzio 1997] ou les mélangeurs entre eux [Bertrand et al. 1994; Mickaity-Huber 1996).
L'expérience acquise démontre aussi que la DTS seule ne suffit pas a determiner les
capacités de mélange d'un mélangeur [Bertnad et al. 1994). Si une DTS éuroite est
nécessaire 3 un bon mélange, elle n’est pas suffisante pour le garanur. D’autres moyens

doivent étre mis en ceuvre pour s'assurer d’'un mélange adéquat.

Une méthode parallele i la détermination des temps de séjour a éé présentée par
Villermaux pour caractériser le mélange [ Villernaex 1996). La methode consiste a mesurer
la distance parcourue par des particules et a en tracer la distribution, tout comme pour la
DTS. Celle-ci est nommée « distribution des longueurs de parcours (DLP) » et présente le
rapport de la longueur de trajectoire moyenne 4 une taille caractéristique du systéme étudié
comme un critére de mélange. Plus ce rapport est élevé, meilleur est le mélange. Ce calcul
a I'avantage de mieux représenter la complexité des parcours engendre par la géométrie du
mélangeur et est faclle 3 implanter numériquement. Cette méthode présente des

potentialités évidentes mais n’a pas été reprise dans d’autres travaux.
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2.43 Mélange et chaos

11 a éé démontré que les écoulements présentant des conditions chaotiques procurent le
meilleur mélange [Argf 1986]. Dans ces conditions, deux points initialement trés prés 'un
de l'autre vont s’éloigner et la distance qui les sépare va croitre de fagon exponentielle.
L’étirement de I’4coulement A correspondant a cette distance va donc croitre de la méme
maniére et peut étre représente par [Otino 1989]:

1= Equation 2-53
Le terme L, est I'exposant de Lyapounov et représente la vitesse a laquelle I'étirement va
augmenter. Il est généralement admis qu'un exposant de Lyapounov positif est suffisant
pour procurer des conditions de mélange chaotique [Wafet al. 1985 d'apres Li etal . 1996},

Le calcul de cet étirement sur la trajectoire de particules est donc particuliérement adapte
4 la simulation numérique. Jusqu’a tout récemment, ces résultats numériques provenaient
de calculs basés sur des solutions analytiques de champs d’écoulement simples ou de
champs qui pouvaient étre approchés avec des solutions de ce type. La section qui suit
présente des résultats de mélange dans des écoulement industriels et pour lesquels il
n'existe pas de solutions analytiques. Ils sont obtenus par simulations avec des logiciels

appropriés. On y aussi ajouté les travaux expérimentaux pertinents.

A partir d’observations expérimentales, certains auteurs ont remarqué la présence de zones
dans lesquelles il ne semble y avoir aucun mélange [par exemple Omno 1989). Cette
mauvaise performance se présente dans des conditions précises et reproductibles. Par
simulations i a été possible de retracer ces ilots. La méthode utilise des plans

perpendiculaires 3 Pécoulement dans lesquels on repére la position des particules lors de



101

leur passage. On nomme ces plans des sections de Poincare et les travaux qui y sont reliés

sont présentés a la secion 2.4.3.2.

2.4.3.1 Exposant de Lyapownovet étirement
Fasol [1995] a déterminé expérimentalement les exposants de Lyapounov du melangeur

SMX par une méthode thermique. Il a obtenu des exposants positifs suivant la valeur de
I'intervalle de temps utilisé (de 4,2 4 11,3 pour des At de 156 a 51 ms). Il démontre ainsi
que le mélange induit par ce mélangeur est chaouque. Clest aussi le seul travail
expérimental ayant démontré lexistence de conditions de chaos laminaire dans un

mélangeur statique.

Dans le but de comparer des agitateurs mécaniques particuliers, le swvi de parucules
fictives dans I’écoulement simulé a mené i de bons résultats [De la Villen et al. 1998). La
localisation du point d'injection a différents endroits dans la cuve a permis de réveler des
zones de mélange chaotique et d’autres a I'intérieur desquelles le fluide n’est que déplacé

sans subir d’etirements importants.

Avec des simulations par éléments finis, Hobbs et Muzzio [1997] et Avalosse et Crochet
[1997] ont démontré le caractére chaotique du melangeur Kenics par leurs travaux
respectifs. Avec une technique semblable i celle employee par Tanguy [Tanguy et al. 1990],
le suivi dans l'espace de la déformation de particules ficives a permis le calcul de
P'exposant de Lyapounov du mélangeur simulé. Leurs résultats sont présentés a la Figure
2-17. On y montre I'évolution de I'étirement en fonction du nombre de melangeurs. La

pente est la méme pour les deux résultats. Avalosse et Crochet rapportent les points
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correspondant 4 10, 50 et 90% des distributions de Iétirement suivant I'axe d’écoulement.
Hobbs et Muzzio présentent plutdt 'étirement moyen sur la section du melangeur. Les
deux travaux avancent qu'il faut deux éléments de mélange Kenics avant que le régime
s'érablisse. Par la suite, ’écoulement pourrait étre considéré périodique. 11 y a toutefois un

risque que cette constatation provienne de la méthode uilisce.

Les simulations de Hobbs et Muzzio ne comptent réellement que six élements Kenics
malgré les résultats présentés pour 40. Ils considérent que les deux éléments centraux
peuvent étre répétés de fagon i reproduire un mélangeur plus long. Il n’ont pas démontré

clairement la validité de cette hypothése.

35
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Figure 2-17 Etirement caiculé dans les éléments de mélange Kenics.
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2.4.3.2  Sections de Pomcaré

La seule géométrie pour laquelle on présente des sections de Poincaré est un mélangeur
imitant un mélangeur Kenics mais dont les lamelles sont droites et la paroi externe en
rotation [Owino 1989). On le nomme Paritionned Pipe Mixer. La solution du champ
d’écoulement est obtenu par approximations et la fonction courant permettant de calculer
le déplacement des particules peut étre calculée. On montre a la Figure 2-18 des sections
de Poincaré obtenues pour différentes conditions de rotation de la paroi externe [Ling et
Zhang 1995). Les plans b, d et e de la figure démontrent I'existence d’un chaos global par la
répartition uniforme des points alors que les trois autres plans révélent des zones ou ilots
a l'intérieur desquels ne se produit aucun mélange. IIs n’ont en effet aucun échange avec

les zones voisines.

Figure 2-18 Sections de Poincaré obtenues pour différentes
conditions d'opération dans un "Partitionned Pipe Mixer".
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La raison de cette rareté de résultats provient en partie de la difficulte a suivre des
trajectoires dans des maillages en trois dimensions. Ce type de maillage est plutSe grossier
en raison des limitations imposées par les ressources machines nécessaires a la résolution
des problémes. Les particules sont fréquemment perdues a travers les parois ou y
«collent » tout simplement. Ce probléme est contourné de maniére plus ou moins
rigoureuse [Aualose et Crocet 1997; Hobbs et Muzzio 1997). Certains ne consideérent tout
simplement plus la particule en question ou bien elle est arbitrairement replacée dans une

zone ol la vitesse est plus élevée.

2.5 BILAN DES TRAVAUX ET OBJECTIFS DE LA THESE

A la lumiére de ces quatre premiéres sections, il est possible de dresser un bilan des
connaissances et des méthodes d'investigation de la performance des melangeurs statiques

en général et du SMX en particulier.

Les travaux portant sur la mesure et le calcul de la perte de charge dans le melangeur SMX
avec deux phases ont montré qu'll est possible de bien évaluer la perte de charge dans des
conditions turbulentes mais qu’en régime laminaire, aucune mesure ne confirme la validité
de I'équation développée pour des conduites vides. L'évaluation de la puissance nécessaire

pour la prédiction des tailles de gouttes reste donc incertaine.

Pour la mesure en ligne des tailles de gouttes, plusieurs méthodes sont disponibles mais la
plupart ne permettent pas la mesure réelle en ligne sans altérations des conditions
d’écoulement (dilutions, by-pass, ...). La méthode par photographies ou caméra vidéo
directement 4 la sortie des mélangeurs semble la plus appropriée [Pacek et Nienow 1995].
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Les corrélations développées pour la distribution de tailles de gouttes produites dans un
mélangeur statique le sont presque toutes en régime turbulent (Tableau 2-5). Un seul
travail présente des mesures de tailles en régime laminaire obtenues avec un melangeur
Kenics [Grace 1982]. 1l n’existe, i notre connaissance, aucun travail avec des fluides non

newtoniens.

Le mélangeur SMX a été utilisé dans une seule expérience de dispersion de solides en vue
de la préparation de mélange de constituants pour des céramiques [Barresi et al 1996 et
1997). Les concentrations utilisées étaient faibles, de Fordre de 30% en volume, et le
régime turbulent avec des viscosités proches de celle de I'eau. De plus, la taille des
particules était de nature colloidale. On ne sait donc rien sur la capacite du melangeur a

‘ disperser des pigments a des concentrations supérieures a 50% et pour des viscosités mille

fois plus élevées.

Les méthodes modernes de simulations permettent la représentation correcte des
mélangeurs et des écoulements induits avec une phase (paragraphes 2.4.2 et 2.4.3). Il reste
toutefois 4 démontrer que la méthode consistant a reproduire périodiquement certains

éléments de fagon a simuler des mélangeurs plus long est aussi valide pour le SMX.

Nous pouvons donc maintenant poser les objectfs de nos travaux :

e Procéder i la caractérisation hydrodynamique du SMX avec des simulations par
éléments finis 3D. Notre but est de fournir des résultats pour des fluides
newtoniens ou non NEWTONiens.

o Procéder i la caractérisation de la performance du mélangeur SMX pour la

‘ dispersion de gaz et de liquides dans un milieu liquide en régime laminaire. La phase
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continue pourra étre 3 rhéologie newtonienne ou non. L'influence possible de ce
comportement rhéologique sur la performance du mélangeur devrait étre étudice.

o Démontrer la capacité du mélangeur SMX i produire des dispersions de solides fins
3 trés haute concentration. Du carbonate de calcium sera utilisé en raison de la

généralisation de son utilisation dans Vindustrie papetiére.
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CHAPITRE 3

RESSOURCES MATERIELLES ET
METHODOLOGIE

3.1 MONTAGE EXPERIMENTAL ET COMPOSANTES

Le banc expérimental est représenté sur la Figure 3-1. Trois éléments principaux le
composent : la boucle de circulation principale en traits gras, la partie injection en trait
légers et la section de mesure au centre. Un circuit paralléle est illustré en traits pointillés
pour l'acquisition de données. Le Tableau 3-1 donne la liste des équipements et leurs

caractérisiques.

La boucle principale peut fonctionner en circuit ouvert ou fermé et comprend le réservoir
d’alimentation auquel s'ajoutent le réservoir de rejet et la pompe principale. La section
d'injection est composée de la buse d'injection et les capteurs de pression. On peut
raccorder 3 la buse la pompe dinjection de liquides ou une bouteille de gaz. Les pompes
sont toutes les deux équipées d'un variateur mécanique auquel sajoute un variateur de
fréquence électronique piloté par Iordinateur d’acquisition. Toutes les conduites sont en
acier inoxydable d’'un diamétre nominal de 1 pouce Sch 40 (D, = 26,6 mm) sauf dans la
section des mélangeurs ou le diamétre nominal est de % pouce (D, = 15,8 mm). Les

raccords sont tous de type brides.
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Circulation Mesures Injection
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Figure 3-1 Schéma du montage expérimenal.
3.1.1 Eléments Sulzer SMX
La Figure 3-2 illustre un des mélangeurs SMX utilisés et ses dimensions. Ces éléments ont
la particularité d’avoir un rapport L,/D, de 1,25 (D,=16 mm, L,=20 mm), valeur
supérieure i ce qui est généralement rencontré (L,/D, = 1,0). Cet allongement est le
résultat d’'une structure congue pour des écoulements trés visqueux. Il y a 8 lamelles de 2

mm sur la largeur de I'élément.
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Tableau3-1  Composantes et capteurs du montage expérimental.

Piéce Fabricant Modéle/Type Caractéristiques

Cuve d'alimentation - Acierinoxydable o . =042m
® Volume utile =401

Pompe principale Westfalia Vis excentrée ® 0,31,5m3h (~0 - 200 tr/min)
® mateur 3Ph. 1,5 kW, 1500

tr/min
Pompe d'injection Wesfalia Vis excentrée

® 0,01-0,25 m3h (~0 - 120 tr/min)
® moteur 3Ph. 1,1 kW, 1500
tr/min
Débitmetre de liquide Altometer IFCO80K ® Electromagnétique
o 0-1,5mh
@  Précision 0,5%, pleine échelle
Débitmetre de gaz Aalborg GFM 17 ®  0-500 mlmin (PTN)
® Précision 1%, pleine échelle
Capteurs de pression ESI PR3860 ® Membrane effieurante D=1
pouce
® (-10bars
® Précision 0,1% pleine échelle
Thermocouples Type K ® Maxde+22°C ou 0,75%
Carte d'acquisition Digital PCL-812 ® Résolution de 12 bits
Multiplexeur Digital PCLD 889 ® Reésolution de 12 bits
Logiciel d'acquisition Keithley TESTPOINT ® Version 4,0 sur Windows 95
Ordinateur d'acquisition Clone IBM Proc.intel486 ¢  \windows 95
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Figure 3-2 Dimensions des mélangeurs SMX du montage expérimental.

3.1.2 Section d’injection et mesure des pressions

La buse d’injection est une buse circulaire, orientée dans le sens de I'écoulement et peut
ére positionnée n'importe ot sur un diamétre entre les parois de la conduite. La Figure
3-3 présente les détails relatifs i la mesure de pression et de température. On y donne aussi
la configuration de l'injection et les mesures relatives 3 la buse. Les capteurs de pression
sont montés de telle sorte que leur membrane affleure la périphérie de la conduite. La
mesure de pression est faite aprés linjection de la phase dispersée dans la zone

d’écoulement diphasique.
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Mélangeurs MesuresPetT Buse d ‘injection
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XK

N

4D,

Ecoulement

Figure 3-3 Délails de la section d'injection et de la mesure des
pression et température. D=16 mm (DN 15).

Le débit de la phase liquide injectée est mesuré par I'entremise de la vitesse reelle de
rotation de la pompe d'injection. Une roue perforée d’'un diamétre de 90 mm est montée
sur I'arbre au niveau du raccord entre la pompe et le moteur (32 trous par tour, D, = 4,5
mm). Le débit réel est obtenu par Pentremise d'une courbe de calibration vitesse de

rotation - débit - viscosité du fluide employé.

3.1.3 Section de mesure des tailles
Le Tableau 3-2 fournit la liste des équipements utilisés pour la mesure des tailles de bulles,

gouttes et particules solides.
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Tableau3-2  Equipements utilisés pour la mesure des failles de

gouttes, bulles et particules solides.

Appareil/Composante  Fabricant Modéle Caractéristiques
Caméra noir/blanc Cohu Série 4910 ® résolution 768 v x 494 h
® [uminosité minimum 0,5 lux
®  Qbturateur électronique 2a 104 s
Magnétoscope S-VHS Sony $V0-9500
Objectif #1 Aries TV-Zoom o F25125x.
®  Grossissement sur papier : ~ 50 x
Objectif #2 Navitar 1-60135 ® F1550x
®  Optique d'entrée 1,5 x
@  Adaptateur de sortie 2 x
® Grossissement sur papier : ~ 500 x
Acquisition d'images Noesis Vision Inc.  Visilog 4.1.3
Sonde laser (solides) Lasentec Inc. sonde FBRM'
(représenté par 38 classes de'0.8 a 1000 um
Socodis, France) Classes logarithmiques (Mesh)

Reproductibilité des mesures <
0,1%.

La section transparente de visualisation de la dispersion de gaz ou de liquide comprend

une partie circulaire et une partie d’écoulement en couche mince. Les détails sont fournis a

la Figure 3-4. Pour minimiser les déformations optiques produites par la courbure de la

conduite, celleci est au centre d'un cuve carrée remplie d'eau. Sur toute sa longueur, la

cellule de visualisation transparente procure une aire d’écoulement constante et égale a

celle de la conduite circulaire. Le passage de I'écoulement en conduite a celui en couche

mince se fait 4 travers un adaptateur congu pour limiter les écoulements preférentiels. Ils

sont occasionnés par les changements dans la section de I'écoulement et amplifiés par

I'emploi de fluides a rhéologie non newtonienne [Hurez 1992).

! FBRM : Focused Beam Reflectance Measurement.



113

La validation de l'efficacité de cette conception s’est faite par simple observation visuelle
de la répartition des bulles et gouttes. La densité du nombre de bulle n’a pas montré de
variations observables sur la largeur de la couche mince. La performance n’a pas été
affectée malgré emploi de fluides avec des indices de rhéofluidifiance variés. Des cellules
de configuration différente se sont révélées sensibles i cette caractéristique de 'écoulement
[Fasol 1995).

Vue Vue
frontale Iatérale

-» D,
6 = 25°

16,25 D, [+ -l D/8

D

Figure 34 lllustration et dimensions de la cellule de mesure
en dispersion de liquides.

En configuration de dispersion de solides, la section transparente est remplacée par un
adaptateur permertant linsertion de la sonde de mesure laser directement dans
I’écoulement. On positionne celle-ci immédiatement  la sortie des mélangeurs avec un
angle de 45°. 11 faut s'assurer que tout I'écoulement passe devant la sonde. Dans notre cas,
la sonde ayant un diameétre plus grand que celui de la conduite, il faut en plus tenir compte
d'un élargissement de la section pour que la vitesse moyenne demeure inchangee. La

Figure 3-5 illustre le montage de la sonde, son positionnement dans le tube et donne les
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dimensions de référence. La technique de mesure et le fonctionnement de la sonde sont

décrits en détail A la section sur I'expérimentation solide - liquide.

+ D

Figure 3-5 Cellule de mesure des tailles en dispersion de solides.
3.2 DISPERSION DE GAZ ET DE LIQUIDE

3.2.1 Méthodologie expérimentale

La problématique de la caractérisation du mélangeur en dispersion de gaz et de liquide est
abordée du probléme le plus simple au probléme le plus difficile expérimentalement. Elle
consiste globalement en I'étude des effets de la fraction volumique et de I'énergie dissipée
dans le mélangeur sur la taille des bulles produites.

1- Dispersion avec un rapport de viscosité (7,/n) inférieura 1 :
o Frape 1: gaz dispersé dans un fluide newtonien

Un mélange de glycérine et d’eau sert de phase continue. Ses propriétés sont fournies au

Tableau 3-3 (Glycérine). Les produits bruts sont tous décrits au Tableau 3-4. On uulise de
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I'azote 3 température ambiante comme gaz dispersé. Les mesures sont faites a trois débits

différents chacun avec trois fractions volumiques de gaz.

o Etape 2: gaz dispersé dans un fluide i rhéologie non newtonienne

Les phases continues utilisées sont des solutions aqueuses de polymeres et sont aussi
présentées au Tableau 3-3 (Polym 1, 2 et 3). La viscosité utilisée dans les calculs est la
viscosité de procédé mesurée en présence d'une seule phase. Suivant ce qui a été dit au
chapitre précédent, la viscosité de procédé est obtenue i partir de la perte de charge par la
relation entre Ne et Re. Elle correspond i la viscosité d’un fluide newtonien qui
procurerait la méme perte de charge aux conditions du procédé. L'effet de la rhéologie
non newtonienne sur la taille des bulles peut &re obtenu par comparaison avec les
résultats des mesures de 'Etape 1. En marge de cette expérimentation, on récupére
Iinformation nécessaire  la caractérisation de la géométrie du mélangeur par la constante
K. Les mesures de pression en écoulement diphasiques procurent les informations

nécessaires i la validation des corrélations de perte de charge.

2- Dispersion avec un rapport de viscosité supérieura 1 :

o Liquide newtonien dans une phase continue non newtonienne

Les phases continues de ’étape précédente sont reprises ici et sont non newtoniennes. Des
huiles silicones forment la phase dispersée. Leur caractérisation est donnée au Tableau 3-3
(Hule 1, 2 et 3). La Figure 3-6 présente les trois grands axes de linvestigation
expérimentale pour la dispersion liquide - liquide. Le plan présenté ici correspond a un
plan expérimental complet et n’est effectué dans son entier que pour un seul rapport de

viscosité. En fixant ce rapport de viscosité, on fixe en fait les caractéristiques du fluide de
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la phase continue. La fraction volumique maximale a été fixée a 25% apreés des essais
préliminaires ayant démontré des inversions de phases dans certaines conditions. Cet

aspect de la dispersion n’a pas été pousse plus loin.

Nombre de
mélangeurs

Fraction
volumique
(%)

Energie
Figure 3-6 Plan d'expériences adopté pour I'expérimentation liquide-liquide.

Le Tableau 3-3 présente aussi les paramétres du modéle de viscosité correspondant a
chaque solution de polymére. La relation viscosité - vitesse de déformation (77 vs 7) a été
obtenue par l'entremise d’un rhéométre RFS IT (Rheometrics Inc). Les géomeétries Couette
et Plan-Plan ont é&é utlisées. La viscosité des solutions Polyml et Polym3 sont

représentées par un modéle de Cross :

'7(7‘) = 'ﬁ? Equation 3-1
1+ (1-)
G
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Tableau 3-3  Composition et paramétres rhéologiques des fluides

utilisés.
Fluide Constituant(s) Teneur No Ct n
(% pds) (Equation 3-1)
Huile 1 Silicone - 1,1Pas -
Huile 2 Silicone - 16,3 Pa-s -
Huile3  Silicone - 48,0 Pa-s -
Glycérine Eau =5 0,6 Pa-s -
Glycérine 95
Polymi  Eau 9 46Pas 20 07
cMC 2
Polym2 Eau 50 62Pas" - 0,31
Glucose 49
Xanthane 1
Polym3 Eau 45 5,0 Pa-s 1,7 0,53
Glucose 54
Xanthane 05
CcMC 05

Ici, 1, représente la viscosité du plateau newtonien 3 basses vitesses de déformation, C, est
une vitesse de cisaillement caractéristique du fluide et 7 son indice de comportement. Les

valeurs présentées correspondent aux mesures a 20 degrés C.

