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Résumé

Les colonnes a bulles sont largement utilisées o®nuontacteurs gaz/liquide. Leurs
applications touchent l'industrie chimique, la bgpé tels que la chloration, I'oxydation,
I'hydrogénation et l'alkylation des composés orgaes

Dans ce contexte, nous avons montré la possibdié modéliser le comportement
hydrodynamique dans les colonnes a bulles biphaseu utilisant un code de calcul
(FLUENT).

La comparaison des résultats numériques avec dedtats expérimentales (a partir de
littérature) a permis d’en déduire le type de ragdl et le nombre de cellules nécessaires, les
conditions aux limites utilisables ainsi que ledale de turbulence pertinent.

La validation des modeles 2D de dispersion gaiflEja été faite grace a des données
expérimentales provenant de I'étude bibliographioiue modéle testé est fondé sur une
approche eurlienne-eurlienne (VOF). Les résultatga@mparaison entre I'expérimental et le

calcul de ces retentions sont proches de 6 %.

Mots clés :Hydrodynamique, Modélisation 2D, rétention, colesia bulles, dispersion,

gaz/liquide
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Nomenclature

Aire interfaciale spécifique
la concentration totale

concentration en oxygéene dans le liquide entrans ¢contacteur

Constante adimensionnelle
la concentration volumique de A

Concentration en oxygéene dans le liquide du coatect

Coefficient de diffusion de I'espéce A vers B
Diametre de la colonne

Diameétre équivalent

Nombre de Froude

Accélération de la pesanteur

Hauteur du liquide

Energie cinétique turbulente

Coefficient de transfert de matiere cote liquide
Coefficient de transfert de matiére cote gaz
Coefficient de transfert volumique

Flux de matiéere transféré du composé A
Perte de pression

Débit de gaz

Débit de liquide

Nombre de Reynolds

la vitesse de disparition par réaction chimique
Vitesse du fluide

Vitesse superficielle du gaz

vitesse de chute terminale

Vitesse du liquide

Vitesse du gaz

Volume liquide du contacteur

guantité de solide dans le réacteur.

Fraction molaire dé&
Pourcentage d’oxygene dans l'air sortant
Pourcentage d’oxygeéne dans l'air entrant
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Introduction générale

Dans le domaine du traitement des eaux urbainesdustrielles, I'aération des
effluents dans les bassins de traitement biologitgudésinfection a 'ozone ou au chlore
de I'eau potable ou des eaux usées reposent sutape essentielle qui est la dissolution
d’'un gaz sous forme de bulles dans I'eau a traiter.

Les colonnes a bulles sont largement utilisées oeroomtacteurs gaz/liquide. Leurs
applications touchent l'industrie chimique, la bgpé tels que la chloration, I'oxydation,
I'hydrogénation et l'alkylation des composés orqaes. Divers procédés, tels que la
synthese Fischer-Tropsch, la liquéfaction du charbiole traitement biologique des eaux.
La compréhension de I'hydrodynamique des colonndmilies est nécessaire pour leur
dimensionnement. Bien qu'une grande quantité dimdtions puisse étre trouvée dans la
littérature, I'nydrodynamique des colonnes a bullest pas encore bien maitrisée et les
études portent souvent seulement sur une des phkgeisle ou gazeuse. Parce que
I'nydrodynamique de chaque phase est intimemest liétude de leurs interactions est
d'intérét. Les mesures concernant I'hydrodynamigeale sont trés utiles dans ce genre
d'études. Les objectifs de ce travail sont d'étuthigdrodynamique locale de la phase liquide
et ses interactions avec I'hydrodynamique de la@lgazeuse.

La mécanique des fluides numérique (CFD) est de grtuplus utilisée pour répondre a ces
questions. Appliqguée aux réacteurs de traitement’adr, elle permet d'obtenir des
informations sur I'hydrodynamique locale : carais@ion des vitesses des différentes
phases mises en jeu, du taux de présence, des chimmprbulence, qui jouent un réle
essentiel dans le mélange, le transport et lesférdsm L'utilisation de la modélisation des

procédés a suivi I'essor des ordinateurs et I'aunatien de leur puissance.

Dans ce travail de Magister, le réactetilisé est une colonne a bulles de forme
cylindrigue munie d’un distributeur pour la dispersdu gaz dans le liquide. Les simulations

ont été effectuées en utilisant le code de calcUWBENT.

Ce mémoire est organisé en quatre chapitres:
Dans le premier chapitre, nous présentossgdaéralités sur les contacteurs gaz liquide
qui sont mise en ceuvre dans le domaine du traiteden effluents liquides. Ces réacteurs

mettent de facon spécifique plusieurs phases esepcé pour assurer le transfert d’un



constituant d'une phase (gaz ou liquide) dans wriee phase (liquide ou gaz), ensuite nous
avons présenté quelques types de distributeurazie g

Le deuxieme chapitre est consacré a lthége bibliographique relative aux travaux
effectués sur les réacteurs a bulles, ceci en mantmtérét et les domaines d’applications
gu’ils présentent avec les caractéristiques hydranyques.

Le troisieme chapitfeit consacré a la description de la modélisation derlaulence,
cela inclut les équations moyennées de Reynoldsis Nerminerons ce chapitre par une
présentation du code de calcul Fluent que noussanirsé.

Le quatrieme et dernier chapitrésume l'ensemble de nos résultats sur les
écoulements par simulation numérique a l'aide ddecde calcul Fluent et qui ont été
validé avec les résultats publiés.



CHAPITRE |

Geéneéralités sur les contacteurs
gaz /liquide



[.1-INTRODUCTION :

Difféerents types de contacteurs gaz-liquide sons mmn oeuvre dans le domaine du
traitement des eaux et des effluents liquides orewa Fonctionnant généralement en
continu, ces réacteurs mettent de facon spécifitpuseurs phases en présence pour assurer le
transfert d’'un constituant d’'une phase (gaz ouidigua une autre phase (liquide ou gaz).
Dans le cas du transfert d'un composé présent ulaphase gazeuse vers une phase liquide,

il s’agit du phénoméne d’absorption gaz-liquide peuit étre:

» soit simplement physique, basé sur la solubilit€amposé dans la phase liquide ;

» soit favorisé par la présence d'une réaction chimigntre le gaz dissous et l'un des
constituants de la phase liquide, ce qui a powst effaugmenter la quantité de matiere
transférée.

Lorsqu’'un composé dissous dans une phase liquideagsféré vers une phase gazeuse, il
s’agit de I'opération de désorption liquide-gazcae appelée stripping. L'objectif est de

réaliser un simple transfert physique de la phigsede vers la phase gazeuse.

Dans les deux opérations unitaires, absorptionésombtion, de la matiere est transféree
d'une phase vers une autre a travers une intefazdiquide, grace a la mise en oeuvre de
contacteurs gaz-liquide appelés également échamdeunatiere. L'objectif de ce chapitre est
de faire une présentation générale des contaagearquide susceptibles d’étre utilisés dans

les procédés de traitement des eaux et des eflgaaeux.

[.2. Présentation des différents types de contacteugaz-liquide :

Les différents appareils de mise en contact d’'un gfad’'un liquide utilisés sont présentés

selon deux familles :

* les contacteurs dans lesquels le gaz est dispausé@me de bulles dans un liquide ;

» les contacteurs dans lesquels un liquide est dismaus forme de gouttes dans un gaz.
Certains d’entre eux peuvent appartenir aux detggories. Il faut préciser que la taille des
installations rencontrées au niveau industriel peuier dans de trés larges proportions de
quelques ma plusieurs milliers de

Dans la plupart des contacteurs, il est nécesstutdiser un distributeur de gaz pour
disperser ce dernier sous forme de bulles afinrderaine mise en contact intime entre les
deux phases. Dans certains contacteurs, c’estdalémnce de la phase liquide qui disperse le
gaz sous forme de bulles.



[.2.1. Colonne a bulles:
Sur les figures (I.1-a et I.1-b) est schématisé@aelpart la forme habituelle d’'une colonne a
bulle et d’autre part la forme modifiée. Les bulignérées montent en ascension libre au sein

de la phase liquide.

La forme classique correspond a une colonne ayantapport hauteur sur diameétre trés
supérieur a un (jusqu’a 10 et plus ). Elle peutfmmner a cocourant ou a contre-courant de
liquide et de gaz. En pied de colonne, le gazingstté par des distributeurs présentés sur la
figure (Tableau 1.1). lls permettent une distribution du gaz surté la section de la colonne.
La vitesse superficielle du gaz Ug, définie paraleport entre le débit volumique et I'aire de
la section droite, varie dans de larges proporta6,1 a20 cm/s et voire plusLa forme
modifiée concerne les bassins d’aération ou lestaliozonation figure (I1.1-b), La géométrie
est différente, la hauteur d’eau est en générapcsmentre 3m et 7m, tandis que la longueur
n'est pas limitée. La gamme de Ugs est plus restet varie entre 0,2 et 1 cm/s.
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Figure. I.1-a : schéma d’'une colonne a bulles.

L'utilisation des colonnes a bulles est conseipjéer réaliser des échanges gaz-liquide soit
dans le cas des composeés peu solubles dans lpawexemple I'oxygene et I'ozone , soit

en présence de réactions chimiques lentes au géigquide .

Les colonnes a bulles ont les principales caratigues suivantes :
-taux de rétention et temp s de séjour du ligéideés ;

-bons transferts de masse et de chaleur et boereeithermique ;
-aire interfaciale modérée ;Construction simple ;

-peu couteuse en investissement.en fonctionnenent@ntretien ;

-possibilité de traiter des solutions contenantpeticules solideslrambouze F2002,1984)



1.2.2. Gazosiphon (ou airlift) :

Le gazosiphon, encore appelé airlift, fonctionnecale méme principe qu’une colonne a
bulles mais il posséde un organe interne qui peendre diverses formes. La figure (1.2)
présente plusieurs variantes de gazosiphons : drigies ou rectangulaires et a boucle

externe ou interne.

Une caractéristique essentielle des gazosiphondeestélancement (rapport hauteur sur
diameétre). Si I'on admet que les pertes énergétigaert essentiellement liées aux singularités
(changement de direction, séparation, distributidmmanchement...), ces pertes sont
relativement indépendantes de la hauteur du systngeossiérement proportionnelles au
carré de la vitesse du liquide. On constate salilssqit besoin d'effectuer de calcul que, plus
le réacteur sera haut pour un débit de gaz dotne op dissipera d'énergie de détente dans le
systeme et plus le débit de liquide circulé seevél On améliorera ainsi le rendement
hydraulique du dispositifDhaouadi H1997) Awwa(1998)].

f'[;]_ +GL + G | G .

L L L L
A boucle

A Circulation interne Ccteitie

Figure 1.2.Schéma des réacteurs gazosiphons a recirculateme et externe

La figure (1.3) représente le schéma de fonctiorergnd’un airlift rectangulaire avec cloison

centrale. Le distributeur de gaz est décentréatcnipe qu’une partie de la section droite de
la colonne; la différence de poids de la colonnead’ ainsi générée permet de créer une
circulation du liquide et de maintenir en suspemsioe phase solide de densité proche de

celle de l'eau .



Applications :
Le champ d’application de l'airlift est tres vastetamment dans les procédés industriels qui

nécessitent un grand transfert de matiere et umigange, par exemple : dans le domaine de
traitement biologique des eaux usées et des effiurdustriels, et dans I'industrie chimique
et les biotechnologies. La conception d'un réactailift est essentiellement axée sur
I’hydrodynamique qui est un facteur clé et jouedle trés important sur ses performances.
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Figure 1.3. Principe de fonctionnement des gazosiphons.

De plus, ils permettent a moindre colt la mise ieculation du liquide et d’'une phase
solide dispersée de masse volumique proche de t#uen assurant une certaine stabilité
d’écoulement(Merchuk et Gluz1999.

[.2.3 Tube en U:

Le tube en U est composé de deux colonnes congeesriverticales communiquant dans la
partie basse. Le principe de fonctionnement estemité sur la figure (1.4). L’alimentation en
liquide et en gaz est réalisée dans la colonneralenbpérant avec la phase liquide
descendante. La dispersion du gaz sous forme tesladt obtenue dans la partie descendante
grace au niveau important de turbulence, la vitessiquide étant d’environ 1.5 m/s. Dans
un deuxieme temps, le liquide et le gaz remondent la partie annulaire. La hauteur de la
colonne est comprise entre 20m et 30 m et pernaetgthenter le transfert de matiére gaz-
liquide. Le temps de séjour des bulles est impor&nl'aire interfaciale d’échange est

optimisée par la diminution du diamétre des bulliee a I'effet de la pression statique.
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Les tubes erlJ sont utilisés dans le domaine de la production elmsx potables. lls
permettent de transférer de I'ozone dans I'eau dBnréaliser soit la désinfection soit

I'oxydation de la matiére organique ou minéralespreée.

Les hauteurs des tubes en U couramment rencordrésde l'ordre de 20 m, avec des
diameétres externes pouvant aller jusqu’a 4 m . ©fait, ils occupent une place au sol réduite
en comparaison avec les tours classiques d’ozenaile plus, I'écoulement de la phase
liquide est plus proche de I'écoulement pistonletfanctionnent sous I'éffet des forces de
gravité. L’inconvénient est que le colt dinvestisent est supérieur a celui d’'une tour

classique.

|.2.4 Réacteurs agités mécaniquement

Les cuves agitées meécaniquement peuvent fonctioeanecontinu ou en discontinu. La
dépense énergétique est de l'ordre du KW pdr rbans un réacteur gaz-liquide agité
mécaniquement, le gaz est introduit sous l'agitatieunt le r6le est de favoriser la dispersion
du gaz en fines bulles dans le liquide, tout ennsmant l'aire d’échange et les flux de
matiere transférées. Ces réacteurs sont conseitias réaliser des oxydations avec des
cinétiques de réactions moyennement rapides. llsvgre étre équipés d’'un seul mobile
d’agitation ou de plusieurs superposés; le rappadteur sur diamétre est alors supérieur a
'unité comme l'indique la figure (1.5). Pour deppdications tres particuliéres, les cuves
peuvent étre équipées d’agitateurs auto aspirhtaibre d’agitation possede des orifices qui

permettent d’aspirer le gaz situé dans le cielédeteurRoustan M(2002)
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Figure 1.5. Schémas des cuves agitées mono ou multi étagées.
1.2.5. Lit fixe :
Les réacteurs a lit fixe se composent d'un mil&actionnel rempli d'un solide sur lequel vont
se fixer les bactéries. Le garnissage est un stipperte de nature variée (roche, verre,
plastique) et de forme diverse (spheres, cubefaggi lamelles). Ces réacteurs fonctionnent

avec un flux ascendant ou descendant (Figure 1.6).

Plusieurs variantes ont été congues, se distingnant

e La nature et la granulométrie du matériau, flotannhon flottant.

* Le sens de I'écoulement de I'eau, ascendant oleddaat.

* Le sens de I'écoulement du gaz, ascendant ou dientien

Les principaux avantages de ce type de procédédesorfacilité de fabrication et I'absence
de mélange mécanique. lls présentent égalemenbbostesse et une bonne stabilité vis a vis
des chocs organiques, ainsi qu'un recouvrementieagactivité apres une longue période
d'arrét .Ces procedeés sont particulierement adaptésaitement de rejets liquides pauvres en
matiéres en suspension. Les filtres anaérobiesgme@tre utilisés pour traiter des effluents de
concentration faible ou moyenn@elkhadir,R1986.

Le temps de séjour de I'eau dans un lit fixe eshmids entre 30 et 50 min. L’inconvénient
majeur des lits fixes est leur fonctionnement acpod. En effet le colmatage du lit est
systématique, ce qui impose un nettoyage régulies’'gffectue en soulevant le lit par apport
d’'un débit instantané important. Ceci nécessitprésence de plusieurs filtres en parallele,

indispensables au fonctionnement en continu dedéne de traitement
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1.2.6. Les mélangeurs statiques :

Les mélangeurs statiques, représentés sur la figurg sont constitués d’éléments
meécaniques fixes montés les uns a la suite dessadéins des conduites. Le fluide est mis en
circulation par une pompe. Les éléments fixes pgaoeot un effet de mélange par divisions
successives de I'écoulement en courant partiegdzeest introduit en amont de I'écoulement

au travers d’une simple buse.

WM

Figure I.7. Schémas de mélangeurs statiques.

