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DƒDICACE  

 

 

ÒRemember that all models are wrong,  

the practical question is how wrong do they have to be to not be useful.Ó 

George E. P. Box, 1987  
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RƒSUMƒ 

 

Parmi les rŽacteurs gaz-liquide, la colonne ˆ bulles est largement utilisŽe dans les industries 

chimiques et biochimiques. Ce rŽacteur emblŽmatique, qui est dotŽ dÕune gŽomŽtrie relativement 

simple, offre un tr•s bon transfert de mati•re et de chaleur. LÕagitation du milieu rŽactionnel est 

assurŽe par lÕascension des bulles au sein de la phase liquide continue. NŽanmoins, 

lÕhydrodynamique sÕav•re complexe et bien que de nombreuses corrŽlations pour quantifier le 

transfert de mati•re ont ŽtŽ mises au point, la conception et la mise ˆ lÕŽchelle des colonnes ˆ 

bulles demeurent des Žtapes ardues. 

Ë dŽfaut dÕavoir ˆ disposition suffisamment dÕinformations sur lÕhydrodynamique, lÕhypoth•se 

dÕun mŽlange parfait est souvent Žmise afin dÕŽtablir les r•gles de mises ˆ lÕŽchelle, ce qui est fort 

rudimentaire. Cette hypoth•se est clairement mise en dŽfaut en pratique et particuli•rement pour 

de grandes Žchelles industrielles. Une meilleure connaissance de lÕhydrodynamique locale est 

alors nŽcessaire. 

Le dŽveloppement de la mŽcanique des fluides numŽrique durant ces derni•res dŽcennies permet 

dÕenvisager la simulation de lÕŽcoulement au sein de tels rŽacteurs afin dÕaccŽder ˆ 

lÕhydrodynamique locale. NŽanmoins, les capacitŽs actuelles demeurent limitŽes pour tenir 

compte des phŽnom•nes physiques complexes tels que la turbulence, les phŽnom•nes de transfert 

et les rŽactions chimiques. Une option, utilisŽe dans ces travaux, consiste ˆ combiner la 

simulation numŽrique (CFD) ˆ un mod•le compartimental (CM).   

La bo”te ˆ outils en libre acc•s OpenFOAM est utilisŽe afin de simuler lÕŽcoulement avec la 

turbulence. Ensuite, diffŽrents compartiments sont construits en fonction dÕune propriŽtŽ de 

turbulence, ˆ savoir le taux de dissipation dÕŽnergie cinŽtique turbulente (! ). Finalement, dans 

chaque compartiment, les valeurs moyennes locales de diam•tre de bulle et de coefficient de 

transfert de mati•re c™tŽ liquide sont ŽvaluŽes. 

Cette approche ŽnergŽtique nÕa pas permis dÕatteindre lÕobjectif escomptŽ, les compartiments 

dŽterminŽs nÕont pas ŽtŽ jugŽs pertinents vis-ˆ -vis des phŽnom•nes physiques en jeu. La 

principale raison rŽside dans la faible Žnergie dissipŽe au sein des colonnes ˆ bulles en rŽgime 

homog•ne. Sans grande surprise, la variation de turbulence rencontrŽe dans les diffŽrentes zones 
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de la colonne ˆ bulles en rŽgime homog•ne est faible. Par consŽquent, il est difficile de dŽfinir 

prŽcisŽment les compartiments sur le crit•re choisi pour ce rŽacteur et dans ce rŽgime particulier. 

Finalement une autre option, basŽe sur le patron dÕŽcoulement, a ŽtŽ jugŽe plus pertinente afin de 

b‰tir les diffŽrents compartiments. 

 

Mots-clŽs : colonne ˆ bulle, transfert de mati•re, mod•le compartimental, mŽcanique des fluides 

numŽriques. 
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ABSTRACT 

 

Among all gas-liquid reactors, the bubble column reactor is widely used in chemical and 

biochemical industries. This well-known reactor, whose geometry is relatively simple, offers 

good mass and heat transfer. The mixing of the flow is generated by the rising of bubbles into the 

continuous liquid phase. Yet, even though a large amount of correlations has been developed to 

quantify mass transfer taking place in a bubble column reactor, its hydrodynamics is complex 

which the design and scale-up of such reactor a difficult task. 

Because of a lack of data on local hydrodynamics, a well-mixed assumption is generally 

considered to describe the flow for design and scale-up purpose. This hypothesis is clearly 

invalidated by experiments, especially for industrial scales. A better local hydrodynamics 

knowledge is thus required.  

The development of computational fluid dynamics (CFD) during the last decades triggered the 

emergence of a set of new tools to model bubble columns and unveil its local hydrodynamics. 

Yet, actual capabili ties remain limited as one needs to take into account complex coupled 

phenomena, such as turbulence, mass and heat transfer, and reaction kinetics. One option, used in 

this present work, consists in combining computational fluid dynamics with compartment 

modeling (CM). 

The open source CFD toolbox OpenFOAM is used to model the turbulent two-phase flow taking 

place in the bubble column reactor. Then, different compartments are built using drastic changes 

in the dissipation rate of turbulent kinetic energy (! ) as a criterion. Next, in each compartment, 

averaged local values of bubble diameter and mass transfer coefficient in the liquid phase are 

estimated. 

This energetic methodology was not able to reach the objective of this project. This approach has 

not been found to be the most accurate for building the compartments. Not so surprisingly, the 

variation of turbulence in the different zones of the reactor in the homogeneous regime is low. 

This is the reason why it is hard to define compartments for such reactor in flow regime based on 

the criterion chosen. 
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Another option, based on the flow pattern, has been found more accurate in order to build these 

compartments. 

 

Keywords: bubble column reactor, mass transfer, compartmental model, computational fluid 

dynamics. 
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CHAPITRE 1 ! INTRODUCTION  

 

Parmi les rŽacteurs multiphasiques utilisŽs dans les procŽdŽs chimiques et les bioprocŽdŽs, les 

colonnes ˆ bulles (BCR) occupent une place de choix. Plus de 30 millions de tonnes 

dÕintermŽdiaires et de produits finis sont produits chaque annŽe (Bothe, 2016). Ce rŽacteur 

permet la mise en contact directe entre une phase continue liquide et une phase dispersŽe 

gazeuse, sous forme de bulles. CÕest pourquoi les colonnes ˆ bulles offrent un excellent transfert 

de mati•re et de chaleur (Shaikh & Al-Dahhan, 2013). Une troisi•me phase, solide, suspendue 

dans le liquide peut •tre ajoutŽe afin de promouvoir par exemple la rŽaction. DÕautres avantages 

comme un faible cisaillement, de grandes capacitŽs en particulier pour le traitement des eaux 

usŽes, une distribution homog•ne de la tempŽrature, un faible cožt de maintenance et de 

construction dÕautant plus quÕil ne dispose pas de pi•ce mobile, font de ce rŽacteur gaz-liquide ou 

gaz-solide-liquide un excellent candidat (Kantarci, Borak, & Ulgen, 2005; Wang, Wang, & Jin, 

2007). 

Cependant, la transposition de la petite ˆ la grande Žchelle demeure un enjeu majeur, des effets 

dÕŽchelle affectant significativement les propriŽtŽs de mŽlange et par consŽquent les transferts de 

masse et de chaleur ainsi que la cinŽtique de rŽaction (Wang et al., 2007). En particulier, le 

rŽgime dÕŽcoulement est dŽterminant pour la qualitŽ du transfert de mati•re selon que le rŽgime 

soit homog•ne, cÕest-ˆ -dire quÕil soit caractŽrisŽ par des bulles uniformes en taille et en forme, ou 

le rŽgime hŽtŽrog•ne qui poss•de une distribution de tailles et de formes de bulles tr•s vaste. Ces 

rŽacteurs sont Žgalement sujets au re-mŽlange : en raison de la forte turbulence, les produits 

formŽs peuvent •tre renvoyŽs vers lÕentrŽe du rŽacteur au lieu dÕ•tre dirigŽs vers la sortie (Shaikh 

& Al -Dahhan, 2007). 

Afin de rŽaliser une mise ˆ lÕŽchelle des colonnes ˆ bulles, de nombreuses Žtudes expŽrimentales 

et numŽriques ont ŽtŽ menŽes afin dÕŽvaluer les param•tres hydrodynamiques dŽterminants et de 

mettre au point des corrŽlations pour rŽaliser cette mise ˆ lÕŽchelle (Nedeltchev, Nigam, & 

Schumpe, 2014; Shaikh & Al-Dahhan, 2013). Ces param•tres dŽpendent notamment dÕun 

param•tre dÕintŽr•t qui est le coefficient volumique de transfert de masse 89: . En rŽalitŽ, il sÕagit 

du produit de deux param•tres, 89 le coefficient de transfert de masse c™tŽ liquide et : / lÕaire 
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spŽcifique dÕŽchange. Ce coefficient est reliŽ aux propriŽtŽs physiques des deux phases ainsi que 

des conditions opŽratoires (Kantarci et al., 2005). Le produit du coefficient volumique de 

transfert de masse et du gradient de concentration dÕune esp•ce entre les phases liquide et 

gazeuse permet dÕobtenir la cinŽtique de diffusion dans le film liquide (Harriott, 2002). Les 

mod•les dÕingŽnierie maison, semi-empiriques et les r•gles du pouce demeurent largement 

utilisŽs pour la mise ˆ lÕŽchelle des colonnes ˆ bulles par manque de connaissances prŽcises de 

ces Žcoulements tr•s complexes (Shaikh & Al-Dahhan, 2013). 

Dans de nombreuses Žtudes, les chercheurs se sont attachŽs ˆ dŽterminer des param•tres moyens 

sur lÕensemble de la colonne. Cependant, les caractŽristiques hydrodynamiques ne sont pas 

uniformes dans lÕensemble du rŽacteur. En particulier, la rŽtention de gaz dans le liquide nÕest pas 

uniforme dans lÕaxe de la colonne (Botton, 1979). Pour rendre la mise ˆ lÕŽchelle plus efficace, 

une meilleure connaissance des propriŽtŽs locales hydrodynamiques et de transfert de mati•re est 

nŽcessaire. 

De nombreux groupes de chercheurs se sont affairŽs ˆ  concevoir des mod•les numŽriques afin de 

reproduire lÕŽcoulement que lÕon retrouve dans les colonnes ˆ bulles et notamment avec lÕessor 

de la mŽcanique des fluides numŽrique (CFD) depuis les annŽes 1990 (Bothe, 2016). NŽanmoins 

la modŽlisation de ces Žcoulements demeure encore aujourdÕhui un enjeu majeur. Afin de pallier 

ces difficultŽs, plusieurs approches ont ŽtŽ utilisŽes pour dŽvelopper des mod•les mathŽmatiques 

pour ces rŽacteurs avec des mod•les idŽaux simples ou combinŽs. En particulier les mod•les 

multi-compartimentaux offrent des possibilitŽs pour estimer les propriŽtŽs de lÕŽcoulement 

(Degaleesan, Dudukovic, Toseland, & Bhatt, 1997; Gupta, Ong, Al-Dahhan, Dudukovic, & 

Toseland, 2001; Rigopoulos & Jones, 2003). Ces mod•les, combinŽs aux outils de simulation 

numŽriques de mŽcanique des fluides, peuvent •tre des outils de choix pour dŽterminer ces 

propriŽtŽs hydrodynamiques et de transfert de mati•re. Une mŽthodologie basŽe sur lÕŽnergie 

dissipŽe dans le syst•me a ŽtŽ mise au point pour un rŽacteur similaire, ˆ savoir la cuve agitŽe 

avec injection de gaz (Bashiri, Bertrand, & Chaouki, 2016). Ce rŽacteur est similaire aux 

colonnes ˆ bulles car il met en jeu des rŽactions gaz-liquide et quÕil est sujet ˆ diffŽrents rŽgimes 

dÕŽcoulement. Ce travail a consistŽ en la mise en place dÕun mod•le multicompartimental dans 

lequel la construction des compartiments est basŽe sur lÕŽnergie dissipŽe par lÕagitateur ainsi que 

par les bulles de gaz. Dans chacune de ces zones, des param•tres hydrodynamiques locaux ont ŽtŽ 

dŽterminŽs. LÕŽtude a permis de dŽterminer la contribution relative de chacune de ces zones au 



 

 

3 

transfert de mati•re global du rŽacteur. DÕautres simulations ont permis de dŽterminer lÕinfluence 

des conditions opŽratoires sur la qualitŽ du mŽlange. 

Les colonnes ˆ bulles posent un certain nombre de difficul tŽs et notamment concernant les bulles 

quÕil est difficile de caractŽriser car elles subissent des phŽnom•nes de coalescence et de rupture 

(Shimizu, Takada, Minekawa, & Kawase, 2000), en plus dÕavoir une gŽomŽtrie non parfaitement 

sphŽrique et qui varie dans la colonne (Haut & Cartage, 2005). Afin de reproduire 

numŽriquement ce type de phŽnom•nes, des mod•les potentiellement tr•s complexes peuvent •tre 

mis en jeu et requi•rent des capacitŽs de calcul tr•s importantes. 

 

LÕobjectif principal de cette ma”trise est de b‰tir un mod•le multicompartimental afin de 

dŽterminer la contribution de diffŽrentes zones du rŽacteur au transfert de mati•re global dans une 

colonne ˆ bulle en rŽgime homog•ne. 
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CHAPITRE 2 ! REVUE DE LA LITTƒRAT URE 

 

Les colonnes ˆ bulles sont tr•s largement utilisŽes dans les procŽdŽs chimiques et biologiques 

impliquant des rŽactions gaz-liquide ou gaz-solide-liquide. On peut citer, par exemple, les 

procŽdŽs dÕhydrogŽnation, dÕoxydation, dÕozonolyse, de chloration, dÕhydroformylation, de 

Fisher-Tropsch, de culture de cellules, de fermentation, de bioremŽdiation, de traitement des eaux 

usŽes, etc (Dudukovic, Larachi, & Mills, 1999; Kantarci et al., 2005). Ce type de rŽacteur permet 

la production dÕenviron 30 millions de tonnes de produits finaux et dÕintermŽdiaires chaque 

annŽe (Bothe, 2016). 

Apr•s un rappel de quelques principes gŽnŽraux sur les colonnes ˆ bulles, leur conception et 

lÕhydrodynamique, les mod•les de transfert de mati•re ainsi que sur les outils numŽriques 

permettant de rŽaliser la simulation de lÕŽcoulement dans ce type de rŽacteurs sont ŽvoquŽs. 

 

2.1! Conception des colonnes ˆ bulles 

Il existe de nombreuses gŽomŽtries de colonnes ˆ bulles, chacune rŽpondant aux besoins 

spŽcifiques du procŽdŽ visŽ. De mani•re gŽnŽrale, la conception dÕune colonne ˆ bulle est 

relativement simple et peu onŽreuse. Dans sa version basique, ce rŽacteur est constituŽ dÕune 

colonne remplie de liquide dans lequel du gaz est dispersŽ ˆ lÕaide dÕun injecteur. La hauteur de 

la colonne est supŽrieure ˆ son diam•tre afin de maximiser le temps de rŽtention de la phase 

gazeuse dispersŽe dans la phase continue (liquide ou slurry). Le ratio hauteur sur diam•tre est 

habituellement supŽrieur ˆ 5 (Kantarci et al., 2005). 

Le gaz est le plus souvent injectŽ par le bas de la colonne. LÕinjecteur de gaz joue un r™le 

important dans lÕŽcoulement, en particulier dans la zone basse de la colonne, car il dŽtermine la 

distribution initiale de tailles de bulles, la distribution des vitesses initiales dÕascension des bulles 

dans la phase liquide ainsi que la rŽpartition du panache de gaz. LÕinfluence de lÕinjecteur sur 

lÕhydrodynamique globale est dÕautant plus grande que le ratio hauteur sur diam•tre est faible (A. 

V. Kulkarni & Joshi, 2011a, 2011b). Kulkarni et al. ont rŽalisŽ un Žtat de lÕart ˆ propos des 
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diffŽrentes technologies dÕinjecteurs dans les colonnes ˆ bulles. Parmi les designs dÕinjecteurs, on 

distingue : 

-! Les distributeurs de type plaque dont la surface est proche de la section de la colonne. 

Dans cette configuration, une chambre de gaz, disposŽe sous la plaque, doit •tre prŽvue. 

Le volume nŽcessaire peut •tre calculŽ ˆ partir de relations disponibles dans la littŽrature. 

La plaque peut-•tre de deux types : 

o! Une plaque perforŽe de trous (Figure 2.1 a) 

o! Une membrane poreuse 

-! Les distributeurs de type conduite (pipe) sont eux directement disposŽs dans le bas de la 

zone contenant la phase continue liquide. DiffŽrentes gŽomŽtries peuvent •tre utilisŽes : 

o! Des conduites formant une araignŽe (Figure 2.1 b) 

o! Des conduites en parall•les (Figure 2.1 c) 

o! Des conduites formant des anneaux concentriques (Figure 2.1 d) 

 

Figure 2.1 Ð DiffŽrentes gŽomŽtries d'injecteurs (A. V. Kulkarni & Joshi, 2011a). 

 

Par ailleurs, diffŽrents modes dÕopŽrations peuvent modifier la gŽomŽtrie du rŽacteur : 

-! Dans le mode semi-batch, la phase continue demeure dans la colonne, il nÕy a ni entrŽe ni 

sortie du liquide tandis que le gaz est injectŽ par le bas et ressort par le haut de la colonne. 

La phase continue effectue une recirculation dans la colonne. Ce mode est prŽfŽrŽ pour 

des rŽactions gaz-liquide tr•s lentes (Figure 2.2 a). 
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-! Dans le mode continue, le liquide entre et sort au m•me titre que le gaz. LÕalimentation du 

liquide peut se faire en mode co-courant Ð les entrŽes du gaz et du liquide sont situŽes en 

bas (Figure 2.2 b), ou ˆ contre-courant Ð lÕentrŽe du liquide est situŽe en haut (Figure 2.2 

c), selon les besoins et les spŽcificitŽs du procŽdŽ. La configuration co-courant permet 

dÕatteindre des vitesses superficielles du gaz et du liquide plus importantes quÕen 

configuration contre-courant qui est limitŽe par lÕengorgement. La phase continue 

nÕeffectue pas ou peu de recirculation dans ce mode qui est davantage utilisŽ pour des 

rŽactions gaz-liquide plus rapides. 

En outre, la colonne ˆ bulle peut jouer le r™le de rŽacteur, de stripeur ou dÕabsorbeur (Coker, 

2015). 

                    

           a         b        c 

Figure 2.2 Ð DiffŽrents modes d'opŽrations, mode semi-batch (a), cascade de colonnes ˆ bulles 

fonctionnant en mode continu co-courant (b), mode contre-courant (c) (Bothe, 2016). 

 

NŽanmoins, la gŽomŽtrie des colonnes ˆ bulles peut sÕavŽrer plus complexe. En effet, il est 

souvent judicieux dÕajouter des ŽlŽments internes afin de promouvoir un r™le particulier. Par 

exemple, favoriser le transfert de chaleur dans le cas de rŽactions endothermiques ou 

exothermiques, augmenter la dispersion ou encore augmenter le temps de rŽtention du gaz. En 

outre lÕun des r™les des internes peut •tre de diminuer le rŽtro-mŽlange qui provoque une dilution 

des rŽactifs et par consŽquent une diminution de la conversion de la rŽaction. LÕajout de 

garnissage, de plateaux ou de chicanes peut permettre dÕattŽnuer ce phŽnom•ne. Ë lÕinverse, cet 

effet de rŽtro-mŽlange peut Žgalement •tre recherchŽ dans le cadre de rŽactions fortement 
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exothermiques, par exemple. Dans un tel cas, le contr™le de la tempŽrature est plus complexe 

avec des ŽlŽments internes (Coker, 2015; Youssef, Al-Dahhan, & Dudukovic, 2013). 

 

2.2! Hydrodynamique de lÕŽcoulement 

La dynamique de lÕŽcoulement au sein dÕune colonne ˆ bulle est tr•s complexe. La dŽtermination 

dÕun certain nombre de propriŽtŽs hydrodynamiques est cruciale puisquÕelles sont intimement 

liŽes ˆ dÕautres phŽnom•nes physiques tels que le transfert de mati•re et la cinŽtique de rŽaction. 

Parmi les propriŽtŽs dÕintŽr•t se trouvent la rŽtention de gaz, la vitesse des phases liquides et 

gazeuses, la distribution de tailles de bulle ou encore le taux de dissipation dÕŽnergie turbulente. 

Il  est aussi important dÕidentifier et de pouvoir prŽdire les diffŽrents rŽgimes dÕopŽrations. 