Le modéle de loi de puissance suffit & représenter correctement le comportement de la

viscosité de la solution Polym 2 :

()= o™ Equain 32
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Tableau 34  Spécifications des produits de base utilisés pour les

phases continues et dispersées.
Nom Fabricant/Distributeur  Produit Spécifications du frabricant
Huile 1 Rhodia Silicones Rhodorsil 0 9
47V 1000 ©®  Silicone (POMS?)
® u=1Pas@25°
Huite 2 Rhodia Silicones Rhodorsil o
48V 14 000 ® Silicone (POMS)
® u=14Pas@25°
Huile 3 Rhodia Silicones Rhodorsil ® Sii
48V 50 000 Silicone (PDMS)
® u=50Pas@25°
Azote Air Liquide N2 gazeux ® Pureté 99.995%
CMCim  Sigma Chemicals Co. ~ — ®  Poids moléculaire non
spécifié
Xanthane  Kelco Inc.(Monsanto) - ® Grade aiimentaire
®  Poids moléculaire non
spécifié
Glycérine  Lambert et Riviére - ®  Glycérine de synthése
® 995%
® nosx=095Pas
°
Glucose  Cerestar, France Siropde giucose ¢ |, = 115Pa- J
MS 01424 H=115Pes@2

Les solutions de polymeres sont préparées avec de I'eau de ville. On y incorpore le

polymére sous forme de poudre fine en maintenant une forte agitation. Aprés dissolution

compléte, on dégaze la solution obtenue en maintenant un vide au dessus de la surface du

réservoir. Le vide est maintenu approximativement une heure apres que la solution ait

totalement dégaze en apparence.

? PDMS : Polydiméthyl-siloxane

3 CMC,, : Carboxyméthyl-cellulose, viscosité intermédiaire
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3.2.2 Mesure des tailles de gouttes et bulles
Le processus de mesure des tailles est illustré 4 la Figure 3-7. Les images captées lors des

expériences sont enregistrées sur bande vidéo. Elles sont récupérees et selectionnées par la
suite. Le choix, la mesure, le comptage et le tri des gouttes se font manuellement. La
méthode du maximum de vraisemblance est utilisée pour calculer les paramétres assurant
le lissage des points en raison de leur dispersion. La distribution Log-Normale se révele
ére celle qui représente le plus fidélement les résultats.

n
A

2 o o
QQU?\. Qo] =» g»%»
-

Enregistrement Récupération Sélection +  Mesure + Distribution
Impression  Comptage

)

Dz

Figure 3-7 Etapes menant & l'obtention des distributions de tailles.
L’enregistrement d’une expérience dure de 30 secondes i une minute et débute apres la
stabilisation de la perte de charge. Avec I'objectif #2 permettant un grossissement de 500
fois en bout de traitement (Tableau 3-2), la profondeur de champ va de 100 um a 300 um.
Cette faible distance permet de discerner facilement les gouttes se déplagant sur le plan de
mise au point et de négliger les autres. L'obtention d’images nettes exige une vitesse

d’obturateur électronique réglé a C,0001 s. 3000 Watts de lumiére halogéne fournie par

trois projecteurs sont utilisés pour obtenir des images assez claires.
L'impression des images se fait par I'ntermédiaire du logiciel Visilog et d’un magnétoscope
S-VHS. Cet appareil posséde une fonction de défilement image par image. La bande vidéo

est regardée et les images sélectionnées sur toute la durée de la séquence pour obtenir



120

assez de gouttes dans la distribution. On répartit le nombre d'images choisies sur toute la
durée de la séquence pour minimiser les erreurs que pourraient engendrer des mesures
ponctuelles. Une imprimante Laser]et Série 5 de Hewlett-Packard permet de générer les

impressions papier.

La mesure, le tri et le comptage sont faits sur un appareil congu pour ce type d’opérations.
Il comprend 48 classes réparties en intervalles linéaires de O et 21 mm, taille maximale
mesurable. On compte entre 500 et 1000 gouttes par distribution. La Figure 3-8 montre

une représentation schématisee de I'appareil.

Réglage de
la taille

.
Cercle de a pied
lumiére

Figure 3-8 Schéma de I'appareil servant au support de comptage de gouttes.

3.23 Lissage des distributions : méthode du maximum de vraisemblance

Aprés avoir classé les diamétres mesurés sur Iappareil dans leur catégorie respective, on
peut tenter un lissage des points obtenus par une fonction continue de densité de
probabilité ou fdp. La comparaison ultérieure entre les distributions s’en trouve facilitée et
surtout uniformisée. Toutefois, il y a un fort risque de voir les statistiques de la distribution

biaisées si 'on utilise par exemple une méthode de minimisation du carré des erreurs. En



121

effer, les tailles mesurées peuvent avoir jusqu’a trois ordres de grandeurs entre elles; les
plus petites gouttes faisant 10 pm et les plus grandes 1 mm. Pour minimiser cette erreur,
on peut estimer les paramétres de la fonction a I'aide d'une méthode statistique permettant
P'estimation non biaisée : il s’agit ici de la méthode du maximum de vraisemblance [Hoget
Craig, 1978). Une description de la méthode et un exemple sont présentés 4 la suite.

Considérons un échantillon aléatoire Xj, Xj, ..., X, provenant d’une distribution ayant une
fdp, f(x), de forme connue mais dépendante d'un paramétre © pouvant prendre n'importe
quelle valeur dans Iespace £2. On notera cet énoncé par fix, ©); © € 2. Suivant les
valeurs du paramétre @, nous aurons une fdp différente. Nous sommes alors confrontés
non pas & une seule distribution mais & une famille entiére de distributions dont chaque
membre correspond i une valeur distincte de ©. Par exemple, pour la distribution

normale, la famille des distributions sera notée { n(®,1);© € (2} et ol 2 est 'ensemble

des valeurs - @ < ® < +a Un membre de cette famille nous est bien familier : la

distribution normale centrée n(0, /).

La difficulté, pour l'expérimentateur, consiste 4 trouver lequel, parmi tous les membres
dune méme famille de distributions, pourra le mieux représenter ses valeurs
expérimentales. Il s'agit alors d’estimer la valeur du paramétre © de telle sorte que X; =x;

Xp=x3 ... Xo =X

A titre d'illustration, considérons par exemple la fonction de distribution de probabilité

Log - normale notée :
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(nx-a) ]
- 3
flwaf)= TN T Equation 3.3

Suivant ce qui vient d’étre dit, on retrouve deux parameétres a estimer, @ et f. Les x

correspondent 3 la taille du centre des 48 intervalles expérimentaux utlisés lors de la
mesure et du classement des diamétres. On sait aussi que - ® < @ < +wet- © < f <+
La méthode repose sur le calcul du maximum de probabilité que tous les X; = x;, i=1,48

Cest 4 dire que les valeurs calculées soient égales aux valeurs expérimentales. L'expression

de cette probabilité combinée est la suivante :

1 1 (lnxl—a)] (lnxz;a)] (lnx..z-a)]
D VI T B VP O
B2z | %, %, Xy

Equation 34

48 l _[(ln;ﬂ-za)]
ﬂ\/z—” il X

Les x; étant tous connus, cette expression peut alors étre regardée comme une fonction de

a et S uniquement. On la nomme fonction de vraisemblance et on la note L(a, B.xy):

(lnx,-a)] Equation 3.5

) = 21

in] X

Le probléme de la correspondance entre valeurs expérimentales et valeurs calculées n’est
toujours pas résolu. Il reste a trouver quel couple de valeurs de @ et f va maximiser le
rapprochement des deux séries X; et x;. Une fagon d’y parvenir est de maximiser la

probabilité L(a, B:x;) que nous venons de définir a I"Equation 3-5.

Le couple de valeur @ et f qui maximise L(a,B, x) fournit sirement le meilleur estimé

puisque la fonction de probabilité combinée est alors 4 son maximum. Toutefois, sous
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cette forme, la fonction est difficile 4 manipuler. On peut par contre affirmer sans

démonstration que lorsque la fonction de vraisemblance est 3 son maximum, son
logarithme le sera aussi pour le méme couple de valeur o et . Sur cette base, il suffit alors

de rouver le maximum de la fonction In(L(a, B, x)) :

lnL(a,,B,xi)=—n(lnﬂ+‘"(i”))_i[mxi+(|n;,-/;a)2} Equain 36

De plus, de par sa nature, la fonction n’a qu'un seul maximum facilement repérable par la

inl

dérivée nulle i ce point. 1 suffira donc d’annuler les dérivées partielles de In(L(a,f, xy)
par rapport i c et 3 et de résoudre le systéme de deux équations a deux inconnues ainsi

obtenu. Le calcul des dérivées partielles donne respectivement pour a :

ilnx,. ..
dinL(e,B,x,) _ L Siny-na|=0 = a=3= Equation 3-7
da Bla n
et pour f:
) \ Y(nz-af ,
6lnL(a,,6,x,.)=__n_+Z(lnx,-a) S0 = peS Equation 3-8
B B = ﬂ3 h

On peut donc facilement calculer les deux paramétres de la fonction de densité de
probatilité Log - normale. Rappelons que ces valeurs ne ménent pas nécessairement a une
minimisation de l'erreur entre les points expérimentaux et la courbe de distribution. De
par la méthode utilisée, les paramétres @ et S calculés permettent de maximiser la
probabilité combinée d’obtenir les valeurs expérimentales.
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3.3 EXPERIMENTATION SOLIDE - LIQUIDE

Cette expérimentation vise 3 démontrer la capacité des mélangeurs SMX a produire une
dispersion 4 partir de pigments industriels sous forme brute. Il s'agit donc principalement
de tester des conditions d’incorporation initiale des pigments secs dans une phase aqueuse.
Rappelons que la production de sauces de couchage nécessaires a la production de papier
fin exige une telle étape. Elle est actuellement exécutée par l'intermédiaire d’appareils
rotatifs avec leurs défauts inhérents : nombreuses piéces mobiles, remplacement couteux,
maintenance exigeante, ... D’autres voies menant i la production de suspensions
concentrées sont donc i l'étude [Thibadt 1999). Clest dans ce contexte que s’inscrit notre

travail.

3.3.1 Méthodologie expérimentale
L'expérimentation est réalisée dans les conditions suivantes :

o Le débit est conservé constant 3 une valeur d’environ 500 L/h soit le tiers de la
capacité nominale de la pompe. On choisit ce débit pour maximiser la capacité de
réduction de taille 3 basse concentration et pour limiter la pression lorsque la
concentration commence a augmenter.

e Le pompage se fait en circuit fermé avec la sortie des melangeurs directement
ramenée dans la cuve d’admission aprés avoir traversé la section de mesure. Ace
débit, le temps nécessaire 3 la vidange ou au traitement en entier du réservoir
d’admission est d’un peu plus de 5 minutes.

o Ce temps de résidence permet d’ajouter toutes les quantités de CaCO, précipité

avant que les premiéres particules arrivent aux mélangeurs et i la section de
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mesure. Les pigments sont ajoutés tels quels dans le réservoir d'alimentation, sans
broyage ou réduction de taille préalable. Les quantités nécessaires sont ajoutées
manuellement i la surface libre du réservoir d’alimentation.

o Le nombre d’éléments du mélangeurs est choisi constant a 18 éléments.

¢ Deux mesures sont effectuées: la perte de charge mesurée aux différentes
concentrations et la longueur moyenne des cordes au cours des expériences. La
premiére permet de calculer la viscosité de procede et la seconde, de connaitre le
temps nécessaire a l'atteinte de la taille minimale des particules dans les conditions

employées.

Les caractéristiques du pigment utilisé sont présentées au Tableau 3-5. On utilise du
carbonate en raison de sa popularité croissante en Amérique du Nord. 1l entre dans la
composition des sauces de couchage utilisées pour rehausser la qualité du papier. Les
papetiers européens utilisent ce type de pigment a plus grande échelle.

Tableau 3-5  Spécifications du fabricant relatives au carbonate de

calcium utilisé.
Nom FabricantDistributeur  Produit Spécifications du fabricant
CaCOs ECCI Intemational SupraGloss 30 o .
Comwall, UK. Alphafine Carbonates préciptés

® -10% d'humidité
® 90%wtavecDs<105m
®  Livré en granules friables
®  Doramies <0,01 m

La viscosité des suspensions concentrée de CaCO, n’a pu étre mesurée par rhéométrie
conventionnelle. Les valeurs de viscosité ont été obtenues directement du procédé. A
partir d’une concentration seuil en particules d’environ 20%, la dispersion forme une pite.

Avec des géométries conventionnelles plan-plan, cone-plan ou Couette, le phénoméne de
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migration des particules abordé au chapitre 2 provoque la formation d’un film i la paroi et
engendre des mesures de viscosité visiblement trop faibles. L’emploi d'un ruban hélicoidal
n'a pas apporté plus d'information puisque la pite forme un bloc tournant a la vitesse de

I'agitateur.

3.3.2 Configuration du montage

Aprés avoir remplacé la cellule de mesure transparente, la seule modification restant a faire
pour passer de la configuration dispersion de liquide i celle pour la dispersion de solides
consiste en 'ajout d'un agitateur a la cuve d'alimentation. Avec I'expérience acquise des
travaux de Duquesnoy [Duguesoy et al. 1995), on utilise deux tiges perpendiculaires pour
favoriser le mélange dans la cuve. Elles mesurent 95% du diamétre D, et sont placees

aussi pres que possible du fond plat du réservoir.

L'agitation produite joue des réles différents selon la phase de I'expérimentation. Au
démarrage, elle évite la sédimentation du matériel brut car la viscosité de la suspension est
encore faible et la tendance 3 la ségrégation est forte. Le CaCO, précipité est en effet
ajouté sans broyage ou réduction de taille préalable. Lorsque la concentration atteint 20 ou
25%, la viscosité devient importante et l'agitateur a alors pour réle de minimiser les

écoulements préférentiels.

Le retour des mélangeurs est situé i la paroi alors que I'aspiration de la pompe est localisee
au centre de la cuve. La tendance naturelle i favoriser ’écoulement en droite ligne entre le
retour et l'aspiration est amplifiée. En effet, lors des essais avec des teneurs en solides

élevées, la viscosité devient si grande que Iarrivée du fluide en provenance des melangeurs
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a tendance i retourner directement dans I'alimentation de la pompe, laissant mort presque

tout le volume de la cuve. On arrive 2 minimiser ce phénoméne en agitant simplement

avec les quatre tiges en étoile, le mouvement rotatif provoque alors un écoulement en

spirale autour de l'aspiration de la pompe. Bien qu'au sens strict du terme, ce type de
. A c 37 7 7 ’ ’ 2o

mouvement ne puisse pas étre considéré comme un réel mélange, 'expérience montre que

Puniformisation de la concentration s’effectue de fagon satisfaisante.

3.3.3 Appareil et technique de mesure
Les particules individuelles de CaCO, ont une taille inférieure 4 quelques microns si 'on se

fie aux caractéristiques fournies par le producteur (Tableau 3-5). Leur concentration éleveée
rend la technique de mesure de taille par visualisation inutilisable. La mesure est ici faite a
I'aside d'une sonde développée spécialement pour ce type d’application [Lasenter Inc]. Le

principe de mesure est d’abord illustré puis le fonctionnement sera présenté.

Toute la technique de mesure est fondé sur I'emploi d’un laser. Un faisceau laser étant une
lumiére intense et cohérente, la focalisation d’un tel faisceau en un point de l'espace
multiplie cette intensité. Il s’agit ici de mesurer l'intensité lumineuse reflétée par ce point.
Pour compenser le mouvement des particules devant la sonde, le point focal se déplace a
une vitesse constante d’environ 2 m/s sur une trajectoire circulaire. Lorsque le point focal
rencontre un obstacle ou qu'un corps solide vient se placer devant celui-ci, I'appareil
mesure une variation importante du niveau de la lumiére réfléchie. Une longueur peut étre
calculée 4 partir de la connaissance de la vitesse de déplacement du point focal combinée

au temps de la variation de l'intensité.
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Toutefois, il s'agjt ici d’une longueur de corde et non d’'une mesure absolue de longueur ou
de taille. Cette mesure n'est représentative que de la distance sur laquelle la réflexion du
point focal a é&é modifiée. Les particules n'étant pas necessairement sphériques, le plan
focal pourra étre coupé par n'importe quelle portion de la particule selon son onentaton
spatiale. La Figure 3-9 illustre en deux dimensions la mesure des tailles par cette méthode
et différentes possibilités de résultats suivant I'orientation de la particule lors de la mesure.
L'ajout de la troisiéme dimension ne fait que multiplier les variantes mais n’apporte pas

plus d'information.

Balayage
du

point focal : : : : :

Intensité
mesurée ' Uy UL \ J !
Longueur : S L P :
b} ] | |
de corde [ [ : : :

Temps
Figure 3-9 Longueurs de corde résulfant de lorientation d'une
particule dans e plan de balayage du point focal de la
sonde.

L’appareil compte entre 30 000 et 55 000 cordes par intervalle de mesure. On en ajuste la
durée pour maximiser le nombre de cordes comptées sans excéder la capacité du compteur

qui atteint 2' (65 535). En dispersion de solides, lorsque la concentration dépasse 20%, les
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intervalles de mesure doivent étre réduits et durent en moyenne de 2 a 4 secondes. Apres
chaque période, on obtient une distribution compléte des longueurs de cordes mesurées.
Les distributions sont générées par un classement des cordes dans des catégories dont les
tailles approchent celles des tamis industriels standards (10, 20, ...,100 Mesh). Il s’agit ici
de 38 classes dont les tailles suivent une croissance logarithmique avec comme premiére
taille 0,8 um et comme derniére 1 mm. La limite inférieure des tailles mesurables est

imposée par la longueur d’onde de la lumiére du faisceau laser.

La Figure 3-10 illustre une propriété importante de la technique de mesure. Pour une
dispersion de particules ayant une forme parfaitement identique, on genere une
distribution caractéristique et non pas un pic sur une dimension unique comme pourrait
par exemple le faire un appareil COULTER COUNTER (Makern 1998). Un appareil de ce
genre fournit un diamétre moyen proportionnel i la projection dans un plan de la particule
traitée. Une particule longue et mince pourra donner un diamétre parfaitement identique a
une particule plus petite mais de forme ronde. On a ainsi I'impression de mesurer des
particules ayant des dimensions uniformes. Pour faire la mesure toutefois, on doit
procéder 2 des dilutions de plusieurs ordres de grandeur en concentration et surtout, la
mesure en continu est pratiquement impossible alors que la mesure avec la sonde laser se

fait, elle, directement dans 'écoulement.

L’avantage et I'inconvénient de cette méthode réside dans Iallure de la distribution qui va
changer suivant les formes des particules rencontrées. La difficulté consiste a établir un
lien avec les dimensions réelles. Les courbes de la Figure 3-10 montrent trois exemples de

distributions de longueurs de cordes. Elles sont classées en fonction du rapport de
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dimensions, respectivement a, b et c, suivant les trois axes de coordonnées x, y et z. La
premiére distribution est obtenue pour une particule parfaitement sphérique (¢ =5 =), la
seconde pour une sphére allongée en cigare suivant son axe vertical y (¢ =c = b/4) et la
troisiéme pour une sphere aplatie sur son axe vertical (b = a/4 = ¢/4). Les dimensions

caractéristiques pertinentes apparaissent sur la figure.
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Figure 3-10 Distributions de longueurs de cordes obtenues pour
différentes formes de particules [Lasentec Inc.].

Ces exemples mettent en évidence la difficulté d'interprétation des courbes de
distributions obtenues. Pour rendre I’analyse plus adaptée, un filtre permet la pondération
des distributions en fonction de la taille des catégories correspondantes. Il est ainsi

possible de rendre les distributions plus sensibles 4 une certaine gamme de tailles.
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CHAPITRE 4

CARACTERISATION HYDRODYNAMIQUE
DU MELANGEUR SMX

Ce chapitre présente les résultats de simulations numériques avec l'objectif de démontrer
leur capacité i caractériser I'hydrodynamique des mélangeurs SMX.

La premiére section du chapitre est consacrée  la validation des simulations. On procede
par comparaison avec les résultats expérimentaux de perte de charge pour des fluides
newtoniens. Rauline [7998] avait utilisé la méme procédure alléguant qu'aucune autre ne
peut étre utlisée en raison de la complexité des géométries typiques aux mélangeurs
statiques. Nous présentons a la suite les résultats des simulations de fluides non
newtoniens. A notre connaissance, la littérature ne contient pas de résultats de simulations

portant sur des fluides non newtoniens dans les mélangeurs SMX.