L’'avantage des mélangeurs statiques est de géngechydrodynamique stable avec des
tailles de bulles relativement petites, de I'ordte mm, et par conséquent de créer de tres
fortes aires interfaciales et pouvant atteindre0166/m* pour une puissance dissipée de
I'ordre de 50 kw/m. Il en est de méme pour les coefficients volumigde transfert qui

peuvent atteindre des valeurs de 0'1 s

L’inconvénient majeur est la consommation d’énergiepeut atteindre 50kwrhcomparée
au 1 kw.n® des cuves agitées. Il faut tirer profit de |'airgerfaciale crée au sein du
mélangeur, car en sortie du mélangeur, la coalescdas bulles peut faire diminuer I'aire

interfaciale générée. Roustan(RD02)

Les domaines d’'application des mélangeurs statigoesernent le cas de I'absorption avec

des réactions chimiques rapides qui demandentites iaterfacial importantes. lls peuvent



étre utilisés comme systeme de dispersion et éa@p juste a I'entrée d’'une colonne a

bulles, en remplacement d’un distributeur classique

1.2.7. Hydroéjecteur :

L’hydroéjecteur permet de réaliser I'entrainemena elispersion d’'un gaz grace a I'énergie
mécanique d’un liquide moteur comme l'indique Igufie (.8). La dépression nécessaire a
I'entrainement naturel du gaz est obtenue par actidn de la veine liquide. En sortie de
I'hydroéjecteur, le jet diphasique contient deddmide gaz finement dispersées. La mise en
oeuvre de cet appareil est simple et son fonctimeme nécessite peu de maintenance. La
réalisation simultanée de l'aération et du mélapgemet d’obtenir des rendements de
transfert, autour de 1,5 a 02.kw/h.

y ¥ :i+i - St dhaphisigu
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Figure 1.8. Schéma d’'un hydroéjecteur.

Cette technologie est adaptée pour les procédtaittements aérobies d’effluents d’origine
industrielle ou urbaine dans des bassins d’aératipde lagunage. Elle peut s’appliquer pour

la réhabilitation de sites naturels pollués, emfantation aérobie, aquaculture, pisciculture.

[.3. Types de distributeurs de gaz :

La dispersion d’'un gaz dans une phase liquitlessurée par des systemes d’'aération qui
génerent des bulles par passage du gaz a trawesifiees immergés dans la phase liquide.
Selon le domaine d’application, différents typesldributeurs de gaz sont utilisés.

Le distributeur de gaz joue un role important ¢azonditionne I'hydrodynamique de la
phase gazeuse et de la phase liquide. Au nivediingetion, le distributeur de gaz impose
la taille initiale des bulles et la distribution.€khe si elle évolue ensuite dans la colonne, la
taille des bulles générées par le distributeur de igfluence directement la valeur de la
rétention de gaz et sa distribution radiale dansolanne. Le distributeur a aussi un effet
prépondérant sur les valeurs des vitesses sugdidicide gaz associées aux transitions entre

les différents régimes d’écoulement homogéene &rbgene. En conséquence, il conditionne



'hydrodynamique de la phase liquide et les traisfede matiére gaz-liquide. Le

dimensionnement du distributeur de gaz est délicdbjt prendre en considération :

» L’aire interfaciale générée.

» L’aspect énergétique lié au débit de gaz appliquéa & perte de charge associée au
fonctionnement du distributeur.

* Lalongeévité du distributeur et la durabilité de performances (phases de nettoyage).

» Les conditions de température, de pression et elagrité du milieu.

Le tableau (I.1) présente quelgues types de digéilss de gaz avec leurs performances.

Distributeur de type « rigide » Distributeur de type « flexible »

Poreux Plaque Percée Membrane

h| b

- Perte de charge (Buble ou movenne) - Perte de charge plus élevée

- Resistances aux agressivités du milien et aux hagtes | - Petites bulles homogeénes en
tompératures ot pressions. tailles

- Risque de colmatage r Risque de colmatage

Tableau 1.1Quelques types de distributeurs de gaz :
Le dimensionnement et le choix du distributeur de gont délicats, ils doivent prendre en
considération : I'aire interfaciale générée, letcéergétique, la longévité, la durabilité des
performances et les conditions de travail (tempéeapression et agressivité du milieu).
Afin d’appréhender I'importance de la nature durdsiteur de gaz sur les bulles formées et
sur I'hydrodynamique, Deckwel 992 et Hébrard et al 1096 ont étudié le rbéle essentiel du
distributeur de gaz, en particulier son impacti$wdrodynamique, dans I'approche globale
du réacteur.
|.4. Caractéristiques et spécificités des contacteurs gdiquide :

Les performances globales des contacteurs gaziéqians lesquels s’effectue le transfert
de matiere, dépendent des phénomenes physiquediriqees mis en jeu et des
caractéristiques hydrodynamiques liées a I'écoutentes phases. Ainsi, les grandeurs
hydrodynamiques caractéristiqgues des contactelles tque, le taux de gaz (ou rétention

gazeuse), le diamétre des bulles ou des gouttee Ihterfaciale d’échange et le coefficient



volumique de transfert, conditionnent directementlimensionnement et les performances

des contacteurs gaz-liquide.

l.4.1.Phase dispersée :

Dans le contacteur gaz-liquide, la phase disperaéactérise la phase dont la fraction est
inférieure a 50 %. Cette phase peut-étre constdoéele bulles de gaz dans un liquide, soit
de gouttes dans une phase gazeuse, soit de filddig'écoulant sous I'effet de la gravité le

long d’'une paroi inclinée ou d’un garnissage erc\aa structure.

|.4.2. Phase continue :

Par opposition, la phase continue caractérisedagbont la fraction est supérieure a 50 %.

l.4.3.Les rétentions de phase :

Les deux phases liquide et gazeuse sont généralgresentes dans les échangeurs de
matiére. Une troisieme phase solide est parfoisgmté. Elle correspond soit a un amas de
microorganismes (boues activées ou biofilm), saih&upport solide sous forme de grains ou

de garnissage.

1.4.3.1LRétention de gaz :

La rétention gazeuse not&g est une mesure qui caractérise I’hydrodynamiduie iitacteur

polyphasique gaz-liquide et plus particulieremé&ngjualité du contact entre les deux phases.
En fonction de sa valeur numérique, I'écoulementigpiide dans le réacteur peut étre décrit
par trois régimes : le régime de type homogengidane transitoire et le régime hétérogene

La rétention de gaz, correspond au rapport du veld® la phase gazeuse rapportée au
volume total du réacteur qui peut étre constitué&aie phases :

— Vs
€c = V. +V._+V 1.1
L s G

» Parmiles méthodes de détermination de la rétenigogaz pour un réacteur fermeé ou
ouvert au débit de liquide, la fraction de gaz e estimée globalement en mesurant le
volume du réacteur avant et aprés coupure du délgaz.

La différence de volume rapportée au voluotal tdu mélange gaz-liquide correspond au

taux de gaz dans le réacteur.

- La rétention de gaz peut aussi étre estimée plsation de prises de pression statique
positionnées le long des parois du réacteur aréiftes hauteurs. Comme il est indiqué
sur la figure(1.9), la rétention de gaz est égalerapport entre la différence de hauteur



d’eau manométriquéh et la distanceA X séparant les deux piquages le long de la

Ah
colonne &, =—
AX

Gaz

Liquide

Liquide

Gaz

Figure 1.9. Méthode de détermination de la rétention de gazfiigsation de prises
de pression.

D’autres méthodes intrusives, comme les sonddw& diptique ou I'anémométrie a fil chaud,
permettent d’accéder aux rétentions locales deagez qu’aux profils radiaux du taux de gaz
dans le réacteuRoustan M(2002)



1.4.3.2. Rétention de liquide :
La réetention de liquide, notég, est définie par le rapport du volume de liquid@p@té au
volume total du réacteur qui peut étre constitué&aie phases

\ L

E =
L VL+VG+VS 1.2

I.5. Transfert de matiere gaz-liquide :

Pour optimiser les performances des contacteurdl@sbil est indispensable de prendre
en considération non seulement I'hnydrodynamiquepteses qui définit la surface d’échange,
mais aussi le transfert de matiére entre les bdiegaz et le liquide associé.

1.5.1. Equation de continuité du transfert de matiee :

Cette équation permet de considérer I'évolutiotadeoncentration d’'un constituant dans
'espace et le temps, comme un fluide en mouvensens l'influence d'un gradient de
pression.

Dans [létablissement d'un bilan de matiére sur uemént de volume dV
parallélépipédique de cbtes dx, dy et dz, plusi¢emnnes sont a considérer : entrée, sortie,
disparition ou création et accumulation ou variaiigterne.

En appliquant la loi de conservation de la masselaphase dispersée dans les
contacteurs gaz-liquide, la variation de la con@gin du constituant Aans I'espace (X, Y, z)
et le temps t devient alors :

oC,
ot

+U ,...0C,-D,0°C,-r,=0 13

CaetU,,,. SONtrespectivement la concentration volumique ir®lde A et la vitesse molaire

d’écoulement du fluide dans les 3 directions (x,z), Le coefficient de diffusion D est
constant ety est la vitesse de disparition par réaction chimiqu
1.5.2. La diffusion moléculaire :

La diffusion moléculaire est le mécanisme de tramisfi’un constituant au sein d'une
phase par migration des molécules de ce constitsans linfluence d'un gradient de

concentration.



Elle est, par définition, le flux de matiere (moéabu massique) qui passe a travers une
unité de surface normale a la direction du tranhgfer unité de temps (kg:frs* ou

kmol.mi?.s%).
Cette définition peut étre appliquée pour considianécanisme de transfert de 'oxygéne a
travers l'interface de la bulle vers la solutioguiide dans les contacteurs a bulles.

En supposant un phénomene de transport du comgtiugcomme I'oxygene dans la
bulle) par les mouvements moyens du fluide en @oeht, deux flux de matiereaNet Jz
sont utilisés. lls représentent le flux de matiélee gaz A transféré dans la directian
respectivement pour une unité de surface fixe dvilm@vec le mouvement d’ensemble du

fluide. La relation entre les flux molaires Bt J est :
NA:CA.UA:JA+CA.U0 1.4

U° est la vitesse moyenne molaire de déplacemenhaeune des espéces (1).sléfinie par

I'expression suivante :

$ou,

J,=-D,.grad (C,)=-D,.grad (X ,.C;) .6
Ct et Xa sont respectivement la concentration totale etdetibon molaire de A. En combinant

les équations (1.5) et (1.6), nous pouvons déduylire :

N,=-D,.grad (C,)+ X,.(N,+ Ny) 1.7
A partir de I'équation (I.7), nous pouvoranstater que le flux transféré d’'oxygeng N
dans la bulle est la somme d'un terme de flux &l d’'un terme de flux AJsuperposé au
mouvement d’ensemble. C’est la grandeur qui esiségi pour le calcul des échanges de

matiere.



1.5.2.1. Le coefficient de diffusion [3.

Le coefficient de diffusion P peut étre estimé par des méthodes expérimentaess
des corrélations prenant en compte l'effet d’'untasernombre de paramétres tels que la
température, la pression de travail et la natusecd@stituants des deux phases (Roustan et al.
2002. Il est compris entre Vet 2.10° m*.s® pour la diffusion de I'oxygéne dans l'eau a la
température de 20°C.
1.5.2.2. Notion de coefficient de transfert de madire gaz-liquide :

Pour calculer le flux transféré d’oxygéne fkmol.m?.s') & partir d’'une bulle d’air vers la
solution liquide représenté par la figure (1.10),est préférable de définir une expression
généralisée du flux de matiere transféré, soit :

N, = K.AC l.8

Interface

N o Solution ligquide

-

Figure I.10Phénomene de diffusion d’une bulle d’air vers lagghliquide.

C’est le potentiel d’échange régnant dans Béageur (kmol.ifi). La constante K (M3 est
le coefficient de transfert de matiére au nivealidesrface.

Le coefficientk dépend de la forme de la géométrie de I'échangkast une fonction plus
ou moins complexe du coefficient de diffusion, @paisseur du film, du temps de contact, de
la vitesse d’écoulement du film et de la constaiete@itesse de réaction. Il est un indicateur sur
la phase qui contrdle ou limite le transfert en¥s phases (kou kg). Dans le cas des
contacteurs a bulles et notamment en traitemeneales, nous pouvons constater que toute la
résistance au transfert est localisée coté liq@kde En effet, les gaz employés (oxygene,
ozone...) sont trés peu solubles dans I'eau. Daitcéa résistance c6té gaz peut étre négligée.
Dans I'expression généralisée du flux transféré&ytiene dans la solution liquide, la surface
d’échange (S) peut étre aussi prise en compte.dstieexprimée par une aire d’échange par

. . . . . L 0.
unité de volume, soit du liquidé,, soit du réacteur §/ notée a odd .
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L’équation(1.9) déduit le flux transféré par unité de tendps
N,S=¢=K_ .aV_.AC =K .a°V,AC 1.9
Dans le but de pouvoir caractériser de fagcon geolaltransfert, il est recommandé de

déterminer le coefficient volumique de transfertdk Cette valeur est tres utilisée pour
I'extrapolation des contacteurs gaz-liquide.
1.5.2.3. Bilan matiére en Q sur un contacteur a bulles :

Sur un contacteur a bulles considéré comme parfaité agité schématisé par la figure
(1.11), en présence d'une réaction chimique oudgiojue ra, le bilan matiere sur '02
s’exprime par :

dc
Qos-(Y, = Ys) =V T+ Ta Ve +Q(CL ~C) 1.10

Avec :

C. : concentration en oxygéne dans le liquide duaxirtr (kg/m.

Ce : concentration en oxygéne dans le liquide entians le contacteur (kg#n
Qg : débit d’air (n/h).

Q. : débit de liquide entrant (ifh).

ra : respiration (kg/l.h).

Vg : volume liquide du contacteur fjn

Y : pourcentage d’'oxygene dans l'air entrant (%).

Ys: pourcentage d’oxygéne dans l'air sortant (%).
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Figure | .11: Contacteur a bulles parfaitement agité.



La partie gauche de I'équation ci-dessus repréderttansfert d’oxygéne de la phase gazeuse
vers la phase liquide ou le flux transféré d’oxyg@ar unité de temps. Elle peut également étre

exprimeée sous la forme suivante :

QG'/OG'(Ye_YS) =@Q= KL-aO--VR-(CE_CL) .11

Avec :
k.a : coefficient volumique en présence d’une réactit)),
C* : teneur en oxygeéne a saturation dans le liq(kdé),
C. : teneur en oxygéne dans le liquide (kd/m
En combinant les deux équations précédeflitagpression générale de la variation de la

concentration d’oxygene dans le contacteur a bpbefitement agité devient :

dC
KL'aO-(CLD_CL):E'FrA'F%-(CL _Ce) .12

R
1.5.3. Le coefficient volumique de transfert de maére (k_a) :

Le coefficient de transfert de matiere gagilile, désigné par le termeak a été estimé
sur plusieurs séries de couples de données deestasiperficielles de gaz (Ug) et de liquide
recirculé (|).Ce coefficient est classiquement utilisé pouractariser globalement le
transfert de matiere dans les contacteurs a bulles.
1.5.3.1. Méthodes de mesure du coefficient volumigude transfert de matiére (ka) :

Les méthodes de mesure du coefficient de trandé&matiere ka sont trés diverses. Elles
peuvent étre physiques ou chimiques, en régimesietire ou transitoire. (Van't Riet, 1979).
1.5.3.1.1. Méthodes physiques :

Ces méthodes sont dites directes. Le flux de tesindé matiére est mesuré par absorption
ou désorption physique du gaz dans le liquide. Puettre en ceuvre une méthode par
absorption physique, il faut alimenter le réactavec des débits gazeux et liquides qui ne se
trouvent pas en équilibre I'un avec l'autre. Aifes, méthodes physiques permettent de mesurer
le flux de transfert de matiére en absence deiogachimique. L'absorption ou la désorption
physique du gaz dans le liquide peut avoir lieuégime transitoire ou en régime permanent.
1.5.3.1. 1.1.Régime transitoire :

Les méthodes consistent apres avoir ramenterlaur en oxygene dissous a zeéro, a
réoxygéner le milieu jusqu’a la valeur de saturago oxygene. En appliquant I'équation (1.12)

a un réacteur fermé au débit liquide sans réadti&yation suivante est obtenue :

dC
KL'a'(CLD_CL):W .13



Par intégration de cette équation différentielle ku période transitoire, la courbe de
remontée de la concentration en oxygéne en fonciotemps permet d'atteindre lgaken
faisant I'hypothése d’un réacteur parfaitement mgéa La désoxygénation peut se faire soit
par :

v dégazage a l'azote, ceci convient a des réactedestdes volumes,

v' ajout d’'une faible quantité de sulfite en présetimmns cobalt. Cette technique est plutot
conseillée pour des réacteurs de grands volumésutlisupposer donc gu’il n'y a pas
d’accélération du taux de transfert par la réactemire I'oxygene et le sulfite.
Hatzfotiadou {989

1.5.3.1.1.2. Régime permanent (stationnaire) :

Ces méthodes mettent en ceuvre un état stationridémes ce cas, la concentration
d'oxygéne € avant I'entrée du réacteur et,da concentration en oxygene a l'intérieur du
réacteur sont mesurées. La phase liquide danadeerg est supposée parfaitement mélangée.

