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ABSTRACT: Gas-solid fluidized bed reactors are among the common methods to produce linear low-
density polyethylene. The contact quality between the two phases and the mixing of the solid particles in 
these reactors have significant impacts on the polymerization reaction. In this research, the hydrodynamic 
behaviour of two reactors licensed by Basell and Mitsui companies was investigated using computational 
fluid dynamics. Two-fluid model with the kinetic theory of granular flow was used. The model was first 
validated using experimental data, and then the analyses of the Mitsui and Basell industrial reactors were 
carried out. The results showed that the uniformity of the gas phase volume fraction, which indicates the 
quality of the gas-solid contact, increases with the distance from the bed bottom in both reactors so that at 
a normalized height of 0.96, the phase homogeneity reaches its maximum. At this height, the coefficient 
of variations of volume fraction in the Basell and Mitsui reactors are 0.4% and 1.3%, respectively, and 
the phase homogeneity in the Mitsui reactor is always higher than that in the Basell reactor at different 
heights, indicating a better contact between particles and gas. The time-averaged axial velocity of the 
solid particles at different heights showed that the intensity of solid particle movement is higher in the 
Basell reactor, so that at a normalized height of 0.72, the axial velocity of the solid particles in the Basell 
reactor is approximately 2 m/s, while it is approximately 1 m/s in the Mitsui reactor. Considering the 
axial velocity parameter, it can be concluded that the quality of solid particle mixing in the Basell reactor 
is higher than that in the Mitsui reactor.
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1- Introduction
Polyolefins are widely used in various industries. 

Polyethylene is the most extensively produced polyolefin, 
with production methods categorized into high- and low-
pressure processes. Low-pressure gas-phase processes 
employing fluidized-bed reactors are commonly used[1-2]. 

Various reactor configurations have been developed by 
different licensors, with the Basell and Mitsui technologies 
being widely used. While the overall reaction conditions 
are similar, differences in reactor configuration details can 
impact the hydrodynamics, such as solid particle mixing and 
gas-solid contact, which are critical in reactor performance. 

The hydrodynamics of gas-solid fluidized bed reactors can 
be studied using two main numerical modeling approaches: 
Euler-Lagrange and Euler-Euler.  Due to the significantly 
higher computational requirements of the Euler-Lagrange 
method, it is not used for simulating industrial-scale fluidized 
bed reactors[3].

Many studies have investigated fluidized bed 
hydrodynamics, including a recent investigation [4] on the 
effect of gas distributor design on bubble behaviour in a lab-

scale fluidized bed. However, the hydrodynamic simulation 
of fluidized bed reactors has rarely been examined under 
industrial operating conditions. Most of the existing studies 
have been conducted on a laboratory scale and do not focus 
on a specific technology. Furthermore, there is a lack of 
research that compares the different reactor configurations 
and their effects on the reactor hydrodynamics.

This paper aims to investigate the hydrodynamics of two 
industrial reactors with distinct configurations using CFD 
tools. First, a suitable model is developed and validated. 
Subsequently, a comparative analysis of the hydrodynamic 
performance of the two reactors is performed using the 
developed hydrodynamic model.

2- Methodology
To simulate a two-phase system using the Eulerian model, 

the time-averaged conservation equations for mass and linear 
momentum are considered for each phase [5]. In addition to 
the primary conservation equations, the model incorporates 
equations describing the interactions between particle-gas, 
particle-particle, and particle-wall [6]. For the Eulerian 
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simulation, a suitable rheological model is required to capture 
the behaviour of the solid phase as a fluid-like material. 
In this study, the KTGF model is employed to express the 
aforementioned interactions [7]. The sub-models used to 
develop the hydrodynamic model are given in Table 1.

For simulating the industrial reactors, due to the very high 
volume of industrial reactors, the dimensions of the reactor 
were scaled down 4 times, but the properties of phases and 
superficial gas velocity and pressure were kept constant. 
General configurations of both reactors and the field of 
volume fraction of particles obtained from the simulation are 
shown in Figure 1. 

Simulations were performed by OpenFOAM v-9 on a 
computer with 24 CPU cores. multiphaseEulerFoam solver 
was used for simulations and each simulation of the reactor 
took around 5 to 7 days to complete (30 seconds). 

3- Result and Discussion
To perform a mesh independency study, the time-averaged 

volumetric fraction of the solid phase was investigated along 

the reactor’s axial direction. After further investigation, a cell 
size of 10 times of particle diameter was selected (results are 
not shown here).

After the mesh independence study, the hydrodynamic 
model was validated using experimental data available 
in Busciglio et al. [11]. One of the critical aspects in 
the behaviour of bubbling fluidized bed reactors is the 
investigation of bubble characteristics, including bubble rise 
velocity and bubble size distribution. In this study both were 
studied and as an example bubble size distribution at a bed 
height of 90 mm and gas velocity 3.4 times the minimum 
fluidization velocity is shown in Figure 2. The simulation 
could accurately predict the bubble size distribution obtained 
from experimental measurements. 

Figure 3 shows the coefficient of variation of gas volume 
fraction (CoV) versus bed normalized height in both reactors. 
If Cov is reduced, the quality of gas-solid contact is increased. 
The gas-solid contact quality in Mitsui technology is higher 
than in Basell technology, and this quality also increases with 
the distance from the bottom of the bed (Figure 3). Therefore, 
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Mitsui technology is higher than in Basell technology, 
and this quality also increases with the distance from the 
bottom of the bed (Figure 3). Therefore, the presence of 
the stirrer improves the quality of gas-solid contact and 
the uniformity of the flow of the two phases. 

 

Fig. 3. Comparison of the CoV related to the time-
averaged volume fraction of the gas phase 

For evaluating the intensity of the solid mixing, axial 
solid velocity was considered. According to the value of 
the velocities, it can be seen that at a normal height of 
0.72 (Figure 4), the maximum velocity of solid particles 
in the Basell reactor is almost twice the solid particle 
velocity in the Mitsui reactor. 

 

Fig.4. Comparison of the time-averaged solid phase 
velocity (from 10 to 30 seconds) in the axial direction and 

at a normal height of 0.72. 

Therefore, this higher velocity of solid particles in Basell 
technology indicates more mixing of solid particles in 
this reactor.  

4. Conclusion 

The study investigated the hydrodynamics in 
industrial fluidized bed reactors used for linear low-
density polyethylene production: the Basell and the 
Mitsui reactors. The results showed that the gas-solid 
contact quality was better in the Mitsui reactor compared 
to the Basell reactor. For instance, at normalized bed 
heights of 0.96, CoV was 4% for Basell and 1.3% for 
Mitsui. In addition, across all bed heights, the Mitsui 
reactor demonstrated a lower CoV, suggesting better gas-
solid contact quality. In terms of solid particle mixing, 
the Basell reactor showed higher axial solid particle 
velocities and more intense solid mixing compared to the 

Mitsui reactor. In conclusion, the hydrodynamic 
comparison showed that the quality and uniformity of the 
two-phase contact in the reactor used in Mitsui 
technology was higher than in the Basell reactor. On the 
other hand, it was observed that the solid particles in the 
Basell reactor were moving at a higher velocity in the 
axial direction, resulting in better mixing of the solid 
particles. 
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the presence of the stirrer improves the quality of gas-solid 
contact and the uniformity of the flow of the two phases.

For evaluating the intensity of the solid mixing, axial 
solid velocity was considered. According to the value of 
the velocities, it can be seen that at a normal height of 0.72 
(Figure 4), the maximum velocity of solid particles in the 
Basell reactor is almost twice the solid particle velocity in the 
Mitsui reactor.

Therefore, this higher velocity of solid particles in Basell 
technology indicates more mixing of solid particles in this 
reactor. 

4- Conclusion
The study investigated the hydrodynamics in industrial 

fluidized bed reactors used for linear low-density polyethylene 
production: the Basell and the Mitsui reactors. The results 
showed that the gas-solid contact quality was better in the 
Mitsui reactor compared to the Basell reactor. For instance, 
at normalized bed heights of 0.96, CoV was 4% for Basell 
and 1.3% for Mitsui. In addition, across all bed heights, the 
Mitsui reactor demonstrated a lower CoV, suggesting better 
gas-solid contact quality. In terms of solid particle mixing, the 
Basell reactor showed higher axial solid particle velocities 
and more intense solid mixing compared to the Mitsui 
reactor. In conclusion, the hydrodynamic comparison showed 
that the quality and uniformity of the two-phase contact in 
the reactor used in Mitsui technology was higher than in the 
Basell reactor. On the other hand, it was observed that the 
solid particles in the Basell reactor were moving at a higher 
velocity in the axial direction, resulting in better mixing of 
the solid particles.
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solid contact quality. In terms of solid particle mixing, 
the Basell reactor showed higher axial solid particle 
velocities and more intense solid mixing compared to the 

Mitsui reactor. In conclusion, the hydrodynamic 
comparison showed that the quality and uniformity of the 
two-phase contact in the reactor used in Mitsui 
technology was higher than in the Basell reactor. On the 
other hand, it was observed that the solid particles in the 
Basell reactor were moving at a higher velocity in the 
axial direction, resulting in better mixing of the solid 
particles. 
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خلاصه: راکتورهای بستر سیال گاز-جامد یکی از روش‌های متداول برای تولید پلی اتیلن سبک خطی است. کیفیت تماس دو فاز و 
اختلاط ذرات جامد در این‌گونه راکتورها تاثیر قابل ملاحضه‌ای بر روی واکنش پلیمریزاسیون دارد. در این پژوهش رفتار هیدرودینامیکی 
دو راکتور تحت لیسانس شرکت‌های بازل و میتسویی، با استفاده از دینامیک سیالات محاسباتی مورد بررسی قرار گرفت. بدین منظور از 
مدل دو فازی با تئوری جنبشی جریان گرانولی استفاده شد. مدل ابتدا با استفاده از داده‌های آزمایشگاهی به صورت جامع اعتبار بخشی 
شد و سپس تحلیل دو راکتور صنعتی میتسویی و بازل صورت گرفت. نتایج نشان داد یکنواختی کسر حجمی فاز گاز که نشانگر کیفیت 
تماس دو فاز گاز و جامد است، در هر دو راکتور با فاصله گرفتن از کف بستر روند افزایشی داشته به‌طوری که در ارتفاع نرمال 0/96، 
همگنی فازها به بیشترین مقدار می‌رسد. در این ارتفاع ضریب تغییر راکتورهای بازل و میتسویی به ترتیب برابر 4/0 و 3/1 درصد بوده و 
همچنین همگنی فازها در ارتفاعات مختلف در راکتور میتسویی همواره بیشتر از راکتور بازل است که این نشان از کیفیت تماس بالاتر 
دو فاز در این راکتور می‌باشد. علاوه بر این، میانگین زمانی سرعت محوری ذرات جامد نیز در ارتفاعات مختلف نشان داد که شدت 
حرکت ذرات جامد در راکتور بازل بالاتر است به طوری که در ارتفاع نرمال 0/72 سرعت محوری ذرات جامد در راکتور بازل تقریبا 
2 متر بر ثانیه و در راکتور میتسویی تقریبا 1 متر بر ثانیه می‌باشد. با توجه به پارامتر سرعت محوری می‌توان گفت که کیفیت اختلاط 

ذرات جامد در راکتور بازل بیشتر از راکتور میتسویی است.
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مقدمه-1 
اتیلن- الاستومر  پروپیلن،  پلی  اتیلن،  پلی  شامل  الفین‌ها  پلی  امروزه 

پروپیلن به دلیل ویژگی‌های منحصر به فرد فیزیکی، شیمیایی و مکانیکی، 
فرآیند پذیری بالا، هزینه پایین، غیرسمی بودن و غیره به طور گسترده در 
صنایع مختلف مورد استفاده قرار می‌گیرند ]1, 2[. در میان پلی الفین‌ها، پلی 
الفین شناخته می‌شود ]1[ و با توجه به  اتیلن به‌عنوان پر مصرف‌ترین پلی 
اهمیت بسیار بالای آن، تاکنون روش‌های مختلفی برای تولید آن توسعه داده 
شده است که به دو دسته‌ی فرآیندهای فشار بالا و فرآیندهای فشار پایین 
تقسیم می‌شوند. فرآیندهای فشار بالا در راکتورهای اتوکلاو و لوله‌ای انجام 
می‌پذیرند. به منظور رسیدن به نرخ واکنش مورد نظر فشاری بین 350-150 
مگاپاسکال دارند. این نوع فرآیندها نیازمند تجهیزات مقاوم در برابر فشار بالا 
می‌باشند. فرسودگی پمپ‌ها و کمپرسورها و هزینه‌ی سرمایه گذاری بالا از 
جمله مشکلات این روش می‌باشد]3[. در مقابل فرآیندهای فشار پایین به 

دلیل فشار پایین و پیچیدگی کمتر طراحی و تجهیزات، بیشتر در صنعت مورد 
می‌شوند  تقسیم  دسته  چند  به  پایین  فشار  فرآیندهای  گرفته‌اند.  قرار  توجه 
که عبارتند از: فرآیند سوسپانسیون، فرآیند محلول و فرآیند فاز گاز. در این 
میان، فرآیند فاز گاز با توجه به مزایای فراوان همچون هزینه سرمایه گذاری 
استفاده  احتیاج به حلال مایع به طور گسترده در صنعت مورد  پایین، عدم 