Les trois sections suivantes portent chacune sur une méthode de caractérisation des
mélangeurs. On présente d'abord la constante de cisaillement effectif K|, critére relauf a la
géométrie. Les deux demiéres sections portent sur la caractérisation de la capacité de
mélange : distribution des temps de séjour (DTS) et distribution des longueurs de parcours
(DLP). Il n'existe aucun résultar de ce type dans la littérature se rapportant au SMX.
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4.1 PERTE DE CHARGE

Ce paragraphe a pour but d'évaluer la capacité des simulations numeériques par éléments
finis 3 fournir des résultats représentatifs d'une géométrie aussi évoluee que celle du
mélangeur SMX. Tel qu'il I'a été dit, les résultats de perte de charge servent de validation
globale des simulations. Le modéle utilisé pour les simulations est d’abord introduit, puis
les résultats obtenus avec des fluides newtoniens sont présentés. La derniére partie de cette

section est consacrée aux résultats obtenus avec des fluides non newtoniens.

La géométrie simulée est composée de deux éléments SMX dans une conduite. Les deux
éléments de mélange représentés et leurs dimensions sont montrés sur la Figure 4-1. Un
facteur de mise a I’échelle est ensuite appliqué a toutes les coordonnées pour s’ajuster aux
dimensions réelles du mélangeur expérimental. Un élément de melange compte huit
lamelles sur la largeur de la conduite. Le rapport épaisseur/largeur de lamelle est de 0,44.
On obtient ainsi un facteur de vide de 0,84 identique au mélangeur expérimental utilisé
comme référence [Fasol 1995). Le maillage de la géométrie compte 27 933 éléments finis
de type tétraédrique et a été généré i l'aide du mailleur -DEAS version 6.2 (SDRC Inc.).
On utilise ces éléments plutdt que des éléments hexaédriques, en raison de leur grande
flexibilité lors de la génération du maillage. Les conditions des simulations correspondent
aux valeurs expérimentales inférieures et supérieures de débit utilisés par Fasol dans ses
travaux [1995].
o Viscosité newtonienne 77,: 50 Pa-s.

e Débits: 10 et 300 I/h.

o Conditions limites:  Profil de vitesse parabolique i I'entrée du tube vide.
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Figure 4-1 Détails et dimensions des deux éléments mélangeurs SMX simulés.

Les simulations sont toutes effectuées avec le code de calcul POLY3D"C (Rheotek Inc.).
Ce logiciel permet de résoudre I'équation de conservation de la quantité de mouvement en
trois dimensions par la méthode des éléments finis. Il existe une variété d'éléments finis
disponibles pour exécuter les simulations. Leur différence repose sur les bases
d'approximation qu'ils utilisent pour le calcul de la vitesse et de la pression (polynomes
d'interpolation de Lagrange). Les éléments finis utilisés ici assurent la conservation locale
de la matiére et comportent différents types d'approximations : P,*-P; P,*-P, et P,"-P,
[Bertrand et al 1992). Un élément P,*-P, repose sur une base d'approximation linéaire
enrichie en vitesse et une pression discontinue constante dans 'édément. Un elément P,*-

P, posséde une approximation identique en vitesse mais une approximation de pression
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discontinue et linéaire par élément. Ces deux éléments comptent huit nceuds pour
I'approximation des vitesses. Enfin, I'élément P,*-P, a une approximation quadratique en
vitesse et discontinue linéaire par élément en pression. Il compte 15 nceuds en vitesse. La
dimension des problémes relatifs au maillage de 27 933 éléments et engendrés par chaque
type est présenté au Tableau 4-1.

Tableaud-1  Dimensions des problémes d'éléments finis
engendrés par 'emploi des éléments de trois types

différents.
Eléments  #nceuds en vitesse # noeuds en pression # d'équations
Py~-Po 66597 27933 x1 163378
PP 66597 27933x4 163378
P2-P1 133307 27933x4 326428

Les pertes de charge obtenues par simulations de fluides newtoniens sont regroupées sur

la Figure 4-2. Les résultats sont présentes sous la forme :

Equation 4-1
Ne = —£
e
et dans laquelle :
AP D Equation 4-2
Ne = - —+
pv- L
Re= Duvp
o

Les résultats numériques sont tous identifiés par des symboles. Une droite d’ordonnée a
I'origine Ne=1200 et de pente égale & -1,0 sert de référence. C'est la valeur générale fournie
par Sulzer pour le mélangeur SMX [Sulzer 1991). Seul les résultats obtenus avec I'élément

P,*-P, permettent de retrouver la valeur correcte de perte de charge.
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Figure 4-2 Résultats de perte de charge avec des fluides newtoniens pour différents types
d'éléments finis.

Le Tableau 4-2 présente les valeurs numériques de K et les écarts obtenus i la valeur de

reférence de 1200.

APD?
n,vL

4

Equation 4-3
Ces résultats sont obtenus pour un débit de 10 I/h. Les résultats sont semblables avec les
débits de 1 et 300 1/h. Quatre mesures de AP ont été utilisées pour comparaison. Elles
correspondent respectivement i la perte de charge dans le premier élément (Premier), dans
le second (Deuxiéme), entre le milieu du premier et le milieu du second (Mi 1- Mi et
finalement dans les deux éléments i la fois (Total).
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La valeur de K, obtenue entre les milieux de chaque élément simulé et au total des deux
éléments est meilleure que celle obtenue avec chaque élement individuellement. Cette
constatation est vraie pour les trois types d’éléments finis. Une explication est fournie par
la géométrie simulée. Elle comporte en effet un léger espacement entre les deux eléments
(=D/10). On doit ajouter cette distance pour rendre le maillage possible.

Tableau4-2  Valeurs de K, obtenues pour un débit de 10 h et
écarts avec la valeur de référence de 1200.

P1+-P0 P1+-P1 P2+-P1

K Ecart(%) |Ko Ecart (%) [Ko Eeart (%)
Premier élément 2728 127% 2794 133% 1361 13%
Deuxiéme élément 2582 115% 2657 121% 1381 15%
Mi 1- Mi 2 2431 103% 2435 103% 1266 6%
Total 2555 113% 2626 119% 1321 10%

La valeur de K, avec des fluides newtoniens étant calculée par I’Equation 4-3, une
augmentation de longueur totale entre les points de mesure de pression engendre une
réduction de la valeur de K, et fait donc diminuer celle<ci. De plus, comme la perte de
charge dans les mélangeurs est de 30 a 40 fois celle d'une conduite, un léger allongement
entre les éléments a peu d'influence directe sur la perte de charge totale mais vient fausser

d’autant le calcul de X,.

L'analyse des résultats du Tableau 4-2 montre que seul I'élément P,*-P; permet de
retrouver une valeur correcte de perte de charge. Il est en effet le seul élément qui
fournisse une valeur de K, comparable 1 la valeur de référence de 1200 avec un écart

inférieur 2 15%. Elle n’est valable que pour des fluides newtoniens.

La relation présentée par Fasol pour le SMX [1995] est la seule qui exprime la perte de

charge pour des fluides non newtoniens :
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Lo pints
Suivant la nomenclature adoptée ici, Ne = 2f. La viscosité est évaluée pour la vitesse de
cisaillement 1 la paroi d’'un tube vide parcouru par la méme vitesse superficielle. Il est ainsi
possible de calculer un nombre de Reynolds en utlisant le modele de viscosite
représentant le fluide utilisé. De méme, en utilisant une viscosité appropriée pour le calcul
du nombre de Reynolds, les résultats de simulations permettent d’obtenir une relation

linéaire entre Ne et Re.

Dans ce but, on ulise les deux débits correspondants aux limites expérimentales de
Fasol [1995] : 10 et 300 I/h. Un modele de viscosité de Carreau (Equation 4-5) représente
le comportement des fluides non newtoniens avec 7 indices d’écoulement : 0,8; 0,7; 0,6;

0,5; 0,45, 0,40; 0,35.

7)(7)= ’7.0 2 Equaum 4-5
1+ (t,,zl;'l)z

La viscosité de plateau newtonien 1, est de 50 Pa-s et le temps caractéristique du fluide t,,
égale 2 s. Fasol a utilisé des solutions de CMC combinée a de la glycérine procurant des
paramétres proches ce ceux utilisés ici. L'indice d’écoulement 7 éait constant avec une

valeur proche de 0,7.

Le graphique de la Figure 4-3 montre I'évolution de Ne en fonction de Re. Le nombre de
Reynolds est calculé avec la viscosité prise a la paroi, dans la section correspondant a un
tube vide 1 la sortie des mélangeurs (Figure 4-1). Une droite de pente égale a -1,0 et
passant par Ne=1266 se superpose aux valeurs obtenues avec les éléments P,"-P,. Ia

performance des éléments P,*-P, et P,*-P, est nettement moins satisfaisante. Une droite
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reliant les points du graphique devrait avoir une pente de -1,15. Ainsi ces éléments, en plus
d’engendrer des valeurs trop élevées de perte de charge avec de fluides newtoniens (Figure
4-2), ne permettent pas de représenter correctement le comportement non newtonien dans

des géométries aussi complexes que les mélangeurs SMX.
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: '@ Eléments P2+P1 —
: = Re" !l:l Eléments P1+-P1’
2 Ne = 1260 Re |0 Eléments P1+-P0;
10000 -
1000
0,001 0.01 o 1

Figure 4-3 Résultats des simulations présentés sous forme de relation Ne vs Re.
La question du nombre d’éléments composant le maillage n’a pas été abordée jusqu'ici. Il

peut sembler intéressant d’utiliser un type d’élément fini moins précis mais exigeant de
ressources mémoire et des temps de calcul plus faibles. Une augmentation du nombre
d’éléments dans le maillage compense alors pour la perte en précision. La situation
présentée ici et dans laquelle les ressources machines sont sollicitées a leur maximum nous

laisse sans alternative. L’augmentation significative du nombre des éléments dans les
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maillages utilisés ici place la simulation hors des ressources machine actuellement

disponibles sur des stations de travail commerciales.

Chaque type d’élément, en fonction de sa base d’approximation en vitesse, engendre un
nombre d’équations: 24 pour les P,*-P, et P,+-P,, 45 pour le P,"-P,. Le nombre
d’équations influence directement le temps calcul, CPU (Rheotek Inc.), et la précision du
resultat :

CPU=N" Equation 4.6
Un probléme simple, décrivant une cavité carrée dont la partie supérieure est mobile, a
fourni des indications sur la précision fournie par deux des éléments utlisés dans ce
travail : P,*-P, et P,*-P, [Bertrand et al 1992). Pour obtenir une erreur de valeur comparable
entre ces deux types d’éléments, il a été démontré que le nombre d’equations doit étre
augmenté d’un facteur 10’ avec un élément fini de type P,*-P, par rapport au nombre
utlisé avec un élément de type P,*-P,. Les mélangeurs simulés dans ce travail ont une
géométrie bien plus complexe que celle de la cavité carrée. Les variations de vitesse y sont
brusques et nombreuses. Il est donc raisonnable d'affirmer que le facteur 10° obtenu avec
la cavité carrée pour obtenir des résultats comparables entre les deux types d’éléments
finis devrait étre retrouvé dans les simulations des mélangeurs statiques. Cette hypothése
ne peut malheureusement étre vérifiée étant donnée la taille du probléme qui serait genére.
Les éléments finis de type P,*-P, se révélent donc les seuls parmi les trois types uulisés
dans ce travail (P,"-P,, P,"P, et P,*-P) i fournir des résultats de perte de charge
comparables aux valeurs publiées. La confrontation entre les valeurs expérimentales et les

simulations utilisant une viscosité newtonienne avait déja éte faite pour le type d’élément
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P,*-P, [Raulme 1998). Toutefois, aucun travail n’avait évalué la performance des éléments

utilisant des approximations linéaires en vitesse (P,*-P,, P,*-P,) dans ce type de géométrie.

Avec des rhéologies non newtoniennes, les deux types d’éléments linéaires ne fournissent
pas une évaluation correcte de la viscosité lorsque l'indice d’écoulement 7 varie. Le
nombre de Reynolds calculé par la méme méthode que Fasol [1995], ne procure pas une
relation linéaire entre Ne et Re. La viscosité est surévaluée et méne plutdt a un Re affecté
d’un exposant de 1,15 dans 'Equation 4-1. L'édlément de type P,*-P, a fourni un exposant

égal 4 la valeur théorique de 1,0 dans la méme situation.

4.2 DETERMINATION DE LA CONSTANTE DE CISAILLEMENT EFFECTTF K,
Ce paragraphe présente les résultats numériques et expérimentaux menant i la
détermination de la constante géometrique K,. La connaissance de cette valeur pour une
géométrie donnée permet le calcul de la viscosité de pratiquement n'importe quel fluide et
donc de prédire la perte de charge. Seule la relation de Ne en fonction de Re obtenue avec
des fluides newtoniens est requise pour le calcul. A notre connaissance, il n'existe pas de
travail publié a ce sujet relativement aux mélangeurs SMX.
En agitation mécanique, la constante K, relie la vitesse de asaillement moyenne ou
apparente 7,,, produite par un mobile d’agjtation dans une cuve a la vitesse de rotation :
Fuop = KN Equation 4-7
ou N est la vitesse de rotation de I'agitateur. Parallélement, on peut écrire une relation

équivalente pour un écoulement dans une conduite, vide ou comportant des obstacles

(Delplace et Lesllit, 1995:
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};‘” =K, _l%_ Equation 4-8
t
L'obtention de la valeur de la constante K; se fait suivant la méthode développée par

Metzner et Otto [1957] dont les étapes ont déja été décrites au Chapitre 2 :
1-  Récupérer la perte de charge de la simulation ou de I'expérimentation

2- Calculer le nombre de Newton : Ne = £ —DI:'-
P

K
3- Calculer le nombre de Reynolds apparent : Re,,, = —=

Ne

Dup

4 Calculer la viscosité apparente : 7, = o
e‘PP

5- Calculer la valeur de K, en remplagant la vitesse de cisaillement de I'expression du
modeéle de viscosité par la vitesse de cisaillement apparente :

u Equation 4-9

Le Tableau 4-3 présente la relation explicite de la valeur de la constante K; en fonction de
la vitesse de cisaillement pour les trois modeles de viscosité utilisés dans ce travail. Il est
donc possible de calculer la valeur de la constante pour chaque valeur de débit et d’indice

d’écoulement n.

La Figure 4-4 présente les valeurs de K, obtenues pour les conditions décrites au Tableau
4-4. On a calculé K, avec la perte de charge obtenue du premier élément (Premier), du
second (Deuxiéme) et entre le milieu du premier et le milieu du second (Mi 1-Mi 2). Le but

est de vérifier un éventuel effet d’entrée ou de sortie.
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Tableaud-3  Relations menant & la valeur de Ks pour différents

modéles de viscosité.
Modeéle de viscosité Relation pour Ks
Loid iss: . Ljn=1 Y(n-1)
oi de puissance n(y)= k7| K = D, (N
RV Y <
Modéle de Carreau ) 2{1-n)
n(7)=(_%w k=2 | M l 1
L+ alilf R
2 napp
Modéle de Cross i X 1/(1-r)
h)=—Tm ”_[_’_[[L]l}
l+(!}’—l v Mapp
47
60
55
B
. |
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Figure 4-4 Valeurs de K obtenues par simulations pour deux mélangeurs SMX.
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Tableau4-4  Conditions utilisées dans les simulations avec 6

éléments SMX.
Modéle rhéologique Debit (Uh) Indices d’écoulement
Carreau 10; 300 0.8;0,7;0,6; 0,5; 0,45; 0.4; 0,35
Loi de puissance 1 07,05

On observe premiérement que les valeurs de K, obtenues sont semblables peu importe le
modéle de viscosité employe.
Exception faite des valeurs du second élément (W, O), une faible dépendance en foncuon
de 7 se dessine pour des valeurs inférieures 4 n=04. Ce comportement avait déja éte mis
en évidence pour d’autres types d’appareils de mélange [Brim, 1993). Le second élément
semble toutefois engendrer des valeurs de K, légérement plus sensibles i la variation de
l'indice d’écoulement.
Pour vérifier cette déviation et s’assurer quil ne s’agit pas d’un effet de sortie, un maillage
représentant six éléments SMX a été généré (I-DEAS, MasterSeries-5). Il compte 29 562
éléments. Les dimensions sont les mémes que celles utilisées pour le maillage des deux
SMX utilisé jusqu’ici et ont déja été présentées a la Figure 4-1.
Une premiére simulation permet de calculer le K:

o Débit:071/h

e Viscosité newtonienne : 600 Pa-s.

e Re:0,0001

La valeur obtenue en considérant les six éléments  la fois est de 1 326, semblable a celle

obtenue au total des deux &éments (Tableau 4-2). Une seconde simulation avec un fluide
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dont la viscosité suit le modéle de Loi de puissance permet le calcul de K. Un seul indice

d’écoulement 7 a été utilisé avec une valeur de 0,5.

Le graphique de la Figure 4-5 montre les six valeurs individuelles de K, obtenues. La
moyenne est de 50 comparativement & 48 obtenue avec les simulations pour deux
éléments. Tout comme avec le maillage des deux éléments SMX, I'élément de sortie
semble montrer une valeur légérement plus basse. Toutefois, le calcul de K, unlise une
relation en puissance de 1/{1-n) (Tableau 4-3) et est sensible aux imprécisions sur la valeur
de la viscosité apparente. L'expression de l'incertitude sur la valeur de K, (Equation 4-10)
révéle une erreur relative cumulée de 5% en considérant des erreurs de 1% sur la vitesse et

la pression. On ne peut donc pas conclure i un effet de sortie.

&:(1.}.# ﬂ.{.(_l_)M E’qmu'mMO
K 1-n) v 1-n) AP

s

Des valeurs expénmentales de K, ont été obtenues avec trois solutions présentant une
viscosité non newtonienne. Elles sont identifiées respectivement par Polym 1, Polym 2 et
Polym 3. La composition et la valeur des parameétres des modeéles rheologiques ont déja été
présentées au Chapitre 3, Tableau 3-3. Les résultats, sur une large gamme de Re, donnent
une moyenne de K, égale 2 35 mais avec des valeurs dispersées sur une plage de +5 autour
de celle-ci. Pour comparer, on a ajouté les valeurs obtenues numériquement avec les débits

simulés de 300 I/h. La valeur moyenne de ces points est de 47.
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éléments SMX.
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Figure 4-6 Valeurs expérimentales de Ks pour le mélangeur SMX.
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Une droite 3 Re=15 souligne la limite du régime laminaire telle que déterminée
expérimentalement par Fasol [1994]. K, de par sa nature, n'a un sens qu'en régime
purement laminaire et se montre trés sensible i la presence des phénomenes inertiels qui
prennent de limportance au-deli de Re=15. Les résultats tant numériques
qu'expérimentaux de K, montrent clairement un changement d'allure au-dela de ceute

valeur.

Une relation de perte de charge pour le SMX présentée au Chapitre 2 permet de comparer
les valeurs de K, obtenues ici. Shah et Kale [1991] ont présenté une relation du coefficient
de frottement en fonction d'un nombre de Reynolds genéralisé :
' Equation 4-11
Re, =—2¥P
k(8 l)
Dl

La vitesse moyenne v’ dans la conduite est la vitesse moyenne corrigée pour la fraction de
vide du mélangeur ¢

L v Equation 4-12

i
Dans leurs travaux, la valeur de la fraction de vide est de 0,87 pour le mélangeur SMX. La
relation pour la perte de charge fait explicitement apparaitre la valeur de l'indice de

rhéofluidifiance et s'exprime :

20,52n Equation 4-13
Ne = 700n + /n +1
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A partir des conditions données [Shab et Kale, 1991), on peut calculer une perte de charge
correspondante et donc extraire une valeur de K. Le Tableau 4-5 présente les conditions et

le résultat du calcul de la constante effectué suivant la sequence suivante.
1- Calculer Re, 4 partir des conditions de débit (0,2 2 1,1x10° m'/s), D, nak
fournies

2- Calculer Ne avec I'Equation 4-13

K
3- Calculer Re,, avec K,;=707 : Re,,, = X{’;
e

DVvp

4. Obtenir la viscosite apparente : 7, = 2
e"Pp

5- Calculer K, avec la relation pour la Loi de puissance du Tableau 4-3

Tableau4-5  Valeurs de Ks pour le SMX oblenues de la relation de
perte de charge présentée par Shah et Kale [1991].

CMC 2% CMC 1%
D 0,054 0,026 0,054 0,026
k 42 25 0.2 0.2
n 0.58 0.62 0,75 0,77
Ks 29 27 2 25

Avec une moyenne de 27, ces valeurs sont légérement inférieures a 35 obtenue avec le
SMX de cette étude. Deux raisons peuvent contribuer  cet écart. La géométrie du
mélangeur ne peut qu'étre différente puisque le facteur de vide est de 0,87 et non de 0,84.
Etant moins dense, il y a toutes les raisons de croire que le cisaillement produit est moins
fort ce qui méne 3 un K, plus faible. Deuxiémement, pour obtenir la valeur du K, des

¢léments mélangeurs de Shah et Kale [1991], on a utilisé un moyen détourné. Cette
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méthode n'est pas celle préconisée par Metzner et Otto [1957] devant normalement étre

employée. Elle méne a des valeurs comparables malgré tout.

La valeur de K, a aussi été obtenue numériquement pour un mélangeur Kenics. Le maillage
utilisé comporte 6 éléments d'un rapport L,/D, égal i 1,5 et dont I'épaisseur des lamelles
rapportée au diametre de conduite est de 0,06. Le débit imposé est de 15 1/h. La viscosite
newtonienne est de 600 Pa-s. La valeur de K, obtenue pour cette géométrie est de 274 et se
compare aux valeurs présentées dans de la revue de la littérature au paragraphe 2-1. Pour la
détermination du K, on a utilisé une seule simulation avec un fluide dont la viscosite
répond  une loi de puissance (% = 0,5). La Figure 47 montre les résultats de K, obrenus

pour chaque élément.
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Figure 4-7 Valeurs de K obtenues numériquement pour le mélangeur Kenics.
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Le premier et le dernier éléments mélangeurs montrent une valeur plus faible de K,
d’environ 10% devant celle obtenue pour les autres éléments. Aucun effet d’entrée ou de
sortie n'est apparent pour le second et l'avant dernier élément. Contrairement au
mélangeur SMX (Figure 4-5), on doit donc tenir compte de ces effets de position dans le

traitement ultérieur des résultats. La valeur moyenne de K, retenue pour ce melangeur est

de 22.