Le coefficientk a peut étre déduit de I'expression suivante déridanbilan matiere

décrit par I'équation 1.12:

KL.a.VL(CD—CL) ZQL.(CL _CLe) 1.14

QL et V_ sont respectivement le débit liquide et le volungriitle dans le réacteur. Il faut
remarquer que lorsque le liquide n'est pas panfi@iteé mélangé, il est indispensable de
connaitre I'hydrodynamique du réacteur. L'integdién des profils de concentration d'oxygene
est alors nettement plus compliquée et aléatoirmaers elle reste possible.

Contrairement a la méthode en régimesttaine, aucune hypothese sur I'écoulement de
la phase liquide n'est a réaliser puisque dansasela concentration en oxygene de la phase
liquide reste nulle. Seule une hypothése d’écouténmpiston sur la phase gaz peut étre
envisagée pour accéder facilement au calcul deokeemtration moyenne d’équilibre en
oxygene.

L’inconvénient de cette méthode est que dans oedaionditions de débit de liquide
une concentration supérieure a 29/l peut étre saoespour parvenir a désoxygéner totalement

le liquide. Dans ce cas une telle concentrationt pwdifier 'hydrodynamique du réacteur.



1.5.3.1. 2. Méthodes chimiques

Les méthodes chimiques sont beaucoup plus utiligéedes méthodes physiques. Elles sont
basées sur l'absorption d'un gaz suivie d'uneiodachimique de cinétique connue. Il faut
mettre en ceuvre une réaction lente dans la phqgieldi (Hatzfotiadou, 1989, Bigot, 1990 et
Beck, 1994). Dans ce cas, le flux d'absorptionretpendant de la composition du liquide et
donc de I'état de mélange de la phase liquide. Bopliquer cette méthode, il faut choisir un
systeme chimique qui ne modifie pas I'nydrodynamidu milieu et qui vérifie les conditions

de régime de réaction lente.
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CHAPITRE Il

Synthese bibliographique sur I'étude
des colonnes a bulles



1I.L1-INTRODUCTION :

Les colonnes a bulles classiques sont de consirusimple. La figure II.1 montre le
schéma général d'une telle colonne. Elle est dogstid'un tube cylindrique dans lequel
le liquide (qui peut contenir des particules enpsuasions) s'écoule en phase de fagon
continue. Le liquide et le gaz alimentent la colmmm co-courant ou en contre-courant a
travers un distributeur situé en bas de la colonhexiste plusieurs configurations
possibles de distributeurs de gaz, soit une plapguiorée ayant des trous disposés tres
variés et des plaques poreuses ayant des strugharesises trés diversifiées. Ces
distributeurs dispersent le gaz sous forme de gjle montent dans la colonne et qui se
dégagent du liquide a la surface de ce derniegdzesort donc en continu en haut de la
colonne. Dans les cas industriels, le haut de llenoe est plus large afin de faciliter le

dégagement du gaz.

gaz

ry — |9 liquide
\

——Dc —p

He
—— Distributeur 3 gaz
/
X &- liquide
gaz

Figure Il.1. Structure générale d'une colonne a bulles.

L'agitation du liquide se fait par le passage déleb dans le liquide. Ainsi, I'agitation
ne se fait pas a l'aide de composantes mécaniduéeergie nécessaire au
fonctionnement des colonnes a bulles est en gépkralfaible que celle fournie aux
agitateurs mécaniques. Cette simplicité de cordigonm fournie cependant un

environnement libre qui engendre des interactigigddynamiques tres complexes.



I1.2- Applications industrielles des colonnes a bigs :

Les colonnes a bulles sont des réacteurs gazMiqud gaz/liquide/solide. Elles
permettent I'échange de matiere entre les phaseEsmn jeu. La qualité de ces échanges
a un effet direct sur les performances des réatear ils les alimentent en réactifs
nécessaires a la réalisation du ou des réactionsiceles. La vitesse de ces échanges
dépend quant a elle des caractéristiques d'écontepiede mélange des phases en
contacts.

Les principales caractéristiques géométriques diesmes a bulles sont : le rapport entre
la hauteur du liquide relativement au distribut@ugaz et le diametre de la colonne
(HJ/Dy), le volume du réacteur et la configuration durthsteur a gaz. Le rapportHD.
varie généralement entre 3 a 6 et peut quelqueftesndre des valeurs proches de 10.
Dans lindustrie chimique le volume des colonnekuies va de 100 & 200°*mEn
biotechnologie leur volume peut étre de un a dewdlxes de grandeur plus élevées. On
peut observer dans la littérature que le volume dasnnes a bulles utilisées en

laboratoire est généralement de quelques dizaméeks.

En plus des caractéristiques géométriques, leguectinfluencant la performance des

colonnes a bulle sont : les propriétés physiqueshdeune des phases (densité, viscosité,
comportement newtonien et non-newtonien, tensiorsudéace, etc.) et les conditions

opératoires, soit la pression, la température efittsse des phases. La pression et la
température peuvent varier considérablement d'ppécation a une autre et dépendent
de la cinétique et de la thermodynamique des @actmises en jeu. Il est possible

d'observer dans la littérature que le liquide esitvent en cuvée ou gu'il est alimenté a
des vitesses superficielles plutot faibles, infémés a 0.03 m/s. La vitesse superficielle du
gaz se situe souvent entre 0.03 et 0.12 m/s dansake industriels, mais les études en
laboratoire se font quelques fois a des vitessssi dibles méme moins de 0.01 m/s et

dépassent quelquefois 0.12 m/s.

Les applications industrielles des colonnes a bulleuchent principalement trois
secteurs : l'industrie chimique, l'environnement let biotechnologies. Le nombre
d'exemples d'applications des colonnes a bulles tiadustrie chimique est tres grand.
Ainsi, elles sont utilisées entre autres dans tadyetion de l'acide acétique (Steiner,
1987), du méthanol (Frank et Klosek, 1984) et denshlorination en chaine des
aromatiques alkiliques (Steiner, 1987). En enviemmant, elles sont utilisées dans le

traitement des eaux usées (Forsteicat1986), comme unité de flottaison (Foot et



coll.1986), dans la décontamination de gaz comme Fptiso du monoxyde d'azote
(Sada et al., 1979), etc. En biotechnologie lesroms a bulles sont utilisées dans la
production de pénicilline (Kobayashi etll.1990), de protéines (Gerstenberg, 1979), de
cellules animales (Katinger etll.1979), etc. Des listes des hombreuses applicatieas
colonnes a bulles peuvent étre trouvées dans aages de (Fan 1989 et de Nigam et
Schumpe 1996).

Il existe des variantes de colonnes a bulles.tleaseffet possible d'y insérer plusieurs
plateaux (colonnes a bulles multi-étagées), duigsage (colonnes a garnissage), un
autre tube concentrique a celui de la colonne {eéas « airlift »), etc. Ces ajouts de
structures engendrent des difféerences fondamen@des I'écoulement et dans le

meélange des phases.

I1.3. Caractéristiques hydrodynamiques et de trangért de matiére gaz-

liquide des colonnes a bulles :

Dans sa forme la plus simple, une colonne a babkésin cylindre vertical dans lequel
du gaz est introduit a sa base a travers un digtil. Ces colonnes peuvent fonctionner
soit en réacteur fermé soit en réacteur ouvert lpophase liquide. La vitesse superficielle de

liquide y est généralement faible (figure 11.2).
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Figure 11.2. Domaines de variation de la vitesse superficalldiquide en colonnes a
bulles et airlifts (Merchuk1993).
Il existe de nombreuses variantes des colonnedles {@hah et coll., 1982 ; Deckwer,

1992). Les réacteurs a boucle de recirculatiomrnet®u externe appelés réacteurs airlifts,

forment une classe importante de ces colonnedesimbdifiées ( Merchuk et Gluz 1999).



Plusieurs travaux de la littérature (Sarrafi el.cdl999; Camarasa et coll., 1999;) ont
montré que les principaux facteurs qui influent legr transitions entre les deux régimes
homogéne et hétérogene sont:

Le deébit de gaz, les propriétés physico-chimiquessysteme gaz-liquide, le type du
distributeur ainsi que les dimensions géométrigigeta colonne. (Sarrafi et coll.1999) ont
examiné l'influence de la géométrie de la colonmdastransition entre régimes homogene
et hétérogéne. En se basant sur leurs propresatésetl ceux d'une dizaine de travaux de la
littérature, ces auteurs ont montré que la transést favorisée par une augmentation de la
hauteur du liquide dans la colonneg)(tbu une diminution de son diametreXDUne
augmentation du rapportcfDc tend a favoriser le régime hétérogéne. Dans ledeas
distributeur de gaz de type plateau perforé, lameséauteurs ont noté que l'augmentation du
diametre de l'orifice tend a avancer la transitsordis que I'augmentation de la distance entre

les orifices tend au contraire a la retarder.

La figure 11.3 présente un diagramme des domairedasience des différents régimes
d'écoulement en fonction du diameétre de la colcawer un distributeur de type fritté

pour le systéme air-eau (Shah et coll., 1982).

Vitesse superficielle
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Bouchons
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" 10 100,

Figure I1.3. Transitions entre régimes d’écoulement en colorimdlas avec un fritté
pour le systeme air-eau d’aprés (Shah et coll)1982

Certains auteurs (Deckwer, 1992 ; Garcia-Ochoale1297) ont précisé que la transition
homogene/hétérogene débute au voisinage d'uneevigeperficielle de gaz U4 cm/s
dans le cas du systeme air-eau. Cependant, ellarapmplus tardivement pour les

systémes inhibiteurs de coalescence (Camarash. £1289).



Le dimensionnement et I'extrapolation des colorneslles nécessitent la connaissance des
parameétres hydrodynamiques et de transferts de&mmadt de chaleur qui sont fortement
influencés par les régimes d'écoulement. Dansubimig, la majorité des colonnes a bulles
fonctionnent en régime hétérogene. Cependantgilmeéhomogene est aussi bien rencontre,
en particulier dans les colonnes a bulles foncdohra pression élevée. La plupart des
auteurs (Garcia-Ochao et coll., 1997; Zahradnikodit, 1997) ont montré que le régime
homogéne est observé pour les faibles débits déUgaz 5 cm/s) et est caractérisé par une
distribution de taille des bulles uniforme et umxade rétention du gaz radialement
uniforme (figure 11.4). Les phénomenes de coaleseest de rupture des bulles sont
négligeables; la taille des bulles et la rétentjameuse sont donc contrdlées par le type de
distributeur de gaz et les propriétés physico-dies du systeme gaz-liquide utilisé. Les
bulles se déplacent a peu pres verticalement av/&tldes oscillations latérales et il n'y a pas

de circulation liquide a grande échelle.
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Figure 1. 4. Evolution du taux de vide local avec le distributswlti-orifices
(Camarasa et coll1,999).

Le régime hétérogéne apparaissant aux grands débgaz (\J > 7 cm/s). Dans ce cas, le
régime homogéne ne peut pas étre maintenu et ueéeent instable apparait. On observe
la formation des bulles de grande taille. Si lendire de la colonne est petit, ces grosses

bulles atteignent la taille de la colonne et oneobl'écoulement en bouchons. La transition et



le régime hétérogene établi sont caractérisésnmatauge distribution de taille des bulles et
I'existence d'un profil radial de la rétention gas Une partie du gaz est transportée sous
forme de grosses bulles, tandis que les petiteggkacent au voisinage des parois avec
des vitesses ascensionnelles plus faibles. Lesoptéres de coalescence et de rupture
jouent donc un réle important dans la formation gessses bulles et la distribution des
tailles des bulles ne dépend plus du distributgaarér d'une hauteur de colonne supérieure a

cing fois son diamétre (Joshi et coll., 1990).

Dans de nombreux travaux de la littérature, lastti@an et le régime hétérogene établi sont
confondus (Chen et coll.,, 1994; Zahradnik et ca97). Ces auteurs ont proposé une
description spatiale plus fine de la transitiometrégime hétérogene établi en colonnes a
bulles qu'ils ont nommées respectivement écoulemmanspirale et turbulent. Le

premier correspond a la transition et au débugdinre hétérogene, tandis que le second
correspond au régime hétérogene établi. L'écoulemmrspirale est caractérisé par la

présence de trois zones :

e une zone centrale en forme de spirale avec lesagrbsilles ou se déroulent les phénoménes
de coalescence et de rupture. Les bulles groupéagrégats, se déplacent en suivant la
forme de la spirale avec des vitesses élevee® @mie oscille sans cesse latéralement

et contréle la structure globale de I'écoulement.

e une zone avec des vortex qui recirculent localemediguide vers le bas et les bulles de
petite taille vers le haut. Les vortex, en formedstes spirales, s'enroulent autour de la
zone centrale et oscillent verticalement en suilebscillations de cette zone.

e une zone de liquide descendant proche de la paractérisée soit par l'absence de

bulles, soit par la présence de tres petites bulles

Lorsque de trés grosses bulles se forment, lawwteude I'écoulement en spirale est détruite. Le
mouvement du liquide est assuré par les grossésshalii le dispersent en montant et
le transportent dans leur trainée. Cependant, langé est finalement moins bon
gu'avec I'écoulement en spirale selon ces auteurs.

[1.3.1 Coefficient de dispersion en phase gazeuse :

Le coefficient de dispersion en phase gazeuseiéestul mouvement des bulles. Il est
gouverné par la circulation du liquide induite pes phénoménes de coalescence et de
rupture des bulles. Contrairement a la phase kques performances des colonnes a bulles

sont fortement influencées par la dispersion esg@hazeuse (Deckwer et Schumpe, 1993).



Cependant, le modele piston avec dispersion axeale étre utlisé pour représenter
globalement I'écoulement de la phase gazeuse (Tetvetkerman, 1972).

(Heijnen et Van't Riet.1984) ont précisé que dams colonne de faible diameétre (Hc/Dc >
10), la phase gazeuse peut étre considérée comammaiement piston, tandis que dans une
colonne de grand diameétre (Hc/Bc3), I'écoulement est considéré comme parfaitement
mélangé. La plupart des auteurs (Shah et coll.)19a8cordent sur le fait que lorsque la
hauteur de la colonne est suffisamment importaategpport au diamétre, I'écoulement de
la phase gazeuse peut étre considéré comme cetuiréhcteur piston parfait. Un résumé
exhaustif des corrélations permettant d’évaluesoefficient de dispersion axiale en phase

gazeuse a été présenté par (Deckwer et Schum®)..199

Un modéele théorique a été proposé par (Shettyliet3@? et Kantak et coll.1995) pour la
prédiction du coefficient de dispersion en phagegse. Ce modéle suppose une distribution
bimodale de la phase gazeuse avec les grosses énllécoulement piston tandis que les
petites bulles sont partiellement mélangées.

11.3.2. Régimes hydrodynamiques :

Suivant la vitesse superficielle du gag trois types d’écoulement peuvent se présentes dan

le cas d’un fluide newtonien.

» A faible vitesse superficielle de gaz (généralemenk 5 cm/s), on observe le régime
homogene encore appelé écoulement a bulles ou lybdiblv (figure 11.5). Le gaz
s’écoule sous forme de bulles sphériques (dontidenétre dépend des orifices du
distributeur et des propriétés des autres phdses).a pas de coalescence, la rétention de
gaz varie linéairement avec la vitesse superfeeidll gaz (figure 11.6).
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Figure I.5. Influence du diametre des colonnes sur le régi®eoulement.
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Figure 11.6. Evolution du volume de gaz en fonction de la vitgess

-Lorsque la vitesse superficielle du gaz augmente gux environ de 10 cm/s), on observe le
régime hétérogene encore appelé churn flow. Deedyudlont seule la partie avant est de
forme sphérique sont de diametres différents etréent par coalescence de bulles plus
petites. Elles se déplacent avec des vitesses sisoralles différentes. Ce phénomeéne
diminuant l'aire de transfert est néfaste vis adustransfert gaz-liquide. La relation entre la
vitesse superficielle du gaz et la rétention ddvigns complexe (elle dépend méme du
distributeur). C’est le régime de fonctionnemerg dpplications industrielles.

-Enfin, lorsque le diamétre de la colonne est getib cm) et la vitesse superficielle du gaz
suffisante (peut étre le cas des colonnes de lahirp On peut observer un troisieme
régime : I'écoulement slug flow, des bouchons dedjadiametre de la colonne se déplacent
dans la colonne.

La définition du régime d’écoulement d’'une colonimelustrielle (toujours opaque) en
fonctionnement est difficile et constitue actuelrun sujet de recherche. Le design de ces
colonnes par la mécanique des fluides numériquessen ses débuts. Le principal obstacle
aux deéveloppements réside dans la meéconnaissarscglsmomenes physico-chimiques

relatifs aux bulles et a leur coalescence.