قرار می‌گیرد ]4[.
راکتور  اتیلن،  پلی  تولید  برای  پایین  فشار  گازی  فاز  فرآیندهای  قلب 
بستر سیال است. در راکتورهای بستر سیال مورد استفاده در پلیمریزاسیون 
اتیلن، واکنش پلیمریزاسیون با تماس بین مونومر گازی و ذرات جامد انجام 
دهنده  ارائه  شرکت‌های  توسط  مختلفی  پیکربندی‌های  تاکنون  می‌شود. 
شده،  مطرح  تکنولوژی‌های  تمام  در  تقریبا  است.  شده  پیشنهاد  تکنولوژی 
فرآیند پلیمریزاسیون شامل شرایط عملیاتی، نوع کاتالیست، مونومر، کومونومر 

و غیره یکسان است اما در جزئیات تفاوت‌هایی بین آن‌ها وجود دارد. 

https://dx.doi.org/10.22060/mej.2024.22927.7693
https://www.creativecommons.org/licenses/by-nc/4.0/legalcode
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تحت  که  می‌باشد  اسفریلین1  فرآیند  مطرح،  تکنولوژی‌های  از  یکی 
آن  از  پتروشیمی  در صنعت  گسترده  به‌طور  و  است  بازل2  لیسانس شرکت 
از انعطاف پذیری بالایی برای تولید گریدهای  استفاده می‌شود. این فرآیند 
مختلف پلی اتیلن برخوردار است و از آن برای تولید پلی اتیلن سبک خطی، 
پلی اتیلن سنگین و پلی اتیلن با دانسیته متوسط استفاده می‌شود ]5[. یکی 
خطی،  سبک  اتیلن  پلی  تولید  برای  استفاده  مورد  تکنولوژی‌های  از  دیگر 
در  موجود  مشکلات  از  اینکه  به  توجه  با  می‌باشد.  میتسویی3  تکنولوژی 
راکتورهای بستر سیال، چسبندگی ذرات پلیمر تولید شده به دیواره‌های راکتور 
و همچنین ایجاد کلوخه‌ها می‌باشد، از یک همزن با سرعت پایین استفاده 
می‌شود. در این راکتور، همزن علاوه بر جلوگیری از چسبندگی ذرات پلیمر 

به دیواره، باعث شکستن کلوخه‌های تشکیل شده می‌شود. 
بنابراین با وجود یکسان بودن شرایط واکنش در هر دو تکنولوژی بازل 
و میتسویی، مشاهده می‌شود در جزئیات پیکربندی راکتور با یکدیگر تفاوت 
داشته که باعث تغییراتی در هیدرودینامیک راکتورها شامل چگونگی اختلاط 
ذرات جامد و تماس بین دو فاز می‌شود. این تغییرات هیدرودینامیکی خود 

باعث تغییر در عملکرد راکتور و شرایط واکنش می‌شوند. 
در راکتورهای بستر سیال مورد استفاده در فرآیندهای فاز گاز پلیمریزاسیون 
اتیلن، با توجه به اینکه واکنش پلیمریزاسیون با تماس بین دو فاز انجام می‌شود 
]4[، بررسی چگونگی و کیفیت تماس آن‌ها از اهمیت بالایی برخوردار است. 
برای مثال اگر توزیع ذرات کاتالیست به صورت یکنواخت در راکتور صورت 
نگیرد، مونومر گازی با انتخاب مسیر کم اصطکاک از مناطقی گذر می‌کند که 
ذرات جامد کمتری وجود دارد و این باعث می‌شود که گاز بدون واکنش از 
راکتور خارج شود. این خود باعث کاهش بازده، تولید محصول غیر یکنواخت 
و همچنین کنترل دمایی دشوار راکتور می‌شود. همچنین اگر اختلاط ذرات 
جامد در این راکتور به خوبی انجام نشود امکان تشکیل نقاط داغ در راکتور و 

احتمال خاموشی واحد وجود خواهد داشت.
برای بررسی هیدوردینامیک راکتورهای بستر سیال گاز-جامد دو روش 
اولر-لاگرانژ و اولر-اولر وجود دارد. در روش اولر-لاگرانژ فاز گاز پیوسته و 
فاز ذره گسسته در نظر گرفته می‌شود. در روش اولر-اولر، دو فاز گاز و جامد 
به‌عنوان سیال پیوسته در هم تنیده شده درنظر گرفته می‌شوند و معادلات 
پیوستگی  و اندازه حرکت برای هر دو فاز درنظر گرفته می‌شود. با توجه به 
حجم بسیار زیاد محاسبات مربوط به روش اولر-لاگرانژ، از این روش برای 

1  Spherilene
2  LyondellBasell 
3  Mitsui

شبیه‌سازی راکتورهای صنعتی استفاده نمی‌شود ]6[.
راکتورهای  هیدرودینامیکی  بررسی  روی  بر  فراوانی  مطالعات  تاکنون 
بستر سیال انجام گرفته است. یکی از تحقیقات جدید انجام گرفته در این 
با  انجام شده توسط جنگ و همکاران4 ]7[ می‌باشد. آن‌ها  زمینه، پژوهش 
یک  در  حباب‌ها  رفتار  بررسی  به  محاسباتی  سیالات  دینامیک  از  استفاده 
راکتور بستر سیال گاز - جامد در مقیاس آزمایشگاهی و با چهار نوع توزیع 
کننده‌ی مختلف گاز پرداختند. آن‌ها نتیجه گرفتند که بهم پیوستن حباب‌ها 
در نزدیکی توزیع کننده گاز با کاهش گام سوراخ‌ها5 و افزایش اندازه سوراخ‌ها 

طی یک سطح باز ثابت، افزایش می‌یابد ]7[.
یکی دیگر از تحقیقات انجام گرفته، بررسی هیدرودینامیکی راکتورهای 
پلیمریزاسیون بستر سیال توسط چن و همکاران6 ]8[ می‌باشد. آن‌ها از شبیه 
اثر  استفاده کردند. آن‌ها  اولری  اولری -  بعدی و همچنین مدل  سازی دو 
شکل توزیع کننده گاز را بر روی رفتار جریان راکتور پلیمریزاسیون در مقیاس 
آزمایشگاهی و بدون درنظر گرفتن واکنش مورد بررسی قرار دادند و نتیجه 
گرفتند فرآیند سیالیت در هر دو نوع توزیع کننده گاز تقریبا مشابه است ]8[.

زو و همکاران7 ]9[ طی پژوهشی به بررسی اثر نسبت ارتفاع به قطر بستر 
)H/D( بر روی اختلاط گاز - جامد در یک راکتور بستر سیال دو بعدی که 

حاوی ذرات گلدارت B می‌باشند پرداختند. آن‌ها نیز از مدل اولری - اولری 
استفاده کردند. آن‌ها نتیجه گرفتند در نسبت ارتفاع به قطر برابر 1/5، توزیع 
سرعت ذرات در امتداد شعاع راکتور در ارتفاعات مختلف از راکتور از نوسانات 

کمتری برخوردار است و درنتیجه کیفیت سیالیت بالاتر است ]9[.
در پژوهشی دیگر، سان و همکاران8 ]10[ نشان دادند که شبیه سازی 
دینامیک سیالات محاسباتی بر پایه تئوری جنبشی جریان گرانولی توانایی 
توضیح ویژگی‌های دینامیکی راکتور بستر سیال گاز – جامد را دارند. آن‌ها 
استفاده  بعدی  دو  و همچنین شبیه سازی  اتیلن سبک خطی  پلی  ذرات  از 
راستی  را  خود  داده‌ی  توسعه  مدل  فشاری  نوسانات  از  استفاده  با  و  کرده 
آزمایی کردند. آن‌ها همچنین برای دستیابی به مناسب‌ترین معادله‌ی ضریب 
درگ، از مقایسه‌ی الگوی فشار در جهت محوری راکتور با نتایج آزمایشگاهی 
استفاده کردند و نتیجه گرفتند ضریب درگ سیاملال و اوبراین9 توانایی پیش 

بینی رفتار هیدرودینامیکی بستر را دارد ]10[. 

4  Jang et al.
5  Pitch
6  Chen et al.
7  Zu et al.
8  Sun et al.
9  Syamlal O’Brien
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در پژوهشی دیگر ]11[، رفتار هیدرودینامیکی یک راکتور بستر سیال دو 
افزار فلوئنت مورد بررسی  نرم  بعدی توسط دینامیک سیالات محاسباتی و 
تئوری  با  همراه  اولری   - اولری  مدل  از  نیز  پژوهشگران  این  گرفت.  قرار 
جنبشی جریان گرانولی و ضریب درگ سیاملال- اوبراین برای شبیه سازی 
راکتور بستر سیال گاز – جامد استفاده کردند و اثر سرعت گاز ورودی، افت 
فشار و انبساط سطح بستر را مورد مطالعه قرار دادند. آن‌ها مشاهده کردند که 
پس از شروع به نوسان ذرات جامد افت فشار بستر تقریبا ثابت می‌شود ]11[. 
با بررسی مطالعات صورت گرفته در زمینه‌ی شبیه سازی هیدرودینامیکی 
راکتورهای بستر سیال مورد استفاده در فرآیند پلیمریزاسیون، کمتر پژوهشی 
را می‌توان یافت که راکتور را با توجه به شرایط عملیاتی واحد و در مقیاس 
صنعتی مورد مطالعه قرار داده باشند. اکثر مطالعات انجام گرفته در مقیاس 
آزمایشگاهی بوده و متوجه تکنولوژی خاصی نمی‌باشند. همچنین مطالعه‌ای 
روی  بر  را  آن  اثرات  و  راکتورها  متفاوت  پیکربندی  که  یافت  نمی‌توان  را 
بررسی  به  مقاله  این  در  باشد.  کرده  مقایسه  راکتور  داخل  هیدرودینامیک 
می‌شود.  پرداخته  مختلف  پیکربندی  با  صنعتی  راکتور  دو  هیدرودینامیکی 
برای این کار از ابزار دینامیک سیالات محاسباتی استفاده شده است. برای 
مقایسه‌ی هیدرودینامیکی ابتدا یک مدل مناسب توسعه داده می‌شود. سپس 
هیدرودینامیکی  مدل  از  استفاده  با  نهایت  در  و  می‌شود  اعتباربخشی  مدل 

توسعه داده شده مقایسه‌ی هیدرودینامیکی دو راکتور صورت می‌پذیرد.

مدلسازی و شبیه سازی-2 
معادلات حاکم-2 -1 

برای حل یک سیستم دو فازی با استفاده از روش اولری، هر دو فاز گاز 
و جامد به صورت پیوسته درنظر گرفته می‌شوند. فازها با یکدیگر برهمکنش 
دارند و هر کدام فضایی را در یک سلول محاسباتی اشغال می‌کنند که آن را 
با جز حجمی نشان می‌دهند. معادلات حاکم، معادلات متوسط گیری شده‌ی 
بقاء جرم و اندازه حرکت خطی است که منجر به روابط زیر می‌شوند ]12[:
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در روابط )4( و )5(، عبارات سمت چپ بیانگر تغییرات خالص مومنتوم هر 
فاز و سمت راست بیانگر نیروهایی است که به سیال وارد می‌شوند. همچنین 
su سرعت فاز  gu سرعت فاز گاز، β ضریب نیروی درگ، در این روابط 
تنسور تنش  gτ sε کسر حجمی فاز جامد،  کسر حجمی فاز گاز، gε جامد،
تنسور تنش فاز جامد می‌باشد. در جریان‌های دو فازی گاز -  sτ فاز گاز و 
جامد، دو فاز در قالب نیروی درگ با یکدیگر برهمکنش دارند که این نیرو از 
پارامترهای بسیار مهم و تاثیر گذار در مدلسازی این نوع سیستم‌ها می‌باشد. 
در این پژوهش از مدل سیاملال و اوبراین ]13[ استفاده شده است که برای 

سیستم‌های گاز-جامد توصیه می‌شود.
برای شبیه سازی همزن مورد استفاده در راکتور میتسویی نیز از روش 
قاب مرجع متحرک1 استفاده شده است. در این روش، ناحیه محاسباتی به 
یک ناحیه دوار )محدوده همزن( و یک ناحیه ثابت )ناحیه خارج از همزن( 
تقسیم می‌شود. در ناحیه ثابت معادلات بقا به صورت معمول حل می‌شوند و 
در قاب چرخان معادلات بقاء مومنتوم با در نظر گرفتن نیروهای اضافی که 

حاصل از چرخش است حل می‌شوند. 
در کنار معادلات اصلی بقای جرم و مومنتوم، معادلات دیگری نیز وجود 
دارند که برهمکنش بین ذرات جامد - گاز، جامد - جامد و جامد - دیواره 
به  جامد  فاز  آن  در  که  اولری  سازی  شبیه  در   .]14[ می‌کنند  مشخص  را 
صورت پیوسته درنظر گرفته می‌شود، به یک مدل مناسب برای پیش بینی 
رفتار رئولوژیک2 فاز جامد نیاز است تا بتوان به وسیله‌ی آن رفتار رئولوژیک 
ذرات جامد که به مانند سیال در نظر گرفته شده‌اند را پیش بینی کرد. در این 

1  Moving Reference Frame
2  Rheological behavior
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پژوهش از تئوری جنبشی جریان گرانولار1 برای بیان برهمکنش‌های مذکور 
استفاده شده است. معادله بقاء دمای گرانولی برای فاز جامد به صورت زیر 

نوشته می‌شود:
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در این معادله، سمت چپ تغییرات خالص انرژی جنبشی، اولین عبارت 
سمت راست معادله بیانگر مقدار انرژی تولید شده توسط تنسور تنش جامد 
از تجمع موضعی ذرات است که باعث تولید  انرژی ناشی  این  می‌باشد که 
انرژی  نفوذ  مقدار  بیانگر  دوم  عبارت  می‌شود.  تنشی  تنسور  و  جامد  فشار 
است که بر اساس گرادیان دمای گرانولی تعریف می‌شود و برابر حاصلضرب 
ضریب نفوذ دمای گرانولی در گرادیان دمای گرانولی می‌باشد، عبارت سوم 
برای هدر رفت انرژی به دلیل برخوردهای غیر الاستیک بین ذرات و عبارت 
آخر تبادل انرژی بین فازهای گاز و جامد را نشان می‌دهند که میزان از بین 
رفتن انرژی گرانولی به دلیل اصطکاک بین ذرات و گاز را محاسبه می‌کند 

1  KTGF: Kinetic theory of granular flow

]15[. زیر مدل‌های مورد استفاده برای تخمین عبارت‌های موجود معادله‌های 
)4( تا )6( در جدول 1 آورده شده است. 