Le Tableau 4-6 résume toutes les valeurs de K, obtenues dans le cadre de ce travail et qui
peuvent aussi étre retrouvées dans la litérature concernant les melangeurs statiques.

Tableau4-6  Résumé des valeurs de K; obtenues ici et trouvées dans
la Iftérature relative aux mélangeurs statiques.

Mélangeur (Manufacturier) Valeurde Méthode de Auteur
Ks détermination
SMX (Sulzer) =084 35,47 exp., num. Ce travail
SMX e=087 27 exp. Shah et Kale 1991
Kenics (Chemineer) =096 22 num. Ce travail
LPD (Ross Eng.) 18 num. Jeanson 19395
LPD (angle de 45°) 1 exp. Arzale 1999
LPD ( angle de 60°) 14 exp. Arzate 1999

4.3 DISTRIBUTION DES TEMPS DE SEJOUR

Cette section a pour but de démontrer la capacité des simulations a fournir des résultats de
distribution de temps de séjour (DTS) comparables 4 ce qui peut étre obtenu
expérimentalement. On confronte d’abord les résultats numériques 2 une solution
analytique pour une conduite vide. Par la suite, deux modgles de DTS servent de référence
pour les résultats obtenus avec des mélangeurs SMX. On compare aussi les melangeurs
SMX et Kenics entre eux. Enfin, l'effet de la rhéologie non newtonienne sur la DTS est
évalué dans ces deux mélangeurs. A notre connaissance, il n’existe pas de tels résultats

dans la littérature relative aux melangeurs statiques.
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Dans un réacteur, en fonction de la géométrie et de I'hydrodynamique, chaque molécule
requiert un temps différent de celui mis par 'ensemble du fluide pour traverser le volume.
Ces écarts au temps moyen de passage entrainent une distribution que l'on nomme

« distribution des temps de séjour ».

Trois grandes méthodes sont utilisées pour obtenir la DTS d'un réacteur notée ici E(z). Un
échelon dans les conditions d’entrée engendre i la sortie la courbe cumulative de
distribution, notée F{t). La DTS et la F{t) sont reliées par I'expression :

dF

E(t)=—

6=

Une impulsion de Dirac 4 l'entrée procure directement la DTS E(t) en sortie de réacteur.
Enfin, en considérant le réacteur comme un systéme linéaire, on peut relier la mesure de
sortie obtenue avec une injection quelconque par une relation faisant intervenir une

fonction de transfert Gfs).

Numériquement, on obtient la DTS en suivant le parcours de particules fictives

initialement réparties sur la section de la conduite, i I'entrée des mélangeurs [Nawna e

Buffam 1983). A chaque particule, on associe une fraction de débit 4Q; :

AQ, =2vm(l -(%)2] [T'::;:) Equatin 414

Chaque fraction est calculée relativement 3 la position (k) de la particule sur la section de
conduite ayant une aire A Ny représente le nombre total de particules considérées

et U, la vitesse moyenne de I'écoulement.
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On obtient la DTS en construisant Phistogramme des combinaisons temps et fraction de
débit correspondant. Le rapport 4QQ est la fraction des particules ayant un temps de
séjour ¢, La combinaison des valeurs AQ/Qet ¢; permet la construction d'un histogramme
représentatif de la DTS E{(t). Lorsque le nombre de particules devient trés grand, cette
distribution constitue une approximation trés proche de la DTS. 1l est aussi possible
d’obtenir la distribution cumulative des temps de séjour Ft) en classant les AQ; de telle

sorte que ¢;,, = #. Une fois ce classement effectué, ona :

k Equation 4-15
F(‘k)=éZAQi st
in]

Nauman et Buffam [1983] recommandent d’ailleurs cette pratique, moins sensible aux

imprécisions numériques.

L'obtention d’'un temps de séjour par particule fictive exige le calcul de sa trajectoire

depuis son point de départ (x(0)=x,) :

. dx Equation 4-16
V=—
dt
etdonc:
Equation 4-17
x(t)= X+ |vdt

Pour effectuer I'intégration, on utilise le schéma d'intégration de Runge-Kutta d’ordre 4
[Burden 1985). La valeur du pas de temps choisi influence, jusqu’a un certain degré, la
précision du calcul effectué. Le critére choisi ici est une valeur de pas de temps permettant
de conserver le plus grand nombre possible de particules. En effet, en raison des
imprécisions numériques, certaines particules fictives sont perdues au cours du calcul de

leur trajectoire pour deux raisons principales : elles s’arrétent en raison d’une vitesse trop
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faible ou bien elles sortent du domaine. Ce probléme n’a été rapporté que dans un seul
travail [Hobbs et Muzzio, 1997). Les autéurs ont contourné le probléme en déplacant
artificiellement les particules fictives pour les repositionner plus loin de la paroi, i ou
P’écoulement est plus favorable i leur transport. Dans ce travail, le choix a été fait de traiter

les résultats obtenus avec les particules restantes.

Deux paramétres sont utilisés pour contrdler I'avancement des particules. Le premier est le
pas de temps utilisé pour l'intégration de 'Equation 4-17 et le second est la vitesse
considérée comme valeur de O pour déterminer si la particule traitée s'est arrétée.

Pour étudier la sensibilité des résultats a ces deux cniteres, on utilise six élements SMX.
(Voir la section 4.2). Les conditions simulées procurent les plus courtes valeurs de temps
de séjour moyen et sont donc représentatives des conditions de vitesse les plus difficiles a
exploiter. De plus, le maillage correspond au plus petit nombre d’éléments finis par unité
de volume utlisé dans ce travail. I devrait donc étre le maillage le plus sensible a la
variation des paramétres étudiés.

La Figure 4-8 illustre la fraction de particules retrouvées en sortie de six éléments
mélangeurs SMX en fonction de la valeur du pas de temps considere. La valeur utilisée en
abscisse est le rapport temps de séjour moyen par élément / pas de temps (7/d). On
obtient ainsi le nombre moyen de pas de temps nécessaire aux particules pour traverser un

élément. Une valeur de 1000 a fourni de bons résultats et a été utilisée pour les autres

distributions.
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Figure 4-8 Evolution du nombre de particules restantes aprés 6 éléments
mélangeurs en fonction du pas de temps choisi.

Un second critére peut avoir une influence sur le nombre de particules restantes en sorte
de mélangeur. Une vitesse minimum doit en effet étre fixée en dessous de laquelle on
considére que la particule s’est arrétée. Ce critére est purement numérique. Il a pour but
déviter la prolongation de calculs inutiles. La Figure 4-9 montre effet de ce critére de
vitesse minimum sur le nombre de particules restantes. Pour la présentation des résultats,
on utilise le rapport v,;/%,, dans lequel v, est la sensibilité et v, la vitesse moyenne du
fluide dans le mélangeur. I y a une légére variation lorsque le facteur uulise est entre 0,01
et 0,0001. Par contre, sous le seuil de 0,0001 fois la vitesse moyenne, peu ou pas de
changements appréciables sont obtenus. Clest donc cette valeur de seul qui a été

considérée dans ce travail.
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Figure 4-9 Fraction de particules restantes en sortie de mélangeurs en fonction
du critére de vitesse minimum utilisée.

Dans le but d’évaluer la validité et la précision de la DTS obtenue numériquement, la
premiére comparaison est faite avec un tube vide d'un rapport L/D, égal i 15,0. La DTS

théorique est obtenue de la relation :

E@)= % a‘—, 9>0, Equain 418
Les conditions simulées correspondent 4 un fluide newtonien de viscosité égale a
10 000 Pa-s et un Re de 0,01. Le graphique de la Figure 4-10 présente a leur point de
départ les particules lancées dans le tube. On retrouve aussi les particules arrivées a 'autre

extrémité. Cette présentation met en évidence le fait que ce sont les particules prés des

parois qui sont retirées des calculs.
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Figure 4-10 Position de départ des particules lancées et amivées a la
sortie d'un tube vide.

Pour obtenir la DTS des particules dans le tube, le temps de séjour est évalué a mi-distance
et a la sortie du tube. La Figure 4-11 présente la DTS obtenue numériquement et celle
calculée analytiquement. L'abscisse 8 représente le temps de séjour normeé par le temps
moyen de passage Vohene/Q. Une échelle semi-logarithmique permet d’apprécier I'accord
des courbes de distribution jusqu’a des valeurs égales a 4 fois le temps de passage.
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Figure 4-11 DTS numérique et théorique dans une conduite vide.
Le Tableau 4-7 présente les quatre premiers moments des distnbutions (L’Annexe 1

présente un rappel). Suivant 'Equation 4-18, les moments supérieurs i l'ordre 2 devraient
étre infinis. Les temps considérés ici vont de 0 a 10 et I'intégration numérique ne meéne pas
au calcul de moments infints. On peut toutefois conclure que la DTS numérique arrive a
modéliser correctement une conduite vide malgré la perte de particules lors du calcul des

trajectoires et les erreurs introduites par I'intégration numérique.
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Tableau4-7  Quatre premiers moments des distributions de la
Figure 4-11.

Moment Sortie  Numérique Ecart
05<c<10) (%)

0 1,00 0,99 01

1 0,91 115 +21
2 1,39 1,50 +07
3 422 475 +11
4 21,3 249 +14

Pour le mélangeur SMX, deux modéles introduits au Chapitre 2 peuvent étre utilisés pour
comparaison avec les résultats numériques. Le modéle le plus simple est celui a dispersion
axiale MDA) [Levenspiel et Smith 1957) :

_Pe1-67
E(e)=+ Pe [
2\n0

Ce modéle fait intervenir un nombre de Péclet (Pe) représentatif du rapport entre le

Equation 4-19

transport et la dispersion suivant 1’axe d’écoulement :

vL Equation 4-20
Pe=—

D, représente le coefficient de dispersion axial, ver L respectivement la vitesse moyenne
et la longueur du mélangeur. Ce modéle a été développé pour des écoulements turbulents
présentant donc des caractéristiques d’écoulement piston retrouvées avec les mélangeurs

statiques.

Le modele présenté par Fasol [1995] pour le SMX s’écrit :
N

—-Et’v] Eqmam 4-21
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Ce modele représente chaque élément SMX en Passimilant & une combinaison de deux
types de réacteurs en paralléle : un réacteur piston et un réacteur parfaitement agjté. Le
premier paramétre du modéle, ¢, quantifie la part du débit allant dans le réacteur piston et
le second, B, quantfie la fraction volumique correspondant a la part piston dans un
élément. Par complément, (1-¢) représente la fraction du débit entrant dans le réacteur
parfaitement agité et (1-4), la fraction volumique de I'élément SMX qui correspond a un
réacteur agjté. Les valeurs de @ et B ont été reliées au nombre de Reynolds dans ’Equation

4-22, On peut noter quils dépendent trés faiblement de Re dans le régime laminaire.

(Re < 15).
@=0863+2,721"Re Equation 4.22
_, (1,624-0,02642Re)
B=1- NP

Pour un nombre de mélangeurs inférieurs i 4, la valeur de B calculée avec cette équation
devient négative. Cette situation n’ayant aucun sens physique, on limite sa valeur inférieure
a0.

La fonction de transfert présentée i 'Equation 4-21 est identique i la représentation
fournie par Fasol [1994] et est représentée dans le domaine de Laplace. On doit donc en
faire la transformée inverse pour obtenir sa représentation dans le domaine réel du temps
et comparer avec nos résultats. Cette étape ne peut étre faite analytiquement. 11 est par
contre possible de simplement comparer les moments des distrnibutions dans les deux

domaines. On obtient les moments équivalents (1,) 3 ceux du temps réel avec une

méthode proposée par Van der Laan [Villemacx 1992; Buffam et Navman 1983] :
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ny: 0'G .
= 1y lig T2 Equain 423

Pour les deux premiers moments de la distribution, on obtient les expressions suivantes :

_ 2 .
;12=th[2 48+36), +1] Equation 4-24

Les résultats de simulations utilisés pour les SMX sont obtenus a partir du maillage 4 six
éléments déja utilisé au début de la section. Le débit simulé est de 0,8 I/h et le fluide est
newtonien avec une viscosité de 615 Pa-s. Le nombre de Re obtenu est de 2,9x10°. Pour
simuler plus de 6 éléments, on utilise 4 répétition une portion du champ de vitesse obtenu
par simulations [Hobbs et Muzzio 1997) Les deux éléments au centre du maillage sont
réutllisés pour représenter le mélangeur de longueur désirée. Les resultats portent
respectivement sur 6, 12 et 18 éléments dans le but de comparer directement avec les

valeurs expérimentales de Fasol [1995].

La Figure 4-12 illustre schématiquement le traitement imposé a chaque particule. On a
représenté les six SMX du maillage (1 i 6) avec les zones d’entrée et de sorue. Pour 6
éléments, on utlise le champ de vitesse obtenu tel quel. Pour des mélangeurs de 8
éléments ou plus, on récupére les particules a la sortie du quatriéme mélangeur pour les
réinjecter, 4 la méme position (x;y) sur la section de conduite, mais 4 I'entrée du troisiéme
élément (Trait pointillé). Ce processus est répété le nombre de fois necessaire a la
représentation du mélangeur simulé. Les résultats présentés i la section 4.1 sur la perte de

charge laissent croire que le champ d’écoulement est le méme pour ces éléments. En effer,
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pour une géométrie semblable, la perte de charge est identiquement la méme a travers

chaque élément SMX.

1 2 3 4 5 6

Figure 4-12 lllustration de I'emploi des conditions périodiques pour la
simulation d'un grand nombre de mélangeurs.

Les nombreuses lamelles du SMX amplifient le phénoméne de disparition de particules
constaté avec le tube vide. La Figure 4-13 présente graphiquement I’évolution du nombre
de particules en fonction du nombre d’éléments simulés. La plupart des particules ont
disparu lorsque le dix-huitiéme élément est atteint. Il ne reste alors qu'environ 20% des
particules lancées initillement. En guise de comparaison, 12 éléments procurent un
rapport L,/D, = 15 et peuvent ére comparés au tube vide déja présenté. La fraction de
particules restantes dans le tube vide i cette distance était encore de 98,6% alors qu'ici,

aprés 12 éléments, elle est d’environ 40%.

Les DTS numériques ont été obtenues en considérant uniquement les particules arrivées
au plan de sortie. On associe 4 chacune une fraction de débit suivant I’Equation 4-14. On
suppose ainsi que les particules arrivées sont les seules ayant éé lancees, que leur somme
représente le débit total et qu’elles sont réparties uniformément sur la section. Cette fagon
de faire correspond en fait 4 normaliser les résultats par rapport aux particules arrivées. Le
Tableau 4-8 montre le débit total calculé en sommant les fractions de débit apres chaque

mélangeur et le compare au débit imposé dans la simulation. Les valeurs obtenues sont en
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moyenne supérieures 3 6% au débit imposé de 1,85 x 10° m’/s. Ces valeurs de débits
calculés sont importants car ils interviennent directement dans le calcul des temps de
séjour normes.

Tableau 4-8  Débit calculé a partir des particules récupérées en

sortie des mélangeurs.
#d'élément  Débit calculé Ecart au
(m¥s x 108) débit imposé
(%)
1 187 0,8%
2 1,96 59%
3 1,97 6,5%
4 1,96 6,0%
5 1,97 6,0%
6 1,97 6.3%
12 1,96 5,9%
18 1,96 5.9%
100% \
90% - \
80% = \
, 0% -
£ : \
HECE ~C
[ :
£ 50% -
K] :
3 40% -
t :
a 30% -
20% =
10% =
0% =
0 5 10 15 20
Nombre d'éiéments

Figure 4-13 Fraction de particules restantes en fonction du nombre
d'éléments traversés.
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La Figure 4-14 présente la moyenne (i) des DTS obtenues numériquement pour
respectivement 1 3 6, 12 et 18 éléments. La Figure 4-15 présente le second moment des
DTS. On a ajouté sur chaque graphique les moments obtenus du modéle de Fasol [1995]
et ceux obtenus avec le modéle de dispersion axiale (MDA, Equation 4-19) pour les
mémes conditions de débit et de temps de passage. Suivant ce qui a été dit au chapitre 2,
Sulzer [1988] recommande une valeur de P¢ égale a 110 pour le SMX. Clest cette valeur qui
a été introduite dans le MDA. On ne compare ici que ces deux premiers moments car,
comme l'ont relevé Buffam et Nauman [1983), la mesure expérimentale de temps de séjour
longs (supérieurs a4 3 fois le temps de passage), exige une trés grande précision des
mesures. Or, comme les moments d’ordre supérieur sont trés sensibles a ces valeurs de

temps élevées, leur comparaison n'est pas réaliste.

35

- ® Numérique | /
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25 e
/
20

15 -

\

10

0 5 10 15 20
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Figure 4-14 Premier moment des DTS obtenues numériquement, avec le MDA
et avec le modéle de Fasol [1995].
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La comparaison du premier moment montre des valeurs identiques pour les 6 premiers
éléments, quelle que soit la méthode utlisée. Les trois méthodes fournissent des valeurs

qui s’éloignent les unes des autres aprés 12 et 18 éléments SMX.

Pour le second moment des DTS, les résultats numériques et ceux obtenus avec le MDA
sont proches jusqu’i six éléments. A 12 et 18, ils s’%cartent 'un de l'autre. Encore une fois,
ce sont les particules perdues au cours de la simulation qui engendrent ces écarts. 1l ne
reste alors respectivement que 40 % et 20 % des 5000 particules initialement lanceées.
Sutvant ce qui a été montré en début de section, les particules perdues sont
systématiquement le long des parois la ot les temps de séjour sont les plus longs. Comme
le second moment est plus sensible que le premier aux temps longs, il est donc normal de

constater une déviation plus grande dans les résultats.

1200
—Feg °
1000 * @ Numérique|
O MDA |
800
g 600 i
)
400
2 ® ‘
0o—su®
) 5 10 15 2
Nombre d'éléments SMX

Figure 4-15 W2 des DTS par simulations, modéle de Fasol [1995] et MDA.
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La Figure 4-16 montre la position des particules sur la section de la conduite
immédiatement i la sortie du 6° élément (Gauche) et du 18° élément (Droite). La position
des lamelles fermant l'extrémité des éléments est aussi ajoutée pour faciliter le reperage. La
présence de cette lamelle explique I'absence de particules au centre de la conduite car le
plan est situé trés prés du mélangeur. La figure montre qu'apres 18 éléments, les particules
restantes sont prés du centre de la conduite et que les parois, prés desquelles on retrouve
les longs temps de séjour, n’ont plus de particules 4 proximité. Bien quobservable avec 6
éléments, ce phénomene est moins important car il y a encore un nombre important de
particules dans la distribution. Ces résultats sont en tous points comparables a ceux de

Rauline obtenus numériquement pour des mélangeurs SMX et Kenics [Radine e dl., 1999).

Figure 4-16 Position des particules aprés 6 (a) et 18 (b) éléments
mélangeurs.

La Figure 4-17 montre les résultats des DTS obtenues en présentant la DTS cumulative
de chacun des éléments considérés individuellement. Pour comparaison, on a ajouté la

‘ DTS engendrée par un tube vide en trait gras pointillé. Suivant ce graphique, aucun
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élément ne se démarque des autres. Tout comme avec la perte de charge et la constante X,

aucun effet d’entrée ou de sortie ne peut étre dégage.

075 -
Tube vide
S g5
w
0,25 -
0 - . |
0 05 1 15 2 25 3

6
Figure 4-17 DTS cumulatives obtenues individuellement pour six éléments utilisés.
La Figure 4-18 reprend la DTS obtenue numériquement pour chacun des 6 eléments SMX

et les compare avec le modéle de dispersion axiale. Le nombre de Péclet utilisé est de 65.
Clest donc cette valeur qui peut étre considérée comme représentative d’un élément de
mélange seul. L'écart avec le MDA reste toutefois assez important puisque la portion de la
courbe correspondant i des temps de séjour supérieurs 4 1 se décale de fagon importante.
La Figure 4-19 présente la valeur des nombres de Péclet obtenus jusqu’a 18. A six
éléments, la valeur de Pe passe au-dessus de 100. Certe valeur est considérée comme la

frontitre au-dela de laquelle 'écoulement est piston.
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Figure 4-18 Comparaison de la DTS obtenue numénquement pour 6 éléments SMX
avec un Modéle de Dispersion Axiale utilisant un Pé=65.
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Figure 4-19 Evolution du nombre de Péclet avec le nombre d'éléments SMX considérés.
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Dans un but de comparaison et de validation des résultats obtenus jusqu’ici, des courbes
de distribution de temps de séjour ont aussi été obtenues pour des éléments de mélange
Kenics. Plusieurs valeurs expérimentales sont disponibles dans la littérature. Toutefois,
suivant ce qui a déja été relevé, les DTS numériques provenant de I'Equation 4-14 et de
I"Equation 4-15 ne reflétent pas bien les valeurs expérimentales [Fobbs et Muzzio 1997]. La
pondération de chaque particule en fonction du débit relatif & sa position de départ ne
semble pas étre compatible avec les mesures expérimentales. Une pondération surfacique
devrait plutdt étre utlisée. Cette fagon de faire correspond simplement a ne pas tenir
compte de la position initiale d’une particule. On considére alors que chaque particule
transporte la méme fraction de débit. L'effet de l'utilisation de 'une ou 'autre méthode est

montré sur la Figure 4-20.
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Figure 4-20 Effet sur les DTS de la méthode de pondération des particules.
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L’emploi de la pondération surfacique entraine donc une queue de distribution beaucoup
plus longue. Apreés ce qui a été dit sur la perte des particules pres des parois, cet effet ne

peut que ramener les distributions numériques vers les mesures expérimentales.