[1.3.3. Rétention gazeuse :

Le taux de rétention de la phase gazeuse est e é@sstique hydrodynamique importante
des colonnes a bulles car il contribue a la détextion d’autres parametres tels que la nature
des régimes d'écoulement, les coefficients defedret I'aire interfaciale. Ce taux est défini
comme étant le rapport du volume occupé par ldessal volume total de la dispersion gaz-
liquide. Dans la littérature ont conduit a un gramainbre de corrélations empiriques.
Un résumé des différentes études avec les corglitipératoires utilisées a été présenté par

(Shah et coll.,1982). La dispersion des résultgigm@mentaux ne permet pas de retenir une



corrélation unique. Cela s'expliqgue en grande g@grar la sensibilité de la rétention

gazeuse aux propriétés physico-chimiques du sygiambquide et a la présence d'impuretés
dans la phase liquide (Camarasa et coll.1999).llysapt des auteurs (Deckwer, 1992) ont
montré que la rétention gazeuse globale varieiliedent avec la vitesse superficielle du

gaz () et leurs résultats expérimentaux sont bien cesnghr une relation de type:
_ n
&= f (Ug)
Ou l'exposanh dépend du régime d'écoulement. En régime homogesst,compris entre
0,7 et 1 pour le systeme air-eau. Des valeurs isupés a 1 ont été obtenues pour des
systéemes inhibiteurs de coalescence dans le cadidttibuteur de gaz du type fritté (Shah
etcoll.1982). Un résumé exhaustif des corrélations prégenté par (Deckwer et Schumpe

1993 et Behkish et coll. 2005). La rétention gagqaeut étre aussi estimée a partir de la

vitesse relative des phasgs) par la relation suivante :

.1

Ou WV, _ estlavitesse terminale ascensionnaligecbulle (m/s).

Pour un fonctionnement en systeme fermé a la glupsge (U = 0), I'équation (1l.1) peut
s'écrire : U N
—s=y, (1-¢,) 1.2

&g

L'exposant o dépend des caractéristiques des bulles qui déperdle la vitesse
superficielle du gaz, des propriétés physico-chimdg du systeme gaz-liquide et du
distributeur de gaz. Cependant, il est nécessaimmnaitre la taille des bulles pour calculer
la rétention gazeuse a partir de cette approclee ptiecipales corrélations de la littérature
entre la rétention gazeuse et la vitesse relativeégime homogéne sont résumées dans le
tableau (11.1). La corrélation de Richardson eti44R54) est souvent recommandée, car

elle s'applique jusqu'a une rétention gazeusedird' de 30% (Shah et coll., 1982).



Références Correélations

Turner (1966) UgT_ = Vi
Davidson et Harrisson (1966) U. = Vi,
£o1-¢

B

o L9
Richardson et Zaki (1954) Ugl _\bw(] &g)

. 139 3
Lockett et Kirkpatrick (1975) UgL =V,..(1 _tg) (1 "'255&5)

Tableau Il. 1. Principales corrélations de la littérature egjretyq en régime homogene.

En régime homogeéne, l'uniformité de la distributabes bulles sur la section droite de
I'écoulement y induit celle de la rétention gazessd a proximité des parois (Camarasa et

coll., 1999). Sa variation locale peut étre reprtese par une relation du type (Vial et coll.,

2001):
m+2 r\"
gg-locaIE(r) = gg globale(?j- 1- (T?j 1.3

Telque : Xm<12
Selon les travaux de (Fransolet et coll., 2001¥3pécifie les points suivantes peuvent étre

tirées:

-La vitesse superficielle du gaz a un effet notabley surtout en régime homogene

-En général, la rétention gazeuse diminue lorsguédcosité du liquide augmente. Ceci
peut étre interprété par une augmentation de le @és bulles due au phénomeéne de
coalescence et donc une augmentation de leureitssensionnelle. Il semble qu’il n’y ait
plus d’influence de la viscosité au-dela de 0,040& Pa s.

La diminution degq est représentée par diverses corrélations dicliature intégrant I'effet
de la viscositéhah et coll. 1982; Fransolet et coll, 2005). Ellestduabituellement de la
forme e, = aUE_u;;fqﬁbﬁ est la viscosité effective

- Shahet coll. (1982) : a=0,225 ; b= 0,532 et c=0,1486rges solutions de CMC

- Fransoletet coll. (2005) : a=0,26 ; b= 0,54 et c=0,147 dearsolutions de xanthane



11.3.3.1. corrélations pour calcul de laRétention du gaz

La rétention du gaz est une fonction croissante du débit de gaz. , elle croit tout

d’abord linéairement avec celui-ci puis tend vers un palier et dépend du distributeur.

Lorsque les systémes ont tendance au moussage, il ne faut pas espérer que des

corrélations générales donnent de bons résultats, le probleme devenant spécifique.

Diverses corrélations ont été proposées par plusieurs auteurs :

Akita et Yoshida (1973) :

5, \U/8 5\ 112
s _¢ p.9Dc 9Dc Us
(1—£G )4 o v 9D

Dc  diametre de la colonne (n’intervient pas dans le résultat).
C = 0.2 sans électrolytes et 0.25 avec électrolytes.

Us vitesse superficielle du gaz.
Koide (1984) a donné la corrélation suivante :

0.918 4 0252
c( Us /4y j oL
&g o p.o°

(1_ )4 0748 0881 -0.168
€ 1+ 435{(03j (ps_pLj (DCUGIOLJ
Ps PL H

¢s : masse de solide par unité de volume liquide.

C = 0.277 sans électrolytes et 0.364 avec électrolytes.

Van Dierendonck(1970) a proposé une corrélation testée sur des systemes

organiques (polyéthyléne basse pression, oxydation du cyclohexane, toluéne)

réputée non fiable pour I'hydrogene.

1.4

1.5



1/2

u 1/4 u
gG=1.2(”LGj ( o 1.6

Tandis que I'équation 11.7 a été donnée par Mashelkar (1970).

o 1/3
1000Qu, (HZOJ
_ op,
&g 1.7
30+ 200Qu,
En fin Yamashita et Inoue (1975) ont proposé I'équation qui suit.
£e Yo 1.8

) 22u, +03(gD, )*

Pour des systémes patrticuliers, (Deckwer 1979) suggere pour la synthese Fischer

Tropsch la corrélation suivante :

£s = 0.015+0.054100u, )™ 1.9
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Figure 11.7 . Evolution de la rétention en fonction de la vitesse.
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Figure 1.8 . Rétention gazeuse en fonction de la vitesse pour H,-CO.

11.3.3.2.Vitesse minimale du gaz

Il existe une vitesse minimale du gaz au dessus de laguelle le solide est



entierement en suspension dans la colonne. Afin d’obtenir une suspension

homogeéne, il est nécessaire d'utilise une vitesse de 3 a 5 fois supérieure a cette
limite.

Selon Roy (1964) I'équation 11.14 est la suivante:

-023 -018
D ]
W - g810%C, —cele ( %e j (ﬁJ (L1+cosd)™ 11.10
pL /'IG uG/'IL uG

L = 9d(p —ps)

Re < 0.4 (régime de Stokes
T 181, & (rég )

2 _ 2
uT = 0017& (pL pS) O4<RG:> < 500

P

Rep - quLdP
My

C, =0.232-0.17880g,, 1, +0.102€log,, £, )* W en unités CGS
w kg de solide par fde réacteur.
8 angle de contact gaz liquide solide.

ur Vvitesse de chute terminale.

Alors que Koide (1984) propose I'équation ci-desspu
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Figue 11.9. Débit gazeuse minimum poupi€O /paraffine.

[1.3.4- Transfert de matiere gaz-liquide en colonng a bulles classiques :

L’étude des phénoménes de transfert de matierdiqgade est incontournable dans
n’'importe quel procédé réactionnel gaz-liquide am-iquide-solide. Aussi, les performances
globales de ces procédés en dépendent généralement.

Les colonnes a bulles sont des réacteurs polyplesiqui sont largement utilisées dans les
industries chimigues et biotechnologigues pour me&th ceuvre des réactions lentes.
L’influence du coefficient de transfert de matierété gaz k, est souvent négligeable
(Deckwer et Schumpe, 1993). Le coefficient volureigle transfert de matiére cote liquide
Kk 4 est suffisant pour décrire le flux de transfertnaatiere gaz-liquide (Deckwer, 1992). Le
transfert de matiére entre les phases peut interae niveau de la sélectivité des réactions,
dans la mesure ou le flux de transfert de matjgwar un systeme réactionnel donné, differe
d’un soluté gazeux a un autre.

Plusieurs travaux concernant le transfert de neglaz-liquide dans les colonnes a bulles ont
été publiés (Akita et Yoshida, 1973 ; Hikita etlgdl981 ) et malgré cela un désaccord existe
entre certaines études, surtout en ce qui condeffet de la présence du solide. A partir de
ces travaux, les conclusions suivantes peuventigies :

» Le coefficient volumique de transfert de matiggaz-liquide (Ka) est une fonction
croissante de la vitesse superficielle du gaz, rudgnet cette augmentation est fortement liée
aux régimes d’écoulement. En régime homogéne,thery d’augmentation de Kavec la

vitesse superficielle de gaz est plus important gelei du régime hétérogene. En effet,



laugmentation de la taille des bulles due au ph@me de coalescence induit une faible
croissance de l'aire interfaciale et donc le rythdimigmentation de K baisse.

De méme, certains auteurs (Vandu et Krish2@0)4, ont conclu que le rapport Keg,
représentant le transfert de matiére volumique yaité de volume gazeux, s'avere
pratiguement indépendant de la vitesse superfctkligaz en régime hétérogene.

 Le coefficient volumique de transfert de matigez-liquide est indépendant de la vitesse
superficielle du liquide surtout aux faibles vake(Garcia- Ochao et coll., 1997).

» KLa diminue lorsque la viscosité du liquide augmentéanc le transfert d’oxygene peut
devenir un facteur limitant dans le cas des feratenis aérobies. Cette baisse a été attribuée
a une diminution importante de I'aire interfaciatedu coefficient de transfert de matiere cété
liquide (Schumpe et Deckwer, 1982). De méme, (A&itsoshida ,1973) et ont noté que,K
diminue lorsque la tension superficielle du liquslaccroit. L’influence de la force ionique
sur K, a été examinée par (Chang et coll.,1986). Cesueutent montré que K augmente
avec la force ionique.

* La plupart des auteurs (Garcia-Ochoa et coll.18&hkich et coll., 2002) confirment que
KLa diminue en présence du solide. Cependant, I'émaire les valeurs de K pour les
systemes diphasique et triphasique dépend du diamiete la densité des particules.

Cela a été confirmé par (Garcia-Ochoa et coll.199x)ont noté que les valeurs dg,K
relatives aux billes de verre de densité 2450 Rglomt plus faibles que celles obtenues avec
des particules de pyrite de densités plus élevEt2(et 4700 kg/m3). Les mémes auteurs ont
trouvé que, dans le cas des billes de verrg, dugmente légerement avec la taille des
particules pour des diametres inférieurs du8h mais diminue fortement au dela de cette
valeur. (Koide et coll.,1984) ont expliqué ce com@ment par 'augmentation du phénomene
de coalescence qui peut étre attribuée a l'acawiseat de la viscosité apparente de la
suspension. En revanche, I'obtention des valeurk deavec des particules de pyrite plus
forte que celles en présence des billes de veme &iee liée aux fines particules de pyrite
(diamétre inférieur & 10m) qui inhibent la coalescence des bulles.

Par ailleurs,(Nigam et Schumpe.1987) confirment, queur des particules de diametre
supérieur a 5am, K ,diminue quand la concentration du solide augmente.

* Certains auteurs (Jordan et Schumpe, 2001) adiéteffet de la densité du gaz sur.K

lls ont rapporté que Kdépend fortement de la vitesse du gaz et de latdetmt elle est une
fonction croissante.

* Le coefficient volumique de transfert de matiés¢ indépendant du diamétre de la colonne .



Le coefficient volumique de transfert de matiere d&terminé soit expérimentalement, soit

estimé par des corrélations de la littérature. &sumé exhaustif des corrélations usuelles a
été présenté par (Deckwer, 1992 ; Deckwer, 199hkBh et coll., 2002).

Les corrélations recommandées par ces auteurdgppuédiction des parametres de transfert

sont regroupées selon les conditions opératoiresian le systeme gaz-liquide-solide utilisé.

11.3.4.1 Coefficient de transfert gaz liquide :

La résistance au transfert de matiere est généeakenegligeable du cété gaz (sauf cas de
gaz tres solubles). Des corrélationskdeKg, et Kg a existent mais négligent souvent le role
du solide. On sait qu'a forte concentration, leidelfavorise la coalescence des bulles et

modifie I'aire de transfert.

Akita et Yoshida (1974)

_ 062 031
ke @DE _ O_G(V_L j“’ PO | (9D 112
D D o, Vi ©

D diffusion moléculaire.

D¢ : diameétre de colonne, il doit étre limité a 0.6 Dans cette corrélation. L'effet de la

vitesse superficielle du gaz est introduit partémédiaire de la rétention de gaz.

Kastanek (1977)

ke @ = 0.02878100u, ) ** e, *°(1- £, )* 11.13
Gestrich (1978)
|_ -0.561 0_3 0.116
ko= 0.0424(10%)021( J (p L7 J £, I1.14
Dc gu,

L est la hauteur de liquide.
Les résultats de ces 3 relations sont illustréstiéisant la relation de Mashelkar (1970) pour

le calcul de la rétention du gaz.



coefficient de transfer gaz liquide kgla air eau
0.1 T T T T T

I
— Akita
: : —— Kastanek
0.09 - : : : —&— Gestrich

I i I i i i
o] 0.02 0.04 0.06 0.08 0.1 0.12 0.14 0.16
ug m/sec

Figure 11.10. Variation du coefficient de transfert en fonctia la vitesse.

11.3.4.2. Corrélations pour le calcul des valeurs € ki, -

Pour les contacteurs a bulles, les valeurs derdncontrées dans la bibliographie sont
souvent trés variables et difféerentes selon lesrpatres étudiés (Akita et Yoshida, 1973,
Bouaifi et coll.2001, Kastanek et coll.1977) :

Conditions opératoires :
- Régime de bullage
- Vitesse et direction du gaz et du liquide
- Puissance dissipée
Distributeurs de gaz :
- Type (poreux, plaque percée, membrane)
- Diameétre des orifices des distributeurs
- Nombre des distributeurs
Réacteur :
-Type (colonne a bulle, air lift et mélangeur sfaé)
-Taille (diamétre et hauteur dedéonne)
Propriété du liquide



-Physico-chimie (viscosité, tensionestigielle).

A partir des parametres influencant les valeurskda, certains auteurs ont établi des
corrélations pour différents types des contactaurslles.
Dans le cas des colonnes a bulles (Kastanek let@6r) ont établi leur équation a partir du

modéle de Higbie et de la théorie de la turbulesotope de Kolmogoroff :

13

Ug (U )

Ka= [1.15
2U
+
ou « ¢ » est une constante dimensionnelle.
Deckwer et coll. (1974) proposent une corrélatiompieique du type :
K,a=bUg; 11.16

Selon (Deckwer et coll. 1974 et Kastanek et cdi77), la valeur de I'exposantvarie de
0,78 a 0,82. La valeur de la constante b rappqagdeckwer et coll. (1974), est fortement
influencée par le type de distributeur utilisé @ot ou plaque percée) et par les propriétés du
milieu (eau pure ou solution de NaCl).

Akita et Yoshida (1973) mesurent les coefficients tdansfert en utilisant la méthode
chimique au sulfite avec différents diametres derotes a bulles. Leurs résultats conduisent

a la corrélation adimensionnelle suivante :

0.5
KLa"DCz—OG(VL\J [g'Dg'pLj[g'@\ngl ”17
- . 2 G .
Ds D, g \'A

Il est donc possible de définir I'équation 11.16 pa

K, a=D>YU2

Cette corrélation donne de bons résultats darssl@g le gaz est dispersé dans la colonne par
des distributeurs de type plague percée ou busgpie@nPour des distributeurs poreux ou des
membranes, les valeurs dg fprédites par I'équation 11.17 sont sous-estimées.

(Hikita et coll.1981) ont proposé la corrélationrigue suivante en considérant différents
gaz et des diametres de colonne de 10 et 19 cm :



k,a=

La valeur de fest égale a 1 pour les solutions non-électrolySqeau, butanol, méthanol et

sucre). Elle est de. 681 et de 1.114pour les solutions électrolytiques respectivement

inférieures a 1 g ion/l et supérieures a 1 g ion/I.

11.3.4.3. Dispersion axiale du liquide :

Divers auteurs ont corrélé le coefficient de disjmr axiale du liquide avec la vitesse

superficielle du gaz et du diametre de la colonne.

