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DÉDICACE

"Les mots, vous savez, c’est un peu comme la levure de boulanger,
ils prennent leur temps pour faire lever la pâte."

Pierre Kyria
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RÉSUMÉ

Le séchage est une opération industrielle complexe faisant intervenir des phénomènes de
transport de masse et de chaleur à différentes échelles. Bien que cette opération permette
d’éviter le gaspillage alimentaire en augmentant la durée de conservation et la facilité de
la manutention, elle est consommatrice d’énergie et mène à la détérioration de nombreux
produits, particulièrement les produits alimentaires. La finalité de cette recherche est de pro-
poser des améliorations technologiques qui ont pour but d’intensifier les procédés de séchage
agro-alimentaire dans une optique de réduction de la consommation d’énergie et d’améliora-
tion de la qualité des produits. Pour ce faire, la compréhension des phénomènes se déroulant
au cours du séchage des grains de levure doit être améliorée. Les levures, organismes vivants
séchés sous forme de grains sphériques ou cylindriques formant un réseau poreux, sont sen-
sibles à la température de séchage et à la déshydratation. Deux techniques encourageantes
qui pourraient augmenter conjointement l’efficacité énergétique et la qualité des levures sont
investiguées : le séchage en présence de matériel de support solide, plus précisément de farine,
et le séchage en régime intermittent.

L’influence de la farine, un matériel de support solide, sur la cinétique de séchage des grains de
levure et sur la qualité des levures est caractérisée à l’aide d’expériences de séchage (partiel et
complet) en séchoir tunnel. Pour des grains de levure contenant différentes quantités de farine
de blé, l’évolution du contenu en eau, de la température de surface, des dimensions des grains
de levure ainsi que de l’activité fermentaire des levures a été mesurée au cours du séchage. En
parallèle de ces expériences, un modèle de cinétique de séchage a été développé et confronté
avec succès aux résultats expérimentaux. L’analyse combinée des résultats expérimentaux et
de la modélisation donne un aperçu clair des phénomènes se déroulant pendant le séchage de
grains de levure comprenant un matériel de support solide. Les résultats observés mettent
en évidence que l’ajout de farine de blé induit une augmentation de la vitesse de séchage et
une diminution de la qualité en fin de séchage bien qu’il ne semble pas avoir d’impact sur la
qualité des levures fraiches, avant séchage.

L’influence de la redistribution de l’humidité par diffusion au sein de matériaux granulaires
sur la cinétique de séchage en régime intermittent a été évaluée à l’aide de deux approches
de modélisation : une approche continue et une approche de cœur humide rétrécissant. L’in-
fluence de la durée d’un cycle et de la proportion de séchage dans ce cycle, les deux paramètres
caractérisant l’intermittence, est analysée de manière approfondie à l’aide de ces modèles. En
comparant la dynamique du séchage intermittent au séchage stationnaire, des particularités
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ont été mises en évidences : trois régions différentes ont été identifiées dont une région de
travail qui semble particulièrement avantageuse. Les prédictions des modèles permettent de
mettre en évidence des meilleures stratégies et pratiques de séchage et donc de sélectionner
les conditions opératoires les plus pertinentes afin d’améliorer l’efficacité énergétique sans
augmenter substantiellement la durée totale du séchage par rapport à un séchage continu.

En parallèle, l’évaporation, le transport capillaire et la gravité peuvent influencer la dyna-
mique du liquide lors du séchage d’un milieu poreux. C’est pourquoi, la compétition entre
l’imbibition capillaire, la gravité et l’évaporation au sein d’un milieu poreux est analysée.
Un modèle analytique général pour la dynamique d’un front liquide dans un milieu poreux
considérant les effets combinés de ces trois mécanismes est établi. Il met en évidence que deux
nombres sans dimension contrôlent la dynamique du front liquide dans un milieu poreux :
le nombre capillo-gravitaire G et le nombre d’évaporation E . Selon les valeurs de ces deux
nombres sans dimension, le front liquide peut exhiber 7 régimes de dynamiques, classés en
trois types de comportements. L’influence des propriétés des milieux liquides et poreux, ainsi
que des conditions atmosphériques sur les valeurs des nombres sans dimension est également
présentée.

Finalement, l’intermittence est étudiée à l’échelle du séchoir à travers l’exploration d’un
séchoir intrinsèquement intermittent : le séchoir rotatif aéré. L’écoulement solide au sein de
ce séchoir est caractérisé au moyen d’un modèle couplant la méthode des éléments discrets
(DEM) à la mécanique des fluides numérique (CFD). Quelques situations permettant de
comparer la différence de comportement des particules et de leur distribution entre le début
et la fin du séchage sont considérées. Une analyse comparative est menée. Néanmoins pour une
analyse plus approfondie, il serait pertinent de lever les limitations de la méthode proposée.
L’étude de la dynamique d’écoulements et de la distribution des particules solides souligne
qu’une pseudo fluidisation du lit de grains de levure a lieu. Elle permet également d’estimer
les deux paramètres caractérisant l’intermittence. Les résultats des simulations des différentes
situations envisagées ont notamment permis de montrer que les variations de la taille et du
poids des particules entrainent une variation significative de la dynamique d’écoulement au
sein du séchoir rotatif aéré. Un modèle macroscopique décrivant la cinétique de séchage en se
basant sur les simulations d’écoulement des grains de levure au sein du séchoir est suggéré.
Ce modèle doit encore être validé et peut-être ajusté en conséquence.
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ABSTRACT

Drying is a complex industrial operation involving mass and heat transport phenomena at
various length scales in a multiphase system. Although this operation avoids food waste by
increasing shelf life and ease of handling, it is energy consuming and leads to the deterioration
of many products and particularly food products. The overall goal of this research is to
propose technological improvements to intensify food drying processes in an effort to reduce
energy consumption and to improve products quality. For this purpose, the understanding
of the phenomena occurring during the drying of yeast pellets needs to be improved. Yeasts,
living organisms dried in the form of spherical or cylindrical pellets forming a porous network,
are sensitive to drying temperature and dehydration. Two promising techniques that could
simultaneously increase energy efficiency and yeast quality are being investigated: drying in
the presence of solid carrier, more precisely flour, and intermittent drying.

The influence of the flour, a solid carrier, on the drying kinetics of the yeast pellets and on
the quality of the yeast is characterized through drying experiments (partial and complete) in
a tunnel dryer. For yeast pellets containing different amounts of flour, the evolution of water
content, surface temperature, size of the yeast pellets as well as the fermentation activity of
the yeast were measured throughout the drying process. In the meantime, a drying kinetics
model was developed and successfully compared to the experimental results. The analysis
of the experimental results combined with the modeling give an insight of the phenomena
taking place during the drying of yeast pellets with a solid carrier. The results indicate that
the addition of flour induces an increase in the drying rate and a decrease in quality at the
end of the drying, but it does not seem to impact the quality of the fresh yeast before drying.

The influence of moisture redistribution by diffusion within granular materials on drying ki-
netics of intermittent processes was evaluated using two modeling approaches: a continuous
approach and a shrinking core approach. These models provide a comprehensive analysis of
the influence of two parameters characterizing intermittency: the duration of a cycle and the
proportion of drying in this cycle. Three regimes that can be encountered in the dynamics
of intermittent drying when compared to stationary drying have been identified. The model
predictions allow to highlight the best drying strategies and practices and thus to select the
most relevant operating conditions to improve energy efficiency without significantly increas-
ing the total drying time compared to continuous drying.
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In parallel, evaporation, capillary imbibition and gravity may influence the liquid dynamics
during the drying of a porous medium. This is why, the competition between capillary
imbibition, gravity and evaporation within a porous medium is analyzed. Considering the
combined effects of these three mechanisms, a general analytical model for the dynamics of
a liquid front in a porous medium is established. It shows that two dimensionless numbers
control the dynamics of the liquid front in a porous medium: a gravity–capillary number G
and an evaporation–capillary number E . According to the values of these two dimensionless
numbers, the liquid front can exhibit 7 regimes of dynamics, classified into three types of
behavior. The influence of the properties of liquid and porous media as well as atmospheric
conditions on the values of the dimensionless numbers is also presented.

Eventually, intermittency is studied at the dryer scale through the exploration of the roto-
aerated dryer, an intrinsically intermittent dryer. The solid flow within this dryer is charac-
terized using a model coupling the Discrete Element Method (DEM) to Computational Fluid
Dynamics (CFD). A few situations allowing to compare the difference in particle behavior
and particle distribution between the beginning and the end of the drying process are consid-
ered. A comparative analysis is carried out. Nevertheless it would be relevant to overcome
the limitations of the proposed method for further analysis. The study of the flow dynamics
and the distribution of solid particles underlines that a pseudo-fluidization of the bed of yeast
pellets takes place. It also enables to estimate the two parameters characterizing intermit-
tence. The results of the simulations of the different situations considered have shown that
the variation of the size and weight of the particles leads to a significant variation in the flow
dynamics within the roto-aerated dryer. A macroscopic model describing the drying kinetics
based on the flow simulations of the yeast grains within this type of dryer is suggested. This
model still needs to be validated and can be adjusted accordingly.
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Xe contenu en eau de type E, kg/kg
Xr contenu en eau résiduelle, kg/kg
Y humidité de l’air, kg/kg

Symboles grecs
α ratio entre le nombre de grains de levure dans le compartiment actif et

le nombre total de grains, -
β taux de remplissage, -
γ constante, -
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δ chevauchement, m
ε fraction volumique de fluide, -
εb porosité du lit déposé, -
εg porosité des grains de levure, -
θ angle entre la position du mini-tuyau et sa position centrale, ◦

κ diffusivité thermique, m2/s
λ conductivité thermique, W/(m K)
µ viscosité dynamique, Pa s
µf coefficient de friction, -
µr coefficient de friction en roulement, -
ν ratio de Poisson, -
ρ masse volumique, kg/m3

τ tenseur de contraintes visqueuses, Pa
τg tortuosité des grains de levure, -
Υ module de Young, Pa
χ ratio d’intermittence, -
ω vitesse angulaire de la particule, 1/s
ωtc vitesse de rotation du tuyau central, ◦/s

Indices et exposants
i, j, k indices de particule
i indice volume de contrôle (6.5)
f fluide
mt mini-tuyau
n composante normale
s séchoir
t composante tangentielle
tc tuyau central
(1) compartiment : zone active
(2) compartiment : zone passive

Accent
— moyenné
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CHAPITRE 1 INTRODUCTION

Environ 1,3 milliard de tonnes de produits alimentaires sont jetées chaque année [8]. Une
des techniques pour éviter ce gaspillage est le séchage. Il permet d’accroître la durée de
conservation des produits alimentaires en diminuant leur contenu en solvant et de réduire
les coûts liés au transport et au stockage. Le séchage est donc une technique intéressante
permettant de faciliter la manutention des produits et de prolonger leur durée de vie. Malgré
de nombreuses études, la compréhension du séchage a encore des zones d’ombre [9] dans
la mesure où des phénomènes de transport de masse et d’énergie se déroulent à plusieurs
échelles. Par ailleurs, les consommateurs sont de plus en plus soucieux d’avoir des produits
de qualité et une production alimentaire plus durable.

Malgré une consommation énergétique élevée, le séchage est une opération courante en indus-
trie. En effet, les pays développés y consacrent entre 10 et 25 % de leur consommation indus-
trielle d’énergie [10]. L’utilisation fréquente de combustibles fossiles comme source d’énergie
entraine donc des émissions de gaz à effet de serre.

Le séchage permet la diminution du taux d’humidité de nombreux produits. Le séchage ther-
mique, chauffant les produits pour évaporer le solvant qu’ils contiennent, est la technique la
plus régulièrement utilisée. Cette opération entraine une série de changements : modification
de la couleur, de la qualité, des dimensions. La variation importante des différents para-
mètres (la taille, la porosité, le temps de séchage, . . . ) influençant la cinétique de séchage et
la qualité, en fonction des produits, rend cette opération difficile à mettre en œuvre [10]. De
nombreuses méthodes de séchage existent et le choix de l’une d’elles va dépendre de multiples
paramètres tels que les caractéristiques du produit, la quantité à traiter, la qualité finale sou-
haitée et la consommation énergétique. La consommation énergétique et la qualité sont les
deux paramètres critiques dans le choix du type de séchoir [11].

Cette recherche est consacrée au séchage de grains de levure. Un grain de levure est composé
d’un agglomérat de cellules de levure, organismes vivants, qui forme un réseau poreux. Le
séchage peut mener à la détérioration de nombreux produits particulièrement lorsqu’il est
appliqué à des matériaux biologiques tels que la levure [12,13]. Si les usages industriels de ces
organismes nécessitent de les maintenir en vie, leur dessiccation doit entrainer l’arrêt réver-
sible de leur métabolisme [14]. Ce phénomène s’appelle l’anhydrobiose. Pour ces organismes
vivants, qui doivent être désactivés et non tués, le contrôle et l’amélioration du séchage sont
primordiaux et délicats. Les levures sont utilisées dans des secteurs variés, tant le secteur
agroalimentaire et brassicole que le secteur pharmaceutique et environnemental [15]. Par
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exemple, Saccaromyces cerevisiae peut être utilisé pour la production de pain, de bière et de
vin [16], comme sorbant de métaux lourds lors du traitement d’eaux usées industrielles [17,18]
ou encore comme source d’alimentation pour le bétail [19, 20].

Le défi actuel est d’obtenir une levure sèche, vivante et de qualité à bon coût économique
et énergétique. Cette démarche implique d’améliorer et de développer des dispositifs afin
d’assurer la qualité des produits séchés et un meilleur contrôle de cette qualité en respectant
une plus grande efficacité énergétique. La qualité des levures dépend de facteurs propres à
l’opération de séchage (conditions d’opération, temps de séchage, méthode de séchage utilisée)
mais des améliorations peuvent également être apportées avant et après celui-ci, soit lors de
la production et du stockage des levures [2, 21]. Lors du séchage, il est possible de jouer sur
les conditions d’opération. Cependant, les conditions qui vont mener à une amélioration de la
qualité des levures séchées sont différentes de celles qui vont maximiser la vitesse de séchage.
Dès lors, d’autres techniques doivent être identifiées, étudiées et optimisées.

L’ajout, lors de la formulation des grains de levure, de supports protecteurs tels que des
matériaux de support liquides (par exemple le tréhalose) ou solides (la farine de blé) est une
technique envisagée en vue d’améliorer différents aspects du séchage : la facilité d’opération, la
qualité des levures et la cinétique de séchage. Un matériel de support solide est régulièrement
employé pour faciliter l’extrusion des grains. Cet ajout peut entraîner des modifications de la
structure interne des grains [22], et peut, dans certains cas, également influencer positivement
la qualité du produit final [23, 24]. Néanmoins, l’extraction trop rapide d’eau peut mener à
des dégâts cellulaires et à une diminution de la qualité des levures [25]. Bien que quelques
études aient porté sur l’ajout d’un support solide, son influence sur la qualité des levures
pendant et à la fin de leur séchage n’est pas encore bien comprise. De manière générale, le
lien entre l’ajout de ces composés et la cinétique de séchage des grains de levure n’est pas
encore établi de façon claire dans la littérature.

Le séchage en régime intermittent semble une solution prometteuse pour diminuer la consom-
mation d’énergie et la détérioration des produits lors du séchage [26,27]. Afin de développer
des séchoirs innovants plus performants, il est important d’apporter une meilleure compréhen-
sion des phénomènes se déroulant lors d’un séchage en régime intermittent. Les mécanismes
spécifiques à l’échelle spatiale du grain et à celle du séchoir sont à analyser à travers l’étude
de régimes transitoires et à travers l’exploration d’un séchoir intrinsèquement intermittent
peu étudié : le séchoir rotatif aéré. Ce type de séchoir semble disposer de performances de
séchage élevées [28, 29]. Néanmoins, les phénomènes de transport multiphasiques prenant
place à l’intérieur de ce séchoir sont complexes. L’écoulement et la cinétique de séchage y est
difficile à appréhender.
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L’objectif général de cette thèse est donc d’optimiser le séchage convectif de grains de levure
en modélisant et caractérisant les mécanismes prenant place lors du séchage de ce produit
biologique. Plus précisément, l’impact de ces deux techniques prometteuses et relativement
peu étudiées pouvant améliorer la cinétique de séchage et la qualité des levures est analysé :
(a) l’ajout de certains composés tels qu’un matériel de support solide et (b) le séchage en
régime intermittent. Afin d’obtenir une levure sèche de grande viabilité et de qualité, les
phénomènes spécifiques à différentes échelles spatio-temporelles sont étudiés. Cette recherche
est divisée en 3 parties :

— La caractérisation expérimentale et numérique de l’effet de l’ajout d’un matériel de
support solide sur la cinétique de séchage de grains de levure (Chapitre 4) et sur la
qualité des levures (Chapitre 5).

— L’étude des régimes transitoires à l’échelle du milieu poreux. Cette étude comprend
l’analyse de l’influence de l’intermittence sur la cinétique de séchage de matériaux gra-
nulaires (Chapitre 6) et la modélisation de la compétition entre l’imbibition capillaire,
l’évaporation et la gravité (Chapitre 7).

— La caractérisation de l’écoulement de grains de levure au sein d’un séchoir rotatif aéré
qui est intrinsèquement intermittent (Chapitre 8).
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CHAPITRE 2 REVUE DE LA LITTÉRATURE

Dans ce chapitre, une revue de la littérature reprenant les informations pertinentes à l’étude
de la cinétique de séchage et de la qualité des levures est présentée. La première section de ce
chapitre introduit les connaissances concernant le séchage de levures. Ensuite, les différentes
mesures de qualité des levures ainsi que les facteurs influençant la qualité des levures sèches
sont abordés. La qualité des levures en fin de séchage étant un facteur limitant dans la chaine
de production de levures séchées, des techniques d’amélioration potentielle de la qualité des
produits sont pertinentes à développer et à améliorer. Deux techniques sont successivement
discutées : l’ajout aux grains de levure, avant séchage, de composés solides tels que la farine
de blé et le séchage en régime intermittent. Pour finir, l’utilisation de la modélisation et plus
particulièrement du couplage de la méthode des éléments discrets (DEM, Discrete Element
Method) et de la mécanique des fluides numérique (CFD, Computational Fluid Dynamics)
dans l’étude du séchage de denrées alimentaires est analysée.

2.1 Séchage des grains de levure : Généralités

Les levures sont utilisées principalement dans l’industrie boulangère et vinicole pour leurs
capacités à transformer les glucides en CO2 et en éthanol. Elles sont généralement produites
sous la forme de grains, sphériques ou cylindriques, constitués d’un ensemble de cellules de
levure (Figure 2.1). Cet agglomérat de cellules forme un réseau poreux très uniforme. Les
grains de levure frais contiennent de l’eau intracellulaire et extracellulaire. L’opération de
séchage des grains de levure dure en moyenne 30 à 200 minutes et diminue leur contenu en
eau de 70% à environ 5% (en base humide) [13].

Le séchage thermique est une opération complexe impliquant des transferts de chaleur et de
matière, entrainant des changements physiques qui peuvent à leur tour impacter les trans-
ferts de chaleur et de matière. Les nombreuses techniques de séchage existantes utilisent
différents modes de transfert thermique : convection, conduction, rayonnement, champs élec-
tromagnétiques ou combinaison de ces modes. Néanmoins, 85% des séchoirs industriels sont
des séchoirs convectifs [10] et, plus particulièrement, le séchage convectif de grains de levure
est réalisé traditionnellement en lit fluidisé. L’avantage de cette technique est qu’elle assure
un bon contact solide–gaz, induisant des coefficients de transfert de chaleur et de masse éle-
vés [9,30]. Bien que cette technique soit couramment utilisée industriellement, les nombreux
phénomènes physico-chimiques se déroulant lors du séchage rendent difficile de prédire l’évo-
lution de paramètres clefs : le contenu en eau, la température du produit, la durée du séchage
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Figure 2.1 Images d’un grain de levure à différents agrandissements obtenues à l’aide d’un
microscope électronique à balayage – extrait de [1].

ainsi que la qualité. De nombreuses recherches se concentrent donc sur la modélisation du
séchage des grains de levure afin d’améliorer le contrôle et l’optimisation du séchage en lit
fluidisé [13, 31–33]. Cependant, la fluidisation des grains de levure ayant un contenu en eau
élevé est difficile car leur écoulement au sein du lit fluidisé indique qu’ils appartiennent au
groupe C (poudres fines cohésives) ou D (poudres granuleuses) de la classification de Gel-
dart [34]. D’autres techniques de séchage sont donc également à l’étude. Une technologie
dérivée du lit fluidisé, le lit à jet, est également étudié dans le cadre du séchage de grains
de levure [35, 36]. Une combinaison de ces deux types de séchoir peut être envisagée pour
améliorer la performance du séchage. En effet, comme la fluidisation des grains de levure
ayant un contenu en eau supérieur à 35% (base humide) n’est pas évidente tandis que celle
des grains de levure ayant un contenu en eau plus faible est facile, il serait intéressant de
pré-sécher les grains de levure dans un lit à jet et de terminer le séchage en lit fluidisé [35]. Le
séchage par atomisation est une autre méthode de séchage convectif pertinente pour conser-
ver des levures [37–40]. Dans l’industrie alimentaire, le séchage par atomisation, utilisé pour
le processus de microencapsulation, a une grande efficacité de séchage et un court temps de
séjour. Cependant, la température élevée du gaz d’entrée peut entrainer un effet négatif sur
la qualité. D’autres méthodes de séchage convectif pourraient être utilisées pour les levures
mais elles ont encore été peu étudiées.

Deux actions prennent place simultanément lors du séchage : le transfert du solvant vers la
surface et l’évaporation de ce solvant de la surface vers l’air environnant. Le stress généré par
l’enlèvement de l’eau et/ou par l’augmentation de la température du produit peut entrainer
des changements dans la structure et la dynamique des membranes des cellules de levure qui
à leur tour peuvent mener à la diminution de la croissance, voire à la mort cellulaire [41]. De
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plus, ce stress entraine régulièrement des changements de formes et de dimensions. Le séchage
d’un produit peut fréquemment mener à son rétrécissement matriciel [42]. Dans ce cas, la
modélisation du séchage présentera une complexité supplémentaire puisqu’il faudra décrire et
modéliser ces changements, les phénomènes de transport se déroulant au sein d’une structure
à géométrie changeante. Néanmoins, Spreutels et al. [43], ont montré que le rétrécissement
matriciel suite au séchage convectif de grains de levure cylindriques n’a pas une influence
significative sur la vitesse de séchage de ces grains.

L’approche classique pour modéliser le séchage et donc prédire les transferts de masse et de
chaleur se base sur l’utilisation d’isothermes de sorptions. Ces isothermes lient le contenu en
eau du produit et la pression partielle de l’eau dans le gaz au contact du produit lorsque
l’équilibre entre les deux phases est atteint. Cette approche ne semble pas adaptée pour dé-
crire le séchage des grains de levure en lit fluidisé. En effet, Debaste et al. [44] ont mis en
évidence que les résultats de simulations obtenus en utilisant cette approche ne reproduisent
pas correctement la vitesse de séchage des grains de levure en lit fluidisé. En plus des trans-
ferts de masse externe, les modèles doivent tenir compte des transferts de masse interne dus à
la diffusion car leur contribution n’est pas négligeable [13,44]. Plus précisément, les transports
de masse interne par diffusion dans les grains de levure peuvent être modélisés en se basant
sur l’approche d’un cœur humide rétrécissant [43,44]. L’approche basée sur les équations des
bilans massique et énergétique semble plus pertinente que l’utilisation d’isothermes de sorp-
tion dans le cas des grains de levure et est régulièrement utilisée [13,43–45]. Cette approche
phénoménologique a également été utilisée par Spreutels et al. [43] pour mettre en avant
les phénomènes physiques significatifs se déroulant lors du séchage de grains de levure. Le
modèle de séchage convectif continu d’un grain de levure développé par Spreutels et al. [43],
à l’aide d’expériences réalisées au sein d’un séchoir tunnel, a mis en évidence qu’une levure
fraiche est composée de trois types d’eau : l’eau de type E dont l’extraction est limitée par le
transfert de matière en phase gazeuse (interne et externe aux grains), l’eau de type D qui est
plus difficilement extraite que l’eau de type E et l’eau résiduelle qui n’est pas extraite lors
du séchage et dont le contenu dépend de l’équilibre thermodynamique entre l’air de séchage
et les grains de levure. Dès lors, la vitesse de séchage des grains de levure (J) dépend de la
vitesse d’évaporation de l’eau de type E (Je), qui domine la première phase du séchage, et de
celle de l’eau de type D (Jd) dominant la fin du séchage. Leurs résultats laissent penser que
l’eau de type E peut être considérée comme l’eau se trouvant entre les cellules constitutives
des grains de levure tandis que l’eau de type D correspondrait à l’eau intracellulaire.
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2.2 Qualité des levures

Un équilibre entre le temps de séchage, l’efficacité énergétique et la qualité finale du produit
doit être établi pour le séchage des produits alimentaires. Les critères de qualité diffèrent
en fonction du produit d’intérêt et représentent les attentes minimales des utilisateurs [46].
Les mesures effectuées pour apprécier la qualité du produit en cours de séchage et en fin de
séchage peuvent évaluer la qualité nutritionnelle, la couleur, les changements physiques, etc.
En ce qui concerne les levures, deux paramètres, ayant une haute corrélation positive, sont
généralement analysés : la viabilité et l’activité fermentaire [47].

2.2.1 Mesure de la qualité des levures

Le séchage convectif de micro-organismes provoque des dommages structurels et physiolo-
giques aux cellules, entraînant une perte de viabilité [12, 48, 49]. Les membranes biologiques
sont composées de phospholipides assemblés pour former une bi-couche lipidique où des pro-
téines sont intégrées. Lors du séchage de cellules, la température à laquelle la transition de
phase des lipides membranaires de la forme gel à la forme liquide cristalline augmente lorsque
le contenu en eau des cellules est faible. La transition de phase des lipides de la phase gel à
la phase cristalline entraine des fuites cellulaires qui sont néfastes pour les cellules [50]. La
viabilité des cellules après séchage peut être déterminée de diverses façons. Traditionnelle-
ment, les cellules sont réhydratées et ensuite leur viabilité est quantifiée à l’aide du bleu de
méthylène. Le dénombrement se fait par microscopie optique où les cellules vivantes seront
incolores et les cellules mortes seront bleues [51]. L’utilisation du bleu de méthylène nécessite
la mise en culture des cellules de levure et donc le temps nécessaire pour avoir les résultats
est important. Récemment, d’autres techniques ont vu le jour pour dénombrer les cellules,
dont le dénombrement par cytométrie en flux [52,53]. L’activité fermentaire, quant à elle, est
déterminée en mesurant l’augmentation de volume d’une pâte ou en mesurant la quantité de
CO2 produit par les levures lors d’une panification [43,47,54]. Ahi et al. [37] ainsi qu’Attfield
et al. [55] ont mis en évidence une relation linéaire entre l’activité fermentaire et la viabilité
des cellules de levure. Néanmoins, il existe un seuil de viabilité critique, en dessous duquel
les cellules sont viables mais possèdent une activité levante nulle [37].

2.2.2 Facteurs influençant la qualité des levures

La qualité des levures est influencée par des facteurs intrinsèques (espèces, souches cultivées,
etc.) ainsi que par des facteurs extrinsèques (les conditions de séchage, la présence de certains
composés, le moment de la récolte, etc.) [2] (voir Figure 2.2). La qualité des levures sèches
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peut être améliorée de l’étape de culture des levures à l’étape de réhydratation des levures
sèches. Par exemple, la méthode de réhydratation utilisée jouerait un rôle par rapport à
l’intégrité membranaire et à la viabilité des levures [56].

Figure 2.2 Facteurs pouvant influencer la viabilité des levures à différentes étapes de la
production de levures sèches – extrait de [2].

Deux principaux mécanismes d’inactivation des cellules de levure ont lieu lors du séchage
convectif de grains de levure : la déshydratation et l’inactivation thermique [2]. Le stress
thermique est supposé être relié à la dénaturation des macromolécules ou à l’endommagement
de la paroi cellulaire [57,58] tandis que l’inactivation due à la déshydratation semble affecter la
membrane cytoplasmique et sa fluidité [59–61]. En-dessous de 40◦C, bien que la température
influence toujours la vitesse de séchage, l’inactivation thermique des cellules est négligeable
et donc la diminution de la viabilité ne peut être expliquée que par la déshydratation des
cellules lors du séchage [12,62]. Fujii et al. [63] ont par la suite étudié l’inactivation suite à la
déshydratation des grains de levure en travaillant dès lors à basse température. Cette étude
a mis en évidence que l’inactivation des cellules due à la déshydratation a lieu en dessous
d’un contenu critique en eau mais que ce seuil dépend de la vitesse de séchage. En effet, en
augmentant la vitesse de séchage, on augmenterait l’inactivation par déshydratation.

La vitesse de séchage des grains de levure ainsi que la qualité des levures dépendent notam-
ment des conditions opératoires. En effet, des travaux antérieurs ont mis en évidence le lien
entre les conditions de séchage (température, vitesse et humidité de l’air de séchage) et la
qualité des produits séchés [12, 23, 43]. Par exemple, des expériences menées en lit fluidisé,
montrent qu’à 40◦C, environ 75% de la viabilité des grains de levure en fin de séchage est
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conservée tandis qu’à 50◦C seulement 60% de la viabilité est maintenue [35]. La température
de l’air de séchage jouerait donc un rôle clef sur la qualité finale des levures. Néanmoins,
quelles que soient les conditions opératoires, la qualité des levures est maintenue proche de
100% au début du séchage et diminue de manière marquée en dessous d’un seuil critique
d’humidité. En effet, Bayrock et Ingledew [12] ont remarqué une diminution abrupte de la
viabilité des levures lors du séchage de grains de levure en lit fluidisé lorsque le contenu
en eau du produit était inférieur à 15% (en base humide). Des résultats similaires ont été
obtenus par Grabowski et al. [35], Soltani et al. [45] et Spreutels et al. [43]. Spreutels et al.
[43] ont observé que la diminution abrupte de la qualité a lieu lorsque la quasi-totalité de
l’eau extracellulaire a été éliminée. Ils suggèrent donc que cette diminution pourrait être liée
à l’élimination de l’eau intracellulaire et que lorsque cette dernière est éliminée, les cellules de
levure seraient plus gravement endommagées que lors de l’élimination de l’eau extracellulaire.