 

2.2.1! RŽgimes dÕŽcoulement 

LÕinjection du gaz par le bas de la colonne provoque lÕexpansion du liquide et diffŽrents rŽgimes 

dÕŽcoulement peuvent •tre observŽs ; ceux-ci sont reprŽsentŽs ˆ la Figure 2.3 (Shaikh & Al-

Dahhan, 2007). 

 

Figure 2.3 Ð DiffŽrents rŽgimes d'Žcoulement dans une colonne ˆ bulle (Bouaifi, Hebrard, 

Bastoul, & Roustan, 2001). 
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Le rŽgime homog•ne est caractŽrisŽ par une distribution Žtroite de taille de bulles relativement 

sphŽriques et de petite taille. Ce rŽgime est rencontrŽ pour de faibles valeurs de vitesse 

superficielle du gaz. Le rŽgime hŽtŽrog•ne survient au-delˆ dÕune vitesse superficielle de gaz 

critique. Dans ce rŽgime les phŽnom•nes de coalescence et de rupture des bulles engendrent une 

distribution de tailles de bulles beaucoup plus large. Le rŽgime Ç slug È est observŽ lorsque le 

diam•tre de la colonne est faible et la vitesse superficielle du gaz ŽlevŽe. De grosses bulles dont 

la taille est proche de celle du diam•tre se forment pŽriodiquement. La Figure 2.4 prŽsente les 

diffŽrents rŽgimes observŽs en fonction de la dimension de la colonne et de la vitesse 

superficielle de gaz pour le syst•me air-eau (Shah, Kelkar, Godbole, & Deckwer, 1982). 

 

Figure 2.4 Ð RŽgimes dÕŽcoulement observŽs pour le syst•me air-eau (Shah et al., 1982). 
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2.2.2! Patron dÕŽcoulement 

Suivant les conditions opŽratoires, diffŽrents patrons dÕŽcoulement peuvent •tre observŽs en 

fonction de la prŽsence dÕŽlŽments internes, du mode dÕopŽration et dans une moindre mesure du 

type dÕinjecteurs. En particulier pour le mode semi-batch, le patron dÕŽcoulement du liquide est 

induit par lÕascension des bulles de gaz. Le gaz quitte lÕinjecteur avec une vitesse ŽlevŽe pour 

former un panache de bulles qui sÕŽl•ve dans la phase continue liquide sous lÕaction de la poussŽe 

dÕArchim•de ˆ proximitŽ de lÕaxe de la colonne. Les bulles sont cependant ralenties par la force 

de tra”nŽe dont la direction est opposŽe au mouvement de la bulle. Le liquide entourant les bulles 

est entra”nŽ avec elles vers le haut. ArrivŽ ˆ lÕinterface gaz/liquide, le gaz sÕextrait du liquide 

tandis que le liquide redescend ˆ proximitŽ des parois de la colonne entrainant avec lui les plus 

petites bulles dont la force dÕArchim•de nÕest pas assez forte pour leur permettre de sÕextraire du 

liquide. 

DiffŽrents patrons dÕŽcoulement ont ŽtŽ observŽs expŽrimentalement pour la recirculation du 

liquide. Ces profils, dont quelques-uns sont reprŽsentŽs ˆ la Figure 2.5, vont du plus simple avec 

une unique boucle de recirculation dans lequel le liquide monte par le centre et redescend ˆ 

proximitŽ des parois (Figure 2.5 a), ˆ des mod•les plus complexes, tels quÕune succession de 

cellules de recirculations (Figure 2.5 b,c) ou m•me ˆ une combinaison de ces deux mod•les 

(Figure 2.5 d). Enfin le mod•le de Zehner propose un patron dÕŽcoulement du liquide 

asymŽtrique (Figure 2.5 e), ˆ lÕinverse des prŽcŽdents mod•les dont lÕaxe de la colonne est un axe 

de symŽtrie (Groen, 2004).  

De par la nature turbulente de lÕŽcoulement, il nÕest pas possible de prŽdire de patron 

dÕŽcoulement instantanŽ. Il est nŽanmoins possible de dŽterminer un patron moyen calculŽ sur de 

long temps dÕŽcoulements. Il convient alors de bien faire la distinction entre lÕŽcoulement 

instantanŽ et lÕŽcoulement moyen. En particulier, le patron ˆ la Figure 2.5 a reprŽsente le patron 

de recirculation moyen le plus couramment observŽ dans la littŽrature et notamment par CARPT 

(Computed-Automated Radioactive Particle Tracking) (Degaleesan, Dudukovic, & Pan, 2001). 
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Figure 2.5 Ð DiffŽrents patrons de recirculation du liquide observŽs : a. recirculation moyenne ; b. 

mod•le de beignet de Joshi et Sharma ; c. mod•le de beignet inversŽs de Van Den Akker et 

Rietema ; d. mod•le de beignet interpŽnŽtrŽ de Joshi et Sharma ; e. mod•le de cellules 

asymŽtriques de Zehner (Esmaeili Khalil Saraei, 2015; Groen, 2004). 

 

2.2.3! RŽtention gazeuse 

La rŽtention gazeuse " (  est dŽfinie comme le ratio des volumes de gaz (Z( ) et de liquide (Z9). 

 
" ( )

Z(

Z( j Z9
 (2.1)!  

Botton a observŽ trois zones pour la rŽtention de gaz, du bas vers le haut : 1) une zone dÕŽmulsion 

vraie o• la rŽtention du gaz est constante, 2) une zone intermŽdiaire de vŽsiculage o• lÕon observe 

une augmentation progressive de la rŽtention du gaz jusquÕˆ une valeur constante, 3) une zone 

dÕentra”nement dans laquelle la rŽtention du gaz demeure constante en haut de la colonne, 

(Botton, 1979). 

De mani•re gŽnŽrale la rŽtention de gaz dans le liquide augmente avec le dŽbit de gaz injectŽ ou 

autrement dit avec la vitesse superficielle du gaz (Figure 2.6). Une augmentation de la pression 

dÕopŽration permet Žgalement dÕaugmenter la quantitŽ de phase dispersŽe. Ë lÕinverse, une 
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augmentation de la viscositŽ de la phase liquide favorise la formation de plus grosses bulles qui 

poss•dent des vitesses dÕascension plus ŽlevŽes, et par consŽquent diminue la rŽtention de gaz. 

De m•me, une augmentation de la concentration en solide diminue la rŽtention gazeuse. LÕajout 

dÕun surfactant augmente la rŽtention car les bulles de gaz sont alors plus petites (stabilisŽes). 

LÕeffet du diam•tre de la colonne est nŽgligeable sÕil est supŽrieur ˆ 10-15 cm et sa hauteur 

supŽrieure ˆ 1-3 m ou encore si le ratio hauteur sur diam•tre est supŽrieur ˆ 5. La rŽtention de gaz 

dŽpend pour de faibles vitesses de gaz du nombre, du pas et du diam•tre dÕorifices de lÕinjecteur. 

Si lÕorifice a un diam•tre supŽrieur ˆ 1 mm, lÕeffet du diam•tre dÕorifice nÕest plus significatif 

(Kantarci et al., 2005). La rŽtention de gaz est en outre fonction de la taille des bulles. Plus les 

bulles sont petites, moins leur vitesse dÕascension est ŽlevŽe et plus la rŽtention de gaz est 

importante. 

 

 

Figure 2.6 Ð ƒvolution typique de la rŽtention de gaz en fonction de la vitesse superficielle de gaz 

pour les rŽgimes homog•ne et hŽtŽrog•ne pour un syst•me air-eau (Krishna & van Baten, 2003). 
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Il nÕexiste pas de relation analytique qui relie la rŽtention de gaz avec les param•tres dÕopŽration. 

Plusieurs groupes se sont attachŽs ˆ Žtablir des corrŽlations empiriques, ˆ ce propos Kantarci et 

al. ont rŽpertoriŽ plusieurs corrŽlations disponibles dans la littŽrature (Kantarci et al., 2005). Bien 

quÕil existe de nombreuses formulations pour calculer la rŽtention de gaz, lÕensemble des 

corrŽlations sÕaccorde sur la dŽpendance de la rŽtention de gaz ˆ la vitesse superficielle du gaz. A 

minima, la relation suivante peut •tre utilisŽe o• kl  et m sont deux param•tres dŽpendant du 

syst•me considŽrŽ, des conditions opŽratoires et de la gŽomŽtrie. 

 " ( ) kl n5
o (2.2)!  

Pour le rŽgime homog•ne m est compris entre 0,83 et 1,19 (Bouaifi et al., 2001). 

 

2.3! Mise ˆ lÕŽchelle 

Les unitŽs industrielles peuvent avoir diffŽrentes tailles allant de 100-300 m3 (procŽdŽ 

dÕoxydation de Hock), en passant par les procŽdŽs de fermentation avec 3 000 m3 jusquÕaux plus 

grandes installations utilisŽes pour le traitement des eaux usŽes jusquÕˆ 20 000 m3 (Bothe, 2016). 

La mise ˆ lÕŽchelle et la conception de colonnes ˆ bulles sont habituellement rŽalisŽes ˆ lÕaide 

dÕheuristiques et mod•les semi-empiriques qui tiennent compte des diffŽrents phŽnom•nes 

(Kantarci et al., 2005) : 

-! les transferts de masse et de chaleur ; 

-! la qualitŽ du mŽlange ; 

-! les rŽactions chimiques ; 

-! la cinŽtique de rŽaction. 

En particulier, un rŽtro-mŽlange important caractŽrise ce type de rŽacteurs. Il convient alors de 

prendre en compte ce phŽnom•ne pour mener une mise ˆ lÕŽchelle effective (Levenspiel & 

Bischoff, 1959). Les mŽthodes de mise ˆ lÕŽchelle de colonnes ˆ bulles retenues dans lÕindustrie 

sont rarement publiŽes pour des questions Žvidentes de secret industriel. La connaissance des 

param•tres hydrodynamiques est cruciale afin de rŽaliser une mise ˆ lÕŽchelle satisfaisante. La 

procŽdure gŽnŽralement employŽe demeure la construction de plusieurs pilotes de plus en plus 
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grands jusquÕˆ la taille industrielle. La conception de ces pilotes permet de sÕassurer du maintien 

de propriŽtŽs recherchŽes aux diffŽrentes Žchelles telles que la qualitŽ du mŽlange, les 

caractŽristiques hydrodynamiques et les performances du rŽacteur (Shaikh & Al-Dahhan, 2013).  

 

2.4! Transfert de mati•re 

Les colonnes ˆ bulles offrent un excellent transfert de mati•re puisque les phases liquide et 

gazeuse sont en contact direct. Pouvoir dŽterminer le transfert de masse dans un rŽacteur 

chimique est crucial car il permet de dŽterminer la conversion de lÕopŽration dÕintŽr•t quand la 

rŽaction est limitŽe par le transfert de mati•re. Ce transfert peut •tre quantifiŽ par le produit du 

coefficient global de transfert de mati•re (89: ) et de sa force motrice, la diffŽrence de 

concentration de lÕesp•ce considŽrŽe ˆ la saturation (=>
?) dans le gaz et la concentration prŽsente 

dans le milieu continu liquide (=>) (Žquation 2.3). 

 N> ) 89: p=>
? q =>r (2.3)!  

Le transfert de masse global est donc dŽterminŽ par le coefficient global de transfert de masse 

c™tŽ liquide 89:  dans lÕhypoth•se o• la rŽsistance du c™tŽ du gaz est nŽgligeable. En rŽalitŽ, ce 

coefficient est lui-m•me le produit de deux quantitŽs, ˆ savoir le coefficient de transfert de masse 

c™tŽ liquide 89 et lÕaire de contact gaz-liquide aussi appelŽe aire interfaciale : . LÕenjeu est de 

maximiser le 89:  dans le cas o• la rŽaction gaz-liquide est lente ou tr•s lente (Coker, 2015). 

 

2.4.1! Aire interfaciale et diam•tre de bulle 

Dans lÕhypoth•se de bulles sphŽriques et de diam•tre de Sauter 6sl  gŽnŽralement assimilŽ au 

diam•tre moyen, lÕinterface gaz-liquide totale par unitŽ de volume de colonne peut •tre obtenue 

par la relation suivante qui fait intervenir la rŽtention de gaz " ( . 

 
: )

0" (

6sl
 (2.4)!  
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Tableau 2.1 Ð CorrŽlations pour la taille de bulle. 

Groupe  CorrŽlation  

(Miller, 1974) 67 ) t
0` 6H

Kp_9 q _( r
u
vws

 (2.5)!  

(Davies, 1985) 67 ) x+2y6H
z+{| RSH

z+sl + RSz )
- Q_(

} 6Ha(
 (2.6)!  

(Leibson, Holcomb, Cacoso, & 
Jacmic, 1956) 67 ) x+2, 6H

vwl RSH
vws+ RSz ~ *xxx  (2.7)!  

(Kumar & Kuloor, 1970) Z7 ) •
- }
€

•
vws

•
21aYQ
* _9K

•
sw{

 (2.8)!  

(Bhavaraju, Mashelkar, & Blanch, 
1978) 

67

6H
) €+*€ •

- _9Q
} a96H

•
‚ z+v

ƒ
Ql

6H
„ K

…
z+lv

 (2.9)!  

 

La taille de bulle peut •tre dŽterminŽe ˆ partir de corrŽlations empiriques, ˆ ce sujet Kantarci et 

al. ont listŽ quelques-unes de ces corrŽlations rassemblŽes dans le Tableau 2.1 dans lequel 6H est 

le diam•tre dÕorifice et Q le dŽbit de gaz par orifice. De mani•re gŽnŽrale, la taille des bulles 

augmente avec la vitesse superficielle de gaz, la concentration de solide (jusquÕˆ une 

concentration limite), la viscositŽ du liquide et la tension de surface. Par contre le diam•tre 

moyen des bulles diminue quand la concentration en surfactant augmente (Kantarci et al., 2005). 

De m•me, la taille de bulle initiale, cÕest-ˆ -dire la taille observŽe au moment de la formation des 

bulles, est Žgalement fonction du type dÕinjecteur. Quelques exemples de corrŽlations sont 

prŽsentŽs au Tableau 2.2 dans lesquelles P est la puissance injectŽe dans le syst•me et Z9 le 

volume du rŽacteur (Bouaifi et al., 2001). LÕŽnergie dissipŽe (! ), gŽnŽrŽe par lÕascension des 

bulles dans la phase continue, peut •tre estimŽe par (Bouaifi et al., 2001) : 

 
! ) •

P
Z9

•
AHA

) _9K#\  (2.10)!  

DÕapr•s la thŽorie de Hinze (1955) dŽveloppŽe pour des Žcoulements liquide-liquide, la taille des 

bulles est dŽterminŽe par la magnitude de deux forces : la force de cisaillement due ˆ la 

turbulence de lÕŽcoulement et la force de tension de surface (Hinze, 1955). Le ratio de ces deux 

forces Ð inertielle et de tension de surface, forme le nombre de Weber (We), dans lequel † 
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reprŽsente la vitesse et ‡ˆ  la longueur caractŽristique de lÕŽcoulement, _ et `  sont la masse 

volumique et la tension de surface respectivement. 

 
[S )

_†l ‡ˆ

`
 (2.11)!  

Par hypoth•se, ce nombre adimensionnel adopte, ˆ lÕŽquilibre, une valeur critique ([ Ŝ&%A%‰Šf) 

pour laquelle un diam•tre de goutte (ou bulle) stable maximum est atteint. Si le nombre de Weber 

est supŽrieur ˆ cette valeur critique, la bulle se rompt pour former plusieurs bulles filles. Hinze a 

proposŽ comme valeur critique du nombre de Weber [ Ŝ&%A%‰Šf) x+.*1 . 

 
[ Ŝ&%A%‰Šf)

c67+‹$o

`
 (2.12)!  

La relation (2.12) fait intervenir le taux de cisaillement turbulent c et la tension de surface ` . 

Dans le cadre de la thŽorie de turbulence isotropique de Kolmogorov, le taux de cisaillement est 

reliŽ au carrŽ de la vitesse de fluctuation turbulente ' Œ gŽnŽrŽe par un vortex de taille g ˆ 

lÕŽquilibre. !  est le taux de dissipation dÕŽnergie par unitŽ de masse. 

 c ) _9' •l  (2.13)!  

 ' Œ) p!grvws Ž p! 67rvws  (2.14)!  

Finalement la taille de bulle maximale stable peut •tre dŽterminŽe par la relation suivante : 

 
67+‹$o ) =l

` sw„

_9
sw„ ! l w„  (2.15)!  

Plusieurs valeurs ont ŽtŽ rapportŽes pour la constante =l /: 1,15 (Lehr & Mewes, 2001),! "#"$!

(Hinze, 1955).!

DÕautres formulations, rassemblŽes dans le Tableau 2.3, ont ŽtŽ dŽrivŽes afin de tenir compte de 

la diffŽrence de viscositŽ entre les phases continue aY et dispersŽe a\  (Bhavaraju, Russell, & 

Blanch, 1978), de la rŽtention de gaz " \  (Calderbank, 1958) ou encore de la diffŽrence de masse 

volumique entre le liquide _Y et le gaz _\  (Levich, 1962). 
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Tableau 2.2 Ð CorrŽlations de taille de bulle initiale [mm] en fonction du type dÕinjecteur 

(Bouaifi et al., 2001). 

Type dÕinjecteur CorrŽlation  

Plaque perforŽe 67 ) 20 •2x‚ s •
P
Z9

•
AHA

‚ z+ls

+ - +1 ~ 67 ~ . +1/hh  (2.16)!  

Plaque poreuse 67 ) * +21 •2x‚ s •
P
Z9

•
AHA

z+v•

+ €+. ~ 67 ~ 1/hh  (2.17)!  

Membrane 67 ) * +.y •2x‚ s •
P
Z9

•
AHA

z+z|

+ €+. ~ 67 ~ - +* /hh  (2.18)!  

 

Tableau 2.3 Ð DiffŽrentes expressions pour le calcul de la taille moyenne de bulle exprimŽes en 

fonction de lÕŽnergie dissipŽe dans le syst•me. 

Groupe  CorrŽlation  
%&'()*#!"+,,-!

%.*/0!1!2*3*4#!5$$"- 67+‹$o ) =l
` sw„

_9
sw„ ! l w„  (2.19)!  

%678'*4#!"+9,-! 67+‹$o ) =„ ‘
`
_9

j
’ *
-

a( “ ! 67+‹$o ”
v
s

_9
•

sw„

2
! l w„  (2.20)!  

%.*8':/#!"+;5-! 67+‹$o ) 2+2
` sw„

_9
l w„ _(

vw„ ! l w„  (2.21)!  

(Pereyra & Shoham, 2015) 67+‹$o ) ={

–̀ j * ‚ swl a( “ ! 67+‹$o ”
vws

—
sw„

_9
l w„ _(

vw„ ! l w„  (2.22)!  

(Bhavaraju, Russell, et al., 1978) 67 ) x+.
` sw„

_9
vw„ ! l w„ •

a9

a(
•

z+v

 (2.23)!  

(Calderbank, 1958) 67 ) - +21
` sw„

_9
sw„ ! l w„ " (

z+l„ j x+xxxy  (2.24)!  

(Lee & Meyrick, 1970) 67 ) - +*1
` sw„

_9
sw„ ! l w„ " (

z+l„  (2.25)!  
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2.4.2! Coefficient de transfert de mati•re c™tŽ liquide 

Le coefficient de transfert de mati•re c™tŽ liquide 89 reprŽsente la rŽsistance au transfert de 

mati•re dans le film liquide. Plusieurs approches ont ŽtŽ mises au point afin de dŽterminer ce 

coefficient 89. Ë ce propos, Kulkarni a rŽsumŽ diffŽrentes formulations disponibles dans la 

littŽrature (Kulkarni, 2007). 

Le mod•le ˆ deux films de Whitman (1924) suppose que le transfert de mati•re ˆ lÕinterface de 

deux fluides est un processus indŽpendant du temps. De part et dÕautre de lÕinterface existent des 

films stagnants de fluide, gaz et liquide. En supposant un gradient de concentration constant et 

dÕapr•s la premi•re loi de Fick, le coefficient de transfert c™tŽ liquide est : 

 
89 )

˜ ™

] ^
 (2.26)!  

dans lequel, ̃ ™ est le coefficient de diffusion molŽculaire dÕune esp•ce A et ] ^  lÕŽpaisseur du 

film. Bien que cette formulation soit simple, lÕŽvaluation de lÕŽpaisseur de film ne lÕest pas, 

dÕautant plus dans un Žcoulement turbulent. NŽanmoins, ce mod•le est ˆ la base de nombreux 

autres (Bird, Stewart, & Lightfoot, 2002). 