Deckwer (1974)
D, =2710*(100D, )" (10U, )*®

Hikita et al. (1975)

D " 003
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Kato et al. (1972)

ugDe _ 13Fr™
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11.19

11.20

.21

Le résultat de ces corrélations est reporté posyseeme air-eau-silice polc = 0.1 m en

rappelant que le nombre de Péclet utilisé dansetpgtions de bilans est rapporté a la

longueur de la colonne et a la vitesse interfaziell
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Figue 11.11. Variation de la dispersion axiale en fonctioralgitesse.

11.3.4.4. Dispersion axiale du gaz :
Les résultats expérimentaux semblent rares et digpeField et Davidson (1980) obtiennent
sur des colonnes de grands diamétres la relativarge :
356
D, = 56.4Dé[33(u—6j 11.22

EG
Mangartz et Pilhofer (1981) donnent une corrélatiatenue sur des colonnes de diameétre
égalea0.1m

3
D, =50D% (“—Gj a8
EG

II.4. Régimes et aspect de I'écoulement dans une colorinbulles :
Puisque I'étude de I'écoulement dans une colotméies se limite le plus souvent aux cas ou
la vitesse superficielle du gaz est plutét failtdephase gazeuse sera présente sous forme de
bulles dispersées et I'écoulement sera en génératimé de deux régimes différents :
homogene et hétérogene (Joshi 2002). L'écoulenmnbdene est observé pour les vitesses
superficielles de gaz les plus faibles. Il est cngsé par une taille des bulles presque
uniforme de méme qu'une répartition réguliere ddked dans la direction transversale. Le
régime hétérogéne est observe, pour une méme géanaetine vitesse superficielle de gaz
plus élevée. Il est caractérisé par une répartitiom uniforme de la fraction de gaz dans la

direction transversale (fraction de gaz plus éleméeentre que sur les c6tés), de méme que



par l'établissement d'un régime global de circofatiLa vitesse superficielle de gaz
nécessaire a l'apparition du régime hétérogene, gerisubstances données, sera en fonction
de la géométrie de la conduite. Les expériencdsééa par (Ruzicka 2001) ont montré que
laugmentation du diameétre de la colonne ou endersa hauteur avait tout deux pour effet
de diminuer la vitesse superficielle de gaz nédesada transition vers le régime hétérogéene.
Le schéma global d'écoulement s'établissant emeshiétérogeéne est illustré par la figure
(Il .12), consiste en une zone de montée de gale diquide entrainé au centre, ainsi que
d'une zone de retour de liquide (faible en gaz3 pes parois.

Une explication des mécanismes menant a la formal® ce schéma d'écoulement est
avancée par (Tzeng 1993) suite a des observations Ip cas d'une colonne en 2D. Le
schéma de circulation global serait initié parfdietie la paroi sur les bulles s'élevant proche
de celle-ci. Pour ces bulles, la présence de lai fiait en sorte que la dissipation d'énergie
dans le liquide est difféerente de part et d'aurdadbulle et résulte en une force nette sur la

bulle dirigée vers l'intérieur de la colonne.

Profil & ka

Lruction de g Feoilement du Ecoulemsent vers
I N hguude vers le b bas sur les
::#_,__“1 hasud pu cenlre colcs

Figure 11.12. Aspect typique de la distribution radiale derkcfion de gaz et du liquide
dans une colonne a bulle en régime hétérogenki (J082).

Les bulles subiront ainsi une migration les éloignde la paroi. Cette migration est d'autant
plus intense que la taille de la bulle est grandguielle est pres de la paroi. Les bulles
déviant vers le centre interagissent avec d'auitdles créant des groupes ou des bulles
coalescées qui ont une grande vitesse ascendanligiide entrainé par ces bulles
ascendantes redescend preés des parois dans laoudh@'y a presque pas de bulles. Le
schéma d'écoulement général d'une colonne a btdlegue présenté, correspond au
comportement moyen sur une longue période de teBgdacon instantanée, I'écoulement
est beaucoup plus complexe et consiste en de nosdwestructures de forme et de taille
différentes qui ne sont pas nécessairement staii@snen espace et en temps. Cette cascade

de structures tourbillonnaires est également ptésgans le cas d'un écoulement a une seule



phase. Il a néanmoins été remarqué que l'intedsitérbulence sera généralement beaucoup
plus élevée pour une colonne a bulles que pouconlément a une seule phase.

Il. 4.1-Colonne a bulles 3D :

Le schéma d'écoulement moyen décrit plus t6t etomeportant que deux vortex (pour une
vue en coupe) n'est observé que pour les colorm@dal hauteur est a peu pres identique au
diamétre. En faisant varier la hauteur du liquidasiune colonne ayant une section de 175
mm par 15 mm, (Chen 1989) a montré que le schéétawement standard n'était possible
gue pour les colonnes 3D ayant un rapport géonuétiig/D) inférieur a 1.

Pour les colonnes ayant une hauteur de liquide gdewsee, plusieurs cellules sont observées
dans la dimension de la hauteur. Ces vortex negashécessairement vis-a-vis, mais plutot
décalés l'un par rapport a l'autre, a la faconed'alfée de Karman. Une description trés
précise de ce type d'écoulement, basée sur I'exg@étation, est proposée par (Chen 1994).
Ses expériences furent réalisées dans une coloysr@ an grand rapport géométrique
(hauteur de 2,2 m et diameétre de 10,2 cm). Tr@snmés d'écoulement sont répertoriés par les
chercheurs a mesure que la vitesse superficiellgadeaugmente. Ces régimes sont baptisés
bulles dispersées, bulles coalescées et sluggsmgegime de bulles dispersées ressemble au
régime homogene généralement rapporté dans leesepattant sur les colonnes a bulles.
Une différence notable est le fait qu'il permettrae certaine non-homogénéité dans
I'écoulement et dans la distribution des phasesa An de ce régime, certains vortex et
groupes de bulles sont observés et un schéma gliebairculation est établi. La limite du
régime de bulles dispersées est fixée lorsque dégsoupements de bulles deviennent
importants. Cette transition a été observée pachescheurs lorsque la vitesse superficielle
de gaz atteint 1,7 cm/s. Le régime appelé bullesesoées correspond approximativement au
régime hétérogene décrit dans plusieurs autree®tpdrtant sur les colonnes a bulles. Les
chercheurs ont divisé ce régime en deux, en senbasal'observation de la morphologie de
I'écoulement. Il sera appelé vortex spiral pour vtesse superficielle du liquide variant entre
1,7 et 4,2 cm/s, alors qu'il sera hommé turbulentrgles vitesses variant entre 4,2 et 4,9
cm/s. La morphologie du régime vortex spiral dédahs cette étude correspond au schéma
de circulation global. Etant donné que la hauteutadcolonne est ici beaucoup plus grande
gue le diametre, il y aura plusieurs vortex a défdées hauteurs décalés I'un par rapport a
lautre. En plus des vortex eux-mémes, trois aut@mses sont décrites pour ce régime
d’écoulement, soit une zone de liquide descendalunlg de la paroi et deux zones de bulles
montantes (rapides et lentes) au centre. La zonebules montant rapidement est

continuellement soumise a un mouvement en spicalgui a pour effet d'amplifier les vortex



qui l'entourent. Le régime nommeé turbulent seraubeap plus chaotique. L'apparition de
grosses bulles formées par coalescence est almargeée. Ces bulles viennent peu a peu
perturber le schéma global d'écoulement lorsque teainée induit des mouvements
désordonnés dans le liquide.

I1.4.2-Colonne a bulles 2D :

Dans une grande colonne (H beaucoup plus grand®)yuoeis cette fois en 2D, les régimes
d'écoulement seront tres similaires au cas 3D, aoriiomt démontré (Tzeng 1993). La
colonne utilisée pour cette étude possédait ungosede 48 cm par 1.27 cm et une hauteur
de 1.6 m. Opérant a des vitesses superficiellegaderelativement faible, les régimes de
bulles dispersées et de bulles coalescées fureanads. Ce dernier régime possédait une
structure trés  similaire & celui dune colonne enD, 3 un schéma

de circulation globale incluant les 4 mémes zomed, du bord vers le centre : liquide
descendant, vortex, bulles rapides et bulles letitégt cependant observé que la transition
entre ces régimes se faisait plus tot pour la ec@a2D que pour la colonne 3D. Le régime
bulles coalescées apparait en effet a une vitegsficielle de gaz de seulement 0.9 cm/s
pour la colonne 2D alors qu'il apparait vers 2 cpo'sr une colonne 3D. Ce phénomene est
expliqué par le fait que les bulles ont une moinande liberté de mouvement dans une
colonne 2D. Ces résultats sur la transition erdgseerégimes de bulles dispersées et bulles
coalescées sont confirmés par une autre études@éadiur une colonne en 2D (Lin 1996).
Pour une colonne ayant la méme épaisseur que ‘@tundel précédente, soit 1.27 cm, et une
hauteur de 2.40 m, les chercheurs ont pu étudiéne autre I'effet de la largeur de la colonne
sur la transition entre les régimes d'écoulemént.dinsi été observé que, pour une colonne
d'une largeur supérieure a 20 cm, la transitiors der régime de bulles coalescées se
produisait toujours autour d'une vitesse supeificiele 1 cm/s. En régime de bulles
coalescées, les mémes structures que dans les gréd®dentes sont observées, soit retour
de liquide, vortex, bulles rapides et bulles cdagall a cependant été remarqué qu'a partir
d'une vitesse superficielle de gaz de 3 cm/s,dg®ns de bulles rapides et bulles centrales
fusionnent et I'écoulement ne comporte plus quis tr@gions distinctes. L'épaisseur d'une
colonne 2D semble avoir un effet important surdgime d'écoulement. En effet, pour une
colonne beaucoup moins épaisse (possedant unersdet20 cm par 2 mm et une hauteur de
60 cm), (Spicka 1999) a observé une transition f@tdive vers le régime hétérogene.

Cette transition s'est effectuée a une vitesserfciple de gaz d'approximativement 2.5
cm/s. Pour cette méme étude, la transition ver&deme turbulent s'est produite a une vitesse

superficielle d'environ 40 cm/s. Cette étude démsoégalement que le patron moyen de



distribution des vitesses dans le liquide et dérdation de gaz pour une grande colonne
correspond bien au patron de circulation globalsdane colonne a bulles. Ainsi, l'effet
moyen des multiples vortex verticaux sur une longégode de temps semble similaire au
patron global de circulation.

Peu d'études détaillées concernent les colonndmiltess ayant un faible ratio géométrique
H/D comme c'est le cas pour la rainure. Ceci esisemblablement di au fait que peu de
procédés industriels font appel a ce type de ca@ohm cependant déja été remarqué que les
colonnes beaucoup plus larges que hautes n'adoptgras directement le régime
d'écoulement global décrit par la figure 11.12. Paes colonnes, l'apparition de plusieurs
cellules sur la largeur de la colonne est remargeéeombre de ces cellules dépendant de la
géométrie. Ce nouveau régime d'écoulement est\dbgeur un rapport géométrique H/D
inférieur a 0.5 selon (Joshi 2002).

En conclusion, le coefficient kest généralement utilisé pour considérer de fatobale le
transfert dans les contacteurs a bulles et dépentheducoup de paramétres (la vitesse
d’introduction du gaz, les propriétés physico-clgjods de la phase liquide, le type de
distributeur utilisé, la puissance dissipée...). Npasivons constater que les corrélations
existantes et les efforts de modélisation (par gterCockx et al., 2005 et Krishna et Van
Baten, (2003) ne s'appliquent qu'a des conditigésatoires particulieres. Il est donc difficile
et insuffisant, pour comprendre clairement la caxipé du transfert de matiére gaz-liquide,
de se baser sur une interprétation exclusive daatiems du k. || sera donc intéressant
d'étudier la dissociation des valeurs du coeffitida transfert de matiére coté liquide)(kt

de l'aire interfaciale (a) pour pouvoir interprétamrrectement les variations dg, knduites
par la modification de certains parameétres opé&egoi
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CHAPITRE Il

Modélisation de la turbulence



[11.1.Introduction :

La plus part des modeles de turbulence ont étéelolgvés dans un contexte d’écoulement
stationnaire en moyenne, la ou les propriétésatemaharité ont été implicitement supposees.
Le caractere instastionnaire est une situation pjésérale alors que les problemes
stationnaires ne constituent souvent qu’un étanasytique particulier.

Nous allons présenter dans ce chapitre I'équatienNavier-Stokes qui gouverne le
mouvement d’'un fluide newtonien, puis nous passesan traitement moyen, au sens de la
moyenne statistique, cette opération par le biaid'@juation deNavier-Stokegyénére des
contraintes inconnues qu'il faudra modéliser ; daoge étude nous avons utilisé le modele
de turbulence standard (¥,).

[1l.2.Modélisation de la turbulence :

D’aprés I'hypothése de Boussinesq qui repose stelddion directe entre les contraintes de
cisaillement et le mouvement moyen. Les facteupsésentent la turbulence sont exprimeés
par des équations en fonction du tenseur de défammanoyen o&; et la viscosité

turbulente. .

N ou,  O0u;, | 2
— j
-puu, = U -+ - — ko, .1
T ax, 0x 3
Avec I'énergie cinétique: e =+ u;u; .2
Et la viscosité turbulente : u, =< plu 1.3

[11.2.1. Généralités sur les équations de Navier-Stokes :
La modélisation des écoulements tridimensionnélfoaslée sur les lois de conservation de la
masse, de la quantité de mouvement et de I'énéfgey, 1991).
Dans le cas des fluides incompressibles, de vigcasnstante et en régime permanent, ces
lois s’expriment de la fagon suivante :
¢ Equation de continuité (Conservation de la masse)

&u,

= 0 1.4



¢ Equations de Navier — Stockes (Conservation dgidatité de mouvement) :

ouU. ‘U ou. :_l cP o-U.

L+ U, —+v 1.5
ct OX, pox;  Ox0X,

U; : composante du vecteur de vitesse instantanée

P : pression

v @ viscosité cinématique

p : masse volumique

111.2.2 . Equations et approches de résolution pour un écouteent turbulent :

[11.2.2.1. Définition et caractéristiques de I'écolement turbulent :

Un écoulement turbulent est composé de “filetsd@liqui, au lieu de conserver leur

individualité en glissant uniquement les uns s &itres comme dans un écoulement
laminaire, échangent entre eux des particules dhuidhinsi, le fluide ondulé de maniere

complexe, s’enroule sur lui méme et semble se déplde facon aléatoire autour de la
direction principale de I'écoulement. Chassaingd(®0définit la turbulence comme étant un

"chaos" spatio-temporel. Cet état désordonné suirér réalité lorsque la vitesse du fluide
devient supérieure a une limite au-dela de laguallg@scosité ne suffit plus a régulariser les
mouvements.

Il est courant de caractériser le régime d’'un émmeint par un nombre adimensionnel, le

nombre de Reynolds, qui correspond au rapportatess d’inertie aux forces visqueuses :

pUL
e=——
1L

R .

ou:

p est la masse volumiqug,est la viscosité dynamique moléculaire, U la @igemoyenne de
I'écoulement et L étant une distance caractéristigl I’écoulement.

Pour un écoulement dans une conduite, la transéidre un régime laminaire et un régime
turbulent s’effectue généralement pour un nombrReolds critique égal a 2500.

Un écoulement est considéré pleinement turbulerdgi® le nombre de Reynolds est

supérieur a 5000.



Le mouvement d’un fluide est dit turbulent lorsdes différentes caractéristiques physiques
(vitesse, pression, température) peuvent étretdéquar des variables aléatoires du temps et
de I'espace, et pour lesquels on peut définir lalewr moyenne.

Les tourbillons de différentes tailles apparaisstEmtant ce qui est communément appelé un
spectre. Les grands tourbillons sont associés asges fréquences et les petits tourbillons
aux hautes fréquences. Plus le nombre de Reynskdgmgortant, plus I'écoulement est
turbulent et plus la largeur du spectre est immbetaBien qu’ils soient différenciés les uns
des autres, les tourbillons sont lies par un psaegle transmission de I'énergie appelé
courammentcascadéd’énergie (Kolmogorov, 1941).

Les grands tourbillons interagissent dans un preteimps avec I'’écoulement moyen, leurs
échelles de longueur étant similaires. La présatearadients de vitesse moyenne dans
I'écoulement provoque la distorsion de ces toushdl Lors de ce processus d'étirement, de
L’énergie cinétigue est extraite de I'écoulementyero pour alimenter les mouvements
turbulents de grande échelle. La plus grande paittédergie cinétique étant contenue dans
les tourbillons de plus grande taille, cela perdeiaintenir la turbulence (Lesieur, 1994).