2.3 Prétraitement : Ajout d’un matériel de support

La détérioration des produits ayant lieu aux différentes étapes de la production de levures
séchées, des étapes de prétraitement et de post-traitement permettent de mieux maintenir
une qualité de produit élevée. Il existe de nombreux prétraitements, physiques ou chimiques,
permettant de minimiser la perte de qualité lors du séchage et du stockage [11]. Une technique
couramment employée dans le but d’améliorer le taux de survie de microorganismes lors
de leur séchage est l’ajout, avant séchage, de matériaux de support. Différents supports
protecteurs peuvent être utilisés avant le séchage afin d’améliorer la qualité : des supports
liquides, supports solides et des supports solides servant à encapsuler les cellules [2]. L’ajout de
certains composés peut entrainer une déshydratation osmotique tandis que d’autres peuvent
jouer un rôle de protecteurs membranaires. Nous nous sommes concentrés dans ce travail
sur l’ajout de matériel de support solide. En effet, lorsque la pâte de levure issue de la
fermentation et de la filtration est trop liquide, un composé solide est souvent ajouté afin de
faciliter l’extrusion des grains de levure à partir de la pâte. Comme le matériel de support ne
peut pas être facilement séparé des levures après le séchage, le choix du matériel de support
est important et il doit être sans danger pour la consommation.

L’ajout d’un support solide tel que la caséine ou des carbohydrates en poudre avant le séchage
va potentiellement, lors de son addition aux grains de levure, permettre de pré-déshydrater
les cellules de levure en contrôlant la pression osmotique exercée à travers la membrane des
cellules. L’humidité à l’intérieur des levures est éliminée par diffusion et non par évaporation
et donc sans changement de phase [64]. Cette technique n’est pas suffisante pour considérer
le produit comme sec mais si une déshydratation osmotique est utilisée comme prétraite-
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ment avant le séchage convectif, elle peut permettre de diminuer, dans certaines conditions,
jusqu’à 20-30% de la consommation énergétique [65]. La déshydratation osmotique est déjà
couramment utilisée en prétraitement de biomatériaux tels que les fruits et les légumes [11].
Généralement, les fruits et légumes sont immergés dans des solutions aqueuses contenant du
glycérol, de l’éthanol ou encore des saccharides [65]. La déshydratation par osmose permet
d’éliminer jusqu’à 50 à 60% de l’eau disponible dans les fruits ou légumes à sécher [11]. Le
séchage osmotique dans une solution liquide telle qu’une solution eau-glycérol semble simuler
la déshydratation pendant le séchage [49]. L’impact de l’ajout d’un agent solide sur la déshy-
dratation influe à plus petite échelle que celui de l’immersion d’un produit dans une solution
aqueuse. Le séchage de fruits par osmose augmente la rétention de leurs vitamines, de leur
couleur et de leur goût [66] et diminue leur rétrécissement matriciel [67]. Le processus de
rétrécissement matriciel dépend de la nature et de la concentration de la solution osmotique
liquide utilisée pour la déshydratation osmotique des fruits et légumes [67, 68]. Néanmoins,
aucune caractérisation expérimentale du rétrécissement matriciel de grains composés d’un
matériau microbiologique mélangé à un support solide ne semble avoir été réalisée.

Cette pratique est à ce jour peu étudiée pour les cellules bactériennes et de levure. Les
résultats sont mitigés concernant l’effet positif de l’ajout d’un matériel de support solide sur
la viabilité des cellules. En effet, Santivarangkna et al. [69] met en évidence que l’ajout de 1%
de sorbitol permet d’améliorer le taux de survie de Lactobacillus helveticus lors de leur séchage
sous vide mais n’entraine pas de changement significatif dans la vitesse de séchage et dans
le contenu en eau. Toutefois, l’ajout d’une plus grande quantité de matériel de support peut
mener à un effet inverse et diminuer le taux de survie des cellules [69]. Le choc osmotique
suite à l’ajout d’un support pourrait donc être néfaste pour les cellules et mener à leur
mort [25]. Ce procédé a également été utilisé avec succès sur des grains de levure par Mille
et al. [23]. En effet, ils ont ajouté au préalable de la farine de blé aux grains de levure pour
induire un choc osmotique au niveau des cellules et, pour certaines conditions opératoires,
ils ont conservé une viabilité et une activité fermentaire élevées. La concentration et le type
du composé solide utilisé peut avoir un impact significatif sur la survie des cellules pendant
le séchage [24, 37, 69, 70]. Par exemple, Liu et al. [24] ont observé que le son de blé est plus
efficace pour maintenir la qualité des levures que les graines de colza. L’impact de l’ajout
d’un matériel de support solide sur la qualité des levures au cours du séchage n’est pas encore
bien saisi.

L’ajout d’un support solide, généralement utilisé comme aide à la formulation des grains de
levure, permettrait donc de diminuer le contenu en eau avant de démarrer le séchage, cepen-
dant il serait nécessaire d’utiliser une souche résistante au choc osmotique. Des modifications
de la structure interne des grains peuvent avoir lieu suite à l’ajout d’un composé solide [22].
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Ces changements peuvent avoir un impact sur la cinétique de séchage des grains et la qua-
lité des levures. Cette méthode, qui a l’avantage d’être rapide et économique, n’est pas bien
caractérisée et l’impact de l’ajout de ces composés sur la cinétique de séchage de produits
microbiologiques a généralement été négligé.

2.4 Séchage en régime intermittent

Le séchage en régime intermittent est une solution prometteuse pour diminuer la consom-
mation d’énergie et la détérioration des produits lors du séchage [26, 27, 71]. Ces dernières
années, ce type de séchage a fait l’objet de nombreuses études. Il est appliqué principalement
à des fruits [72–75], des aliments végétaux [76–79] ou du bois [80–82]. Kumar et al. [27] et
Pham et al. [71] ont respectivement publié une revue de la littérature concernant le séchage
de produits alimentaires en régime intermittent et l’influence de l’intermittence sur la qualité
des aliments végétaux.

L’intermittence peut être appliquée de diverses manières en faisant varier différents para-
mètres tels que la température, la vitesse de l’air, l’humidité de l’air, la pression ou encore
en ajoutant de manière discontinue une source de chaleur alternative [27]. Cependant, l’in-
termittence peut également être inhérente à la méthode de séchage : l’énergie sera fournie
au produit de manière intermittente. Les séchages en séchoir rotatif, en lit à jet ou solaires
sont des séchages intrinsèquement intermittents. En régime intermittent, il y a une phase de
relaxation, où la vitesse de séchage est très faible, appelée phase de tempérage et une phase
de séchage à vitesse plus élevée, appelée phase de séchage active. Cette dernière se produit
dans le jet du lit à jet tandis que dans le cas du séchoir rotatif, elle a lieu lors de la chute des
particules depuis les chicanes. La durée de la période de tempérage et de séchage actif sera
donc fixée par le design du séchoir. Par exemple, le diamètre ainsi que la vitesse de rotation
d’un séchoir rotatif vont déterminer l’importance de l’intermittence [83].

2.4.1 Influence de l’intermittence sur la qualité des produits et sur leur cinétique
de séchage

Plusieurs recherches mettent en évidence que le séchage en régime intermittent comparé
à un séchage en régime continu mène, dans certaines conditions, à une amélioration de la
qualité des produits. Par exemple, Aquerreta et al. [84], Park et al. [76] ainsi que Kowalski
et Pawłowski [85] ont mis en évidence que le séchage intermittent permettait de diminuer
le pourcentage de fissures dans les grains de riz, de soja et dans le bois, respectivement.
Chua et al. [86, 87] et Ho et al. [88] ont montré que l’intermittence a un effet bénéfique sur
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la qualité nutritionnelle des produits secs (minimisation des pertes en acides ascorbiques)
et sur la couleur des fruits ou des produits végétaux tels que les bananes, les goyaves et
les pommes de terre. L’intermittence a donc généralement un effet favorable sur plusieurs
paramètres de qualité tels que l’aspect nutritionnel, chimique, physique ou de couleur des
produits. Toutefois, si on le compare au séchage continu, le séchage intermittent ne mène
pas systématiquement à une augmentation de la qualité. Chin et Law [89] ont notamment
observé que la rétention de polysaccharides solubles dans l’eau présents dans un champignon
(Ganoderma tsugae) est diminuée si la période de tempérage est importante. Et Salem et
al. [80] ont obtenu une qualité finale similaire pour des planches d’eucalyptus séchées en
régime continu et en régime intermittent.

L’intermittence est caractérisée par deux paramètres : le temps d’un cycle et le ratio d’inter-
mittence. Plusieurs définitions du ratio d’intermittence sont utilisées dans la littérature [74,
90,91]. Nous le définissons comme étant le rapport entre le temps de la phase de séchage ac-
tive et le temps d’un cycle (temps de la phase de séchage active et de la phase de tempérage).
Comme les paramètres d’intermittence ainsi que le choix du type d’intermittence semblent
influencer la qualité, il est important de ne pas les choisir arbitrairement [86, 88]. Une dimi-
nution du ratio d’intermittence entraine une diminution du pourcentage de fissures dans les
grains de riz [77], de soja [92], une diminution du brunissement et du taux de variation de
la couleur des champignons [89]. De plus, une diminution du temps de cycle, c’est à dire une
augmentation du nombre de cycles pour une durée de séchage donnée, semblerait induire,
jusqu’à un certain seuil, une diminution des fissures dans des grains de riz [84]. Enfin, le
choix du type d’intermittence et la manière dont elle est appliquée vont également influencer
les résultats obtenus. Par exemple, Ho et al. [88] ont observé qu’une variation sinusoïdale de
la température conduit à une réduction plus importante de la dégradation de l’acide ascor-
bique et du brunissement des pommes de terre qu’une variation de la température sous forme
d’onde carrée.

L’intermittence a également un effet bénéfique sur la cinétique de séchage des produits. Le
séchage en régime intermittent mène à une distribution plus uniforme de la température et de
l’humidité [78,93]. En effet, le séchage en régime continu entraine la formation d’un gradient
d’humidité au sein du produit tandis que la période de tempérage du régime intermittent
permet la redistribution de l’humidité. Le contenu en eau à la surface du produit est donc
augmenté pendant la phase de tempérage suite à la redistribution de l’humidité. Dès lors,
lors de la phase active suivante, la vitesse de séchage est augmentée [74,76,94]. La vitesse de
redistribution de l’humidité au sein du produit va dépendre de la température de tempérage
ainsi que de la taille du produit à sécher. C’est pourquoi un grain de riz long a besoin d’une
période de tempérage plus longue qu’un grain court pour atteindre l’équilibre [95].
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Il est important de noter la distinction entre le temps d’opération (le temps de séchage global)
et le temps de séchage effectif correspondant au temps d’opération diminué des temps de
tempérage. Chua et al. [87] ont, lors de l’utilisation d’un profil de température décroissant
par paliers, réduit le temps d’opération de séchage de tranches de bananes et de goyaves
respectivement de 75% et de 25%. Si l’intermittence est bien implémentée, elle permet de
diminuer le temps de séchage effectif et donc la consommation d’énergie [74, 89, 96]. Par
exemple, lors du séchage de graines de chou chinois, Yang et al. [97] ont comparé trois types
de méthodes de séchage intermittent à un séchage en régime continu. Ils ont observé que
l’intermittence permettait de diminuer la consommation énergétique et, dans le meilleur des
cas, permettait de sauver 48% d’énergie comparé à un séchage continu. Cependant, le temps
total de l’opération de séchage en régime intermittent peut être plus important qu’en séchage
continu [74,89,96].

Les méthodes d’intermittence utilisées ainsi que le ratio d’intermittence et le temps d’un
cycle peuvent influer sur la performance énergétique du séchage [74, 89, 90, 92, 97–99]. Brito
et al. [98] ont notamment mis en évidence qu’interrompre entièrement le débit d’air dans un
lit à jet pendant la phase de tempérage ou uniquement le réduire permettait de diminuer la
consommation et les pertes énergétiques. Néanmoins, l’interruption périodique du débit d’air
offrait de meilleurs résultats que sa réduction. Diminuer le ratio d’intermittence, c’est à dire
augmenter le temps de la phase de tempérage sur un cycle, semble entrainer une diminution
du contenu en eau, une augmentation de la vitesse de séchage et une diminution du temps de
séchage effectif et donc de la consommation énergétique [90,92,97,99]. Toutefois, augmenter
le temps de tempérage n’entraine pas toujours une différence notable sur la cinétique de
séchage [100]. L’effet du ratio d’intermittence sur la cinétique de séchage est investigué dans
plusieurs recherches [74, 90, 92, 97–99] mais peu d’études ont considéré le rôle du temps de
cycle [73,74]. Son influence sur la cinétique de séchage n’est pas très claire. Les études menées
sont très spécifiques à un séchoir et à un produit donné et il est difficile de généraliser le
profil de séchage. Avoir une meilleure compréhension des phénomènes se déroulant lors du
séchage en régime intermittent est un défi essentiel qui permettrait d’optimiser les paramètres
d’intermittence pour maintenir la qualité du produit à sécher tout en en minimisant la durée
de séchage et maximisant l’efficacité énergétique [71].

En conclusion, la redistribution de l’humidité, c’est-à-dire le transfert d’eau vers la surface du
produit, permettrait de réduire la dégradation et les dommages causés par la chaleur ainsi que
de diminuer la consommation énergétique du procédé de séchage. A notre connaissance, le
séchage convectif de grains de levure en régime intermittent a peu été étudié. Néanmoins, des
expériences de séchage de grains de levure en lit fluidisé (c’est à dire en séchage continu) et en
lit à jet (séchoir intrinsèquement intermittent) ont été menées par Grabowski et al. [35]. Ils
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ont observé que les grains de levure séchés en lit à jet présentaient une qualité plus élevée que
ceux séchés à une même température en lit fluidisé. L’intermittence pourrait donc améliorer
la qualité des levures. Une analyse approfondie de l’effet d’un séchage en régime intermittent
sur la cinétique du séchage de grains de levure et sur la qualité des levures devrait être menée.

2.4.2 Modélisation de la cinétique de séchage

Depuis quelques années, de nombreuses recherches se sont penchées sur la modélisation de
la cinétique de séchage lors d’un séchage en régime intermittent. Des modèles empiriques
et des modèles de diffusion (analytiques ou numériques) ont été développés. Des modèles
empiriques tels que le modèle de Newton, de Page ou de Peleg ont été utilisés pour simuler
la cinétique de séchage de différents produits. Le Tableau 2.1 reprend les modèles empiriques
investigués ainsi que les produits utilisés dans différentes études sur le séchage en régime
intermittent. Cependant, afin d’utiliser ces modèles, seule la période de séchage active est
considérée, la période de tempérage n’est pas prise en compte dans ces approches. Ces mo-
dèles se basent donc uniquement sur le concept de temps de séchage effectif. Néanmoins, une
bonne concordance entre les résultats expérimentaux et certains modèles empiriques peut
être obtenue [73,101,102]. Les modèles empiriques ne permettent pas de décrire la phase de
tempérage [101] mais ils permettent de comparer la performance des procédés de séchage
en termes de temps d’opération et de vitesse de séchage [73]. De plus, ces modèles simples
sont faciles à mettre en place et sont relativement souvent utilisés pour décrire la cinétique
de séchage de produits alimentaires [101, 102]. Baini et Langrish [101] et da Silva et al. [73]
ont comparé les cinétiques de séchage obtenues à partir de modèles empiriques et de modèles
de diffusion. Ils mettent en évidence que les modèles de diffusion sont plus appropriés pour
décrire physiquement le séchage en régime intermittent et plus particulièrement le procédé
de relaxation. En effet, la loi de diffusion de Fick permet de prédire l’évolution du contenu
en eau dans l’espace ainsi que dans le temps. Des modèles de diffusion ont été utilisés pour
décrire le séchage intermittent de bananes [73, 101, 103], de poires [72, 96], de pommes [74],
de mangues [75], de graines de soja [90], de choux chinois [97], de grains de blé [95] ou encore
de riz [78, 95, 104]. Les modèles de diffusion peuvent être résolus à l’aide de solutions analy-
tiques [78,95,96,104] ou numériquement [74,101,103,105]. Plusieurs hypothèses peuvent être
considérées concernant les conditions aux limites ainsi que le rétrécissement matriciel. Par
exemple, da Silva et al. [106] ont comparé trois modèles de diffusion décrivant la cinétique
de séchage de bananes. Ils ont observé que le modèle décrivant le mieux les résultats expé-
rimentaux tenait compte du rétrécissement matriciel ainsi que d’un coefficient de diffusion
effective variable. De plus, Silva et al. [96] ont mis en évidence qu’il était plus approprié de
considérer une condition aux limites de Newton à la surface du produit plutôt que d’impo-
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ser une concentration fixe. Malgré un intérêt croissant, peu de chercheurs se sont intéressés
à la redistribution de l’humidité au sein du produit [27]. Certains modèles de diffusion ne
considèrent que le temps de séchage effectif et ne tiennent pas compte de la phase de tem-
pérage [73, 104]. Enfin, les modèles décrivant la cinétique de séchage en régime intermittent
ne semblent pas se baser sur l’hypothèse d’un cœur humide rétrécissant. Cependant, la ci-
nétique de séchage des grains de levure semble bien décrite lorsqu’une interface dynamique
entre une zone humide et une zone sèche dans un grain est considérée [43,44]. En conclusion,
bien que plusieurs modèles aient été proposés pour décrire le séchage intermittent de pro-
duits alimentaires, nombre d’entre eux ne considèrent pas les processus de transport pouvant
prendre place pendant la période de tempérage. De plus, les modèles développés sont souvent
pertinents pour un produit spécifique et des conditions opératoires déterminées. Ils ne sont
que rarement utilisés pour étudier l’influence des paramètres d’intermittence (temps de cycle
et ratio d’intermittence) sur la cinétique et les optimiser.

Tableau 2.1 Modèles empiriques utilisés pour décrire le séchage en régime intermittent.

Modèles Equation Produits

Newton [107] MR = e−kt
Graines de soja [76]
Grains de riz [102]

Page [108] MR = e−kt
n

Banane [73,101]
Graines de soja [76]
Ilex paraguariensis [100]
yerba maté [109]
Grains de riz [102]

Henderson and Pabis [110] MR = ae−kt
Graines de soja [76]
Banane [101]
Grains de riz [102]

Deux termes exponentiels [111] MR = ae−kt + be−lt
Banane [101]
Grains de riz [102]

Midilli-Kucuk [112] MR = ae−kt
n + bt

Graines de soja [76]
Grains de riz [102]

Peleg [113] MR = 1−t
a+bt Banane [73]

Silva et al. [114] MR = e−at−b
√
t Banane [73]

Logarithmique [115] MR = b+ ae−kt Grains de riz [102]
Logistique [115] MR = b

1+aekt Grains de riz [102]
Géométrique [115] MR = at−n Grains de riz [102]
Approche diffusion [116] MR = ae−kt + (1− a)e−kbt Grains de riz [102]
oùMR est le taux d’humidité, t le temps et a, b, k et l sont des constantes à déterminer
expérimentalement.
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L’ensemble des modèles discutés précédemment ne considère généralement que la diffusion
comme mécanisme de transport de matière à l’intérieur du produit. Cependant, la redistri-
bution de l’humidité peut être due à la diffusion de vapeur ainsi qu’au transport capillaire.
Lors du séchage d’un milieu poreux (par exemple la levure), les forces capillaires, les forces
visqueuses ainsi que la gravité affectent le transport de la phase liquide au sein du mi-
lieu [117,118]. D’après une étude microtomographique des grains de levure, la distribution de
la taille des pores et la connectivité entre les pores seraient importantes [119]. Cette grande
connectivité entre les pores serait donc propice au réarrangement de l’eau lors de la phase de
tempérage tandis que la large distribution de la taille des pores entrainerait une hétérogénéité
de la pression capillaire, ce qui pourrait entrainer une modification de l’interface gaz-liquide.
Néanmoins, le contrôle et la prédiction de la dynamique d’un liquide au sein d’un milieu po-
reux reste toujours un défi majeur [120,121]. Dès lors, dans un premier temps, afin de mieux
comprendre l’influence potentielle du réarrangement capillaire lors de la phase de tempérage,
la compétition entre l’évaporation et le transport capillaire au sein d’un milieu poreux doit
être mieux caractérisée. En effet, de nombreuses études étudient ces phénomènes séparément
en se concentrant sur l’évaporation au sein d’un capillaire ou d’un milieux poreux [122–124]
ou sur le transport capillaire (imbibition) [125–127]. Bien que le transport de liquide au
travers d’un milieu poreux soit étudié depuis de nombreuses années, peu d’études prennent
simultanément en considération l’influence de l’évaporation, de la gravité ainsi que du trans-
port capillaire au sein d’un milieu poreux [128–130]. De plus, les modèles mathématiques
considérant les effets combinés de ces mécanismes (évaporation, gravité et transport capil-
laire) recourent souvent à une description simplifiée de l’évaporation en imposant un taux
d’évaporation continu [128, 131, 132]. D’autre part, la géométrie du milieu poreux ainsi que
la convection peuvent influencer de manière significative le transport de vapeur au sein d’un
milieu poreux [133–135]. Ces deux aspects sont souvent négligés dans les modèles développés.
Il serait donc intéressant de présenter un aperçu des comportements et des dynamiques que
l’on peut rencontrer dans un milieu poreux afin de pouvoir mettre en évidence quand ces mé-
canismes (évaporation, gravité et transport capillaire) sont importants et quelle importance
ils peuvent avoir.

2.4.3 Séchoir intrinsèquement intermittent : le séchoir rotatif

Description générale

Certaines méthodes de séchage comme le séchoir rotatif et le séchoir en lit à jet sont intrinsè-
quement intermittentes. Les séchoirs rotatifs sont des systèmes complexes car les phénomènes
prenant place lors du séchage vont dépendre du temps mais aussi de la position du produit au
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sein du séchoir. Un séchoir rotatif est généralement constitué d’un cylindre légèrement incliné
tournant autour de son axe. Des chicanes sont, la plupart du temps, placées à l’intérieur de
ce cylindre afin d’augmenter la surface de contact entre l’air de séchage et le produit et afin
d’assister le mouvement du produit [3,136]. Il existe différents types de chicanes (Figure 2.3)
qui influencent l’écoulement des particules au sein du séchoir [3]. Les séchoirs rotatifs peuvent
être classés en fonction de la méthode de transfert de chaleur (direct ou indirect), en fonction
du type et de l’arrangement des chicanes ou en fonction de la direction du solide et de l’air
de séchage (co- ou contre-courant) [9, 137]. Des contraintes géométriques sont à prendre en
considération lors du design et de la construction de ce type de séchoir [137].

Figure 2.3 Différents arrangements et types de chicanes – extrait de [3].

Les séchoirs rotatifs sont utilisés pour sécher de nombreux produits : des produits chimiques et
pharmaceutiques, de la biomasse (par exemple des piments rouges [138] ou du manioc [139]),
des minerais métallurgiques, des déchets d’emballage en carton [140], des boues d’épura-
tion [141]. Ils présentent de nombreux avantages : flexibilité, versatilité, valables pour une
large gamme de tailles et de produits, séchage uniforme, taux de production élevé possible et
valables pour les matériaux collants [3,142]. Toutefois, le capital et les coûts de maintenance
sont généralement élevés [143]. D’après Kiranoudis et al. [144], les coûts d’investissement
sont plus élevés que ceux d’un lit fluidisé tandis que les coûts de fonctionnement sont plus
faibles. Les séchoirs rotatifs ne sont généralement pas utilisés pour le séchage de matériaux
fragiles [3]. Ils ne sont généralement pas considérés pour le séchage de grains de levure. Cepen-
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dant, pour des matériaux sensibles à la chaleur, des séchoir rotatifs co-courant sont utilisés
car le matériel sec en fin de séchage rencontre de l’air qui est également refroidi [142], ceci
bien que le séchage en contre-courant présente une efficacité énergétique plus élevée [145].

Différents phénomènes se passant simultanément au sein d’un séchoir rotatif doivent être
pris en considération : le transport du matériel au sein du séchoir ainsi que le transfert de
chaleur et de matière. En présence de chicanes, le transfert de chaleur a principalement lieu
pendant la « chute » du produit au sein du séchoir. L’écoulement des particules à l’inté-
rieur d’un séchoir rotatif dépend de trois mécanismes : un mouvement de cascade suite au
soulèvement des particules par les chicanes ; le mouvement des particules dû à la pente du
séchoir et le rebondissement ou le roulement des particules suite à la collision entre celles-ci
et le séchoir [3, 137]. L’efficacité du séchage au sein d’un séchoir rotatif dépend de plusieurs
paramètres. En effet, l’étude de la cinétique de séchage de grains de sable dans un séchoir
rotatif co-courant en contact direct et sans chicane a mis en évidence que l’augmentation de
la température d’entrée, du débit d’air ou de la vitesse de rotation entraine une augmentation
de la vitesse de séchage [139,146]. L’efficacité énergétique ainsi que l’efficacité du séchage dé-
pendent également de la vitesse de chargement du produit inséré dans le séchoir rotatif [140].
Le temps de résidence des produits au sein du séchoir influence la qualité des produits, le
taux de production ainsi que le coût d’opération [3]. Il n’est pas évident de déterminer une
expression analytique pour le temps de résidence en fonction de la géométrie, du design du
séchoir et des conditions opératoires [147] puisque l’écoulement particulaire au sein du séchoir
est complexe.

Afin d’améliorer les performances de séchage, les séchoirs rotatifs conventionnels ont été
modifiés et de nouveaux designs ont été développés. Par exemple, le roto-louvre [148] ou le
séchoir rotatif aéré sont deux types de séchoirs rotatifs modifiés. Le séchoir rotatif aéré est
un séchoir développé récemment et qui, comparé au séchoir rotatif conventionnel, permet de
diminuer le temps de résidence et d’augmenter les coefficients de transfert de masse et de
chaleur [28,29,149].

Séchoir rotatif aéré

Le séchoir rotatif aéré est composé d’un cylindre central dans lequel l’air de séchage est
introduit et sur lequel une succession de petits tuyaux permet à l’air de s’introduire dans
le séchoir (Figure 2.4). Contrairement au séchoir rotatif classique, il n’y a pas de chicanes
et donc pas de chute de particules suite à leur soulèvement (Figure 2.5). Le séchoir rotatif
aéré peut être considéré comme un séchoir hybride entre un séchoir rotatif et un séchoir à
impact ("impingement dryer"). En effet, analogiquement aux séchoirs à impact [9, 150], les
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jets d’air sortant des mini-tuyaux viennent heurter les produits à sécher. Ce nouveau design
de séchoir rotatif a été étudié principalement pour le séchage de fertilisants [4, 28] et des
études ont été menées sur le séchage de produits alimentaires : des résidus d’acérola [5, 151]
et des piments [149].

Tuyau central

Vue intérieure

Arrangement des mini-tuyaux

Vue de face

Oscillation d’un mini-tuyau

Figure 2.4 Séchoir rotatif aéré – adapté de [4].

Le cylindre central oscille autour de l’axe entrée-sortie (voir Fig. 2.4). L’angle d’oscillation
du cylindre central est généralement faible. Dès lors, le contact entre l’air de séchage et les
produits reste constant [29]. Ce design ne permet donc pas un séchage en régime intermit-
tent. Il faudrait le modifier pour tirer parti de ses performances et des avantages du régime
intermittent. En effet, Silvério et al. [4] ont comparé les performances de ce séchoir aéré à
celles d’un rotatif conventionnel et ce en co- et contre-courant. Ils ont mis en évidence que, de
manière générale, la performance du séchage était ici améliorée (diminution du temps de ré-
sidence pour atteindre le même contenu final en eau, augmentation de la vitesse de séchage).
Par ailleurs, il a été montré expérimentalement et au moyen de techniques de simulation
numérique en mécanique des fluides (CFD, Computational Fluid Dynamics), que le diamètre
interne et l’arrangement des petits tuyaux, présents sur le cylindre central, influencent le
taux d’évaporation [28,152].

Silva et al. [5,151] ont analysé la qualité des résidus d’acérola en déterminant avant et après
séchage leur quantité d’acides citriques et de composés flavonoïdes ainsi que leur contenu
phénolique. Ils ont mis en évidence que le séchoir rotatif aéré était une bonne alternative
car il permettait d’atteindre un taux de séchage élevé et une bonne qualité. Les conditions
d’opérations permettant d’obtenir les meilleurs paramètres du point de vue de la qualité
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Figure 2.5 (a) A l’intérieur d’un séchoir rotatif conventionnel et (b) à l’intérieur d’un séchoir
rotatif aéré – extrait de [5].

diffèrent de ceux permettant de maximiser le taux de séchage [5]. Néanmoins, cette étude
ne comparait pas les performances des séchoirs rotatifs aérés à celles des séchoirs rotatifs
conventionnels. Récemment, Wae-hayee et al. [149] ont montré que la température du jet
d’air sortant des mini-tuyaux avait une plus grande influence sur la réduction du contenu en
eau des piments que la vitesse de ce jet. De plus, comme le séchoir rotatif aéré est similaire
à de multiples jets d’impact, la distance entre les mini-tuyaux (les jets d’air) ainsi que la
distance entre la sortie des mini-tuyaux et les produits pourraient influencer les coefficients
de transfert [153–155].

Le séchoir rotatif aéré a l’avantage de présenter un taux d’évaporation jusqu’à quatre fois plus
important mais il peut augmenter la température du produit de manière plus conséquente
qu’un séchoir rotatif conventionnel [28]. Il est possible que la température des produits soit
plus élevée en fin de séchage car le séchoir rotatif aéré est utilisé en régime continu. Il fau-
drait comparer cette variation avec celle obtenue lors de séchage en régime intermittent.
Néanmoins, le séchoir rotatif aéré a été utilisé pour des fruits, produits sensibles à la tempé-
rature [5]. Actuellement, il est difficile de prévoir l’écoulement des produits à sécher dans ce
type de séchoir. En fonction du design et des conditions opératoires, la vitesse de l’air sortant
des mini-tuyaux pouvant être élevée [152], une mise en suspension des particules pourrait
être envisagée en fonction de la taille et de la densité du produit. Afin de pouvoir mener
une meilleure comparaison entre les différents séchoirs utilisables pour les grains de levure, il
faudrait simuler l’écoulement des particules au sein de ce type de séchoir.
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2.5 Modélisation d’un écoulement granulaire

Il existe différentes méthodes pour étudier et prédire les écoulements particulaires. Les mo-
dèles utilisés pour simuler des écoulements de matériaux granulaires peuvent être adaptés
à l’étude des écoulements à l’échelle microscopique, mésoscopique ou macroscopique. Ces
méthodes peuvent être divisées en deux courants : approche Eulérienne et approche Lagran-
gienne. Les modèles utilisant l’approche Eulérienne utilisent un système de coordonnées fixes
tandis que dans les modèles utilisant l’approche Lagrangienne, on suit les éléments du fluide.