Le mod•le de pŽnŽtration dÕHigbie (1935) consid•re quant ˆ lui, que le transfert de mati•re est un 

processus instationnaire dictŽ par les tourbillons de fluide. Ce mod•le suppose que les bulles de 

gaz sont exposŽes aux tourbillons pendant des pŽriodes de temps i  Žgales, ou en dÕautres termes 

que le temps de contact entre lÕinterface et chaque ŽlŽment de fluide est constant. De plus, 

dÕapr•s la seconde loi de Fick pour tenir compte de la nature instationnaire du phŽnom•ne : 

 
89 ) * š

˜ ™

}i
 (2.27)!  

Dans le cadre de mod•les de cellule de turbulence, le temps dÕexposition au tourbillon peut •tre 

exprimŽ de diffŽrentes fa•ons. Il peut •tre estimŽ par la thŽorie de turbulence isotropique de 

Kolmogorov comme : 

 
i ) ›

b
!
œ

vwl

 (2.28)!  
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o• b est la viscositŽ cinŽmatique et !  le taux dÕŽnergie dissipŽe. 

Finalement,  

 
89 ) * š

˜ ™

}
›
!
b
œ

vw{

) 2+2€• ˜ ™›
!
b
œ

vw{

 (2.29)!  

Lamont et Scott (1970) ont dŽrivŽ cette expression en faisant lÕhypoth•se que le renouvellement 

de la surface Žtait dictŽ par les petits tourbillons (Lamont & Scott, 1970) : 

 
89 ) kv• ˜ ™›

!
b
œ

vw{

 (2.30)!  

DiffŽrentes valeurs pour kv  ont ŽtŽ rapportŽes 0,301 Ð 0,4 Ð 0,5 Ð 0,523 Ð 0,531 Ð 0,592 Ð 1,13 

(Bashiri et al., 2016; Linek, Korda! , & Moucha, 2005). 

Calderbank et Moo-Young ont Žgalement proposŽ des relations regroupŽes dans le  

Tableau 2.4, permettant de calculer 89 en fonction du syst•me et en particulier pour un syst•me 

dans lequel les bulles sont soumises ˆ la turbulence (Calderbank & Moo-Young, 1961). Elles font 

intervenir le nombre adimensionnel de Schmidt TU dŽfini comme le rapport entre la diffusivitŽ de 

quantitŽ de mouvement et la diffusivitŽ massique : 

 TU)
a9

_9F>ž
 (2.31)!  

 

Tableau 2.4 Ð CorrŽlation pour le coefficient de transfert de mati•re c™tŽ liquide (Calderbank & 

Moo-Young, 1961). 

Conditions dÕapplication  CorrŽlation  

67 Ÿ * +1/hh  89TUvwl ) x+-*  
¡ _a9K

_9
l ¢

vws

 (2.32)!  

67 ~ * +1/hh   89TUvwl ) x+€2  
¡ _a9K

_9
l ¢

vws

 (2.33)!  

Bulles non-libres de se dŽplacer sous lÕeffet 
de la pesanteur contrainte par la turbulence 89TUl ws ) x+2€  

! a9

_9
l ¢ (2.34)!  
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Une autre formulation du temps dÕexposition ˆ  lÕŽquation (2.35) fait intervenir la vitesse de 

glissement ˆ lÕinterface †XY, il sÕagit alors dÕun mod•le dit de vitesse de glissement. Dans ce 

mod•le, le temps dÕexposition sÕŽcrit plut™t :  

 
i )

67

' XY
 (2.35)!  

dans lequel ' XY est la vitesse de glissement ˆ lÕinterface gaz-liquide. Le coefficient de transfert de 

mati•re c™tŽ liquide sÕŽcrit alors (Alves, Maia, & Vasconcelos, 2004) : 

 
89 ) š

- ' XỸ ™

} 67
 (2.36)!  

Fršssling a proposŽ un mod•le similaire pour des bulles rigides infŽrieures ˆ 1 mm de diam•tre 

(Frossling, 1938) : 

 
89 ) ksš

' XY

67
˜ ™

l wsb‚ vw•  (2.37)!  

Linek et al. (2005) ont montrŽ que pour une cuve agitŽe, le coefficient 89 Žtait rŽgi par lÕŽnergie 

dissipŽe dans le liquide plut™t que la taille de bulle ou la vitesse de glissement. Ce mod•le de 

cellule de turbulence est plus adŽquat et la constante a ŽtŽ ajustŽe ˆ  kv ) x+--,  pour de faibles 

Žnergies dissipŽes (infŽrieure ˆ 100 W/m3) pour un liquide newtonien sans agent de surface 

(Linek et al., 2005).!

Ë lÕinverse des cuves agitŽes o• la majeure partie de lÕŽnergie dissipŽe provient de lÕagitation 

mŽcanique, dans une colonne ˆ bulle, la dissipation dÕŽnergie est produite par lÕexpansion du 

liquide rŽsultant de lÕinjection de gaz.!

Il nÕy a pas dÕunanimitŽ dans le choix du mod•le ˆ privilŽgier ; certains groupes de recherche 

trouvent une dŽpendance de 89 avec la vitesse de glissement, tandis que dÕautres trouvent au 

contraire une indŽpendance (Linek et al., 2005). Ainsi, il semble que les deux mod•les (de cellule 

de turbulence et de vitesse de glissement) sont ˆ m•me de prŽdire le coefficient de transfert de 

mati•re c™tŽ liquide (Linek et al., 2005). 
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2.4.3! CorrŽlations pour le coefficient de transfert de mati•re global 

De nombreux efforts ont ŽtŽ portŽs ˆ Žtablir des corrŽlations faisant intervenir des nombres 

adimensionnels pour Žvaluer le coefficient de transfert de mati•re global moyen dans lÕensemble 

de la colonne ˆ bulle. Le Tableau 2.5 dresse la liste dÕun certain nombre de ces corrŽlations. Ces 

corrŽlations ne sÕaccordent cependant pas sur les m•mes nombres adimensionnels (Sh, Sc, Bo, 

Ga, Fr, ReÉ). De m•me quÕil nÕexiste pas dÕaccord sur certaines grandeurs caractŽristiques telles 

que la longueur caractŽristique qui est tant™t le diam•tre de la colonne, tant™t le diam•tre moyen 

des bulles de gaz (Dudley, 1995; Kantarci et al., 2005). 
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Tableau 2.5 Ð Liste de corrŽlations pour le coefficient de transfert de mati•re et domaines de validitŽ. 

Groupe CorrŽlation  

(Ozturk, Schumpe, & 
Deckwer, 1987) 

! " # $%&' ! ( ) %* +, ) %-- . / ) %0123) %45 6
78

79
:

) %);

 

(2.38)!  
<%&=<$> ? ! " #

@A/ BC
0

DE
? F%G=<$0 

H%' =<$> ? ! ( #
I A

7ADE
? <%J =<$*  

<%' ? +, #
K7ABC

0

L
? J%M 

N%H=<$0 ? ./ #
K7A

0BC
-

I A
0 ? <%J =<$4 

M%H=<$O0 ? 23 #
PQ

RKBC

? &%$ =<$O> 

F%H=<$O* ?
7Q

7A
? ' %$ =<$O-  

(Akita, 1973) 

! " # $%&! ( ) %* +, ) %40SS./ ) %-> T8
>%> 

(2.39)!  
H%$J =<$- ? +, #

K7ADU
0

L
? <%'M =<$;  

' %$< =<$>) ? ./ #
K7A

0DU
-

I A
0 ? M%<H=<$>> 

<%F' =<$0 ? !( #
I A

7ADE
? N%HH=<$0 

! " #
@A/ DU

0

DE
 

(Shah et al., 1982) 

@A/ # VPQ
W 

(2.40)!  

Pour une colonne remplie dÕeau : 
-! Injecteur en croix (orifices de 1 mm) avec DU # $%' SX  etSY # ' Z G%' X  : 

[
V # $%M&G
\ # $%N'

 

-! Injecteur plaque frittŽe avec DU # $%< Z $%<JSX  etSY # ' %J Z M%MX  : 

[
V # <%<GM
\ # $%N'

 

(Kawase, Halard, & 
Moo-Young, 1987) 

Pour un fluide newtonien : 
! " # $%MJ' ! ( >] 0^ _- ] ; 23` ] 4) +, - ] *  

@A/ DU
0

DE
# $%MJ' 6

I A

7ADE
:

>] 0

6
DUPQ7A

I A
:

- ] ;

a
PQ

0

DUK
b

` ] 4)

a
K7ADU

0
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(Hikita, Asai, 
Tanigawa, Segawa, 

& Kitao, 1981) 
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(Calderbank & Moo-
Young, 1961) 

Pour de petites bulles de gaz, assimilŽes ˆ des sph•res rigides (BC ? ' %JSXX ) : 

@A! ( >] 0 # $%M' a
n7I AK

7A
0 b

>] -

 

!( #
I A

7ADE
 

(2.44)!  

(Hughmark, 1967) 
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2.5! ModŽlisation numŽrique des colonnes ˆ bulles 

LÕŽcoulement diphasique que lÕon rencontre dans les colonnes ˆ bulles est tr•s complexe ˆ 

modŽliser en raison notamment des phŽnom•nes non-linŽaires et gŽnŽralement couplŽs 

(hydrodynamique, turbulence, transfert de mati•re et de chaleur, cinŽtique de rŽaction). Depuis 

les annŽes 1990, des efforts importants ont ŽtŽ mis en Ïuvre afin de dŽvelopper des mod•les de 

mŽcanique des fluides numŽrique (CFD) efficients. Cependant, encore aujourdÕhui, des 

limitations de puissance de calcul demeurent. Les rŽsolutions spatiale et temporelle demeurent 

insuffisantes pour simuler de mani•re fid•le un Žcoulement turbulent couplŽ au transfert de 

mati•re et aux rŽactions (Bothe, 2016). 

Plusieurs approches sont possibles : 

-! La simulation numŽrique directe (DNS) permet de rŽsoudre lÕŽcoulement tout en prenant 

en compte les phŽnom•nes de tension de surface entre le liquide et le gaz. NŽanmoins, 

cette approche nŽcessite une discrŽtisation tr•s fine du domaine ŽtudiŽ et nÕest pas 

envisageable pour des rŽacteurs industriels ˆ lÕheure actuelle. 

-! LÕapproche Euler-Lagrange (E-L) est une rŽsolution hybride de lÕŽcoulement o• la phase 

continue est rŽsolue avec une mŽthode eulŽrienne tandis que la phase dispersŽe est rŽsolue 

avec une mŽthode lagrangienne. Dans ce cadre, la position et la vitesse de chacune des 

bulles constituant lÕŽcoulement sont enregistrŽes. Cette approche est encore trop exigeante 

en termes de capacitŽs de calcul ˆ lÕheure actuelle. 

-! LÕapproche Euler-Euler (E-E) quant ˆ elle rŽsout les deux phases avec des mŽthodes 

eulŽriennes. CÕest lÕapproche prŽfŽrŽe actuellement car elle ne nŽcessite pas dÕaussi 

importantes capacitŽs de calcul, particuli•rement pour les rŽacteurs de taille industrielle. 

NŽanmoins, cette approche nŽcessite de nombreux mod•les. 

 

2.5.1! MŽthode des volumes finis 

La mŽthode des volumes finis (FVM) est une mŽthode de discrŽtisation permettant de rŽsoudre 

des Žquations aux dŽrivŽes partielles similaires aux mŽthodes de diffŽrences finies (FDM) et 

dÕŽlŽments finis (FEM). Elle est tr•s largement utilisŽe pour rŽsoudre les Žcoulements de 
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mŽcanique des fluides mono ou multiphasiques car elle sÕadapte facilement aux gŽomŽtries 

complexes et est sans doute la mŽthode la plus simple ˆ conceptualiser et ˆ programmer 

(Ferziger, 2002). Cette mŽthode est, par ailleurs, bien adaptŽe aux phŽnom•nes pour lesquels le 

transport domine sur la diffusion. Elle est implŽmentŽe dans de nombreux logiciels de mŽcanique 

des fluides tels que Fluent ou OpenFOAM. 

Cette mŽthode permet de rŽsoudre la forme conservative des Žquations de Navier-Stokes. Le 

domaine spatial est divisŽ en un nombre finis de volumes de contr™les sur lesquels des bilans de 

flux de quantitŽ de mouvement sont rŽalisŽes pour ainsi rŽsoudre les Žquations dŽfinies. Les 

variables peuvent •tre ŽvaluŽes aux centres des volumes de contr™le (grille en collocation Figure 

2.1 a). Une autre possibilitŽ est dÕŽvaluer les propriŽtŽs scalaires aux centres des volumes tandis 

que les propriŽtŽs vectorielles sont ŽvaluŽes aux centres des faces (grille en quinconce Figure 2.7 

b). Cette derni•re option est privilŽgiŽe pour la rŽsolution dÕŽcoulements compressibles ou non 

sur des maillages structurŽs. Ensuite les champs de variables sont ŽvaluŽs aux autres points du 

domaine par interpolation (Ferziger, 2002). 

a 

 

b 

 

Figure 2.7 Ð Exemples d'arrangements en colocation (a) ou en quinconce (b) (Ferziger, 2002). 

 

2.5.2! MŽthode ̂  deux fluides 

La mŽthode ̂ deux fluides est une approche Euler-Euler tr•s largement utilisŽe pour la 

modŽlisation des colonnes ˆ bulles. Cette mŽthode consid•re que les deux phases comme un 

continuum interpŽnŽtrŽ. Dans ce concept, illustrŽ ˆ la Figure 2.8, la propriŽtŽ dÕintŽr•t, par 
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exemple la fraction de gaz ! " , est calculŽe pour chaque volume de contr™le. La valeur calculŽe 

peut alors •tre interprŽtŽe comme une moyenne volumique des ŽlŽments discrets de fluides. Cette 

mŽthode ne nŽcessite pas de maillages tr•s fins comme pour la DNS car lÕinterface gaz-liquide 

nÕest pas capturŽe. Cela permet de rŽaliser le calcul sur des mailles bien plus larges que la taille 

des bulles. Les capacitŽs de calcul nŽcessaires sont alors largement moins importantes. 

 

Figure 2.8 Ð Illustration du concept de continuum interpŽnŽtrŽ (Marschall et al., 2011). 

 

LÕŽcoulement est dictŽ par les Žquations de conservation de la masse et de la quantitŽ de 

mouvement sans changement de phase, pour chaque phase # : 

dans lesquelles ! "  est la rŽtention de gaz, $% le champ de vitesse de la phase #, & le tenseur de 

contrainte de cisaillement, '  la pression partagŽe par les deux phases,() % les forces interfaciales 

agissant sur la phase dispersŽe.  

La rŽsolution de lÕŽcoulement doit se faire en rŽgime instationnaire et 3D afin capturer au mieux 

les phŽnom•nes de turbulence (Jakobsen, Lindborg, & Dorao, 2005). 

 

 

 * +%! %
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- . / 0! %+%$%1 2 3 (2.46)!  

 * ! %+%$%

*,
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2.5.3! RŽsolution de la turbulence 

Les Žcoulements rencontrŽs dans les colonnes ˆ bulles, qui plus est industriels, sont 

systŽmatiquement turbulents. Il convient donc de modŽliser adŽquatement ces phŽnom•nes, ce 

qui ajoute un degrŽ de difficultŽ non nŽgligeable. Afin de rŽsoudre ce probl•me, plusieurs options 

sont disponibles (Ferziger, 2002) : 

!! La simulation numŽrique directe (DNS) ne nŽcessite aucun mod•le supplŽmentaire, la 

rŽsolution des Žquations de Navier-Stockes se fait sans approximation ni moyenne. Dans 

ce genre de simulations, lÕŽchelle de rŽsolution est de lÕordre de grandeur des plus petits 

tourbillons, appelŽe Žchelle de Kolmogorov. Bien que les capacitŽs de calcul et 

lÕefficacitŽ des algorithmes se sont considŽrablement accrues durant les derni•res 

dŽcennies, la rŽsolution directe (DNS) dÕŽcoulements diphasiques tels que ceux prŽsent 

dans les colonnes ˆ bulles ne peut sÕeffectuer ˆ lÕheure actuelle quÕˆ de petites Žchelles 

(Shu & Yang, 2013). 

!! La simulation des grandes structures de turbulence pour Large Eddy Simulation en anglais 

(LES) rŽsout les grands tourbillons de lÕŽcoulement (mŽsoscopiques) tandis que les 

petites tourbillons (microscopiques) sont modŽlisŽes au moyen dÕune pseudo-viscositŽ 

gŽnŽrŽe par la dissipation de quantitŽ de mouvement rŽsultante ˆ ces Žchelles. La 

turbulence gŽnŽrŽe par les petites Žchelles est par hypoth•se isotropique. Cette mŽthode 

requiert Žgalement des capacitŽs de calcul importantes. 

!! Enfin les simulations moyennŽes en Reynolds (RANS) permettent de rŽsoudre un 

Žcoulement moyen tandis que les fluctuations sont modŽlisŽes ˆ lÕaide dÕune viscositŽ dite 

turbulente calculŽe ˆ lÕaide de mod•les de fermeture de type : -(; , : -(<  ou encore SST. 

CÕest lÕapproche privilŽgiŽe pour les rŽacteurs de taille industrielle. 

En outre, plusieurs stratŽgies peuvent •tre adoptŽes pour modŽliser la turbulence. Elles consistent 

ˆ la modŽliser pour : 

!! la phase continue seulement, la viscositŽ turbulente de la phase dispersŽe Žtant alors Žgale 

ˆ la viscositŽ du gaz, 

!! les deux phases simultanŽment, 
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!! ou encore le mŽlange. Dans ce cas des propriŽtŽs moyennes de lÕŽcoulement sont ŽvaluŽes 

localement en fonction des quantitŽs de chacune des phases. 

Dans lÕapproche RANS, les Žquations de conservation de la masse et de quantitŽ de mouvement 

doivent •tre rŽsolues pour lÕŽcoulement moyen. Pour un syst•me compressible sans changement 

de phase (Žvaporation ou condensation), les Žquations sont : 

 * += ! =

*,
- . / 0! =+=$=1 2 3 (2.49)!  

 * ! =+=$>=

*,
- . / 0! =+=$>=$>=1 2 4 ! =5' - . / ?! =&@ABBC=D- ! =+=6 7 () = (2.50)!  

 ! E- ! F 2 9 (2.51)!  

dans lesquelles, $>= est le champ moyen de vitesse de la phase : , ) = est le termes source de 

quantitŽ de mouvements dž aux forces interfaciales, &@ABBC= 2 4 +=GH
IGJ

I@@@@@@ est le tenseur moyen de 

contrainte effective de Reynolds. 

Ce dernier peut •tre ŽvaluŽ, dÕapr•s lÕhypoth•se de Boussinesq comme : 

 
&@ABBC= 2 KABBC=0L$>= - L$>=

M14
N
O

P+=: = - KABBC=0L / $>Q1RST (2.52)!  

Cette expression fait appara”tre la viscositŽ effective de la phase : , KABBC= : 

 KABBC= 2 K= - K=
U (2.53)!  

Afin dÕŽvaluer le tenseur de contrainte effective de Reynolds et en particulier la viscositŽ 

turbulente K=
U, il est nŽcessaire de fermer le mod•le. Pour ce faire, les mod•les de turbulence de 

type : -;  sont largement utilisŽs (Pourtousi, Sahu, & Ganesan, 2014). Il convient de rŽsoudre 

deux Žquations de conservations, ˆ savoir lÕune pour lÕŽnergie cinŽtique turbulente :  et lÕautre 

pour la dissipation dÕŽnergie cinŽtique turbulente ; . 
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2.5.4! Forces interfaciales 

Les forces interfaciales jouent un r™le dŽterminant dans la dynamique de lÕŽcoulement gaz-

liquide. Jakobsen et al. ont listŽ lÕensemble des forces agissant sur la phase discontinue gazeuse. 

NŽanmoins, seul quelques-unes de ces forces ont un effet significatif dans le cadre dÕun 

Žcoulement gaz-liquide vertical (Jakobsen et al., 2005; Jakobsen, Sann¾s, Grevskott, & 

Svendsen, 1997). 

Pourtousi et al. ont publiŽ une revue de la littŽrature concernant les forces interfaciales utilisŽes 

pour la simulation de colonnes ˆ bulles (Pourtousi et al., 2014). Parmi lÕensemble des forces 

identifiŽes, il en ressort que les principales forces utilisŽes sont les forces de tra”nŽe, de portance 

(lift), de dispersion turbulente et de masse virtuelle (Figure 2.9). Dans une moindre mesure, la 

force de lubrification des murs peut •tre ajoutŽe. 

 V ) %2 ) W - ) 8 - ) XY - ) MW- ) Z8  (2.54)!  

Dans la suite, les principales forces utilisŽes sont discutŽes succinctement. 