ذرات  بین  طولانی  تماس  است،  بالا  جامد  حجمی  کسر  که  هنگامی 
ذرات جامد  بین  تنش  افزایش  و همین موضوع سبب  برقرار می‌شود  جامد 
مداوم  برخورد  از  تنش اصطکاکی که  افزایش اصطکاک می‌شود.  به‌واسطه 
اصطکاکی2  برشی  ویسکوزیته  مهم  پارامتر  دو  نتیجه می‌شود، شامل  ذرات 
و فشار اصطکاکی3 جامد است که به ترتیب در محاسبه نیروهای مماسی و 

عمودی اصطکاکی به کار می‌رود]16, 18[:
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برای  جنبشی  تئوری  از  شده  محاسبه  تنش  به  اصطکاکی   تنش 
اضافه می‌شود]16[: ,mins sε ε>  
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2  Frictional Shear Viscosity
3  Frictional Solid Pressure

جدول 1. معادلات تجربی استفاده شده در مدل هیدرودینامیکی

Table 1. Empirical equations used in the hydrodynamic model

 معادلات تجربی استفاده شده در مدل هیدرودینامیکی :1جدول

Table1: Empirical equations used in the hydrodynamic model 

 ]51[گیداسپو  مدل ویسکوزیته

 ]51[گیداسپو  مدل کانداکتیویتی
 ]51[لون  مدل فشار گرانولی

 ]51[جوهانسون جکسون شافر  اصطکاکیمدل تنش 

 ]51[سینسر جکسون  تابع توزیع شعاعی

 ]51[سیاملال اوبراین  مدل درگ

 ضرایب مدل جوهانسون جکسون شافر

 51/5 فرود
 n 2 پارامتر
 P 1 پارامتر
  15 پارامتر

minε,پارامتر   εs s 51/5 
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 ,s fµ مدل‌های متفاوتی برای محاسبه‌ی ویسکوزیته تنش برشی جامد
وجود دارد. در این پژوهش مدل شافر ]19[  ,s fP و فشار اصطکاکی جامد 

تنش  ویسکوزیته  اصطکاکی و جانسون و همکاران ]16[ برای برای 
محاسبه‌ی فشار جامد استفاده شده است. این مدل‌ها نتایج بهتری نسبت به 
سایر مدل‌ها برای ذرات گلدارت B )مشابه ذرات این پژوهش( ایجاد کرده‌اند 

.]6[

شرایط مرزی و اولیه-2 -2 
در تمام شبیه سازی‌های انجام گرفته شبیه سازی از حالت بستر ثابت 
شروع شده است. بنابراین برای مقدار اولیه سرعت فازهای جامد و گاز صفر، 
و کسر حجمی جامد به گونه‌ای تنظیم شد که قسمتی از بستر از ذرات پر شده 
باشد )با کسر حجمی برابر با 0/44(. فشار اولیه برابر با فشار عملیاتی راکتور/ 
بستر در نظر گرفته شد. برای تمام شبیه سازی‌ها برای سرعت فاز گاز، در 
بر اساس شرایط شبیه  )مقدار سرعت  برای گاز  ثابت  ورودی شرط سرعت 
یافتگی  توسعه  و شرط  دیوار  لغزش روی  سازی مشخص شد(، شرط عدم 
در خروجی در نظر گرفته شد. فشار بستر/ راکتور نیز در خروجی تنظیم شد. 
برای فاز جامد نیز، در دیواره‌ها شرط لغزش نسبی، در ورودی سرعت صفر، 
و در خروجی هم توسعه یافته‌گی در نظر گرفته شد. برای کسر حجمی نیز، 

گرادیان صفر بر روی دیوار، ورودی و خروجی در نظر گرفته شد.

مراحل شبیه سازی‌‌ها-2 -3 
به منظور شبیه سازی راکتورهای صنعتی دو تکنولوژی بازل و میتسویی 
شبکه  از  استقلال  عملیات  باید  ابتدا  محاسباتی،  سیالات  دینامیک  ابزار  با 
راکتورهای  در  شبکه  از  استقلال  عملیات  اینکه  به  توجه  با  گیرد.  صورت 
سنگینی  بسیار  محاسباتی  هزینه‌ی  راکتورها  بودن  حجیم  علت  به  صنعتی 
دارد، عملیات استقلال از شبکه در راکتوری کوچک‌تر انجام گرفت. در ادامه 
مناسب  اندازه  به  توجه  با  سپس  شد.  بخشی  اعتبار  هیدرودینامیکی  مدل 
سلول‌ها )استقلال از شبکه( و مدل اعتبار بخشی شده، رفتار هیدرودینامیکی 

راکتورهای صنعتی پیش بینی شد. 
شبیه سازی‌‌های استقلال از شبکه-2 -3 -1 

برای انجام عملیات استقلال از شبکه، با توجه به حجیم بودن راکتورهای 

اصلی و نیاز به تعداد سلول زیاد، از یک راکتور با قطر و ارتفاع کمتر استفاده 
شده است. بخشی و همکاران ]20[ نشان دادند که با درنظر گرفتن حداقل 
هیدرودینامیک  از  درستی  تصویر  می‌توان  راکتور  قطر  برای  میلیمتر   500
هیدرودینامیک  تغییرات  بالا  به  اندازه  این  از  که  چرا  داشت  راکتور صنعتی 
وابسته به قطر نخواهد بود. بنابراین در این پژوهش از راکتوری کوچک‌تر که 
دارای قطر 510 میلیمتر و ارتفاع 2500 میلیمتر می‌باشد و همچنین ارتفاع 
اولیه ذرات جامد در آن 500 میلیمتر است استفاده شد و عملیات استقلال 
از شبکه صورت گرفت. لازم به ذکر است که خواص ذرات جامد و گاز و 

همچنین سرعت گاز ورودی مطابق با سیستم اصلی انتخاب شدند. 

شبیه سازی‌‌های اعتباربخشی-2 -3 -2 
 ]21[ همکاران  و  باسیگلیو  مقاله‌ی  در  موجود  داده‌های  از  استفاده  با 
مدل هیدرودینامیکی توسعه داده شده اعتبار بخشی شده است. با توجه به 
اینکه ذرات جامد مورد بررسی در راکتور صنعتی گلدارت B و همچنین رژیم 
جریانی حبابی می‌باشد، نیاز است که داده‌های آزمایشگاهی مستخرج نیز در 
انجام  پژوهش  این موضوع  بر  با علم  و  باشند  داشته  قرار  شرایط مشابه‌ای 
راستی  این  در  انتخاب شده است.  باسیگلیو و همکاران ]21[  گرفته توسط 
آزمایی، هندسه‌ی سیستم مورد بررسی همانند هندسه‌ی پژوهش انجام گرفته 
توسط باسیگلیو و همکاران ]21[ انتخاب شد. اطلاعات موردنیاز مستخرج از 
بر سیستم در  به منظور توسعه مدل هیدرودینامیکی حاکم  پژوهش مذکور 
جدول 2 آورده شده‌اند. لازم به ذکر است که اندازه سلول‌ها با توجه به نتایجی 

که از مرحله استقلال از شبکه بدست آمد، انتخاب شد. 

اندازه گیری قطر حباب:
یکی از پارامترهای مورد استفاده برای اعتبار سنجی مدل هیدرودینامیکی، 
قطر حباب‌های تشکیل شده در بستر می‌باشد. بنابراین باید قطر حباب‌های 
ایجاد شده در شبیه سازی‌های صورت گرفته اندازه گیری شده و با مقادیر 
موجود در مقاله‌ی باسیگلیو و همکاران ]21[ که از آزمایش بدست آمده‌اند 
که  شد  فرض  ابتدا  حباب  قطر  گیری  اندازه  برای  گیرند.  قرار  قیاس  مورد 
فضایی از بستر که کسر حجمی گاز بیشتر از 0/8 است حباب در نظر گرفته 
شود. ابتدا نواحی‌ای )مجموعه سلول‌های به هم پیوسته‌ای( که کسر حجمی 
بیشتر از 0/8 داشت در بستر علامت گذاری شد و در ادامه حجم هر کدام 
از این نواحی مجزا که حباب‌ها هستند محاسبه شد. از حجم هر کدام از این 

نواحی قطر معادل کره محاسبه و بعنوان اندازه حباب گزارش شد. 
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مقایسه هیدرودینامیکی راکتورها در مقیاس صنعتی-2 -3 -3 
برای شبیه سازی‌‌های راکتورهای صنعتی، در گام نخست، برای ترسیم 
نقشه‌های  و   2015 سالیدورک  افزار  نرم  از  صنعتی  راکتورهای  هندسه‌ی 
بالای  بسیار  به حجم  توجه  با  است که  به ذکر  استفاده شد. لازم  صنعتی1 
اما  شد  نمایی  کوچک   1:4 مقیاس  با  راکتور  ابعاد  صنعتی،  راکتورهای 

1  General Arrangement Drawing

مشخصات هر دو فاز شامل سرعت مونومر گاز ورودی، دانسیته و قطر ذرات 
ابتدایی ذرات جامد مطابق  پلیمر، ویسکوزیته‌ی گاز ورودی و کسر حجمی 
با داده‌های صنعتی در شبیه سازی اعمال گردید. هندسه‌ی تولید شده برای 
دو راکتور مطابق شکل 1 می‌باشد. همچنین اطلاعات مربوط به هر فاز و 

همچنین شرایط عملیاتی و شبیه سازی ها در جدول 3 آورده شده‌اند. 

جدول 2. هندسه و مشخصات سیستم بستر سیال مورد استفاده برای اعتبار سنجی مدل هیدرودینامیکی ]21[

Table 2. Geometry and specification of the fluidized bed reactor used for hydrodynamic model 
validation [21]

 [21] هندسه و مشخصات سیستم بستر سیال مورد استفاده برای اعتبار سنجی مدل هیدرودینامیکی :2 جدول

Table 2: Geometry and specification of the fluidized bed reactor used for hydrodynamic model validation 
[21] 

 مقدار متغیر مقدار متغیر
 215 (micronقطر ذرات ) 055 (mmارتفاع بستر )
 2155 (3kg/mدانسیته ذرات ) 505 (mmعرض بستر )
 21/1 (cm/sحداقل سرعت سیالیت ) 51 (mmعمق بستر )

 هوا (-گاز ) 115 (mmارتفاع اولیه بستر )

  11/5 (-کسر اولیه فاز گاز )
 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

  
هندسه:  1 شکل  یب( تکنولوژ)بازل  یتکنولوژ( الف)راکتور مورد استفاده در  یکینامیدرودیه سهیمقا یمورد استفاده برا یراکتور ها ی

ییتسویم  

Fig. 1: The geometry of the reactors used for the hydrodynamic comparison of the reactor used in a) Basell 
technology b) Mitsui technology 
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شکل 1. هندسه ی راکتور های مورد استفاده برای مقایسه هیدرودینامیکی راکتور مورد استفاده در )الف( تکنولوژی بازل )ب( تکنولوژی میتسویی

Fig. 1. The geometry of the reactors used for the hydrodynamic comparison of the reactor used in a) Basell tech-
nology b) Mitsui technology
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برای شبکه بندی راکتور از ابزار موجود در نرم افزار اوپن فوم1 استفاده 
شد. اندازه سلول‌ها بر اساس نتایج حاصل از استقلال از شبکه انتخاب شد. 
شبکه تولید شده برای دو راکتور صنعتی مطابق شکل 2 می‌باشد. در منطقه 
باز شده بالای راکتور که فقط فاز گاز وجود دارد، سلول‌های ریز مورد نیاز 