Le comportement de matériaux granulaires peut, en fonction de l’application, être semblable
à celui d’un fluide ou à celui d’un solide. Dès lors, les modèles utilisés pour simuler leur
écoulement peuvent être très variés. Le caractère discret du matériel peut être négligé et
l’écoulement particulaire sera considéré comme celui d’un fluide [156,157]. Un modèle basé sur
la modélisation et la mécanique des milieux continus sera alors employé. Comme nous sommes
intéressés par le comportement individuel des particules, non par les propriétés globales du
matériel, les modèles discrets, décrivant le mouvement individuel des particules sont plus
adéquats. Plusieurs méthodes de simulation numérique discrètes pour simuler les particules
telles que la méthode de Monte Carlo [158], la méthode des éléments discrets (DEM) [159,160],
la dynamique des particules dissipatives (DPD) [161,162] existent. Elles peuvent être divisées
en deux catégories : les méthodes probabilistes et les méthodes déterministes.

Dans le cadre de cette recherche, la DEM est pertinente car elle permet de simuler la dyna-
mique de particules ayant des propriétés physiques et géométriques différentes. En effet, la
DEM a été utilisée, entre autres, pour simuler avec bonne précision l’écoulement granulaire
dans des dispositifs couramment rencontrés dans le cadre du séchage de produits alimen-
taires : des tambours rotatifs [163,164], des lits fluidisés [165,166] et des lits à jet [167,168].
Les principales caractéristiques de cette méthode sont présentées dans la section suivante
(2.5.1). Plusieurs articles donnent de plus amples informations sur les différents aspects de
cette méthode [6, 159, 169]. Les interactions entre les particules solides et le gaz environ-
nant étant importantes dans le séchoir rotatif aéré, l’écoulement des particules ainsi que
l’écoulement du gaz doivent être modélisés séparément. Nous discuterons donc brièvement
du couplage entre la DEM et la mécanique des fluides numérique (CFD) et de son application
dans la modélisation de procédés de séchage (2.5.2).
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2.5.1 DEM

Méthode et principes

La méthode des éléments discrets (DEM, « Discrete Element Method ») est une méthode
Lagrangienne permettant de déterminer la position de chaque particule à chaque instant.
Elle a été développée par Cundall et Strack [170] dans les années septante. Proche de la
dynamique moléculaire (MD), elle est utilisée pour des particules solides macroscopiques et
l’échelle de temps est de l’ordre de quelques secondes. Elle permet de simuler le mouvement
de chaque particule individuellement en résolvant la deuxième loi de Newton qui donne le
mouvement d’une particule en fonction des forces agissant sur cette dernière. Le mouvement
d’une particule i de rayon ri et de masse mi est donc décrit de la manière suivante [159,171,
172] :

Mouvement de translation :

mi
d2xi
dt2

=
N∑

j=1,j 6=i
fc,ij + fb,i + fpf,i (2.1)

Mouvement de rotation :
Ii
dωi
dt

=
N∑

j=1,j 6=i
Mij (2.2)

où N , le vecteur xi, Ii et le vecteur ωi sont respectivement le nombre de particules inter-
agissant avec la particule i, la position de la particule i, son moment d’inertie et sa vitesse
angulaire. Tandis que fc,ij etMij sont les forces et les couples agissant entre la particule i et
la particule avoisinante j. Les couples appliqués à la particule i en contact avec la particule
j (Mij) présentent une composante due à la force de contact tangentielle et une composante
due à la friction par roulement. fb,i comprend les forces agissant sur la particule i telles que
la gravité, les forces électrostatiques ou magnétiques tandis que fpf,i correspond à l’ensemble
des forces qu’exerce un fluide sur la particule i.

Les forces interparticulaires

Suite à leur collision, les particules subissent une déformation qui, au point de contact,
induit une dissipation de l’énergie cinétique. Cette déformation des particules est difficile
à modéliser. Deux méthodes existent la DEM rigide (hard-DEM) et la DEM souple (Soft-
DEM). La DEM rigide est employée si la déformation des particules peut être négligée [173]
tandis que si la déformation est «remplacée» par un chevauchement δ entre les particules,
la DEM souple sera utilisée [159]. Plus le chevauchement entre les particules est important
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plus la force répulsive entre les particules sera élevée. Il est supposé que la déformation n’est
prise en compte que pour les particules directement en contact (pas de transmission) [174].

La force de contact particule-particule fc,ij pouvant être décomposées en composante nor-
male, fcn,ij, et en composante tangentielle, fct,ij, elle peut être calculée en se basant sur des
chevauchements fictifs entre les particules dans les directions normale et tangentielle. La Fi-
gure 2.6 illustre ces deux types de chevauchement. Il existe différents modèles pour calculer
les forces de contact particule-particule et les couples [6, 159,175,176].

δ

xi

xj

n
t

Figure 2.6 Illustration d’une collision en DEM souple, et où xi et xj correspondent respecti-
vement à la position de la particule i et la particule j et δ correspond à leur chevauchement
– adapté de [6]

Le modèle le plus simple est un modèle linaire viscoélastique « ressort-amortisseur », introduit
par Cundall et Strack [170]. Le ressort représente les forces de répulsion ou la composante
tangentielle de la déformation élastique de la surface de contact tandis que l’amortisseur
représente l’inélasticité des collisions ou l’énergie dissipée respectivement pour la force nor-
male et la force tangentielle. La force normale, fcn,ij, et la force tangentielle, fct,ij, sont donc
données respectivement par les équations (2.3) et (2.4).

fcn,ij = kn δn,ij − cn vn,ij (2.3)

fct,ij = kt δt,ij − ct vt,ij (2.4)

Où cn, ct, kn et kt sont les coefficients d’amortissement et les constantes de raideur normaux
et tangentiels, δn et δt sont les chevauchements normal et tangentiel entre deux particules et
vn et vt sont les vitesses relatives normale et tangentielle entre ces deux particules. Il est à
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noter que la force tangentielle est limitée par la force de friction de Coulomb, fct,ij ≤ µffcn,ij

où µf est le coefficient de friction. Les coefficients d’amortissement et les constantes de raideur
varient en fonction du chevauchement ainsi que des propriétés des matériaux [6]. D’autres
modèles peuvent être implémentés pour calculer la force tangentielle et la force normale de
contact entre particules [6, 175, 176]. Lorsque la force de contact est connue, la résolution
des équations (2.1) et (2.2) donnera la trajectoire et les vitesses de toutes les particules d’un
système.

Les forces de non contact entre les particules sont prises en considération dans un modèle
lorsque l’écoulement de particules fines et/ou humides est considéré [159]. Les forces de
non-contact entre les particules généralement considérées sont les forces de Van der Waals
ou forces d’attraction entre les particules, les forces électrostatiques entre des particules
chargées électriquement et les forces capillaires dues à la tension de surface à l’interface
solide-fluide [159]. Les grains de levure frais contenant en moyenne 70% en masse d’eau, il
semble cohérent de tenir compte de ces forces dans le cadre de leur séchage.

Applications

La DEM connait une utilisation exponentielle et elle a été utilisée avec succès pour décrire
de nombreuses opérations unitaires en génie chimique [6]. La DEM a particulièrement été
employée afin d’étudier le mélange de matériaux granulaires [163,169,177–179], la ségrégation
des particules dans un tambour rotatif [163,180] ou pendant le chargement ou déchargement
d’une trémie [181, 182]. La DEM semble également être une méthode pertinente pour dé-
terminer les transferts de chaleur lors de l’écoulement d’un solide à l’intérieur de nouveaux
designs de séchoirs rotatifs. En effet, les mécanismes de transfert de chaleur peuvent être
pris en considération dans les simulations DEM [183–185]. Par exemple, Komossa et al. [185]
ont utilisé uniquement la DEM pour prédire le transfert de chaleur par conduction et par
convection à la surface des particules au sein d’un four rotatif. Le coefficient de transfert de
chaleur convectif est estimé à l’aide d’une correlation entre le nombre de Nusselt et le nombre
de Reynolds particulaire, nécessitant la connaissance de la vitesse relative particule-fluide.
En considérant le gaz stagnant, ils ont donc pu déterminer le coefficient de transfert de cha-
leur uniquement à partir de la vitesse des particules obtenue grâce aux simulations DEM. La
prédiction du profil de température ainsi que des coefficients de transfert sont des informa-
tions essentielles pour le design de séchoirs. Cependant, dans de nombreux séchoirs, l’air de
séchage joue un rôle important sur l’écoulement des particules. Dès lors, il est nécessaire de
considérer aussi l’interaction entre les particules et l’air de séchage.
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2.5.2 Couplage CFD–DEM

Afin de tenir compte des interactions entre les particules solides et le gaz environnant, la DEM
peut être couplée à la mécanique des fluides numérique (CFD, Computational Fluid Dyna-
mics). Cela permet de décrire l’écoulement particules–fluide. Dans un séchoir, l’écoulement
de l’air de séchage est décrit par les équations de Navier-Stokes tandis que l’écoulement des
particules est obtenu à partir de la deuxième loi de Newton. Deux approches de CFD–DEM
existent, la CFD-DEM résolue et celle non résolue. Dans le cas de l’approche CFD–DEM
résolue, la taille des particules solides est plus grande qu’une maille tandis que dans le cas
de la démarche non résolue, les particules ont des tailles caractéristiques plus petites qu’une
maille [171]. La CFD–DEM résolue est plus précise car elle permet de résoudre l’écoulement
de l’air à l’échelle des particules. Cependant, cette méthode est très coûteuse en termes de
temps de calcul [171]. Nous nous concentrons ici sur l’approche non résolue, nécessitant donc
une procédure de couplage entre la DEM et la CFD qui est basée sur l’utilisation d’expressions
explicites pour les forces d’interaction solide–liquide [186].

Méthode et principe

Les équations de Navier-Stokes moyennées volumiquement (VANS) sont utilisées pour décrire
l’écoulement de la phase gazeuse. Plusieurs formulations de ces équations existent et différent
principalement en fonction du terme de pression dans l’équation de conservation de la quantité
de mouvement [186]. Seule la formulation du modèle A, est décrite étant donné qu’elle est la
plus utilisée pour les simulations CFD-DEM en génie chimique [187]. La phase gazeuse est
décrite à partir de l’équation de continuité (Eq. (2.5)) et de l’équation de conservation de la
quantité de mouvement (Eq. (2.6)), en considérant la fraction volumique de fluide dans la
grille de calcul [186].

∂

∂t
(ερf ) +∇.(ερfu) = 0 (2.5)

∂

∂t
(ερfu) +∇. (ερfuu) = −ε∇p+∇.(ετ) + ερfg− Epf (2.6)

où ρf , τ , u, p et Epf sont respectivement la masse volumique du fluide, le tenseur de
contraintes visqueuses, la vitesse du fluide, la pression et la quantité de mouvement échangée
entre le fluide et la phase solide. Epf est déterminé de la façon suivante :

Epf = 1
∆V

N∑
j=1,j 6=i

(fpf,i − f∇p,i − f∇·τ,i) (2.7)
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Les forces d’interaction particule-fluide fpf,i pouvant influencer la vitesse et la position des
particules sont la force d’Archimède (fAr,i), de Basset (fB,i), de trainée (fd,i), de portance
(les forces de Saffman (fSaff,i) et de Magus (fMag,i)), de gradient de pression (f∇p,i), de
masse virtuelle (fvm,i) et visqueuse (f∇·τ,i). Plus d’informations sur les équations permettant
de calculer ces forces sont disponibles [188]. En fonction des conditions, certaines de ces forces
peuvent être négligées.

Applications

La CFD–DEM a été utilisée pour prédire l’écoulement fluide–particule dans le cadre de nom-
breuses applications en génie chimique telles que pour les études de mélange solide-liquide, de
la ségrégation, de la cristallisation, ainsi que du séchage [187, 188]. Bien que de nombreuses
études décrivent la dynamique du fluide ainsi que le mouvement des particules au sein de
lits fluidisés [166, 189–191] ou de lits à jet [167, 168, 192], peu ont également considéré le sé-
chage (i.e., les transferts de chaleur et de matière). Quelques études récentes ont considéré les
échanges de chaleur et de matière au sein de lit fluidisé [193–196] ou de tambour rotatif [197].
Par exemple, Azmir et al. [193–195] ont mis au point un modèle CFD-DEM pour le séchage
de grains de maïs dans un lit fluidisé permettant de prédire l’évolution du contenu en eau au
sein des particules ainsi que dans l’air de séchage. Les temps de séchage des grains considérés
dans leur étude sont de l’ordre de 250 secondes. Néanmoins, dans un lit à jet, le séchage
des grains de levure durent environ 1h30, selon les conditions opératoires [43]. Les temps de
calcul deviennent rapidement très importants si la dynamique et la thermique sont prises
en compte pour l’ensemble du séchage. Scherer et al. [197] ont notamment eu besoin de 3
semaines de temps de calcul afin de simuler le séchage de 2000 copeaux de bois pendant 60 s
de temps de simulation. En effet, le suivi de la position et de la vitesse de chaque particule
limite le nombre de particules et la taille du système pouvant être considérés pour des simula-
tions [6,188]. Cette limitation est d’autant plus importante lorsque l’écoulement gazeux et les
transferts thermiques et massiques sont considérés. De plus, il est difficile d’évaluer le temps
de calcul nécessaire car peu d’informations sont données sur les temps de calcul et sur le
nombre de processeurs utilisés. Il apparait donc essentiel de mettre au point et d’utiliser des
techniques pour réduire les ressources de calcul nécessaires. Différentes approches ont déjà
été utilisées et semblent prometteuses. Une des stratégie consiste à regrouper plusieurs par-
ticules dans une parcelle de calcul [198]. L’approche de la mise à l’échelle permet de réduire
considérablement le nombre de particules simulées mais tout en conservant le même compor-
tement hydrodynamique [199,200]. Une autre stratégie permettant de diminuer les temps de
calcul est l’utilisation d’une approche compartimentale. A partir de courtes simulations de
l’écoulement et des connaisances du dispositif, des compartiments possédant des composti-
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tions ou des comportements identiques peuvent être déterminés. Le Moullec et al. [201] ont
comparé un modèle CFD considérant les transferts de masse à un modèle compartimental
dans le cas d’un réacteur biologique gaz-liquide pour le traitement des eaux usées. Ce modèle
compartimental a été bâti d’une part à l’aide d’une étude CFD limitée à l’hydrodynamique
permettant entre autre de déterminer les débits entre les compartiments et d’autre part d’un
modèle simplifié pour résoudre la cinétique. L’approche compartimentale leur a permis de
diviser les temps de calcul par 10 approximativement tout en donnant des résultats similaires
à ceux obtenus par l’étude CFD considérant également les transferts de masse. Bien que ces
techniques entrainent généralement une perte de précision, considérer les échanges de chaleur
pour chaque particule n’est généralement pas essentiel pour la modélisation de la cinétique
de séchage.
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CHAPITRE 3 SYNTHÈSE ET OBJECTIFS DE RECHERCHE

3.1 Synthèse de la revue de la littérature

Le séchage est l’une des opérations industrielles les plus consommatrices d’énergie et mène
à la détérioration de la qualité de nombreux produits, particulièrement les produits alimen-
taires. Leur séchage est un processus complexe faisant intervenir différents phénomènes se
déroulant simultanément (transfert de masse et de chaleur), au sein d’une géométrie poreuse
et changeante. Lors de la conception et de l’optimisation de procédés de séchage, différents
critères sont considérés : l’efficacité énergétique, le temps d’opération, la qualité finale du
produit ainsi que la facilité de la mise en œuvre du procédé.

La qualité des levures est décrite à travers leur viabilité et leur activité fermentaire. De
nombreux facteurs intrinsèques et extrinsèques influencent la qualité des microorganismes
pendant leur séchage : la souche employée, l’état physiologique des cellules, les conditions
d’opération, la technique de séchage, la méthode de réhydratation, etc. [2]. Pour optimiser
la qualité des levures sèches, une des possibilités est de jouer sur la température et la vitesse
de l’air de séchage. Cependant, les conditions qui vont mener à une excellente qualité des
levures séchées sont différentes de celles qui vont maximiser la vitesse de séchage. Dès lors,
d’autres voies doivent être identifiées et étudiées. Deux techniques semblent prometteuses,
car elles permettraient d’augmenter conjointement l’efficacité énergétique et la qualité des
levures : l’ajout d’un matériel de support et le séchage en régime intermittent.

L’ajout d’un matériel de support solide hygroscopique et propre à la consommation permet
de faciliter l’extrusion des grains de levure. Cet ajout est mené préalablement à leur séchage,
lorsque la pâte de levure est trop liquide. Le matériel de support solide permettrait de pré-
déshydrater les cellules par phénomène d’osmose. L’application de cette technique aux cellules
de levure est encore mal caractérisée et peu étudiée. L’ajout d’un matériel de support solide
peut entrainer une modification de la structure interne des grains et risque donc d’influencer
la cinétique de séchage. À ce jour, aucun modèle décrivant la cinétique de séchage des grains
de levure ne prend en considération l’impact d’un tel ajout. De plus, l’ajout d’un matériel
de support solide avant le séchage semble également avoir une influence sur la qualité des
levures. Quelques rares études ont abordé ce sujet. Mais, la revue de la littérature révèle que
l’impact de l’ajout d’un matériel de support solide sur la qualité des levures pendant leur
séchage n’est pas entièrement compris.
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Ces dernières années, le séchage en régime intermittent reçoit une attention particulière.
Cette méthode, bien implémentée, permettrait d’atteindre en fin de séchage les mêmes ca-
ractéristiques que le séchage en régime continu, tout en diminuant de manière importante le
temps de séchage effectif du produit (et donc la consommation d’énergie) et en augmentant
la qualité du produit. Le régime intermittent est composé d’une phase de séchage à très faible
vitesse, appelée phase de tempérage, et d’une phase de séchage à vitesse importante. Lors
de la phase de tempérage, le contenu en eau à la surface du produit est augmenté suite à
la redistribution de l’humidité au sein de celui-ci. Cette phase de réarrangement n’est pas
bien caractérisée à l’échelle du grain. Dès lors, les processus de transport pendant cette phase
de tempérage ne sont généralement pas pris en considération lors de la modélisation. Par
ailleurs, les modèles sont souvent développés pour un produit spécifique et des conditions
opératoires déterminées. Ces derniers ne sont que rarement utilisés pour étudier l’influence
des paramètres caractérisant l’intermittence (le temps d’un cycle séchage-tempérage et le
ratio d’intermittence) sur la cinétique de séchage. Les transferts internes par diffusion au sein
des grains de levure semblent bien décrits par un modèle à cœur humide rétrécissant [43,44].
Néanmoins, les modèles décrivant la cinétique de séchage en régime intermittent ne se basent
pas sur cette approche de modélisation. De plus, bien que la qualité des levures semble élevée
lors de l’utilisation de séchoir intrinsèquement intermittent, aucune étude poussée concernant
l’impact de l’intermittence sur cette qualité n’a été menée.

Lors de la phase de tempérage, on suppose généralement que la redistribution de l’humi-
dité est due à la diffusion de vapeur au sein du produit. Cependant, cette redistribution
de l’humidité pourrait être également causée par le transport capillaire. De manière géné-
rale, lors du séchage d’un milieu poreux, l’évaporation, le transport capillaire et la gravité
peuvent influencer la dynamique d’un liquide au sein de ce milieu poreux [117, 118]. Prédire
et contrôler la dynamique d’un liquide dans un milieu poreux est d’une grande importance
dans de nombreuses applications technologiques et industrielles et reste un enjeu essentiel.
Avant d’étudier l’influence de l’intermittence sur le transport capillaire, les comportements
et les dynamiques que l’on peut rencontrer dans un milieu poreux doivent être mieux décrits
afin de souligner l’importance de l’évaporation, de la gravité et du transport capillaire sur la
dynamique du liquide.

Une meilleure compréhension des phénomènes se déroulant lors de l’intermittence permettra
de mieux modéliser le séchage au sein d’un séchoir utilisé en régime intermittent ou intrinsè-
quement intermittent (séchoir rotatif ou lit à jet). Le séchoir rotatif est une alternative qui
n’a pas été utilisée à ce jour pour les grains de levure. Le séchoir rotatif aéré présente des
performances de séchage plus élevées que le séchoir rotatif conventionnel mais n’est géné-
ralement pas utilisé en régime intermittent. Ce séchoir ayant été peu étudié, il est difficile
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de prévoir l’écoulement des produits à sécher dans ce type de séchoir. La CFD–DEM est
une méthode appropriée pour simuler l’écoulement des particules ainsi que les transferts de
chaleur et de matière dans ce type de séchoir.

3.2 Objectifs

La finalité de cette recherche est de contribuer à une meilleure compréhension des méca-
nismes physico-chimiques prenant place lors du séchage convectif de grains de levure et
d’étudier leurs influences sur la variation de la qualité des levures durant le séchage. Plus
particulièrement, l’objectif général est d’évaluer l’impact sur le séchage de grains de levure
de deux techniques : l’ajout, avant séchage, d’un matériel de support solide et la réalisation
d’un séchage intermittent. Concernant le séchage intermittent, cette technique est étudiée à
deux échelles en analysant les mécanismes à l’échelle du grains et en décrivant la cinétique
du séchage à l’échelle du séchoir.

Afin d’atteindre cet objectif et au regard de la revue de la littérature, trois objectifs spécifiques
ont été définis :

1. Caractériser expérimentalement et numériquement l’effet d’un matériel de support
solide sur la cinétique de séchage de grains de levure et sur la qualité des levures
durant ce séchage.

2. Caractériser les mécanismes de transport de matière au sein d’un milieu poreux im-
pliqués lors d’un séchage intermittent
• Evaluer l’impact de la redistribution de l’humidité par diffusion au sein de ma-

tériaux granulaires sur la cinétique de séchage en régime intermittent à l’aide de
deux approches de modélisation : une approche continue et une approche dite de
cœur rétrécissant.
• Quantifier la compétition entre imbibition capillaire, gravité et évaporation au sein

d’un milieu poreux.

3. Caractériser l’écoulement solide au sein d’un séchoir rotatif aéré fonctionnant en régime
intermittent et estimer les paramètres d’intermittence.
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3.3 Plan et démarche de la thèse

La thèse est divisée en deux axes de recherche. La Figure 3.1 représente de manière schéma-
tique la structure ainsi que les liens entre les différents chapitres.

Caractérisation de la cinétique de séchage 
de grains de levure en présence 
d’un matériel de support solide 

Chapitre 4

Evaluation de la qualité de levures 
contenant un matériel de support 

lors de leur séchage 

Chapitre 5

O.1 Caractérisation de l’effet d’un matériel de 
support solide sur la cinétique de séchage de 
grains de levure et sur la qualité des levures

O.2 Etude des mécanismes de transport 
de matière intervenant lors d’un 

séchage intermittent

Evaluer l’impact de l’ajout d’un matériel support solide et de l’intermittence sur les critères de séchage (qualité, efficacité énergétique et temps de séchage)

Chapitre 6 

Chapitre 7

Chapitre  8

Evaluation de l’influence de la 
redistribution de l’humidité sur la cinétique
de séchage lors d’un séchage intermittent 

Analyse de la compétition entre 
imbibition capillaire, gravité 

et évaporation dans un milieu poreux 

O.3 Caractérisation de l’écoulement 
solide au sein d’un séchoir rotatif-aéré

 

1. Matériel de support solide 2. Régime intermittent

Figure 3.1 Représentation de la structure du projet.

Les chapitres 4 et 5 portent sur le premier axe de recherche investiguant l’influence de l’ajout
d’un matériel de support solide aux grains de levure sur les performances de séchage. Le
Chapitre 4 (Article 1) discute de l’impact de l’ajout d’un matériel de support solide dans des
grains de levure sur le séchage de ces grains. Il présente les résultats de la caractérisation
expérimentale et de la modélisation de la cinétique de séchage des grains de levure en présence
de farine de blé, un matériel de support solide propre à la consommation. Ce chapitre est
constitué d’un article publié dans le cadre de cette thèse et d’informations complémentaires
ne figurant pas dans l’article disponibles en Annexe (Annexe A). Le Chapitre 5 (Article 2) est
un complément au Chapitre 4, présentant pour les mêmes conditions de séchage, l’influence
de l’ajout de la farine sur la qualité des levures durant leur séchage. L’activité fermentaire des
levures en présence ou en absence d’un matériel de support solide dans les grains de levure
est mesurée tout au long du processus de séchage en séchoir en tunnel.

Les chapitres 6, 7 et 8 portent sur le deuxième axe de recherche, l’étude de l’intermittence et
ce à 2 échelles : l’échelle du produit et l’échelle du séchoir.

Premièrement, l’étude des mécanismes de transport de matière se déroulant à l’échelle du
produit est menée au sens large en couvrant de nombreux produits, y compris les grains
de levure, et est divisé en deux chapitres. Le Chapitre 6 (Article 3) présente les résultats
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de deux modèles qui y sont développés. Ces modèles décrivent l’influence des paramètres
d’intermittence sur la cinétique de séchage dans des matériaux granulaires. Les deux ap-
proches proposées sont : une approche continue et une approche dite de cœur rétrécissant.
Elles permettent de discuter de l’influence du réarrangement de l’humidité par diffusion pen-
dant la période de tempérage sur la vitesse de séchage et sur le temps d’opération. Cette
étude ne considère que la diffusion comme mécanisme de transport de matière au sein du
produit. Cependant, de manière générale, l’évaporation, le transport capillaire et la gravité
peuvent également influencer la dynamique du liquide lors du séchage d’un milieu poreux.
C’est pourquoi le Chapitre 7 (Article 4) présente les résultats d’une étude de la compéti-
tion entre l’imbibition capillaire, la gravité et l’évaporation au sein d’un milieu poreux. Un
modèle mathématique décrivant la dynamique d’un front liquide au sein d’un milieu poreux
homogène est présenté.

Deuxièmement, l’intermittence est étudiée à l’échelle du séchoir. Le Chapitre 8 présente
l’étude de l’écoulement de grains de levure au sein d’un séchoir rotatif aéré. L’influence de la
variation des propriétés du produit lors du séchage (diminution de la densité et rétrécissement
matriciel) sur l’écoulement des particules est investiguée. Pour finir, une proposition d’un
modèle macroscopique décrivant la cinétique de séchage en se basant sur les simulations
d’écoulement des grains de levure au sein du séchoir est développée.
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CHAPITRE 4 ARTICLE 1 : CONVECTIVE DRYING OF BAKER’S
YEAST PELLETS CONTAINING A CARRIER

Le chapitre suivant a été publié sous forme d’article dans le journal Drying Technology :

C. Van Engeland, L. Spreutels, R. Legros, and B. Haut. "Convective drying of baker’s yeast
pellets containing a carrier." Drying Technology 37, no. 11 (2019) : 1405-1417.

Des informations complémentaires à cet article sont présentées en Annexe A.

Abstract

The drying behavior of yeast pellets containing a carrier was investigated. Yeast paste was
mixed with different amounts of wheat flour, a solid carrier, to obtain spherical pellets with
69, 55, and 40 wt% of water. During the drying, the pellets moisture content, surface tem-
perature, and dimensions were measured, using a balance, an infrared camera, and a stereo-
microscope, respectively. A drying kinetics model was developed and successfully challenged
to the experimental results. The experimental and modeling results give insights into the
phenomena taking place during the drying of yeast pellets including a carrier. These results
highlight that the addition of a carrier reduces the shrinkage of the pellets and increases the
drying rate. Moreover, the results seem to indicate that an osmosis process may take place
inside the pellets following the addition of the carrier.

4.1 Introduction

Yeasts are used mainly in baking and wine industries for their ability to transform carbohy-
drates into CO2 and ethanol. They are usually produced as cylindrical or spherical shaped
pellets of agglomerated cells forming a very uniform porous medium. Fresh yeast pellets
contain intracellular and extracellular water. These pellets can be industrially dried to ex-
tend the shelf life from weeks to years. However, this drying can lead to a decrease of the
viability of the yeasts and their fermentation activity [12,37]. After the drying, the final pro-
duct quality depends on several factors, including the dryer operating conditions [23, 43, 63]
and physical characteristics such as the pellet size and porosity [22].

Numerous chemical and physical pretreatments before drying can be used to reduce operating
costs and to minimize the product degradation during drying and storage [11]. The addition
of a porous solid carrier, as a pretreatment to convective drying, can lead to an increased
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quality (viability and fermentation activity) of the dried yeasts [22,24,25]. For instance, Mille
et al. [23] have shown that, in a fluidized bed, yeast pellets mixed with wheat flour, with
the goal of creating osmotic stress, achieve rapidly a low moisture content. Moreover, they
maintain a good fermentation activity and cell recovery. Moreover, when the yeast paste,
resulting from the fermentation and the subsequent filtration, is too liquid, the mixing of the
paste with a carrier (e.g., flour) is also a way to facilitate the transformation of the paste
into pellets. As the carrier cannot be easily separated from the yeast cells after the drying
process, the choice of the carrier is important. The addition of a solid porous carrier into yeast
materials will lead to changes in the internal structure of the pellets [22]. Those changes may
impact the drying kinetics of the pellets. Indeed, the addition of a solid carrier could result
in a contact-sorption mechanism that enhances the moisture removal [22]. Nevertheless, the
impact of such an addition on the drying kinetics of yeast pellets has never been extensively
studied.

Shrinkage is often encountered in the drying of food products and has a significant effect
on the moisture and temperature distribution in the product [202]. Mayor and Serano [42]
have reviewed the different factors affecting the extent of the shrinkage during the drying
and the mathematical models describing this phenomenon. The shrinkage may be minimized
using osmotic dehydration pretreatment [67]. The nature and the concentration of the liquid
osmotic solution used for osmotic dehydration of fruits and vegetables affect the shrinking
behavior [67, 68]. To the best of our knowledge, there is no report of an experimental cha-
racterization of the shrinkage of pellets composed by a microbiological material mixed with
a solid carrier.