 

 

(e) wall lubrication force 

Figure 2.9 Ð Forces interfaciales principales intervenant dans les Žcoulements gaz-liquide 

(Marschall et al., 2011). 
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2.5.4.1! Force de tra”nŽe 

La force de tra”nŽe est une force de m•me direction que la trajectoire de la bulle, mais de sens 

opposŽ au mouvement. CÕest la principale force interfaciale ; sa magnitude peut •tre plus de cent 

fois supŽrieure ˆ celles des autres forces interfaciales (Laborde-Boutet, Larachi, Dromard, 

Delsart, & Schweich, 2009). Elle peut •tre Žcrite sous la forme : 

 
) W 2

O
[

! " \ W
+E

] ^
_$" 4 $8_0$" 4 $81 (2.55)!  

Cette expression fait clairement appara”tre un choix judicieux de diam•tre de bulle ainsi que du 

coefficient de tra”nŽe \ W. De nombreux mod•les sont disponibles dans la littŽrature pour calculer 

ce coefficient, parmi lesquels on peut citer ceux de Schiller-Naumann (Schiller & Naumann, 

1935), dÕIshii-Zuber qui prend en compte la forme de la bulle (Ishii & Zuber, 1979) ou encore de 

Tomiyama qui tient compte de la contamination de la phase continue (Tomiyama, Tamai, Zun, & 

Hosokawa, 2002), pour nÕen citer que trois. Ces trois mod•les sont rassemblŽs au Tableau 2.6. 

Ces diffŽrents mod•les sont gŽnŽralement validŽs pour des Žcoulements de bulles ˆ faible 

concentration de phase dispersŽe. En consŽquence de quoi, la force de tra”nŽe peut •tre sous-

estimŽe. Moins la force de tra”nŽe est importante et plus la vitesse des bulles est ŽlevŽe. En rŽalitŽ 

des effets combinŽs de lÕensemble des bulles composant le panache peuvent affecter la force de 

tra”nŽe. Afin de prendre en compte ces effets de panache de bulles, des mod•les permettent de 

corriger le coefficient de tra”nŽe local dans lÕŽcoulement en tenant compte de la concentration 

locale de phase dispersŽe. Par exemple, la correction apportŽe dÕapr•s le mod•le de Tomiyama 

(Tomiyama, Kataoka, Fukuda, & Sakaguchi, 1995) est donnŽe par lÕŽquation : 

 \ W

\ WC̀
2 09 4 ! " 1ab cE (2.56)!  

o• \ WC̀ est le coefficient de tra”nŽe calculŽ par lÕun des mod•les prŽcŽdemment citŽs et d est un 

param•tre compris entre 1,5 et 2. 
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Tableau 2.6 Ð Mod•les de coefficient de tra”nŽe. 

Groupe  CorrŽlation  

(Schiller & Naumann, 
1935) 

Pour de petites bulles sphŽriques : 
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(Ishii & Zuber, 1979)!
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Outre le coefficient de tra”nŽe, le diam•tre de bulle a un gros impact sur la force de tra”nŽe. Le 

choix dÕun seul diam•tre constant peut se justifier lorsque le rŽgime est homog•ne. En effet, dans 

ce rŽgime, la distribution de tailles de bulles est resserrŽe. Il convient alors de choisir un diam•tre 

de bulle reprŽsentatif. Ë contrario, cette hypoth•se nÕest plus du tout valable pour le rŽgime 

hŽtŽrog•ne caractŽrisŽ par une distribution de tailles de bulles beaucoup plus large. Une approche 

consiste ˆ considŽrer deux tailles de bulles : une petite, de m•me taille que dans le rŽgime 

homog•ne, et une taille plus ŽlevŽe (Krishna & van Baten, 2003). Il est possible de raffiner 

davantage le mod•le en incluant un mod•le de  bilan de population pour les tailles de bulles afin 

de tenir compte des phŽnom•nes de rupture et de coalescence des bulles. Ce mod•le ajoute 

nŽanmoins un degrŽ de complexitŽ important ˆ la simulation (Jakobsen et al., 2005). 

 

2.5.4.2! Force de portance latŽrale  

La force de portance latŽrale est une force perpendiculaire ˆ la force de tra”nŽe. Elle est gŽnŽrŽe 

par une diffŽrence de contrainte locale de la phase continue sur la phase dispersŽe. CÕest la 

deuxi•me force en termes dÕimportance apr•s la tra”nŽe. La force de portance latŽrale peut 

sÕŽcrire sous la forme suivante, dans laquelle ! "  est le coefficient de portance : 

 #" $ %&' ( " ! " ) *+' %+" , - . / +"  (2.60)!  

Afin de dŽterminer la valeur du coefficient ! " , plusieurs mod•les ont ŽtŽ dŽveloppŽs, en 

particulier celui de Tomiyama (Tomiyama et al., 2002). Cette force permet en outre de reproduire 

les oscillations du panache de bulles autour de lÕaxe central (Jakobsen et al., 2005).  

 

2.5.4.3! Force de dispersion turbulente 

Cette force modŽlise lÕaction de la fluctuation de la turbulence de la phase continue sur la phase 

dispersŽe. Cette force est proportionnelle ˆ lÕŽnergie cinŽtique turbulente de la phase continue et 

au gradient de la rŽtention de gaz. Elle sÕŽcrit, dÕapr•s Moraga et al., sous la forme (Moraga, 

Larreteguy, Drew, & Lahey, 2003) : 

 # 01 $ %! 01 ( " 2" . &'  (2.61)!  
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Le param•tre ! 01  est habituellement pris constant entre 0,1 et 1,0 (Marschall et al., 2011). 

 

2.5.4.4! Force de masse virtuelle 

Lors de lÕascension dÕune bulle de gaz dans la phase liquide, une partie du liquide est entra”nŽe 

avec la bulle, ce qui ralentit la bulle. Afin de tenir compte de ce phŽnom•ne, la masse de la bulle 

peut •tre corrigŽe pour tenir compte de lÕentra”nement de liquide ˆ lÕaide de la force de masse 

virtuelle : 
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Pour une bulle sphŽrique, le coefficient de masse virtuel est ! 34 $ <=>, pour dÕautres formes, ce 

coefficient est plus faible (Marschall et al., 2011). 

 

2.5.4.5! Force de lubrification des murs 

Cette force a ŽtŽ introduite par Antal et al. afin de modŽliser lÕeffet rŽpulsif exercŽ par les murs 

sur la phase dispersŽe (Antal, Lahey, & Flaherty, 1991). Cependant, il nÕexiste pas de consensus 

sur sa formulation qui est soumise ˆ un certain nombre de contraintes et des restrictions 

dÕutilisation. Elle est donc rarement utilisŽe. 
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dans lequel ! ? I $ %<=J<K%<=<L+CMH et ! ? D $ <=JKN. 
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2.6! Mod•les des colonnes ˆ bulles 

En raison de la complexitŽ des phŽnom•nes rencontrŽs dans les colonnes ˆ bulles, et en 

particulier du rŽtro-mŽlange, la nŽcessitŽ de modŽliser ces rŽacteurs a depuis longtemps ŽtŽ 

ŽprouvŽe. LÕapproche la plus simple consiste ˆ modŽliser la colonne ˆ bulle comme un rŽacteur 

parfait : le mod•le du rŽacteur parfaitement mŽlangŽ (0D), le mod•le du rŽacteur piston (1D) avec 

ou sans dispersion axiale, les mod•les compartimentaux constituŽs dÕassemblage de rŽacteurs 

idŽaux ou non (pseudo 2D), jusquÕˆ lÕutilisation dÕoutils numŽriques de mŽcanique des fluides 

numŽrique (2D ou 3D). La mŽcanique des fluides numŽrique conna”t un essor tr•s important 

depuis plusieurs dizaines dÕannŽes, nŽanmoins des limitations persistent en terme de temps de 

calcul pour des rŽacteurs de taille industrielle (Bothe, 2016). La relation entre la complexitŽ du 

mod•le et la puissance de calcul nŽcessaire est illustrŽe ˆ la Figure 2.10. 

 

Figure 2.10 Ð Relation entre la complexitŽ et les ressources nŽcessaires selon les diffŽrentes 

mŽthodes de modŽlisation utilisŽes (Shu et al., 2018). 

 



 

 

34 

2.6.1! Mod•les de rŽacteurs parfait s 

Un premier mod•le consiste ˆ faire lÕhypoth•se que la phase liquide est parfaitement mŽlangŽe 

(PMR) gr‰ce aux bulles. Dit autrement, cette hypoth•se suppose un rŽtro-mŽlange total. Ainsi 

lÕŽquation de conservation associŽe ˆ la phase liquide est donnŽ par : 

 
%

@
@O

*P' ! ' , $ 2" Q*! "
R%! " ,  (2.65)!  

Dans la phase gazeuse, la concentration Žvolue de mani•re continue suivant la hauteur, la phase 

dispersŽe peut alors •tre modŽlisŽe comme un rŽacteur piston (PFR), et dans le cadre de ce 

mod•le, le rŽtro-mŽlange est inexistant pour la phase gazeuse. Le mod•le de rŽacteur piston est 

justifiŽ lorsque le transport convectif est dominant par rapport au transport diffusif. LÕŽquation de 

conservation pour cette phase est lÕŽquation (2.66) (Bukur, 1983; Lohse, Alper, & Deckwer, 

1983). 

 
ST U 2" Q*! "

R%! " , @O
"

V
$ W" 29X" ! "  (2.66)!  

o• P'  est la vitesse superficielle de gaz, ! '  la concentration non-constante suivant la hauteur 

dans la phase gazeuse, ! "  la concentration dans la phase liquide supposŽe constante dans 

lÕensemble du rŽacteur, W"  est le volume de liquide,  ST la section de la colonne et 29 une 

constante cinŽtique pour une rŽaction dÕordre 1 dans la phase liquide dans cet exemple. 

 

2.6.2! Mod•le de dispersion 

Le mod•le de dispersion axiale (ADM) amŽliore le mod•le du rŽacteur piston en tenant compte 

de la dispersion selon lÕaxe central de la colonne. LÕŽquation de conservation dÕune esp•ce pour 

la phase liquide sÕŽcrit sous la forme suivante, dans laquelle 6Y="  est un coefficient de dispersion 

axiale quÕil convient de dŽterminer (Deckwer, Nguyen!Tien, Kelkar, & Shah, 1983; Jakobsen et 

al., 2005) : 

 
X" 6Y="

@D! "

@OD Z
@! "

@O
;

2" Q[
P"

*! "
R%! " , $ < (2.67)!  
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Une Žquation similaire peut •tre Žcrite pour la phase gazeuse. 

DÕautres mod•les prennent Žgalement en compte la dispersion radiale, ce qui rajoute un 

param•tre supplŽmentaire pour lÕŽtablissement du mod•le (Calder—n & Ancheyta, 2016). 

NŽanmoins, ces approches ne permettent pas de reproduire la distribution radiale de la rŽtention 

de gaz et des vitesses qui est loin dÕ•tre uniforme au sein dÕune colonne ˆ bulle. 

 

2.6.3! Mod•les compartimentaux 

Des efforts ont ŽtŽ mis en Ïuvre pour b‰tir des mod•les compartimentaux (CM) en couplant 

plusieurs rŽacteurs idŽaux ou non dans le but de reproduire lÕŽcoulement complexe dans une 

colonne ˆ bulle. Ces mod•les sont gŽnŽralement couplŽs ˆ des simulations numŽriques plus ou 

moins sophistiquŽes. 

Plusieurs approches ont ŽtŽ dŽveloppŽes afin de construire de tels mod•les que lÕon peut 

regrouper en deux catŽgories : les mod•les basŽs sur lÕhydrodynamique ou phŽnomŽnologiques 

(Degaleesan et al., 1997; Gupta et al., 2001; Rigopoulos & Jones, 2003; Wylock, Larcy, Cartage, 

& Haut, 2009) et un nouveau mod•le basŽ sur la turbulence qui a ŽtŽ dŽveloppŽ pour les cuves 

agitŽes (Bashiri et al., 2016; Bashiri, Heniche, Bertrand, & Chaouki, 2014). 

 

2.6.3.1! Mod•le hydrodynamique 

Cette premi•re famille de mod•les sÕinspire de lÕhydrodynamique et en particulier du patron 

dÕŽcoulement moyen observŽ dans les colonnes ˆ bulles. 

Degaleesan et Dudukovic ont b‰ti un mod•le compartimental en deux dimensions afin de prŽvoir 

le temps de rŽsidence dans la phase liquide pour une colonne ˆ bulle de type slurry. Seule la 

phase liquide est considŽrŽe. Ce mod•le comporte quatre compartiments : un premier au bas de la 

colonne est assimilŽ ˆ une zone parfaitement agitŽe, de m•me quÕen haut de la colonne dans la 

zone de dŽsengagement du gaz. Entre les deux extrŽmitŽs lÕŽcoulement est Žtabli, deux zones 

sont dŽfinies, lÕune pour lÕŽcoulement du liquide vers le haut et lÕautre vers le bas, assimilŽes ˆ 

deux rŽacteurs pistons non-idŽaux tenant compte de dispersion axiale et radiale. Ce mod•le est 

schŽmatisŽ ˆ la Figure 2.11 (Degaleesan et al., 1997). 
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Figure 2.11 Ð Mod•le ˆ deux compartiments (Degaleesan et al., 1997). 

 

Wylock a proposŽ un autre mod•le (Figure 2.12) pour de larges colonnes industrielles de 

production de bicarbonate de sodium. La phase liquide est modŽlisŽe comme une suite de 

rŽacteurs parfaitement mŽlangŽs tandis que lÕŽcoulement de la phase gazeuse est modŽlisŽ pour 

deux tailles de bulles avec des rŽacteurs pistons. Dans ce procŽdŽ particulier, ce mod•le doit 

Žgalement tenir compte de phŽnom•nes de cristallisation (Wylock et al., 2009). 
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Figure 2.12 Ð ModŽlisation d'une colonne ˆ bulle industrielle de production de bicarbonate de 

soude (Wylock et al., 2009). 

 

 

Figure 2.13 Ð ReprŽsentation schŽmatique de donnŽes moyennes observŽes expŽrimentalement 

(Gupta et al., 2001). 

 

Gupta et al. (2001) ont dŽveloppŽ un mod•le phŽnomŽnologique pour dŽcrire le mŽlange gaz Ð 

liquide/slurry en rŽgime turbulent. Quatre compartiments sont identifiŽs pour chaque phase 

conformŽment aux observations expŽrimentales, un premier au bas de la colonne dans lequel 
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lÕhypoth•se dÕun mŽlange parfait est faite (PMR) tout comme au haut de la colonne (Figure 2.13). 

Au milieu, il y a deux mod•les de dispersion axiale et radiale. Les dŽbits de recirculations, 

nŽcessaire ˆ ce mod•le, sont ŽvaluŽs ˆ lÕaide dÕun mod•le numŽrique ˆ deux fluides simplifiŽ 

(Gupta et al., 2001). 

Rigopoulos (2003) a dŽveloppŽ une autre mŽthodologie pour b‰tir les diffŽrents compartiments. 

Les rŽsultats dÕune simulation CFD avec un maillage relativement fin permettent de dŽcouper le 

rŽacteur en plusieurs compartiments dans lesquels le mŽlange est considŽrŽ uniforme. La forme 

de ces compartiments en soi nÕest dÕaucune importance, par contre les connectivitŽs (flux de 

mati•re ŽchangŽs entre compartiments) sont cruciales. Le concept est clairement rŽsumŽ par la 

Figure 2.14. Cette mŽthode nŽcessite un maillage suffisamment fin et donc des ressources 

numŽriques importantes (Rigopoulos & Jones, 2003). 

LÕŽtablissement des compartiments est similaire ˆ une approche de zoning automatique. Les 

diffŽrentes zones sont discriminŽes ˆ lÕaide dÕune propriŽtŽ dÕintŽr•t (par exemple la rŽtention de 

gaz), enfin il est possible de dŽterminer les dŽbits ŽchangŽs entre chaque zone (Bezzo & 

Macchietto, 2004). 

 

Figure 2.14 Ð a. Principe dÕŽtablissement des compartiments ˆ partir dÕune simulation CFD 

b. ModŽlisation multi-compartimentale dÕapr•s Rigopoulos (Rigopoulos & Jones, 2003). 



 

 

39 

2.6.3.2!  Mod•le ŽnergŽtique 

Bashiri a mis au point un mod•le multicompartimental pour une cuve remplie dÕeau et agitŽe par 

une turbine de type Rushton. Deux domaines ont ŽtŽ dŽterminŽs, le premier autour du mobile 

dÕagitation, tandis que le reste de la cuve constitue le second domaine dans lequel le fluide 

recircule. Dans cette nouvelle approche, les fronti•res des diffŽrents compartiments sont 

dŽterminŽes ˆ lÕaide du taux de dissipation dÕŽnergie turbulente issus dÕune simulation 

numŽrique. La rŽpartition de la fraction de volume en fonction du taux de dissipation dÕŽnergie 

turbulente permet de dŽterminer la valeur ˆ la fronti•re des deux domaines de cette propriŽtŽ. En 

effet lÕenveloppe de cette courbe prŽsente des changements de pente, ce qui permet de dŽterminer 

la valeur fronti•re de fa•on unique pour un syst•me donnŽ (Figure 2.15). Une comparaison des 

mŽthodes standard de mises ˆ lÕŽchelle est rŽalisŽe en Žtudiant leur influence sur les param•tres 

du mod•le multicompartimental. En particulier le ratio des volumes des deux compartiments et le 

ratio des taux de dissipation dÕŽnergie turbulente moyens de chacun des compartiments (Bashiri 

et al., 2014). 

 

Figure 2.15 Ð Principe de dŽtermination des deux compartiments dÕune cuve agitŽe (Bashiri et al., 

2014). 

 

Dans une autre publication, Bashiri a adaptŽ le prŽcŽdent mod•le ˆ une cuve dÕeau agitŽe dans 

laquelle de lÕair est injectŽ au niveau de lÕagitateur. En tenant compte en plus de la rŽtention du 

gaz, cinq zones caractŽristiques sont dŽterminŽes : une premi•re situŽe autour de lÕagitateur, une 
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seconde proche de la paroi latŽrale, une troisi•me situŽe au fond de la cuve en dessous du premier 

compartiment et enfin les deux derniers dans les espaces restants (Figure 2.16). Avec ce mod•le, 

il est possible de dŽterminer les coefficients de transfert de masse (2" Q) global sur lÕensemble de 

la cuve et locaux dans chacun des compartiments. La premi•re Žtape consiste ˆ rŽaliser une 

simulation numŽrique gaz/liquide de la cuve agitŽe. Cette simulation permet dÕobtenir la rŽtention 

du gaz et lÕŽnergie turbulente dissipŽe. Une fois validŽe par des donnŽes expŽrimentales et les 

fronti•res des diffŽrents compartiments dŽterminŽes, la simulation CFD donne acc•s ˆ la 

rŽtention du gaz dans chacun des compartiments. Ensuite, le diam•tre moyen des bulles dans 

chaque compartiment est calculŽ ˆ lÕaide de diffŽrentes Žquations de la littŽrature. Finalement, 

lÕaire interfaciale moyenne est dŽterminŽe dans chacune des zones ainsi que le coefficient de 

transfert de masse 2" . Le produit des deux propriŽtŽs donne acc•s au 2" Q dans chaque 

compartiment. La r•gle de mise ˆ lÕŽchelle basŽe sur la conservation du ratio de la puissance 

consommŽe sur le volume de liquide est alors ŽtudiŽe, en particulier son effet sur la contribution 

de chaque compartiment au transfert de masse global (Bashiri et al., 2016).  

 

Figure 2.16 Ð Compartiments caractŽristiques dans une cuve agitŽe par une turbine Rushton 

(Bashiri et al., 2016). 
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2.7! Synth•se de la revue de littŽrature et identification des probl•mes 

Bien que la conception des colonnes ˆ bulles soit relativement sommaire, le rŽgime 

dÕŽcoulement, le patron dÕŽcoulement ainsi que les champs de vitesse locaux et de rŽtention de 

gaz sont difficiles ˆ prŽvoir. En consŽquence, les phŽnom•nes de transfert de mati•re sont eux-

aussi difficilement prŽdictibles bien que de nombreux mod•les et corrŽlations ont ŽtŽ mis au 

point. CÕest pourquoi, la modŽlisation numŽrique appara”t •tre un outil de choix pour le calcul de 

propriŽtŽs locales dÕŽcoulement au sein du rŽacteur rendue possible par le calcul scientifique de 

pointe.  