Les trois graphiques de la page suivante (Figure 4-21) comparent les DTS obtenues avec le
maillage 4 six éléments Kenics et les mesures expérimentales disponibles [Hobbs et Muzzio
1997]. Le fluide est newtonien et le Re de 0,003. En utilisant les conditions périodiques, 4,
8 et 16 éléments sont simulés (a, b et ¢ sur la figure). F{6) est la DTS cumulatve obtenue
en considérant chaque particule de la méme fagon. On ne pondére donc pas les résultats
de temps par la fraction de débit a laquelle correspond la position initiale de la particule.
Les valeurs ainsi obtenues sont trés proches des valeurs expérimentales. Les valeurs aux

temps de séjour les plus longs procurent de plus une trés bonne représentation validant

une fois de plus la méthode unlisée.

Dans le but de caractériser la géométrie, il est possible d’obtenir plus d'informations des
résultats numeriques. Ainsi, la DTS individuelle £(6) de chacun des six éléements est
présentée a la Figure 4-22. On a aussi ajouté la DTS théorique d'un tube vide pour
comparaison. Deux E(8) distinctes y sont clairement présentes. Une premicre, tres proche
de celle du tube vide, correspond i la E(6) des éléments d’entrée et de sortie. Les quatre
autres courbes, correspondant aux éléments du centre, sont légérement décalées vers les
valeurs de temps supérieurs. Il ressort donc que lefficacité du mélangeur Kenics est
affectée par la position de Iélément dans le mélangeur. Cette constatation avait été faite

lors de la détermination de la perte de charge et de la valeur de X..



169

09 -
08 -
07 -
0.6
<05
t "
0 » Pusteink 1986
i s Pusteink et Petera 1985
03 1----- Hobbs et Muzzio 1997 ———
02 — (e traval .
0.1
0
0 05 1 15 2 25 3
@ a)
1
09 C
08
07
05
g 0.
04 « Tung 1976
03 + Pusteink 1986
7Y N S— Hobbs et Muzzio 1997
—— Ce traval
01
0 :
0 1.5 2 25 3
9 b)
1
0'9 ’n. Ot [ R
<
. W
07 ~
06 f‘:
et' 0.5 l.o . ‘l’ung 1976 -
04 T .« Pusteini 1986 —
0 / .« Pusteink et Petera 1935
3 /s - - Hobbs etMuzzio 1997
02 } ; = Ce travai —
" i
0
0 05 1 15 2 2,
[} c)

Figure 4-21 Comparaison des DTS numériques en nombre et des valeurs disponibles
dans la litérature (a = 4, b= 8 et ¢ = 12 éléments).
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dispersion axiale dans un mélangeur Kenics.
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L'effet du nombre d’éléments sur le développement d'un écoulement piston est illustré par
la Figure 4-23. On y retrouve la DTS cumulative F(6) pour 16 éléments Kenics. La DTS
obtenue du modéle de dispersion axiale a été ajoutée pour comparaison. Le nombre de
Péclet utilisé est de 80. Bien que Pe soit sous la barre des 100, la DTS numérique montre

toujours des valeurs plus faibles 4 des temps supérieurs a 1.

L'effet de la rhéofluidifiance sur la DTS est montré sur la Figure 4-24. On y retrouve les
DTS cumulatives pour quatre éléments Kenics. Les conditions uulisées correspondent a
un Re de 0,003 avec le fluide newtonien. On utilise le méme rapport v,,/D pour le cas
non newtonien (fluide de type loi de puissance dont l'indice 7 est de 0,5). Un léger decalage

vers I'écoulement piston est remarque avec n=0,5.
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Figure 4-24 Effet sur la DTS dans un mélangeur Kenics de la
simulation d'un fluide obéissant & une loi de puissance.
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Par comparaison, la Figure 4-25 montre le résultat des mémes conditions dans un
mélangeur SMX. IL s'agit du maillage i six éléments déja présenté. Les conditions utilisées
correspondent 4 un Re de 0,001 avec le fluide newtonien. On uilise le méme debit pour le

fluide rhéofluidifiant. Dans ce cas, aucun effet de la rhéofluidifiance n’est détecte sur la

DTS.
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Figure 4-25 Effet sur la DTS dans un mélangeur SMX de la simulation dun
fluide obéissant & une loi de puissnce.

Ce dernier résultat, combiné i celui obtenu pour Iévolution du nombre de Peclet en
fonction de la quantité d'éléments employés (Figure 4-19), est tout 4 fait cohérent avec les
résultats expérimentaux de Fasol [1995). IIs expliquent en partie pourquoi le modéle de

temps de séjour méne 3 une valeur du paramétre § devenant nulle lorsque le nombre de
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SMX considéré devient inférieur i 4 (Equation 4-21 et Equation 4-22). Le paramétre 3
exprime la fraction volumique de I'élément correspondant a un réacteur piston. Le nombre
Pe correspondant i ce nombre d’éléments est alors sous la valeur de 80 et I’écoulement est
assez loin d'un écoulement piston. On peut se référer a la Figure 4-23 comme illustration.
De plus, l'inspection des expressions de ¢ et § montre quls sont indépendants de Re
lorsque Re est inférieur 4 1. Le paramétre B évolue alors uniquement avec le nombre
d’éléments. L'indépendance de la DTS du SMX face 3 la rhéofluidifiance des fluides telle

qu'illustrée par la Figure 4-25 appuie cette constatation.

4.4 DISTRIBUTION DE LONGUEURS DE PARCOURS
La technique des Distributions de Longueurs de Parcours (DLP), a été proposée par

Villermaux pour des cuves de mélange [ Villemacx, 1996). A notre connaissance, il n'existe
aucune information relative 3 la distribution des longueurs de parcours dans la linérature
relative aux mélangeurs statiques. Ce paragraphe vise donc a démontrer P'applicabilité des
distributions de longueurs de parcours aux mélangeurs statiques et 2 démontrer P'utlite des
informations disponibles. Une DLP se révéle une signature tout aussi représentative d’un
mélangeur que la DTS ou la constante géométrique K,. De plus, on sait que 'euirement
subi par un fluide est synonyme de mélange car il méne a des conditions d’écoulement
chaotique [Ortino 1989]. Rauline et al. [1998] a fait la démonstration qu'on peut obtenir
par simulation cet étirement produit par les mélangeurs statiques. La distnbution des

longueurs de parcours s'inscrit donc dans ce type de caractérisation.
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On obtient la longueur de parcours en paralléle avec la DTS. Pour chaque particule fictive,
on cumule le déplacement effectué i chaque pas de temps jusqu’a la sortie (Equation 4-16
et Equation 4-17). La méme technique de conditions périodiques que celle ulisée pour la

DTS est reprise ici pour la représentation de plusieurs éléments (Figure 4-12).

Les DLP ont été obtenues avec le maillage  six éléments SMX. Les conditions simulées
représentent un fluide newtonien et correspondent 2 un Re de 0,001. Le diamétre du
mélangeur est de 0,016 m. Les distances parcourues sont normées par la longueur de
conduite renfermant les éléments (Ly;p = 6019005 m). La Figure 4-26 presente les
distributions cumulatives f{L) obtenues pour respectivement 1, 3, 6, 12 et 18 éléments
SMX. A moins d'avis contraire, les distributions proviennent toutes de 'Equation 4-14 et
de I'Equation 4-15. Elles sont donc normées en fonction du debit relatif a chaque

particule.

Tout comme pour la DTS, la DLP se resserre avec 'augmentation du nombre d’éléments.
La moyenne se situe 3 1,19 fois la longueur d’un élément de mélange. Pour une particule
traversant un &lément SMX, le parcours moyen entre l'entrée et la sortie est donc environ

20% plus long que dans un tube vide.

Pour vérifier si des effets de bouts sont présents, on superpose les distributions
individuelles correspondant 4 chaque élément. La Figure 4-27 montre le résultat de cette
opération. Sans que la superposition soit parfaite, rien ne permet de dégager une tendance

qui montrerait des effets d’entrée ou de sortie.
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Figure 4-26 Distributions de longueurs de parcours obenues dans un mélangeur
SMX (Re=0,001).
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Figure 4-27 DLP individuelles des é/éments SMX.
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L'effet de la rhéofluidifiance du fluide sur la DLP est présenté a la Figure 4-28. On y
retrouve les distributions pour 3 et 6 éléments. Pour chacun de ces nombres d’élements,
on a superposé la distribution obtenue avec un fluide newtonien et un fluide
rhéofluidifiant dont Vindice 7 est de 0,5. Aucun effet ne peut étre mis en évidence. La
moyenne des distributions reste de 1,19 L,, et les distributions sont presque parfaitement

superposées.

En guise de comparaison, on a obtenu la DLP correspondant i un mélangeur Kenics. Les
conditions sont les mémes que celles utilisées pour la DTS et ont été tirées des simulations
faites pour Re = 0,003 avec 6 éléments. La Figure 4-29 montre la DLP obtenue pour 6
éléments en paralléle avec celle des éléments SMX. Toutefois, la DLP est ici presentée

sous sa forme de fonction de densité de probabilité plutdt que sous sa forme cumulative.
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Figure 4-28 Effet de la rhéologie sur la DLP dans 3 et 6 éléments SMX.
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Une trés nette différence apparait entre les deux. La distribution obtenue avec le Kenics
est plus étroite que celle avec le SMX. De plus, elle est décalée vers les valeurs inférieures
de longueur et révéle par conséquent un parcours moins long dans ce type d’élément. Si on
peut aisément concevoir que le parcours suivi par une particule dans un élément Kenics
est moins tortueux que dans un élément SMX, la DLP permet de le quantifier. La
moyenne obtenue pour le Kenics est de 1,15 par comparaison avec la moyenne d’un
élément SMX qui est de 1,19.
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Figure 4-29 Comparaison des DLP obtenues pour 6 éléments Kenics et SMX.

Pour les éléments Kenics, des effets d’entrée et de sortie ont été démontreés pour la perte
de charge, la constante K, et la DTS. La comparaison des DLP montre le meéme
comportement. La Figure 4-30 montre les DLP pour les éléments d’entrée et de sortie (1

et 6) alors que la Figure 4-31 montre les distributions pour les éléments composant le
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centre du mélangeur (2, 3, 4 et 5). Une distribution & trois pics caractérise ces derniers
alors que seulement deux pics sont présents dans la distributions representant les éléments
d’entrée et de sortie. Le pic central constitue la base de ce qui formera le pic unique aprés
plusieurs éléments. L'aire sous chaque pic est approximativement la méme. La largeur de la
distribution est toutefois plus grande que celle obtenue avec un élément de melange SMX
(Figure 4-27).
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Figure 4-30 DLP individuelles des éléments d'entrée et de sortie pour un
mélangeur Kenics.

La Figure 4-32 présente la superposition des distributions cumulatives correspondant 2
chaque élément. Si l'on considére la largeur de la distribution entre les points de 10% et
90%, on obtient 0,135 pour le Kenics et 0,055 pour le SMX. Individuellement donc, le

Kenics favorise de plus grands étirements que le SMX. Toutefois, Ievolution de la largeur
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de la distribution avec le nombre d’éléments explique pourquoi les étirements sont plus

grands avec le mélangeur SMX.
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Figure 4-31 DLP individuelles pour les éléments composant le centre dun
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mélangeur Kenics & 6 éléments.
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Comparaison des DLP cumulatives d'un élément Kenics et d'un SMX.
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La Figure 4-33 montre le résultat du calcul des écarts 10%-90% des distributions pour le
mélangeur Kenics et le mélangeur SMX. Ce calcul permet d'évaluer la capacité d'un
élément 4 conserver un bon niveau d’élongation dans sa géométrie. Initialment plus élevee,
la largeur de la distribution en fonction du nombre d’éléments melangeurs Kenics devient
plus faible au second élément. Par la suite, une décroissance en ¢*™ semble caractériser les
deux éléments. Le mélangeur SMX apparait donc plus efficace que son concurrent pour

préserver un écoulement favorisant les écarts de DLP et donc de plus grands étirements.
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Figure 4-33 Evolution de la largeur des DLP pour les mélangeurs Kenics et SMX.
En repérant sur le plan d’entrée la valeur de la longueur de parcours, on obtient une carte

des élongations que subira le fluide lors de son passage dans les éléments. La Figure 4-34

et la Figure 4-35 présentent respectivement ces cartes pour 1 2 6 éléments SMX et
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Kenics. Les tons de gris correspondent aux valeurs de L/L_ a 0,33 et 0,66 des

distributions cumulatives.

Si le premier élément SMX semble montrer ensemble de lignes verticales, les autres
éléments occasionnent assez de différences pour qu'aucun profil ne soit discernable a
partir du second élément. Pour le mélangeur Kenics, on peut déceler un ensemble trés net
de couches qui évolue avec le nombre d’éléments Kenics. Cet ensemble est en tout point
semblable avec celui obtenu en simulant les couches de fluides i travers le melangeur
[Hobbs et Muzzio 1997). Toutefois, il faut se souvenir quil s'agit ici de longueur de
parcours. Ainsi, lorsque les maximums ctoient les minimums comme c’est le cas dans les
parties centrales supérieure et inférieure, 'élongation risque d’étre & son maximum et donc

de favoriser un meilleur mélange.

Aucun calcul d’élongation menant i la détermination de conditions de mélange chaotique
n’a éé effectué ici [Orno 1989). La comparaison avec les valeurs d’élongation maximum
fournie par Hobbs reste particuliérement intéressante [FHobbs et Muzzio 1997). Clest ce que
montre la Figure 4-36. Pour arriver & générer ces couches, on a utilisé dix fois plus de
particules (~50 000) que pour toutes les distributions précédentes (~5 000). La figure
présente des résultats pour 2 et 8 éléments. Dans chaque cas, on retrouve la carte des
distances de parcours sur la gauche. La partie sombre de la carte correspond a la distance
de parcours la plus longue alors que la partie en gris clair correspond a la valeur minimum.
La zone blanche correspond i la valeur intermédiaire. Sur la droite, des mesures
d’élongation fournies par Hobbs [Hobbs et Muzzio 1997] correspondent aux 5% supérieurs

rencontrés sur la section.
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Longueurs de parcours projetées sur le plan d’entrée pour les six éléments
SMX simulés (e tiers supénieur, o médian, =inférieur).
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Figure 4-34
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Figure 4-35
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CHAPITRE 5

DISPERSION DE GAZ ET DE LIQUIDES
DANS UN MELANGEUR SMX

L'un des objectifs de ce travail est de caractériser la capacité de dispersion du melangeur
SMX. Ce chapitre présente les résultats obtenus pour la dispersion de gaz et de liquides en
régime d'écoulement laminaire. A notre connaissance et exception faite de I'étude publice
par Grace [1982] sur la performance d'un mélangeur Kenics, il n'existe pas d'autre travail
écrit sur la dispersion produite par un mélangeur statique lorsque le régime d'écoulement
est laminaire. Ce travail vise de plus i obtenir des résultats avec une phase continue
présentant une rhéologie non newtonienne. En raison des mécanismes de réduction de
taille différents, les résultats de dispersion avec un rapport de viscosité inférieur a 1 sont
d'abord présentés puis suivent ceux sur la dispersion de liquides correspondant a un

rapport supérieur a 1.

5.1 DISPERSION AVEC p<1

La dispersion d'un gaz dans un liquide visqueux implique nécessairement un rapport de
viscosité trés faible de 'ordre de 10°. La réduction de taille s'effectue suivant un processus
répétitif déj décrit au Chapitre 2 : pour un champ d'écoulement donné, les gouttes se
déforment et se rompent de maniére répétitive entrainant la réduction de taille des bulles

dispersées. La taille des bulles arteint éventuellement une dimension qui permet ala
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tension interfaciale d'intervenir. Elle agit alors comme une force préservant la forme de la
bulle, qui freine la réduction de taille et va jusqu'd la stopper. Les distributions ainsi
obtenues sont généralement étroites en raison de la nature répétitive du processus de
réduction de taille. Pousser plus avant ce processus de rupture exige de I’écoulement des
niveaux de contraintes supérieures. En cuve agitée, la vitesse d’agitation permet d'ajuster le
niveau des forces engendrées par 'écoulement. Avec un mélangeur statique, c’est le debit
de fluide, & travers le rapport v,,/D, qui permet 'évaluation des mémes grandeurs. La
longueur du mélangeur statique correspond simplement & un temps d'agitation plus long

dans une cuve.

Le Tableau 5-1 présente les conditions uulisées lors des expériences de dispersion de gaz
dans la glycérine et de la CMC (Glycérine et Polym 1, Tableau 3-3). Pour chaque essai, on
retrouve le nombre d’éléments mélangeurs employés, le rapport v,,,/D, du débit total, la
fraction volumique d’azote g, le rapport de viscosité i,/ p, le temps de séjour du gaz dans
le mélangeur, le nombre de Reynolds pour les conditions utilisées et finalement le diametre
des gouttes 4 Ientrée des mélangeurs. Les résultats obtenus par ces mesures permettent de
connatre l'effet de v/D et du nombre d'éléments mélangeurs sur la taille des gouttes.

Pour toutes les expériences, les conditions d’opération ont été ajustées pour conserver le
nombre de Reynolds 3 une valeur inférieure a 15. Il a déja été démontré que cette valeur
constitue la limite inférieure de la zone de transition menant au régime turbulent [Fasol
1994]. Les résultats numériques et expérimentaux de K, du chapitre précédent confirment
cette valeur. Toutes les expériences ont été précédées par des essais de debits et de

mesures de perte de charge. On uulise I"Equation 4-2 pour remonter au nombre de
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Reynolds opératoire avec la perte de charge mesurée. Cette fagon de faire nous permet de
nous affranchir des mesures de viscosité effectuées sur rhéométre. Notons ici que le
nombre de Reynolds employé ne fait pas usage de la fraction de vide du melangeur.

Tableau 5-1  Conditions expérimentales utilisées pour la dispersion

d'azote.
Phase Nombrede VmoyDr Qasperss ¢ p tesorr Reproc  Dinj
continue mélangeurs (%) (x109)
(s')  (Uh) (s) {mm)
Glycérine 6 8 19 21% 23 08 2 52
6 12 35 2,5% 23 05 3 53
6 17 64 33% 24 04 4 6,3
12 3 29 7.8% 25 40 1 10
12 8 21 21% 26 15 2 52
12 13 36 24% 26 1,0 3 55
12 18 6.2 3.0% 26 0,7 5 6,0
18 3 25 6,5% 22 58 1 70
18 8 22 24% 23 25 2 55
18 12 40 2.9% 23 16 3 6.0
18 17 6,6 3.5% 23 1,2 4 6.3
CMC 6 2 80 24% 11 0.2 12 6.0
(Polym3) 12 29 54 1,6% 1.1 0.2 12 54
18 29 29 0.9% 11 0.2 12 52
18 30 8.8 26% 11 02 12 6.0

La fraction volumique d’azote est calculée avec les conditions de pression et de
température régnant 2 la sortie des mélangeurs. Pour sa viscosité, on utllise les conditions
moyennes entre l'entrée et la sortie du mélangeur. 1l en résulte que la viscosité de l'azote

peut étre considérée constante i 1,7x10° Pa-s [Perry 1989].

5.1.1 Résultats de dispersion

La Figure 5-1 présente 'évolution des diamétres moyens mesures expérimentalement
suivant le rapport 8v,,/D, Le facteur 8 est utilisé pour rendre compatibles les résultats
avec ceux de Grace [1982). La phase continue utilisée est de la glycérine (Tableau 3-3). Les

conditions expérimentales sont présentées dans la partie supérieure du Tableau 5-1 et sont
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associées & « Glycérine ». Les diameétres moyens sont calculés & parur des distributions
brutes lissées par la méthode du maximum de vraisemblance déja décrite au Chapitre 3.
On retrouve trois courbes bien définies avec des points alignés de fagon satisfaisante
suivant |'utilisation de 6, 12 ou 18 mélangeurs. La position des trois courbes montre la
diminution de taille obtenue avec le nombre de mélangeur. La légére remontée de la
courbe obtenue avec 6 éléments peut étre attribuée a la combinaison de facteurs adverses :
diamétre des bulles injectées le plus élevé combiné au temps de séjour le plus faible et la
fraction volumique de phase dispersée la plus élevee.
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Figure 5-1 Evolution du diamétre moyen des bulles obtenues
avec 6, 12 et 18 SMX.

Lénergie totale dissipée dans les éléments permet d’obtenir une courbe unique de taille
moyenne et d'écart type pour tous les cas présentés a la Figure 5-1. La Figure 5-2 montre
les résultats de diamétres moyens et de I'écart type en fonction de I'énergie totale utilisée
dans le mélangeur :

ET =APx Vme'l L‘qualin 31
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Cette représentation, contrairement i celle souvent employée de la puissance totale
dissipée et obtenue par la relation Pr=Q AP, permet d'unifier I'effet de la viscosité de la
phase continue et du nombre d'éléments mélangeurs. La relation présentée par I'Equation

5-1 n'est en fait que la puissance dissipée multipliée par le temps de sejour moyen :

V. E quation 5-2
E, =QxAPxt, =QxAPx -2
Q
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] —
A 12 |Diamétre
400 - e 18 | mayen
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Figure §-2 Moyenne et Ecart type des distributions de bulles obtenues
en fonction de I'énergie dissipée dans le mélangeur.