A force d'étre étirés, les gros tourbillons sorihdés en tourbillons de plus en plus petits.
L’énergie cinétique est transmise des tourbilloasgdande taille vers ceux de petite taille,
jusqu’a ce que les forces de viscosité devienngntes, dissipent cette énergie en détruisant
les petits tourbillons et la convertissent en éieergerne thermique.

Le taux d’énergie dissipée est déterminé par lesveroents turbulents de grande échelle, les
forces visqueuses interviennent au niveau des it les plus petits. En effet, c’est le taux
d’énergie extrait de I'écoulement moyen et transanx gros tourbillons qui est ensuite
véhiculé aux petits tourbillons.

[11.2.2.2. Approches de résolution des équations d&coulement turbulent :

[11.2.2.2.1.La résolution directe: Les équations de Navier-Stokes traduisent complene

les écoulements a surface libre turbulents. Cependaalgré les récents progres réalisés au
niveau technologique, leur résolution numérique @éte pose probléme.

En effet, les tourbillons peuvent étre de I'ordne mhillimetre alors que le domaine peut
s’étendre sur des metres et méme des kilométres.gdile assez fine pour une description
assez préecise de toutes les échelles de la tudaulexigerait un nombre considérable de
cellules (Chassaing, 2000). Or, la capacité dekatpe et la vitesse des ordinateurs demeurent
a I'neure actuelle insuffisantes.

Un autre inconvénient de cette approche est lgtatla grande finesse de la structure de la

turbulence exige la prescription de données ieisigt aux limites a un niveau important, ce



qui n’est pas sans poser parfois de sérieusesudifis.

Afin de surmonter ses difficultés, deux solutiomstsutilisées : I'approche statistique et la
simulation des grandes structures turbulentes.

[11.2.2.2.2. L’approche statistique

Les modeles qui se fondent sur I'approche statistspnt les plus répandus. lls reposent sur

la décomposition classique de Reynolds en quamtitd&enne et fluctuante :

'L,'].=L_.Ti—ull
P=P+p .7
= LT . — 1.
Avec : 1h=—ﬂ'uﬁh=0 et U::—J[»m 111.8
T+ i TU i
p— I pT — T
P:—ﬁ'Pm Et p=ljpdrﬂ 111.9
T +o T o

Cette décomposition en valeur moyenne et fluctuamiaine au niveau physique, une
considération du mouvement moyen et du mouvemaegjfitdtion turbulente.
Les équations Ill.4t III.5deviennent :

¢ Conservation de la masse (équation de continuité)

Y _o 11110
8Xi
¢ Conservation du mouvement (équations de Navietkeg):
U, —dU._ 18P o oU ——|
—1+-["_|—: - 4 Y - 1 _uiu. .11
ct X, pox; Ox,| OX, :

Les terme: -|::ruf_.uJ appelés contraintes de Reyrmidgiennent de la décomposition de
Reynolds. lls posent un probléme de fermeture.

Le but de I'ensemble des modéles de transport datg@s moyennes consiste a estimer les
contraintes de Reynolds. Le code de calcul Flussrigse trois méthodes de fermeture basées
sur I'approche statistique :

¢ Le modele ke et ses variantes

¢ Le modele de turbulence d&fmodele de Wilkox)

¢ Le modele des contraintes de Reynolds (RSM)



l11.2.2.2.2-1. Modeles Kg:

Le modele ke est le plus simple des modeles complets dits & élguations.

Ce modéle suppose que le régime de turbulencdedsement établi dans tout le domaine et
gue les effets de la viscosité moléculaire sontigggbles par rapport a ceux de la viscosité
turbulente (loin des parois).

Il est possible de développer des équations dspaahsimilaires pour d’autres parameétres de

la turbulence y compris le taux de dissipation’édedrgie cinétique turbulent®. L’équation

exacte dec contient cependant certain nombre de termes nosunalgles. Le model K-
présenté est le model développé par Launder etifpalll comporte deux équations, l'une
pour K et l'autre poure , basé sur une meilleure compréhension des pruxessisant le
changement de ces variables.

On utilise K ete pour définir une échelle de longuelireprésentative des grandes échelles

de la turbulence par :

v =kYV? etf = n.12

o
™ |w|m

En utilisant la méme approche que celle utiliséer p@ modele de longueur de mélange, on
spécifie la viscosité turbulente par :

2
7 =,0cﬂk? .13

C, : Constante adimensionnelle.

Le modele standard utilise les équations de trahspovantes pour K et :

ou, GU

0 : -
(aptk)erlv(pkU):dl ,u+§‘k grad(k) |+ 24, —- x a—)g—ﬂf .14

et:

%+di\(p&U)=di (,u+0_ 6>g

grade) |+ +24C, oS _C2£IO_ 11115
- k ax
La signification physique de ces équations estiikzasite :
Taux de variation de k (at) + Transport de k (o&) par convection = Transport de k (gu
par diffusion + Taux de production de k (©u- Taux de destruction de k (eu

Ces équations contiennent 5 constantes ajustaflg®i.,6.,C1.1Cy; .



Ces constantes utilisées dans ce modele ont adstemyartir des données expérimentales
d’une variété de configuration d’écoulement.
Le terme de production de [I'équation de K estw@directement des termes exacts de

production dans la premiere équation en utilisamelation exprimant le tenseur de Reynolds

r— oV, ov. 2 ov, 2
I.. =—-puu = — 4+ -5 =% -9 pk 11.16

Une forme modélisée des processus de transportrapmians le second membre de

I'équation, les termes turbulente de transportet seprésentés par un terme de diffusion de la
variable scalaire considérée K &ues nombres de Prand@; et O.. Relient la

diffusivité de K et£ avec la viscosité turbulentf;, le termede pression de I'équation de

K ne peut directement étre mesuré et ses effetgpsis en compte dans le terme de diffusion
dans 'équation.

Les valeurs utilisées par défaut dans le code Ekmmt groupées dans le tableau suivant :

Constantes | C, ok o, Cu Ca

Valeurs 0.09 1.00 1.30 1.44 1.92

Tableaulll-1 : Valeurs des constantes empiriques du modele k-

Le modéle ke est trés largement utilisé en ingénierie. Il ese#et robuste, économique en
temps de calcul et suffisamment précis et validarpmne large gamme d’écoulements
turbulents.

[11.2.2.2.2-2. Model de turbulence SST (shear stes transport):

Le modeéle Shear-Stress transpkrt & (SST) a été élaboré par Ment@r994) pour
amortir efficacement la formulation robuste et é&atu modelek — « dans la région proche
de la paroi avec un retour au modéle £ pour le traitement des régions lointaines de la
paroi. Le modéle en question a pris cette appefiatar la viscosité turbulente est modifiée de
telle facon que les équations de transports tigno@mpte des contraintes du cisaillement
turbulentes (Shear-Stress). Une autre modificageh a signaler et qui se résume dans

limplémentation du terme de diffusion dans I'éqoatde «. et une fonction d’amortissement



pour assurer au modele un meilleur comportemersi aien que dans les zones proches de la
paroi que dans les régions éloignées. Ceci donoe modéle une longueur d’avance en
termes de performance par rapport aux modieleg. sandard etk —& gandard. Le modéle

k —a (SST) ressemble au modéte- « standard en plus des modifications suivantes :

-Le modeélek — « standard et le modelk — ¢ transformé sont multiplié par une fonction
d’amortissement et rajouter I'un a l'autre. La foao d’amortissement prend l'unité prés de
la paroi, ce qui active le modeéle- « standard et prend la valeur zéro loin des surfames
qui active le modelek — ¢ transformé.Le modeéle k-standard proposé par FLUENT est
fondé sur le modéle de Wilcox (Wilcox, 1998). Saicture est proche de celle du modélke k-
Ce modele fait intervenir deux équations de trartspane pour I'énergie cinétique turbulente

k et I'autre pour le taux de dissipation spécifigue

Le taux de dissipation spécifique est défini par :

w = £ .17
k

* Le modele k—a (SST) introduit un terme d’amortissement de lafudibn dans
I'équation de taux de dissipatian

» La viscosité turbulente est modifiée pour prendnecensidération les contraintes du
cisaillement turbulentes (Shear-Stress) dansgeatiéns de transport.

* Les constantes du modéle sont différentes.

Ces modifications caractéristiques rendent le neo#ét «. (SST) plus précis et plus fiable
pour une large gamme d’écoulements que le mod#eter gandard.

L’énergie cinétique turbulente k et le taux spégcié de dissipationn sont obtenus
respectivement a partir des deux équations degoansuivantes :

0 0 0 ok

—(pk)+ —(pkU, )= —| T, — |+ G, - Y+

3¢ (PK) ox (pku;) x| ax = Yt S 118

Et

0 0 0 ow

— + —(pwU, )= —| T, —|+G,_-Y,+ S
at(pcu) ox (pwU ) axj( “’ij] w-Y,+ S, 11119
Avec :

Gk : production d’énergie cinétique turbulente pardeadients de vitesse moyenne

G, : production dey



I' etl’, : coefficients de diffusion de k et
YketY, : les dissipations de k etdues a la turbulence.
Scet S : les termes sources.

Les coefficientd’x etI’, sont donnés par :

My=u+ A 111.20
Uk

l'w=,u+ﬁ n.21
g

w
ok eto, sont les nombres de Prandtl pour ketspectivement, et la viscosité turbulente.
La viscosité turbulente est estimée comme suit :

_ ok
w

7 I11.22

a* est un coefficient qui tient compte des variati@e la viscosité turbulente. Pour de faibles

nombres de Reynolds? est défini de la fagon suivante :

o =g | ot Re/R .23
1+ Re /R,
Kk
Re =X .24
Hw
a, = 111.25
3
Les termes de production,& G, sont définis respectivement par :
G — 20U j
= - puu; 111.26
k p i aXI
G, =a<c, I11.27
k
a a, +Re /R
a = —= : /Ry 111.28
a 1+ Re /R,

La dissipation de k due a la turbulence est dopaée

Y, = pB fy kaw 11129



(1 < 0
fo={ 1+680y

| 1+400y; %0
1 0k dw
B'=p; [ 1+L'F(M,) |
4
5= g | 425+ (Ra/R,) 131
| | 1+ (Re/R,)
F(Mt) est une fonction de compressibilité.
La dissipation de@ due a la turbulence est donnée par :
— 2
Y, = pB fyw 1132
_ 1470y,
avec : P18y,
X — Qiijkai
w % 3
(B.0)
_1few 2
25~ 2| ex; ox |

L’'avantage du modéle &-par rapport au modeéle &kréside au niveau de la prise en compte
des effets dus a la turbulence des écoulementibla feombre de Reynolds. Il est utilisable
pour les écoulements compressibles et permet delfgen compte les transferts pariétaux.

Finalement, les constantes du modéte $ent regroupées dans le tableau suivant :

B. R, R & a, g

'y il L4 ol

s

G.:I: o g "S,_ B

1 0.52 1/9 0.09 0.072 8 6 2.95 15 2.0 2.0

Tableau 111-2 : Valeur des constantes du modéle k-
[11.2.2.2.2.3 Le modele des contraintes de Reynold&SM :
Le modéle des contraintes de Reynolds (RSM) eshoatele de fermeture du second ordre.
Dans certains cas (couches limites courbes, éceulsntourbillonnaires, écoulements en
rotation), 'approximation basée sur I'hypothéseBirissinesq pour représenter les tensions

de Reynolds n’est plus applicable [Versteeg et Makkara (1995)].



Des équations de transport sont alors établies lpsurontraintes cinématiques de Reynolds

Rij = uu;.Ces équations s’écrivent sous la forme généralarsie :

DR, _ P+D +& +[] +
or _hthitg [1; +9 I11.33

Taux de variation d&; + Transport dé€kj = Taux de production dg; + Transport ddrj par
diffusion —Taux de dissipation d&; +Transport deRj du aux interactions turbulentes
Pression /Contraintes + TransportRiglu au mouvement de rotation.

Nous avons alors six nouvelles équations aux désiyzartielles, une pour le transport de

chacune des six contraintes de Reynolds :

HI.“E.“E.HI Uy’ Uy Uy E‘tHz Iy

Le terme de production est donné
ou oU,
Pi==| Rn =—* Rn—>+ 111.34
: [ R 0X. . R ame

Le terme de transport par diffusion est donné par :
o (v, OR,
D, = L — I11.35
0X,, \ O, 0X,

Les interactions turbulentes Pression / Contrainteslélisées sont les plus délicates mais

Avec :Cu=0.09etck=1.0

aussi les plus importantes a modéliser.

Elles sont dues aux fluctuations de pressions dliese part a deux tourbillons interagissant
'un avec l'autre, et d’autre part a linteractiofiun tourbillon avec une région de
I'écoulement de vitesse moyenne différente. Le éemodélisant ces interactions a pour effet
de redistribuer I'énergie suivant les contraintesmales de Reynolds £ j) afin de les rendre
isotropique et de réduire les contraintes de ¢tesaént de Reynolds £ ).

Des corrections supplémentaires sont nécessairgsppendre en compte 'effet de la paroi.

Les effets de paroi augmentent I'anisotropie dedramtes normales de Reynolds.

£ 2 2

avec .

C1=1.8. C2=0.06 et k=— ('] +u'3 +u'3)

b2 =



Le transport d0 au mouvement de rotation est dpané

Qij = -24), (ij &nt R qkm) 1137
wk étant le vecteur rotation.
L’énergie cinétique de turbuleneeest donnée par la méme équation que celle de tlzoae
k—e.
Ce modéle est potentiellement le plus général ptus complet des modéles de turbulences
classiques, seules les conditions initiales etimitds sont a fournir. Les calculs sont
satisfaisants pour les propriétés de I'écoulemeoyan et toutes les tensions de Reynolds
pour beaucoup d’écoulements simples et d’autres qgdmplexes incluant les jets de murs, les
tunnels asymétriques, les écoulements en condnitinculaire et les écoulements courbes. Il
est tres colteux en moyens informatiques.
[11.2.2.2.3-Approche spectrale :
Les tourbillons sont de taille et de fréquencestiplak.
L’augmentation de la fréquence correspond a unéndtimon de la taille du tourbillon. Dans
les spectres de fréquence (ou de nombre d’ond®$, zones de fréquence sont groupées,
montrant le transfert de I'énergie turbulente escade, des basses aux hautes fréquences ou
des grands aux petits tourbillons
i) Zone de basses fréguences : ce sont les tanbilles plus gros, contenant davantage
d’énergie ; ils sont générés par I'’écoulement moyen
i) Zone de hautes fréquences : ce sont les tdonisilles plus petits, ou la viscosité devient
importante, I'énergie cinétique est dissipée erethralLa décroissance est donnée par
E(f) =f “selon Heisenberg
iii) Zone de fréquences moyennes ou de transditne les deux autres zones, appelée zone
inertielle : les tourbillons les plus grands donresissance a des tourbillons moins grands et
encore moins grands jusqu’a ce qu’on arrive aws patits tourbillons. Au cours de la
diminution de la taille des tourbillons, I'énerg@nétique décroit selon une fonction
universelleE( f )= f **d’aprés Kolmogorov (1941a) et Kolmogorov (1941b).
[1l. 2.2.2.4-Simulation des grandes structures turbulentes (LEB:
La simulation des grandes structures turbulent&S(bu ‘Large Eddy Simulation’) est une
approche intermédiaire hybride utilisant une résmupartielle pour les grands tourbillons et

une modélisation partielle pour les petits toudnifl [Schiestel (1993)].



L’idée est basée sur I'observation que si les ggdadrbillons sont en fait tres différents selon
les géométries, leur structure variant beaucoug dwetype d’écoulement considéré, par
contre les petits tourbillons ont un caractére phisersel.

La méthode consiste alors a calculer le mouvenm@htnensionnel et instationnaire des gros
tourbillons dans des réalisations particulieres I'deoulement considéré. Les propriétés
statistigues sont obtenues ensuite dans un seeomgis} tout comme on le ferait sur des
signaux issus de mesures en laboratoire.

De maniere tres générale, la modélisation consistaire un traitement statistique sur les
éguations de base et ensuite résoudre numériqueregrquations tandis que la simulation
adopte la démarche inverse : résolution numérigee @juations de base et ensuite le
traitement statistique des bases de données ainstittiées. La justification de ce type
d’approche réside dans une idée simple : les gréoutbillons produits par I'écoulement
moyen sont fortement dépendants de celui-ci, awiges et de longue durée de vie, ils sont
difficiles & modéliser. Par contre les petits talohs produits par transfert ont un caractére
plus universel et tendent vers l'isotropie, leurédude vie est courte et ils sont relativement
plus faciles a modéliser. Les simulations humésgaeales nombres de Reynolds élevés, se
basent donc sur un découpage des fluctuationslémtes qui permet de ne calculer que les
grandes structures énergétiques et modéliser tdspstructures de caractére plus universel.
Bien gu’elle soit une technique encore en courdé@eloppement, la simulation des grandes
structures turbulentes est actuellement un outir fiingénieur. Elle permet de simuler des
configurations tres proches de celles rencontrées dindustrie; notamment celles pour
lesquelles les modeles classiques, de kypeschouent.