1  OpenFOAM

نیست، بنابراین در این ناحیه از سلول‌های درشت‌تری استفاده شد. در تولید 
این شبکه، از شبکه پس زمینه کاملا متعامد استفاده شده است. بنابراین در 
شبکه تولید شده نهایی، بیش از 90 درصد سلول‌ها متعامد هستند و این در 
ایجاد  معادلات  سازی  گسسته  بواسطه  که  عددی  برش  خطاهای  کاهش 
بازل  راکتور تکنولوژی  برای  تاثیر بسیار زیادی دارد. شبکه حاصل  می‌شود 
شامل تقریبا ششصد و سی هزار سلول و برای راکتور تکنولوژی میتسویی 

  
 

 ییتسویم یتکنولوژ( ب) بازل یتکنولوژ( الف): شده یساز هیشب یصنعت راکتور دو یبرا شده دیتول شبکهاز  یبرش: 2 شکل

Fig. 2: A section of the generated mesh for two simulated industrial reactors: (a) Basell technology (b) Mitsui 
technology 
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شکل 2. برشی از شبکه تولید شده برای دو راکتور صنعتی شبیه سازی شده: )الف( تکنولوژی بازل )ب( تکنولوژی میتسویی

Fig. 2. TA section of the generated mesh for two simulated industrial reactors: (a) Basell technology (b) Mitsui 
technology

جدول 3. مشخصات راکتورهای صنعتی شبیه سازی شده

Table 3. Specification of simulated industrial reactors

 شده یساز هیشب یصنعت یراکتورها مشخصات: 3 جدول

Table 3: Specification of simulated industrial reactors 

 میتسویی بازل متغیر میتسویی بازل متغیر

 10/15 10/15 (gr/molوزن مولکولی گاز ) 5521 5521 (mmقطر بستر )

 15 15 (sمدت شبیه سازی ) 1111 1115 (mmارتفاع کلی بستر )

 55-15 55-15 (sمیانگین گیری ) 11/5 11/5 (-کسر اولیه فاز گاز )

 NA 2 (rpmسرعت همزن ) 5101 5101 (micronقطر ذرات )

 21 21 (Bargفشار عملیاتی ) 850 850 (3kg/mدانسیته ذرات )

 05 05 (℃دمای عملیاتی ) 15/5 15/5 (m/sسرعت گاز ورودی )

 8/5 8/5 (-ضریب برخورد ) 55555501/5 55555501/5 (Pa.sویسکوزیته گاز )
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شامل تقریبا هشتصد و شصت هزار سلول بود. 

نرم افزار و سخت افزار مورد استفاده-2 -4 
برای شبیه سازی هیدرودینامیکی از نرم افزار متن باز اوپن فوم نسخه‌ی 
 multiphaseEulerFoam حلگر  از  همچنین  است.  شده  استفاده   9
 x3960 استفاده شده است.  کامپیوتر مورد استفاده مجهز به پردازنده مرکزی
AMD threadripper  با 24 هسته و حافظه 64 گیگابایتی بود. این شبیه 

سازی‌ها در سیستم عامل Ubuntu 20.4  انجام گرفتند.
بالای  تعداد  همچنین  و  صنعتی  راکتورهای  بالای  حجم  به  توجه  با 
سلول‌های موجود در هر راکتور، شبیه سازی یک ثانیه از راکتورهای میتسویی 
و بازل با استفاده از سخت افزار ذکر شده به ترتیب نزدیک به 5/5 و 4 ساعت 
راکتور  سازی  شبیه  ثانیه   30 برای  نتیجه  در  داد.  اختصاص  خود  به  زمان 
میتسویی و بازل با استفاده از سخت افزار مورد استفاده به ترتیب نزدیک به 

7 و 5 روز زمان احتیاج بود.

نتایج و بحث-3 
در این بخش ابتدا عملیات استقلال از شبکه انجام می‌گیرد تا مناسب‌ترین 
شبکه برای انجام شبیه سازی‌های دینامیک سیالات محاسباتی انتخاب شود. 
بررسی مدل  به  نظر،  راکتور مورد  برای  انتخاب مناسب‌ترین شبکه  از  پس 
با  داده‌‌های شبیه سازی  آزمایی  راستی  و  داده شده  توسعه  هیدرودینامیکی 
داده‌های آزمایشگاهی پرداخته می‌شود. پس از توسعه مدل هیدرودینامیکی و 
اطمینان از اعتبار مدل توسعه داده شده، دو تکنولوژی بازل و میتسویی از نظر 

هیدرودینامیکی مقایسه خواهند شد.

بررسی استقلال نتایج از شبکه-3 -1 
در بررسی هیدرودینامیکی راکتورهای بستر سیال توزیع کسر حجمی فاز 
گاز/فاز جامد نشان دهنده‌ی کیفیت تماس دو فاز است. مقدار میانگین زمانی 
کسر حجمی فاز جامد در جهت محوری راکتور و در دو فاصله‌ی مختلف از 
مرکز راکتور )مرکز راکتور و در وسط خط واصل مرکز و دیوار راکتور( مورد 
بررسی قرار گرفت. میانگین گیری زمانی از زمان 10 تا 30 ثانیه انجام گرفت. 
در شکل‌های 3 )الف( و )ب( محور افقی بیانگر فاصله از کف راکتور )جهت 
محوری( و محور عمودی بیانگر میانگین زمانی کسر حجمی جامد می‌باشد. 
لازم به ذکر است که تعداد سلول 900.000، 112.000، 34.000 و 14.000 
به ترتیب حدودا معادل اندازه سلول 5، 10، 15 و 20 برابر قطر ذرات جامد 

می‌باشد.

مطابق با شکل 3 با تغییر اندازه سلول‌های شبکه از20 برابر قطر ذرات 
جامد به 15 برابر و پس از آن به 10 برابر قطر ذرات جامد تغییرات زیادی در 
میانگین کسر حجمی جامد ایجاد می‌شود. به‌طوریکه انبساط سطح بستر در 
هر مرحله کاهش زیادی خواهد داشت و در ارتفاع کم‌تری مقدار کسر حجمی 
جامد صفر شده است. سپس با تغییر اندازه سلول‌های شبکه از 10 برابر قطر 
ذرات جامد به 5 برابر قطر ذرات جامد، مشاهده می‌شود تغییرات در محور 
عمودی ناچیز بوده و انبساط سطح بستر نیز تقریبا بدون تغییر است. اما در این 
تغییر اندازه‌ی سلول شبکه، تعداد سلول‌ها از 112000 به 900000 افزایش 

پیدا کرده است که افزایش چشمگیری )حدودا 8 برابر( می‌باشد.
پس از بررسی مشاهده شد با کاهش اندازه سلول‌های شبکه از 10d به 
5d تغییر قابل توجهی در میانگین زمانی کسر حجمی ذرات جامد به وجود 

نمی‌آید و تنها حجم محاسبات به‌طور چشمگیری افزایش پیدا می‌کند. این 
افزایش چشمگیر هزینه‌ی محاسباتی در شبیه سازی‌های اصلی که به مراتب 
بنابراین  می‌شود.  نمایان  بیشتر  می‌شود  استفاده  بزرگ‌تری  راکتورهای  از 
مناسب‌ترین   10d اندازه  می‌شود  نتیجه  شده  انجام  بررسی‌های  براساس 

اندازه برای سیستم موردنظر می‌باشد.
یکی دیگر از روش‌های مطالعه کیفیت شبکه استفاده از شاخص همگرایی 
شبکه1 است ]22[. این شاخص سنجه‌ای برای تعیین دوری مقدار محاسبه 
شده در شبیه سازی از مقدار عددی تقریبی است. این شاخص نشان می‌دهد 
تغییر  مقدار  چه  جواب  شود  اضافه  مرحله‌ای  شبکه  شدن  کوچک  اگر  که 
می‌کند. مقدار کم این شاخص نشان دهنده آن است که مقدار محاسبه شده 
توسط دینامیک سیالات محاسباتی در بازه نزدیک به جواب تقریبی است. در 
این مرحله ارتفاع باز شده متوسط بستر معیار خروجی شبیه سازی قرار گرفت. 
ارتفاع بازشده بستر از کف بستر تا جاییکه کسر حجمی ذرات به کمتر از 5 
درصد می‌رسد فرض شد. مقادیر ارتفاع باز شده بستر در جدول 4 در مرکز 
و در حدفاصل بین مرکز و دیوار بستر برای اندازه سلول‌های مختلف آورده 
توضیح   ]23[ منبع  در  که  به شیوه‌ای  است. شاخص همگرایی شبکه  شده 
داده شده است محاسبه و در همین جدول گزارش شد. همانطور که مشاهده 
می‌شود با کوچک کردن شبکه از سطح 4 به 3 و همچنین از 3 به 2 شاخص 
همگرایی شبکه بالای 20 درصد است که نشان دهنده آن است که خطای 
محاسبات با کوچک کردن شبکه از سطح 4 به سطح 2 کاهش چشمگیری 
دارد. اما شاخص همگرایی شبکه از سطح 2 به سطح 1 حدود 4 درصد است 
که همچنان نشان دهنده کاهش خطای محاسبات است، اما به اندازه بسیار 

1  Grid Convergence Index
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 واصل حد وسط( ب)و  مرکز در( الف)راکتور  ی( در جهت محورهیثان 31تا  11ذرات جامد )زمان  یکسر حجم یزمان نیانگیمقدار م :3 شکل

 کرون،یم 1860قطر ذرات جامد:  متر،یلیم 011قطر:  متر،یلیم 2011استقلال از شبکه )ارتفاع:  اتیعمل یمورد استفاده برا راکتور وارید و مرکز
 ( Pa.s 0-11 × 160/1: یگاز ورود تهیسکوزی، و m/s 81/1: یسرعت گاز ورود ،3kg/m 816ذرات جامد: تهیدانس

Fig. 3: The time averaged volume fraction of solid particles (time 10 to 30 seconds) in the axial direction of the 
reactor (a) in the center and (b) in the middle of the distance between the center and the wall of the reactor 

used for mesh independency (Height: 2500 mm, diameter: 510 mm, diameter of solid particles: 1685 microns, 
Pa.s) 5-density of solid particles: 918 kg/m3, inlet gas velocity: 0.61 m/s, inlet gas viscosity: 1.185 × 10 
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شکل 3. مقدار میانگین زمانی کسر حجمی ذرات جامد )زمان 10 تا 30 ثانیه( در جهت محوری راکتور )الف( در مرکز و )ب( وسط حد واصل مرکز و 
دیوار راکتور مورد استفاده برای عملیات استقلال از شبکه )ارتفاع: 2500 میلیمتر، قطر: 510 میلیمتر، قطر ذرات جامد: 1685 میکرون، دانسیته ذرات 

 )1/185 × 10-5 Pa.s   :0/61 ، ویسکوزیته گاز ورودی m/s  :918، سرعت گاز ورودی kg/m 3 :جامد

Fig. 3. The time averaged volume fraction of solid particles (time 10 to 30 seconds) in the axial direction of the 
reactor (a) in the center and (b) in the middle of the distance between the center and the wall of the reactor used 
for mesh independency (Height: 2500 mm, diameter: 510 mm, diameter of solid particles: 1685 microns, density of 

solid particles: 918 kg/m3, inlet gas velocity: 0.61 m/s, inlet gas viscosity: 1.185 × 10-5 Pa.s)

جدول 4. شاخص همگرایی شبکه بر اساس ارتفاع باز شده بستر در دو مقطع شعاعی بستره

Table 4. Grid convergence index based on the opened height of the bed in two radial sections of the bed

 مقطع شعاعی بستر:  شاخص همگرایی شبکه بر اساس ارتفاع باز شده بستر در دو 4جدول 

Table 4: Grid convergence index based on the opened height of the bed in two radial sections of the bed 

وسط حد 
واصل مرکز و 

راکتور وارید  
  مرکز راکتور

در  )متر( ارتفاع بستر
وسط حد واصل مرکز و 

راکتور وارید  

در  )متر( ارتفاع بستر
سطح  اندازه مش مرکز راکتور

 مش

11/1  00/1  
 شاخص همگراییدرصد 

2به  5سطح   
5/5  520/5 برابر قطر ذرات 1   5 

18/22  51/25  
 شاخص همگراییدرصد 

1به  2سطح   
51/5  501/5 برابر قطر ذرات 55   2 

11/21  21/21  
سطح  شاخص همگرایی

1به  1  
15/5  11/5 برابر قطر ذرات 51   1 

   11/5  11/5 ذراتبرابر قطر  25   1 
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کمتری از مراحل قبل. بنابراین طبق بحثی که در بالا شد، هرچند کاهش 
اندازه سلول ها از سطح 2 به سطح 1 )از 10 برابر به 5 برابر قطر ذره( تغییر 
می‌کند، اما این تغییر به نسبت خیلی زیاد نیست و می‌توان با تحمل کمی 

خطا شبیه سازی‌های سریع‌تری انجام داد. 