La relation entre le diamétre moyen des gouttes D, et 'énergie dissipée dans le mélangeur
E;s'expnme :

D, = u{/(D)=325xE, Eain'3
L'’écart moyen des valeurs expérimentales a la courbe décrite par cette équation est de

8,0%. L'expression obtenue pour I'écart type des diamétres est :

JED) =225xE,** Equation 54
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5.1.2 Vitesse de cisaillement effective

L'intérét de la vitesse de cisaillement effective réside dans la caractérisation qu'elle procure
de la capacité de dispersion d'une géométrie et donc d'un mélangeur. La notion de vitesse
de cisaillement effective se rapproche de la notion de viscosité de procede. Il sagit d'un
calcul fait 4 rebours en se fondant sur les mesures effectuées expérimentalement. En
utllisant les corrélations du nombre capillaire en fonction du rapport de viscosité, il est
possible de remonter i la valeur de cette vitesse de cisaillement effective. On combine
cette relation avec la taille moyenne mesurée des bulles dans les conditions opératoires. Le

calcul s’effectue suivant les étapes :

1- En disaillement simple et p < 0,1, calculer le nombre Capillaire avec :

Equation 5-5
Ca,, =0,18x po*

Cette relation est I'équation des résultats de Grace [1982] montrés sur la Figure 2-6

ou bien, en élongation et avec p< 1,0 :
Cam-‘ = o’zp-O.MZ Eq’um 156
2- Obtenir la vitesse de cisaillement effective compatible avec celle calculée par
Grace :
;= Cay —— it
Y crit Dn,.. Equation 5-7
La présentation des résultats en fonction du rapport v/D, engendre une courbe pour
chaque nombre d'éléments udlisés et engendre un graphique comparable a celui de la
Figure 5-1. La Figure 5-3 présente le résultat du calcul de vitesse de cisaillement effective.

Ici encore, énerpie totale réunit sur une méme courbe tous les points expérimentaux.
crgt
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Energie totale (Joules)

Figure 5-3 Vitesse de cisaillement effective du mélangeur SMX
obtenue avecp < 1.

Les vitesses de cisaillement calculées avec la corrélation de Grace [Grae 1982] pour la
rupture d’une goutte dans un écoulement en élongation procurent des valeurs entre 500 et
1000 s™. 1l devient évident que le cisaillement simple ne peut étre le facteur important
permettant la réduction de taille dans un mélangeur SMX. Les vitesses de cisaillement
effectives obtenues ici sont hors des limites du raisonnable pour ce type d'équipement. En
effet, des valeurs de 30 000 4 50 000 s', telles que celles obtenues ici, sont plutt la marque

d'équipements rotatifs semblables & ceux déja présentés au Chapitre 1 (Figure 1-4).

Les relations obtenues pour chaque courbe s'expriment en puissance de l'énergie totale
avec un exposant de 0,19 et respectivement 34 360 et 540 comme valeur de la constante 4
pour le cisaillement simple et 'élongation :

y'eﬂ’ - Ang.l9 éqm 15’8
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5.1.3 Comparaison avec un mélangeur Kenics

La comparaison du mélangeur SMX avec le mélangeur Kenics se base sur la vitesse de
cisaillement nécessaire i |'obtention d'une méme taille de bulles. Le seul travail permettant
cette comparaison est celui de Grace [1982). Le mélangeur SMX a un mode de réduction
de taille différent de son prédécesseur le mélangeur Kenics. Les conditions expérimentales
employées par Grace sont énumérées au Tableau 5-2 en paralléle avec celles utilisées pour

le SMX. Deux cas y sont relevés pour le Kenics et un cas pour le SMX.

Pour arriver i la vitesse de cisaillement équivalente au cas de reférence du Tableau 5-2 (ici
le Cas #1), on considére des diamétres moyens identiques. On obtient la vitesse de
cisaillement équivalente par l'expression suivante [Grae 1982] :
Vs - Cay 05 Moy
Vet Civg Ors 1y,

On arrive ainsi 3 compenser les variations respectives du rapport des viscosités, des

Equation 5-9

tensions interfaciales et des viscosités de phase continue. Les résultats apparaissent sur la
derniére ligne du Tableau 5-2. La premiére comparaison est faite avec un autre melangeur
Kenics dans des conditions différentes. On retrouve un facteur de 12 sur la vitesse de
cisaillement pour obtenir la méme taille de goutte moyenne (Grace [1982] utilisait 17 dans
son texte). Pour le cas du SMX, le facteur devrait étre de 40000 sur la vitesse de
cisaillement afin de générer une distribution dont la moyenne soit la méme que celle du cas
de référence. La Figure 5-4 montre ces résultats sous forme graphique et présente aussi les
résultats obtenus expérimentalement avec 12 éléments melangeurs SMX. Ces points

correspondent aux conditions du Tableau 5-2.
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Tableau5-2  Comparaison des mélangeurs Kenics et SMX - conditions
expérimentales et rapport de vitesse de cisaillement.

Kenics #1 (réf)  Kenics #2 SMX

Type de dispersion: L L GIL

Tension interfaciale (N/m) 0,0085 0,014 0,07

Tcontive (Pa-S) 108 108 08

P 1,8 102 46104 23105

o, / Oy 1 1.7 8

Mooy /’lz 10 1.0 135
536 10 7.1 36

Caz/canf = (Pnf/Pz)—o

¥ / 7, " 1 12 39532

Ces résultats confirment ainsi ce que la derniére section avait mis en évidence. Le
cisaillement simple ne peut étre la contribution majeure 3 la réduction de taille. D’apres les
points expérimentaux du SMX, la vitesse de cisaillement n’a que peu d'influence sur sa
performance. En effet, si dans le SMX I'élongation est le phénoméne responsable de la
réduction de taille, il est tout 4 fait normal que des variations de débits, ici reflétées par des
variations de §»D, n’aient pas ou peu d’influence sur sa performance. Les points
expérimentaux obtenus ici confirment ce que les résultats du Chapitre 3 portant sur la
longueur de parcours et les temps de séjour avaient aussi démontre. La pente des points
obtenus expérimentalement, pour la série de la Figure 544 et pour les séries obtenues avec
des nombres d'éléments différents, est égale i -0,2 par opposition avec une valeur de -1,0

pour les résultats de Grace.

La Figure 5-5 reprend ces données sous la forme que préconise Middleman [1974] pour
montrer l'effet du nombre d'éléments mélangeurs sur le diamétre moyen. L'ordonnée
présente le diamétre moyen normé par la valeur arteinte i 18 éléments, le plus grand

nombre utilisé dans ce travail. La valeur i 0 élément correspond i la taille initiale des bulles
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en sortie de buse. On constate que 6 éléments suffisent pour atteindre la réduction de taille
maximale dans ces conditions. En effet, plus de 90% de la réduction de taille est atteinte
aprés ce nombre d’éléments. Les éléments suivants ne permettent d'accroitre que trés

légérement les gains sur la taille. En utilisant la méme expression que Middleman [1974],

1000 -
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E .
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|- = = SMX calculé
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8viD(s"

Figure 54 Comparaison de la performance d'un mélangeur Kenics et SMX
en fonction de la vitesse de cisaillement & la paroi.

D

=C,+Ce™™ Equation 5-10

N max

on arrive & lisser correctement les points expérimentaux. Chaque courbe continue du
graphique est obtenue avec cette expression dans laquelle on utilise les parametres
appropriés. L’écart entre les courbes est engendré par un rapport v/D, dfférent. En guise
de comparaison, on a ajouté une courbe extraite des données de Grace [1982] et obtenue

avec 21, 42 et 63 éléments melangeurs.
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Figure 5-5 Effet du nombre d'éléments SMX sur la taille moyenne pour trois
vitessses de cisaillement différentes.

La forme de 'Equation 5-10 n'est qu'une représentation simplifiée d'une expression plus
générale reliant la moyenne d'une distribution au temps. Elle est uulisée pour la
représentation du broyage de particules solides [Bade et Hoffman 1997) :

A1) = poe™ + 11— e7*) Equatin 5-11
Dans cette expression, la taille moyenne de la distribution wt) évolue entre la taille
moyenne initiale avant broyage p, et celle obtenue aprés un temps assez long pour que la
moyenne n'évolue plus (o). La constante cinétique de reduction de taille £ est une
caractéristique de I'appareil utilisé. Les paramétres C,, C, et C, prennent ainsi tout leur sens
lorsque I'on compare 'Equation 5-10 et I'Equation 5-11 et que l'on se rappelle que le

nombre d'éléments mélangeurs correspond i un temps de mélange.
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Le paramétre C, peut étre percu comme une mesure de la réduction de taille accessible
dans les conditions du procédé (C,=C,p, 6, D, ...)). Le paramétre C; peut étre considére
comme l'efficacité de chaque élément i réduire la taille des bulles. Ce parametre C,
constitue donc une caractérisation de la capacité de dispersion d’'un mélangeur donne. Les
résultats obtenus au Chapitre 4 sur le K,,la DTS et la DLP montrent que chaque élement
d’un mélangeur répéte l'effet de I'élément qui le précéde indépendamment de Re. En
régime laminaire, cette conclusion était prévisible et permet de supposer que le parametre
C, est lui aussi indépendant de Re. Le Tableau 5-3 présente la valeur des trois parametres
de I'équation de méme que les constantes tirédes des travaux de Grace [1982] sur le
mélangeur Kenics en régime laminaire et de Al-Taweel (1983] sur le mélangeur Lightmin
obtenus en régime turbulent.

Tableau5-3  Valeurs de constantes de IEquation 5-10 pour les

mélangeurs SMX, Kenics et Lightnin.
1 2 3 Grace 1982  Al-Taweel et Walker 1983
SMX  SMX SMX Kenics Lightnin
viD 8 12 17 1,2 20-40
G 10 1.0 1,0 10- 0,98
. 2 22 K2 5 38
C: 087 060 0,63 022 017

L'hypothése de l'invariabilité du paramétre C, avec Re semble acceptable. La valeur reste
constante pour une variation de débit d'un facteur prés de 10. L'observation des valeurs du
paramétre C, montre également que le SMX engendre une valeur trois fois supérieure a
celle du Kenics. Les résultats fournis par Al-Taweel [Al-Taueel et Walker 1983] pour le
mélangeur Lightnin, d’une conception proche de celle du mélangeur Kenics, tendent a
confirmer la valeur d’environ 0,2 pour ce type de géométrie. Cette valeur a toutefois été
obtenue en régime turbulent. Finalement Rauline [Radie et al. 1999, dans une évaluation
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numérique de la performance des mélangeurs Kenics et SMX, montre que le melangeur
Kenics exige des longueurs de mélangeur de deux i trois fois plus grandes pour obtenir
des niveaux de mélange comparables. La valeur des constantes cinétiques de reduction de
la taille, avec un rapport de trois, vont donc exactement dans le méme sens que les

conclusions de Rauline.

5.1.4 Effet d’une phase continue non newtonienne

Cette section vise i démontrer l'effet d'une phase continue non newtonienne sur les
dispersions produites par le mélangeur SMX. Le fluide employé ici a une viscosité
répondant 4 un modéle de Cross. Il s’agit d’'une solution de CMC et de Xanthane dans un
mélange d’eau et de sirop de glucose. L'indice de comportement est de 0,5 et lindice de
consistance égal 4 3,5 (Polym 3, Tableau 3-3). On utlise la viscosité de procédé pour tous
les calculs.

Le Tableau 5-4 utilise la méthode du paragraphe précédent sur les vitesses de cisaillement
effectives pour calculer V'effet que devrait provoquer l'emploi d’une phase non
newtonienne. On y retrouve le rapport réel des vitesses de cisaillement aux valeurs des
diamétres moyens obtenus avec la phase non newtonienne. La valeur du rapport de vitesse
de cisaillement calculé est de 1,4 alors que les mesures expérimentales fournissent des
valeurs allant de 1,0 i 2,2. Bien que I'accord ne soit pas exact, la tendance des résultats
montre bien que 'emploi d’une phase continue non newtonienne ne semble pas avoir
d’effet sur la performance du mélangeur. 11 faut toutefois garder en mémoire que la seule
propriété non-newtonienne de ce fluide est d’étre rhéofluidifiant et que la base des calculs

est la viscosité de procede.
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Tableau 54  Effet de l'emploi d'une phase non-newlonienne sur le
rapport des vitesses de cisaillement.

Newtonien Non

newtonien
Tension interfaciales : 70 70
Ne 0,80 0,65
P 23105 1,1 105
oot - 10
nin2 - 1,2
(pr/pa)yo=% . 12
Y
Calculé: - 14
Expérimental 6 : 13
Expérimentat 12 : 1,0
Expérimental 18 : 22

Lorsque 'on reprend les diamétres obtenus avec la phase continue newtonienne et que
l'on place ces résultats sur I'axe de l'énergie dissipée par le meélangeur, on obtient le
graphique de la Figure 5-6. Une pente identique de -0,2 relie de fagon satisfaisante les
points obtenus avec chaque phase continue. L’augmentation nécessaire d’énergie entre les
deux cas est de 2,0 et correspond au carré du facteur de 1,4 calculé pour la vitesse de
cisaillement. 11 faut se rappeler que I'énergie totale varie avec le carré de la vitesse de

cisaillement. L’accord est donc satisfaisant.

Ces résultats montrent bien que l'expression de 'Equation 5-9, utilisant le nombre
capillaire, combinée  la viscosité de procédé, permet de caler adéquatement les valeurs
expérimentales. L'utilisation de fluide rhéofluidifiant ne pose donc aucun probleme
particulier. Ce résultat permet la simplification du traitement des résultats. La viscosité de

procédé reste la clé du traitement des données.
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Figure 5-6 Effet de I'emploi d'une phase continue non-newtonienne sur la
performance du mélangeur SMX.

5.2 DISPERSION AVEC p>1

La présente section rassemble tous les résultats portant sur la dispersion de liquide. Par
opposition i la précédente section, celle-ci porte uniquement sur le cas p > 1. Les fluides

employés sont visqueux et en régime d’écoulement laminaire.

Cette section se divise en quatre paragraphes traitant chacun de leffet des conditions
opératoires sur les tailles mesurées. Par la suite, les vitesses de cisaillement effectives sont

présentées. Enfin, une comparaison sera faite avec les seuls résultats existants de

dispersion dans un mélangeur statique.

La phase continue utilisée est non newtonienne et répond a un modeéle de Cross (Polym3,

Tableau 3-3). Les phases dispersées sont toutes, sans exception, des huiles silicone



200

fabriquées par la société Rhéne-Poulenc et vendu sous le nom de commerce Rhodorsil
(Huile 1, 2 et 3; Tableau 3-3). Pour chaque expérience, le Tableau 5-5 reprend la viscosite
de 'huile utilisée en phase dispersée 7,, le débit de la phase continue, le rapport 7,/7. (p)
et la fraction volumique de la phase dispersée ¢. Trois rapports ont ainsi éte experimentés

avec au minimum une valeur d’environ 5, une valeur intermédiaire d’environ 70 et une

valeur maximale de 200.
Tableau5-5  Résumé des conditions expérimentales pour la
dispersion de liquides.
Série # Tdsp Qeont P fraction volumique
(Pa-s) (Ih) (%)
1 1 76 5 %
2 1 189 6 6%
3 1 127 6 15%
4 1 76 6 22%
5 1 205 6 22%
6 1 133 6 %
7 1 126 6 23%
8 1 75 5 15%
9 1 198 6 16%
10 1 68 5 %
" 1 185 6 5%
12 1 12 6 14%
13 1 69 5 211%
14 1 184 6 2%
15 1 130 6 14%
16 14 116 85 18%
17 14 118 85 18%
18 14 115 85 19%
19 14 186 88 19%
20 14 112 83 10%
pal 50 118 282 18%
2 50 113 281 19%
23 50 12 281 19%
24 50 184 291 8%
25 50 68 258 10%
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Pour la fraction volumique @, les trois valeurs expérimentales testées sont respectivement
5% 4 7%, 10% & 15% et 20%-23%. Initialement, ces trois groupes auraient di étre 5%,
15% et 25%. L'imprécision sur la mesure du débit de phase dispersée est a l'origine de cet

écart entre les valeurs souhaitées et celles atteintes expérimentalement.

Le maximum de 25% a été fixé i la suite de mesures exploratoires produisant des
dispersions ayant toutes les caractéristiques résultant d'inversion de phases. L'observation
des dispersions 4 des valeurs de fraction volumique légérement supérieures (35-40%) a
révélé des gouttes avec plusieurs gouttes plus petites dans leur centre. A ['intérieur de ces

derniéres, des gouttelettes avec des tailles encore plus petites ont aussi pu étre observées.

On présente 3 la Figure 57 'évolution entre la viscosité de procédé (1,) obtenue a partir
de la perte de charge et celle calculée pour la phase continue dans des conditions
semblables (7). Le graphique regroupe les vingt-cinq expériences de dispersion de
liquides, sans égard au nombre de mélangeur, au débit ou & tout autre parametre. Pour
illustrer le comportement des viscosités, c’est le rapport 77,/7, qui est montre sur la figure
en fonction de la concentration en phase dispersée @. Présenté ainsi, un rapport des
viscosités inférieur i 1,0 indique un comportement global rhéofluidifiant de la dispersion
alors que le cas du rapport supérieur & 1,0 indique une tendance rhéoepaississante.
L'important est ici de garder en mémoire que la valeur du rapport est reliée a la dispersion
considérée dans son ensemble alors que le rapport montré sur la figure, ,./n,, représente

ce comportement global par rapport i celui qu'aurait la phase continue seule, au méme

débit total.
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A faible fraction volumique (§ ~ 6%), la dispersion présente une viscosité plus faible que
la valeur calculée pour la phase continue seule. Les points sont tous regroupés et ce,
indépendamment du débit, du rapport des viscosités entre phase p et du nombre de
mélangeurs utilisés. Le rapport de la viscosité apparente a celle calculée pour la phase
continue passe au-dessus de 1,0 avec 'augmentation de la fraction volumique. On ne peut

pas envisager une erreur introduite par les mesures pour expliquer cette observaton.

Toutes les expériences sont considérées en régime établi. La vérification de I'établissement
du régime est faite graphiquement i I'aide de I'affichage de la perte de charge en temps reel
sur l'ordinateur contrdlant les opérations. Une période de transition a systématiquement
été observée lors du démarrage de l'injection de phase dispersée. Aprés cette période, dont
la durée peut étre directement reliée i p, la perte de charge mesurée dans le mélangeur se
stabilise. C'est le moment auquel s’effectue la mesure des tailles et du relevé des conditions

d’opération. Ces étapes sont illustrées sur la Figure 5-8.
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Figure 5-7 Effet de la fraction volumique de fluide dispersé sur la
viscosité de procéde.
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Figure 5-8 Evolution de la mesure de perte de charge lors
de l'injection de la phase dispersée.

5.2.1 Résultats de dispersion

5.2.1.1  Effet de la fraction wolherique

La Figure 5-9 montre l'effet du changement de fraction volumique sur le diamétre moyen

mesuré 3 la sortie des mélangeurs. Le rapport de viscosité entre phases, pour les 14
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expériences regroupées sur la figure, est considéré constant allant de 5,1 a 6,3. Chaque
courbe comporte des mesures faites avec 6, 12 et 18 mélangeurs. L'énergie totale dissipée
dans le mélangeur permet de bien rassembler les résultats. Trois courbes se démarquent et
correspondent aux trois fractions volumiques testées de 6, 15 et 22%. Les mémes tests ont
aussi été réalisés pour des rapports de viscosités de 80 et 300. Aucun test n’a été fait pour

évaluer I'importance de la coalescence sur les résultats.
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Figure 5-9 Effet de la fraction volumique sur le diameétre moyen pour un
rapport de viscosité de 5.

Pour illustrer I’effer du changement de fraction volumique, on a représenté 'ordonnée a
Porigine des courbes de la Figure 5-9 en fonction de ¢. On y a aussi ajouté celles des
rapports de viscosité p = 80 et p = 300. Le résultat est montré sur la Figure 5-10. Le
graphique montre un accroissement exponentiel des diamétres avec un exposant de 2,26
fois la fraction volumique de phase dispersée. La relation est donc de la forme :

D = Ae** Equation 5-12
8
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Figure 5-10 Ordonnée & l'origine obtenue en fonction de la fraction volumique
pour trois rapports de viscosité.

5.2.1.2  Effet du rapport deviscosit

Suivant ce qui a été présenté en début de section, trois rapports de viscosités ont été testés.
Nous verrons ici comment ils influencent les résultats de mesures de diamétre. Les trois
figures suivantes présentent les résultats de mesures de diamétres en fonction de P’énergie
totale dissipée dans le mélangeur. Chaque graphique correspond 4 une valeur de fraction
volumique de phase dispersée différente. Dans tous les cas, la phase dispersée est
composée d’huile silicone. Pour toutes les situations de dispersion, on emploie 6, 12 et 18
éléments mélangeurs et des débits allant du débit minimum possible mesurable au debit

procurant un nombre de Reynolds légérement sous la valeur de 15.
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Figure 5-11 Diamétre des gouttes en fonction de I'énergie dissipée pour
trois rapports de viscosité et g=26%.