According to this literature review, the main objective of this work is to investigate the
influence of the addition of a carrier on the drying of yeast pellets. For this purpose, convec-
tive drying experiments were carried out for different conditions and with pellets including
different amount of carrier. During the drying, the mass, the dimensions, and the surface tem-
perature of the pellets were continuously measured. A drying kinetics model was developed.
The combination of drying experiments and mathematical modeling are used to determine
the impact of the carrier on several important drying parameters, such as the drying rate,
the shrinkage of the pellets during the drying, and the initial amounts of intracellular and
extracellular water in the pellets.
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4.2 Materials and Methods

4.2.1 Yeast pellets preparation

Fresh baker’s yeast blocks (Bruggemans N.V., Ghent, Belgium) and wheat flour (Francine,
Ivry Sur Seine, France) were used. The fresh yeast blocks contain approximately 69 wt% of
water. The wheat flour is used as a solid carrier. It contains 10 wt% of water. The pellets were
formed by mixing, with a kitchen slicer (Moulinex Belgium N.V., Zaventem, Belgium), carrier
and blocks of fresh Baker’s yeast. The mixing results in spherical pellets with a diameter of
around 3 mm. The ratio between the amount of fresh yeast and the amount of carrier was
adapted to obtain the three following groups of yeast pellets : group 1 consists of pellets
with no carrier (hence with 69 wt% of water), and groups 2 and 3 consist of pellets with
approximately 55 wt% and 40 wt% of water, respectively. For the three groups of pellets
studied, their mass fractions of carrier and water are summarized in Table 4.1.

Table 4.1 Properties of the three groups of pellets.

Group 1 Group 2 Group 3
Mass fraction of carrier 0% 24% 49%
Mass fraction of water 69% 55% 40%

4.2.2 Experimental setup

The drying experiments were carried out in a drying tunnel that has a square flow cross-
section of 110.25 cm2. The experimental setup is presented in more details in Spreutels
et al. [43]. The pellets are put on a holder that is placed in a pipe where air is blown.
During the drying, the pellets are continuously weighted with a precision balance (0.01 g)
(Sartorius Belgium N.V., Bruxelles, Belgium). The weight of the pellets spread on the holder
is recorded every 30 s. During each experiment, the drying air velocity, u, and temperature,
T∞, are measured and controlled just before the holder. The humidity of the drying air is
measured just before the holder. The concentration of water vapor in the drying air, C∞, is
almost constant during an experiment and varies slightly between experiments. The average
value of C∞ is 8 ∗ 10−3 mol m−3. The images acquired by an infrared camera (Xenics N.V.,
Leuven, Belgium) or a stereomicroscope (Olympus Belgium N.V., Berchem, Belgium), placed
above the pellet holder, allow determining the evolution of the surface temperature or the
dimensions of the pellets during the drying.
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4.2.3 Experimental procedure

A total of 18 drying experiments were carried out in order to study the influence of the
presence of a solid carrier on the drying kinetics of yeast pellets. The air velocity, u, expressed
as the normal velocity at 20◦C and 1 atm, was fixed at 0.5 Nm s−1 for all the experiments.
Three different temperatures of the drying air, T∞, were used : 30◦C, 40◦C, and 50◦C. As
mentioned previously, three different groups of pellets were tested and each experiment was
carried out once by using the infrared camera and once by using the stereomicroscope. The
experiments were ended 10 minutes after the mass of the yeast pellets on the holder reached
a constant value. The time needed to complete an experiment varied between 30 and 120
minutes, depending on the operating conditions.

In parallel with each drying experiment, the initial moisture content of the pellets, X0 (kg
of water kg−1 of dry yeast), was determined by placing a sample of the pellets in an oven at
105◦C for 24 h. The mass of dry yeast in a pellet is defined as being the mass of everything
that is included in the pellet except the water and the carrier (i.e., it is the mass of the
dry matter of the yeast cells in the pellet). X0 is approximately 2.2 on a dry basis (d.b)
for the pellets of the first group (without carrier). X0 slightly increases with the addition
of the carrier, as it contains a small amount of water (mass fraction close to 0.1). For each
experiment, approximately 4 g of pellets were spread on the holder. At any time during
an experiment, the moisture content of these pellets (X, kg of water kg−1 of dry yeast) is
calculated from the continuous weight measurements, using Equations (4.1) and (4.2) :

X = M −Mc

Ms

− 1 (4.1)

Ms = M0 −Mc

1 +X0
(4.2)

where M is the mass of the pellets, Mc is the dry mass of carrier in the pellets, and Ms is
the mass of dry yeast in the pellets. The initial value of M is written M0. Mc is determined
using the initial mass of the pellets, the mass fraction of carrier in the pellets and the mass
fraction of water in the carrier.Ms is determined using X0,Mc, andM0 (see Equation (4.2)).

4.2.4 Data treatment

The treatment of the experimental data is explained in details in Spreutels et al. [43]. For
each drying experiment, the evolution of the radius of the pellets is determined using the
images acquired by the stereomicroscope. At a given time, the average value of the area of
the observed pellets, S, projected on the image, is first calculated. Then, the radius of the
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pellets is calculated as R = (S/4π)1/2. The normalized radius of the pellets is defined as the
ratio of R to its initial value R0.

Considering that the emissivity of the pellets is equal to 1, the average surface temperature
of the pellets, Ts, can be obtained, at any time during an experiment, from the image of the
infrared camera recorded at that time. A normalized temperature, Tnorm, is calculated using
Equation (4.3) :

Tnorm = Ts − Ts,0
Ts,f − Ts,0

(4.3)

where Ts,0 is the initial value of Ts and Ts,f is its final value. Hence, Tnorm is equal to 0 at the
beginning of the drying and equal at 1 at the end of the drying. Actually, if the emissivity of
the pellets is not equal to 1 but constant over the drying, the calculated values of Tnorm are
independent on this emissivity.

4.3 Development of the drying kinetics model

The drying kinetics model for a spherical pellet including a carrier is based on the model
developed by Spreutels et al. [43] for a cylindrical pellet (without carrier). The time is written
t and t = 0 corresponds to the beginning of the drying. The following assumptions are made :
• The pellet includes three types of water, with different evaporation rates [43] : the

water of type E, whose content is written Xe (kg of water kg−1 of dry yeast) ; the
water of type D, whose content is written Xd (kg of water kg−1 of dry yeast) ; and the
residual water, whose content is written Xr (kg of water kg−1 of dry yeast). The water
of type E is the water that is unlinked to the solids and whose extraction is governed
by transport phenomena in the gas phase. The residual water is the water that cannot
be removed during drying, resulting from a thermodynamic equilibrium between the
pellet and the drying air. The water of type D is the remainder of the water and it is
somewhat linked to the solids phase. This water of type D is removed from the pellet
during drying, but with a characteristic time that is expected to be significantly higher
than the characteristic time for the removal of the water of type E. Due to the large
size of the pores in a pellet (around 5 microns in diameter), preventing significant
Kelvin’s effect, we consider in this work that the water of type D and the residual
water are the intracellular water and the water linked to the carrier, while the water
of type E is the water in the pore network between the cells and the carrier particles.
At any time during the drying, the total moisture content of the pellet is given by :

X = Xe +Xd +Xr (4.4)
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with X(t = 0) = X0, Xe(t = 0) = Xe0 and Xd(t = 0) = Xd0.
• The water of type E and the water of type D are initially distributed homogeneously

in the pellet.
• The radius of the pellet, R (Figure 4.1), varies with its moisture content. According to

the experimental results presented in the next section (Figure 4.4), a piecewise linear
approximation with two segments is used to model the evolution of the radius as a
function of its moisture content :

For X > 1 : R
R0

= 1− κ (X0 − X) (4.5)

For X < 1 : R
R0

= 1− κ (X0 − 1)− β (1− X) (4.6)

where κ and β are shrinkage coefficients, which are assumed to depend only on the
carrier concentration and have to be identified. R0 is the initial radius of the pellet.
The experimental results show that the temperature has also a small influence on the
shrinkage, especially without carrier (Figure 4.4). This influence is however limited,
when compared to the influence of X on R/R0. As consequence, it is not taken into
account in the model.

Figure 4.1 Schematic representation of a spherical yeast pellet during the drying. A yeast
pellet of initial radius R0 is exposed to drying air at a temperature T∞ and at a concentration
of water vapor C∞. The temperature and the water vapor concentration at the surface of the
pellet are written Ts and Csurf , respectively. The pellet is divided in two zones : a humid core
of radius Rh surrounded by a dry zone. The air at the interface between those two zones has
a temperature Ti and a water vapor concentration Ci that is equal to Csat.
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• The water of type E is concentrated in a uniform inner spherical humid core, sur-
rounded by a so-called dry zone (see Figure 4.1). The use of the terms "dry zone" is
slightly abusive, in the sense that this zone can obviously contain water of type D
and residual water. The radius of this humid core is written Rh. A local gas-liquid
equilibrium is achieved at the interface between the humid core and the dry zone, with
no Kelvin’s effect [203,204]. The humid core occupies initially the whole pellet and its
radius decreases during the drying :

Rh = R0
3

√
Xe

Xe0
(4.7)

Moreover, the humid core has a uniform but non-constant temperature, Ti (i.e., the
thermal homogenization transient in the humid core is neglected) [205].
• The pore network between the cells and the carrier particles is initially completely

filled with water. Therefore, Xe0 can be evaluated as follows :

Xe0 = ε0ρw
ρmA

(4.8)

A = 1− fc
1 +X∗0

(4.9)

where ε0 is the initial porosity of the pellet (i.e., it is the ratio of the initial volume of
water inside the pore network between the cells and the carrier particles to the initial
volume of the pellet), ρw is the density of liquid water, ρm is the density of the humid
pellet, A is the ratio of the mass of dry yeast in a pellet to the total mass of the
pellet, fc is the mass fraction of the carrier in the pellet and, X∗0 is the initial moisture
content (kg of water per kg of dry yeast) that the pellet would have had if it had not
contained the carrier. As mentioned previously, X∗0 is slightly smaller than X0 due to
the presence of a small amount of water in the carrier. X∗0 is determined from X0, fc
and the mass fraction of water in the carrier. It was measured that the densities of the
carrier and of the fresh yeast blocks are both very close to 1065 kg m−3. Therefore,
ρm is taken equal to 1065 kg m−3 as well.
• As the size of the carrier particles is around 4 times larger than the size of the yeast

cells (5-6 µm), the tortuosity of the dry zone, τ , is assumed independent of the amount
of carrier in the pellet and equal to 4.5 [43].
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• ε0 is assumed to depend on the carrier concentration and is calculated as follows [206] :

ε0 = εref(1− φ)
1− εrefφ

(4.10)

where εref = 0.58 is the value of ε0 in the absence of carrier [119] and φ is the volume
fraction of carrier in the pellet. As mentioned previously, the densities of the carrier
and of the fresh yeast blocks are very close to each other. Therefore, φ is very close to
the mass fraction of carrier in the pellet, fc.
• The porosity of the dry zone, ε, is equal to ε0. Indeed, although this porosity probably

varies during drying, because of the shrinkage, it was verified that the model has a
very low sensitivity to a reasonable variation of this porosity.
• The external mass transfer coefficient, ke, and the external heat transfer coefficient,
h, are evaluated considering the shrinkage effect (i.e., at time t, they are calcula-
ted with correlations presented below, using the value of R at time t calculated by
Equations (4.5) and (4.6)) [202,207,208].
• The molar water latent heat of vaporization, Lm, is constant during the drying and

evaluated at a reference temperature of 30◦C [204].
• The transport of vapor and heat in the dry zone are considered at a quasi-steady

state and governed by diffusion [43, 204]. Moreover, the evaporation of the water of
type D occurs homogeneously in the dry zone only and can be described as a first
order kinetics with a rate constant which is a linear function of the temperature of
the drying air [43].
• The mass heat capacity of the pellet, cp, is calculated as a mass-fraction-weighted ave-

rage of the mass heat capacity of its components and is independent of the temperature
in the range of temperature encountered.

4.3.1 Model equations

4.3.1.1 Mass exchange between the pellet and the airflow

The total drying rate, J (kg of water kg−1 of dry yeast s−1), is the sum of the evaporation
rate of the water of type E, Je (kg of water kg−1 of dry yeast s−1), and the evaporation rate
of the water of type D, Jd (kg of water kg−1 of dry yeast s−1) :

J = Je + Jd with Je = −dXe

dt and Jd = −dXd

dt (4.11)



41

Water of type E. The water of type E removal is controlled by a vapor diffusion transfer
from the surface of the humid core to the surface of the pellet (characterized by an internal
mass transfer coefficient, ki) and by a vapor diffusive-convective transfer from the pellet
surface to the air far from the pellet (characterized by an external mass transfer coefficient,
ke) :

Je = aMw
1

1
ke

+ 1
ki

(Csat(Ti)− C∞) (4.12)

where Csat(Ti) is the saturation concentration of water in air, at the temperature of the humid
core, Ti, and C∞ is the concentration of water in the drying air. Csat(Ti) is expressed using
the Clausius-Clapeyron equation. Mw is the molecular weight of water and a is the specific
area of the pellet, defined as the ratio of the external surface of the pellet to the mass of the
dry yeast it contains.

ke is calculated using a correlation proposed by Clift et al. [209], relating the Sherwood (Sh)
number of the mass transfer around a sphere to the Reynolds (Re) and Schmidt (Sc) numbers
of the flow around this sphere. An adjustable parameter, c1, is introduced in this correlation
to take into account the fact that a part of the surface of the pellet is not subject to the
airflow, since the pellets are placed on a solid surface holder.

Sh = ke2R
D

= c1

(
1 +

((
1 + 1

ReSc

) 1
3

Re0.41
)

Sc
1
3

)
(4.13)

where D is the diffusion coefficient of water in air. It is evaluated at the temperature of the
drying air. Re and Sc are defined as :

Re = u2R
ν

(4.14)

Sc = ν

D
(4.15)

where u and ν are the velocity and the kinematic viscosity of the drying air, respectively.

ki is determined by applying Fick’s law to a spherical porous media :

ki = εD

τ

1
R2

 1
1
Rh
− 1

R

 (4.16)
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Water of type D. The evaporation rate of the water of type D is assumed to be proportional
to the amount of water of type D in the dry zone of the pellet (i.e., it increases as the water
of type E is removed) :

Jd = kd

(
Xd −Xd0

Xe

Xe0

)
(4.17)

where kd = c2T∞ + c3 is a kinetic constant, with T∞ the temperature of the drying air. kd is
the inverse of the characteristic time for the removal of the water of type D. As it is assumed
that the water of type D is initially homogeneously distributed in the pellet, Xd0(Xe/Xe0) is
the water of type D in the humid core, at any time.

Residual water. The residual moisture content is assumed linked to the humidity of the
drying air, Y (kg of water kg−1 of dry air), by the following linear relation :

Xr = γ
Y

Ysat(T∞) (4.18)

where γ is an unknown constant characterizing the equilibrium between the pellet and the
moist air and Ysat(T∞) is the saturation humidity of the drying air (kg of water kg−1 of dry
air). It is calculated with the Clausius-Clapeyron equation.

4.3.1.2 Heat exchange between the pellet and the airflow

The thermal part of the model is based on an enthalpy balance on the humid core :

Rh

3
∂Ti
∂t

cpρm = λeff
∂Td
∂r

∣∣∣∣∣
r=Rh

− 1
1
ke

+ 1
ki

(Csat − C∞)
(
R

Rh

)2
Lm (4.19)

where λeff is the effective thermal conductivity of the dry zone and Td is the temperature
in the dry zone. λeff is estimated with the Hadley correlation [210]. In order to evaluate the
temperature gradient in the dry zone, ∂Td/∂r, a heat transport equation (Equation (4.20))
in the dry zone is solved with boundary conditions (4.21)–(4.23) :

λeff

r2
∂

∂r

(
r2∂Td
∂r

)
= 3Lm
π4 (R3 −R3

h)
Jd
Mw

Ms (4.20)

Td|r=Rh
= Ti (4.21)

Td|r=R = Ts (4.22)

λeff
∂Td
∂r

∣∣∣∣∣
r=R

= h (T∞ − Ts) (4.23)
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where Ts is the (unknown) temperature at the surface of the pellet and Ms is the mass of
dry yeast in the pellet :

Ms = 4
3πR

3
0ρm

1− fc
1 +X∗0

(4.24)

To determine h, Equation (4.13) is used, with Sh replaced by the Nusselt (Nu) number
related to the heat exchange between the pellet and the surrounding air and Sc replaced by
the Prandlt (Pr) number of the drying air. Nu and Pr are defined as :

Nu = h2R
k (4.25)

Pr = ν

α
(4.26)

where k and α are the heat conductivity and the thermal diffusivity of the drying air, res-
pectively.

In order to solve the model set of equations, six parameters need to be identified, possi-
bly as functions of the operating conditions, by a comparison between the model and the
experimental results : κ, β, γ, c1, c2 and c3. The other parameters are controlled (u, T∞,
fc), determined from measurements independent of the drying experiments (R0, X0, C∞,
Y , ρm) or determined using the literature [43, 204, 209, 211]. In order to ease the parametric
identification, the equations of the model are solved numerically in a dimensionless form.

4.4 Results and discussion

4.4.1 Experimental results

For the different operating conditions, Figure 4.2 presents the moisture content of the pellets,
X, as a function of the time t, while Figure 4.3 presents their drying rate, J , as a function
of X. Each curve presented for given operating conditions is the average of the two curves
obtained for these conditions. J is obtained by applying a Savitzky-Golay filter on the values
of the moisture content [212]. Figures 4.4 and 4.5 present the normalized radius of the pellets
and their normalized temperature, Tnorm, as functions of their moisture content, for some
operating conditions.

The results presented in Figures 4.2 and 4.3 show that the drying rate increases when the
temperature increases and when the amount of carrier in the pellets increases. The results
presented in Figure 4.2 also show that, for a given temperature of the drying air, an increase
of the amount of carrier lead to an increase of the residual moisture content.
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Figure 4.2 Time evolution, during the drying, of the moisture content of the pellets.
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Figure 4.3 Drying rate of the pellets as a function of their moisture content.

As shown in Figure 4.4, the shrinkage of the pellets during drying is clearly reduced by the
presence of the carrier. Indeed, during drying, the radius of a pellet without carrier (group
1) is decreased by 20-25% while, for a pellet with 40 wt% of water (group 3), its radius is
only reduced by around 6%. It is also observed that the extent of the shrinkage decreases
when the drying temperature increases, especially without porous carrier. In general, the
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results show that the shrinkage extent depends mainly on the amount of carrier and slightly
on the temperature of the drying air. As it can be observed in Figure 4.4, the radius of the
pellets with 40 wt% of water (group 3) varies almost linearly with their moisture content,
whereas the rate of shrinkage of the pellets with 69 wt% of water (group 1) is reduced when
their moisture content becomes smaller than approximately 1 (d.b). Similar trends have been
obtained by Yan et al. [213] for the drying of banana, pineapple and mango slices.

Figure 4.4 Normalized radius of the pellets as a function of their moisture content.

The evolution of the normalized surface temperature of the pellets during the drying presents
two regimes (see Figure 4.5) : it is almost constant during a first part of the drying and then
the heating rate of the pellets is increased during a second phase. As already mentioned
by Spreutels et al. [43] for cylindrical pellets without carrier, this is probably linked to a
transition from a drying rate mainly controlled by the removal of the water of type E to
a drying rate mainly controlled by the removal of the water of type D. It is observed on
Figure 4.5 that, during the first moments of the drying, the pellets surface temperature may
be smaller than the initial temperature of the pellet, especially for low drying temperature
and low carrier mass fraction. This is due to the fact that, for these experiments and at the
beginning of drying, the energy necessary for the evaporation of the water is partly drawn
from the pellets, which leads to a decrease of their temperature. This is commonly called
“evaporative cooling”. A decrease of the product temperature at the beginning of the drying
was also observed by Spreutels et al. [43], Golestani et al. [202] and Kumar et al. [207].
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Figure 4.5 Normalized surface temperature of the pellets as a function of their moisture
content.

4.4.2 Parameters identification

The experimental results were used to identify the values of the unknown parameters of the
model. The identified values are given in Table 4.2. It is worth to mention that the identified
values of the parameters γ, c1, c2, and c3 for the pellets without carrier are very close to
those obtained, for the same parameters, by Spreutels et. al. [43] while modeling the drying
of cylindrical yeast pellets (without carrier).

Table 4.2 Identified values of the unknown parameters of the model.

Parameters No carrier
69 wt% of water

With carrier
55 wt% of water

With carrier
40 wt% of water

γ 0.71 1.13 2.06
c1 0.35 0.34 0.34
κ 0.15 0.09 0.03
β 0.09 0.02 0.02
c2 (s−1 K−1) 2.11 10−5 2.58 10−5 –
c3 (s−1) -6.27 10−3 -7.67 10−3 –
Xd0 0.33 0.17 0.0
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1. For each experiment, Xr was determined as the average of the last ten measurements
of X (i.e., when the pellets reached a constant mass). T∞ was controlled and Y was
measured. Then, using Equations. (4.4) and (4.8), Xd0 was calculated for each expe-
riment. The average values of Xd0 for each group of pellets are reported in Table 4.2.
Finally, for each group of pellets, the constant γ was determined by a linear regression
of the plot of the values Xr as a function of Y/Ysat(T∞) (Equation (4.18)). These
regressions give R2 values of 0.97, 0.91, and 0.99, respectively.

2. Using the model, it can be shown that, during the first minutes of drying, J is almost
independent of kd and Xd0. Therefore, for each experiment, c1 was identified by a
comparison, using the least-square method, between the model and the experimental
values ofX obtained during the first 300 seconds of drying. For all these identifications,
the pellets radius is assumed constant in the model and equal to R0. The average values
of c1 for the pellets of group 1, group 2 and group 3 are close to each other : 0.35,
0.34, and 0.34, respectively. The determination coefficients for the group 1, 2, and 3
are 0.84, 0.90 and, 0.75, respectively.

3. For each experiment, the shrinkage coefficients (κ and β) were determined by a linear
regression of the data obtained with the stereomicroscope (Equation (4.5) and (4.6)).
The determination coefficients, R2, are greater than 0.99. The average values of κ and
β for the three groups of pellets are presented in Table 4.2.

4. Finally, as mentioned previously, it is considered that kd, the kinetic constant descri-
bing the removal of the water of type D, can be expressed as kd = c2T∞+ c3. For each
experiment realized with pellets from the groups 1 or 2, the value of kd was identi-
fied by a comparison between the model and the experimental results, over the entire
drying time, using the least-square method and the previously identified values for the
other parameters. Then, the constants c2 and c3 were identified by a linear regression
of the plot of the values of kd as a function of T∞. For the third group of pellets, with
the largest amount of carrier, Xd0 was calculated equal to 0. Therefore, c2 and c3 were
not identified for this group.

4.4.3 Discussion

The analysis of the experimental and modeling results gives insights into the phenomena
occurring during the drying of spherical yeast pellets in the presence of a carrier.

In Figures 4.6–4.8, the model is compared to the experimental results. The data presented in
Table 4.2 were used to generate the modeling results. It can be observed on these figures that
the model is able to simulate the experimental data with a very good level of accuracy. It
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means that the key phenomena governing the drying kinetics are included and well quantified
in the model. It is interesting to mention that we have tried to develop simpler models with
a fully linear relation between R and X (i.e., R/R0 = 1− κ(X0 −X), ∀X) and/or constant
values of the transfer coefficients h and ke (evaluated for R = R0). After identification
of their parameters in a same way than the one presented previously, the comparison of
these simplified models and the experimental results appeared significantly worse than that
observed in Figures 4.6–4.8. Thus, this means that it is necessary to introduce into the model
a certain level of complexity for the description of the shrinkage and the external/internal
transfers, if one wants to accurately capture the behavior shown in the experimental results.
On the other hand, we have also observed that leaving Xe0 as an adjustable parameter, rather
than calculating it by Equations (4.8) and (4.9), does not lead to a comparison between the
model and the experiments significantly better than the one observed in Figures 4.6–4.8.

X
 (k

g 
kg

-1
)

2.0

1.5

1.0

0.5

2.01.51.00.50.0

Time (h)

30°C-Group 1

40°C-Group 1

50°C-Group 1

Figure 4.6 Comparison between the model (continuous lines) expressed as the time evolution
of the moisture content of the yeast pellets (d.b.) of group 1 and the experimental results for
different air temperature.

The value of c1 is almost unaffected by the presence of the carrier. It means that the presence
of the carrier has almost no influence on the amount of water present at the surface of the
pellet, at the beginning of the drying. This supports the assumption of a porous network
completely filled with water at the beginning of the drying.
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Xr is increased when the amount of carrier in the pellets is increased (see the identified values
of γ in Table 4.2). Moreover, it can be evaluated that the obtained values of Xr are almost
coherent with the assumption of a constant amount of water per unit of volume of a pellet
at the end of the drying. The calculated value of Xe0 using Equation (4.8) is also increased
when the amount of carrier in the pellets is increased (from around 1.7 without carrier to
around 2.2 with the largest mass fraction of carrier). Accordingly, as shown in Table 4.2, the
calculated value of Xd0 using Equation (4.4) is significantly decreased if the mass fraction of
carrier in a pellet is increased. Xd0 is even calculated equal to 0 for the largest mass fraction
of carrier. These results mean that the addition of the carrier induces the transformation of
part (or the totality) of the water of type D into residual water or into water of type E. This
points to a possible carrier-induced osmosis process, as the carrier being very hygroscopic,
induces a “drainage” of the water out of the cells. This water is thus transferred into the
porous network between the cells and the carrier particles ; this helps to maintain this network
saturated with water even after adding the carrier and, consequently, it causes the increase
of Xe0 when the carrier concentration is increased. A part of the water leaving the cells is
also probably adsorbed on the carrier particles, which leads to an increase on Xr.
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Figure 4.7 Comparison between the model (continuous lines) expressed as the time evolution
of the moisture content of the yeast pellets (d.b.) of group 2 and the experimental results for
different air temperature.
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Figure 4.8 Comparison between the model (continuous lines) expressed as the time evolution
of the moisture content of the yeast pellets (d.b.) of group 3 and the experimental results for
different air temperature.

The increase of J when the amount of carrier in the pellets is increased (see Figure 4.3)
has two distinct causes. First, for all experimental conditions, the pellets have an identical
initial diameter. Therefore, at the beginning of drying, the amount of water evaporated per
unit time depends almost exclusively on the temperature of the drying air and not on the
carrier concentration (as the drying is limited by external transport phenomena and as c1 is
independent of the carrier concentration). The drying rate is defined as the amount of water
evaporated per unit time and per kg of dry yeast. As the amount of dry yeast in a pellet
is decreased when the amount of carrier is increased, it leads to an increase in the drying
rate, according to its definition. Second, as mentioned previously, the addition of the carrier
increases the amount of water of type E, per unit mass of dry yeast. It results also in an
increase of the average drying rate, as the water of type E is extracted from the pellets more
easily than the water of type D.

It is worth to mention that, as predicted by Equation (4.10), the addition of carrier induces
a decrease of the porosity and, therefore, a decrease of the internal transport coefficient (see
Equation (4.16)). Nevertheless, the observed increase of the drying rate when the carrier is
added to the pellets shows that this decrease is more than compensated by the two effects
mentioned previously. This can be explained by the fact that, as mentioned previously, the
sensitivity of the modeling results towards the porosity is low.
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Figure 4.9 presents the kinetic constant kd, calculated using the data presented in Table 4.2,
as a function of the temperature, for the yeast pellets of group 1 and 2. Figure 4.9 highlights
that kd increases as the temperature increases and as the amount of carrier in the pellets
increases. This last feature may be another illustration of the fact that the introduction of
the carrier inside the pellets leads to an osmosis process.
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Figure 4.9 Kinetic constant kd as a function of the drying temperature for the yeast pellets
of group 1 and 2.

The experimental results (and the identified values of κ and β) show that, as it might have
been expected, the carrier significantly prevents the shrinkage of the pellets. As observed in
Figure 4.4, the radius of pellets without carrier decreases by about 20-25%, while the radius
of pellets with 40 wt% of water (group 3) decreases by about 5%. The results obtained for
the shrinkage of the pellets without carrier are coherent with those of Grabowski et al. [35]
and Spreutels et al. [43]. Their results showed a reduction of 25% of the pellet diameter. It
is also observed in Figure 4.4 than an increase of the drying temperature leads to a reduced
shrinkage. This may be explained by the difficulty of the rearrangement of the yeast cells
under the conditions of increased water removal rate [214] or by hardening of the surface
before its constriction [215]. Considering the result presented in Figure 4.4, the temperature
seems to have a reduced influence on the shrinkage of the pellets if the mass fraction of carrier
is increased. Generally, the influence of the carrier on the shrinkage of the pellets is similar
to what has been reported in other works, dedicated to the drying of other food products,
such as fruits, using liquid or solid carriers [67].
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Finally, Figure 4.10 presents the internal and the external mass transfer coefficients (ki and
ke, respectively) as functions of the time, for the different groups of pellets and with T∞ equal
to 50◦C. Figure 4.10 brings out when internal transport becomes limiting. It is observed that
the internal transport becomes more rapidly limiting when a carrier is present in the pellet.
This is a consequence of the fact that the presence of the carrier tends to increase the thickness
of the dry zone (i.e., R−Rh). Indeed, as mentioned previously, it decreases the extent of the
shrinkage (i.e., it limits the decrease of R due to the shrinkage) and increases the removal
rate of the water of type E (i.e., it promotes the decrease of Rh, see Equation (4.7)).
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Figure 4.10 Time evolution during drying of the internal (ki) and the external (ke) mass
transfer coefficients at 50◦C for the three groups of pellets.

4.5 Conclusion

The main objective of this work was to investigate the influence of a carrier on the drying of
baker’s yeast pellets. Several drying experiments were carried out, with different air tempe-
ratures and with pellets having different carrier concentrations. A drying kinetic model was
built and successfully challenged against the experimental results.

The analysis of the experimental and modeling results gives insights into the phenomena
occurring during the drying of spherical yeast pellets including a carrier. It is shown that the
addition of the carrier reduces the shrinkage of the pellets. Moreover, the presence of a solid
carrier increases the drying rate and the internal transport become more rapidly limiting.
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Finally, the results seem to indicate that an osmosis process may take place inside the pellets
following the addition of the carrier.

Although the addition of the solid carrier seems to improve the drying kinetics of yeast
pellets, the impact of such an addition on the quality has to be studied more extensively.
For this purpose, we have obtained preliminary results comparing, per kg of dry yeast, the
volume of CO2 produced by pellets dried with a carrier and by pellets dried without carrier.
Those results seem to indicate that the addition of a carrier does not affect the quality of the
pellets. However, these are preliminary results that need to be refined in the future.
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CHAPITRE 5 ARTICLE 2 : EVOLUTION OF THE QUALITY OF YEAST
PELLETS CONTAINING A CARRIER DURING THEIR CONVECTIVE

DRYING

Le chapitre suivant a été soumis sous forme d’article dans le journal Drying Technology.
Auteurs : C. Van Engeland, M. Aujard, J. Rabineau, L. Spreutels, R. Legros, B. Haut.