راستی آزمایی مدل هیدرودینامیکی-3 -2 
یکی از موارد بسیار مهم در رفتار راکتورهای بستر سیال با رژیم حبابی، 
حباب‌ها  اندازه  توزیع  و  رفتن  بالا  سرعت  قالب  در  حباب‌ها  رفتار  بررسی 
داده‌های  با  متفاوت  قطرهای  با  حباب‌ها  بالارفتن  سرعت  اینجا  در  است. 
آزمایشگاهی]21[ و همچنین یکی از رابطه‌های تجربی داویدسون و هریسون 

]24[ مقایسه شده است.
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 شکل 4 داده‌های حاصل از شبیه سازی با داده‌های آزمایشگاهی و رابطه 
داویدسون و هریسون ]24[ را با یکدیگر مقایسه کرده است. با افزایش قطر 
دارد  افزایشی  روند  نیز  در شبیه سازی  رفتن حباب‌ها  بالا  حباب‌ها، سرعت 
مطابق آنچه که رابطه نیمه تجربی ]24[ و داده‌های آزمایشگاهی ]21[ نشان 
می‌دهند. همچنین سرعت بالارفتن حباب منتج از شبیه سازی از نظر مقدار 
بنابراین  است.   ]24[ داویدسون  رابطه  و  آزمایشگاهی  داده‌های  محدوده  در 
بینی  پیش  توانایی  هیدرودینامیکی  مدل  نسبی  طور  به  که  گفت  می‌توان 

صحیح سرعت بالا رفتن حباب‌ها را دارد. 
اندازه حباب‌ها و توزیع اندازه آن‌ها نقش بسیار مهمی در هیدرودینامیک 
ذرات گلدارت B دارند. حباب‌ها بخشی از جریان دو فازی گاز-جامد هستند 
که گاز بدون تماس با ذرات جامد )در اینجا پلیمر( و بدون واکنش در طول 
بستر حرکت می‌کند. همچنین سرعت بالا رفتن حباب‌ها که قبلا )در شکل 
4( بررسی شد نیز نقش مهمی در کیفیت اختلاط در فاز جامد ایفا می‌کنند. 
این موضوع قبلا توسط نوروزی و همکاران ]25[ نشان داده شده است. در 

 
 و دسونیداو یو رابطه [21] یشگاهیآزما یهاداده و یساز هیشب از حاصل ریمتغ قطر با هاحباب رفتن بالا سرعت عیتوز یسهیمقا: 4 شکل
 کرون،یم 201: جامد ذرات قطر متر،یلیم 381: بستر هیاول ارتفاع متر،یلیم 161: راکتور عرض متر،یلیم 611: راکتور ارتفاع: [24]سونیهر

 : هوای، گاز ورود cm/s  24/0:تیالی، حداقل سرعت س 3kg/m 2011 :جامد ذرات تهیدانس

Fig. 4: Comparison of the distribution of rising velocity of bubbles with variable diameter from simulation 
and experimental data [21] and Davidson and Harrison correlation [22]: Reactor height: 800 mm, reactor 

width: 180 mm, initial bed height: 360 mm, solid particle diameter: 250 microns, solid particle density: 2500 
kg/m3, minimum flow rate: 5.24 cm/s, inlet gas: air 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

0

20

40

60

80

100

120

0 5 10 15 20 25

R
is

e 
V

el
oc

ity
 (c

m
/s

)

Bubble Diameter (cm)

Experimental [21]

Simulation (Present Work)

Davidson

شکل 4. مقایسه ی توزیع سرعت بالا رفتن حبابها با قطر متغیر حاصل از شبیه سازی و داده های آزمایشگاهی ]21[ و رابطه ی داویدسون و 
هریسون]24[: ارتفاع راکتور: 800 میلیمتر، عرض راکتور: 180 میلیمتر، ارتفاع اولیه بستر: 360 میلیمتر، قطر ذرات جامد: 250 میکرون، دانسیته 

ذرات جامد:kg/m3  2500 ، حداقل سرعت سیالیت:cm/s  5/24 ، گاز ورودی: هوا

Fig. 4. Comparison of the distribution of rising velocity of bubbles with variable diameter from simulation and 
experimental data [21] and Davidson and Harrison correlation [22]: Reactor height: 800 mm, reactor width: 180 
mm, initial bed height: 360 mm, solid particle diameter: 250 microns, solid particle density: 2500 kg/m3, mini-

mum flow rate: 5.24 cm/s, inlet gas: air



نشریه مهندسی مکانیک امیرکبیر، دوره 56، شماره 4، سال 1403، صفحه 517 تا 542

530

جابجایی  این  نهایت  در  که  می‌شود  ایجاد  جامد  از  جریانی  حباب‌ها  دنباله 
جامد یکی از مکانیسم‌های اصلی اختلاط در بسترهای سیال حبابی است. در 
اینجا هم توزیع اندازه حباب‌ها و هم تغییرات متوسط اندازه حباب‌ها در طول 
بستر در دو سرعت ظاهری 3/4 و 5 برابر سرعت حداقل سیالیت با داده‌های 

آزمایشگاهی ]21[ مقایسه می‌شوند. 
سیالیت  حداقل  برابر   3/4 سرعت  در  را  حباب‌ها  اندازه  توزیع   5 شکل 
ارتفاع 90 میلیمتری  به  )الف( که مربوط  با شکل 5  نشان می‌دهد. مطابق 
آزمایشگاهی  از شبیه سازی و همچنین داده‌‌های  است، داده‌های مستخرج 
بسیار نزدیک بوده و در هر دو آن‌ها حباب‌های با قطر تقریبا 3 سانتی متری 
بیشترین سهم از حباب‌های موجود را به خود اختصاص داده‌اند. در این شکل 
مشاهده می‌شود با توجه به اینکه در ارتفاع نسبتا نزدیکی به توزیع کننده گاز 
قطر حباب‌ها اندازه گیری شده است و هنوز حباب‌ها به یکدیگر متصل نشده 
دارند.  وجود  کوچکی  حباب‌های  نداده‌اند،  تشکیل  بزرگ‌تری  حباب‌های  و 
بالعکس در ارتفاعات بالاتر به دلیل بهم پیوستن حباب‌ها همزمان با بالارفتن 

از بستر، انتظار مشاهده‌ی حباب‌های بزرگتر می‌رود. 

اندازه‌ی حباب‌ها در ارتفاع 0/75 برابر ارتفاع اولیه  شکل 5 )ب( توزیع 
بستر )معادل ارتفاع 270 میلیمتری از کف بستر( را نشان می‌دهد. مشاهده 
هم  و  سازی  شبیه  از  حاصل  نتایج  در  هم  حباب‌ها  اندازه  توزیع  می‌شود 
داده‌های واقعی دوقله‌ای می‌باشد و نتایج حاصل از شبیه سازی در محدوده‌ی 
از کف بستر، قطر  بالارفتن  با  آزمایشگاهی قرار دارند.  نتایج  از  قابل قبولی 
و 7/5  قطر 2  با  به‌طوری که حباب‌های  دارند  افزایشی  روند  ابتدا  حباب‌ها 
سانتی متری بیشترین تعداد حباب‌ها را به خود اختصاص می‌دهند. همچنین 
حباب‌هایی با قطر 12 سانتی متری نیز دیده می‌شوند. پدیده‌ی دیگری که 
می‌توان از این شکل برداشت کرد پدیده‌ی بهم پیوستن حباب‌های کوچک 
و تشکیل حباب‌های بزرگتر و هم چنین شکستن حباب‌های بزرگ تشکیل 
شده می‌باشد. دو قله‌ای بودن توزیع بیانگر پدیده‌ی مذکور می‌باشد که بخشی 

از حباب‌های کوچک به هم پیوسته حباب‌های بزرگ‌تر را تشکیل داده‌اند. 
انتظار می‌رود با افزایش سرعت گاز، قطر حباب‌ها نیز افزایش یابد. شکل 
6 توزیع اندازه حباب‌ها را در 5 برابر سرعت حداقل سیالیت نشان می‌دهد.  
مطابق شکل 6 )الف( در ارتفاع 0/25 برابر ارتفاع اولیه بستر نیز به مانند شکل 

  
 نیب تیالیس سرعت حداقل برابر 4/3 سرعت و بستر کف از یمتریلیم 271( ب)و  81( الف)در ارتفاع  هاحباب اندازه عیتوز یسهیمقا: 0 شکل

: جامد ذرات قطر متر،یلیم 381: بستر هیاول ارتفاع متر،یلیم 161: راکتور عرض متر،یلیم 611: راکتور ارتفاع: یشگاهیآزما و یساز هیشب یهاداده
 7: الف شکل ینسب یخطا نیانگیم. : هوای، گاز ورود cm/s  24/0:تیالی، حداقل سرعت س 3kg/m 2011 :جامد ذرات تهیدانس کرون،یم 201

 درصد 36: ب شکل و درصد

Fig. 5: Comparison of the size distribution of bubbles at a height of (a) 90 and (b) 270 mm from the bottom of 
the bed and a velocity of 3.4 times the minimum fluidization velocity between simulation and experimental 

data: reactor height: 800 mm, reactor width: 180 mm, initial bed height: 360 mm, diameter of solid particles: 
250 microns, density of solid particles: 2500 kg/m3, minimum fluidization velocity: 5.24 cm/s, inlet gas: air. 

Average relative error of Fig. A: 7% and Fig. B: 38% 
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شکل 5. مقایسه ی توزیع اندازه حبابها در ارتفاع )الف( 90 و )ب( 270 میلیمتری از کف بستر و سرعت 3/4 برابر حداقل سرعت سیالیت بین داده های 
شبیه سازی و آزمایشگاهی: ارتفاع راکتور: 800 میلیمتر، عرض راکتور: 180 میلیمتر، ارتفاع اولیه بستر: 360 میلیمتر، قطر ذرات جامد: 250 میکرون، دانسیته 

ذرات جامد:kg/m3  2500 ، حداقل سرعت سیالیت:cm/s  5/24 ، گاز ورودی: هوا. میانگین خطای نسبی شکل الف: 7 درصد و شکل ب: 38 درصد

Fig. 5. Comparison of the distribution of rising velocity of bubbles with variable diameter from simulation and experi-
mental data [21] and Davidson and Harrison correlation [22]: Reactor height: 800 mm, reactor width: 180 mm, initial 
bed height: 360 mm, solid particle diameter: 250 microns, solid particle density: 2500 kg/m3, minimum flow rate: 5.24 

cm/s, inlet gas: air
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5 )الف( حباب‌های با قطر کوچک تعداد قابل توجهی از حباب‌ها را به خود 
اختصاص داده‌اند. همچنین با مقایسه دو شکل مشاهده می‌شود با افزایش 
سرعت، قطر حباب‌های تشکیل شده افزایش می‌یابد. در سرعت 3/4 برابر 
الی 3 سانتی متری  حداقل سرعت سیالیت بیشتر حباب‌ها دارای قطر 2/5 
و در سرعت 5 برابر حداقل سرعت سیالیت بیشتر حباب‌ها دارای قطر 3/5 
الی 4 سانتی متری می‌باشند. توزیع اندازه حباب‌ها در ارتفاع 270 میلیمتری 
نیز برای سرعت 5 برابر حداقل سرعت سیالیت در شکل 6 )ب( آورده شده 
است. همانند شکل 5 )ب( مربوط به ارتفاع 270 میلیمتری در سرعت 3/4 
برابر حداقل سرعت سیالیت، در نمودارهای مربوط به سرعت 5 برابر حداقل 

سرعت سیالیت نیز با افزایش ارتفاع حباب‌های بزرگ‌تری مشاهده می‌شود.
همانطور که دیده شد، مدل در پیش بینی توزیع اندازه حباب‌ها موفقیت 
نسبی دارد و اگرچه تطابق کاملی میان داده‌های آزمایشگاهی و پیش بینی 
مدل وجود ندارد اما روند تغییرات بسیار نزدیک است. یکی از دلایل اختلاف 
بین داده‌های آزمایشگاهی و شبیه سازی ناشی از محاسبه نیروی درگ است. 
چرا که با توجه به ماهیت نوع مدل سازی که خواص در یک سلول متوسط گیری 

شده است، نیروی درگ بر روی ذرات داخل آن سلول به صورت متوسط بیان 
می‌شود که با آنچه که در واقعیت وجود دارد متفاوت است. در واقعیت نیروی وارد 
بر ذرات در یک سلول با توجه به ناهمگنی موجود در آن متفاوت است. ولی بر 
اساس مدل اولرین فرض بر آن است که نیروی درگ یکسانی به ذرات موجود 
در یک سلول وارد می شود ]26[. دلیل دیگر نیز در خود روابط بکار گرفته 
شده در محاسبه نیروی درگ نهفته است. این روابط نیمه تجربی هستند و 
خود دارای خطا می‌باشند. دلیل دیگر را می‌توان به فرض در نظر گرفتن فاز 
ذرات بعنوان یک فاز پیوسته و استفاده از نظریه جنبشی جریان گرانولار به 
همراه مدل اصطکاکی ارتباط داد. پژوهش‌های متعددی وجود دارند که نشان 
می‌دهند نوع مدل‌های بکارگرفته شده و تئوری جنبشی جریان گرانولار برای 
فاز جامد با وجود اینکه در دسته کامل‌ترین مدل‌های موجود در زمینه پیش 
بینی خواص فاز جامد قرار می‌گیرد، اما همچنان دارای کاستی‌هایی است که 

باعث می‌شود که نتایج شبیه سازی دچار خطا شود ]27, 28[.  
اختلافاتی  شد  مشاهده  سازی  شبیه  داده‌های  بررسی  با  و  بنابراین 
داده‌های  و  سازی  شبیه  از  حاصل  داده‌های  حباب‌های  اندازه‌ی  توزیع  بین 

  
سهیمقا -8 شکل حباب اندازه عیتوز ی در ارتفاع  ها ) و  81( الف )  نیب تیالیس سرعت حداقل برابر 0 سرعت و بستر کف از یمتریلیم 271( ب

داده  ذرات قطر متر،یلیم 381: بستر هیاول ارتفاع متر،یلیم 161: راکتور عرض متر،یلیم 611: راکتور ارتفاع: یشگاهیآزما و یساز هیشب یها
 0/24 ، گاز ورودی: هوا. میانگین خطای نسبی شکل  cm/s 2011 ، حداقل سرعت سیالیت: kg/m3جامد: 201 میکرون، دانسیته ذرات جامد:

درصد 40: ب شکل و درصد 21: الف  

Fig. 6: Comparison of the size distribution of bubbles at a height of (a) 90 and (b) 270 mm from the bottom of 
the bed and a velocity of 5 times the minimum fluidization velocity between simulation and experimental 

data: reactor height: 800 mm, reactor width: 180 mm, initial bed height: 360 mm, diameter of solid particles: 
250 microns, density of solid particles: 2500 kg/m3, minimum fluidization velocity: 5.24 cm/s, inlet gas: air. 