Pour pallier les limites des techniques de mesures expŽrimentales de propriŽtŽs locales, la 

modŽlisation numŽrique appara”t comme une alternative intŽressante. NŽanmoins, les capacitŽs 

de calcul demeurent fortement limitŽes pour la simulation numŽrique directe des rŽacteurs de 

taille laboratoire et, a fortiori, pour les rŽacteurs industriels.  

Afin de se soustraire de cette problŽmatique, le prŽsent projet propose de combiner diffŽrents 

mod•les phŽnomŽnologiques ˆ la mŽcanique des fluides numŽriques diphasique. Plusieurs 

tentatives de dŽveloppement dÕapproches compartimentales ont dŽjˆ ŽtŽ menŽes jusquÕˆ prŽsent. 

Cependant leur construction repose sur des considŽrations hydrodynamiques de lÕŽcoulement et 

lÕŽnergie dissipŽe au sein du syst•me nÕa pas ŽtŽ considŽrŽe. 

LÕobjectif de ce projet est de dŽvelopper une nouvelle mŽthodologie utilisant une approche 

compartimentale ŽnergŽtique afin de mieux comprendre les phŽnom•nes complexes dans ce 

rŽacteur. LÕintŽr•t de cette approche est de pouvoir dŽterminer la contribution relative des 

diffŽrentes zones du rŽacteur au transfert de mati•re.  

La mŽthodologie retenue dans la suite est celle de Bashiri et al. dŽveloppŽe initialement pour les 

cuves agitŽes (Bashiri et al., 2016). Cette approche qui attache davantage dÕimportance ˆ 

lÕŽnergie dissipŽe dans le syst•me plut™t quÕˆ lÕhydrodynamique semble plus adŽquate dans le 

cadre de rŽactions limitŽes par le transfert de mati•re. En effet, dans ce mod•le, le diam•tre 

moyen local de bulle et le coefficient de transfert de mati•re c™tŽ liquide sont calculŽs dans 

chaque compartiment. Ces deux param•tres dictent le transfert de mati•re.  

Dans le dŽtail, les objectifs spŽcifiques sont les suivants : 



 

 

42 

-! Žtablir un mod•le de simulation de colonnes ˆ bulles ˆ lÕaide du logiciel de simulation 

numŽrique libre de droits OpenFOAM (Open Field Operation And Manipulation), pour 

reproduire lÕŽcoulement au sein dÕune colonne ˆ bulle en rŽgime homog•ne ˆ lÕaide dÕun 

mod•le ˆ deux fluides. 

-! identifier les diffŽrentes zones du rŽacteur ˆ partir de la dissipation dÕŽnergie turbulente, 

-! dŽterminer les param•tres hydrodynamiques et de transfert de mati•re locaux dans chacun 

des compartiments, 

-! valider et amŽliorer le mod•le ˆ partir de rŽsultats expŽrimentaux de la littŽrature et des 

donnŽes fournies par dÕautres chercheurs du laboratoire PEARL (Process Engineering 

Advanced Research Lab). 

 

Au contraire des cuves agitŽes, lÕŽnergie dissipŽe au sein du rŽacteur est uniquement due ˆ 

lÕascension des bulles pour les colonnes ˆ bulles qui ne disposent pas dÕagitateur mŽcanique. Ce 

projet doit rŽpondre ˆ lÕopportunitŽ dÕutiliser une m•me mŽthodologie pour ces deux rŽacteurs. 

Par ailleurs lÕŽcoulement au sein des colonnes ˆ bulles nÕŽtant pas forcŽ par un agitateur 

mŽcanique, il est davantage soumis aux oscillations du panache de bulles autour de lÕaxe central 

de la colonne ˆ bulle. Il convient de moyenner dans le temps afin de retrouver lÕŽcoulement 

moyen classique. Ce point, en apparence anecdotique, a de lourdes consŽquences sur la 

simulation numŽrique, tant au point de vue du temps de calcul que du raffinement du maillage. 
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CHAPITRE 3 ! MƒTHODOLOGIE  

 

Ce chapitre sÕattache ˆ dŽcrire la mŽthodologie utilisŽe pour b‰tir un mod•le compartimental pour 

les colonnes ˆ bulle. Le principe de ce mod•le est dÕabord dŽcrit puis les Žtapes de prŽtraitement 

de la simulation numŽrique sont dŽtaillŽes, telles que la construction du maillage, les conditions 

fronti•res et initiales et les solveurs choisis. Les Žtapes de post-traitement des donnŽes, une fois la 

simulation rŽalisŽe, sont Žgalement mentionnŽes. 

 

3.1! Mise au point du mod•le 

La mŽthodologie utilisŽe dans ce projet sÕinspire de celle dŽveloppŽe par Bashiri et de son 

mod•le compartimental pour les cuves dotŽes de chicanes et agitŽes par une turbine Rushton 

(Bashiri et al., 2016; Bashiri et al., 2014). La Figure 3.2 prŽsente les diffŽrentes Žtapes de 

construction du mod•le qui sont dŽtaillŽes dans la suite. 

La premi•re Žtape consiste ˆ rŽaliser la simulation numŽrique de lÕŽcoulement diphasique. Le 

mod•le retenu pour la simulation numŽrique ne fait intervenir quÕune seule taille de bulle 

constante au cours de lÕascension. Par consŽquent, les phŽnom•nes de rupture et de coalescence 

de bulles ne sont pas pris en compte. La taille de bulle a un impact tr•s important sur la 

simulation dÕun Žcoulement gaz-liquide, en particulier sur la rŽtention de gaz au sein de la 

colonne. Il convient alors de choisir cette taille de bulle adŽquatement. Dans la suite, la taille de 

bulle est choisie ˆ partir des donnŽes expŽrimentales de Esmaeili reproduites ˆ la Figure 3.1 

(Esmaeili, Guy, & Chaouki, 2015). Dans ces expŽriences, deux tailles moyennes de bulles de gaz 

sont mesurŽes ˆ deux endroits, au milieu et dans le haut de la colonne. Il est observŽ que la taille 

de bulle augmente lors de lÕascension de la phase gazeuse au sein de la colonne. Par consŽquent, 

une taille de bulle moyenne calculŽe entre les deux droites de rŽgression prŽsentŽes ˆ l a  Figure 

3.1 est dŽterminŽe. CÕest ce diam•tre de bulle qui est utilisŽ pour mener la simulation numŽrique. 

Il pourrait aussi •tre envisagŽ dÕutiliser une corrŽlation de la littŽrature afin dÕestimer le diam•tre 

de bulle ˆ utiliser dans la simulation tout en gardant le sens physique de cette propriŽtŽ. 
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 Figure 3.1 Ð Taille de bulle moyenne mesurŽe, ˆ deux positions, par sonde  ̂fibre optique en 

fonction de la vitesse superficielle de gaz (Esmaeili et al., 2015). 

 

Dans la seconde Žtape, les rŽsultats issus de la simulation numŽrique sont analysŽs afin de valider 

ou non ces derniers. Le cas ŽchŽant, le mod•le numŽrique est revu, par exemple en prŽfŽrant 

dÕautres mod•les pour les forces interfaciales. Plus prŽcisŽment, deux propriŽtŽs de lÕŽcoulement 

sont analysŽes et comparŽes aux donnŽes expŽrimentales de Esmaeili : la rŽtention de gaz (&\ ) et 

la vitesse dÕascension des bulles (] G9C) (Esmaeili et al., 2015). 

La troisi•me Žtape consiste ˆ construire les diffŽrents compartiments dÕapr•s le taux de 

dissipation dÕŽnergie cinŽtique turbulente (X). Les fronti•res de ces compartiments sont 

identifiŽes par un changement drastique de cette propriŽtŽ.  
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Figure 3.2 Ð Algorithme pour b‰tir les diffŽrents compartiments et Žvaluer le transfert de mati•re local. 
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La quatri•me Žtape consiste ˆ dŽterminer dans chacun des compartiments dŽterminŽs 

prŽcŽdemment, les valeurs locales de rŽtention de gaz et de dissipation dÕŽnergie cinŽtique 

turbulente. Ces propriŽtŽs moyennes locales dans chaque compartiment permettent de calculer le 

diam•tre moyen local de bulle avec lÕŽquation (2.14) et le coefficient de transfert de mati•re c™tŽ 

liquide ˆ lÕaide des Žquations (2.30) et (2.36). Le diam•tre de bulle et la rŽtention de gaz 

permettent dÕobtenir lÕaire interfaciale (Žquation (2.4)). 

Finalement, dans la derni•re Žtape, les coefficients de transfert de mati•re locaux dans chaque 

compartiment ! " #$%& de volume ' & et global dans lÕensemble du rŽacteur " #$(((((  sont calculŽs au 

moyen dÕune moyenne volumique : 

 
" #$((((( )

* ' &! " #$%&
+,
&- +

* ' &
+,
&- +

 (3.1)!  

 

3.2! Dispositif expŽrimental 

Les donnŽes expŽrimentales utilisŽes dans ce mŽmoire sont issues des travaux de Esmaeili et al. 

(2015). Le dispositif expŽrimental consiste en une colonne ˆ bulle en Plexiglas mesurant 2,7 m de 

haut et 0,292 m de diam•tre interne. Le gaz est injectŽ par le dessous ˆ travers une plaque 

perforŽe constituŽe de 94 trous de 1 mm de diam•tre permettant une distribution uniforme du gaz 

(Figure 3.3). LÕalimentation du gaz est rŽalisŽe ˆ lÕaide dÕun compresseur et le dŽbit est rŽgulŽ ˆ 

lÕaide dÕune vanne et est mesurŽ gr‰ce ˆ un rotam•tre. La colonne est initialement remplie dÕeau ˆ 

une hauteur statique de 1,1 m (L/D = 3,8). 

Deux sŽries de donnŽes sont mesurŽes, des donnŽes globales sur lÕensemble de la colonne et des 

donnŽes locales dans deux zones dÕintŽr•ts appelŽes par la suite milieu et haut. Comme mesure 

globale, la perte de charge totale est mesurŽe entre 0,07 et 1,04 m. Des pertes de charge locales 

sont, quant-ˆ -elles mesurŽes dans les deux zones dÕintŽr•t : entre 0,36 et 0,66 m (milieu) et entre 

0,79 et 1,09 m (haut). Trois capteurs de pression ˆ rŽponse rapide (infŽrieure ˆ 1 ms) sont utilisŽs 

afin de dŽterminer les fluctuations de pression, le premier au bas de la colonne ˆ 0,035 m, le 

deuxi•me dans la zone mŽdiane ˆ 0,54 m et le dernier dans la zone haute ˆ 0,955 m. Deux 

capteurs par fibre optique permettent de dŽterminer les profils radiaux de rŽtention de gaz et de 
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taille de bulle ˆ 0,45 m (L/D = 1,5) et 0,91 m (L/D = 3,1). De plus amples informations sont 

disponibles dans les articles citŽs (Esmaeili et al., 2015). 

Les propriŽtŽs des phases liquide et gazeuse sont rapportŽes dans le Tableau 3.1. 

 

Figure 3.3 Ð SchŽma de la colonne ˆ bulles (Esmaeili et al., 2015). 

 

Tableau 3.1 Ð PropriŽtŽs des phases continue et dispersŽe. 

 Phase continue : eau Phase dispersŽe : air  

ViscositŽ [Pa.s] 1,0 10-3 1,79 10-5 

Masse volumique [kg.m-3] 997 1,22 
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3.3! Simulation numŽrique 

Avant de pouvoir lancer une simulation numŽrique, il convient de rŽaliser plusieurs Žtapes parmi 

lesquelles la construction de la gŽomŽtrie du syst•me et de sa discrŽtisation spatiale (maillage), le 

choix de conditions aux fronti•res adŽquates ainsi que de conditions initiales. 

 Ces diffŽrentes Žtapes et la simulation numŽrique sont rŽalisŽes ˆ lÕaide de la bo”te ˆ outils libre 

de droits OpenFOAM 3.0.1. La Figure 3.4 prŽsente lÕensemble des rŽpertoires et fichiers 

nŽcessaires au bon fonctionnement de la simulation et qui sont dŽtaillŽs par la suite. 

 

Figure 3.4 Ð Arborescence des diffŽrents fichiers nŽcessaires pour lancer une simulation avec 

OpenFOAM version 3.0.1. 

 

3.3.1! Construction de la gŽomŽtrie et discrŽtisation spatiale 

La gŽomŽtrie dŽcrite prŽcŽdemment est gŽnŽrŽe avec lÕutilitaire blockMesh  disponible dans 

OpenFOAM. Il permet de construire des gŽomŽtries simples par fusion de blocs ˆ partir dÕun 

fichier blockMesh Dict  situŽ dans le rŽpertoire system . La gŽomŽtrie et le maillage sont par 

la suite gŽnŽrŽs et le rŽpertoire constant/polyMesh  contenant toutes les informations sur la 
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gŽomŽtrie et le maillage est crŽŽ. Le cylindre formant la colonne est construit en fusionnant un 

bloc central ˆ base carrŽe avec dÕautres blocs latŽraux dont les faces externes forment la base 

circulaire. La qualitŽ du maillage a pu •tre amŽliorŽe en adoptant des c™tŽs courbŽs pour la base 

centrale (Figure 3.5 b). Cet utilitaire permet Žgalement de discrŽtiser spatialement la gŽomŽtrie ˆ 

lÕaide dÕhexa•dres. Les hexa•dres permettent dans certains cas une meilleure prŽcision que les 

tŽtra•dres car la diffusion numŽrique est plus faible quand lÕŽcoulement est colinŽaire aux 

vecteurs normaux aux surfaces. Les tŽtra•dres nŽcessitent Žgalement plus de volumes pour une 

taille de maille donnŽe. Par ailleurs, les maillages constituŽs de tŽtra•dres peuvent •tre plus 

pauvres ˆ proximitŽ des parois (Ferziger, 2002). Il sÕagit dÕun maillage structurŽ prŽsentŽ ˆ la 

Figure 3.5. La hauteur retenue pour la gŽomŽtrie est de 1,50 m bien que la hauteur statique de 

liquide ne soit que de 1,1 m, afin de permettre lÕexpansion du liquide lors de lÕintroduction du 

gaz. 

Tableau 3.2 Ð PropriŽtŽs des maillages utilisŽs. 

 Maillage #1 Maillage #2 Maillage #3 Maillage #4 

Nombre dÕhexa•dres [-] 47 970 100 800 155 386 305 532 

Non-orthogonalitŽ [¡] 
Max : 22,62 
Moy : 4,36 

Max : 25,20 
Moy : 4,56 

Max : 26,36 
Moy : 4,66 

Max : 27,94 
Moy : 4,88 

AsymŽtrie maximale [-] 0,714 0,820 0,821 0,724 

Rapport dÕŽlongation 
maximum [-] 

9,30 14,12 16,78 19,66 

Aire des faces[m2] 
Min : 8,75e-05 
Max : 1,46e-03 

Min : 5,29e-05 
Max : 1,10e-03 

Min : 3,82e-05 
Max : 9,39e-04 

Min : 2,54e-5 
Max : 7,08e-4 

Volume [m3] 
Min : 1,20e-06 
Max : 1,27e-05 

Min : 5,29e-07 
Max : 6,88e-06 

Min : 3,48e-07 
Max : 5,06e-06 

Min : 1,65e-7 
Max : 3,15e-6 

 

LÕutilitaire checkMesh  permet dÕŽvaluer les propriŽtŽs du maillage, en particulier trois 

propriŽtŽs dÕimportance que sont (Ferziger, 2002) :  

!! lÕorthogonalitŽ caractŽrisŽe par lÕangle entre le vecteur reliant les centres de deux volumes 

c™te ˆ c™te et la normale ˆ la face qui sŽpare les deux volumes (Figure 3.6 a), 

!! lÕasymŽtrie caractŽrisŽe par la distance sŽparant le centre dÕune face et lÕintersection avec 

la face du vecteur liant les centres de deux volumes c™te ˆ c™te (Figure 3.6 b), 
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!! le rapport dÕŽlongation qui caractŽrise lÕŽlongation ou lÕuniformitŽ des volumes de 

contr™le (Figure 3.6 c). 

Le non-respect de ces propriŽtŽs peut avoir des consŽquences prŽjudiciables sur la solution 

dŽterminŽe ou ralentir lÕobtention de cette solution. Ë titre dÕexemple, un maillage de mauvaise 

qualitŽ peut engendre de la diffusion dÕorigine purement numŽrique et qui nÕa aucune 

signification physique.  

Dans les quatre maillages utilisŽs par la suite, la non-orthogonalitŽ est plus marquŽe aux coins du 

bloc interne sans pour autant •tre rŽdhibitoire. Ces quatre maillages, de 50k, 100k, 150k et 300k 

volumes, prŽsentent de bonnes propriŽtŽs qui sont rŽsumŽes dans le Tableau 3.2. Le rapport 

dÕŽlongation maximum est important compte tenu des volumes plus grossiers situŽs dans la zone 

au-dessus de lÕinterface jusquÕˆ la sortie, cependant ce rapport est beaucoup plus faible ailleurs. 

La plaque perforŽe par laquelle entre le gaz est assimilŽe ˆ un disque dont le diam•tre Žquivaut ˆ 

77% du diam•tre interne de la colonne (Figure 3.7). Cette zone correspond au disque formŽ par la 

distribution des orifices sur la plaque perforŽe du dispositif expŽrimental. Cette simplification 

peut se justifier afin de minimiser le nombre de volumes. En effet, les orifices du dispositif 

expŽrimental mesurant 1 mm, il faudrait raffiner drastiquement le maillage dans cette zone en 

particulier, ce qui engendrerait donc une augmentation tr•s importante du temps de calcul. Par 

ailleurs, les plaques perforŽes permettent une distribution homog•ne du gaz dans la colonne. 

CÕest lÕhypoth•se utilisŽe afin de fixer la condition de vitesse uniforme ˆ lÕentrŽe du domaine. 

DÕavantages de dŽtails sont fournis dans la section 3.3.2. Finalement, une description tr•s fine de 

lÕhydrodynamique nÕest pas requise dans le cadre de ce travail. 

Le maillage est raffinŽ ˆ proximitŽ des parois. La densitŽ des cellules au haut de la colonne est 

progressivement diminuŽe pour minimiser le temps de calcul dans cette zone situŽe au-dessus de 

lÕinterface et qui nÕest dÕaucun intŽr•t dans le post-traitement des donnŽes (Figure 3.5). 
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a b  

 

 

Figure 3.5 Ð Maillage vu du c™tŽ (a) et vu par le bas (b) (maillage#4 300k). 
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a 

 

 

b 

 

c 

 
Figure 3.6 Ð Exemple en deux dimensions de dŽfauts de maillage : a. non-orthogonalitŽ,  

b. asymŽtrie, c. Žlongation. P et M sont les centres de deux volumes voisins, C le centre de la face 

qui les relie. 

a b 

  
Figure 3.7 Ð a. GŽomŽtrie de la plaque perforŽe (Esmaeili et al., 2015), b. Maillage de l'entrŽe, 

entrŽe du gaz en rouge, murs en bleu. 
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3.3.2! Conditions fronti•res  et conditions initiales 

Trois types de conditions fronti•res doivent •tre imposŽes dans le domaine : ˆ lÕentrŽe, ˆ la sortie 

et aux parois. Les conditions fronti•res sont spŽcifiŽes dans les fichiers du rŽpertoire 0 dans 

lequel se trouve lÕensemble des champs au temps initial nŽcessaire ˆ la simulation. Dans ces 

diffŽrents fichiers (alpha.air , U.air , epsilon.air , pÉ), un premier dictionnaire 

internalField  permet de fixer les valeurs initiales des champs dans lÕensemble du domaine 

et un second dictionnaire boundaryField  permet de spŽcifier les conditions aux fronti•res. 

Ë lÕentrŽe, une vitesse uniforme pour la phase gazeuse est imposŽe tandis que la vitesse de la 

phase liquide est nulle, la pression absolue est fixŽe ˆ  105 Pa et la fraction de gaz est fixŽe ˆ 1 

(Peeters, 2016).  

Ë la sortie du domaine, situŽe bien au-dessus de lÕinterface liquide-gaz, une condition de 

dŽgazage est utilisŽe, la pression est fixŽe ˆ la pression hydrostatique. Le dŽbit de sortie est 

composŽ  ̂100% dÕair (Peeters, 2016).  

Aux murs, une condition de non glissement est fixŽe (vitesses nulles) tandis que le gradient de 

pression est calculŽ en tenant compte de la pression hydrostatique et des forces volumiques. La 

fraction de gaz est ajustŽe pour que son gradient soit nul. Finalement, pour la viscositŽ turbulente, 

une fonction pour modŽliser la couche limite est utilisŽe (Peeters, 2016) : 

 
. / ) . 0

" 12

34! 512 %
6 78 (3.2)!  

 
12 ) 9:

; <= 1>"
.