Abstract

The addition of a solid carrier before drying seems to be a promising way to improve the
processability and the drying kinetics of yeast pellets. However, its influence on the quality of
the yeasts during and at the end of the drying is not yet well understood and is investigated
in this communication. A yeast paste was mixed with different amounts of wheat flour, a
solid carrier, to obtain pellets with 69, 55, and 40 wt% moisture content. The fermentation
activity of the yeasts was measured in samples taken throughout the drying process of these
pellets. The experimental results highlight that the addition of a carrier does not significantly
alter the quality of the yeasts before drying but has a negative impact on the final quality
at the end of the drying process. Moreover, in the absence of a carrier, the yeast activity
remains high during the drying, as long as the moisture content of the pellets is higher than
about 0.5 (d.b.). On the other hand, the addition of a solid carrier leads to a continuous
decrease in yeast fermentation activity during the drying.

5.1 Introduction

In the agri-food sector, the quality criteria vary depending on the product of interest and
represent the minimum consumer expectations [46]. When a product is dried, measurements
made to evaluate the quality of the product during and after drying can assess the nutritio-
nal quality, the colour, the physical changes, etc. For yeasts, two parameters are generally
analyzed : viability and fermentation activity. It has been shown that these parameters are
closely correlated [37, 47]. The fermentation activity of yeasts is usually the most important
criterion. A fresh pellet of yeasts contains two types of water : extracellular and intracellular
water [43]. During drying, the extraction of the intracellular water is slower than that of the
extracellular one. A part of the water contained in a yeast pellet cannot be extracted du-
ring drying and the amount of this so-called "residual" water depends on the thermodynamic
equilibrium between the drying air and the yeast pellets, at the end of the drying [43].
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In the case of drying of food products, a balance between drying time, energy efficiency
and final product quality must be established. Air-drying of microorganisms causes structu-
ral and physiological damages to cells, resulting in a loss of viability [12, 48, 49]. Two main
mechanisms of yeast cells inactivation occur during convective drying : heat stresses and
dehydration [2, 12, 60, 62, 63, 216]. Heat stress is assumed to be related to denaturation of
macromolecules or cell wall damage [57, 58], while dehydration inactivation seems to affect
the cytoplasmic membrane and its fluidity [59–61]. At low temperature, around 40◦C, inac-
tivation by dehydration is the main mechanism impacting cell viability and depends on the
moisture content [12,62]. During drying of yeast pellets, the osmotic pressure inside the cell
increases as the internal salt concentration increases due to dehydration. The tolerance of
microorganisms to osmotic pressure caused by dehydration depends on both the temperature
and the dehydration kinetics [23,61,217–219]. Indeed, osmotic drying in a liquid solution such
as water-glycerol solution seems to simulate dehydration during drying [49]. However, Mille
et al. [23] pointed out some discrepancies between the dehydration in osmotic solution and
by air in a fluidized bed. They suggest that this difference could be explained by an increased
oxidation due to air exposure or due to accumulation of glycerol in the cells that could lead
to cell bursting during rehydration.

A solid carrier is often used to facilitate the extrusion of yeast pellets from yeast paste when
the paste is too liquid. In one of our previous work, the drying kinetics of yeast pellets
containing a solid carrier, wheat flour, was investigated [220]. Wheat flour was used as a
carrier because it is a hygroscopic material safe for consumption. We have shown that the
addition of this solid carrier increases the drying rate of the yeast pellets. We assumed that
this increase is linked to an osmosis process that takes place during drying inside the pellets
containing the carrier. Therefore, the addition of a solid support such as wheat flour seems to
be a promising solution to improve the drying of yeast pellets in terms of energy consumption
and processability. Nevertheless, the addition of this wheat flour prior to the drying might
also have an influence on yeast quality, during drying of the pellets. A literature review shows
that only a few studies have focused on the role of a solid carrier on the quality of yeasts
during their drying. Santivarangkna et al. [69] showed that increasing the concentration of
carbohydrates increases the survival of L. helveticus after their drying, whereas Mille et al. [23]
observed that the viability of yeasts mixed with wheat flour dried in a fluidized bed depends
on the dehydration rate. Mille et al. [23] also observed that, in some conditions, yeasts with
good fermentation activities may be obtained at the end of the drying. It has been highlighted
that the concentration as well as the type of carrier used can have a significant impact on
the survival of cells during dehydration [24, 37, 39, 69, 70, 221]. For example, Liu et al. [24]
observed that yeasts dried with wheat bran have a better activity than those dried with rape
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seeds. In our previous work, we have shown that the addition of wheat flour reduces the
shrinkage of the yeast pellets during their drying [220] but, on the other hand, the observed
increase in the dehydration rate caused by the carrier might have a detrimental effect on the
quality of the yeasts, as mentioned in several studies [23, 43, 49]. Numerous parameters can
influence the quality of microorganisms during their drying, which may explain differences
between studies and make comparisons difficult. The strains, the physiological state of the
cells, the operating conditions, the drying method, as well as the rehydration method may
affect the viability of microorganisms [2]. To date, the literature review shows that it is not
clear whether or not the addition of a carrier such as wheat flour is expected to have a positive
impact of the quality of the yeasts during the drying of the pellets.

Therefore, the main objective of this short communication is to complete our previous study
on the drying kinetics of yeast pellets containing a solid carrier by analyzing the influence of
the wheat flour on the quality of the yeasts. The fermentation activity of the yeasts with and
without carrier in the pellets is measured throughout the drying process, in order to evaluate
the impact, for the conditions tested in [220], of the addition of wheat flour on the quality
of the yeasts.

5.2 Materials and Methods

5.2.1 Yeast pellets preparation

Fresh baker’s yeast paste (Bruggemans N.V., Ghent, Belgium) and wheat flour (Francine, Ivry
Sur Seine, France) purchased at the supermarket was used. The moisture content of the yeast
paste is around 69 wt% on a wet basis while the wheat flour used as a solid carrier contains
around 10 wt% of water. As previously explained in [220], the fresh yeast and the wheat flour
were mixed in different concentrations and the mixture was extruded into spherical pellets
of 3 mm in diameter. Three groups of yeast pellets were compared : yeast pellets with no
carrier (hence with 69 wt% of water), yeast pellets with carrier and with approximately 55
wt% of water and yeast pellets with carrier and with approximately 40 wt% of water (see
Table 5.1).

Table 5.1 Properties of the three groups of pellets expressed in wet basis.

Group 1 Group 2 Group 3
Mass fraction of dry carrier 0% 21% 44%
Mass fraction of water 69% 55% 40%
Mass fraction of dry yeasts 31% 24% 16%
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The carrier mass fractions are determined systematically for all drying tests when the pellets
are formulated. They are calculated from the relative proportions of flour and fresh yeast in
the pellets mixture and from the initial moisture content of the pellets X0, determined by
placing a sample of the pellets in an oven at 105◦C for 24 h. Therefore, during any drying
tests, the dry mass of a sample is known (total dry mass or dry mass of yeasts) and the
measurement of the weight of the sample makes it possible to calculate its water content.

5.2.2 Drying experiments

To study the evolution of the yeast quality during their drying, partial and complete drying
experiments were carried out in a tunnel dryer. In such a device, the pellets, placed in a pipe
where air is blown in, are continuously weighted during the drying. The experimental setup is
presented in more details in [43,220]. Partial drying experiments were stopped before the end
of the drying, at different moisture contents, to obtain samples for which the fermentation
activity of yeasts was measured. Drying experiments were also conducted until the weight of
the yeast pellets reached a constant value. Those experiments are referred to as complete,
as only the residual water is still present at the end of the drying. Drying experiments were
duplicated for each group of yeast pellets. For all experiments, the air velocity u expressed as
the normal velocity at 20◦C and 1 atm, was fixed at 0.5 Nm s−1 and the temperature of the
drying air T∞ was fixed at 40◦C. Indeed, Bayrock and Ingledew [12] showed that, at 40◦C
or lower, thermal death is negligible and dehydration is then the only mechanism that might
impact the cell viability.

5.2.3 Quality evaluation

The quality of the pellets was measured by gassing power tests [43]. A mass of pellets corres-
ponding to about 0.15 g of dried yeasts was mixed with 15 ml of a saline solution containing
32.7 g/L of NaCl, during 1 minute in an Erlenmeyer. 10 g of white wheat flour and 0.33 g of
crystallized sugar were then added and the resulting bread dough mixture was mixed for one
additional minute. The Erlenmeyer was then closed, sealed and put in a thermostatic bath at
30◦C. A 1 m tube, connecting the Erlenmeyer to a measuring cylinder, allowed recovering the
gas produced by the bread dough. The quantity of CO2 released was measured after one hour
and the specific gassing power G was calculated by dividing the volume of CO2 produced V
by the dry mass of yeasts Ms in the mixture used for the gassing power test :

G = V

Ms

(5.1)
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5.2.4 Statistical analysis

The data were expressed as means and standard deviations. To compare the initial or the
final quality between the three groups of yeast studied, the non-parametric Mann-Whitney U
test was used as the sample sizes were small. An underlying assumption is that the shape of
the distributions in the different groups is similar. A significant result is assumed for p < 0.05.
To test the statistical significance of change in quality during drying, a linear mixed–effect
model was used with the yeast group, the moisture content X, and their interaction as fixed
effects and the experiment as a random effect (Quality ∼ X ∗Group+ (X|Experiment)).
The need for this mixed-effect model was verified by comparison with a linear model and a
reduced model, considering only the effects of X and the intercepts for the experiment and
by-experiment slopes for the effect of X. Models were compared using likelihood ratio tests
and the effects were included in the model when statistically significant (p < 0.05). Residuals
were analyzed using graphical observation and did not display any obvious deviation from
homoscedasticity or normality. The statistical analysis was performed using R statistical
programming language version 3.6.1 [222] and the lme4 package for the linear mixed–effect
model [223].

5.3 Results and discussion

Fig. 5.1(a) presents the gassing power G (expressed in volume of CO2 per kg of dry yeast)
as a function of X (expressed in kg of water per kg of dry yeast). As expected, Fig. 5.1(a)
shows that the volume of CO2 released by the yeasts decreases as X decreases. The yeast
activity is reduced by 35% to 90% at the end of a complete drying period and the extent
of this reduction depends mainly on the presence of the solid carrier. Indeed, the activity of
the yeasts of group 1 is reduced on average by approximately 40% at the end of a complete
drying period while the activity of the yeasts of groups 2 and 3 (with carrier) are reduced by
approximately 85%. The Mann-Whitney U-test finds a statistical difference between the final
values of groups 1 and 2 (p = 8.3*10−3), as well as between group 1 and 3 (p = 2.2*10−3).
However, no statistically significant difference is found between groups 2 and 3 (p = 0.87).
In conclusion, the addition of a solid carrier seems to influence the final quality of the yeasts
(i.e., their quality after a complete drying). However, the results obtained suggest that the
concentration of solid carrier does not have a significant impact on the fermentation activity
of the yeast after drying, at least for the two cases considered. There is probably a threshold
carrier concentration value below which the final quality of the yeast varies according to the
carrier concentration.
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Figure 5.1 (a) Gassing power G of the yeasts as a function of their moisture content X (kg of
water per kg of dry yeast) and (b) normalized gassing power G̃ as a function of the moisture
content X∗ (kg of water per kg of dry matter), for the three groups studied. The dotted and
the dashed lines represent the two drying experiments carried out for each group.

In other studies, it was found that the final quality of the yeasts is strongly dependent
on the dehydration rate and the temperature [23, 43, 219]. The difference between the final
activity of yeasts dried in the presence of a carrier and those dried without a carrier is likely
due to different mechanisms encountered in the presence of a carrier. Indeed, as mentioned
in our previous work, the addition of the solid carrier in the pellets probably causes an
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osmosis process inside the pellets, increasing the dehydration rate of the cells, which can be
detrimental to the yeast fermentation activity.

For very similar operating conditions, a comparable reduction (about 50%) in the activity
of yeasts without carrier was observed by [43] at the end of a complete drying period. None-
theless, our results showing that the addition of a carrier has a negative impact on the final
quality of the yeasts are not in agreement with those obtained by Liu et al. [24]. Indeed, they
observed that the addition of rapeseed or bran improves the final quality of baker’s yeasts.
These contradictory results may be explained by differences in temperature and drying rates
between experiments, given the impact of these parameters on final quality.

The volume of CO2 released after 1 h by the fresh yeasts (X ∼ 2.3) is roughly similar for
the three groups of pellets used in this study (see Fig. 5.1(a)). Fresh yeasts have compa-
rable fermentation activity regardless of the concentration of the solid carrier. This result
is consistent with the results obtained by Mille et al. [23] showing that the viability of the
yeasts was maintained after their mixing with flour. As the quality of fresh yeasts appears to
be relatively unaffected by the addition of a carrier, it can be assumed that it is the combined
actions of the convective drying and of the addition of the carrier that lead to a decrease in
the quality of the yeasts at the end of a complete drying period. In the present study, the air
velocity was set to 0.5 Nm s−1, one of the highest air velocities possible within this tunnel
dryer. Since the final quality is highly correlated to the maximum drying rate encountered
during the drying period [23, 43], it could be interesting to conduct experiments at lower
velocities.

It is worth mentioning that there are two ways of expressing the moisture content of the
pellets : in kg of water per kg of dry yeast or in kg of water per kg of dry matter (i.e., the
mass of water is divided by the sum of the dry mass of yeast and the dry mass of carrier).
Fig. 5.1(b) presents the normalized gassing power G̃ as a function of X∗ (the moisture content
expressed in kg of water per kg of dry matter). G̃ is obtained by dividing the gassing power
G by the gassing power of the fresh yeasts. When the moisture content is expressed per kg of
dry matter, the residual moisture content, i.e. the moisture content at the end of a complete
drying, is lower for yeasts in groups 2 and 3. This may also partly explain why the final
activity of yeasts dried with a carrier is lower than that of yeasts dried without carrier.

Fig. 5.1(a) shows that the evolution of G as a function of X exhibits very different trends
depending on the yeast group, especially between group 1 and groups 2 and 3. This ob-
servation is supported by the results of the linear mixed–effect model. The group and the
interaction between the group and X contribute significantly to the yeast activity in our
model. In addition, a good reproducibility was obtained for the duplicate experiments. The
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difference between the three groups is less obvious when the gassing power is presented as
a function of the moisture content expressed per dry matter (see Fig. 5.1(b)). Nonetheless,
notable differences can be observed, regardless of the way the moisture content is expressed,
between yeast pellets containing the solid carrier and those without. It should be noted that
the unit used to express the moisture content is not often specified in research papers, ma-
king it difficult to compare the literature results and understand the impact of adding a solid
carrier on yeast quality after their drying. From a quality perspective, it may be interesting
to know which expression is the most relevant. To this end, long-term quality tests could be
carried out at different X or X∗.

As observed in Fig 5.1, the fermentation activity of the yeasts in the absence of a carrier
(group 1) is maintained close to the quality of fresh yeasts during a large portion of the drying
period and decreases abruptly when X becomes smaller than about 0.5. Such a behaviour
was already observed by [12,33,43]. Spreutels et al. [43] showed that a water content of about
0.5 is obtained when almost all the extracellular water has been removed. This suggests that
this sudden drop of quality could be related to the removal of the intracellular water.

Unlike for the yeasts of group 1, the volume of CO2 released by the yeasts of groups 2 and 3
decreases continuously as X decreases (see Fig. 5.1). A possible explanation for this is once
again linked to the different mechanisms between drying of pellets with or without a carrier.
As mentioned previously, in our previous work, we have shown that the drying rate of the
pellets with a carrier is larger than the one of the pellets without carrier, as soon as the drying
period begins. We assumed that this increase is due to the fact that the osmosis process in-
side the pellets mentioned previously continuously transfers, during the drying, intracellular
water into the porous network between the cells, making it available for evaporation. Conse-
quently, when a pellet containing a carrier is dried, the cells are dehydrated throughout the
drying process and not only after most of the extracellular water has been removed. A more
comprehensive study is needed to confirm this hypothesis and better understand the impact
of adding a carrier on yeast quality.

5.4 Conclusion

When developing or improving drying techniques, the main target is to reduce energy consump-
tion while minimizing product degradation during the drying process and the subsequent
storage. Although the addition of a solid carrier seems to be interesting for improving the
drying kinetics of yeast pellets, more information concerning its influence on yeast quality is
needed to be able to use efficiently this method of drying. In this study, fermentation activity
tests were performed on yeasts dried under the same operating conditions used in previous
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work dealing with the impact of adding a solid carrier on the drying kinetics [220].

The analysis of the experimental results gives insights into the phenomena occurring during
the drying of spherical yeast pellets including a carrier. It is shown that the addition of wheat
flour, a solid carrier, does not significantly change the quality of the fresh yeasts (i.e., before
drying). However, the evolution of the quality during drying differs if a solid carrier is present.
On the one hand, in the absence of a carrier, the yeast activity remains high as long as its
moisture content is larger than about 0.5 (d.b.). On the other hand, the addition of a solid
carrier leads to a continuous decrease in yeast fermentation activity during drying. A possible
explanation for this decrease is that the removal of the intracellular water takes place after
most of the extracellular water has been removed in the absence of a solid carrier, whereas
it takes place continuously throughout the drying process when a hygroscopic material such
as wheat flour is included in the pellets.

Since it appears that the combined actions of the addition of a solid carrier and the convective
drying have a negative influence on the quality of the yeasts, it could be interesting to study
the same process at different air drying velocity. More investigations (different air velocities,
smaller concentrations of solid carrier, long term quality tests, viability tests) should be
performed in order to complete these preliminary results.
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Abstract

Intermittent drying is a promising technique that may improve drying performance, when
compared to stationary drying. An intermittent drying is composed of successions of cycles,
each of them consisting in an active drying period followed by a tempering period. It is
typically characterized by two parameters : the duration of the cycles and the ratio of the
duration of the drying period of a cycle to the total duration of the cycle. In this work, we
derive two general models of the intermittent drying of a solid material, corresponding to
different physical situations : a continuous model, to describe a situation where liquid water
is continuously distributed through the material, and a shrinking core model, to describe
a situation where the material is divided into a humid core and a dry zone. With these
models, we provide a thorough analysis of the influence of the parameters characterizing the
intermittent drying of a material on the dynamics of this drying. This analysis is carried out
on wide ranges of values of these parameters, which allows the identification of three possible
regions in the dynamics of an intermittent drying, when it is compared to a stationary
one. The models also exhibit that the external mass transfer Biot number, Bi, has a strong
influence on the dynamics of an intermittent drying, especially for low values of Bi. Finally,
the models are used to shed new light on experimental data from the literature, regarding
the intermittent drying of several products, for different operating conditions. This allows
highlighting the best drying practices and strategies and therefore the selection of relevant
operating conditions.
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6.1 Introduction

Drying of food materials is an operation for the purpose of extending the shelf life of the pro-
ducts and facilitating their handling. To optimize and design drying processes, a compromise
between three criteria, the operation time, the energy efficiency and the end-product quality,
have to be achieved. In the last decades, intermittent drying has gained some interest. An
intermittent drying process is composed of successions of cycles, each of them consisting of
in an active drying period followed by a tempering period (i.e., a period with a zero or a very
small drying rate). Intermittent drying is a promising technique since it appears to improve
the drying performance when compared to stationary drying [26,27,71]. Indeed, experimental
results suggest that intermittent drying, as opposed to stationary drying, reduces the per-
centage of cracks in the materials [76, 84, 85] and increases the nutritional quality and the
color of several food products [86–88]. Moreover, intermittency can lead to a reduction of
the effective drying time and thus of the energy consumption [74,96,97]. For example, under
the intermittency conditions investigated by Filippin et al. [224] and Yang et al. [97], energy
savings of up to 17% and 48%, compared to stationary drying, were obtained respectively.
Nevertheless, it should be noted that the total duration of the drying operation is longer in
intermittent drying, when compared to stationary drying [74,89,96].

Intermittent drying has been applied on various products such as fruits [72–75], wood [80–82],
rice [77,84,102,104] or seeds [97,225]. Intermittency can be applied in different ways, either
by varying parameters such as temperature and air drying velocity or can be inherent to the
drying method. Depending on how intermittency is applied, the duration of a cycle, which
includes an active drying period and a subsequent tempering period, can be quite different.
In a spouted bed, an inherent intermittent drying technique, the duration of a cycle can
be of the order of a few seconds [226], whereas the duration of a cycle is generally of the
order of a few hours when a dryer is switched on/off cyclically [73, 96, 101]. Intermittent
drying can be characterized by two parameters : the duration of the drying-tempering cycles
and the intermittency ratio. A few definitions of the intermittency ratio have already been
given [27,73,90,227]. As detailed below, in this work, we define it as the ratio of the duration
of the active drying period of a cycle (i.e., the effective drying time of the cycle) to the
total duration of the cycle. These two parameters influence the drying efficiency, the total
duration of the drying, as well as the quality of the products [74, 77, 84, 86, 89, 90, 92, 97–99].
A decrease of the intermittency ratio appears to contribute to decrease the percentage of
cracks in rice [77] or soy beans [92], to decrease the effective drying time (i.e., the total
duration of the drying minus the duration of the tempering periods) and thus the energy
consumption [92,97,97–99,99]. The influence of the intermittency ratio on the drying rate has
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been investigated in several papers [74,90,92,98,99], but only a few studies have considered
the impact of the duration of the drying-tempering cycles [73,74] on the drying kinetics.

Several studies have focused on the modeling of intermittent convective drying. Empirical
models were often used to describe the kinetics of such a drying [73, 76, 100–102, 109]. Al-
though these empirical models are simple and easy to develop, diffusion models seem more
appropriate to physically describe the intermittent drying and especially the tempering per-
iod, which usually involve some water redistribution [73, 101]. Although several diffusion
models of intermittent drying have been developed so far, most of them considered only the
drying period of the cycles (i.e., the tempering period is not considered in these modeling
approaches) [73, 104]. The moisture distribution within granular materials has only been
considered in a few studies and they showed that the tempering period results in a moisture
transfer from the center of the material to its surface, which promotes the drying rate during
the next drying period [78,103].

In general, the review of the literature shows that the diffusion models of intermittent drying
developed so far are usually established for a specific product, under distinct operating condi-
tions. Moreover, these models are seldom used to study the influence on the drying of the two
parameters characterizing the intermittency, the duration of a cycle and the intermittency
ratio, and to optimize the drying. Finally, although the drying kinetics of several porous
products is well described when a dynamic interface between a wet zone and a dry zone
is considered [44, 228], no diffusion model based on such a shrinking core approach were
developed so far to describe an intermittent drying.

Consequently, the objective of this work is to provide, through mathematical modeling, a
comprehensive analysis of the dynamics of intermittent drying. For this purpose, two different
models, based on transient mass diffusion equations, are built and solved : a continuous
model (i.e., with a continuous distribution of water in the material) and a model based on a
shrinking core approach (i.e., with the material divided in two zones : a humid core and a dry
zone). Spherical and cylindrical geometries are considered. These models provide a thorough
analysis of the influence of the two parameters characterizing the intermittent drying of a
material on the drying dynamics (water concentration profile in the material, drying rate,
total duration of the drying...). This analysis is carried out on wide ranges of values of the
parameters, which had never been properly addressed so far, in order to show how they affect
the drying performance. Moreover, our modeling predictions are compared to experimental
data and used to shed new light on the latter.
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6.2 Mathematical modeling

6.2.1 System description and assumptions

To consider a large variety of materials to be dried and thus to compare our results with the
literature, the system analyzed in this work is either a spherical or a cylindrical material, of
radius R (see Fig. 6.1). This material is assumed homogeneous and isotropic and the initial
distribution of the liquid water within it is supposed uniform. In the cylindrical case, it is
assumed that the water concentration in the material during the drying depends only on the
distance to the axis of the cylinder, written r. Spherical symmetry is assumed in the spherical
case and thus the water concentration in the material during the drying depends only on the
distance to the center of the sphere, also written r. Diffusion is the only mechanism considered
for the water transport inside the material.

Continuous model

Shrinking core model

R

R
Rh

humid core

dry  zone

Figure 6.1 Schematic illustration of the system (spherical or cylindrical material of radius R)
and of the two modeling approaches (continuous and shrinking core) investigated.

Two modeling approaches are considered to characterize the diffusion of water inside the
material : a continuous model, to describe a situation where liquid water is assumed to be
continuously distributed through the material, and a shrinking core approach, to describe
a situation where the material is divided into a humid core and a dry zone, with water
vapor diffusing through the air in this dry zone to reach the surface of the material. The
humid core occupies initially the whole material and its radius, written Rh, decreases during
drying. These two approaches are represented schematically in Fig. 6.1. They correspond to
different physical situations and thus make it possible to cover a wide range of materials. For
example, the continuous approach has been used to model the drying of various types of fruit
and vegetables [96,101,114,229], while the shrinking core approach has been used in particular
to describe the drying of yeast pellets [43,44] or other porous pellet–grain structures such as
PVC, slurries or wet coals [230–232].
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For both approaches, the evolution of the water distribution inside the granular material
is described by Fick’s law of diffusion. The diffusion equation is discretized spatially on a
uniform grid and the independence of the results on the grid and the time step is verified. In
this work, we focus on the dynamics of mass transport during drying. Therefore, the system
is assumed isothermal ; the temperature of the material, of the water within it and of the
surrounding air are thus considered constant and equal to the temperature of the drying air
Tg. The drying air is assumed to be a mixture of ideal gases and the total gas pressure Pg
is considered homogeneous and constant. The validity of such an assumption is discussed
in [204]. The concentration of water in the drying air C∞ is thus expressed as follows :
C∞ = Pg/(R̂Tg) ∗ Y/(Y +Mw/Ma) where R̂, Y , Mw and Ma are the universal gas constant,
the air humidity (in kg of water per kg of dry air), the molecular weight of water and the
molecular weight of dry air, respectively. The shrinkage of the material during the drying
(i.e., the variation of R with time) is neglected.

Stationary and intermittent drying are examined. An intermittent drying is composed of N
drying-tempering cycles. The duration of a cycle tc corresponds to the sum of the duration
of an active drying period td and the duration of a tempering period tt (i.e., tc = td + tt).
When the drying is intermittent, the concentration of water vapor in the air in contact with
the outer surface of the grain is assumed to vary cyclically and is in equilibrium with the
surface of the product. During an active drying period, water transport by diffusion inside
the material and by convection through the boundary layer in the gas phase around the
material are considered. A third-type boundary condition is thus applied at the surface of the
material. During the tempering period, the water diffusion flux at the surface of the material
is considered null. Therefore, during a tempering period, the average moisture content of the
material is constant as only a redistribution of the moisture within the product takes place.

Specifically to the shrinking core modeling approach, a local equilibrium is considered at the
interface between the humid core and the dry zone. Consequently, the water vapor concen-
tration in the air in the dry zone at the level of the humid core-dry zone interface is the
saturation concentration at the temperature of the system. Moreover, Kelvin’s effect (i.e.,
vapor pressure dependence on the interface curvature) is neglected. The validity of such an
assumption is discussed in [203,204].
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6.2.2 Diffusion equation and boundary conditions

According to the system description and the assumptions stated in the previous section,
several equations can be written to describe the drying of the considered materials.

In the entire material (continuous approach) or in the dry zone (shrinking core approach),
a transient diffusion equation is written to describe the transport of water. For spherical
materials, this equation is given by

∂C

∂t
= De

r2
∂

∂r

(
r2∂C

∂r

)
(6.1)

where De is an effective diffusion coefficient and C(t, r) is the water concentration at time t
and at the radial position r in the material. In the continuous approach, C is a concentration
of liquid water (distributed in the entire material) while it is a concentration of water vapor
in the dry zone of the material in the shrinking core approach. Hence, in the continuous
approach, De characterizes the diffusion of liquid water through the entire material, while it
describes the diffusion of water vapor in the porous dry zone in the shrinking core approach.

For cylindrical materials, the diffusion equation is given by

∂C

∂t
= De

r

∂

∂r

(
r
∂C

∂r

)
(6.2)

The initial and boundary conditions completing Eqs. (6.1)-(6.2) are presented in Table 6.1
for the continuous and the shrinking core modeling approaches. In these equations, Csat and
ke are the saturation concentration of water in air at the temperature of the system and the
convective mass transfer coefficient between the material and the drying air, respectively.

Csat can be expressed as
Csat = Psat(Tg)

R̂Tg
(6.9)

where Psat(Tg) is the saturation pressure of water in air at temperature Tg. It is evaluated
using the Clausius-Clapeyron equation.
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Table 6.1 Initial and boundary conditions.

Continuous approach Shrinking core approach

Initial condition C(t = 0, r) = Csat (6.3) Rh(t = 0) = R (6.4)

Boundary condition
∂C

∂r

∣∣∣∣∣
r=0

= 0 (6.5) C(t, Rh) = Csat (6.6)

Boundary condition:
Active drying period when (n− 1)tc < t < (n− 1)tc + td, ∀n ∈ [1, N ]

−De
∂C

∂r

∣∣∣∣∣
r=R

= ke (C(t, R)− C∞) (6.7)

Boundary condition:
Tempering period when (n− 1)tc + td < t < n tc, ∀n ∈ [1, N ]

∂C

∂r

∣∣∣∣∣
r=R

= 0 (6.8)

During stationary drying, the boundary condition at the surface of the product does not
vary and corresponds to Eq. (6.7). During intermittent drying, the boundary condition at
the outer surface of the product depends on the period : Eq. (6.7) for the active drying period
and Eq. (6.8) for the tempering period.

A dimensionless form of Eq. (6.1) and the boundary and initial conditions is obtained by
introducing the following dimensionless variables :

ξ = r

R
, C̃ = C − C∞

Csat − C∞
, θ = tDe

R2 , and Bi = keR
De

,

tDe/R
2 corresponds to a mass transfer Fourier number and keR/De is a mass transfer Biot

number. The dimensionless size of the humid core is written ξh and it is equal to Rh/R.
Accordingly, Eqs. (6.1)-(6.2) and Table 6.1 rewrite in dimensionless form as Eqs. (6.10)-(6.11)
and Table 6.2.

∂C̃

∂θ
= 1
ξ2

∂

∂ξ

(
ξ2∂C̃

∂ξ

)
(spherical material) (6.10)
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∂C̃

∂θ
= 1
ξ

∂

∂ξ

(
ξ
∂C̃

∂ξ

)
(cylindrical material) (6.11)

Table 6.2 Initial and boundary conditions in dimensionless form.