Average relative error of Fig. A: 21% and Fig. B: 45% 
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شکل 6. مقایسه ی توزیع اندازه حبابها در ارتفاع (الف( 90 و (ب( 270 میلیمتری از کف بستر و سرعت 5 برابر حداقل سرعت سیالیت بین داده های شبیه 
سازی و آزمایشگاهی: ارتفاع راکتور: 800 میلیمتر، عرض راکتور: 180 میلیمتر، ارتفاع اولیه بستر: 360 میلیمتر، قطر ذرات جامد: 250 میکرون، دانسیته 
ذرات جامد:kg/m3  2500 ، حداقل سرعت سیالیت:cm/s  5/24 ، گاز ورودی: هوا. میانگین خطای نسبی شکل الف: 21 درصد و شکل ب: 45 درصد

Fig. 6. Comparison of the size distribution of bubbles at a height of (a) 90 and (b) 270 mm from the bottom of the bed 
and a velocity of 5 times the minimum fluidization velocity between simulation and experimental data: reactor height: 
800 mm, reactor width: 180 mm, initial bed height: 360 mm, diameter of solid particles: 250 microns, density of solid 
particles: 2500 kg/m3, minimum fluidization velocity: 5.24 cm/s, inlet gas: air. Average relative error of Fig. A: 21% 

and Fig. B: 45%
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اندازه‌ی  متوسط  به‌طور  که  اینجاست  سوال  حال  دارد.  وجود  آزمایشگاهی 
هم  با  اندازه  چه  تا  مدل  از  حاصل  نتایج  و  آزمایشگاهی  نتایج  در  حباب‌ها 
ارتفاعات  بین میانگین قطر حباب‌ها در  مطابقت دارند. در شکل 7 مقایسه 
مختلف از بستر راکتور و در سرعت‌های 3/4 و 5 برابر حداقل سرعت سیالیت 
و محور عمودی  بستر  ارتفاع  افقی  این شکل محور  در  است.  گرفته  انجام 
بازه‌های مشخص شده مربوط به  میانگین قطر حباب‌ها می‌باشد. همچنین 
سطح اطمینان 90 درصد نتایج حاصل از شبیه سازی می‌باشند. همانطور که 
قطر  میانگین  بستر،  از کف  مختلف  ارتفاعات  در  است،  در شکل مشخص 
داشته و  آزمایشگاهی  داده‌های  با  اختلاف کمی  حباب‌ها در هر دو سرعت 
داده‌های شبیه سازی در رنج قابل قبول سطح اطمینان 90 درصد قرار دارند.

مقایسه هیدرودینامیکی دو تکنولوژی مختلف-3 -3 
هر دو راکتور به صورت 3 بعدی و مطابق با توضیحات آورده شده در 
بخش مدلسازی و شبیه سازی، شبیه سازی شده و میدان‌های خروجی از نرم 
افزار شبیه ساز نیز که نشان دهنده‌ی کسر حجمی ذرات جامد در زمان‌های 

مختلف می‌باشند در شکل‌های 8 و 9 آورده شده است. مطابق با شکل 8 
که مربوط به میدان‌های کسر حجمی ذرات جامد در زمان‌های مختلف برای 
راکتور بازل می‌باشد مشاهده می‌شود بستر در ابتدا و تا ارتفاع مشخصی از 
ذرات جامد با کسر حجمی معلوم پر شده است و پس از آن گاز ورودی از 
پایین وارد بستر شده و به مرور باعث حرکت ذرات جامد می‌شود به طوری که 
مطابق با شکل 8 در زمان 5 ثانیه بستر به حالت سیالیت رسیده است. شکل 9 
نیز میدان‌های کسر حجمی ذرات جامد در راکتور میتسویی را نشان می‌دهد. 
مطابق با این شکل نیز بستر به مرور با وارد شدن فاز گاز با سرعتی بیشتر از 
حداقل سرعت سیالیت ذرات جامد باعث شناور شدن و سیالیت آن‌ها می‌شود.

گاز مورد  فاز  الگوی جریانی  راکتور  دو  مقایسه هیدرودینامیکی  از  قبل 
دبی  نسبت  از  گازی  جریان  الگوی  بررسی  منظور  به  گرفت.  قرار  مطالعه 
جریان  و  حبابی  جریان  دبی‌های حجمی  مجموع  به  حبابی  جریان  حجمی 
امولسیون استفاده شده است. در راکتورهای بستر سیال گاز-جامد، جریان فاز 
گازی برای عبور از بستر یا از فاز امولسیون به سمت بالا حرکت می‌کند و یا 
از میان حباب‌های تشکیل شده. هنگامی که جریان گازی از فاز امولسیون 

  
 تیالیس سرعت حداقل برابر 0 (ب)و  4/3( الف)از کف بستر و سرعت  یمتریلیم 271و  161، 81در ارتفاعات  هاحباب قطر نیانگیم -7 شکل

 قطر متر،یلیم 381: بستر هیاول ارتفاع متر،یلیم 161: راکتور عرض متر،یلیم 611: راکتور ارتفاع: [21]یشگاهیآزما و یساز هیشب یهاداده نیب
 : هوای، گاز ورود cm/s  24/0:تیالی، حداقل سرعت س 3kg/m 2011:جامد ذرات تهیدانس کرون،یم 201: جامد ذرات

Fig. 7: The average diameter of the bubbles at heights of 90, 180 and 270 mm from the bottom of the bed and 
the velocity (a) 3.4 and (b) 5 times the minimum fluidization velocity between simulation and experimental 
data [21]: Reactor height: 800 mm Reactor width: 180 mm, initial bed height: 360 mm, diameter of solid 

particles: 250 microns, density of solid particles: 2500 kg/m3, minimum fluidization velocity: 5.24 cm/s, inlet 
gas: air 
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شکل 7. میانگین قطر حبابها در ارتفاعات 90، 180 و 270 میلیمتری از کف بستر و سرعت )الف( 3/4 و )ب( 5 برابر حداقل سرعت سیالیت بین داده های 
شبیه سازی و آزمایشگاهی]21[: ارتفاع راکتور: 800 میلیمتر، عرض راکتور: 180 میلیمتر، ارتفاع اولیه بستر: 360 میلیمتر، قطر ذرات جامد: 250 میکرون، 

دانسیته ذرات جامد:kg/m3 2500 ، حداقل سرعت سیالیت:cm/s  5/24 ، گاز ورودی: هوا

Fig. 7. The average diameter of the bubbles at heights of 90, 180 and 270 mm from the bottom of the bed and the veloc-
ity (a) 3.4 and (b) 5 times the minimum fluidization velocity between simulation and experimental data [21]: Reactor 
height: 800 mm Reactor width: 180 mm, initial bed height: 360 mm, diameter of solid particles: 250 microns, density 

of solid particles: 2500 kg/m3, minimum fluidization velocity: 5.24 cm/s, inlet gas: air
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 t=30 s t=10 s t=5 s t=2 s t=0 s 

 

 قطر .مختلف یهازمان در بازل یتکنولوژ در استفاده مورد یصنعت راکتور یساز هیشب از حاصل جامد ذرات یحجم کسر یهادانیم -6 شکل
× Pa.s   0- 160:یگاز ورود تهیسکوزی، و m/s  81/1:ی، سرعت گاز ورود 3kg/m 816 :جامد ذرات تهیدانس کرون،یم 1860: جامد ذرات

 gr/mol  86/41:یورود گاز یمولکول جرم ، 11/1 

Fig. 8: Contour of volume fraction of solid particles obtained from the simulation of the industrial reactor 
used in Basell technology at different times. Diameter of solid particles: 1685 microns, density of solid 
particles: 918 kg/m3, inlet gas velocity: 0.61 m/s, inlet gas viscosity: 1.85 x 10-5 Pa.s, inlet gas molecular 
weight:40.68 gr/mol 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

شکل 8. میدانهای کسر حجمی ذرات جامد حاصل از شبیه سازی راکتور صنعتی مورد استفاده در تکنولوژی بازل در زمانهای مختلف. قطر ذرات جامد: 
1685 میکرون، دانسیته ذرات جامد:kg/m3  918 ، سرعت گاز ورودی:m/s  0/61 ، ویسکوزیته گاز ورودی:Pa.s   5- 185 × 1/10 ، جرم مولکولی گاز 

40/68  gr/mol:ورودی

Fig. 8. Contour of volume fraction of solid particles obtained from the simulation of the industrial reactor used in 
Basell technology at different times. Diameter of solid particles: 1685 microns, density of solid particles: 918 kg/m3, 

inlet gas velocity: 0.61 m/s, inlet gas viscosity: 1.85 x 10-5 Pa.s, inlet gas molecular weight:40.68 gr/mol

      
 t=30 s t=10 s t=5 s t=2 s t=0 s 

 .فمختل یهازمان در ییتسویم یتکنولوژ در استفاده مورد یصنعت راکتور یساز هیشب از حاصل جامد ذرات یحجم کسر یهادانیم -8 شکل
 -Pa.s   0:یگاز ورود تهیسکوزی، و m/s  81/1:ی، سرعت گاز ورود 3kg/m 816 :جامد ذرات تهیدانس کرون،یم 1860: جامد ذرات قطر

 gr/mol  86/41:یورود گاز یمولکول جرم ، 11/1 × 160

Fig. 9: Contour of volume fraction of solid particles obtained from the simulation of the industrial reactor 
used in Mitsui technology at different times. Diameter of solid particles: 1685 microns, density of solid 

Pa.s, inlet gas molecular  5-1 m/s, inlet gas viscosity: 1.85 x 10particles: 918 kg/m3, inlet gas velocity: 0.6
weight:40.68 gr/mol 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

شکل 9. میدانهای کسر حجمی ذرات جامد حاصل از شبیه سازی راکتور صنعتی مورد استفاده در تکنولوژی میتسویی در زمان‌‌های مختلف. قطر ذرات 
جامد: 1685 میکرون، دانسیته ذرات جامد:kg/m3  918 ، سرعت گاز ورودی:m/s  0/61 ، ویسکوزیته گاز ورودی:Pa.s   5- 185 × 1/10 ، جرم مولکولی 

40/68  gr/mol:گاز ورودی

Fig. 9. Contour of volume fraction of solid particles obtained from the simulation of the industrial reactor used in 
Mitsui technology at different times. Diameter of solid particles: 1685 microns, density of solid particles: 918 kg/m3, 

inlet gas velocity: 0.61 m/s, inlet gas viscosity: 1.85 x 10-5 Pa.s, inlet gas molecular weight:40.68 gr/mol
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می‌گذرد با فاز جامد در تماس قرار می‌گیرد ولی هنگامی که از میان حباب‌ها 
می‌گذرد با کمترین تماس با فاز جامد و از طریق حباب‌های تشکیل شده به 
سمت بالا حرکت می‌کند. در این پژوهش و به منظور بررسی الگوی جریان 
فاز گاز از درصد جریان گازی که از حباب‌های تشکیل شده عبور می‌کند1 
استفاده شده است. مطابق شکل 10، درصد دبی حجمی جریان حبابی در 
ارتفاعات نرمال مختلف در دو راکتور بازل و میتسویی رسم شده است. ارتفاع 
ارتفاع منبسط شده‌ی بستر در حالت  از کف راکتور به  نرمال نسبت فاصله 

سیالیت می‌باشد.
در هر دو شکل با افزایش ارتفاع، درصد جریان حبابی افزایش یافته است. 
این بدان معناست که جریان حبابی در پایین بستر که ذرات جامد بیشتری 
وجود دارد کمتر بوده و در این نواحی اکثرا فاز امولسیون وجود داشته و فاز 
گاز با عبور از آن با فاز جامد تماس برقرار می‌‌کند. اما رفته رفته و با افزایش 

ارتفاع جریان حبابی بیشتر شده و گاز بیشتر از نواحی حبابی عبور می‌کند.
میانگین  از  استفاده  با  راکتور   دو  هیدرودینامیکی  مقایسه  به  ادامه  در 
زمانی  میانگین  همچنین  و  شعاعی  محور  در  گاز  فاز  حجمی  کسر  زمانی 

سرعت ذرات جامد در جهت محوری راکتور پرداخته می‌شود.
با توجه به اینکه هیدرودینامیک تحت تاثیر شرایط عملیاتی شامل دما، 
فشار و همچنین دبی قرار می‌گیرد و با در نظر گرفتن اینکه در راکتورهای 

1  Bubble Passage Ratio

صنعتی بستر سیال پلی اتیلن سبک خطی )با رجوع به مدارک فنی(، درصد 
تبدیل مونومر گازی بین 5 تا 7 درصد است، نتیجه می‌شود واکنش شیمیایی 
تاثیر اندکی بر روی دما، فشار و دبی دارد. بنابراین در این پژوهش از تاثیر 

واکنش شیمیایی بر هیدرودینامیک چشم پوشی شده است.