 (3.3)!  

o• 12  est la couche limite ˆ proximitŽ du mur, "  lÕŽnergie cinŽtique turbulente, .  et . /  sont la 

viscositŽ cinŽmatique et la viscositŽ cinŽmatique turbulente, 5 et 9:  deux constantes. LÕensemble 

de ces variables est utilisŽ dans le mod•le numŽrique dŽtaillŽ ˆ la section 3.4. LÕensemble des 

conditions fronti•res est rŽsumŽ dans le Tableau 3.3. 

Les diffŽrents champs sont initialement fixŽs uniformes dans lÕensemble de la colonne, comme 

indiquŽ au Tableau 3.3. La colonne est initialement remplie par le liquide sur une hauteur de 1,1 

m, tandis que le gaz occupe la partie supŽrieure. Cette condition initiale peut •tre obtenue par 
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lÕintermŽdiaire de lÕutilitaire setFields  qui permet dÕattribuer ˆ un sous-domaine une valeur, 

tandis quÕune autre valeur est attribuŽe au reste du domaine, pour un champ donnŽ. Le fichier 

setFie ldsDict  permet de spŽcifier tout cela. CÕest ainsi que la fraction de gaz est 

initialement ajustŽe. 

 

3.3.3! ParallŽlisation 

Afin dÕaccŽlŽrer le calcul, il convient de parallŽliser celui-ci. OpenFOAM dispose dÕun utilitaire 

dŽdiŽ ˆ cette t‰che : decomposePar . Il requiert un fichier system/decomposeParDict  

dans lequel est spŽcifiŽ la mŽthode de dŽcomposition du domaine scotch . Cette mŽthode 

permet de rŽaliser automatiquement la dŽcomposition tout en minimisant le nombre de fronti•res 

entre processeurs. Le nombre de sous-domaines est choisi en fonction de la taille du maillage : 

24, 36 ou 48. Il sÕagit de multiples de 12 car le serveur de calcul BriarŽe de Calcul QuŽbec, sur 

lequel sont soumises les simulations, dispose de nÏuds composŽs de 12 cÏurs. Pour le plus gros 

maillage de 300k volumes, le serveur de calcul Graham de Calcul Canada a ŽtŽ utilisŽ avec 64 

cÏurs.  

 

3.4! Mod•le numŽrique retenu 

Les simulations ont ŽtŽ rŽalisŽes en deux Žtapes. Dans une premi•re Žtape, une solution est 

obtenue apr•s lÕŽtablissement du rŽgime permanent (fin de lÕexpansion du milieu) ˆ 100s de 

temps physique avec un maillage relativement grossier (maillage #1). La solution obtenue est 

alors exportŽe vers un maillage plus raffinŽ sur lequel le calcul se poursuit ˆ lÕaide de lÕutilitaire 

mapFields . En particulier le calcul des champs moyens dŽbute ˆ partir de 100s sur le maillage 

plus raffinŽ. 
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Tableau 3.3 Ð RŽsumŽ des conditions fronti•res et conditions initiales utili sŽes et syntaxe correspondante dans OpenFOAM. 

 EntrŽe Murs  Sortie Initial  

Vitesse 

fixedValue  

 

(0 u_air 0) air 

(0 0 0) eau 

fixedValue  (0 0 0)  

 

Valeur nulle. 

pressureInletOutletVelocity  
 
Condition mixte en fonction du champ 
de pression : 

-! DŽbit entrant (fixedValue ) 

-! DŽbit sortant (zeroGradient ) 

uniform  

 

(0 0 0) air 

(0 0 0) eau 

Pression 

fixed FluxPressure  

 

Pression fixŽe tenant 
compte de la pression 
hydrostatique. 

 

fixedFluxPressure  

 

DŽrivŽe partielle de la 
pression constante pour 
prendre en compte la 
pression hydrostatique. 

prghPressure  

 

Pression fixŽe ˆ la pression 
hydrostatique. 

 

 

uniform  

 

105 [Pa] 

Fraction 
de gaz 

fixedValue  

 

Valeur fixŽe ˆ 1. 

zeroGradient  

 

Gradient nul. 

i nletOutlet  

 

Condition mixte en fonction du champ 
de pression : 

-! DŽbit entrant (fixedValue ) 

-! DŽbit sortant (zeroGradient ) 

nonu niform  

 

0 pour ! " #$#%m 

1 pour ! & #$#%m 

ViscositŽ 
turbulente 

calculated  nutkWallFunction  

 

Voir Žquations (3.2) et 
(3.3). 

calculated  uniform  

10- 8 [m2.s-1] 
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3.4.1! Description du solveur twoPhaseEulerFoam  

La rŽsolution de cet Žcoulement liquide-gaz est rŽalisŽe avec la bo”te ˆ outils libre de droits 

OpenFOAM version 3.0.1 qui utilise la mŽthode des volumes finis (FVM). Parmi les diffŽrents 

solveurs disponibles permettant de traiter des probl•mes multiphasiques, le solveur 

twoPhaseEulerFoam  est utilisŽ afin de simuler lÕŽcoulement diphasique compressible. Il est 

en effet prŽconisŽ pour un syst•me ˆ deux phases compressibles avec lÕune dispersŽe dans lÕautre. 

LÕexemple de bulles de gaz dans une phase liquide est explicitement fourni dans la description du 

solveur. Bien que lÕon ne sÕy intŽresse pas dans le cadre de ce projet, ce solveur rŽsout Žgalement 

le transfert de chaleur (Greenshields, 2015). Ce solveur a ŽtŽ initialement construit conformŽment 

aux travaux de Rusche (Rusche, 2003).  

Les caractŽristiques de ce solveur sont (Holzinger, 2017) : 

!! les diffŽrentes phases sont dŽfinies par dŽfaut comme compressibles, cependant il est 

possible de spŽcifier lÕincompressibilitŽ dÕune des phases. Ceci nŽcessite la rŽsolution de 

lÕŽquation dÕŽnergie (cette option ne peut pas •tre dŽsactivŽe, m•me si les phases sont 

traitŽes comme incompressibles toutes les deux). 

!! le transfert de chaleur est calculŽ. 

!! de nombreux mod•les de turbulence sont disponibles (RANS, LES). 

!! plusieurs mod•les pour les Žcoulements de bulles de gaz dans du liquide sont disponibles, 

en particulier pour les forces interfaciales. 

 

3.4.2! ƒquations fondamentales et constitutives 

Les Žquations de conservation de la masse et de la quantitŽ de mouvement dans le cadre dÕune 

approche de turbulence RANS, sont pour chaque phase ! : 

 "
"#

$%&' &( ) * +$%&' &,- &( . /  (3.4)!  

 "
"#

$%&' &,- &( ) * +$%&' &,- &,- &( . 0 ' &* 1 ) * +2' &345667&8) %&' &9 : ; & (3.5)!  
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Dans ces Žquations, ,- & est la vitesse moyenne et 1 la pression partagŽe par les deux phases. Les 

termes de gauche ̂ droite de lÕŽquation de conservation de la quantitŽ de mouvement sont la 

variation temporelle et le transport convectif de la quantitŽ de mouvement, le gradient de 

pression, le tenseur de contrainte de Reynolds 345667& relatif au transport par diffusion, la force de 

gravitŽ et la quantitŽ de mouvement ŽchangŽe entre les deux phases par lÕintermŽdiaire des forces 

interfaciales. 

Les fractions volumiques des deux phases obŽissent ˆ la relation : 

 ' < ) ' = . > (3.6)!  

Le tenseur de contrainte de Reynolds sÕŽcrit dÕapr•s lÕhypoth•se de Boussinesq : 

 
345667& . ?5667&2@,- &) @,- &

A80
B
C

D%&E&) ?5667&$@+,- &(FGH (3.7)!  

dans lequel E& est lÕŽnergie cinŽtique turbulente et ?5667& la viscositŽ dynamique effective : 

 ?5667& . ?&) ?&
I  (3.8)!  

?&
I  est la viscositŽ turbulente de la phase !, elle est donnŽe par : 

 
?&

I . JK%&
E&

L

M&
 (3.9)!  

JK est une constante, E& et M& sont respectivement lÕŽnergie cinŽtique turbulente et le taux de 

dissipation dÕŽnergie cinŽtique turbulente. 

 
E& .

C
B

$NOPO(L (3.10)!  

 M&. JK
QRSE&

QRL (3.11)!  

I est lÕintensitŽ de la turbulence. E& et M& sont obtenues par le mod•le E-M pour le mŽlange, 

dŽveloppŽ par Behzadi et al. (Behzadi, Issa, & Rusche, 2004). Ce mod•le est dŽjˆ disponible dans 

OpenFOAM. Il fait intervenir des grandeurs de mŽlanges (indicŽes m) dŽfinies plus loin. 
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La densitŽ du mŽlange a ŽtŽ modifiŽe par rapport au mod•le original en considŽrant une densitŽ 

effective du gaz au lieu de la densitŽ rŽelle de la phase gazeuse (Lahey, 2005) : 

 %T . ' <%< ) ' = %5667=  (3.12)!  

 %5667= . %= ) JUV %< (3.13)!  

le param•tre JUV  est le coefficient de masse virtuelle dŽfini avec la force interfaciale de masse 

virtuelle. 

Les taux de dissipation dÕŽnergie cinŽtique turbulente et lÕŽnergie cinŽtique turbulente sont reliŽs 

par les relations suivantes, dans lesquelles le coefficient de rŽponse ˆ la turbulente JI  est dŽfini 

plus bas : 

 M= . JI
LM< (3.14)!  

 E= . JI
LE< (3.15)!  

LÕŽnergie cinŽtique turbulente de mŽlange ET  est : 

 ET . W'4<
%<

%T
) '4=

%=

%T
JI

LXE< (3.16)!  

Le taux de dissipation dÕŽnergie cinŽtique turbulente de mŽlange MT  sÕŽcrit comme : 

 MT . W'4<
%<

%T
) '4=

%=

%T
JI

LXM< (3.17)!  

La viscositŽ de mŽlange est dŽfinie par : 

 
?T

I .
'4<?<

I ) '4= ?=
I JI

L

'4<%< ) '4= %5667= JI
L %T  (3.18)!  

Enfin, la vitesse de mŽlange est : 

 
,- T .

'4<%<,- < ) '4= %5667= ,- = JI
L

'4<%< ) '4= %5667= JI
L  (3.19)!  
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Le coefficient de rŽponse ˆ la turbulence JI  est calculŽ dÕapr•s Issa and Hill (Hill, Wang, 

Gosman, & Issa, 1994; Issa, 1992) par la relation : 

 JI $' = ( . > ) $JI Y 0 >(Z[ 6$\ ] (  (3.20)!  

dans lequel JI  est Žgal ˆ JI Y en absence de gaz, o• : 

 
JI Y . JI $' = . / ( .

C) ^
> ) ^ ) B%= R%<

 (3.21)!  

La relation (3.21) fait intervenir ^  qui est un param•tre du mod•le calculŽ par : 

 
^ .

B_` a5
L

%<b<c ZI
 (3.22)!  

_`  est un coefficient relatif ˆ la tra”nŽe, a5 la longueur caractŽristique dÕun vortex, c ZI  le nombre 

de Reynolds turbulent et de
f  la vitesse caractŽristique : 

 
_` .

C' = %<Jg

hi j
 (3.23)!  

 
a5 . JK

E<
QRL

M<
 (3.24)!  

 
c ZI .

d<
f a5

b<
 (3.25)!  

 
d<

f . k
BE<

C
 (3.26)!  

Finalement, le terme l $' = ( est fonction de la concentration de phase dispersŽe : 

 l $' = ( . >m/' = 0 h7n> +>/ Q' =
L ) h7Bo+>/ S' =

Q (3.27)!  

Les Žquations de conservation de lÕŽnergie cinŽtique turbulente de mŽlange (ET ) et la dissipation 

dÕŽnergie cinŽtique turbulente de mŽlange (MT ) sont : 
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 " $%T ET (

"#
) @+$%T ,- T ET ( . @+

?T
I

pq
@ET ) r q

T 0 %T MT ) sq
T  (3.28)!  

 " $%T MT (

"#
) @+$%T ,- T MT (

. @+
?T

I

pt
@MT )

MT

ET
$Jt ur q

T 0 Jt L%T MT ( ) Jt Q
MT

ET
sq

T  
(3.29)!  

o• r q
T  reprŽsente la production dÕŽnergie cinŽtique turbulente de mŽlange. Jt u, Jt L et Jt Q sont 

trois constantes.  

 

Figure 3.8 Ð Algorithme de rŽsolution de la turbulence dÕapr•s le mod•le mixtureKEpsilon . 
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La Figure 3.8 prŽsente lÕordre de rŽsolution des Žquations pour modŽliser la turbulence. Les 

diffŽrentes constantes utilisŽes sont rassemblŽes au Tableau 3.4. 

Tableau 3.4 Ð Constantes utilisŽes dans le mod•le de turbulence. 

Constante JK Jt u Jt L Jt Q Jv  pq pt  

Valeur / 7/w >7hh >7wB >7wB / 7Bx >7/  >7C 

 

3.4.3! Forces interfaciales 

Les diffŽrentes forces interfaciales ont ŽtŽ dŽcrites dans la section 2.5.4. Les forces interfaciales 

retenues dans le cadre de ce projet sont la force de tra”nŽe, la force de portance latŽrale et la force 

de masse virtuelle. 

Pour rappel, la force de tra”nŽe sÕŽcrit : 

 
; g .

C
h

' y Jg
%z

i j
{,- y 0 ,- z{2,- y 0 ,- z8 (3.30)!  

dans lequel le coefficient de tra”nŽ Jg  est calculŽ par le mod•le de Schiller-Naumann (Schiller & 

Naumann, 1935) :  

 
Jg 7Y . |

Bh
cZ

$> ) / 7>xcZY7}~• (€€€€€€€€c Zj • >///

/ 7hh€€€€€€€€€€€€€€€€€€€€€€€€€€€€€€€€€€€€€€€€c Zj ‚ >///
 (3.31)!  

Le nombre de Reynolds de bulle est : 

 
c Zj .

%z{,- y 0 ,- z{i j

?z
 (3.32)!  

Pour tenir compte des hautes concentrations de phase dispersŽe, le coefficient de tra”nŽe est 

corrigŽ par le mod•le de panache de Tomiyama (Tomiyama et al., 1995) : 

 
Jƒ .

Jg

Jg 7Y
. $> 0 ' (Q[ Lz (3.33)!  
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o• Jg 7Y est le coefficient de tra”nŽe calculŽ par le mod•le de Schiller-Naumann et „ est un 

param•tre („ . B). 

La force de portance latŽrale, nŽcessaire pour reproduire le profil de rŽtention de gaz, en 

particulier proche des parois, est : 

 ; < . ' y %zJ< +2,- y 0 ,- z8…† ‡ ,- z (3.34)!  

dans lequel le coefficient de portance latŽrale J< est dŽterminŽ par le mod•le de portance latŽrale 

de Tomiyama (Tomiyama et al., 2002) : 

 

J< . ˆ
‰Š‹Œ

/ 7Bmm•Ž‹• $/ 7>B>cZ(
/ 7//>/x •‘ Q0 / 7/>xw•‘ L 0 / 7/B/h •‘ ) / 7hnh

7 •‘ ’ h

/ 7//>/x •‘ Q0 / 7/>xw•‘ L 0 / 7/B/h •‘ ) / 7hnh7 h • •‘ • >/
0 / 7Bw€€€€€€€€€€€€€€€€€€€€€€€€€€€€€€€€€€€€€€€€€€€€€€€€€€€€€€€€€€€€€€€€€€€€€€€€€€€€€€€€€€€€€€€€€€€€€€€€€•‘ ‚ >/

 (3.35)!  

Le nombre adimensionnel dÕEštvos caractŽrise la forme des bulles, il est dŽfini comme : 

 
•‘ .

“ 2%z 0 %y 8i j
L

p
 (3.36)!  

o• p est la tension de surface. 

Finalement la force de masse virtuelle est dŽfini comme : 

 
; UV . JUV ' y %z W

” y ,- y

”#
0

” z,- z

”#
X (3.37)!  

Une valeur constante est utilisŽe pour le coefficient de masse virtuelle JUV . / 7x. 

 

3.4.4! SchŽmas de discrŽtisation numŽrique 

Afin de rŽsoudre les Žquations de conservation de la masse (3.4) et de quantitŽ de mouvement 

(3.5), il convient de discrŽtiser les diffŽrents opŽrateurs mathŽmatiques. LÕutilisation de schŽmas 

de discrŽtisation dÕordres ŽlevŽs est recommandŽ pour les Žcoulements turbulents multiphasiques 

afin de limiter la diffusion numŽrique (Laborde-Boutet et al., 2009). Les diffŽrents schŽmas 

utilisŽs sont regroupŽs au Tableau 3.5 et doivent •tre spŽcifiŽs dans le fichier 



 

 

63 

system/fvScheme . Ces schŽmas de discrŽtisation utilisent des interpolations linŽaires pour 

dŽterminer les valeurs des diffŽrents champs aux centres des faces. 

Tableau 3.5 Ð SchŽmas de discrŽtisation numŽrique. 

DŽrivŽe partielle SchŽma de discrŽtisation 

Temporelle Euler implicite (ordre 1) 

Gradient Gauss (ordre 2) 

Divergence (convection) Gauss (ordre 2) avec un limiteur van Leer  

Laplacien (diffusion) Gauss (ordre 2) avec une correction pour la non-orthogonalitŽ 

 

3.4.5! Algorithmes de rŽsolution 

Le solveur twoPhaseEulerFoam  utilise lÕalgorithme de rŽsolution PIMPLE pour le couplage 

pression-vitesse. Cet algorithme est la combinaison des algorithmes PISO (Pressure Implicit with 

Splitting Operators), utilisŽ pour des simulations transitoires, et SIMPLE (Semi-Implicit Method 

for Pressure-Linked Equations), utilisŽ pour des simulations stationnaires. LÕalgorithme 

PIMPLE, illustrŽ ˆ la Figure 3.9, est utilisŽ pour les simulations instationnaires tout en offrant la 

possibilitŽ de sous-relaxer la solution, ce qui est une caractŽristique de lÕalgorithme stationnaire 

SIMPLE. 

Au dŽbut dÕun pas de temps, une premi•re boucle, appelŽe boucle PIMPLE est formŽe avec 

lÕindice nOuterCorrectors . Si cet indice est fixŽ ˆ 1, nous retrouvons lÕalgorithme PISO 

classique. Dans cette premi•re boucle lÕŽquation de continuitŽ des deux phases est rŽsolue puis 

les coefficients de tra”nŽe, de portance latŽrale et de masse virtuelle sont calculŽs. Ensuite, 

lÕŽquation de quantitŽ de mouvement et lÕŽquation de conservation dÕŽnergie sont rŽsolues avant 

dÕentrer dans une nouvelle boucle, appelŽe boucle PISO, contr™lŽe par lÕindice nCorrectors . 

Dans un souci de concision, lÕŽquation de conservation dÕŽnergie nÕest pas mentionnŽe dans ce 

mŽmoire, sa prŽsence est due ˆ la nature intrins•quement compressible du solveur 

twoPhaseEulerFoam, toutefois, les phases sont considŽrŽes incompressibles dans ce mod•le. 
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LÕŽquation de la pression est alors rŽsolue puis une correction au champ de vitesse est appliquŽe 

avec la nouvelle pression dŽterminŽe et finalement le nouveau champ de fraction des phases est 

calculŽ. Au terme de cette boucle PISO, les Žquations de transport pour la turbulence sont 

rŽsolues et la boucle PIMPLE est alors Žventuellement relancŽe. Finalement le rŽsultat est 

sauvegardŽ et la simulation se dirige au pas de temps suivant (Holzinger, 2017). 

 

Figure 3.9 Ð Algorithme de rŽsolution PIMPLE pour le solveur twoPhaseEulerFoam . 
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LÕŽquation de la pression est rŽsolue par un solveur multi-Žchelle GAMG (Geometric-Algebraic 

Multi-Grid). Ce solveur dŽtermine dans un premier temps une solution ˆ lÕŽquation pour un 

maillage grossier utilisŽe par la suite comme solution initiale pour la rŽsolution sur le maillage 

plus fin. La taille du maillage grossier est dŽfinie par nCellsInCoarsestLevel . 

Le calcul de la fraction de gaz est rŽalisŽ itŽrativement ˆ lÕaide de lÕalgorithme MULES (Multi-

dimensional Universal Limiter with Explicit Solution) afin de sÕassurer que la solution obtenue 

pour la fraction de gaz est bornŽe. Le nombre dÕitŽrations est dŽfini par lÕindice 

nAlphaSubCycles . 