Continuous approach Shrinking core approach

Initial condition C̃(θ = 0, ξ) = 1 (6.12) ξh(θ = 0) = 1 (6.13)

Boundary condition
∂C̃

∂ξ

∣∣∣∣∣
ξ=0

= 0 (6.14) C̃(θ, ξh) = 1 (6.15)

Boundary condition:
Active drying period when (n− 1)θc < θ < (n− 1)θc + χθc, ∀n ∈ [1, N ]:

∂C̃

∂ξ

∣∣∣∣∣
ξ=1

= −Bi C̃(θ, 1) (6.16)

Boundary condition:
Tempering period when (n− 1)θc + χθc < θ < nθc, ∀n ∈ [1, N ]:

∂C̃

∂ξ

∣∣∣∣∣
ξ=1

= 0 (6.17)

In the two last equations of Table 6.2, θc is the dimensionless version of the duration of a
cycle (θc = tcDe/R

2) and χ is the intermittency ratio, defined as

χ = td
td + tt

= td
tc

(6.18)

Specifically for the shrinking core approach, an additional equation has to be written, in
order to express the variation of the dimensionless radius of the humid core ξh with time. For
this purpose and for the spherical case, the following balance equation can be written :

d

dt

(4π
3 R3

h

ε

vl

)
= 4πR2

hDe
∂C

∂r

∣∣∣∣∣
r=Rh

(6.19)

where ε is the porosity of the dry zone and vl is the molar volume of water.
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The latter equation can be transform into its dimensionless form :

dξh
dθ

= (Csat − C∞) vl
ε

∂C̃

∂ξ

∣∣∣∣∣
ξ=ξh

(6.20)

A same reasoning for the cylindrical case shows that, actually, the same equation can be
applied for this geometry.

For the continuous approach, the evolution of the moisture ratio MR during the drying
can be determined, for the spherical geometry, using the following equation :

MR = C̄ − C∞
Csat − C∞

=
∫ 1

0
3ξ2C̃(θ, ξ)dξ (6.21)

where C̄ is the average value of C on the volume of the material.

The equivalent equation for the cylindrical approach is

MR = C̄ − C∞
Csat − C∞

=
∫ 1

0
2ξC̃(θ, ξ)dξ (6.22)

6.2.3 Post-processing of the simulation results

To solve the equations presented in the previous section, a numerical technique based on the
finite difference method was written in Wolfram Mathematica 12. These equations show that
the dimensionless time evolution of the moisture distribution inside the material depends on
three dimensionless numbers : θc, χ and Bi (and vl(Csat−C∞)/ε in the case of the shrinking
core approach). In order to analyse the influence of these dimensionless numbers on the
dynamics of an intermittent drying, three additional dimensionless numbers, which can be
evaluated once the equations of the model have been solved, are introduced. These three
dimensionless numbers allow comparing a given intermittent drying (i.e., fixed geometry,
fixed modeling approach, given values of θc, χ, Bi and, possibly, vl(Csat − C∞)/ε)) to the
equivalent stationary drying (i.e., same geometry, same modeling approach, same Bi and,
possibly, same vl(Csat − C∞)/ε, with the boundary condition Eq. (6.16) applied during the
entire drying).

First, the dimensionless number Jn compares the drying rate of an intermittent drying during
the nth cycle (drying and tempering periods included) to the drying rate of the equivalent
stationary drying during the same time interval. According to how the concentration, radial
position and time are set dimensionless, the dimensionless evaporation rate j̃ is the dimen-
sionless concentration gradient at the interface j̃ = ∂C̃/∂ξ. Thus, Jn can be calculated as
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follows :

Jn =

1
θc

∫ nθc

(n−1)θc

∂C̃
∂ξ

∣∣∣∣∣
ξ=1

dθ

1
θc

∫ nθc

(n−1)θc

∂C̃∗

∂ξ

∣∣∣∣∣
ξ=1

dθ

(6.23)

where C̃∗ is the solution of the equations describing the equivalent stationary drying.

The other two dimensionless numbers characterize the whole drying process. Throughout this
work, we define the end of a drying as the time at which 90% of the removable water has been
evaporated from the product (i.e., when MR = 0.1 for the continuous approach and when
ξh = (0.1)1/3 or (0.1)1/2 for the shrinking core approach, depending on whether the product
is spherical or cylindrical). First, Rtd is defined as the ratio of the duration of a stationary
drying to the duration of active drying periods of an equivalent intermittent drying (i.e., same
model, same geometry, same Bi and, possibly, same vl(Csat − C∞)/ε, plus given values of χ
and θc). Thus, this dimensionless number estimates the increase in drying rate during the
active drying periods, by switching from a stationary drying to an intermittent one. Finally,
Top is defined as the ratio of the total duration of an intermittent drying (taking into account
the active drying and the tempering periods) to that of an equivalent stationary drying. This
number characterizes the operability of the process. Indeed, intermittency leads to longer
operating times than stationary drying [74, 89, 96], which is not necessarily interesting from
an industrial point of view. The larger Rtd is and the smaller Top is, the more an intermittent
drying becomes interesting when compared to the equivalent stationary one.

6.3 Results and discussion

In this section, the effect of the tempering period on the drying dynamics is first analyzed
using the continuous modeling approach and is compared to the dynamics of stationary
drying. The influence of the Biot number on Rtd and Top is also investigated. A similar
analysis is then conducted using the shrinking core approach and elements specific to this
method are highlighted. Lastly, in Sec. 6.3.2, predictions from both modeling approaches are
compared to experimental data from the literature. The influence of operating conditions and
product properties on the two dimensionless numbers Rtd and Top, characterizing the whole
drying process, are shown and we highlight the best drying strategies.
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6.3.1 Dynamics of an intermittent drying process

The results obtained with the two modeling approaches, continuous and shrinking core, are
presented in a dimensionless form and discussed. A comprehensive analysis of the influence
of θc and χ on the dynamics of an intermittent drying, especially in its comparison with
stationary drying, is carried out. Unless otherwise explicitly stated, we assume that the
mass transfer resistance in the gas phase boundary layer around the material is much lower
than the internal transport resistance (i.e., Bi � 1). In this situation, Eq. (6.16) reduces to
C̃(θ, 1) = 0.

6.3.1.1 Continuous approach

Fig. 6.2(a) and (b) consider the first three cycles of the intermittent drying of a spherical
product, with θc = 0.1 and χ = 0.5 (i.e., the duration of a cycle is 1/10 of the characteristic
time of water diffusion in the material and the active drying and tempering periods are of
the same duration). Fig. 6.2(a) presents the water concentration profile inside the material
at the beginning, the middle and the end of the active drying period of these cycles, while
Fig. 6.2(b) presents this concentration profile at the beginning, the middle and the end of
the tempering period of these cycles. The results show that the moisture distribution in the
material is strongly dependent on the periods, in accordance with the results of [78, 105].
Indeed, during an active drying period, an important concentration gradient is established
in the material, as the water concentration near the surface is instantaneously set to zero.
During the tempering period, the concentration gradient is reduced as the water diffuses from
the center to the surface of the grain. Consequently, during the tempering period, the water
concentration at the center of the product decreases while it increases at the surface. Finally,
as the drying progresses (n increases), the concentration gradient within the grain decreases
as expected. The difference in the concentration profile between the beginning and the end
of a tempering period becomes smaller.
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Figure 6.2 Evolution of the water concentration profile within a spherical grain during an
intermittent drying with θc = 0.1 and χ = 0.5. (a) Water concentration profile at the start,
the mid-period and the end of the first three active drying periods. (b) Water concentration
profile at the start, the mid-period and the end of the first three tempering period.

Fig. 6.3(a), (b) and (c) report the time evolution of the moisture ratio MR during the drying
of a spherical product, for three different values of θc (0.05, 0.1 and 0.25) and for four
different values of χ (0.2, 0.4, 0.6 and 0.8). The solid line corresponds to the time evolution
of the moisture ratio during the equivalent stationary drying (continuous modeling approach,
spherical product and Bi� 1). This figure clearly shows the succession of active drying phase
and tempering phase (at constant MR) of an intermittent drying. The rapid decrease in MR
at the start of an active drying period is the result of the homogenization of the water
concentration in the grain during the previous tempering period (see Fig. 6.2), bringing
water to the surface of the material. The results show that the parameters characterizing
the intermittency, θc and χ, have a strong influence on the drying dynamics. As expected, it
can be seen that the total duration of an intermittent drying (i.e., time needed to reach MR
= 0.1) is larger that the duration of the stationary drying and that this duration increases
with a decrease in the intermittency ratio χ. When χ is equal to 0.8, there is only 20% of
the time of a cycle that is allocated for tempering and thus for the redistribution of moisture
within the grain. In this case, Fig. 6.3(a–c) show that an intermittent drying has a behavior
close to that of stationary drying, due to the limited time for the redistribution of moisture
and thus for the reduction of the concentration gradient within the material. The results also
show that, at a fixed value of χ, the total duration of the drying increases with θc. Finally,
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Fig. 6.3(a–c) show that the number of cycles required to complete the drying process (i.e.,
to reach MR = 0.1) decreases with an increase in χ or θc as expected.
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Figure 6.3 (a–c) Time evolution of the moisture ratio during the intermittent drying of a
spherical grain, for different values of χ and for (a) θc = 0.05, (b) θc = 0.1 and (c) θc = 0.25.
The solid line corresponds to the time evolution of the moisture ratio for the equivalent
stationary drying and the dashed grey line corresponds to MR = 0.1. (d) Drying rate j̃ of
a spherical material as a function of the moisture ratio MR. The dashed line corresponds
to an intermittent drying with θc = 0.1 and χ = 0.2 while the solid line corresponds to the
equivalent stationary drying.

Fig. 6.3(d) presents the dimensionless drying rate j̃ as a function of the moisture ratio for
an intermittent drying (dashed line) and the equivalent stationary drying (solid line). The
results were generated for θc = 0.1 and χ = 0.2 and for a spherical material. As there is no
evaporation during the tempering periods, each of them can be easily identified in the figure,
since they correspond to constant values of MR and to j̃ equal to zero. Moreover, during
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each tempering period, water is brought back at the surface of the material by diffusion
(see Fig. 6.2). Consequently, at the start of the subsequent active drying period, due to the
boundary condition imposed at the surface of the material (C̃(θ, 1) = 0), an infinite drying
rate is obtained (see the vertical asymptote in Fig. 6.3(d)). It should be mentioned that
the vertical asymptotes are present only because we considered that the Biot number tends
to infinity. By fixing a finite value of Bi, a significant increase of the drying rate at the
beginning of the drying period is still observed, but not an infinite one. Nevertheless, for Bi
> 100, no significant influence of the value of Bi on the evolution of the water content as a
function of time is noticeable. Fig. 6.3(d) evidences then that tempering and thus moisture
redistribution leads to an increase in the drying rate when drying resumes, in accordance
with several experimental studies [99,104,233]. Fig. 6.3(d) also illustrates another important
element : the total active drying time of an intermittent drying will always be less than
the duration of the equivalent stationary drying. Indeed, the figure shows that j̃ for the
intermittent drying is almost always larger than for the equivalent stationary drying. Indeed,
except for a finite number of MR values, the figure shows that j̃ for the intermittent drying
is larger than for the equivalent stationary drying.

To give a broader overview of the difference in drying rate between an intermittent and a
stationary drying, Jn (see Eq. (6.23)), comparing the drying rate of an intermittent drying
during the nth cycle (drying and tempering periods included) to the drying rate of the equi-
valent stationary drying during the same time interval, is reported in Fig. 6.4 as a function
of n, for several values of θc and χ (those used to generate Fig. 6.3). A spherical material is
considered. For each pair of values of θc and χ, Jn is reported for values of n up to the number
of cycles required to reach a value of MR smaller than 0.1. In accordance with Fig. 6.3(d),
we see in Fig. 6.4 that this number decreases with an increase of θc or χ. For every situation
considered in Fig. 6.4, Jn increases with n (i.e., as the drying progresses). Fig. 6.4 shows that
Jn < 1 for the first cycle and that Jn > 1 for the following cycles. It is normal for Jn to be
less than 1 for the first cycle. Indeed, during the drying period of this first cycle, the rate of
the intermittent drying is equal to that of the equivalent stationary drying. Then, during the
remainder of its first cycle (tempering period), the intermittent drying has a zero rate, while
the equivalent stationary drying continues. Consequently, Jn is smaller than 1 and decreases
with a decrease of χ (i.e., when the tempering period corresponds to an increasing part of
the cycle). On the contrary, for all the conditions tested, Jn > 1 for n > 1. This means that,
during intermittent drying, the increase in the drying rate during the active drying period
of a cycle, compared to stationary drying (see Fig. 6.3(d)), does more than compensate the
fact that the drying is interrupted during the tempering period. This is reinforced with time,
because Jn increases with n for all the conditions tested. In other words, the “boost" in
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the drying rate at the beginning of a drying period provided by the homogenization of the
water concentration profile during the previous tempering period becomes more and more
significant, as compared to a stationary drying, as the drying progresses. In a somewhat
counter-intuitive way, we also see in Fig. 6.4 that Jn increases as the active drying fraction
of a cycle decreases. This is the consequence of two effects. First, a decrease in χ means an
increase in the tempering period total duration, thus allowing more time for the concentra-
tion profile to uniformized. This therefore results in an increased drying rate at the start of
the next drying period. The second reason is that the smaller χ, the slower the intermittent
drying (see Fig. 6.3(a–c)) compared to the equivalent stationary drying. Therefore, for a
given time interval, if χ decreases, the intermittent drying will relate to a product with a
larger moisture ratio than that of the product undergoing the equivalent stationary drying.
This contributes to increase Jn, as the drying rate decreases with MR. Finally, we also see
in Fig. 6.4 that Jn increases if the duration of a cycle increases (i.e., if θc is large). This is
consistent with Fig. 6.3(a–c), where we see that a decrease in θc brings intermittent drying
closer to the equivalent stationary drying, given that the tempering period has less time to
affect the water concentration profile inside the material.

χ

θc

n

J n

0.05

0.1

0.25

0.2

0.4

0.6

0.8

Figure 6.4 Jn, ratio of the drying rate of an intermittent drying during the nth cycle (active
drying and tempering periods included) to the drying rate of the equivalent stationary drying
during the same time interval, as a function of n, for several values of θc and χ. A tendency
curve is established for the three values of θc considered and for χ = 0.2.
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The global influence of the two dimensionless numbers χ and θc on the drying kinetics of
intermittent versus stationary drying, characterized byRtd and Top, is analyzed using contour
plots in Fig. 6.5. The results are presented for the spherical geometry. Similar trends are
obtained for the cylindrical geometry (see Annexe B.1). Fig. 6.5(a) showsRtd, the ratio of the
duration of a stationary drying to the total active drying time of an equivalent intermittent
drying (i.e., same spherical geometry, Bi � 1, plus given values of χ and θc), as a function
of χ and θc. The results show that Rtd tends to 1 when χ tends to 1 or when θc is large
enough. The fact that Rtd tends to 1 for χ tending to 1 is logical, since intermittent drying
with χ = 1 is actually a stationary drying (no tempering period). On the other hand, at a
fixed value of χ, Rtd will be equal to 1 if θc (i.e., the duration of a cycle) is above a certain
threshold, depending on χ, such that the active drying period of the first cycle allows reaching
MR < 0.1. As discussed previously, for χ < 1, Rtd > 1 (if θc is below the above mentioned
threshold) ; it means that the total active drying time of an intermittent drying is smaller
than the duration of the equivalent stationary drying. For the smallest considered values of
χ and θc in Fig. 6.5, Rtd reaches values close to 4. It shows that intermittency can strongly
reduce the energy consumption of a drying.Rtd increases if χ decreases, and this is due to two
reasons. First, a reduced drying period corresponds to an increased tempering period, and
therefore to greater smoothing out of the water concentration gradient in the product. This
further leads to an increase in the drying rate during the following active drying period, as
more water is available at the surface of the product. Moreover, the shorter the active drying
periods, the more water is available at the surface of the product during these periods, which
favors the active drying rate. Rtd decreases as θc increases, given that an increase in θc de
facto decreases the number of cycles carried out during the drying (but not the duration
of the total active drying periods, if χ is constant) and therefore the number of times that
one benefits from the "boost" in drying rate at the start of an active drying period (see
Fig. 6.3(d)).

Fig. 6.5(b) shows that, as mentioned previously, the total duration of an intermittent drying
is always longer than that of the equivalent stationary drying. Indeed, Top, the ratio of the
total duration of an intermittent drying to that of the equivalent stationary one, is seen
to be larger than 1 except of course when χ = 1 or when θc is above its threshold value
(depending on χ) such that the intermittent drying is completed (MR < 0.1) during the first
drying cycle. It is observed that Top is less than 1.1 when χ ≥ 0.8, for any value of θc, as the
intermittent drying is close to the equivalent stationary one. Fig. 6.5(b) also shows that, at
large values of θc and small values of χ, small changes in θc or χ can lead to drastic changes
in Top. This is not a numerical artifact but it is due to the fact that, for large values of θc
and small values of χ, the number of cycles to complete the drying is low and the duration
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of the drying tempering periods of these cycles is large. Therefore, if a small change in χ

and/or θc leads to a change in the number of cycles to complete the drying, it will have a
strong influence on the total duration of this one. This is less pronounced for the small values
of θc and the large values of χ, as decreasing θc or increasing χ leads to an increase in the
number of cycles, with decreasing duration of the tempering periods. For small values of θc
(typically ≈ 0.1), Top depends mainly on χ (it decreases with an increase in χ) and generally
remains below 1.5 (i.e., the duration of an intermittent drying is no more than 1.5 times
longer that of the equivalent stationary drying). This limited increase is due to the fact that,
for low values of θc, the high number of cycles required to complete the drying allows to
benefit from several active drying periods with an increased drying rate at their beginning,
which somewhat compensates for the fact that the total duration of the drying is increased
due to the tempering periods. On the other hand, Fig. 6.5(b) shows that, for small values of
χ, having cycles with a long duration (i.e., large values of θc) is detrimental from the point
of view of the total operating time, as Top reaches values up to 4 for the conditions tested,
which corresponds to a total duration of the intermittent drying 4 times larger than the one
of the equivalent stationary drying.
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Figure 6.5 Contour plots of (a) Rtd and (b) Top as functions of χ and θc.



80

The results presented in Fig. 6.5 (and its equivalent for the cylindrical geometry, presented in
Annexe B.1) may be summarized into an operational diagram that would be useful to select
the best parameters for an intermittent drying process. This diagram is presented in Fig. 6.6
for the spherical (Fig. 6.6(a)) and the cylindrical geometries (Fig. 6.6(b)). It introduces three
regions on the χ− θc plane :

— A "stationary" region, where an intermittent drying is similar to the equivalent statio-
nary one, as it is completed (MR < 0.1) during the first drying cycle. It corresponds
to the region where Top = 1 and Rtd = 1 on the χ− θc plane.

— A "long-standing" region, where the total duration of an intermittent drying process is
at least twice the one of the equivalent stationary one (Top > 2). Although Rtd values
are quite high for the lowest θc values in this region, the operating time increases so
much that the process becomes potentially unattractive to the industry. Intermittent
drying is not advantageous in this region.

— An "operating" region, where the active drying duration of an intermittent drying
process is smaller than the duration of the equivalent stationary drying (Rtd > 1),
while the total duration of the intermittent drying remains acceptable when compared
to the equivalent stationary one (Top < 2). This region is itself divided into two sub-
regions : "operating I", in which the duration of the stationary drying is less than 50%
larger than the active drying time of the intermittent drying (i.e., Rtd < 1.5) and
"operating II", in which it is more than 2 times larger than the active drying time of
the intermittent drying (i.e., Rtd > 1.5). The operating II region seems to be the most
interesting to take advantage of the tempering while keeping a compromise on two
of the criteria of design and optimization of the drying process : the drying efficiency
and the total operating time.
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Figure 6.6 Operational diagram summarizing the different kind of dynamics, when inter-
mittent drying is compared to the equivalent stationary one, as a function of χ and θc. (a)
spherical geometry and (b) cylindrical geometry.

In numerous cases, the drying of a product is influenced by the diffusion-convection transport
inside the boundary layer around the material (i.e., Bi is not� 1, the external mass transfer
has a resistance that is non negligible when compared to the internal mass transfer) [72,73,96].
Therefore, to complete this analysis of the continuous approach, Fig. 6.7 presents contours
plots of Rtd and Top as functions of χ and θc, for two values of Bi (10 and 2) and for a
spherical material. When comparing Fig. 6.5 and Fig. 6.7, it is clear that, as Bi decreases,
the influence of χ and θc on Rtd is reduced, as smaller values of Rtd are obtained for small
χ and θc. Therefore, it appears that intermittent drying becomes less interesting as external
mass transfer resistance increases (i.e., smaller Bi number). This is due to the fact that, for
an intermittent drying, when this resistance increases, the boost in drying rate at the start
of an active drying period will be less pronounced than in the case of drying purely limited
by the internal transfer process. Mathematically speaking, if Bi is not � 1, the boundary
condition at the surface of the material during an active drying period cannot be approached
by C̃(θ, 1) = 0 (which leads to the vertical asymptotes in Fig. 6.3(d) when it is applied), but
the actual condition given by Eq. (6.16) must be used. Fig. 6.7 also shows that decreasing Bi
tends to make Top independent of θc. This is logical because Rtd → 1 if Bi → 0 : there is no
longer any influence of the tempering phases on the drying dynamics, except obviously that
it is completely at a standstill during these phases. So the duration of all the active drying
periods of an intermittent drying process is equal to that of the equivalent stationary drying
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one. Consequently the ratio of total drying duration, Top, tends towards 1/χ when Bi → 0.
We see in Fig. 6.7 that it is already close to being the case for Bi = 2.
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Figure 6.7 Contour plots of (a,c) Rtd and (b,d) Top as functions of χ and θc, for (a-b) Bi =10
and (c-d) Bi = 2.
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6.3.1.2 Shrinking core approach

An analysis similar to the one presented in the previous section, but using the shrinking core
modeling approach is now presented. Although many qualitative results obtained with the
continuous modeling approach also apply with the shrinking core approach, several elements
specific to this latter approach still deserve to be highlighted in this section. First, using the
shrinking core approach, an additional dimensionless number influences the dynamics of the
drying : vl(Csat − C∞)/ε. It appears in Eq. (6.20), giving the time evolution of the radius of
the humid core, ξh. This dimensionless number is much smaller than 1, as 1/vl is the number
of moles per unit volume of liquid water, while Csat is a concentration of water vapor in air.
As a consequence, the dimensionless duration of the drying is much larger than 1. Therefore,
if θc is of the order of unity or smaller, there is a very large number of cycles during the
intermittent drying and ξh varies very little over a cycle. In this section, it is still assumed
that Bi � 1 and, thus Eq. (6.16) reduces to C̃(θ, 1) = 0.

Fig. 6.9(a) and (b) relate to the intermittent drying of a spherical material, with θc = 0.1 and
χ = 0.5 (i.e., the duration of a cycle is 1/10 of the characteristic time of water vapor diffusion
in the dry zone and the drying and tempering periods are of the same duration). They present
the water vapor concentration profiles inside the dry zone of the material for three different
cycles of its intermittent drying (corresponding to different values of ξh, considered constant
over a single cycle). As θc = 0.1 and as the results are presented as a function of ξh and not of
time, they are independent of the value of vl(Csat−C∞)/ε (which influences the time needed
for the humid core to retract to a given radius, but does not influence the concentration profile
in the dry zone at this given moment of the drying). Fig. 6.9(a) presents the water vapor
concentration profile inside the dry zone at the beginning, the middle and the end of the active
drying period of the three cycles, while Fig. 6.9(b) presents this concentration profile at the
beginning, the middle and the end of the tempering period of these cycles. Similarly to the
continuous approach, it is seen that, during a tempering period, the concentration gradient
in the dry zone is reduced due to the diffusion of water vapor from the humid core-dry zone
interface towards the surface of the material (where the diffusion flux is set to zero as the
drying is stopped). However, in the case considered, the duration of the tempering period is
not large enough for the air in this dry zone to be saturated with water at the end of it (i.e.,
C̃(θ, 1) is significantly smaller than 1 at the end of the tempering period). Furthermore, this
deviation from saturation in the dry zone at the end of the period is all the more pronounced
as ξh is small, which is logical because a decrease in ξh goes along with an increase in the
time required for the vapor diffusion process to bring the concentration profile in the dry
zone at a quasi-steady state. At the start of an active drying period, the dimensionless water
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concentration at the surface of the material is suddenly set to zero. Consequently, the water
vapor concentration profile in the dry zone rapidly decreases towards the one that would be
obtained during the equivalent stationary drying (solid black curve), without reaching it for
the two lower values of ξh given that, as mentioned previously, the lower ξh is, the larger will
be the time required for the diffusion mechanism to bring the concentration profile in the dry
zone to a quasi-steady state.
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Figure 6.8 Evolution of Jn as a function of the humid core radius ξh for several values of θc
and χ.

Fig. 6.8 presents Jn (defined in Eq. (6.23)) during the intermittent drying of a spherical
material, at three values of θc (0.05, 0.1 and 0.25) and four values of χ (0.2, 0.4, 0.6 and
0.8). As θc < 1, Jn can be presented as a function of ξh because over a single cycle the latter
does not vary significantly. Thus, there are a few active drying-tempering cycles for a given
ξh. These results show significant differences between the shrinking core and the continuous
modeling approaches. Indeed, except for the fact that Jn increases during drying (i.e., when
ξh decreases), the results show that Jn increases with χ and decreases with an increase of
θc, which is the opposite behavior to the one observed in Fig. 6.4. Moreover, contrary to the
continuous modeling approach (see Fig. 6.4), Jn is smaller than 1 during the entire drying,
for all the conditions analyzed. This shows that, for the different conditions analyzed in
Fig. 6.8, in the shrinking core approach, the "boost" in the drying rate at the beginning of an
active drying period, when compared to stationary drying, never compensates the fact that
the drying is interrupted during the tempering period. This difference with the continuous
approach is a consequence of the fact that the characteristic time of vapor diffusion in the dry
zone of a material whose drying can be modeled by the shrinking core approach (∝ R2/De) is
way smaller than the characteristic time of liquid water diffusion in a material whose drying
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is described by the continuous approach. Indeed, De in the shrinking core approach refers to
the diffusion of water vapor in the air of the dry zone and is thus several orders of magnitude
larger than De in the continuous approach, which refers to the diffusion of liquid water in the
solid matrix of a material. Consequently, in the shrinking core approach, the "boost" in the
drying rate at the beginning of an active drying period is attenuated over a smaller part of
this period than in the continuous approach. This can be seen by comparing Fig. 6.2(a) and
Fig. 6.9(a). These figures show that the concentration gradient at the surface of the material
during the active drying period (and thus the drying rate) remains marked longer in the
continuous approach than in the shrinking core one.
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Figure 6.9 Water vapor concentration profile, using the shrinking core modeling approach,
within the dry zone of a spherical material, for three cycles characterized by different values
of ξh (0.3, 0.5, 0.8) and for θc = 0.1 and χ = 0.5. (a) Concentration profile at the start, the
middle and the end of the active drying period. (b) Concentration profile at the start, the
middle and the end of the tempering period. The black lines correspond to the concentration
profile for the stationary drying.
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6.3.2 Applications

In this section, the models and characterization tools developed in this study are used to shed
new lights on previous works reported in the literature, investigating the intermittent drying
of several products, under different operating conditions. θc and χ are estimated for these
different experiments and values of Rtd and Top are calculated. Finally, from this evaluation
and with regard to Fig. 6.5, Fig. 6.6 and Fig. 6.7, we analyze the different cases and highlight
the best practices.

6.3.2.1 Continuous modeling approach

In this section, the continuous model is compared to several experiments reported in the
literature. To resolve this model in a dimensional form, the durations of the active drying
and tempering periods td and tt, as well as three parameters, the radius of the product R, the
effective diffusion coefficient De and the external mass transfer coefficient ke, must be known.
Table 6.3 presents this information retrieved from several experiments presented in various
works. It should be noted that, in some of these papers, ke was not estimated. For these
works, the external mass resistance is thus considered negligible (Bi � 1). In Table 6.3, E2,
E3 and E4 are intermittent drying experiments with the first cycle taking particular values
of tc and χ, distinct from those used for the other cycles. Moreover, E7 and E8 are semi-
intermittent drying experiments, in the sense that only 2 (E7) or 3 (E8) drying–tempering
cycles are carried out, before finishing the drying continuously.

For each of the applied situations presented in Table 6.3, the model is used to calculate
Rtd and Top. The results allows proposing Fig. 6.10, where all the considered experiments
are presented on a Rtd − Top plane. It is worth mentioning that the model was adapted to
simulate E2, E3 and E4 (specific first cycle), as well as E7 and E8 (2 or 3 cycles before
stationary drying). Moreover, in order to analyze the relevance of the strategy consisting
of a first cycle with values of χ and tc distinct from those used for the following ones, 6
additional calculations are carried out ; they are also presented in Table 6.3 and in Fig. 6.10.
E9, E11 and E13 are the equivalent of E2, E3 and E4, but with the parameters of the first
cycle used throughout the drying, while E10, E12 and E14 are the equivalent of E2, E3 and
E4, but with the parameters of the other cycles used throughout the drying. Fig. 6.10 also
highlights the frontiers between the different regions introduced previously to characterize
the operation of an intermittent drying, when compared to the stationary equivalent one : the
"Long-standing" region if Top > 2, the "Operating II" region if Rtd > 1.5 and the "Operating
I" region if 1 < Rtd < 1.5.
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Fig. 6.10 shows that large ranges of values of Top and Rtd are obtained for the experiments
presented in Table 6.3. Generally, these experiments are located in the "Operating" (I or II) or
the "Long–standing" zones. This shows the importance of a good selection of the intermittency
parameters when conducting an intermittent drying. Indeed, several experiments conditions
reported in Table 6.3 do not provide a clear advantage on stationary drying regarding the
drying efficency (Rtd close to 1) but are clearly detrimental in terms of operating duration
(Top > 2).

Long-standing

Operating I Operating II

Rtd

T o
p

Figure 6.10 Top as a function of Rtd for several applied situations from the literature. – E1,
–E2, – E3, –E4, –E5, – E6, – E7, – E8, – E9, – E10, – E11, –E12,
–E13, –E14. More information is given in Table 6.3.