کسر حجمی گاز-3 -3 -1 
از  یکی  سیال،  بستر  راکتورهای  هیدرودینامیکی  مقایسه  منظور  به 
موضوعات مهم، بررسی توزیع کسر حجمی گاز در راکتور می‌باشد زیرا بیانگر 
تماس ذرات گاز و جامد می‌باشد. هر چه توزیع ذرات جامد در طول راکتور 
یکنواخت‌تر باشد، تماس بین فازها نیز با کیفیت بالاتری انجام می‌گیرد و در 
نتیجه‌ی آن شرایط انتقال جرم و حرارت یکنواخت‌تری در راکتور وجود خواهد 
داشت. در شکل 10 مقایسه میانگین زمانی کسر حجمی فاز گاز از زمان 10 
این  انجام گرفته است. در  راکتور  نرمال مختلف  ارتفاع‌های  ثانیه در  تا 30 
شکل‌ها محور افقی فاصله از مرکز راکتور و در جهت شعاعی می‌باشد و محور 
عمودی نیز میانگین زمانی کسر حجمی فاز گاز از زمان 10 تا 30 ثانیه را 
نشان می‌دهد. در این شکل‌ها همچنین محور مربوط به همزن مورد استفاده 

در راکتور میتسویی با یک مستطیل مشکی رنگ نمایش داده شده است.
بین  چندانی  تفاوت   0/24 نرمال  ارتفاع  در  )الف(،   11 با شکل  مطابق 
میتسویی  راکتور  تنها  و  نمی‌شود  دیده  مختلف  راکتور  دو  در  گاز  توزیع 

 
 ییتسویم و بازل یراکتورها در یحباب انیجر از یگاز انیجر عبور درصد یبررس -11 شکل

Fig. 10: Investigating the bubble passage ratio in Basell and Mitsui reactors 
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شکل 10. بررسی درصد عبور جریان گازی از جریان حبابی در راکتورهای بازل و میتسویی

Fig. 10. Investigating the bubble passage ratio in Basell and Mitsui reactors
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 و( ییتسویم و)بازل  مختلف راکتور دو در و یشعاع جهت در( هیثان 31 تا 11 زمان)از  گاز فاز یحجم کسر یزمان نیانگیم یسهیمقا -11 شکل
 ذرات تهیدانس کرون،یم 1860: جامد ذرات قطر در( 88/1: )د(، 72/1 )ج(، 46/1 (ب)، 24/1 (الف)نرمال مختلف )  یهاارتفاع در

  gr/mol:یورود گاز یمولکول جرم ، Pa.s   0- 160 × 11/1:یگاز ورود تهیسکوزی، و m/s  81/1:ی، سرعت گاز ورود 3kg/m 816 :جامد
86/41  

Fig. 11: Comparison of the time average of the volume fraction of the gas phase (from 10 to 30 seconds) in the 
radial direction and in two different reactors (Basell and Mitsui) and at different normal heights ((a) 0.24, (b) 

0.48 , (c) 0.72, (d): 0.96) in diameter of solid particles: 1685 microns, density of solid particles: 918 kg/m3, 
Pa.s, inlet gas molecular weight:40.68 gr/mol 5-inlet gas velocity: 0.61 m/s, inlet gas viscosity: 1.85 x 10 
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شکل 11. مقایسه ی میانگین زمانی کسر حجمی فاز گاز )از زمان 10 تا 30 ثانیه( در جهت شعاعی و در دو راکتور مختلف )بازل و میتسویی( و در ارتفاع 
های نرمال مختلف ) )الف( 0/24، )ب( 0/48، )ج( 0/72، )د(: 0/96( در قطر ذرات جامد: 1685 میکرون، دانسیته ذرات جامد:kg/m3  918 ، سرعت گاز 

 40/68  gr/mol:5- 185 × 1/10 ، جرم مولکولی گاز ورودی   Pa.s:0/61 ، ویسکوزیته گاز ورودی  m/s:ورودی

Fig. 11. Comparison of the time average of the volume fraction of the gas phase (from 10 to 30 seconds) in the radial 
direction and in two different reactors (Basell and Mitsui) and at different normal heights ((a) 0.24, (b) 0.48 , (c) 0.72, 
(d): 0.96) in diameter of solid particles: 1685 microns, density of solid particles: 918 kg/m3, inlet gas velocity: 0.61 m/s, 

inlet gas viscosity: 1.85 x 10-5 Pa.s, inlet gas molecular weight:40.68 gr/mol
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بررسی  به منظور  از خود نشان می‌دهد.  را  بهتر  توزیع گاز کمی  یکنواختی 
عددی و دقیق‌تر نیز می‌توان از مقایسه‌ی ضریب تغییر1 که از رابطه‌ی زیر 

محاسبه می‌شود استفاده کرد.
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این پارامتر یکنواختی یک توزیع را نشان می‌دهد. هرچه این کمیت به 
 100 عدد  به  چه  هر  و  یکنواخت‌تر  توزیع  باشد  نزدیک‌تر  درصد  عدد صفر 
درصد نزدیک‌تر باشد جریان غیر یکنواخت‌تر خواهد بود. پس از محاسبه‌ی 
ضریب تغییر در دو راکتور مختلف مشاهده شد که ضریب تغییر مربوط به دو 
راکتور بازل و میتسویی در ارتفاع نرمال 0/24 )شکل 11 )الف(( به ترتیب 
برابر 5 و 7 درصد می‌باشد که همانطور که در شکل نیز مشخص بود کیفیت 
تماس و یکنواختی دو فاز در راکتور تکنولوژی میتسویی کمی بهتر از راکتور 

تکنولوژی بازل می‌باشد. 
مطابق با شکل 11 )ب(، در ارتفاع نرمال 0/48 ، برخلاف ارتفاع نرمال 
0/24 تفاوت بیشتری بین میانگین توزیع کسر حجمی فاز گاز وجود داشته و 
مطابق با شکل، کسر حجمی فاز گاز در راکتور میتسویی یکنواخت‌تر می‌باشد. 
همانطور که در شکل نیز مشاهده می‌شود، کسر حجمی فاز گاز در راکتور 
راکتور  یکنواختی می‌رسد و در طول شعاع  به  میتسویی سریع‌تر  تکنولوژی 
کیفیت تماس بهتری بین دو فاز اتفاق می‌افتد. همچنین با محاسبه‌ی ضریب 
تغییر نیز مشاهده شد که ضریب تغییر راکتورهای بازل و میتسویی به ترتیب 
برابر 5/0 و 8/2 درصد می‌باشد که نسبت به ارتفاع قبلی تفاوت بیشتری را 

نشان می‌دهد.
در ارتفاع نرمال 0/72 مطابق با شکل 11 )ج(، میانگین زمانی توزیع گاز 
در دو راکتور بسیار نزدیک به یکدیگر می‌باشد. مطابق با این شکل، توزیع 
بسیار خوبی در دو راکتور وجود داشته و در این ارتفاع کیفیت تماس بین دو 
فاز در هر دو راکتور بسیار بالا می‌باشد. با محاسبه‌ی ضریب تغییر نیز می‌توان 
یکنواختی هر دو راکتور را مشاهده کرد. پس از بررسی مشاهده شد، ضریب 
تغییر راکتورهای بازل و میتسویی در این ارتفاع به ترتیب برابر 4/9 و 4/5 
درصد می‌باشد که نسبت به دو ارتفاع قبلی اختلاف کمتری مشاهده می‌شود.

در نهایت و در ارتفاع نرمال 0/96 و مطابق شکل 11 )د( نیز مشاهده 
می‌شود تماس دو فاز در راکتور تکنولوژی میتسویی با اختلاف کمی از کیفیت 

1  CoV: Coefficient of Variation

بالاتری برخوردار می‌باشد و همچنین در این ارتفاع هر دو راکتور توزیع بسیار 
خوبی را نشان می‌دهند. در این ارتفاع ضریب تغییر راکتور تکنولوژی بازل و 
میتسویی به ترتیب برابر 4/0 و 3/1 درصد می‌باشد که همانطور که از شکل 
نیز مشخص است، در این ارتفاع هر دو راکتور یکنواختی بیشتری نسبت به 

ارتفاعات پایین‌تر از خود نشان می‌دهند.
در شکل 12 به بررسی ضریب تغییر مربوط به میانگین کسر حجمی فاز 
گاز پرداخته شده است. در این شکل محور افقی نسبت فاصله از کف بستر 
به ارتفاع منبسط شده‌ی بستر درحالت سیالیت )ارتفاع نرمال شده( و محور 
عمودی مقدار ضریب تغییر را نشان می‌دهند. مطابق با شکل 12 با افزایش 
ارتفاع از کف بستر در راکتور میتسویی رفته رفته توزیع دو فاز یکنواخت‌تر 
شده و کیفیت تماس بین دو فاز بیشتر می‌شود. همچنین در راکتور تکنولوژی 

بازل نیز این روند تقریبا مشابه می‌باشد.
همانطور که در شکل‌های 11 و 12 مشاهده شد، کیفیت تماس ذرات 
جامد و مونومر گازی در تکنولوژی میتسویی بیشتر از تکنولوژی بازل بوده 
و این کیفیت با فاصله از کف بستر نیز بیشتر می‌شود. بنابراین وجود همزن 
علاوه بر شکستن کلوخه‌ها و جلوگیری از چسبیدن ذرات پلیمر به یکدیگر 

باعث بهبود کیفیت تماس بین دو فاز و یکنواختی جریان دو فاز می‌شود.
با افزایش کیفیت و یکنواختی تماس دوفاز، انتقال جرم و انرژی نیز به 
انجام خواهد گرفت و  صورت یکنواخت‌تری در قسمت‌های مختلف راکتور 
باعث کنترل پذیری بهتر فرآیند می‌شود. هنگامی که ذرات جامد کاتالیست 
توزیع یکنواختی در راکتورهای پلیمریزاسیون نداشته باشند، فاز گاز که تمایل 
به طی کردن مسیری کم فشار را دارد، از مناطق چگال کمتر عبور کرده و در 
آن نقاط تماس کمی بین دوفاز انجام خواهد گرفت که نتیجه‌ی آن کاهش 
نرخ تولید پلیمر می‌شود. همچنین در نقاطی که تراکم ذرات جامد کمتر است، 
کاهش  تولیدی  پلیمر  نرخ  گاز-جامد  تماس  سطح  نسبت  کاهش  دلیل  به 
پیدا می‌کند. در نتیجه سبب غیر یکنواختی انتقال انرژی و جرم در کل بستر 

می‌شود. بنابراین کیفیت تماس دو فاز از اهمیت بالایی برخوردار می‌باشد.
مطابق با بررسی‌های انجام گرفته بر روی میانگین زمانی کسر حجمی 
بازل  تکنولوژی‌های  در  استفاده  مورد  راکتور  دو  شعاعی  محور  در  گاز  فاز 
تفاوت  پایین  ارتفاعات  در  ارتفاعات مختلف، مشاهده شد  در  و  میتسویی  و 
بیانگر کیفیت تماس دو فاز می‌باشد،  محسوسی بین یکنواختی فاز گاز که 
وجود ندارد. اما با فاصله گرفتن از کف بسترها و در ارتفاعات بالاتر مطابق 
با شکل 11 و 12، فاز گاز در تکنولوژی میتسویی به صورت یکنواخت‌تری 
با ذرات جامد در تماس است که این یکنواختی بیشتر باعث افزایش کیفیت 
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تماس دو فاز گاز و جامد می‌شود. 