Les résultats obtenus avec le rapport p le plus faible procurent généralement des resultats
plus cohérents. Ce sont aussi ces expériences qui servent de référence et comptent le plus
grand nombre de points. Suivant les résultats de Grace [1982], le comportement doit étre
le méme avec un rapport p plus élevé. A partir des trois figures (Figure 5-11, Figure 5-12 et
Figure 5-13), il est possible de construire un graphique combinant les ordonnées a lorigine
de chaque courbe et le rapport de viscosité correspondant. Le résultat est montre a la
Figure 5-14. On obtient ainsi l'effet sur le diamétre de gouttes suivant le rapport de

viscosité. Cet effet semble étre le méme pour les trois fractions volumiques testées.
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Figure 5-12 Diamétre des gouttes en fonction de I'énergie dissipée pour
trois rapports de viscosité et g=15%.
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rapports de viscosité et ¢=5%.
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Figure 5-14 Compilation de leffet du rapport de viscosité pour les différentes
fractions volumiques utilisées.

La seconde remarque importante est lobtention de diamétres plus petits avec
I'augmentation du rapport de viscosité p. Des travaux sur I’étirement dans un écoulement
chaotique d’une masse de fluide de haute viscosité dans une matrice de viscosité plus faible
ont démontré que plus p est élevé, plus 'étirement avant la rupture sera important. Lors de
la rupture, on obtient donc des gouttes résultantes de taille plus faible, pour des conditions

comparables [ Tjahjad: et al, 1991].

L'observation faite au sujet du comportement de la perte de charge lors de mise en route
de l'injection de phase dispersée vient aussi appuyer cette derniére remarque. Bien qu'il ne
démontre pas pourquoi il y a génération de gouttes de taille plus faible, le temps requis
pour Pobtention d’une perte de charge stabilisée requérait toujours une période plus

longue avec I'augmentation du rapport p. On peut comparer cette durée a une déformation
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plus longue 2 effectuer ou, i tout le moins, 4 un temps necessaire a I'établissement d’une

déformation stable dans le mélangeur plus long a mesure que le rapport p augmente.

5.2.1.3  Effet de Pnergie disipee

Cette sous-section vise 2 valider les résultats obtenus jusqu'ici en rassemblant sur une seule
courbe, fonction de I'énergie dissipée dans le mélangeur, tous les diametres mesures. Ce
travail peut étre accompli par I'utilisation de la Figure 5-10 et de la Figure 5-14. 1l devrait
ére possible de rassembler sur une seule courbe tous les diamétres mesures en se donnant
des conditions de référence par rapport a ¢ et p. Puisque toutes les valeurs répondent a
une variation de I'énergie dissipée dans le mélangeur, on devrait pouvoir l'utiliser pour
regrouper les résultats. 11 suffit de corriger le diamétre mesuré expérimentalement suivant
les variations déja présentées. Le Tableau 5-6 reprend les variations obtenues en fonction
des divers paramétres et montre, sous forme explicite, avec quelles valeurs s'effectue le
calcul du diamétre corrigé. Clest ce diamétre expérimental corrigé qui est montré sur la
Figure 5-15. Les conditions de référence emploient un rapport de viscosité de 100 et une
fraction volumique de 15% en phase dispersée. Une enveloppe de +10% autour des points
expérimentaux a été ajoutee.

Tableau5-6  Sommaire de l'effet oblenu pour des variations de
rapport de viscosité et de fraction volumique.

Variation Correction du diamétre

Effetde ¢ [YE D, =D, * o230y )

Effet du rapport p ploe p -0,06
D e = Dw[_"f)

ini
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Les corrections de diamétre montrées sur le tableau précédent semblent bien jouer leur
rdle. En effet, les valeurs s’alignent de fagon satisfaisante. Seuls quelques resultats
s’écartent de l'ensemble, hors d’une enveloppe de +10% de la valeur des diamétres
obtenus. La seconde remarque est que le diamétre décroit avec une puissance % de
P’énergie dissipée dans le mélangeur.
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Figure 5-15 Courbe généralisée des tailles pour le mélangeur SMX avec
Pre~100 6t d=15%.

La performance du mélangeur SMX de Sulzer est donc maintenant bien caractérisée. Il est
possible de prédire avec une erreur raisonnable, la taille moyenne des gouttes obtenues en
fonction de I’énergie dissipée dans le mélangeur en question. En voici les principales
étapes :

1-  Connaissance de la viscosité de la phase continue :

1.1 Sile fluide est newtonien, 7, est connue
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1.2-  Sile fluide est non newtonien, une relation Q vs AP permet de remonter a
la viscosité de procédé tel qu'il I'a été montre.

2, Calcul de la perte de charge a partir de la viscosité et de la relauon Ne vs Re propre

au mélangeur.

3. Calcul de I’énergie dissipée avec la connaissance du débit, du volume du mélangeur
et de la perte de charge.

4. Obtention du diamétre moyen pour le cas de référence et calcul du diametre

moyen pour les conditions réelles avec les équations fournies au Tableau 5-6.
On obtient ainsi le diamétre moyen de la dispersion qui sera produite dans des conditions
différentes de celles expérimentées.

5.2.1.4  Effet du tenps

Le calcul de la vitesse de cisaillement effective fait intervenir la corrélation du nombre
capillaire en fonction du rapport de viscosité p (Equation 5-5 et Equation 5-6). Il faut ici se
rappeler les conditions dans lesquelles elle a été érablie: champ d’écoulement en
élongation ou cisaillement simple constant engendrant des déformations d’equilibre
maintenues jusqu’a rupture de la goutte étudiée. Un résultat paralléle  cette corrélation Ca
vs p est une relation entre le temps mesuré, nommé « temps nécessaire a la rupture », et le
rapport de viscosité. Les conditions les plus favorables de dispersion se retrouvent lorsque

le procédé procure un temps de séjour supérieur au temps requis pour la rupture.

La Figure 5-16 présente les diamétres obtenus en fonction du rapport temps requis pour la
rupture/temps de séjour. On y retrouve trois courbes. Elles combinent des fractions
volumiques de 5 4 25% et des rapports de viscosité de 5 et 300. Les diamétres résultent de

l'utilisation de divers débit bien siir mais aussi de 6, 12 et 18 éléments mélangeurs. On y
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remarque tout de suite la valeur trés élevée du rapport t, . /T . avec une plage allant
de 100 i prés de 10 000. C'est donc dire que les conditions expérimentales utilisées sont
extrémement défavorables aux mélangeurs ne leur allouant qu’un centiéme ou moins du
temps nécessaire 3 la rupture dans des conditions d’équilibre. Ce « manque de temps » doit
donc étre compensé par des contraintes bien au-dessus de celles normalement requises

pour la rupture des gouttes dans des conditions d’équilibre.
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Figure 5-16 Effet du temps requis pour la rupture sur le diamétre moyen.

On a vu au chapitre 2 que Meijer et Jansen [1994] ont démontré I'effet de telles conditions
de dispersion. Les gouttes résultant de conditions transitoires sont généralement plus
petites que celles produites a I'équilibre mais la distribution de leur taille est plus large. Les
courbes de la Figure 5-16 montrent toutes une augmentation du diameétre moyen avec la
diminution du temps de séjour qui se traduit par 'augmentation de t,,. /t 24 Elles ont

une pente proche de 0,33. Une remarque importante doit toutefois étre faite. En effer, il
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est difficile, dans des conditions realistes de procédé, d’arriver i diminuer le rapport des
temps pour atteindre la valeur de 0,5 pronée par Grace [1982]. A cente valeur, il a
démontré qu'un minimum de taille de goutte est atteint et considére ainsi ce point comme
Poptimum des conditions a uuliser.

La difficulté d’abaisser le rapport des temps provient de sa relation directe au rapport de
viscosité. En effet, la corrélation développée par Grace [1982] fait état d’une relation du
temps réduit en puissance de p avec un exposant de 0,38. Le temps réel requis pour la
rupture est ainsi une fonction de p, 7, du diamétre de gouttes ou du jet a 'entrée et de la
tension interfaciale. Le résultat de ce comportement est qu'une augmentation de viscosité
de la phase continue, tel quiil peut ére tentant d’employer pour améliorer la taille des
gouttes dispersées, n’entraine pas une diminution aussi importante que celle a laquelle on
peut s’attendre. La viscosité de la phase continue influe sur presque tous les facteurs de
réduction de taille : énergie dissipée, rapport de viscosité, temps nécessaire a la rupture...
La figure qui suit propose donc de comparer les effets de plusieurs facteurs avec lesquels
on peut influer sur la taille finale des gouttes de la dispersion.

Pour arriver au graphique des effets sur le diamétre moyen de la dispersion produite, on
utilise les relations présentées plus haut pour Iénergie dissipée, le temps réduit pour la
rupture, le temps de résidence moyen et Iexpression du nombre capillaire. L'abscisse
représente la variation du paramétre par rapport & un état de référence et 'ordonnée, le
facteur résultant sur un diamétre de référence. Les vaniations considérées vont de 1/10 du

paramétre 2 10 fois celui-ci.
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Figure 5-17 Effet de divers paramétres sur le diamétre résultanté.

Un agrandissement de la plage d’ordonnée inférieure 4 1,0 est mise en évidence dans le
coin supérieur droit de la figure. Clest cette zone qu'll faut considérer pour espérer réduire
la taille des gouttes. On y voit clairement qu’a tous autres facteurs constants, le diametre
du mélangeur doit étre diminué au minimum bien qu’l entraine en méme temps une

réduction du temps de séjour moyen qui 4 son tour influe directement sur le rapport
tnqm:/ tnnb:r

5.2.2 Vitesse de cisaillement effective avec p>1
On reprend ici le méme calcul qu'au paragraphe 5.1.2 avec la seule différence que le

nombre capillaire critique est considéré constant et égal 0,15 pour les valeurs de rapports
de viscosités utilisés. On tient compte de la fonction ffp) introduite par Taylor dans le
calcul du nombre capillaire [Grae 1982]. Cette fonction prend des valeurs allant de 12 1,2

pour des valeurs de p comprises entre zéro et l'infini. Le résultat du calcul est montré sur

Figure 5-18 et la relation correspondante s'écrit :
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Figure 5-18 Vitesse de cisaillement effective obtenue en dispersion de liquide.

Une enveloppe a été ajoutée aux points expérimentaux dans le but de montrer I'écart qui
les sépare. Pour ce cas, les courbes de l'enveloppe se situent a +25%. Les points
expérimentaux montrés regroupent plus de trente essais individuels avec des rapports de
viscosité couvrant trois ordres de grandeur, une large plage de fraction volumique, un
nombre d’éléments mélangeurs allant de 6 i 18 et enfin, une gamme de débits variant par

un facteur de 10.

La seconde observation 4 propos de la Figure 5-18 porte sur la variation de la vitesse de
cisaillement elle-méme. Les courbes formant l'enveloppe ont un exposant de 0,28 ou
légérement supérieur au 0,25 de la variation du diamétre moyen avec I'énergie dissipée

(Figure 5-15). Il n'y a pas réellement de surprise puisque le nombre capillaire critique est
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considéré constant, que la viscosité varie peu entre les expériences et que la tension
interfaciale entre les fluides est aussi considérée constante. Il fallait donc retrouver
I'exposant 0,25 ou une valeur proche car le seul facteur pouvant influer sur sa valeur est ici
la fonction f{p) qui a ses plus fortes variations justement pour la gamme de rapports de

viscosités utilisés icl.

5.2.3 Comparaison avec un mélangeur Kenics

Cette section vise 4 comparer les mélangeurs Kenics et SMX. Deux bases de comparaison
sont utilisées soit la vitesse de cisaillement effective et la réduction de taille engendrée par
chaque élément. La référence utilisée est 'énergie totale dissipée dans les éléments plutdt
que la vitesse de cisaillement 1 la paroi comme I'a utilisée Grace [1982] dans la présentation
de ses résultats. Nous ferons usage des quelques graphiques qu’il a présenté et ou il est

possible de remonter i des grandeurs qui semblent plus adaptees.

La Figure 5-19 montre les vitesses de cisaillement effectives obtenues pour les SMX par
Putilisation d’un nombre capillaire constant de 0,15, tel qu'il a été démontré dans ces
conditions [Bentley et Leal, 1986). Les courbes présentées pour le SMX ont été decalées
vers les valeurs inférieures de wD, pour convenir aux données expérimentales du
mélangeur Kenics. La plage réelle d’expérimentation pour les SMX est aussi montrée sur la
figure. Les deux courbes présentées pour respectivement 6 et 18 éléments SMX
correspondent 1 une moyenne de tous les résultats obtenus pour ces nombres d’éléments
tous rapports de viscosité et fractions volumiques confondues. L'effet de ces deux
variables a déja été démontré. Le but de la présente figure est tout simplement de montrer

que le mélangeur SMX est bien plus efficace pour engendrer une dispersion lorsque le
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rapport de viscosité est défavorable ie. supérieur 4 1,0. Ce résultat illustre donc les
capacités de dispersion du SMX dans ces conditions, bien connues du milieu industriel
Sur la base de la vitesse de cisaillement i la paroi, un nombre proche d’éléments va
engendrer au minimum des vitesses de cisaillement effectives d’au moins un ordre de

grandeur superieur.
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Figure 5-19 Comparaison des vitesses de cisaillement effectives des
mélangeurs Kenics et SMX.

La Figure 5-20 reprend les valeurs de vitesses de cisaillement effective et les compare avec
celle du Kenics mais cette fois en fonction de I'énergie totale dissipée. A partir des valeurs
de perte de charge mesurées par Grace [1982}, il est possible de calculer I'énergie dissipée
dans les mélangeurs pour quelques-unes de ses expériences. Elles regroupent sept
configurations de mélangeurs combinant de 21 4 63 éléments de deux diamétres différents,

deux phases continues différentes et trois rapports de viscosité.
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Le résultat de cette combinaison de mesures répond i la représentation suivant I'énergie
totale dissipée. Les points sont regroupés autour d'une relation en puissance de I'énergie
dissipée montrant un exposant de 0,3. Il s’agit ici pratiquement du méme exposant que
pour la relation obtenue avec les mélangeurs SMX. On constate toutefois que la vitesse de

cisaillement effective est environ trente fois inférieure pour le mélangeur Kenics, a une

méme valeur de I'énergie dissipée.
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Figure 5-20 Comparaison des vitesses de cisaillement effectives du mélangeur
Kenics et SMX sur la base de I'énergie dissipée.

Nous avons donc ici une seconde fagon d’arriver i la taille moyenne d’une dispersion dans
les mélangeurs. L'utilisation de la relation Ca vs p combinée & la figure précédente permet

en effet d’obtenir une taille de goutte moyenne.

Par la méme méthode que celle utilisée avec p<1, la Figure 5-21 montre I'évolution du

diamétre moyen en fonction du nombre d'éléments dans le mélangeur. La figure montre
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aussi le résultat obtenu avec un mélangeur Kenics. Ces résultats sont repris de Grace
[1982). Le lissage des points expérimentaux est obtenu par la méme équation que
précédemment soit :

Equation 5-14

D _ C, +Ce™

N max

Les points expérimentaux obtenus avec les deux mélangeurs sont issus de conditions
proches. Le rapport des viscosités est de 5 pour le SMX et 8 pour le Kenics. La fraction
volumique est de 6% pour les deux cas. Le Tableau 5-7 reprend les valeurs des constantes

ayant servi au lissage des points expérimentaux avec I'Equation 5-12.

35
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- =y/D=1,5 Kenics [Grace 1982]

8 10 12 14 16 18 20

Figure §-21 Effet du nombre d'éléments sur le diamétre moyen
obtenu avec ¢=5% et p=5.

Pour le mélangeur SMX, la valeur du paramétre C, est identiquement la méme que celle
obtenue avec un rapport de viscosité inférieur a 1 soit 0,61. Pour le mélangeur Kenics, la

valeur du paramétre est légérement plus basse que celle obtenue avec p<1 avec une valeur
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de 0,16. Erant donnée la variabilité obtenue pour ce paramétre avec le mélangeur SMX, cet
écart ne semble pas significatif. De plus, les données expérimentales fournies par Grace
[1982] ne sont pas suffisantes pour vérifier une variation de la valeur du paramétre C,.

Tableau5-7  Valeurs de constantes de I'Equation 5-14 pour les
mélangeurs SMX et Kenics lorsque p est supérieur a 1.

1 2 3 Grace 1982
SMX SMX SMX Kenics

viD 7 13 17 15

Ci 1 1 1 1

C. 25 pa:) K7 0

Cs 0,58 0,59 0,68 0,16

Avec la représentation de 'Equation 5-14, quel que soit le rapport de viscosité, les résultats
montrant I'évolution du diamétre moyen en fonction du nombre d'éléments melangeurs
sont les mémes si I'on compare la valeur du paramétre C,. Ce paramétre a déja éte présenté
comme une caractérisation de la géométrie des mélangeurs. Les resultats obtenus ic
confirment cette propriété et ce paramétre peut ainsi étre percu comme une mesure de

Iefficacité du mélangeur 4 réduire la taille des bulles ou gouttes qui le traversent.

Finalement, Rauline [Radine et al. 1999] a démontré par le biais de simulations que le
nombre d'éléments Kenics doit étre de deux i trois fois supérieur au nombre d'eléments
SMX pour procurer le méme niveau de mélange. 1l tient compte de la difficulté de la tiche
de mélange 4 accomplir en combinant des critéres de mélange dispersif et distributif
simultanément. Les résultats expérimentaux présentés ici vont donc dans le méme sens
que ceux de Rauline. La valeur de la constante C; obtenue pour le SMX (Equation 5-14)

est en effet trois fois supérieure i celle du Kenics (0,6 contre 0,2 pour le Kenics). On se
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rappellera que C; a été présentée comme une constante de vitesse de la cinétique de

réduction de taille engendrée par chaque élément.
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CHAPITRE 6

DISPERSION DE PIGMENTS AVEC UN
MELANGEUR SMX

Ce chapitre vise & démontrer la faisabilité d'incorporer des pigments dans une phase
aqueuse par le biais d'un mélangeur statique. Cette opération intervient notamment dans la
préparation des sauces de couchage utilisées en traitement de surface du papier pour
améliorer ses propriétés et augmenter sa valeur. La mesure du degré de dispersion est faite
3 Paide d’une sonde laser dont le fonctionnement est décrit au Chapitre 3. La premiére
partie de ce chapitre montre leffet des paramétres de réglage de la sonde sur les mesures
obtenues avec les dispersions. Par la suite, des résultats obtenus avec des micro billes sont
comparés aux références du fabricant. Enfin, la faisabilité de préparer des dispersions i

fortes concentrations de solides dans un mélangeur SMX sera abordée.

6.1 REGLAGE DE LA SONDE

La difficulté d'interprétation des résultats fournis par la sonde laser a été discutée au
Chapitre 3. On obtient en effet des longueurs de cordes et non des tailles absolues. La
vitesse de passage des particules devant la sonde constitue le premier de deux parametres
pouvant influencer la qualité des mesures obtenues. Le second est la distance du point

focal.
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Dans la zone de mesure, le fabriquant recommande une vitesse de déplacement des
particules en tout temps inférieure 4 2 m/s. Une premiére étape consiste donc a vérifier
cetre invariabilité pour les conditions de nos expériences. Les mesures sont faites dans un
réservoir (Bécher de 500 ml) muni d’un agitateur central (Figure 6-1). Ce dernier comporte
quatre pales inclinées positionnées  90° l'une de l'autre et son diametre est de 0,05 m. La
phase continue est de la glycérine transparente d'une viscosité de 0,8 Pa-s. L'extrémité de
la sonde se trouve directement au-dessus des pales de agitateur. L'écoulement de fluide
induit par le mouvement de la turbine le méne i l'extrémité de la sonde immédiatement
aprés avoir quirté les pales inclinées. Des billes de verre sont utilisées comme particules

solides et leur taille moyenne est de 630 um.

On a testé trois vitesses de rotation permettant de couvrir les vitesses linéaires rencontrées
dans la conduite. Celles-ci vont de 0,1 i 0,45 m/s. On compare ces vitesses a celles
obtenues en bout de pales de I'agitateur pour des vitesses de rotation allant de 500 a 1500
tr/min. La Figure 6-2 montre le résultat obtenu sur les distributions. Il ne se dégage pas de
déviation entre les différentes conditions. Les courbes se superposent toutes sauf pour les
trés petites tailles ot la distribution obtenue avec la vitesse d'agitation de 1000 tr/min ou
0,3 m/s est légérement plus basse. Cette déviation peut provenir d'air incorporé au cours
des tests, de particules de poussiéres ou de fragments de billes issus de collisions. Les billes
utilisées ayant un diamétre moyen de 630 pm, une variation dans la mesure des cordes sur
la plage des tailles inférieures i 10 um n'est pas représentatif. Les tailles moyennes de
chaque distribution ont toutes la méme valeur 4 43 +1 um. Le léger décalage observé n’a

donc pas d’effet marqué sur les résultats.
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Figure 6-1 Montage utilisé pour I'étude des
paramétres de réglage de la sonde.