As a reminder, to enhance the performance of intermittent drying compared to the equivalent
stationary one, Rtd has to be as high as possible while maintaining a relative ratio in the
total operating time (Top) as low as possible. We can see in Fig. 6.10 that the experiments
carried out by Cihan and Ece [104] on rice kernels give the most interesting results as they
are located in the operating II region. They can reach active drying time three times smaller
than the duration of the equivalent stationary drying, while having a total duration of the
drying less than 1.5 times more than the one of the equivalent stationary one. This is due
to the low values of θc, of the order of 0.025, contrary to the other experiments reported in
Table 6.3, for which θc is higher than 0.1 in all cases. Indeed, as shown in Fig. 6.5, when
θc decreases, Rtd increases, especially for low values of χ (which is the case in [104]), and
the total duration of the drying decreases (if not in the "stationary" region). The duration
of a cycle in Cihan’s experiments [104] is of the order of one hour, as opposed to the other
experiments where it is about 24 hours. At low values of tc (and thus θc), the differences
between the experiments are mainly due to differences in the values of χ (see Fig. 6.5 and
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Table 6.3 Parameters and operating conditions form literature experiments.

Products Geometry De (m2/s) ke (m/s) tc χ R (mm) Legend

[101] Banana Cylindrical 1.23 ∗ 10−9 – 24 h 1/3 15 – E1

[104] Rice Cylindrical 8.68 ∗ 10−12 –
0.75h (1st cycle) - 1h15 (after) 1/3 (1st cycle) – 1/2 (after)

1.13
–E2

1h (1st cycle) - 1h30 (after) 0.2 (1st cycle) – 1/3 (after) – E3

[96] Pears Spherical 2 ∗ 10−9 2.01 ∗ 10−7 19h (1st cycle) – 24h (after) 0.29 (1st cycle) – 0.44 (after) 23 –E4

[72] Pears Spherical

25 ∗ 10−10 1.88 ∗ 10−7
18h 8/18 28 –E5

24h 10/24 26.5 – E6

14 ∗ 10−10 3.54 ∗ 10−7
24h 10/24 (only 2 cycles) 28.2 – E7

24h 10/24 (only 3 cycles) 27.8 – E8

based on [104] Rice Cylindrical 8.68 ∗ 10−12 –

0.75h 1/3

1.13

– E9

1h15 1/2 – E10

1h 0.2 – E11

1h30 1/3 –E12

based on [96] Pears Spherical 2 ∗ 10−9 2.01 ∗ 10−7
19h 0.29

23
–E13

24h 0.44 –E14
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Fig. 6.7). This is reflected in Fig. 6.10 by the fact that, on this diagram, Cihan’s experiments
are "lumped" by given values of χ and ordered from left to right according to decreasing values
of χ. In conclusion, low active drying time and a small increase in the total duration of the
drying are obtained by [104], since they combine small values of θc and χ with a negligible
external mass resistance (i.e., Bi � 1).

On the other hand, Fig. 6.10 also highlights that, in some experiments, intermittent drying
does not result in a significant improvement of drying performance. Indeed, the experiments
E4, E5 and E6 [72, 96] are located in the long-standing region. For example, compared to
stationary drying, the active drying time of E4 of [96] decreases by only 7% while the total
duration of the drying has approximately doubled. These results can be explained by a low
Biot number (around 2) (see Fig. 6.7). As shown in Fig. 6.7, Top depends mainly on χ when
Bi is low. Experiments from the literature highlight thus that the Biot number has a strong
influence on the performance of intermittent drying. According to the definition of θc and
Bi, increasing the radius of the product R conducts to an increase of Bi and a decrease of
θc. These two effects positively influence the drying efficiency and the total time of operation
(see Figs. 6.5 and 6.7).

Different strategies have been used to enhance the drying kinetics, for example by varying
the intermittency ratio during the drying process [96, 104], with a smaller value of χ at the
beginning of the drying (E2, E3 and E4), or by starting with intermittency and then swit-
ching to stationary drying [72] (E7 and E8). These two strategies have the same underlying
motivation : it is at the beginning of the drying that the water removal is the most important
(high drying rate). Therefore, and it can be seen clearly in Fig. 6.3, it is during the first
cycles of the drying that the influence of χ on the time evolution of the moisture ratio is
the highest, with a decrease in χ leading to an increase in the drying rate during an active
drying period (and hence to energy savings), due to the increased redistribution of water in
the material during the previous tempering period. The model shows that the parameters
of such an operation with a varying intermittency ratio have to be selected with care as, by
comparing E2 to E9/10, E3 to E11/12 and E4 to E13/14, we see that only E2 is actually
significantly different from the two corresponding experiments with constant intermittency
parameters (E9 and E10). In this case, varying the intermittency ratio provides indeed an
interesting strategy to have a trade-off between energy efficiency and the total time of ope-
ration. According to Fig. 6.5, this may be explained by a low θc value and thus a first period
of tempering at a high moisture ratio. In conclusion, the variation of χ during the drying
process might be a promising solution, only under certain operating conditions. Fig. 6.10 also
shows that increasing the number of cycles and thus the number of tempering periods from 2
to 3 (E7 to E8) results in a decrease of the active drying time by about 7% and an increase in
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the total duration of the drying by about 40%. To limit the number of cycles may therefore
also be a suitable strategy. The model developed allows us to test several strategies and thus
to select the most relevant operating conditions.

For all the cases considered in Table 6.3, it is worth mentioning that we have checked that
our model is able to reproduce fairly the experimental results presented in these papers.
Selected figures comparing the experimental results from the literature and the model are
presented in Annexe B.2. Slight discrepancies are observed and can be explained by the
simplifications made in our model : no water loss during the tempering period, no shrinkage
and isothermal assumption. The model cannot properly represent the experimental results
if there is a significant temperature variation between the active drying and the tempering
periods and if there is a significant mass loss during the tempering period. However, the
proposed model could be modified to take these aspects into account. They have not been
considered here in order to keep the analysis as broad as possible. Nonetheless, we can
reasonably assume that the behaviors highlighted in this study are quite general.

6.3.2.2 Shrinking core modeling approach

In this section, the shrinking core modeling approach is used to analyze the drying kinetics
of a granular material in a spouted bed. A spouted bed can be seen as an inherently inter-
mittent dryer since there is an active drying period in the spout and a tempering period
when the product is in the fountain or the annulus [36]. Nevertheless, the dynamics of wa-
ter redistribution during the tempering phases is often not considered when modeling the
drying kinetics in such dryers. However, as shown previously, this redistribution during the
tempering period can, under certain conditions, significantly affect the drying rate in the sub-
sequent active drying period. Therefore, here, we investigate whether or not the dynamics of
water transport in the material must be considered in detail during the two periods of the
drying cycles when modeling the drying kinetics in this type of dryer. For this purpose, we
consider the drying of spherical yeast pellets in a spouted bed under conditions comparable
to those used by Spreutels et al. [36], as the shrinking core approach was already used with
success to model the drying kinetics of yeast pellets during stationary drying [43, 44, 220].
The importance of considering a detailed description of water transport in the pellets during
an intermittent drying can be assessed by the parameter Rtd. As a reminder, Rtd is defined
as the ratio of the duration of a stationary drying to the active drying time of an equivalent
intermittent drying (i.e., same geometry, same Bi and same vl(Csat−C∞)/ε, plus given values
of χ and θc). If Rtd is significantly larger than 1, it means that the complex dynamics of water
transport and redistribution during the intermittent drying has a significant influence on the



91

drying kinetics.

Yeast pellets, which are porous media, are characterized by a porosity ε and a tortuosity τ .
The values of the latter reported by [43] are used : ε = 0.58 and τ = 4.45. The effective
diffusion coefficient can thus be estimated as follows : De = εD/τ , where D is the diffusion
coefficient of water vapor in air. The external mass transfer coefficient ke is taken equal to
0.2 m/s [36]. As seen in Sec. 6.2.2, to calculate the time evolution of the humid core radius,
the drying air temperature and humidity have to be fixed (see Eq. (6.20)). Here, we consider
usual values of these parameters for the drying of yeasts : a temperature T equal to 50◦C
and a humidity Y equal to 0.01 (d.b). Finally, regarding the intermittency parameters and as
highlighted by Spreutels et al. [226], the intermittency ratio χ seems an intrinsic parameter of
a spouted bed and does not depend on the amount of particles in the bed or the gas velocity.
For the conical spouted bed used in their study, the yeast pellets stay about 8% of the time
in the spout, which constitutes the active drying period of a cycle (χ = 0.08). On the other
hand, tc depends on the operating conditions and is of the order of a few seconds for the
experiments analyzed in [226].

With these data, the model can be used to generate Fig. 6.11, which presents Rtd as a
function of the cycle time tc, for three different diameters of the yeast pellets. These results
show that Rtd increases if the radius of the pellets increases and if the time of a cycle
decreases. For the smallest radius considered (0.35 mm), Rtd is almost equal to 1 for any
value of tc, but it can take values up to around 1.6 for the smallest tc and the largest R
considered. Therefore, for spherical yeast pellets of 0.35 mm in radius, as in the study of [226],
the moisture redistribution during the tempering period has not a significant influence on
the drying kinetics of yeast pellets and thus has not to be considered in the modeling. To
understand the influence of the size of the yeast pellets on Rtd, it must first be borne in mind
that, for the situation analyzed here, the tempering phases last much longer than the active
drying phases (χ = 0.08). Thus, during a tempering phase, the diffusion has much more time
to bring the water vapor concentration field in the dry zone of the pellet to saturation than
it has time to bring it back, during the subsequent active drying phase, to the quasi-steady
state corresponding to stationary drying. Hence, it is mainly the dynamics of this transition
during the active drying periods, generating an increase in the drying rate when compared to
stationary drying, that will control the value of Rtd, rather than what is happening during
the tempering periods. As shorter this transition during the drying periods is with respect
to tc ,the closer to 1 Rtd is, we understand that Rtd decreases with a decrease of R (as the
transition duration is ∝ R2) and with an increase of tc.

Finally, some limitations of the model regarding intrinsically intermittent dryers should be
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outlined. In such dryers, the intermittency parameters, χ and θc, are difficult to determine
experimentally. Nevertheless, in recent years, major advances in numerical simulations have
made it possible to obtain this information more easily. Moreover, drying in fluidized beds
or spouted beds can, under certain conditions, lead to saturation of the drying air, resulting
in a decrease in the drying rate due to the mass transfer limitation. This phenomenon is not
taken into account in this model.

0.35 mm

1.5 mm
2.5 mm

tc (s)

R
td

Radius:

Figure 6.11 Rtd as a function of the duration of a cycle tc for three spherical yeast pellet
diameters using the shrinking core approach.

6.4 Conclusion

According to the literature, although intermittency can significantly affect the drying kine-
tics [26,27], few studies have focused on a comprehensive analysis of the influence on the two
parameters characterizing the intermittency, θc and χ, on the drying dynamics. These two
dimensionless parameters, θc and χ, are defined as the dimensionless version of the duration
of a cycle and the intermittency ratio (i.e., the ratio of the duration of the active drying
period of a cycle to the total duration of the cycle), respectively. Consequently, in this work,
we derive models based on transient mass diffusion equations to compare intermittent and
stationary drying processes. Two modeling approaches, corresponding to different physical
situations, were considered : a continuous approach with a continuous distribution of water
in the material and a shrinking core approach with the material divided into a humid core
and a dry zone.

During the tempering period of an intermittent drying, there is a moisture redistribution
in the material and the water content at the surface of the product is thus increased. It
leads to an increase in the drying rate when drying resumes, as compared to stationary
drying. The global influence of χ and θc on the kinetics of intermittent versus stationary
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drying was characterized by two dimensionless parameters representing the whole drying
process : Rtd and Top. Rtd characterizes the increase in drying rate during the active drying
periods of an intermittent drying, as compared to stationary drying, whereas Top describes
the operability of the process through the ratio of the total duration of the drying process,
when intermittent drying is compared to stationary one. High drying efficiency (i.e., Rtd > 1)
and a small increase in the total duration of the drying (i.e., Top close to 1) can be obtained
by combining small values of θc and χ, with negligible external mass resistance. Depending
on the values χ and θc, three regimes can be highlighted for an intermittent drying : (i) a
stationary regime where intermittent drying is equivalent to stationary drying, (ii) a long-
standing regime when the total duration of an intermittent drying is at least twice the one of
the equivalent stationary drying and (iii) an operating regime when Rtd > 1 while Top < 2.
Finally, although most qualitative results are similar for the continuous modeling and the
shrinking core modeling, there is a significant difference between these two approaches. Since
the concentration gradient at the surface of the product decreases more rapidly with the
shrinking core approach than with the continuous approach, the increase in drying rate at
the beginning of an active drying period will be attenuated and shorter in time when the
intermittent drying of a product can be described by the shrinking core approach rather than
with the continuous one.

Differences in drying performance between experiments from the literature could be explained
by the values of χ, θc and of the Biot number. Notably, the results show that the value of
the mass transfer Biot number has a significant impact on the performance of intermittent
drying. Intermittent drying will be less interesting as the resistance to external mass transfer
is important since the influence of χ and θc on Rtd is reduced as Bi decreases. The models
developed were able to analyze several strategies and to highlight the most relevant operating
conditions and the best drying practices.

This study highlights that intermittency parameters should be chosen with care. Indeed,
although the physics is rather straightforward, the observed behaviors and the analysis are
relatively complex. Modeling strategies are thus a key point to improve the understanding of
the phenomena taking place during intermittent drying and to optimize intermittent drying.
To thoroughly analyze the influence of χ and θc on the drying dynamics, some phenomena
were neglected. It would be interesting to improve the proposed models by considering the
thermal effects and the shrinkage of the products. Nevertheless, we can expect that the
highlighted behaviors will also be encountered in more complex systems. Finally, to be more
thorough, the results obtained in this study should be completed by also taking into account
the influence of the intermittency parameters, χ and θc, on the quality of the product of
interest.
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CHAPITRE 7 ARTICLE 4 : EVAPORATION VERSUS IMBIBITION IN A
POROUS MEDIUM

Le chapitre suivant a été publié sous forme d’article dans le journal Journal of Colloid and
Interface Science :

C. Van Engeland, B. Haut, L. Spreutels, and B. Sobac. "Evaporation versus imbibition in a
porous medium." Journal of Colloid and Interface Science 576 (2020) : 280-290.

Les informations complémentaires accompagnant l’article sont disponibles à l’Annexe C.

Abstract

Predicting and controlling the liquid dynamics in a porous medium is of large importance in
numerous technological and industrial situations. We derive here a general analytical solution
for the dynamics of a liquid front in a porous medium, considering the combined effects of
capillary imbibition, gravity and evaporation. We highlight that the dynamics of the liquid
front in the porous medium is controlled by two dimensionless numbers : a gravity–capillary
number G and an evaporation–capillary number E . We analyze comprehensively the dynamics
of the liquid front as functions of G and E , and show that the liquid front can exhibit seven
kinds of dynamics classified in three types of behaviors. For each limiting case, a simplified
expression of the general solution is also derived. Finally, estimations of G and E are computed
to evidence the most common regimes and corresponding liquid front dynamics encountered
in usual applied conditions. This is realized by investigating the influence of the liquid and
porous medium properties, as well as of the atmospheric conditions, on the values of the
dimensionless numbers.
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7.1 Introduction

The interaction between a liquid and a porous medium is encountered in countless natural
and industrial situations including soil water retention or evaporation [234,235], seed imbibi-
tion [236], plant movement [237, 238], analytical devices [239, 240], oil recovery [241], or fuel
cells [242,243].

Although liquid transport through porous media has already been investigated for a long
time, an active control and the prediction of the liquid dynamics within these complex media
still need to be improved [120,121,244].

A considerable research attention has been devoted to comprehend the fluid displacement in
porous media and especially the imbibition of porous materials. The capillary-driven invasion
dynamics of a liquid into a capillary tube or a porous medium was first studied by Bell and
Cameron [245], Lucas [246] and Washburn [247], resulting in the derivation of the well-
known equation predicting that the fluid transport in a porous medium exhibits a diffusive
behavior and that the penetration length increases as the square root of time. Numerous
works have followed to generalize this modeling by accounting for additional effects such as
gravity [248–252], inertia [251,253,254], evaporation of the liquid [128,129,131], tortuosity of
the medium [125, 126], dynamic contact angle [253–255], heterogeneity of the medium [256]
or swelling of the porous matrix [257,258]. The recent review of Liu et al. [121] presents and
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compares a set of more or less complex theoretical models describing the liquid imbibition in
porous materials, while emphasizing their advantages and limitations.

Most of the models related to porous media imbibition do not account for the potential
evaporation of the liquid [121]. However, the evaporation can considerably affect the liquid
propagation in a porous medium and limit the imbibition when volatile liquids in open
environments are involved [128, 259, 260]. Hence, neglecting the evaporation in certain si-
tuations may lead to an overestimation of the liquid imbibition [128, 132]. Several studies
attempted to include evaporation in models and to analyze its influence on porous media im-
bibition [128,129,132,261]. However, the developed models generally adopt a simplified des-
cription of the evaporation process through an imposed and constant evaporation rate [131],
estimated either from experimental measurements [128,259,262] or by correlations depending
on the environmental conditions [132,263], hence limiting the scope of these models. Beyha-
ghi et al. [129] propose a more complete approach in which the evaporation rate is evaluated
by solving a diffusion equation for the vapor transport in the gas phase. The influence of
the convection and of the geometry of the porous medium on the vapor transport within
it are then neglected in their approach, although they may play an important role in the
dynamics of the system [133–135]. It should be noted that when a more precise description of
the evaporation is involved [129,133], an evaporation occurring at the surface of a saturated
porous medium is generally considered (either at the lateral sides [133] or at the top [129]).
Hence, an evaporation at a static liquid–gas interface directly in contact with the surrounding
environment is considered in these works. This differs from the present study in which we
consider an advanced description of the evaporation at a moving liquid–gas interface within
a porous media.

In this paper, we present a general theoretical model of the interaction between a liquid
and a homogeneous porous medium including the combined effects of capillarity, gravity and
evaporation. The developed model is based on the coupling of the classical Darcy-based mo-
del of porous media imbibition driven by capillarity including the effect of gravity, with an
advanced modeling of the evaporation process taking place at the liquid–gas interface inside
the porous medium, considering the diffusive and Stefan–convective transports of vapor in
air. The derived analytical model aims at providing a comprehensive analysis of the influence
of these three effects (capillarity, gravity and evaporation) on the dynamics of a liquid front
in a porous medium. A particular attention is paid to the identification of the key dimen-
sionless numbers characterizing the system, to the analysis of the limiting cases, and to the
characterization of the different possible regimes for the liquid front dynamics. The model
enables, inter alia, to analyze the competition between the capillary-driven imbibition and
the evaporation on a large range of parameters, which has never been properly tackled so far,
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whereas it can lead to drastically different liquid front dynamics depending on the domina-
ting mechanisms, as revealed in similar systems [264]. The influence of the liquid and porous
medium properties, as well as of the atmospheric conditions, on the liquid front dynamics is
also discussed.

7.2 Mathematical modeling

7.2.1 System description and assumptions

As presented in Fig. 7.1, the system considered in this work is a 2D homogeneous and isotropic
porous medium of height H and of width W , composed by a close-pack of spherical particles
(i.e. with a volume fraction of particles φcp = 0.64). The porous medium is characterized
by a porosity ε = 1 − φcp and a tortuosity τ . The porous medium is plunged into a liquid
reservoir of infinite size, which can induce a liquid flow in the porous medium. The liquid is
considered as being potentially volatile and subjected to gravity acting vertically downwards
in the negative z direction. Hence, the dynamics of the liquid–gas interface in the medium is
governed by the competition between capillary imbibition, gravity drainage and evaporation.
As a stable liquid–gas interface that remains flat is considered 1, the problem description
simplifies and restricts to one dimension along the vertical z–axis, with z = 0 the position of
the bottom of the porous medium and z = H the position of its top. The vertical position
of the liquid–gas interface is denoted h = h(t), where t is the time, and its initial value is
h0 = h(t = 0). In order to analyse the influence of the initial position of the interface on
the dynamics of the system, h0 is not necessarily equal to zero. Various initial conditions are
investigated in order to consider an initially dry porous media (h0 = 0), an initially fully
filled porous media (h0 = H) and an initially intermediate situation (h0 = H/2).

The 1D mathematical model is based on a transport equation governing the position of the
liquid–gas interface, including three mechanisms : capillarity, gravity and evaporation. The
system is assumed isothermal, i.e. the temperature of the solid porous medium, of the liquid
within it and of the surrounding gas are considered to be homogeneous, constant and equal to
the ambient temperature Tg. An incompressible Newtonian liquid and a laminar flow in the
porous medium are assumed. Hence, the Darcy’s law is used to express the liquid flux induced
by capillary and gravity forces. For the evaporation of the liquid in the porous medium,
diffusive and Stefan-convective transports of the vapor in the gas phase are considered. The
gas phase is assumed to be a mixture of ideal gases and the total gas pressure is considered

1. The stability of the liquid–gas interface in porous media has been investigated both for invading dy-
namics during imbibition and for receding dynamics during gravity drainage or evaporation, and stability
criteria were derived ; see [118,265–269] for instance.
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Figure 7.1 Schematic illustration of the investigated system.

homogeneous, constant and equal to the atmospheric pressure Pg. The validity of such an
assumption is discussed in [204]. The liquid and the gas molar concentrations, c` and cg, are
thus expressed as follows : c` = ρ`/M̂` and cg = Pg/R̂Tg, where R̂, M̂`, Tg and ρ` are the
universal gas constant, the molar mass of the liquid, the ambient temperature and the liquid
density, respectively. Under usual conditions [204], the transport mechanisms in the gas phase
can be considered quasi–steady since the order of magnitude of the characteristic time of the
liquid evaporation tev ≈ H2c`τ/(cgDva) is way larger than the characteristic time of the vapor
diffusion in the gas phase tD ≈ H2/Dva, where Dva is the diffusion coefficient of the vapor
in air. The air above the porous medium is considered continuously renewed. Therefore, the
mole fraction of the vapor in the gas at the top of the porous medium Xa, is generally equal to
0, except for water, for which Xa depends on the surrounding air humidity. At the liquid–gas
interface, a local equilibrium is considered, i.e. the gas phase in contact with this interface
is saturated with vapor. Finally, the Kelvin effect (i.e. vapor pressure dependence on the
interface curvature) and the Knudsen effect (i.e. vapor–air diffusion coefficient dependence
on the pore size) are neglected. The validity of these two assumptions is rigorously discussed
and general criteria are established in the Supplementary Material (see Annexe C). It should
be noted that, inherently to a continuum 1D model approach involving a flat interface, the
present model neglects some complexity that can occur at the pore-network level in certain
situations, and in particular the potential development of more complex geometries of the
liquid–gas interface presenting wetting liquid films. This point is discussed in more detail in
the Sec. 7.3, when appropriate.
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7.2.2 Capillary imbibition in the porous medium

In this section, the capillary imbibition of a liquid in the porous medium is classically des-
cribed, in the absence of evaporation. The liquid flow in the porous medium is described by
the Darcy’s law [129, 134, 135, 258, 270, 271]. Thus, v, the superficial velocity of the liquid in
the porous medium is given by

v = K∆P
µ`h

(7.1)

where K is the permeability of the porous medium, µ` is the liquid dynamic viscosity and ∆P
is the difference of driving pressure in the liquid between the bottom of the porous medium
(z = 0) and the liquid–gas interface (z = h) caused by capillary and gravity forces.

As µ` � µg and cg � c`, ∆P writes

∆P = Pc − ρ`gh (7.2)

where Pc is the capillary pressure at the liquid–gas interface and ρ`gh is the hydrostatic
pressure, with g the acceleration of gravity. Pc is generally expressed using the Laplace
law [134,272,273] :

Pc = 2σ
rp

cos θ (7.3)

where rp is the pore radius, θ is the contact angle and σ is the surface tension.

As v = ε(dh/dt), the combination of Eqs. (7.1)–(7.3) allows writing the equation describing
the time evolution of the liquid front position in the porous medium, in the absence of
evaporation :

dh

dt
= v

ε
= K

µ`ε

Pc − ρ`gh
h

(7.4)

This equation describing the combined influence of capillary imbibition and gravity on the
liquid motion in the porous medium has already been established in several works [128,129,
270,274].

7.2.3 Liquid evaporation in the porous medium

In this section, the influence of the evaporation process on the position of the flat liquid–
gas interface in the medium is described, in the absence of gravity and capillarity. The
evaporation process taking place at the liquid–gas interface inside the porous medium is
modeled by considering the quasi-steady diffusive and Stefan–convective transports of the
vapor in the gas phase. If diffusion is described by the Fick’s law [211], the mass conservation
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of the vapor in the gas phase allows writing ∀z ∈ [h,H]

j

ε
= −cg

Dva

τ

dX

dz
+Xcgvg (7.5)

where j is the molar flux of evaporation at the liquid–gas interface (in mol per s and per m2 of
porous medium), vg is the molar averaged gas velocity (described in more detail in [204]) and
X = cv/cg is the mole fraction of the vapor in the gas, with cv the vapor molar concentration.

A mass balance at the liquid–gas interface yields

j

ε
= −c`

dh

dt
= cg

(
vg −

dh

dt

)
(7.6)

As cg � c`, Eq. (7.6) can be rearranged into vg = j
cgε

(
1− cg

cl

)
w j

cgε
. Combining the latter

equation and Eq. (7.5) gives
j = −εcgDva

τ

1
1−X

dX

dz
(7.7)

The boundary conditions of the previous equation are

X(z = h) = Xi

X(z = H) = Xa

(7.8)

where Xi is the vapor mole fraction at the liquid–gas interface. As a local equilibrium is assu-
med at the liquid–gas interface, Xi can be expressed using the Clausius–Clapeyron equation :

Xi = exp
(
−L
R̂

(
1
Tg
− 1
Tsat

))
(7.9)

where Tsat is the saturation temperature of the liquid at the atmospheric pressure and L is
the molar latent heat of vaporization.

The molar evaporation flux at the interface j can be evaluated from the solution of the above
differential equation (7.7), considering the boundary conditions stated in Eq.(7.8) :

j = εcgDva

τ

1
H − h

ln
(1−Xa

1−Xi

)
(7.10)

Finally, the receding velocity of the liquid–gas interface in the porous medium solely due to
the evaporation is obtained by combining Eqs. (7.6) and (7.10) :

dh

dt
= −cgDva

c`τ

1
H − h

ln
(1−Xa

1−Xi

)
(7.11)
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One can directly see from Eq. (7.11) that tev ≈ c`H
2τ

cgDva
ln
(

1−Xi

1−Xa

)
is a characteristic time of the

evaporation of the liquid in the porous medium.

7.2.4 General model including capillarity, gravity and evaporation

The equation describing the evolution of the liquid front position within the porous medium,
including capillarity, gravity and evaporation, is obtained by combining Eqs. (7.4) and (7.11) :

dh

dt
= K

µ`ε

Pc − ρ`gh
h

− cgDva

c`τ

1
H − h

ln
(1−Xa

1−Xi

)
(7.12)

A dimensionless form of this equation is obtained by introducing the following dimensionless
variables :

h̃ = h

H
, T̃g = Tg

Tsat
, and t̃ = tKPc

H2εµ`
,

whereH2εµ`/(KPc) is an order of magnitude of the time required for the liquid to impregnate
a porous medium of height H solely due to capillarity. Accordingly, Eq. (7.12) rewrites in
dimensionless form as

dh̃

dt̃
= 1
h̃
− G − E

1− h̃
(7.13)

where G and E are two dimensionless numbers, defined as

G = ρ`gH

Pc
(7.14)

E =
(
cg
c`

Dvaε

τ

µ`
KPc

)
ln
(1−Xa

1−Xi

)
(7.15)

The first dimensionless number G is the ratio of the hydrostatic pressure to the capillary
pressure. Thus, this number characterizes the ability of the capillarity to raise the liquid up
to a certain height facing gravity. This gravity–capillary number G, sometimes also named
capillary height number, has already been introduced in several works [128,248,250] and can
also be regarded as a capillary Bond number.

The second dimensionless number E is the ratio of a characteristic time of the capillary
imbibition H2εµ`/(KPc) (evaluated when gravity is negligible, i.e. for Pc � ρ`gh) to a cha-
racteristic time of the evaporation (mentioned below Eq. (7.11)). This evaporation–capillary
number E has a similar definition than the one proposed by Benner and Petsev [131] <n.
However, since an advanced modeling of the evaporation is developed in the present work,
in contrast to [131] in which the authors considered the evaporation through an imposed
parameter, E appears to be more general by accounting for the influence of the liquid and
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porous medium properties, as well as of the atmospheric conditions, on the evaporation.

The analytical expression for the time needed for the liquid front to reach a certain height
t̃(h̃) can be obtained from Eq. (7.13) :

t̃ = − h̃− h̃0

G
+

(r− − r2
−) ln

(
r−−h̃
r−−h̃0

)
G(r− − r+) −

(r+ − r2
+) ln

(
r+−h̃
r+−h̃0

)
G(r− − r+) (7.16)

where r± = (1 + G + E ±
√

(1 + G + E)2 − 4G)/2G are the two real roots of the second order
polynomial Gh̃2 − (1 + G + E)h̃ + 1 and h̃0 = h0/H. In its general form, it appears difficult
to invert Eq. (7.16) to express h̃(t̃).

The stationary liquid height h̃s (i.e the limit of h̃ for t̃→∞) can be obtained from Eq. (7.13),
when dh/dt = 0, and is either equal to r− :

h̃s =
1 + G + E −

√
(1 + G + E)2 − 4G
2G (7.17)

or when E = 0 and G < 1, to r+ = 1/G. However, as the dimensionless height of the porous
medium is finite (H̃ = 1), this latter solution is unphysical. Hence, to satisfy this geometric
constraint, h̃s should be limited to 1 as actually predicted by Eq. (7.17).

Finally, the time needed for the liquid front to cover β% of the distance between its initial
position and its stationary position can also be estimated with the two previous equations :

t̃β = −
β

100 (h̃s − h̃0)
G

+
(r− − r2

−) ln
(
1− β

100

)
G(r− − r+) −

(r+ − r2
+) ln

(
1− β (h̃s−h̃0)

100 (r+−h̃0)

)
G(r− − r+) (7.18)

Note that β = 99 is considered in the remainder of the paper.