Finalement le pas de temps est calculŽ et contr™lŽ par la condition CFL (Courant-Friedrichs-

Lewy) qui prŽconise que le nombre de Courant convectif  J‘ , dŽfini en (3.38), doit •tre maintenu 

infŽrieur ˆ une certaine valeur afin dÕassurer la convergence de la rŽsolution. Le pas de temps est 

ensuite dŽterminŽ en consŽquence. Pour les Žcoulements multiphasiques, la valeur gŽnŽralement 

admise est J ‘ T•– . / 7Bx (Peeters, 2016).  

 
J‘ .

O, O—#
—̃

 (3.38)!  

Le nombre de Courant est ŽvaluŽ dans lÕensemble du domaine et seule la valeur maximale est 

utilisŽe pour dŽterminer le pas de temps. Dans la suite, la valeur J ‘ T•– . / 7x a ŽtŽ jugŽe 

satisfaisante car uniquement les zones o• le champ de vitesse est le plus intense peuvent •tre 

affectŽes par cette valeur critique de 0,5 ; dans le reste du domaine le nombre de Courant est 

nettement infŽrieur, en tŽmoigne le nombre de Courant moyen dans lÕensemble du domaine qui 

est de lÕordre de 0,01. 

LÕensemble de ces options sont dŽfinies dans les fichiers system/fvSolution  et 

system/controlDict  pour le nombre de Courant. 

Le temps typique de simulation correspond ˆ environ 6 ˆ 10 min de temps rŽel. Les champs 

nŽcessitent dÕ•tre moyennŽs sur de relatives longues pŽriodes afin dÕobtenir des rŽsultats 

indŽpendants de la position instantanŽe du panache de bulles. 
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3.5! Post-traitement des donnŽes 

Les rŽsultats peuvent •tre directement visualisŽs par lÕintermŽdiaire du logiciel libre paraview 

fourni avec OpenFOAM. Le couplage de ces deux logiciels est direct, il suffit pour cela 

dÕexŽcuter la commande paraFoam  dans le rŽpertoire du cas. Alternativement, lÕacc•s aux 

rŽsultats peut aussi se faire directement ˆ partir du logiciel paraview. 

De nombreux filtres sont disponibles pour rŽcupŽrer les donnŽes dÕintŽr•t tels que les profils 

radiaux de rŽtention de gaz et de vitesse. Il est Žgalement possible dÕextraire des donnŽes 

statistiques dans les domaines voulus. 

Le dŽcoupage de la gŽomŽtrie en plusieurs sous-domaines est Žgalement effectuŽ avec le logiciel 

paraview afin dÕŽvaluer les propriŽtŽs locales moyennes dans chaque sous-domaine. 
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CHAPITRE 4 ! RƒSULTATS ET DISCUSSION 

 

Dans ce chapitre, les rŽsultats obtenus par lÕapproche dŽtaillŽe dans le Chapitre 3 sont prŽsentŽs. 

Les rŽsultats sont validŽs avec les donnŽes expŽrimentales de Esmaeili et al. (Esmaeili et al., 

2015; Esmaeili, Guy, & Chaouki, 2016). Les principales spŽcifications des diffŽrentes 

simulations sont dŽtaillŽes dans le Tableau 4.1 ; plus dÕinformations sont fournies dans le 

Chapitre 3. Les diffŽrentes techniques expŽrimentales utilisŽes, dŽtaillŽes dans la section 3.2, sont 

des mesures de diffŽrences de pression (DP) pour la rŽtention de gaz et de taille de bulle. Des 

sondes ˆ fibres optiques (FOP) sont Žgalement utilisŽes pour dŽterminer des profils radiaux de 

rŽtention de gaz ou de vitesse du gaz. 

Dans un premier temps, le mod•le numŽrique est ŽtudiŽ, plus prŽcisŽment, le temps de 

simulation, la dŽpendance au maillage et les profils radiaux de rŽtention de gaz et de vitesse du 

gaz obtenus sont discutŽs. Ensuite, le processus de construction des compartiments basŽ sur 

lÕŽnergie dissipŽe dans le syst•me est dŽtaillŽ. Les rŽsultats du mod•le sont prŽsentŽs et discutŽs. 

Finalement, une mŽthode alternative de construction des compartiments est proposŽe et les 

rŽsultats de ce nouveau dŽcoupage sont prŽsentŽs. 

 

4.1! Validation du mod•le numŽrique 

4.1.1! Temps de simulation 

La principale difficultŽ que posent les colonnes ˆ bulles est que lÕhydrodynamique et en 

particulier le patron dÕŽcoulement sont dictŽs par lÕascension des bulles dans la phase continue. 

Par consŽquent, la turbulence gŽnŽrŽe est relativement faible dÕune part, et dÕautre part le 

panache de bulles oscille autour de lÕaxe de la colonne. Tout comme pour les mesures 

expŽrimentales, il convient de calculer un champ dÕŽcoulement moyen dans le temps. Les champs 

instantanŽs doivent alors •tre enregistrŽs sur des temps longs pour attŽnuer lÕeffet de ces 

oscillations. Il convient alors de dŽterminer le temps nŽcessaire pour atteindre un profil moyen 

symŽtrique pour les vitesses et la rŽtention de gaz. La Figure 4.1 prŽsente les profils obtenus pour 

diffŽrentes durŽes utilisŽes pour dŽterminer le champ moyen ainsi que les profils mesurŽs 
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expŽrimentalement par Esmaeili et al. ˆ lÕaide dÕune sonde ˆ fibre optique (Esmaeili et al., 2015). 

Il est constatŽ que le profil moyen se stabilise au-delˆ de 300 s pour calculer la moyenne. 

Le calcul numŽrique est exŽcutŽ sur les grappes de calcul BriarŽe de Calcul QuŽbec et Graham de 

Calcul Canada. Ë titre dÕexemple, pour un maillage de 50k volumes et un temps physique de 600 

s (100 s de mise en rŽgime suivis de 500 s pour le calcul des champs moyens) il faut environ 60 h 

ou 2,5 jours de calcul sur 36 cÏurs sur BriarŽe. Pour un maillage de 150k volumes, le temps de 

calcul pour la m•me durŽe physique monte ˆ 250 h ou 10,4 jours sur 48 cÏurs, toujours sur 

BriarŽe. Pour le maillage de 300k volumes, il faut compter 16 jours de calcul avec 64 cÏurs sur 

Graham. 

 

Tableau 4.1 Ð Liste des simulations numŽriques rŽalisŽes. 

Cas Maillage , ™€
(cm/s) 

š ›  
(mm)1 

Param•tres ŽtudiŽs 
Techniques 

expŽrimentales 

A1 1 (50k) 4,27 5,23 

- Mod•le de tra”nŽe (Tomiyama, 
Schiller-Naumann) 
- Mod•le de correction de panache 
- Maillage 

FOP2, DPT3 

A2 2 (100k) 4,27 5,23 - Maillage FOP, DPT 
A3 3 (150k) 4,27 5,23 - Maillage FOP, DPT 

A4 4 (300k) 4,27 5,23 
- Mod•le de correction de panache 
- Maillage FOP, DPT 

B1 1 7,42 6,00 

- Mod•le de tra”nŽe (Tomiyama, 
Schiller-Naumann) 
- Mod•le de correction de panache 
- Maillage 

FOP, DPT 

B2 2 7,42 6,00 - Maillage FOP, DPT 
B3 3 7,42 6,00 - Maillage FOP, DPT 

C1 1 2,82 4,86 
- Vitesse superficielle de gaz 
- Maillage DPT 

C2 2 2,82 4,86 
- Vitesse superficielle de gaz 
- Maillage DPT 

D1 1 5,85 5,78 
- Vitesse superficielle de gaz 
- Maillage 

DPT 

D2 2 5,85 5,78 - Vitesse superficielle de gaz 
- Maillage 

DPT 

1Diam•tre constant utilisŽ pour la simulation CFD. 
2FOP : Fiber Optic Probe 
3DPT : Differential Pressure Transducer 
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Ce long temps de simulation constitue une contrainte majeure. Par ailleurs, un raffinement du 

maillage provoque une augmentation du nombre de volumes finis ; la taille des volumes diminue 

ce qui implique une augmentation du nombre de Courant (Žquation 3.38). Or, pour maintenir le 

nombre de Courant infŽrieur ˆ la valeur souhaitŽe (0,5), le pas de temps doit Žgalement •tre 

diminuŽ. DÕautre part, le nombre de calculs par pas de temps est Žgalement augmentŽ. CÕest 

pourquoi le temps de calcul est augmentŽ significativement en raffinant le maillage. Afin de 

maintenir une durŽe de calcul raisonnable, il convient alors de dŽterminer un maillage optimum 

qui permet une prŽdiction fid•le de lÕhydrodynamique sans •tre trop chronophage.   

 

4.1.2! Analyse de sensibilitŽ du maillage 

Une analyse de sensibilitŽ a ŽtŽ rŽalisŽe afin de dŽterminer lÕinfluence du maillage. La Figure 4.2 

et la Figure 4.3 prŽsentent les profils radiaux de rŽtention de gaz et de vitesse de gaz moyens pour 

des vitesses superficielles de 4,27 et 7,42 cm/s respectivement. Les solutions prŽsentŽes sont 

obtenues pour trois ou quatre maillages diffŽrents de 50k, 100k, 150k et 300k volumes. Ces 

profils sont, de nouveau, comparŽs aux donnŽes de Esmaeili et al. ; les auteurs nÕont cependant 

pas indiquŽ les incertitudes expŽrimentales associŽes ˆ leurs mesures. Ils mentionnent que les 

mesures ont ŽtŽ rŽpŽtŽes ˆ trois reprises et quÕune valeur moyenne est calculŽe sur ces trois sŽries 

de mesures, sans plus dÕinformation sur la variabilitŽ expŽrimentale constatŽe (Esmaeili et al., 

2015). Apr•s quelques Žchanges avec lÕauteur et compte tenu de la technique utilisŽe, 

lÕincertitude a ŽtŽ estimŽe ˆ ±5% pour la rŽtention de gaz et ±30% pour la vitesse dÕascension du 

gaz. Pour le dŽbit de gaz le plus faible (Figure 4.2), les quatre maillages utilisŽs ne montrent pas 

de variations significatives des profils radiaux obtenus. Il est tout de m•me ˆ noter que les profils 

sont davantage symŽtriques quand le nombre de volumes augmente. LÕinfluence de ces maillages 

sur les profils moyennŽs dans le temps demeure nŽanmoins faible. Ce rŽsultat surprenant illustre 

une des limites de lÕapproche Euler-Euler. Pour le dŽbit de gaz plus important (Figure 4.3), les 

profils de rŽtention de gaz obtenus ˆ la position haute (L/D = 3,1) sont bien au-dessus des points 

expŽrimentaux que ceux obtenus au milieu de la colonne (L/D = 1,5) par rapport au profil 

expŽrimental. Une possible raison est que la surface libre est proche de cette position haute. 

Cependant ce comportement nÕest pas observŽ expŽrimentalement. En outre, lÕinfluence du 

maillage est beaucoup plus marquŽe pour une vitesse superficielle de 7,42 cm/s. 
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Figure 4.1 Ð Profils moyens de rŽtention de gaz (' ) et de vitesse de gaz (d•&œ) calculŽs pour 

diffŽrentes pŽriodes de temps (100, 300 et 500 s), ˆ deux positions (haut et milieu) pour une 

vitesse superficielle de gaz de 4,27 cm/s (cas A4) et comparŽ aux donnŽes expŽrimentales de 

Esmaeili et al. (2015, 2016). 
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Figure 4.2 Ð Effet du maillage sur les profils radiaux moyens (500 s) de rŽtention de gaz et de 

vitesse de gaz pour quatre maillages de 50k, 100k, 150k et 300k pour une vitesse superficielle de 

gaz de 4,27 cm/s(cas A1-4) dans le cas dÕun mod•le de tra”nŽe de Schiller-Naumann avec mod•le 

de correction pour le panache et comparŽ aux donnŽes expŽrimentales de Esmaeili et al. (2015, 

2016). 
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Figure 4.3 Ð Effet du maillage sur les profils radiaux moyens (500 s) de rŽtention de gaz et de 

vitesse de gaz pour trois maillages de 50k, 100k et 150k pour une vitesse superficielle de gaz de 

7,42 cm/s (cas B1-3) dans le cas dÕun mod•le de tra”nŽe de Schiller-Naumann avec mod•le de 

correction pour le panache et comparŽ aux donnŽes expŽrimentales de Esmaeili et al. (2015, 

2016). 
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En ce qui concerne la vitesse de la phase gazeuse, les profils obtenus numŽriquement surestiment 

les profils mesurŽs. LÕŽcart est dÕautant plus important pour le dŽbit de gaz le plus ŽlevŽ ˆ la 

position haute (L/D = 3,1). La simulation nÕavait dŽjˆ pas permis dÕobtenir une bonne prŽdiction 

de la rŽtention de gaz radiale pour ce cas-lˆ. ƒtonnamment, le mod•le numŽrique nÕest pas ˆ 

m•me de fournir une aussi bonne prŽdiction de la rŽtention de gaz et de la vitesse de gaz 

simultanŽment. Un bilan macroscopique a ŽtŽ rŽalisŽ et a permis de confirmer que la vitesse 

relative numŽrique (dœ. d•&œ0 d5•• ) Žtait bien consistante avec les donnŽes numŽriques. Il 

semblerait donc que les vitesses des deux phases soient surestimŽes dans la simulation. 

NŽanmoins, nous ne disposons pas dÕinformations sur la vitesse expŽrimentale de la phase 

liquide. 

 

4.1.3! PrŽdiction de la rŽtention de gaz globale 

La rŽtention globale de gaz est dŽfinie, pour une cuve de section constante par : 

 
' = .

ž g 0 ž
ž g

 (4.1)!  

o• ž  et ž g  sont les hauteurs de liquide respectivement sans injection de gaz (hauteur statique) et 

avec (hauteur dynamique).  

Compte tenu de la dŽfinition prŽcŽdente, il suffirait donc de dŽterminer la position de lÕinterface. 

Cette mŽthode visuelle, bien que soumise aux fluctuations de la surface de liquide, est 

envisageable expŽrimentalement, cependant elle nÕest pas pertinente pour une simulation 

numŽrique. En effet, dans le mod•le numŽrique retenu, lÕinterface gaz-liquide nÕest pas capturŽe, 

la concentration en gaz Žvoluant de mani•re continue dans lÕespace. Par consŽquent, il convient 

de mesurer la rŽtention de gaz dans une zone immergŽe de la colonne ˆ lÕaide de capteurs de 

pression. 

 
' = . > 0

>
%<“

Ÿr
Ÿ 

 (4.2)!  

o• Ÿr  est la perte de charge mesurŽe entre deux hauteurs sŽparŽes par la longueur Ÿ  . 

Dans le cadre de la mŽcanique des fluides numŽrique, la prŽdiction de la rŽtention de gaz est 

intimement liŽe ˆ la taille de bulle et ˆ la force de tra”nŽe. Le diam•tre de bulle est choisi dÕapr•s 
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les donnŽes expŽrimentales de Esmaeili et al. (Esmaeili et al., 2015). Les dŽtails de ce choix sont 

ŽvoquŽs ˆ la section 3.1. Deux mod•les pour le calcul du coefficient de tra”nŽe sont testŽs, celui 

de Schiller-Naumann et celui de Tomiyama (section Erreur  ! Nous nÕavons pas trouvŽ la s

ource du renvoi.). Les mod•les de tra”nŽe sont gŽnŽralement mis au point pour de faibles 

concentrations de gaz (Schiller & Naumann, 1935). DÕo• lÕintŽr•t dÕŽtudier lÕeffet dÕun mod•le 

de correction du coefficient de tra”nŽe pour tenir compte du panache de bulle, dans lequel la 

concentration en gaz est plus ŽlevŽe. En particulier, lÕinfluence du mod•le de correction de la 

tra”nŽe de Tomiyama (Žquation 3.30), introduit dans la section Erreur  ! Nous nÕavons pas t

rouvŽ la source du renvoi., est considŽrŽ (Tomiyama et al., 1995). 

La Figure 4.4 prŽsente les rŽtentions de gaz globales dŽterminŽes numŽriquement pour les quatre 

conditions opŽratoires ŽtudiŽes dans la suite de ce mŽmoire, ˆ savoir pour des vitesses 

superficielles de gaz de 2,82 Ð 4,27 Ð 6,51 et 7,42 cm/s, pour les mod•les de tra”nŽe de Schiller-

Naumann et de Tomiyama, avec et sans correction du coefficient de tra”nŽe pour les hautes 

concentrations en gaz. Les effets des diffŽrents maillages sont aussi prŽsentŽs. 

Quelque soient les cas, on peut observer une large surestimation de la rŽtention globale de gaz 

avec le mod•le tra”nŽe de Tomiyama et une sous-estimation de la rŽtention globale de gaz avec le 

mod•le de Schiller-Naumann. Le mod•le de Schiller-Naumann fournit nŽanmoins une meilleure 

estimation de la rŽtention de gaz par rapport au mod•le de Tomiyama. CÕest donc ce mod•le qui 

est retenu dans la suite. 

Par ailleurs, la prŽdiction de la rŽtention globale de gaz est amŽliorŽe avec la correction du 

coefficient de tra”nŽe par le mod•le de Tomiyama. En effet, dÕapr•s lÕŽquation (3.30), une 

concentration ŽlevŽe en gaz occasionne une augmentation du coefficient de tra”nŽe et donc de la 

force de tra”nŽe. Ceci a pour effet de ralentir lÕascension de la phase gazeuse et par consŽquent 

dÕaugmenter le temps de rŽtention dans la phase liquide. Finalement la rŽtention de gaz calculŽe 

est plus importante. Par ailleurs, les profils radiaux de rŽtention de gaz et de vitesse de gaz 

prŽsentŽs ˆ la Figure 4.5 et ˆ la Figure 4.6 confirment le choix du mod•le de Schiller-Naumann 

avec une correction pour les hautes concentration de gaz, afin dÕobtenir une meilleure prŽdiction 

locale. En particulier, la prŽdiction de la vitesse ˆ proximitŽ des parois est notablement amŽliorŽe 

avec le mod•le de Schiller-Naumann 
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Peu dÕeffet du maillage est observŽ pour les faibles vitesses superficielles de gaz. Ë lÕinverse 

pour les plus hautes vitesses (7,42 cm/s), lÕeffet du maillage nÕest plus nŽgligeable. Les maillages 

les plus grossiers m•nent ˆ une rŽtention de gaz plus importante que les maillages plus raffinŽs. 

Ceci est Žgalement observŽ sur les profils radiaux (Figure 4.6). 

 

Figure 4.4 Ð Comparaison entre la rŽtention de gaz globale mesurŽe par diffŽrence de pression 

(Esmaeili et al., 2015) et calculŽe numŽriquement pour les mod•les de tra”nŽe de Schiller-

Naumann (SN) et de Tomiyama (T) avec (P) et sans (NP) correction du coefficient de tra”nŽe 

pour les hautes concentrations en gaz. Les quatre sŽries de points correspondent aux vitesses 

superficielles de gaz de P= . B7mB - h7Bn -€o7x> et n7hB cm/s (A1-4, B1-3, C1-2, D1-2). 
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Figure 4.5 Ð Profils radiaux moyens (500 s) de rŽtention de gaz et de vitesse de gaz pour le 

maillage de 50k pour une vitesse superficielle de gaz de 4,27 cm/s (cas A1). Mod•les de tra”nŽe 

de Schiller-Naumann (SN) et de Tomiyama (T) avec (P) et sans mod•le (NP) de correction pour 

le panache. DonnŽes expŽrimentales issues de Esmaeili et al. (Esmaeili et al., 2015, 2016). 
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Figure 4.6 Ð Profils radiaux moyens (500 s) de rŽtention de gaz et de vitesse de gaz pour une 

vitesse superficielle de gaz de 7,42 cm/s (cas B1 et B3). Mod•les de tra”nŽe de Schiller-Naumann 

(SN) et de Tomiyama (T) avec (P) et sans mod•le (NP) de correction pour le panache. DonnŽes 

expŽrimentales issues de Esmaeili et al. (Esmaeili et al., 2015, 2016). 
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4.2! DŽfinition ŽnergŽtique des compartiments 

LÕŽtablissement du crit•re pour construire les diffŽrents compartiments est une Žtape 

fondamentale inhŽrente ˆ ce mod•le. La mŽthodologie sÕinspire de celle employŽe par Bashiri 

pour les cuves agitŽes (Bashiri et al., 2014). Ë partir du calcul du taux de dissipation dÕŽnergie 

turbulente du mŽlange MT  (Žquation 3.17), les fronti•res des compartiments sont dŽterminŽes. 