سرعت ذرات جامد-3 -3 -2 
در  مهم  بسیار  پارامترهای  از  یکی  نیز  جامد  ذرات  حرکت  کیفیت 
بررسی سرعت  با  سیال می‌باشد. می‌توان  بستر  راکتورهای  هیدرودینامیک 
میانگین ذرات جامد کیفیت حرکت آن‌ها را مورد بررسی قرار داد. در شکل 
13 میانگین زمانی سرعت حرکت ذرات جامد در جهت محوری و در ارتفاعات 
نرمال شده‌ی مختلف مورد بررسی قرار گرفته است. در این شکل محور افقی 
فاصله‌ی شعاعی نرمال شده از مرکز راکتور و محور عمودی میانگین زمانی 
سرعت محوری ذرات جامد می‌باشد. در این شکل، نمودارهای )الف(، )ب(، 
)ج( و )د( به ترتیب در ارتفاعات نرمال 0/24، 0/48، 0/72 و 0/96 می‌باشند. 
همانطور که در شکل مشخص است نحوه‌ی حرکت ذرات جامد در دو راکتور 
نزدیکی  در  جامد  ذرات  راکتور  دو  هر  در  یعنی  است  یکدیگر  مشابه  تقریبا 

دیواره حرکت رو به سمت پایین و در مرکز به سمت بالا حرکت می‌کنند.
با توجه به اینکه ذرات جامد با حرکت خود منجر به اختلاط در فاز جامد 
می‌شوند، بنابراین می‌توان با بررسی شدت حرکت ذرات جامد، اختلاط در فاز 

گاز را مورد مطالعه قرار داد. بدین منظور سرعت ذرات جامد در ارتفاع‌های 
با  نرمال مختلف و در جهت شعاعی در دو راکتور مورد قیاس قرار گرفت. 
توجه به مقدار سرعت‌ها، مشاهده می‌شود در ارتفاع نرمال 0/24 شدت حرکت 
ذرات جامد در راکتور میتسویی با اختلاف بسیار کمی بیشتر از راکتور بازل 
ارتفاعات  در  و مطابق شکل 13  بستر  از کف  فاصله گرفتن  با  اما  می‌باشد 
بازل  تکنولوژی  راکتور  در  جامد  ذرات  حرکت  شدت   0/72 و   0/48 نرمال 
بیشترین  )ج((  )شکل 13  نرمال 0/72  ارتفاع  در  که  به طوری  بیشتر شده 
از  بیشتر  برابر  دو  و  ثانیه  بر  متر   2 برابر  تقریبا  جامد  ذرات  سرعت  مقدار 
بیشترین سرعت ذرات جامد در تکنولوژی میتسویی که تقریبا برابر 1 متر بر 

ثانیه است، می‌باشد.
این بیشتر بودن سرعت حرکت ذرات جامد در تکنولوژی بازل نشان از 
اختلاط بیشتر ذرات جامد می‌دهد. این اختلاف در نیمه‌ی بالایی بستر )در 
ارتفاع نرمال 0/72( بیشتر از سایر ارتفاعات بوده و نشان از اختلاط شدید دو 

فاز در این ارتفاع دارد. 
بزرگتر، سرعت  به وجود حباب‌های  توجه  با  بازل  تکنولوژی  راکتور  در 
حرکت فاز گاز در جهت محوری راکتور بیشتر بوده و گاز با سرعت بالاتری 
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Fig. 12: Comparison of the CoV value related to the time average of the volume fraction of the gas phase 
according to the normal height of the reactor and in two different reactors (Basell and Mitsui). Diameter of 

let gas velocity: 0.61 m/s, inlet gas solid particles: 1685 microns, density of solid particles: 918 kg/m3, in
Pa.s, inlet gas molecular weight:40.68 gr/mol 5-viscosity: 1.85 x 10 
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و  )بازل  راکتور مختلف  دو  در  و  راکتور  نرمال  ارتفاع  برحسب  گاز  فاز  زمانی کسر حجمی  میانگین  به  مربوط  تغییر  مقدار ضریب  مقایسه ی   .12 شکل 
 × 185 -5   Pa.s:0/61 ، ویسکوزیته گاز ورودی  m/s:918 ، سرعت گاز ورودی  kg/m3:میتسویی(. قطر ذرات جامد: 1685 میکرون، دانسیته ذرات جامد

 40/68  gr/mol:1/10 ، جرم مولکولی گاز ورودی

Fig. 12. Comparison of the CoV value related to the time average of the volume fraction of the gas phase according 
to the normal height of the reactor and in two different reactors (Basell and Mitsui). Diameter of solid particles: 1685 
microns, density of solid particles: 918 kg/m3, inlet gas velocity: 0.61 m/s, inlet gas viscosity: 1.85 x 10-5 Pa.s, inlet gas 

molecular weight:40.68 gr/mol
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در دو راکتور مختلف )بازل و  یمحور جهت در( هیثان 31 تا 11 زمان)از  جامد ذرات حرکت سرعت یزمان نیانگیم یسهیمقا -13 شکل

 ذرات تهیدانس کرون،یم 1860: جامد ذرات قطر ( 88/1، )د(: 72/1، )ج( 46/1، )ب( 24/1نرمال مختلف ) )الف(  یهاارتفاعو در  (ییتسویم
  gr/mol:یورود گاز یمولکول جرم ، Pa.s   0- 160 × 11/1:یگاز ورود تهیسکوزی، و m/s  81/1:ی، سرعت گاز ورود 3kg/m 816 :جامد

86/41 

Fig. 13: Comparison of the time average velocity of solid particles (from 10 to 30 seconds) in the axial 
direction in two different reactors (Basell and Mitsui) and at different normal heights ((a) 0.24, (b) 0.48 (c) 

0.72, (d): 0.96): Diameter of solid particles: 1685 microns, density of solid particles: 918 kg/m3, inlet gas 
velocity: 0.61 m/s, inlet gas viscosity: 1.85 x 10-5 Pa.s, inlet gas molecular weight:40.68 gr/mol 
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شکل 13. مقایسهی میانگین زمانی سرعت حرکت ذرات جامد )از زمان 10 تا 30 ثانیه( در جهت محوری در دو راکتور مختلف )بازل و میتسویی( و در 
ارتفاع‌‌های نرمال مختلف ) )الف( 0/24، )ب( 0/48، )ج( 0/72، )د(: 0/96(  قطر ذرات جامد: 1685 میکرون، دانسیته ذرات جامد:kg/m3  918 ، سرعت گاز 

40/68  gr/mol:5- 185 × 1/10 ، جرم مولکولی گاز ورودی   Pa.s:0/61 ، ویسکوزیته گاز ورودی  m/s:ورودی

Fig. 13. Comparison of the time average velocity of solid particles (from 10 to 30 seconds) in the axial direction in two 
different reactors (Basell and Mitsui) and at different normal heights ((a) 0.24, (b) 0.48 (c) 0.72, (d): 0.96): Diameter of 
solid particles: 1685 microns, density of solid particles: 918 kg/m3, inlet gas velocity: 0.61 m/s, inlet gas viscosity: 1.85 

x 10-5 Pa.s, inlet gas molecular weight:40.68 gr/mol
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ارتفاع بستر را طی می‌کند. با توجه به اینکه در راکتورهای بستر سیال فاز گاز 
با حرکت خود ذرات جامد را با خود به سمت بالا می‌برد و سبب حرکت ذرات 
جامد می‌شود، بنابراین می‌توان نتیجه گرفت که سرعت حرکت ذرات جامد 
در این راکتور بیشتر از راکتور میتسویی می‌باشد که مطابق با نتایج حاصل از 

شبیه سازی نیز این موضوع به وضوح دیده شد.
و  در جهت شعاعی  جامد  ذرات  زمانی سرعت  میانگین  بررسی  از  پس 
در  جامد  ذرات  حرکت  شدت  شد  مشاهده  راکتور  دو  مختلف  ارتفاعات  در 
تکنولوژی بازل بالاتر از راکتور مورد استفاده در تکنولوژی میتسویی می‌باشد. 
مورد  همزن  اگرچه  میتسویی  تکنولوژی  راکتور  در  می‌شود  نتیجه  بنابراین 
استفاده سبب افزایش کیفیت تماس دو فاز می‌شود، اما از شدت حرکت ذرات 

جامد کاسته و میزان اختلاط در فاز جامد را کاهش می‌دهد.

نتیجه گیری-4 
در این پژوهش به بررسی هیدرودینامیکی راکتورهای بستر سیال مورد 
استفاده در فرآیند تولید پلی اتیلن سبک خطی در دو لیسانس مختلف بازل 
و میتسویی پرداخته شد. در راکتور تکنولوژی میتسویی برخلاف تکنولوژی 
و  دیواره  به  پلیمر  ذرات  چسبیدن  از  جلوگیری  برای  همزن  یک  از  بازل 
همچنین شکستن کلوخه‌های تشکیل شده استفاده می‌شود. به منظور بررسی 
و مقایسه‌ی هیدرودینامیکی دو تکنولوژی مذکور در مقیاس صنعتی از ابزار 
دینامیک سیالات محاسباتی و مدل دو فازی همراه با تئوری جنبشی جریان 

گرانولی استفاده شد.
با دو روش مختلف انجام  ابتدا عملیات استقلال از شبکه  بدین منظور 
پذیرفت. مشاهده شد با انتخاب سایز سلول 10 برابر قطر ذرات جامد، می‌توان 
با تقریب خوب و هزینه‌ی محاسباتی قابل تحمل رفتار هیدرودینامیکی بستر 
مدل  یک  آزمایشگاهی  داده‌‌های  از  استفاده  با  سپس  کرد.  بینی  پیش  را 
شبیه  به  مدل  اعتبار  از  اطمینان  از  پس  و  داده شد  توسعه  هیدرودینامیکی 
سازی راکتورهای مورد استفاده در تکنولوژی‌های بازل و میتسویی در مقیاس 
صنعتی پرداخته شد. به منظور مقایسه‌ی هیدرودینامیکی دو راکتور، با توجه به 
اهمیت بالای کیفیت تماس و اختلاط دو فاز، به ترتیب از میانگین زمانی کسر 
حجمی فاز گاز در جهت شعاعی و در ارتفاعات مختلف بستر و همچنین میانگین 

زمانی سرعت محوری ذرات جامد در ارتفاعات مختلف بستر استفاده شد. 
در  و  شعاعی  محور  در  گاز  فاز  زمانی کسر حجمی  میانگین  بررسی  با 

کسر  توزیع  بستر  پایین  ارتفاعات  در  شد  مشاهده  مختلف  نرمال  ارتفاعات 
حجمی فاز گاز در راکتور میتسویی بهتر از راکتور تکنولوژی بازل بوده و در 
نتیجه کیفیت تماس دو فاز در این راکتور بالاتر خواهد بود. در ارتفاع نرمال 
0/24 مشاهده شد ضریب تغییر راکتورهای بازل و میتسویی به ترتیب برابر 
از اختلاف دو درصدی دو راکتور می‌دهد.  7 و 5 درصد می‌باشد که نشان 
زمانی کسر حجمی  میانگین  بررسی  به  دیگر  نرمال  ارتفاعات  در  همچنین 
فاز گاز پرداخته شد و مشاهده شد در هر دو راکتور با افزایش ارتفاع از کف 
بستر، کیفیت تماس دو فاز تقریبا روند افزایشی داشته به‌طوری که در ارتفاع 
0/96 برابری نسبت به ارتفاع منبسط شده‌ی بستر درحالت سیالیت ضریب 
تغییر راکتورهای بازل و میتسویی بسیار پایین و برابر با 4/0 و 3/1 درصد 
می‌باشد. همچنین مشاهده شد در همه‌ی ارتفاعات نرمال بستر مقدار ضریب 
تغییر راکتور میتسویی کم‌تر از راکتور بازل می‌باشد که نشان از کیفیت تماس 

بالاتر دو فاز در این راکتور می‌باشد. 
بنابراین همزن مورد استفاده در تکنولوژی میتسویی علاوه بر جلوگیری 
به دیواره و شکستن کلوخه‌ها، به کیفیت تماس و  پلیمر  از چسبیدن ذرات 
یکنواختی فاز‌های گاز و جامد کمک شایانی می‌کند و واکنش پلیمریزاسیون 
انجام  راکتور  این  در  بالاتری  کیفیت  با  می‌شود  پلیمر  تولید  به  منجر  که 

می‌پذیرد.
سرعت  زمانی  میانگین  از  نیز  جامد  ذرات  اختلاط  بررسی  منظور  به 
شد  مشاهده  شد.  استفاده  بستر  مختلف  ارتفاعات  در  جامد  ذرات  محوری 
شدت حرکت ذرات جامد در ارتفاعات مختلف بستر در راکتور بازل بیشتر از 
راکتور میتسویی بوده به طوری که در ارتفاع 0/72 برابری نسبت به ارتفاع 
منبسط شده‌ی بستر درحالت سیالیت، بیشترین سرعت حرکت ذرات جامد در 
تکنولوژی بازل تقریبا دو برابر تکنولوژی میتسویی می‌باشد. این بیشتر بودن 
سرعت حرکت ذرات منجر به شدت اختلاط بالاتر ذرات جامد در این راکتور 

می‌شود.
شد  مشاهده  مختلف  راکتور  دو  هیدرودینامیکی  مقایسه‌ی  با  نتیجه  در 
که کیفیت و یکنواختی تماس دو فاز در راکتور مورد استفاده در تکنولوژی 
میتسویی بالاتر از راکتور بازل می‌باشد. از طرفی با بررسی شدت حرکت ذرات 
جامد در جهت محوری راکتورها مشاهده شد ذرات جامد در راکتور بازل با 
سرعت بالاتری در جهت محوری در حرکت بوده و منجر به اختلاط بهتر 

ذرات جامد نسبت به راکتور میتسویی می‌شوند.
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