Le second paramétre pouvant constituer une source d'erreur sur les mesures est la distance
du point focal. Suivant les recommandations du fabricant de la sonde laser, il est fortement
conseillé de tester Ieffet de la position du point focal avant une experience. Le but est
d'assurer un maximum de sensibilité des mesures dans la gamme des tailles a mesurer. On
peut déplacer la position du point focal de 200 um dans le saphir fermant l'extrémité de la
sonde jusqu’ 1000 um de sa surface extérieure. Suivant ce que préconise le fabriquant, on
minimise le comptage de cordes parasites en réglant le point focal prés de la surface du
saphir, légérement 2 l'intérieur de celui-ci. L'intensité maximale du laser se trouve alors
dans une zone ou il ny a pas de particules. La Figure 6-3 présente les distributions

obtenues avec trois distances focales en utlisant le montage déja décnit de la Figure 6-1.
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Figure 6-3 Effet de la distance du point focal sur les distributions de
tailles obtenues avec des billes de taille identique.
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Le point focal a été déplacé de I'intérieur du saphir (-25 pm) jusqu’a la distance maximale
possible (>800 um) tout en prenant une mesure a une valeur intermédiaire (500 um). Les
billes utilisées sont faites de polystyréne et ont une taille moyenne égale a 210 pm. La
vitesse de I'agitateur a été gardé constante & 500 tr/min. Aprés inspection de la Figure 6-3,
aucun effet de la position du point focal sur les distributions ne peut étre constaté pour

des billes de cette taille.

Dans un but comparatif, la Figure 6-4 montre le résultat de mesures fournies par la sonde
pour des billes transparentes de tailles allant de 200 3 800 um. Le montage est le méme que
celui de la Figure 6-1. La vitesse de rotation de l'agitateur est gardée constante a 500
tr/min, Dans tous les cas, la phase continue utilisée est de la glycérine dilue, incolore et
dont la viscosité est de 0,8 Pa-s. Les distributions brutes, telles que fournies par la sonde,
ont exactement la méme forme que celles fournies par le fabricant pour des particules

sphériques dont la taille suit une distribution de loi normale (Figure 6-5).

Les distributions présentées 4 la Figure 6-6 sont générées aprés avoir filtré les longueurs
initiales par la taille de l'intervalle au carré. On ajoute ainsi plus de sensibilité dans les
catégories de tailles élevées de la distribution. De plus, la mesure des tailles 4 partir d'image
telle que celle utilisée au Chapitre 5 est basée sur des mesures d'aires compatibles avec une
dimension au carré. Clest cette méthode qui a été utilisée ici pour obtenir les tailles
moyennes des billes. Les trois courbes montrent de fagon plus claire les différences de

dimension des billes employees.
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La moyenne calculée de chacune des distnibutions montre une valeur reliée i la taille
moyenne réelle des billes employées. Les valeurs obtenues sont présentées au Tableau 6-1.
On y retrouve le type de billes, leur taille réelle mesurée i partir d'images et la taille
obtenue avec la sonde de méme que le rapport entre les deux. Les valeurs obtenues sont
en accord avec ce que préconise le fabricant de la sonde pour des billes de taille
monodisperse. En effet, le rapport entre le taille réelle et celle pondérée au carrée est de
2,2 [Lasentec 1995).
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Figure 6-6 Distributions de tailles filtrées obtenues avec la sonde
laser pour trois tailles de billes différentes.

Les deux paramétres étudiés ici ne montrent donc pas d'influence marquée sur les résultats
de taille fournis par la sonde. En effet, les distributions qui viennent d’étre présentées
n’ont pas révélé de variations mesurables dans la performance de la sonde en fonction des

paramétres - distance du point focal et vitesse de passage des particules dans la zone de
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mesure. Nos expériences de dispersion ont donc été faites avec le point focal place
légérement dans le saphir 4 -20 pm. Ce choix a été fait sur les recommandations du
fabricant de la sonde car cette distance aurait montré les meilleures performances avec des
dispersions de petites particules. La sonde est insérée dans la conduite suivant ce qui a été
montré au chapitre 3 afin d’assurer un écoulement stable et constant dans la zone de
mesure. De plus, les vitesses de passage devant la sonde sont toujours inférieures a celles
employées pour obtenir les courbes de la Figure 6-2.

Tableau 6-1  Résumé des tailles obtenues pour trois tailles de

billes et deux méthodes de mesures.
Billes utilisées Taille réelle Taille mesurée Taille reese/T 2ill6 mesuree
Polystyréne 200-220 um 215 103 2,08
Verre 600-690 um 650 227 2,86
Verre 770-890 um 790 340 2,32

6.2 RESULTATS DE DISPERSION

Lors de la préparation de suspensions i haute teneur en solides, la difficulté provient de la
formation d’agrégats. Le mélangeur utilisé doit pouvoir détruire ces structures favorisant
ainsi le mouillage par I'eau du plus grand nombre de particules possible. Le melangeur
doit aussi permettre la répartition uniforme des particules dans tout le volume traité.
L'équipement de ce type de procédé doit donc induire 4 la fois un mélange dispersif et
distributif. Cette remarque est valable pour tout type de mélangeur employé dans ce
procédé. Le Chapitre 4 a permis de démontrer les bonnes capacités d’uniformisation du
SMX 4 travers la DTS et la DLP qu'il engendre. Rauline [1995] avait aussi démontré cette

capacité par d’autres moyens. Ce paragraphe vise 4 démontrer expérimentalement que le
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SMX peut engendrer une réduction de taille suffisante pour permettre son utilisation
industrielle dans un procédé d'incorporation de particules fines dans de I'eau.

Les résultats de cette section se fondent essentiellement sur deux mesures : la perte de
charge et la longueur moyenne des cordes au cours des expériences. La premiére permet
de calculer la viscosité de procédé aux diverses concentrations et la seconde, de connaitre
le temps nécessaire a l'atteinte de la taille minimale des particules dans les conditions

employées. Clest dans cet ordre qu'ils sont présentés ici.

Pour toutes les expériences visant i connaitre le temps nécessaire i l'atteinte d’une taille
minimum, le débit est gardé constant 2 500 I/h. 1l engendre alors une vitesse de
cisaillement proche de 2000 s*. Cette valeur est calculée avec le K, et le rapport v/D, utlisé
expérimentalement. Le mélangeur compte 18 éléments. Depuis la sortie des élements, le
fluide est retourné i la cuve d'alimentation. Les pigments sont ajoutés manuellement, en
continu, 4 la surface de la suspension dans le réservoir d'alimentation. IIs sont utilisés tels
quils sont fournis industriellement sous forme d'agglomérats friables dont la taille peut
atteindre 0,01 m. Aucun agent dispersant n'est utilisé comme on le fait généralement dans
le milieu papetier. Il en résulte une viscosité plus élevée i une méme concentration et rend

favorable la transmission des contraintes menant les agglomérats a la rupture.

Au débit choisi, le temps nécessaire pour traiter tout le fluide est d'un peu moins de cinq
minutes. 11 est ainsi possible d'ajouter toutes les quantités de CaCO3 précipité avant que
tout le volume ait été traité. A ce débit, des essais préliminaires ont démontré une bonne

capacité de réduction de taille i faible teneur en solides de méme qu'une pression de
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refoulement de la pompe acceptable pour le montage lorsque le teneur passe au-dessus des

20%.

On utilise les résultats de Li [Li et al 1997] pour le calcul du nombre de Reynolds a partr

du facteur de frottement :

Ne*Re=876  Re<l5 .

Ne= 1,9+% Re215 st
La Figure 67 rassemble les résultats du calcul de la viscosité de procéde pour sept
expériences différentes. Les concentrations montrées vont de 40 4 50% en solides et sont
présentées en fonction de la vitesse de cisaillement apparente K, vD, A cette valeur de
débit, les plus faibles concentrations ayant révélé des nombres de Reynolds bien supérieurs
3 100, elles sont volontairement laissées de coté sur ce graphique. On peut tout de suite
voir que la viscosité 2 40% est prés de trois fois inférieure i celle obtenue i 50%. De plus,
les viscosités s'alignent sur des droites de pente -0,7 révélant ainsi une viscosité répondant
3 une loi de puissance. L'indice d’écoulement 7 correspondant est de 0,3. La dispersion

présente un caractére rhéofluidifiant important suivant ce qui est généralement observé

pour des suspensions de particules fines [Bames et Holbrook, 1993).

La Figure 6-8 présente la viscosité calculée aux différentes concentrations testées. Sans que
les résultats obtenus i faibles teneurs en solides soient considérés comme des valeurs
précises, on peut trés nettement voir 'augmentation exponentielle de viscosite a parur de
40% en solides. Ce comportement peut étre source de problémes et méme de risques
importants. Les conditions explorées ici ne permettent pas de prédire la valeur de la

viscosité obtenue & des concentrations supérieures i 52% en solides.
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11 a été observé que les capteurs de pression semblaient étre victimes du colmatage partiel
de la cavité au fond de laquelle ils sont situés. Rappelons ici que les capteurs sont tangents
i la paroi intérieure de la conduite. Leur circonférence se trouve donc en retrait par
rapport i D’écoulement. Pour des fluides ne présentant pas de caractére élastique ou
colmatant, cette disposition n’engendre pas derreur ou de probléme. Lors du démontage

3 ! o

des capteurs apres | tation, des pigments obstruaient une large portion du
diaphragme des capteurs. Les mesures de pression faites i des concentrations supérieures a
50% n’ont d’ailleurs montré que de faibles variations malgré des changements importants

dans la valeur du débit. Les résultats de viscosité montrés ici doivent donc étre pris

uniquement comme des tendances.

On a vu au chapitre 3 que la sonde laser fournit une distribution des longueurs de cordes
en temps réel. Lors de l'ajout de particules solides, la sonde mesure une variation
importante des tailles. Cette variation se refléte sur la longueur moyenne des cordes qui
augmente brutalement, oscille puis redescend graduellement i une valeur d’quilibre. La
taille moyenne seule est difficile 4 utiliser. On utilise plutdt les variations de la moyenne A

pour chaque valeur de temps i :

S @)= S L )
A, == :

g ZEL_‘W(&)

b

Equation 62

On fait ainsi la différence entre les 20 valeurs avant le temps de la mesure et les 20
suivantes. On divise par la valeur de référence. La Figure 6-9 montre le résultat du calcul

pour quatre teneurs en solides. Les courbes sont nettes et généralement assez lisses. Les
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concentrations les plus élevées exigent les temps les plus courts pour l'atteinte d’une valeur
d’équilibre. Cette information permet de remonter par calculs au nombre de melangeurs

nécessaires i l’atteinte de la taille minimale en fonction de la concentration.

Le temps nécessaire au rétablissement d'une valeur de taille d’équilibre diminue donc avec
la concentration en solides. La Figure 6-10 rassemble les temps pour deux series
d’expériences différentes et toutes les concentrations testées. Une premiére série de
mesures a été faite de 0 3 45% en solides (m), par incréments de concentration. La seconde
a consisté 4 rapidement atteindre 40% en solides puis & progresser par petits incréments
jusqu’a la valeur maximale possible (8). Un bris mécanique a forcé l'arrét a 55%. A cene
valeur de concentration, aucune variation n'était plus visible sur la taille moyenne a la
sortie des mélangeurs. Suivant cette constatation, le travail de réduction de taille etait

complétement effectué aprés un seul passage dans la série de 18 élements.
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Figure 6-9 Variation de la longueur moyenne de cordes en fonction du temps.
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Figure 6-10 Temps requis pour I'atteinte de /a taille d'équilibre en fonction de Ia
teneur en solides de la suspension.

Le calcul du nombre de mélangeurs nécessaires a Iatteinte de la taille d’équilibre utilise le
débit et le volume connus de dispersion traitée pour connaitre le temps nécessaire a un
cycle réservoir - mélangeurs - réservoir. En comparant ce temps et celui nécessaire i
Iatteinte de la taille d’équilibre, on obtient le nombre de passages theoriques dans la
section de mélange. 11 suffit alors de multiplier par le nombre de mélangeurs utilisés pour

obtenir le nombre équivalent d’éléments nécessaires i I'obtention de la taille d’équilibre.
Ny = 22—y 18
MY = 2 .
(mem t j Equation 6-3
Q
Clest le résultat de ce calcul qu'expose le graphique de la Figure 6-11.
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Figure 6-11 Nombre de SMX nécessaires & la réduction de taille en fonction
de la teneur en solides.

Une inspection étroite de la zone supérieure & 50% en solides montre bien que le nombre
de mélangeurs est alors inférieur 2 20 et qu'il devient impossible pour la sonde de capter
une variation dans la taille des particules puisqu'elle a déji été ramenée a la valeur
d’équilibre.

La viscosité des suspensions de pigments augmente rapidement dans les concentrations
supérieures & 40%. Cette particularité, combinée 4 un nombre de mélangeurs suffisant,
rend possible l'utilisation des mélangeurs SMX dans un procédé continu de préparation de
suspensions concentrées. Les résultats de mesures montrés ici sont assez fiables pour

affirmer que la préparation de suspensions concentrées de CaCO, est non seulement
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faisable mais souhaitable étant donné le peu de ressources nécessaires et la flexibilité que

cela peut apporter 3 une cuisine de couchage.
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CHAPITRE 7
CONCLUSIONS ET RECOMMANDATIONS

Ce travail avait pour objectif général de mieux connaitre la performance du mélangeur
statique SMX dans des situations de dispersion de gaz, de liquides et de particules solides.

Des moyens expérimentaux et numériques ont €té mis en GEUVre pour y parvenir.

Le premier objectif spécifique visait 3 démontrer la capacité des simulations numériques
3D i fournir des informations relatives a la capacité de melange et de dispersion du
mélangeur statique. Les résultats ont d'abord mis en évidence I'incapacité de certains types
d'éléments finis i représenter correctement la cinématique complexe obtenue dans le
mélangeur. La représentation est d'autant plus fausse que la rhéologie du fluide simulé
s'éloigne de celle d'un fluide newtonien. Avec des éléments adéquats, on a pu caractériser
les géomeétries du mélangeur SMX et Kenics au moyen de la constante K, proposée par
Metzner et Otto. Les valeurs numériques recoupent de fagon satisfaisante les valeurs
obtenues expérimentalement. Par post-traitement des resultats, on a pu obtenir des DTS
numériques qui elles aussi ont résisté a la confrontation avec les valeurs expérimentales.
Finalement, une approche nouvelle a été testée et consiste en une distribution de longueur
de parcours pour des particules fictives initillement sur un plan a 'entrée des mélangeurs.
Cette troisiéme caractérisation des mélangeurs, encore jamais utilisée, se révele fournir une

signature trés caractéristique. L'évolution de la largeur de la distribution en fonction du
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nombre d'éléments mélangeurs a aussi été proposée comme critére d’évaluation. Elle
constitue un supplément d’information sur la conception lors de l'évaluation d'un
mélangeur existant ou nouveau. Les résultats reliés i cet objectif auront donc fourni des
indications qui n'avaient encore jamais été publiées au sujet du mélangeur SMX.

Le second objectif spécifique de la thése devait combler le manque d'information relative a
la dispersion de fluides, de gaz et de liquides, dans une phase continue aqueuse,
newtonienne ou non. Pour la mesure de la performance du mélangeur face aux diverses
conditions d'opération imposées, on a enregistré sur bande vidéo directement a la sortie
des éléments les bulles et gouttes produites. L'impression d'une partie de ces images pour
la mesure des gouttes a pu fournir les diamétres moyens des distributions de tailles
obtenues. On a mesuré l'effet du nombre d'éléments mélangeurs, du rapport des viscosités
entre les phases, de la fraction volumique et finalement du débit de phase continue. Les
résultats ont pu tous étre regroupés sur une courbe de taille en fonction de I'énergie
dissipée dans le mélangeur. De plus, une caractérisation de la capacité de dispersion est
proposée. Elle se fonde sur l'évolution de la réduction de taille obtenue en fonction du
nombre d'éléments mélangeurs. L'évolution de la courbe est toujours la méme pour tous
les mélangeurs étudiés. Seule la vitesse de réduction est différente et se révéle donc une
constante représentative de la cinétique de réduction de taille dans le meélangeur. La
principale faiblesse de cette investigation réside dans I'effet non mesuré de la coalescence
des gouttes dans le mélangeur. On pourrait aisément remédier a cette lacune en effectuant

des mesures A trés faibles concentrations en phase dispersée.
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Finalement, le troisitme objectif visait 4 démonter la capacité du mélangeur SMX a
incorporer du CaCOj 4 de 'eau en continu. Cette expérimentation s'est faite sans agent
dispersant ce qui a limité les concentrations atteintes en solide 2 55%. On démontre aussi
que la viscosité trés élevée engendrée par cette absence de dispersant favorise la réduction
de taille. Les résultats révélent aussi qu'une concentration supérieure i 40% avant l'entree
dans le mélangeur permet de réduire la taille des agglomérats initiaux jusqu'a la taille
minimale possible en une seule passe dans les éléments. Cette constatation ouvre donc la
porte & des applications industrielles pouvant étre avantagées par des procédés continus.
La préparation des sauces de couchage pour le papier, 4 'étape de lincorporation du

pigment dans I'eau, a déja été mentionnée comme l'une de ces applications possibles.
Enfin, plusieurs pistes d'investigations s'ouvrent  la suite de ce travail.

a- Compléter l'évaluation de la performance de dispersion du SMX avec des rapports de
viscosités encore plus élevés que ceux atteints ici. Des rapports de I'ordre de 1 000 ou
10 000 pourraient étre testés.

b- Evaluer les effets de la coalescence sur la taille moyenne mesurée.

c- Fournir de nouvelles mesures de dispersion avec le mélangeur Kenics pour fins de
comparaison car celles disponibles dans la littératures datent et sont mal adaptées a la

présentation adoptée ici.

d- Pour la dispersion de solides, compléter ce qui a été fait ici par des dispersions de
plusieurs solides differents.
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e- Pour la dispersion de solides, évaluer I'effet des agents dispersant sur la viscosite a

concentration élevee de pigment.

f- Pour les simulations numériques, compléter le rapprochement entre la DLP,

I'étirement subi par le fluide et la théorie du chaos.
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ANNEXE 1

HISTOGRAMMES, DISTRIBUTIONS ET
MOMENTS

La distribution des tailles de gouttes ou particules est de premiére importance dans les
procédés de dispersion. De méme, dans le domaine du génie de la réaction chimique, le
temps de séjour occupe une place importante dans la concepton et l'analyse de la
performance d'un réacteur. Ces deux domaines du génie ont la caractéristique commune
de présenter les informations sous forme de distributions. Nous présentons ici un rappel
sur le traitement d'informations de ce type. On utilise comme base des talles de gouttes.

Le paralléle peut aisément étre fait avec des temps de séjour.

L’HISTOGRAMME.

Un histogramme vise & répartir graphiquement les tailles mesurées. On le construit en
définissant d’abord des intervalles de taille appropriés (4D). On peut utiliser des tailles
existantes (tailles de tamis industriels par exemple) ou en déterminer & partir des
caractéristiques des mesures (Régle de Sturges, Régle de Scott ou des méthodes plus
évoluées [Wand, 1997]). On classe ensuite les gouttes mesurées dans les intervalles qui leur
correspondent. Une fois terminé ce ti, chaque classe ou intervalle de l'histogramme
contient un nombre de gouttes. Pour compléter la construction, on divise le nombre de

gouttes dans chaque classe par le nombre total de gouttes mesurées.
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FONCTION FREQUENCE.
Si le nombre d'intervalles est augmenté indéfiniment, la largeur de chacun ira en
diminuant. A la limite, en prenant la somme de chacun des intervalle dD, on obtent la
définition de la fonction de densité de probabilité :

[fD)ap =1 ren

0
La fonction de densité cumulée, dite fonction de probabilité, est elle definie par :
D E quation 7-2
F(D)= [f(D)dD
0

LES MOMENTS

Les moments p, d'une fonction, qu'elle soit une densité de probabilité f{x) ou de toute
autre forme, sont calculés a partir de I'équation générale :

« Equation 7.3
o= [ (o) =

Par définition, le moment O doit &re égal 3 1,0 pour une fonction de densite de
probabilité, Généralement, on recentre les valeurs des moments autour de la moyenne qui
est le premier moment de la fonction étudiée. On écrira donc :

= e Y £ s

Le second moment calculé avec cette équation mesure la largeur de la distribution. Clest la
variance dont la racine carrée procure l'écart type. Dans le cas d’une dispersion, il mesure

la polydispersité.
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Le troisiéme moment mesure l'asymétrie de la distribution. L'inspection de I'Equation 7-4
montre bien que si la distribution est symétrique, le moment centré d’ordre trois sera
identiquement 0. Une valeur négative révélera une queue vers les valeurs inferieures alors

que l'inverse sera reflété par une valeur positive du troisieme moment.

Le moment d'ordre quatre exprime I'aplatissement de la courbe ffx). Ces deux derniers
moments, de par I'exposant relativement élevé qui les compose, sont particuliérement
sensibles aux valeurs éloignées de la moyenne. En conséquence, l'obtention de valeurs
expérimentales permettant leur calcul fiable et reproductible est extrémement difficile. 1
n’est donc pas recommandé de calculer les moments supérieurs a la variance avec des
valeurs expérimentales de temps de séjour. Dans le cas de distributions de tailles de
gouttes, plus la distribution est large, plus les moments d'ordre supeneurs devront étre

laissés de coté.

DIAMETRE DE SAUTER
Dans le cas de poudres ou de fluides dispersés, la surface de contact tient une place

souvent déterminante dans les échanges entre phases. Un rapport de moment permet

d’obtenir la surface d’échange disponible. Il s’agit du diameétre de Sauter :

Dn:&if’l‘i"ﬂ o
#: [ D*f(dD)dD punn -

On peut le relier i la surface disponible par la relation :

Equatin 76

<o

S
DJZ
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S est ici la surface d’échange et V/ le volume de phase de phase dispersee. Ainsi, la mesure
de la surface d’échange donne accés i la valeur du diamétre de Sauter sans avoir besoin de

mesurer la distribution des tailles.