111.2.3. Modélisation de la surface libre

[11.2.3.1. Généralités sur les modeles multiphasices

Pour modéliser les écoulements multiphasiquesidag approches principales sont :

Euler —Euler et Euler — Lagrange.

Fluent (2001) propose trois modéles principaux &nsur I'approche eulérienne, a savoir : le
modele VOF (Volume Of Fluid), le modele de mélange<Mixture» et le modele d’Euler.
Dans le dernier modele, une distinction est faite#ecles eécoulements fluide — fluide et les
ecoulements fluide — solide (modele dit eulériemngtaire).

L’approche lagrangienne sert de base au moduleathsport solide « particle track » ou
modele particulaire. Ce module est utilisé pournadtie la distribution et la trajectoire des
particules. Les criteres de choix d’'un modele mukisique approprié dépendent du type

d’écoulement, des forces mises en jeu. Ainsi, dearécoulements a surface libre, sans



transfert ni distribution, le modele VOF est le pldapté. Nous utiliserons ce dernier pour
simuler les écoulements & surface libre.

Le modele VOF repose sur une méthode dite métheda ftaction volumique. Elle permet
de localiser I'interface entre deux domaines flaidkfférents. Elle est applicable pour des
fluides non miscibles (eau—air par exemple) c’edira lorsqu’il N’y a pas d’interpénétration
entre fluide.

En écoulements incompressibles, sans modéle diénetgsans prendre en compte les
interactions entre domaines fluides, les méthodes Yermettent une bonne résolution des
problemes hydrauliques a surface libre, en régraresitoire (time-dependent formulation) ou
permanent (Fluent, 2001).

Les limites de ce modele sont les suivantes :

1. Aucune cellule ne doit étre vide (présence allige d'une ou plusieurs phases
combineées).

2. Une seule phase seulement peut étre compressiidepas les deux.

3. Les écoulements périodigues ne peuvent étrelé&smarsqu’on active le modéle VOF
(incompatibilité).

4. Ce modéle ne prend en compte actuellement r@ngélni réaction.

5. Il est impossible d’utiliser actuellement le re@alde turbulence LES.

Fluent dispose de quatre schémas numériques pealisier I'interface eau-air par exemple :
Euler Explicit, implicit, geométric reconstructiotionor-acceptor.

Le schéma « implicit » est adapté en régime perntai® régime transitoire, l'utilisation des
méthodes VOF implique la donnée du nombre de Ctu@iest un nombre sans dimension
qgui compare le pas de temps de caltubu temps caractéristique durant lequel un élément
fluide transite a travers le volume de controle.

111.2.3.2. Equations multiphasiques

La modélisation de la surface libre nécessite woulgage du domaine global de calcul en
deux sous domaines.

Le premier est constitué d’'un volume d’eau et lexikme, situé dans la partie supérieure du
domaine d’étude, est rempli d’air. Le plan d’inemgon des deux sous domaines représente la
surface libre au démarrage du calcul.

Aucune contrainte n’est fixée au niveau de ce plarpourra donc se déformer. Dans ce cas,

la pression atmosphérique est imposée sur la Eanpiérieure du domaine, constituée d’air.



Chaque phase est supposée étre présente dans oohgque de controle de la géométrie et
est dotée de ses propres champs de variables. tkn ohaque phase possede une fraction
volumique égale a la fraction du volume de contdillle occupe (Lin Mat al. 2002).
Dans notre cas, la fraction volumiqugest définie par :
0Q q
a, = ———
0Q

maille

11.38

0Qmaile represente le volume total de la maille de cadtulQq le volume de la partie de la
maille occupée par la phase g. Si q représentiedsaliquide (eau), nous avons alors :
eaua = 1, la maille est entierement remplie d’eau,
eaua = 0, la maille contient exclusivement de l'air,
0 < eaw < 1, la maille contient la surface libre
On suppose qu’il N’y a pas de transfert de masse phases, ni de tension a l'interface entre
les fluides. Dans chaque cellule, la masse voluaiguet la viscositép globale sont
représentées par la moyenne pondérée par la fraailamique :

1 n

P=2 0P et 1= 3 0l

=1 o=l
La forme des équations aux dérivées partiellekaestivante :
¢ Conservation de la masse pour chaque phase q

=

" T, 200 ; 0<a, <1 111.39

ot £X,
La contrainte sur la fraction volumique est la snite :

1
I\

n représente le nombre de phases.

111.3. Simulation par les codes de calcutFD :

Les codes de calcul CFD ouGomputational Fluid Dynamics (mécanique des fluides
numerique) sont, applicables dans une large vadiétgroblemes en mécanique de fluides et
disposent de modéles divers de turbulence. Parmicodes, les plus utilisés sont : CFX,
FLUENT, PHOENICS, Star-CD et Flow-3D. Tous ces dgilisent la méthode FVM
(méthode des volumes finis) [Adamsson (1999)].



[11.3.1. Présentation du code de calcul FLUENT :
Pour réaliser nos simulations, le choix s’est psutéle code de calcul commercial Fluent que

nous présentons dans cette partie.

[11.3.1.1. Architecture du logiciel :

Comme tout logiciel de CFD, il est composé de tébésnents : le préprocesseur, le solveur et
le post-processeur.

Le pré-processeur GAMBIT
Il permet a l'utilisateur de construire la géometdu domaine de calcul et de subdiviser ce

dernier en petits volumes de controle ou cellulescdlcul. L'ensemble de ces volumes
élémentaires constitue le maillage.La définitiors @enditions aux limites appropriées, au
niveau des cellules qui coincident ou touchentrdmtiéere du domaine de calcul, se fait
€également a ce niveau.

- Le solveur permet de définir numériquement les conditionsratpées (gravité, pression)
dans lesquelles est effectuée la simulation, ajjos la spécification des conditions aux
limites. Enfin, il permet de choisir le processtératif, en proposant notamment plusieurs
schémas numériques pour la discrétisation spattatemporelle, et pour le couplage de la
vitesse et de la pression. Il offre également urterface permettant de contrbler a tout
moment |'état d’avancement des calculs.

- Le post-processeurest I'élément qui permet de visualiser la géométtide maillage du
domaine, mais surtout d'afficher les résultats oibs$e Il est ainsi possible de visualiser les
champs de vitesse, les champs de pression, ddencdeuwainsi que toutes les autres grandeurs
calculées sur un segment, une section du domaireuotout le volume. Il offre aussi la
possibilité de tracer des courbes et de visualeilignes de courant ou la trajectoire des
particules.

111.3.1.2 Etapes de calcul :

Les étapes décrites ci-dessous sont propres amegduermanent et concernant [Versteeg et
Malalaszkara (1995)] :

- L'intégration des équations de transport

- La discrétisation spatiale

- Le couplage pression — vitesse

- La convergence



[11.3.1.2 1- Intégration des équations de transport

Fluent est un logiciel utilisant la méthode desuwmés finis. Il résout les équations de
transport de la matiere (équation de continuité)ladquantité de mouvement, de I'énergie
cinétique turbulente et du taux de dissipation efgie cinétique turbulente. Cette méthode
est tres répandue en meécanique des fluides tridioemelle. Son avantage est qu'elle est
conservatrice, c’est a dire que tout le flux sdrtdiun volume de contréle entre dans le
volume voisin. Son principe est décrit par Patar(t®80) : chaque équation continue est
intégrée sur chaque volume de contréle puis lerémée d’Ostrogradski est utilisé pour
transformer certaines intégrales de surface egraliEs de volume.

L’expression générale de ces équations est :

diV(,OqﬂrJ) = div(r grady) +S 11140

Il 1
|

| : représente le bilan entrée /sortie de la qtaptdans le volume de controle(de contour
A, de normale sortante a la surfacedd a la convection .
Il : représente la variation dedue a la diffusion et Ill est le terme puits/s@urc
Ces équations sont intégrées sur un volume dedemt¥ et leur forme intégrale devient
alors :
In(,o(pU)dA:I n(I gradp) dAFI S d\ .41
A A A
Cette méthode des volumes finis est dérivée de deb éléments finis.
Elle présente l'avantage d'étre facilement compnétlde par rapport a d’autres méthodes
telles que celles des éléments finis ou la méthemietrale. Elle a été, de plus, largement
validée.
[11.3.1.2 .2- Discrétisation spatiale :

Les équations de transport @esont ensuite discrétisées sous la forme :

a,®=> a,®  +b 111.42
nb

ounbreprésente les indices des cellules voisines. bebne de cellules voisines dépend de la
topologie du maillage (6 cellules voisines poumaillage hexaédrique).

Cette équation est a écrire pour chaque cellulzed&eP du domaine.



Le systéeme d’équations aux dérivées partiellesi@st transformé en un systeme algébrique
représenté sous forme de produit de matrices carapteun grand nombre de coefficients
nuls.

Fluent propose deux schémas de discrétisation :

- Schéma amont du premier ordr€e schéma permet une certaine stabilité dansalesls
mais est responsable de diffusion numérique.

- Schéma amont du second ordre’utilisation de cette méthode permet de minimite
diffusion numérique mais peut faire diverger lecoél

[11.3.1.2.3- Couplage pression-vitesse :

L'utilisation d’'un algorithme pour corriger la pasn et la vitesse afin que ces grandeurs
vérifient 'équation de continuité est nécessaire.

Cet algorithme stipule I'existence d’une relatiamtre les vitesses corrigées et les pressions
corrigées.

Nous utilisons I'algorithme SIMPLE, acronyme pouiSemi-Implicit Method for Pressure
Linked Equations pour résoudre le systéme d’équations discrétisées

Le schéma représentatif de ce processus itératiféesit par la figure Ill.1u, v etw sont les
trois composantes du vecteur viteBaeprésente la pression. A lissue ni@érations, les
valeurs de@ sont obtenues. Pour éviter d’apporter des coomestitrop grandes a ces
grandeurs, et ainsi diminuer les risques de divergelu calcul, les nouvelles valeurs @e

utilisées pour l'itérationr+1) sont calculées comme suit :

®d=ad +(1-a) " I11.43

(0] (1) est le résultat de I'itératiom<1). « est le facteur de sous relaxation. Il est comprisee
Oetl.
Fluent propose plusieurs schémas de discrétisatemplus utilisés pour notre étude sont :

¢ Schéma amont du premier ordre : ce schéma pemeetertaine stabilité dans les calculs
mais est responsable de diffusion numérique.

¢ Schéma amont du second ordre : l'utilisation dgéecméthode permet de minimiser la

diffusion numérique mais peut faire diverger lecoél

¢ Schéma d’ordre supérieur : le schéma d'ordre seyédisponible dans Fluent est le

schéma QUICK (Fluent, 2001). Il prend en comptifube aux interfaces.

La résolution des systémes d'équations aux différefinies se fait par une méthode itérative

qui permet de calculer le champ de pression coteptede I'équation de conservation de la



masse par une méthode semi-implicite (c’est a duk utilise les valeurs du champ de
pression calculées a l'itération précédente).

L’algorithme SIMPLE, acronyme pour « Semi-Implicklethod for Pressure Linked
Equations » permet de résoudre le systeme d’émsatitiscrétisées (Fluent, 2001). Cet
algorithme stipule I'existence d'une relation entes vitesses corrigées et les pressions
corrigées, en vue de vérifier I'équation de conatéon de la masse.

Le schéma représentatif de ce processus itérati sgivant :

Hypothéses de départ : ©*=p~, u*, v=, w*, k¥, %

Propriétés physigues du fluide

. 4

Résclution des eguations discrétiséss de la

guantité de mouvement

L.*I .“I-:I:I I'I.I:K

v

Reésolution de I'équation de correction de la pression

(a partir de I'équation de conservation de la masse)

pT=p, uT=u, V=V,

wr=w, k*=k, e*= ¢ p*
v

Correction des pressions et des vitesses

P, U, v, w, k¥, =*

v

Resolution des autres equations de transport

{turbulence,...)

MNON

Convergence

FIM

Figurelll-1ISchéma itératif de Fluent, avec I'algorithme SIMPLE



111.3.1.2.4. Convergence
A chaque itération, Fluent permet de juger de t'de@mconvergence par le biais du calcul des

résidus. Le résidu Reorrespond au déséquilibre de I'équation somméaauies les cellules
du domaine. Il s’écrit donc sous la forme :

R® = Z JZ 3, +b- apq:p‘ 11.44

cellulesA = b

En général, il est difficile de juger de la convaarge a partir de ce résidu car il dépend de la
taille du systeme.

L'utilisation du résidu normalisé permet de surneoraette difficulté.

Fluent adimensionnalise le résidu précédent (Eguali .44) en utilisant un facteur d’échelle
représentatif du débit de a travers le domaine (Fluent, 2001). Ce résidatifedu normalisé

est défini par :

2

Rcu __ cellulesP

%banbcD nb + b_ aPCD P
> |a,®,|

cellules P

.45

Pour les equations de quantite de mouvement, lendiéateur gb, est remplacé pagpld, ou

Up est la norme de la vitesse au point P.

Pour I'équation de continuité, la définition duidksest différente :

RC =X cellulesp bilan de matiére dans la cellule P

et le résidu relatif est calculé a partir du résidaximal C itération 5 R sur les 5 premieres

itérations

RS

RC — iterationN

R-C

iteration5

Les simulations ont été réalisées a l'aide du legi€luent.les résultats des simulations
numeriques des écoulements turbulents en multiphasseront exposés dans la quatrieme

partie du mémoire
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CHAPITRE IV

Simulation de I'hydrodynamique
dans les réacteurs a bulles



IV .1.Introduction :

L’écoulement bidimensionnel au sein des ®asta bulles résulte de l'intéraction entre le
mouvement imposé par le distributeur de gaz ewéemtions de la fraction volumique de
chaqu'un des phases. Pour contribuer a une mailleonnaissance des caractéristiques de
I'écoulement dans les réacteurs a bulles, noussagbaisi de faire dans une premiere étape
I'étude numérique de I'écoulement laminaire dan®ézteur.

Le but de ce chapitre est de montrer l'intérét duptage des deux approches, numérique et
expérimentale et de mettre en évidence certainegohénes prépondérants a I'échelle des
réacteurs a bulles.

Le calcul numérique a été mené a l'aide du codmaldel "Fluent" qui utilise la méthode des
volumes finis. Le poste de travail utilisé pour ceisulations est un PC doté d'un
microprocesseur Pentium 4HT avec une fréquencerlode de 3,0GHz et de 2 Go de

mémoire vive.



IV.2. Simulation de I'écoulement dans les colonne&sbulles

IV.2.1 .Géométrie de la colonne

Le dispositif expérimental simulé (Fig.IV.1) cortei®n une colonne de 2.75 m de haut et de
0.24 m de diamétre, remplie de liquide et alimerg@ pied par de I'air via un distributeur
uniforme de 203 trous de 1 mm de diameétre. La ecwddonctionne en mode semi-continu. Le

liquide utilisé est de I'eau.
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FiguhVv.1 Géomeétrie de la colonne



IV.2.2. Maillage

La création de la géométrie ainsi que le rmgélse font sous le progiciel "Gambit" 2.3.16.
Ce mailleur propose des solutions étendues pourgé&smétries les plus compliquées.
Cependant, pour notre cas, deux choix principauxm@uilage se sont posés a nous. En
'occurrence, un maillage soit a base de celluleaddlateres, soit a base de cellules
triangulaires (soit a base de cellules hexaédricamsa base de cellules tétraédriques, pour le
cas 3D).

L'utilisation d'un maillage triangulaire indait un surplus du nombre de cellules par
rapport aux cellules quadrilateres, d'ou le besgeiplus de ressources et de temps de calcul.
Cependant, notre géométrie est assez simple aiulkdoent suit pratiquement la forme de la
géométrie. Donc, en utilisant un maillage a ceiudeadrilateres, nous aurons un alignement
de I'écoulement avec notre maillage, alors que e@ara jamais le cas avec des cellules
triangulaires. Ce dernier point garantira un mimmae diffusion numeérique.

Ainsi, le choix d'un maillage a cellules quadritatepour le cas bidimensionnel (hexaédriques

pour le cas 3D), s'impose naturellement vu l'arguaiee développé plus hagfigure 1V.2).
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Figure IV-Représentation du maillage 2d (102704 mailles).



VI.2 Conditions aux limites

Dans une modélisation, on ne peut pas toujapsesenter la totalité de I'ouvrage. Dans
ce contexte, les conditions aux limites définisskentvaleur des parametres hydrauliques
(débit, vitesse, pression,...) permettant de reptésdnffet en terme hydrodynamique de ce
qui a été enleve.