Plus prŽcisŽment, en numŽrotant les ŽlŽments de volume par ordre croissant (indice ¡) de 

dissipation dÕŽnergie turbulente pour le mŽlange MT , la fraction volumique occupŽe par un 

volume fini est dŽfinie par la relation : 

 ¢£ .
¤£

¥I¦I
 (4.3)!  

dans lequel ¤£ est le volume de le la cellule ¡ et ¥I¦I  le volume total du rŽacteur.  

Ensuite, la somme pondŽrŽe cumulative du taux dÕŽnergie de dissipation (• &) peut-•tre 

dŽterminŽe par : 

 
• & . § Z£

&

£¨ u

. § MT 7£¢£

&

£¨ u

 (4.4)!  

o• MT 7£ est le taux de dissipation dÕŽnergie cinŽtique turbulente pour la cellule ¡. Cette fonction 

est tracŽe ˆ la Figure 4.7 pour diffŽrentes vitesses superficielles de gaz : 2,82 Ð 4,27 Ð 6,51 et 7,42 

cm/s (cas A1-4, B1-3, C1-2, D1-2). 

La turbulence Žtant gŽnŽrŽe uniquement par lÕascension des bulles, lÕamplitude des taux de 

dissipation dÕŽnergie cinŽtique turbulente mesurŽes est fortement resserrŽe. La majoritŽ de la 

colonne est soumise ˆ des amplitudes de turbulences similaires. Contrairement aux cuves agitŽes, 

dans lesquelles la turbulence est principalement causŽe par lÕagitation mŽcanique, il est plus 

difficile dÕidentifier un changement drastique tels que ceux identifiŽs par Bashiri pour les cuves 

agitŽes (Bashiri et al., 2014). 

Compte tenu des variations faibles de la somme pondŽrŽe cumulative du taux dÕŽnergie de 

dissipation dans la colonne ˆ bulles, il nÕest pas possible de dŽterminer de changements 

drastiques de lÕŽnergie dissipŽe au sein du rŽacteur. Par consŽquent, il sÕav•re difficile de 

dŽterminer des compartiments significatifs du point de vue phŽnomŽnologique. De plus, aux 
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vitesses les plus ŽlevŽes, lÕŽnergie dissipŽe nÕest plus indŽpendante du maillage comme lÕillustre 

la Figure 4.7-d.  

 

a. Vitesse superficielle de gaz P= . B7mB cm/s. 

 

b. Vitesse superficielle de gaz P= . h7Bn cm/s. 
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c. Vitesse superficielle de gaz P= . o7x> cm/s. 

 

d. Vitesse superficielle de gaz P= . n7hB cm/s. 

Figure 4.7 Ð Dissipation d'Žnergie cinŽtique turbulente cumulative (• &) pour diffŽrentes vitesses 

superficielles de gaz et diffŽrents maillages (cas A1-4, B1-3, C1-2, D1-2). 
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4.3! DŽfinition hydrodynamique des compartiments 

Une autre option pour construire les compartiments consiste ˆ les dŽfinir ˆ partir du patron 

dÕŽcoulement observŽ au sein de la colonne. Le patron dÕŽcoulement moyen de la phase continue 

liquide est reprŽsentŽ ˆ  la Figure 4.8. Il fait appara”tre une boucle de recirculation principale qui 

parcourt lÕensemble de la colonne. LÕeau entra”nŽe par les bulles monte par le centre de la 

colonne puis redescend ˆ proximitŽ des parois une fois le gaz libŽrŽ. Une seconde boucle de 

recirculation plus petite se forme au bas de la colonne. Ces observations permettent de dŽfinir 

deux compartiments, un premier pour la partie basse, contenant la plus petite boucle de 

recirculation, et un second pour la partie haute occupant le reste de la colonne. En raison de la 

mŽthode de simulation utilisŽe qui ne capture pas lÕinterface, il est difficile dÕŽvaluer prŽcisŽment 

lÕinterface supŽrieure. 

 

4.4! ƒvaluation du mod•le compartimental 

Dans cette section nous Žvaluons la pertinence de cette approche hydrodynamique pour b‰tir les 

compartiments. Tout dÕabord, nous dŽterminons la taille de bulle moyenne locale puis nous 

analysons la prŽdiction du transfert de mati•re dans les diffŽrents compartiments. Finalement, 

nous examinons lÕinfluence des conditions opŽratoires. 

4.4.1! PrŽdiction de la taille de bulle 

Dans chacun des compartiments, un diam•tre de bulle moyen est ŽvaluŽ gr‰ce ˆ la relation (2.14). 

La Figure 4.9-a prŽsente les rŽsultats obtenus pour les deux compartiments dŽterminŽs dans la 

partie prŽcŽdente pour une vitesse superficielle de gaz de 4,27 cm/s et le maillage de 100k 

volumes (cas A2). Les autres maillages testŽs conduisent ̂ des rŽsultats tr•s semblables. Ë titre 

de comparaison, le diam•tre de bulle est Žgalement calculŽ dans le cas o• lÕon ne consid•re quÕun 

seul compartiment. 

Afin de valider les rŽsultats du mod•le, deux diam•tres moyens ont ŽtŽ mesurŽs 

expŽrimentalement par analyse frŽquentielle du signal de pression, 5,0 mm et 5,5 mm pour les 

positions L/D = 1,5 et L/D = 3,1 respectivement (Esmaeili et al., 2015). Les diam•tres obtenus 
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par le mod•le, ˆ savoir 5,6 mm pour L/D = 1,5 et 5,3 mm pour L/D = 3,1, sont en bon accord 

avec ces valeurs mesurŽes expŽrimentalement . 

a. b. 

 

 

 

P45••  
[m/s] 

 

Figure 4.8 Ð a. Lignes de courant moyennes de la phase liquide obtenues pour P= . h7Bn cm/s 

(cas A2). b. Compartiments caractŽristiques dŽterminŽs et boucles de recirculation schŽmatisŽes. 
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4.4.2! PrŽdiction du transfert de mati•re 

Des coefficients de transfert de mati•re (E<©) locaux sont calculŽs dans chacun des 

compartiments dÕapr•s le mod•le de cellule de turbulence et le mod•le de vitesse de glissement 

dŽfinis aux Žquations (2.30) et (2.36) respectivement. Les rŽsultats sont prŽsentŽs ˆ la Figure 4.9-

b. Comme prŽcŽdemment pour le diam•tre de bulle, le E<© est Žgalement ŽvaluŽ pour un seul 

compartiment. Enfin, toujours sur la Figure 4.9-b, la contribution relative au transfert de mati•re 

de chacun des compartiments est fournie accompagnŽe de la fraction de volume occupŽe par le 

compartiment. 

On constate que le compartiment du haut contribue davantage au transfert de mati•re que le 

compartiment du bas en raison de la relative plus forte dissipation dÕŽnergie en haut de la 

colonne. Par ailleurs, la rŽtention de gaz est plus importante et le diam•tre de bulle est plus petit, 

ce qui maximise lÕaire interfaciale © (Žquation 2.4). 

Ne disposant pas de donnŽes expŽrimentales sur le transfert de mati•re, seul le coefficient de 

transfert global dans lÕensemble de la colonne est comparŽ ˆ diverses corrŽlations disponibles 

dans la littŽrature (section 2.4.3). Les E<© globaux calculŽs par diverses corrŽlations conduisent ˆ 

des valeurs comprises entre B7> et m7m…>/ [ L€ª [ u. Il existe une forte disparitŽ entre ces 

corrŽlations. 

Dans le mod•le compartimental, le coefficient de transfert de mati•re du c™tŽ liquide E< est 

calculŽ dÕapr•s le mod•le de cellule de turbulence (Žquation 2.30) et dÕapr•s le mod•le de vitesse 

de glissement (Žquation 2.36). De mani•re gŽnŽral le E<© global obtenu par le mod•le 

compartimental est compris entre les valeurs extr•mes fournies par les corrŽlations tel quÕillustrŽ 

ˆ la Figure 4.10. On remarque toutefois un meilleur accord avec les corrŽlations de Higbie, Shah 

et al. et Calderbank et Moo-Young. Par ailleurs, le mod•le de vitesse de glissement semble 

fournir un meilleur estimŽ du E<© global (h7w…>/ [ L€ª [ u) que le mod•le de cellule de turbulence 

(o7/ …>/ [ L€ª [ u), si on le compare ˆ toutes les corrŽlations. LÕŽcart maximal, est dÕenviron 

+200% avec le mod•le de cellule de turbulence et la corrŽlation dÕOzturk et al. et +150% avec le 

mod•le de vitesse de glissement. 
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a. Diam•tres de bulle moyen (2.14). b. ! " # dÕapr•s le mod•le de vitesse de glissement (s) (2.36) et le mod•le de 

cellule de turbulence (e) (2.30). Valeurs absolues (gauche) et contribution 
au transfert de mati•re global (droite). 

Figure 4.9 Ð Diam•tres de bulle moyens $% (a) et coefficients de transfert de mati•re ! " # locaux (b) calculŽs dÕapr•s le mod•le 

compartimental, pour un et deux compartiments et une vitesse superficielle de gaz &' ( ) *+,  cm/s (cas A1-4). Les valeurs 

expŽrimentales (Esmaeili et al., 2015) ou issues de corrŽlations (section 2.4.3) sont indiquŽes dans les bo”tes grises. 



85 

 

Figure 4.10 Ð Comparaison entre les ! " # globaux calculŽs par deux mod•les (cellule de 

turbulence (Žquation 2.30) et vitesse de glissement (Žquation 2.36)) et obtenus par diverses 

corrŽlations (section 2.4.3) (cas A1-4). 

 

4.4.3! Effet des conditions opŽratoires sur le mod•le compartimental 

Dans cette section, nous examinons lÕinfluence dÕautres conditions opŽratoires sur le mod•le 

compartimental. Trois autres vitesses superficielles du gaz sont utilisŽes : 2,82 Ð 6,51 et 7,42 

cm/s (cas B1-3, C1-2 et D1-2). Le diam•tre de bulle constant utilisŽ pour rŽaliser ces nouvelles 

simulations doit •tre choisi en accord avec les donnŽes expŽrimentale de Esmaeili et al. (Esmaeili 

et al., 2015). Ë partir de la Figure 3.1, les diam•tres constants de bulle retenus sont pour les trois 

nouvelles vitesses superficielles de gaz respectivement de 4,9 Ð 5,8 et 6,0 mm. 

Suivant la mŽthodologie prŽcŽdente reposant sur les patrons dÕŽcoulements moyens, il faut de 

nouveau construire les diffŽrents compartiments. Quelles que soient les conditions opŽratoires, 

elles m•nent ˆ la formation des deux m•mes compartiments ; la fronti•re qui sŽpare les deux 

compartiments est approximativement ˆ la m•me hauteur. Les rŽsultats pour ces trois cas sont 
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prŽsentŽs ˆ la Figure 4.11 pour $% & ' ()'  cm/s, ˆ la Figure 4.12 pour $% & * (+,  cm/s et ˆ  la 

Figure 4.13 pour $% & - (.'  cm/s. De plus, le coefficient de transfert de mati•re global sur 

lÕensemble du rŽacteur est de nouveau calculŽ en fonction des conditions opŽratoires. Les 

comparaisons des rŽsultats pour chacune des conditions aux corrŽlations sont rassemblŽes ˆ  la 

Figure 4.14. 

Pour la vitesse superficielle la plus faible ($% & ' ()'  cm/s), le diam•tre de bulle obtenu par le 

mod•le ˆ deux compartiments est surestimŽ dans le compartiment du bas (4,7 mm 

expŽrimentalement contre 6,3 mm dÕapr•s le mod•le). Par contre, lÕestimation du diam•tre en 

haut est plus proche de la valeur expŽrimentale (5,1 mm expŽrimentalement contre 5,9 mm pour 

le mod•le). Pour les vitesses superficielles de gaz de 6,51 et 7,42 cm/s, une sous-estimation 

systŽmatique du diam•tre de bulle est observŽe pour lÕensemble des compartiments. La 

surestimation du mod•le est supŽrieure ˆ 1 mm et augmente encore quand la vitesse superficielle 

de gaz augmente. 

En ce qui concerne le coefficient de transfert de mati•re global, une bonne prŽdiction est obtenue 

pour 2,82 cm/s. Pour les deux mod•les testŽs, le ! " # global dŽterminŽ par le mod•le est compris 

ˆ plus ou moins 50% de la quasi-totalitŽ des corrŽlations de la littŽrature. NŽanmoins, une 

surestimation de ce ! " # global est observŽe pour les vitesses superficielles de gaz plus ŽlevŽes. 

La raison de cette mauvaise estimation dŽcoule des diam•tres trop faibles calculŽs prŽcŽdemment 

aux vitesses les plus ŽlevŽes. La mauvaise estimation des param•tres (/ 0 et ! " #) est due en partie 

ˆ une surestimation de lÕŽnergie dissipŽe dans le syst•me par la simulation numŽrique. Il 

conviendrait donc dÕamŽliorer le mod•le numŽrique et plus particuli•rement le mod•le de 

turbulence qui ne semble ici pas adaptŽ pour les plus hautes vitesses. Qui plus est, cette mauvaise 

estimation nous laisse entrevoir les limites de lÕapproche Euler-Euler. 
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a. Diam•tres de bulle moyen (2.14). b. ! " # dÕapr•s le mod•le de vitesse de glissement (s) (2.36) et le mod•le de 

cellule de turbulence (e) (2.30). Valeurs absolues (gauche) et contribution 
au transfert de mati•re global (droite). 

Figure 4.11 Ð Diam•tres de bulle moyens $% (a) et coefficients de transfert de mati•re ! " # locaux (b) calculŽs dÕapr•s le mod•le 

compartimental, pour un et deux compartiments et une vitesse superficielle de gaz &' ( ) *+)  cm/s (cas C1-2). Les valeurs 

expŽrimentales (Esmaeili et al., 2015) ou issues de corrŽlations (section 2.4.3) sont indiquŽes dans les bo”tes grises. 
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a. Diam•tres de bulle moyen (2.14). b. ! " # dÕapr•s le mod•le de vitesse de glissement (s) (2.36) et le mod•le de 

cellule de turbulence (e) (2.30). Valeurs absolues (gauche) et contribution 
au transfert de mati•re global (droite). 

Figure 4.12 Ð Diam•tres de bulle moyens $% (a) et coefficients de transfert de mati•re ! " # locaux (b) calculŽs dÕapr•s le mod•le 

compartimental, pour un et deux compartiments et une vitesse superficielle de gaz &' ( , *-.  cm/s (cas D1-2). Les valeurs 

expŽrimentales (Esmaeili et al., 2015) ou issues de corrŽlations (section 2.4.3) sont indiquŽes dans les bo”tes grises. 
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a. Diam•tres de bulle moyen (2.14). b. ! " # dÕapr•s le mod•le de vitesse de glissement (s) (2.36) et le mod•le de 

cellule de turbulence (e) (2.30). Valeurs absolues (gauche) et contribution 
au transfert de mati•re global (droite). 

Figure 4.13 Ð Diam•tres de bulle moyens $% (a) et coefficients de transfert de mati•re ! " # locaux (b) calculŽs dÕapr•s le mod•le 

compartimental, pour un et deux compartiments et une vitesse superficielle de gaz &' ( / *0)  cm/s (cas B1-3). Les valeurs 

expŽrimentales (Esmaeili et al., 2015) ou issues de corrŽlations (section 2.4.3) sont indiquŽes dans les bo”tes grises.
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a.! ! " # $%&$ cm/s b.! ! " # ' %()  cm/s 

 

 
c. ! " # * %+$ cm/s 

Figure 4.14 Ð Coefficient de transfert de mati•re global pour diffŽrentes vitesses superficielles de 

gaz et diffŽrents maillages (cas B1-3, C1-2 et D1-2). 
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CHAPITRE 5 ! CONCLUSION ET RECOMM ANDATIONS 

 

Ce projet a consistŽ ˆ  dŽvelopper un mod•le compartimental pour les colonnes ˆ bulles b‰ti sur 

lÕŽnergie cinŽtique turbulente dissipŽe dans le milieu rŽactionnel. Ce mod•le combinŽ ˆ la 

simulation numŽrique de mŽcanique des fluides devait permettre lÕestimation de propriŽtŽs 

hydrodynamiques locales telles que le diam•tre moyen local de bulle ainsi que la contribution au 

transfert de mati•re des diffŽrentes zones du rŽacteur. Cette approche sÕintŽresse particuli•rement 

aux rŽactions chimiques limitŽes par le transfert de mati•re puisque les rŽactions chimiques ne 

sont pas prises en compte dans ce mod•le.  

 

Toutefois, le syst•me ŽtudiŽ nÕest pas soumis ˆ des changements aussi drastiques en ce qui 

concerne lÕŽnergie dissipŽe que les cuves agitŽes desquelles sÕinspire ce prŽsent mod•le. Les 

diffŽrences de turbulence entre les diffŽrentes zones sont en effet bien moins fortes dans les 

colonnes ˆ bulles et a fortiori en rŽgime homog•ne. Comme le nom de ce rŽgime lÕindique, les 

propriŽtŽs locales sont relativement homog•nes dans lÕensemble du rŽacteur. Les mod•les de 

turbulence de type RANS ont tendance ˆ surestimer la turbulence. Cette approche ŽnergŽtique nÕa 

pas ŽtŽ jugŽe la plus pertinente compte tenu des faibles variations de turbulence observŽes au sein 

de la colonne ˆ bulle. 

 

Une autre approche basŽe sur le patron dÕŽcoulement de la phase liquide a nŽanmoins ŽtŽ 

proposŽe. Ce mod•le ˆ deux compartiments offre une bonne prŽdiction des param•tres 

hydrodynamiques et de transfert de mati•re pour une vitesse superficielle de gaz faible (! " #

$%&$ et +%$*  m/s) vis-ˆ -vis des donnŽes expŽrimentales. Pour le coefficient de transfert de 

mati•re , - . , ˆ dŽfaut de donnŽes expŽrimentales, seule le coefficient global a pu •tre comparŽ ˆ 

diverses corrŽlations. Une Žtape suivante pourrait •tre de valider expŽrimentalement les 

coefficients locaux dŽterminŽs ˆ lÕaide dÕune sonde ˆ fibre optique. 
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NŽanmoins, le mod•le numŽrique proposŽ sÕav•re beaucoup plus limitŽ pour obtenir des 

estimations des param•tres locaux pour une vitesse superficielle de gaz plus ŽlevŽe (! " # ' %()  et 

* %+$ cm/s), toujours en rŽgime homog•ne. Une attention particuli•re devrait •tre portŽe pour 

amŽliorer la pertinence du mod•le numŽrique. Plus prŽcisŽment, de nombreux mod•les sont 

utilisŽs : le mod•le ˆ deux fluides, le diam•tre de bulle constant, les forces interfaciales, la 

turbulence, sans oublier le calcul du diam•tre de bulle local et celui de coefficient de transfert de 

mati•re c™tŽ liquide. De multiples hypoth•ses sont sous-jacentes ˆ ces diffŽrents mod•les et bien 

quÕils soient individuellement validŽs expŽrimentalement, rien ne garantit que lÕassociation de 

tous ces mod•les demeure valide. Cependant, ce mod•le proposŽ peut constituer un outil utile 

pour fournir une premi•re estimation de la contribution relative au transfert de mati•re de chacun 

des compartiments au sein de la colonne ˆ bulle. 

 

En outre, le mod•le actuel semble davantage appropriŽ pour le rŽgime homog•ne ˆ faible 

concentration de gaz. En effet, plus le dŽbit de gaz est important, moins le mod•le numŽrique est 

fid•le aux observations expŽrimentales. Qui plus est, plus le dŽbit de gaz est important, plus la 

distribution de tailles de bulles est large. Ainsi, lÕutilisation dÕun seul diam•tre constant de bulle 

ne sÕav•re pas judicieux pour les fortes concentrations de gaz, pour lesquelles les phŽnom•nes de 

coalescence et de rupture de bulles sont loin dÕ•tre nŽgligeables. 

 

Une fois le mod•le numŽrique amŽliorŽ pour rŽsoudre les limites constatŽes, il pourrait •tre 

intŽressant de complŽter ce travail avec lÕŽtude du rŽgime hŽtŽrog•ne car les mod•les de 

simulation actuels sont encore inadŽquats pour ce rŽgime. Par ailleurs ce mod•le pourrait •tre 

utilisŽ pour des colonnes ˆ bulles avec des ŽlŽments interne afin de dŽterminer lÕinfluence des 

inserts sur le transfert de mati•re et optimiser lÕusage de ces inserts. Les rŽacteurs sous haute 

pression et haute tempŽrature sont Žgalement mal connus, ce qui pourrait •tre une autre piste de 

dŽveloppement de ce mod•le compartimental. Finalement, lÕinfluence de lÕaddition dÕune phase 

solide pourrait aussi •tre ŽtudiŽe. 
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