L’étude des conditions aux limites est déteante dans une modélisation. Plusieurs types
de conditions aux limites sont proposés dans le cedcalcul Fluent. Nous en utilisons
essentiellement quatre : vitesse d'entrée, press@sortie, condition de paroi et hauteur
d’eau imposée si on travaille en surface libre.

La premiere condition aux limitegefocity-inlet> correspond a une vitesse imposée. Nous
injectons ainsi le débit & partir d'une vitessel’ene section mouillée (conditions aux limites
de type Dirichlet). La hauteur de la colonne néaiessest de I'ordre de 10 fois le diametre
d’écoulement. La deuxieme conditiopressure-outlet (pression de sortie) est appliquée au
niveau des sorties déversé ou conserve (sortiiide & la pression atmosphérique).

La troisiéme conditionwall» est une condition de flux nul. Elle est appligaé&eniveau
des parois ou des seuils.

Le logiciel fluent donne le choix entre un e@rtnombre de types de conditions aux
limites, tres différentes les unes des autres avant décrire les frontieres d'un trés grand
nombre de domaines d'écoulements. Il faut foussr donditions qui représentent I'état de
base du domaine a l'instant ou commence la siroala8i les variables possédent des valeurs
initiales constantes, il est possible de les lidemaniére directe au logiciel. Ce cas n'arrivant
gue tres rarement, fluent met a la dispositionud#@isateur un sous-programme dans lequel il
est possible d'établir des profils initiaux non farmes pour chacune des variables de
I'écoulement.

«Inlet » :

Cette condition a la limite est généralemenpleyée pour modéliser une entrée. En effet,
les valeurs des variables de I'écoulement doivieatidhposées sous forme de conditions de
Dirichlet a I'exception de la pression pour lesulements incompressibles qui est extrapolée
des valeurs calculées au cceur de I'écoulement.@euplus précis, la viscosité turbulente est
extrapolée de la méme maniére que la pressioncode fluent n'exploite pas la formule
classique la reliant & et £ car les valeurs estimées klet £ peuvent étre dans certains cas
tres éloignées des vraies valeurs physiques eepédonc conduire a des erreurs importantes

dans le calcul des termes visqueux des équatiogaaldité de mouvement.



Si elle est retenue pour caractériser I'entréduitle, la valeur de la pression doit également
étre imposée grace a une condition de Dirichlat.cBatre, seules les composantes de vitesse
et les quantités turbulentes vérifient des conditide Neumann avec des gradients normaux
nuls ; les autres variables doivent étre expringgéése a des conditions de Dirichlet.

« Outlet » :

Cette condition limite est généralement emplgyéer modéliser une sortie, une condition
de pression est utilisée pour modéliser la sontidlaide, la valeur de la pression doit étre
fixée par lintermédiaire d'une condition de Diteth En ce qui concerne les variables
transportées, elles veérifient toutes des conditdadNeumann avec des gradients normaux
nuls.

Ainsi, a partir du moment ou une condition de pmsgst utilisée dans le domaine, il n'est
plus nécessaire d'avoir un bilan entrée-sortietstrient nul a chaque étape de la résolution,
ce qui est tres utile pour les écoulements non geemts. C'est pourquoi, dans ces cas 14, il
n'est pas nécessaire de se préoccuper de |'égatiitéles débits entrants et les débits sortants;
cas d'utilisation de plusieurs entrée et sortie.

«Wall » :

La condition par défaut du logiciel est la cdimii de non glissement (vitesse tangentielle
nulle). La condition de glissement (contrainte tmgelle nulle) est également directement
disponible dans ce logiciel. En ce qui concerne dealaires, si aucune condition n'est
imposeée, le logiciel considere qu'il n'existe auftur de scalaire a travers la paroi.

Pour les écoulements turbulents, il est préférdbl@me pas employer ce type de conditions.
Les lois classiques de proche paroi sur la vitégsgentielle et sur les scalaires sont plus
appropriées pour modéliser I'effet de la paroil'geoulement. C'est pourquoi, le logiciel met
a la disposition de l'utilisateur, des lois lodgamiques pour les parois lisses tout en sachant
gue l'utilisateur a la possibilité de modifier tesitles constantes associées a celles-ci. En
revanche, aucune loi n'étant prévue pour les paugiseuses, il est nécessaire dans ces cas la
de faire appel a un sous-programme afin de dééniprofils au voisinage de ces parois.
IV.2.1. Ecoulement de fluide

L’étude de la dynamique des fluides et desiémoents multiphasique dans les colonnes a
bulles est trés complexe par rapport a celle desléments monophasiques.

Le Tableau IV-1 regroupe les valeurs des vitesses initiales ésdans les calculs, le
nombre de Reynolds varie entre [277-2084].



Vitesse V(m/s) nombrede Reynolds Re
0.02 277,94

0.04 555,88

0.06 833,83

0.09 1250,74

0.1 1389,71

0.11 1528,68

0.13 1806,62

0.15 2084,57

Tableau V-1 : Vitesses initiales utilisées dans les calculsest Valeurs des nombres de

Reynolds associées par rapport au diametre déodistor.

IV.3. Probleme posé
Il s’agit de simuler I'écoulement dans une colomnbulle. Dans un cylindre contenant de

'eau, et ouvert a I'air en haut, on injecte derlfzar le bas a travers le distributeur.
Les dimensions et paramétres du probleme, sontigena ceux de Fransolet et al (2005),
ils Sont les suivants :
— Cylindre vertical de hauteur 2.75m et de diam@t?dm;
— distributeur coaxial placé en bas, de diametuvétent 0.203 m;
— Vitesse débitante déjection du gaz de 0.02n.s—
—Le cylindre est ouvert en haut a la pression atimésgue ;
— On utilisera de I'eau et de I'air aux conditior@males (tension interfaciale 72mN.m-1).
La géométrie du probléeme est un rectangle de ha@elbm et de largeur 0.24m. Le
distributeur sera modélisé par une zone de 0.208ntemtre de la face d’entrée. Il est
préférable de centrer I'axe de symétrie sur le neepén cas de difficultés, on se retrouvera
avec trois zones pour les conditions aux limites :
— Le distributeur, en bas, de type velocity inlet ;
— La sortie du haut, de type pressure outlet ;
— Les parois latérales plus les deux parois degpattautre du distributeur, de type wall.
Le domaine sera maillé en éléments Quadratiques.
IV.4. Critéres de convergence
A chaque itération, des résidus sont calcylésir chaque variable de calcul.La

convergence est déterminée a partir de ces rédidusxiste pas vraiment de criteres absolus



pour I'évaluer mais il est recommandé d’examinen seulement les résidus ainsi que leur
évolution, mais aussi les valeurs des quantitésutgss. Le critere de convergence par défaut
est de 10, cette valeur est généralement insuffisante desmsystémes multiphasiques pour
assurer une bonne convergence. Dans notre cassithirde la continuité doit atteindre une

valeur de 19 pour que le résultat ne soit plus modifié.
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Fig IV-3 Convergence des résidus.

Le nombre d’itérations dépend du nombre de maitiedes de la géométrie et des parametres

inclus dans le modele.

V.4 .1.Validation du modele

Lafigure IV-4 présente la variation de la rétention gazeusd &céonction des vitesses
tester. Nous pouvons constater que I'écart entredeix graphes expérimentale et numeérique,
pour les mémes parametres, est faible. L'errewsut&® ne dépasse pas 6% et est due au

choix du maillage. Nous remarquons un bon degnréatidité du modéle.
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Ldigure IV-4 évolution dda rétention locats., en fonction de la vitesse

La rétention gazeuse globale a I'échelle de laromo Consiste a mesuré la différence de
pression entre le niveau supérieur et le niveaarigir sémilaire au deux capteurs de
pression existant sur la colonne de référence iio@l@xpérimentale).

La Figure IV-5 représente la variation de la rétention gazeuskeafgoen fonction de la
vitesse superficielle du gaz,les deux courbes gpiésentent la variation de la rétention sont

presque cemilaire, L’erreur calculée ne dépassdyas
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Figure IV-5valeur global de la rétention gazeuse en fonct®taditesse



IV.5. Etude de la sensibilité du maillage et du magle de turbulence
IV.5.1. Sensibilité au maillage

Une étude de sensibilité au maillageété effectuée. Diverses configurations de
maillages ont été testées afin de déterminer Idleueicompromis entre la précision des
résultats et le temps de calcul (environ 1200,786@00 ,100000 et 200000 mailles).
La densité de maillage se répercute évidemmentlesutemps de calculs et le nombre
d’itérations nécessaires pour la convergence damhation. A titre d’exemple, le calcul pour
une vitesse du gaz égal a 0.15 m/s, avec le mdeédierbulence K-standard ; a convergé en
3080 itérations pour le premier maillage (1200), 00 itérations pour le deuxieme
maillage (7500), en 67600 itérations pour le teoise maillage (43000), enl72142itérations
pour le quatrieme maillage (100000) et284211itéreti pour le cinquiéme plus dense.
L’emploi d’'un maillage trop relaché (1200, 7500 43000 mailles) induit des pertes
d’'informations. Nous choisissons donc de simulserdeoulements pour la présentation des

résultats a I'aide d’'un domaine de calcul compred@82000 mailles*{ 100000).

densité de maillage Rétention globale
1200 0.15

7500 0.18

43000 0.24

102000 0.32

200000 0.318

Tableau V-2 Comparaison entre les retentions gazeuse pourdalit®maillages

IV.5.2. Sensibilité du modele de turbulence

on a utilisé la méme densité de maillage (10270desai pour différents modéles de
turbulence testé.

on remarque que les modéles &tandard et RNG k-standard donnent des simulations des
retentions de phase quasi-identiques, alors gppdid du modéle RSM est négligeable(temps

de calcul est tres grand ).



Model de turbulence | Retention gazeuse Nombres
d’itérations

K-¢ 0.32 172142

k-€ rng 0.32 172150

k- ® 0.321 172148

Rsm 0.32 361100

Tableau IV-3 tableau représentatiiesRésultats des différents modéles de turbulence

IV.5.3. Sensibilité du Modéle d’interaction biphasique (appoche biphasique)
On a utilisé la méme densité de maillage (102704esaiet le méme modéele de turbulence

(K-g) pour différentes approches biphasiques testées.

Approche biphasique Retention gazeuse | Nombres d'itérations
eurlien 0.35 128142

VOF 0.32 172142

Tableau IV-4 tableau comparatif entre les résultats des appsduipbasiques

IV.6. Simulation du champ d’écoulement

Dans cette partie, nous présentons les résultatsedes les plus concluants que nous avons
réalisés. Nous avons cherché a représenter legpshdanvitesse et de turbulence au voisinage
du distributeur de gaz.

IV.6.1.Champs de vitesse

Nous représentons dans les figurés, IV.7 et IV.8les contours et le champ de vitesse de
I'écoulement dans un troncon de la colonne au vage du distributeur et la totalité de la
colonne avec le modele- ¢ standard et pour une vitesse moyenne imposéetéken
de0.10m/s. On peut vérifier I'influence de la géométtie distributeur sur I'écoulement. La
forme du distributeur a été optimisée pour qu'it sbune part, le moins intrusif possible a
I'écoulement, et de créer d’autre part autour deme turbulence pour éliminer toute sorte de

dépbt de particules qui limiteront a long terme bon fonctionnement.
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Figure IV.6Représentation des contours de vitesse au voisthagdestributeur
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Figure IV.7Représentation des contours de vitesse sur laéotial la colonne



Figure IV.8-1-Représentation des vecteurs de vitesse au voisthadstributeur

Figure IV.8-2Représentation des vecteurs de vitesse au voisthadestributeur



Figure IV.8-3Représentation des vecteurs de vitesse au voisthadestributeur

On remarque une recirculation des champs de visass®isinage du distributeurHgures
IV.8), c’est un résultat de différence du poids entsefligides (air/eau) d’une part et d’autre

part I'un des intéréts de la dispersion pour um im&langeage.



IV.6.2.Champ de pression :
Nous représentons dans les figuié® les contours de pression dans la totalité de lanca
avec le modeél& - ¢ standard et pour une vitesse moyenne imposéetéééered.10m/s.
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Figure 1V.9-a. Représentation des contours de pression absolle tialité de la colonne
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Figure IV.9-b. Représentation des contours de pression statigue ialité de la colonne



IV.6.3Variation de la fraction volumique
Nous représentons dans les figut®sl0, V.11 et V.12 les contours de la fraction
volumigue au cours du temps des vitesses d’écouledams la colonne en utilisant le modéle

k — ¢ standard.

Figure IV.10- Représentation da&riations de la fraction d’air dans la colonne en
fonction du temps (v=0.02m/s).

Figure 1V.11- Représentation dégariation de la fraction d’air dans la colonne endtion du
temps (v=0.06m/s).



Figure 1V.12- Représentation dagriations de la fraction d’air dans la colonnef@mction
du temps (v=0.13m/s).

Dans les 3 figures précédentes, on remarque I'évalde la fraction volumique de I'air dans

la partie liquide (eau), avec diminution de la ditend’air dans la partie supérieur de la
colonne, I'explication du phénoméne est la suivatitar entrant remplace une quantité d’eau
dans la partie liquide initial, avec augmentatianliquide dans la colonne (conservation de

masse dans la colonne).

IV.6.4.Champs de turbulence

Nous représentons dans les figuhesl3 et IV.14 Les contours de la turbulence dans la
colonne. On peut vérifier que I'intensité turbukeest moins intense au centre de la colonne
et augmente dés qu’on s’approche des parois. tebdiur induit aussi une turbulence qui a

pour incidence de refaire circuler les bulles déans la colonne.
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Figure.lV.13-Représentation des contours des intensités de

colonne
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IV.7.Profil radial
Les figures (IV.15; IV.16; IV.17 ; IV.18 ;) repséntent les profils radiaux de la rétention
gazeuse sur une section droite de la colonne sponglant a un plan situé a 0.35 m du

distributeur de gaz.

La loi de puissance a été ajusté sur les résuwlmmmulation en estimant les parametres de

rétention gazeuse moyenne et de n.

. (1) =€(%)(1—c(%}] Vi

uUg(m/s) n
0.06 3.9
0.09 2.7
0.11 2.4
0.13 2.1
0.15 2

TableaulV-2 : Valeurs du paramétre n ; ajustées base de prafiisuux de rétention

gazeuse pour différentes valedesvitesse superficielle du gaz.
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Figur®/.15:profil radial de la rétention gazeuse avec v=0}§



v=0.09

o

0,2

04 r/R

0,6

0,8

0,35

_ 03

o 0,25
|_

2 02

|.||_J 0,15

w 0,1

* 0,05

0

0 0,2 04 1R 06 0,8 1
Figun®’.16:profil radial de la rétention gazeuse avec v=0r9
0.4 v=0.11
c
0
c
o
o
0 0,2 04 r/[R 0,6 0,8 1
Figur®/.17:profil radial de la rétention gazeuse avec v=0ri4
v=0.13

c
2
c
o
S

=




Figul¥.18:profil radial de la rétention gazeuse avec v=0rt8
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Figui¥y.19:profil radial de la rétention gazeuse avec v=0ri$

IV.8.Influence de la vitesse du gaz sur la coalestu des bulles

On présente sur la figure/.20 la variation du diamétre des bulles selon les séss
d’injection du gaz dans la colonne, il existe gnande différence entre les bulles d’air dans

des vitesses d’injection supérieur a 0.06 m/s plténomene est di a la coalescence des

bulles.

Figur®/.20 coalescence des bulles dans la colonne
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CONCLUSION



Conclusiongénérale

Ce travail de simulation des écoulements danséasteurs a bulles a été dicté par le besoin
d'une part, de comprendre les mécanismes qui efdises écoulements, et d'autre part, la
possession de données expérimentales qui servii®neférence aux résultats du calcul
numerique. Sans oublier notre but principal quilasiaitrise du puissant code de calcul
Fluent

Lors de cette étude, nous avons mis en évidencapiacité du logiciel Fluent a modéliser un
eécoulement turbulent biphasique dans une colonbelles. La confrontation des profils de
vitesses moyennes simulés avec les résultats exggiaux nous a permis de valider le
modeéle numérique.

Une étude de sensibilité par rapport au maillagesr@ révélée gu’'une densité moyenne
(102704 mailles) est suffisante pour représentemectement les profils de vitesse. L’'emploi
des mailles plus fines, si elles n’ont qu’'une ieflae minime sur les résultats, augmente en
revanche considérablement le temps de calcul.

De méme, I'application des modeles de turbulencgedend ordre dans ce type d’écoulement
s’avere inutile. En effet, le modele standard dbulence isotrop& - € donne des résultats
tres satisfaisants et la différence entre les sitiaris des deux modéles est négligeable.

Enfin, nous dirons que ce travail nous a permisitigir, surtout pour les écoulements
biphasique, un code de calcul plus qu'utile ettcBenir les immenses possibilités qu'il offre

aux ingénieurs et aux industriels pour faire debeeches a moindres codts.