7.2.4.1 Limiting cases

Several limiting behaviors can be identified when G and/or E tend to zero or to infinity.
For each case, simplified analytical expressions can be derived for t̃(h̃), h̃s and t̃99. For some
cases, the forward analytical solution h̃(t̃) can be obtained, which is then preferred over the
inverted analytical solution t̃(h̃).
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1. When E → 0, the effect of evaporation is negligible and the liquid front dynamics
depends on the effects of capillarity and gravity. The expressions of t̃(h̃), h̃s, and t̃99

reduce respectively to

t̃ = − h̃− h̃0

G
− 1
G2 ln

(
1− h̃G
1− h̃0G

)
(7.19)

h̃s =


1
G when G > 1

1 when G 6 1
(7.20)

t̃99 =


−0.99+0.99h̃0G−ln (0.01)

G2 when G > 1
−0.99G(1−h̃0)−ln

(
1− 0.99(1−h̃0)G

1−h̃0G

)
G2 when G 6 1

(7.21)

Note that Eq. (7.19) is reported in several works [128, 270] and can also be obtained
from Eq. (7.4) under its dimensionless form. Moreover, the forward analytical solu-
tion h̃(t) of Eq. (7.19) can be obtained after mathematical rearrangements using the
Lambert W function, as done in [248].

2. When G → 0, the effect of gravity is negligible and the liquid front dynamics depends
on the effects of capillarity and evaporation. The expressions of t̃(h̃), h̃s and t̃99 reduce
respectively to

t̃ = − 1
2(E + 1)3

[
2E(E + 1)(h̃− h̃0) + 2E ln

(
1− (E + 1)h̃
1− (E + 1)h̃0

)
−(E + 1)2(h̃2 − h̃2

0)
] (7.22)

h̃s = 1
E + 1 (7.23)

t̃99 = 1
2(E + 1)3

[
0.992 + 0.02(E + 1)h̃0 − 0.99h̃2

0(E + 1)2

−2E (0.99 + ln (0.01)− 0.99(E + 1)h̃0)
] (7.24)
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3. When both G and E → 0, the effects of gravity and evaporation are negligible and the
liquid front dynamics depends solely on the effect of capillarity. In this case, if h̃0 < 1,
a Washburn–like law [128,246,247] is retrieved for the imbibition dynamics :

h̃ = (h̃2
0 + 2t̃) 1

2 (7.25)

and

h̃s = 1 (7.26)

t̃99 = 0.992(1− h̃0)2 + 1.98h̃0(1− h̃0)
2 (7.27)

If h̃0 = 1, the initially fully filled porous medium remains saturated by the liquid.

4. When G → ∞ and E → 0, the effects of capillarity and evaporation are negligible
and the liquid front dynamics depends solely on the effect of gravity. In this case, if
h̃0 > 0, a gravity drainage law is retrieved :

h̃ = h̃0 − G t̃ (7.28)

and

h̃s = 0 (7.29)

t̃99 = 0.99h0

G
(7.30)

5. When E → ∞ and G → 0, both the effects of capillarity and gravity are negligible and
the liquid front dynamics depends solely on the effect of evaporation. In this case, if
h̃0 > 0, the porous medium is emptied as follows :

h̃ = 1− ((1− h̃0)2 + 2E t̃) 1
2 (7.31)

and

h̃s = 0 (7.32)

t̃99 = 1.98h̃0 + (0.992 − 1.98) h̃2
0

2E (7.33)

It is worth mentioning that this kind of time evolution is similar to the ones derived
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for the evaporation of spherical drops and known as the h2–law [204,275,276].

6. Finally, when both G and E → ∞, the effect of capillarity is negligible and the liquid
front dynamics depends on the effects of gravity and evaporation. In this case, if
h̃0 > 0, the expressions of t̃(h̃), h̃s, and t̃99 reduce respectively to

t̃ = −(h̃− h̃0)
G

− E
G2 ln

(
G(h̃− 1)− E
G(h̃0 − 1)− E

)
(7.34)

h̃s = 0 (7.35)

t̃99 = 0.99h̃0

G
− E
G2 ln

(
G + E − 0.01h̃0G
G + E − h̃0G

)
(7.36)

For the three last limiting cases yielding h̃s = 0, if h̃0 = 0, the initially empty porous medium
remains dry.

7.3 Results and discussion

7.3.1 Liquid front dynamics as a function of E and G

In this section, the results obtained with the general model including capillarity, gravity and
evaporation (see section 7.2.4) are presented in a dimensionless form and discussed.

Fig. 7.2 presents the time evolution of the liquid front position within the porous medium
for various values of the evaporation–capillary number (10−5 6 E 6 10) and three values of
the initial liquid height h̃0 (0, 0.5 and 1). In order to involve the effects of capillarity and
gravity, these results have been generated for G = 1. The results show that the evaporation
can significantly affect the dynamics of the liquid–gas interface in the porous medium, in
terms of both the stationary position of the liquid front and the time required to reach this
position (see the dots in Fig 7.2). In particular, Fig. 7.2(a) evidences that evaporation can
limit the imbibition of a porous medium, consistently with numerous experimental studies of
the literature [128,132,277]. Generally speaking, the higher the evaporation–capillary number
E , the lower the stationary liquid height. For the considered situation G = 1, the higher the
evaporation–capillary number, the faster the stationary position of the liquid front is reached.
Finally, it is observed that the initial position of the liquid front appears to only influence
the transient period, h̃ tending to the same stationary positions whatever h̃0, for common
values of E and G. This might have been expected by the analysis of Eq. (7.13).



106

0.1
1
10

E
10-5

0.2

0.4

0.6

0.8

h̃

1

10-4 100.001 0.01 100
t̃

10.1

0.2

0.4

0.6

0.8

h̃

1

10-4 100.001 0.01 100
t̃

10.1

0.2

0.4

0.6

0.8

h̃

1

10-4 100.001 0.01 100
t̃

10.1

(b)

(c)

(a) h̃0 = 0

h̃0 = 0.5

h̃0 = 1

Figure 7.2 Time evolution of the liquid height in a porous medium for G = 1, various values
of E , and three initial liquid heights : (a) h̃0 = 0, (b) h̃0 = 0.5 and (c) h̃0 = 1. The dots
represent the time required for the liquid interface to cover 99% of the distance between the
initial and the stationary positions – Adapted from [7].
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The influence of the gravity–capillary number G on the stationary liquid height h̃s and on
the time for the liquid front to reach its stationary position t̃99 is reported in Fig. 7.3 (for
the same values of E and h̃0 than those used to generate Fig. 7.2). Interestingly, when G � 1
(i.e. when the capillary pressure is way larger than the hydrostatic pressure), h̃s and t̃99 are
quasi-independent of the value of G. Such a behavior is in agreement with the results presented
in [250], in which, the authors highlighted that, in absence of evaporation (i.e. when E → 0),
the effect of gravity can be neglected when G < 1/3. The present results generalize this
conclusion even when evaporation occurs, whatever the value of E . In this regime (G � 1),
h̃s and t̃99 can be approximated by the Eqs. (7.23) and (7.24). In particular, h̃s is inversely
proportional to 1 +E , as also observed in Fig. 7.3(a). As expected, when increasing the value
of G or E , the gravity or the evaporation effects intensify and restrict the capillary imbibition.
Fig. 7.3(a) shows a monotonous decrease of h̃s with an increase of G or E (as long as h̃s < 1).

The behavior of t̃99 with G and E is however more complex. When E & 1, Fig. 7.3(b) shows
that t̃99 decreases monotonically with an increase of G and E . This behavior does not hold
for E . 1. The dependance of G or E on t̃99 appears to be non-monotonous with a maximum
value for G ≈ 1 (this can also be obtained by derivating Eq. (7.16) with respect to G). The
existence of this maximum can be understood as follows. When the effect of evaporation is
negligible (E � 1) and if G < 1, the porous medium is fully impregnated by the liquid in
stationary state (h̃s ≈ 1 as seen in Fig. 7.3(a)). Therefore, if h̃0 6= h̃s, the distance for the
liquid front to reach its stationary position (h̃s − h̃0) is positive and constant. Consequently,
an increase of G leads to an increase of t̃99 as the velocity of the rising liquid front is a
decreasing function of G (see Eq. (7.13) and (7.21)). As soon as G > 1, two scenarii exist
depending on the sign of the distance h̃s − h̃0, leading however to the same global behavior.
When h̃s− h̃0 > 0 (i.e. for an ascending liquid front), the distance to reach h̃s decreases with
an increase of G since h̃s decreases with an increase of the effect of gravity. In parallel, the
velocity of the rising liquid front still decreases with an increase of G. The latter decrease
being slower than the one of the distance to reach h̃s, it results in a decrease of t̃99 with an
increase of G (see Eq. (7.21)). When h̃s − h̃0 < 0 (i.e. for a receding liquid front), both the
distance |h̃s− h̃0| and the velocity of the receding liquid front increase with an increase of G.
However, the receding velocity increasing faster than the distance to reach h̃s, it leads to a
decrease of t̃99 with an increase of G (see Eq. (7.21)). The increase of the evaporation effect
appears to decrease the amplitude of this maximum until making it completely disappear
when E & 1. Finally, Fig. 7.3(b) also shows that h̃0 appears to have only a slight influence
on t̃99, except when E → 0, G < 1 and h̃0 = 1. In this case, h̃s = h̃0 = 1 and t̃99 = 0.



108

(a)

(b)

t̃ 9
9

0.0

0.2

0.4

0.6

0.8

1

0.01 0.10 1 10

0.1
1
10

E
10-5

0

1

2

3

4

0.01 0.10 1 10

0
0.5
1

G

G

h̃
s

h̃0

Figure 7.3 (a) Dimensionless stationary liquid height and (b) time required for the liquid
interface to cover 99% of the distance between its initial and its stationary positions as
functions of G for various values of the evaporation–capillary number (10−5 6 E 6 10) and
several initial liquid heights (0 6 h̃0 6 1).

The global influence of the two dimensionless numbers G and E on the liquid front dyna-
mics, characterized by h̃s and t̃99, can be analyzed globally using contour plots presented in
Figs. 7.4(a) and (b). Note that the results concerning t̃99 are presented for h̃0 = 0. Similar
trends are obtained for h̃0 = 0.5 and h̃0 = 1, and are provided in Supplementary Material (see
Annexe C). All the results described in the previous paragraph remain observable here. The
main complement of information relates to the influence of E on t̃99. Fig. 7.4(b) shows that t̃99

monotonically decreases with E when G & 1. On the other hand, when G . 1, t̃99 is observed
to vary non-monotonously with E and presents a maximum at E ≈ 0.3. An explanation com-
parable to the one developed for the effect of G on t̃99 allows understanding this maximum as
well. Indeed, the two dimensionless numbers being analogous as they both compare an effect
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restraining the imbibition (gravity or evaporation) and the effect of capillarity promoting it,
the contours plots in Fig. 7.4(a) and (b) show a certain similarity with respect to the diagonal
E ≈ G. Nevertheless, the symmetry is not perfect, the gravity and the evaporation affecting
differently the dynamics of the system (see Eq. (7.13) where the term including the effect of
evaporation, E/(1− h̃), unlike the one including the effect of gravity, G, is an explicit function
of h̃). Then, the value of t̃99 is maximum for a lower value of E than that of G, the distance
required for the liquid front to reach its stationary position beginning to decrease at a lower
value of E than that of G. Note that the existence of a maximum value of t̃99 as a function
of the evaporation rate was also observed by Veran-Tissoires et al. [278], when analyzing the
variation of the impregnation time as a function of the evaporation flux. However, a different
location of the maximum was obtained in their study, the evaporation rate being modeled
differently : a constant evaporation flux is imposed at the lateral saturated surfaces of the
porous medium in their model.

Finally, a phase diagram summarizing all the regimes encountered as functions of E and G
is presented in Fig. 7.4(c). Seven regimes can be distinguished depending on the dominating
mechanisms. These seven regimes can be classified in three types of behaviors depending on
the value of h̃s (as shown in Fig. 7.4(a)) :

— When G and E � 1 (typically < 0.1), a capillary–dominated regime is identified
yielding h̃s ' 1 (i.e. a fully filled porous medium). In this regime, the imbibition
dynamics can be approximated by the Washburn–like law presented in the limiting
case 3 in Sec. 7.2.4.1.

— When G or/and E � 1 (typically > 10), the capillary effect driving the porous me-
dium imbibition is negligible compared to the sole or combined actions of gravity and
evaporation yielding h̃s ' 0. Three regimes, namely the gravity–dominated regime
(G � 1), the evaporation–dominated regime (E � 1), and the gravity–evaporation
regime (G and E � 1), are identified leading to an empty porous medium. In these
regimes, the receding liquid front dynamics can be approximated by the simplified
solutions presented in the limiting cases 4, 5 and 6 in Sec. 7.2.4.1.

— Finally, when G ∼ 1 or/and E ∼ 1, the sole or combined actions of gravity and evapo-
ration are of the same order of magnitude than the capillary effect, hence restricting
the porous medium imbibition and yielding 0 < h̃s < 1. Three intermediate regimes,
namely the capillary–gravity regime (G ∼ 1 and E � 1), the capillary–evaporation re-
gime (E ∼ 1 and G � 1), and the capillary–gravity–evaporation regime (G ∼ E ∼ 1),
are identified leading to a partially filled porous medium. In the two first regimes, the
liquid front dynamics can be approximated by the simplified solutions presented in
the limiting cases 1 and 2 in Sec. 7.2.4.1.



110

0.1

0.2

0.3

0.4

0.5
0.60.7

0.8
0.9

0.95
0.98

0.99

0.1

0.3

0.5

0.6

0.6
0.7

0.7

1
1.5
2

2.5

3

0.5

E E

E

t̃99

GG

10

1

0.1

0.01

10-3

10-4

10-5

100

10010110-5 10-4 10-3 0.01 0.1

(c)

Capillary-dominated 
regime

Evaporation-dominated 
regime

G
ravity-dom

inated 
regim

e

Capillarity
+

Gravity
+ 

Evaporation

Gravity
+ 

Evap.

Capillarity
+
Evaporation

Capillarity
+

Gravity

Water

HFE-7000
HFE-7300
Ethanol

Liquid:

r:
0.25 µm
5 µm
100 µm

H:
10 cm
60 cm

G

10

1

0.1

0.01

10-3

10-4

10-5

100

100101-4 10-3 0.01 0.1 10010110-5 10-4 10-3 0.01 0.1

10

1

0.1

0.01

10-3

10-4

10-5

100
(a) (b)

10-5 10

h̃s

Figure 7.4 Contour plots of (a) h̃s and (b) t̃99 as functions of G and E . Note that (b) is
given for h̃0 = 0. (c) Phase diagram of the different regimes encountered, as functions of G
and E . The symbols correspond to cases computed under applied conditions for several fluids
interacting with various porous medium of height H and particle radius r at Tg = 25◦C and
Pg = 1 atm – Adapted from [7].

Interestingly, Figs. 7.4(b) and (c) enable analyzing the duration of the transient period during
which the liquid–gas interface moves towards its stationary position depending on the regime
of the liquid front dynamics. While regimes corresponding to the sole or combined action
of gravity and evaporation lead to the shortest transient periods, the latter are the longest
for the intermediate regimes for which the antagonistic actions of capillarity versus gravity
and/or evaporation dominate. In this regard, it is when the effects of gravity and capillarity
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are of the same order of magnitude and evaporation is negligible (G ≈ 1 and E � 1 :
capillary–gravity regime) that the transient period is the longest.

As mentioned in Sec. 7.2, it should be noted that our modeling, based on a continuum 1D
model approach, neglects the potential presence of wetting liquid films. Yet, it is known that
the receding motion of the liquid–gas interface due to evaporation can be followed by the
formation of liquid films along the pore surface [124, 130], which can play an important role
in the transport of mass, resulting in particular in an increase of the evaporation rate [124,
279, 280]. Hence, one may expect that, in certains conditions involving a receding front due
to evaporation, i.e. when E > 1 and h0 > hs, the evaporation rate predicted in our modeling
may be underestimated.

7.3.2 Estimation of G and E in applied situations

In this section, the two dimensionless numbers G and E are estimated for several liquids
interacting with various porous media, under several atmospheric conditions. We evidence the
influence of the liquid and porous media properties, as well as of the atmospheric conditions,
on the dimensionless numbers, and highlight the most common regimes and corresponding
liquid front dynamics encountered under usual applied conditions.

7.3.2.1 Influence of the liquid and porous media properties

As seen in the expressions of the gravity–capillary number G and the evaporation–capillary
number E (see Eqs. (7.14) and (7.15), respectively), these two dimensionless numbers depend
on the porous medium properties via : the pore radius rp, the porous medium height H, the
porosity ε, the tortuosity τ , the permeability K ; and on the physico-chemical properties of
the liquid via : the density ρ`, the viscosity µ`, the surface tension σ, the diffusion coefficient
of the vapor in air Dva and the enthalpy of vaporization L. The interaction between the liquid
and the solid is considered through the contact angle θ in Eq. (7.3).

Let us recall that we consider a homogeneous porous medium composed by a close-pack of
spherical particles of radius r. The porous medium is characterized by a volume fraction
of the particles φcp = 0.64 and a medium porosity ε = 1 − φcp = 0.36. For such a porous
medium, the pore radius can be expressed as rp = 2r

3
ε

1−ε , leading after a substitution in
Eq. (7.3) to a capillary pressure Pc = 31−ε

ε
σ cos θ
r

[272,281], and the tortuosity can be estimated
as a function of ε using the following empirical correlation : τ = 1 + 0.41 ln(1/ε) [282].
The permeability of the porous medium is classically estimated using the Kozeny–Carman
equation [129, 283–285] : K = 4

180
ε3r2

(1−ε)2 . In the present work, four liquids are investigated :



112

water, ethanol and two hydrofluoroethers (HFE–7000 and HFE–7300), for which the physico–
chemical properties are presented in Table 7.1. The liquids are assumed to be perfectly wetting
(i.e. θ = 0◦), except for water for which a contact angle θ = 40◦ is considered. In this section,
the mole fraction of the vapor in the gas at the top of the porous medium Xa is assumed
equal to 0 for all the liquids considered and the ambient temperature Tg and pressure Pg are
set at 25◦C and 1 atm, respectively.

Table 7.1 Physico-chemical properties of the considered fluids at Tg = 25◦C and Pg = 1 atm.

Properties Water Ethanol HFE–7000 HFE–7300
Tsat (◦C) 100 78.35 34 98
M̂` (kg/mol) 0.018 0.046 0.2 0.35
ρ` (kg/m3) 1000 789 1404 1657
µ` (Pa.s) 1× 10−3 1.2× 10−3 4.55× 10−4 1.16× 10−3

σ (mN/m) 73 21.78 11.8 15
L (kJ/mol) 44.02 38.97 28.4 35.7
Dva (m2/s) 2.6× 10−5 1.21× 10−5 8.17× 10−6 4.88× 10−6

Psat (Pa) 2855 9318 72430 5964

Estimated values of G and E are provided in Fig. 7.4(c) for the four liquids considered and
for various porous media of height H and particle radius r. For a given liquid, an increase
in r results in a decrease in the evaporation–capillary number (E ∼ 1

r
) and in an increase in

the gravity–capillary number (G ∼ r). Therefore, by increasing r, the representative point
of the system in the phase diagram translates from the left upper corner to the right lower
corner. By solely varying H, the representative point of the system translates horizontally in
the phase diagram, since H exclusively influences G : an increase in H results in an increase
in the gravity–capillary number (G ∼ H). The influence of the liquid properties on the liquid
dynamics is more complex to grasp since several physico-chemical properties simultaneously
change with the liquid. Nevertheless, the HFE’s having similar properties except for the
volatility (see Table 7.1), it can be seen that, while their values of G are comparable, a
larger volatility results in a larger value of E for the HFE-7000 compared to the HFE-7300.
Finally, Fig. 7.4(c) interestingly highlights the most common regimes encountered under
the present applied conditions, namely the capillary–dominated and the capillary–gravity
regimes. However, some representative points are also located in the capillary–evaporation
regime and the gravity–dominated regime.

The influence of the particle radius r on the liquid front dynamics is investigated in more
details in Fig. 7.5 through its influence on the stationary liquid height h̃s for the various
liquids investigated. For porous media composed of small particles, h̃s generally increases
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with r, while for intermediate particle sizes, a plateau is reached (h̃s ' 1). Then, for larger
particles, h̃s decreases as r increases. Such a non monotonic variation of h̃s with r can be
understood at the sight of the phase diagram. The change of behavior with r is closely linked
to the change of regime shown in Fig. 7.4(c). For instance, considering the HFE-7000, its
behavior varies with an increase of r from the capillary–evaporation regime to the gravity–
dominated regime, while crossing the capillary–dominated and the capillary–gravity regimes.
Therefore, for the smaller particle radius, h̃s is limited due to the effect of evaporation,
while for the large particle radius, h̃s is limited due to the effect of gravity. For intermediate
particle sizes, the plateau observed indicates that the effect of capillarity dominates. Similar
conclusions can be drawn for the other liquids, except that the influence of the evaporation,
which appears to be mainly important for small particles, is obviously less important for
liquids of low volatility. In this regard, water does not appear influenced by the evaporation
effect under the conditions presently considered (see Figs. 7.4(c) and 7.5).

10-7 10-6 10-5 10-4 10-3
0.0

0.2

0.4

0.6

0.8

Water

HFE-7000
HFE-7300
Ethanol

Liquid:

:
25°C

rp (m)

33°C

1

h̃
s

Tg

Figure 7.5 Stationary height of the liquid front in the porous medium as a function of the
particle radius, for various liquids and two atmospheric temperatures : 25◦C and 33◦C. These
results are computed considering a porous medium of height H = 10 cm and an atmospheric
pressure Pg = 1 atm.

To summarize, while the effect of evaporation increases with the liquid volatility and the
smallness of the particle radius (and consequently of the pore radius), the effect of gravity
increases with the pore size and the porous medium height.
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7.3.2.2 Influence of the atmospheric conditions

The two dimensionless numbers G and E also depend on the atmospheric conditions via :
the pressure Pg, the temperature Tg and the vapor mole fraction at the top of the porous
medium Xa. While Pg is taken equal to 1 atm, the influence of Tg and Xa on the liquid front
dynamics within the porous medium is discussed in this section. A temperature variation
affects several physico–chemical properties, such as the liquid viscosity µ`, the densities ρ`
and ρg, the surface tension σ, the diffusion coefficient of the vapor in air Dva and the latent
heat of vaporization L. The variation of these properties as a function of the temperature
is considered using data provided in [211, 286–289], as well as in supplier data sheets. As
seen in the expressions of the two dimensionless numbers (Eqs. (7.14) and (7.15)), while Tg
influences both dimensionless numbers G and E , Xa only influences E .

Figs. 7.6(a) and (b) show the influence of the atmospheric temperature on G and E for the
liquids considered and various particle sizes. Both dimensionless numbers increase with the
temperature, but the relative increase of E with Tg is way larger than the one of G. By
varying the temperature from 10◦C to Tsat, a maximum increase of G of 80% is observed for
the HFE-7300 under the present applied conditions. An increase of G with the temperature
results from a larger decrease in capillary pressure than in hydrostatic pressure due to a
temperature increase, given that the surface tension is more sensitive to the temperature
than the liquid density. This result is coherent with several experiments showing an increase
of the imbibition rate with the temperature [290–292]. In parallel, a maximum increase of E
with the temperature by a factor 180 is observed for the HFE–7300 under the same applied
conditions. By increasing the temperature, the heat and mass transfers, as well as the liquid
volatility, are improved resulting in an intensification of the evaporation and in an increase of
E . Thus, for a given liquid interacting with a porous medium, E is maximum when Tg tends to
the boiling temperature of the liquid. Note that E increases non-linearly with Tg and that this
increase becomes sharp when Tg is close to Tsat. Moreover, Fig. 7.6(b) interestingly informs
that, under the present applied conditions, while the maximum value of E is of the order of
0.1 at ambient temperature, E can reach a maximal value of about 3 with an increase of the
atmospheric temperature. For such large value of E , h̃s only reaches 0.25, as seen in Fig. 7.4.
The influence of the atmospheric temperature on h̃s can also be observed in Fig. 7.5, at least
for small particle sizes. All these results clearly highlight the importance of considering the
evaporation of the liquid when the system temperature Tg is larger than the usual ambient
one (∼ 20◦C).

The vapor mole fraction at the top of the porous medium Xa is the other parameter influen-
cing the evaporation rate (see Eq. (7.10)). Indeed, the evaporation rate, and consequently
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Figure 7.6 Influence of the atmospheric temperature Tg on the two dimensionless numbers
(a) G and (b) E , for various liquids and particle radii. (c) Influence of Xa/Xi on E , for various
liquids and particle radii. These results are computed considering a porous medium of height
H = 10 cm and an atmospheric pressure Pg = 1 atm. Note that in (a) and (b) Xa = 0, and
in (c) Tg = 25◦C – Adapted from [7].
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the dimensionless number E , are two decreasing functions of Xa. Thus, they are maximum
for Xa = 0 and tend to 0 when Xa → Xi, the vapor concentration field being uniform. When
Xa > Xi, condensation occurs in the porous medium. The influence of Xa on E is illustrated
in Fig. 7.6(c). It is observed that E decreases non-linearly with Xa and that this decrease
becomes sharp when Xa is close to Xi. An important variation of E with Xa can lead to a
shift of regime and therefore to a change of the liquid front dynamics. For instance, consi-
dering HFE–7000 (the most volatile liquid considered) interacting with a porous medium
made of particles of 0.25 µm of radius, the dynamics evolves from the capillary–evaporation
to the capillary–dominated regimes when Xa varies from 0 to Xi (see Fig. 7.4(c)). In this
case, h̃s increases from 0.85 to 1 and t̃99 decreases by about 30% (see Figs. 7.4(a) and (b)).
In contrast, considering water (the less volatile liquid considered) in the same conditions,
despite a decrease of E with an increase of Xa from 0 to Xi, no change of regime is detec-
ted as the estimated values of E being rather low (see Fig. 7.4(c)). In this case, h̃s and t̃99

vary by less than 1% (see Figs. 7.4(a) and (b)), therefore showing that Xa has no signi-
ficant effect on the liquid front dynamics. As expected, Xa only play a significant role on
the liquid front dynamics in the porous medium when it is affected by the evaporation (i.e.
in the capillary–gravity–evaporation, the capillary–evaporation, the gravity–evaporation and
the evaporation–dominated regimes).

7.4 Conclusion

According to the literature, although the imbibition of a porous medium by a liquid can be
considerably affected by its evaporation, the latter is usually neglected or oversimplified in
existing models. Consequently, in this article, we derive a general analytical model for the
dynamics of a liquid front in a porous medium, extending the classical Darcy-based models of
porous media imbibition by capillary forces, including the effect of gravity [129,248,270], by
taking into account the evaporation process taking place at the liquid–gas interface inside the
porous medium, considering diffusive and Stefan-convective transports of the vapor in air.
The present modeling of the evaporation, in contrast to previous works [128,131,262,263], is
more general and accounts for the influence of the liquid and porous medium properties, as
well as of the atmospheric conditions, on the evaporation process.

An analytical solution for the dynamics of a liquid front in a porous medium is derived that
depends on two dimensionless numbers : the gravity–capillary number G and the evaporation–
capillary number E . Depending on the values of G and E , seven regimes of liquid front
dynamics classified in 3 types of behaviors are highlighted : (i) when G or/and E � 1, the
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porous medium is fully emptied (drained or/and dried) due to the sole or combined actions
of gravity and evaporation (i.e. h̃s → 0), (ii) when G and E � 1, the porous medium is
fully filled due to the action of capillarity (i.e. h̃s → 1), and (iii) for intermediate regimes,
the porous medium is partially filled due to the sole or combined actions of gravity and
evaporation restricting the effect of capillarity (i.e. 0 < h̃s < 1). The influence of these two
dimensionless numbers on the transient time to reach the stationary position of the liquid
front appears to be complex and non-monotonous. While the shortest transients occur for the
regimes resulting in emptied porous media, the longest transients arise for the intermediate
regimes for which the antagonistic actions of capillarity versus gravity and/or evaporation
act. As far as we know, such a broad overview of the dynamics of the liquid front in a porous
medium has never been presented.

Estimations of G and E for several liquids interacting with various porous media made of pa-
cked spherical particles are reported, revealing that the most common regimes encountered
in the considered applied conditions are the capillary–dominated, the capillarity–gravity and
the capillary–evaporation regimes. The influence of the liquid and porous medium properties
on the values of the dimensionless numbers is also provided, showing that the effect of eva-
poration increases with the liquid volatility and decrease with the particle radius, while the
effect of gravity increases with the pore size and the porous medium height.

Although the assumptions of the present model were rigorously discussed and general criteria
were established, it would be interesting to confront the results of the model with experiments,
in particular when the effect of evaporation is concerned, to validate it and to continue
improving the control and the prediction of the liquid dynamics within porous media. To
derive an analytical solution comprehensively highlighting the competition between the effects
of capillary imbibition, gravity and evaporation, a simplified geometry that is not an exact
representation of a realistic porous medium had to be considered and some regime–specific
phenomena, such as the presence of liquid films, had to be neglected. Although the front shape
and several geometrical factors, such as the size and the shape of pores, might influence the
liquid dynamics [125, 293], assessing those effects remain a great challenge and an ongoing
concern. Nevertheless, we expect that the presently observed behaviors and regimes will also
be encountered in more complex porous media.
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CHAPITRE 8 ÉCOULEMENT SOLIDE AU SEIN D’UN SÉCHOIR
ROTATIF AÉRÉ : ESTIMATION DES PARAMÈTRES D’INTERMITTENCE

8.1 Introduction

Comme mentionné précédemment, le séchage en régime intermittent est une technique par-
ticulièrement investiguée ces dernières années car elle peut contribuer à améliorer les per-
formances de séchage. Le Chapitre 6 indique que les deux paramètres caractérisant l’inter-
mittence, le temps d’un cycle séchage-tempérage tc et la proportion de séchage au sein d’un
cycle χ, peuvent influencer de manière significative la cinétique de séchage ainsi que le temps
total d’opération. De plus, le séchage intermittent augmente la qualité finale de nombreux
produits comparé au séchage continu [27, 71]. L’intermittence semble augmenter la qualité
nutritive, la couleur ainsi que les propriétés physiques de nombreux produits alimentaires par
rapport à un séchage continu [76,84–88]. D’autre part, Grabowski et al. [35] ont observé que
la viabilité des levures en fin de séchage est plus élevée en lit à jet qu’en lit fluidisé. Un lit
à jet, contrairement à un lit fluidisé, est un séchoir intrinsèquement intermittent avec une
période de séchage actif dans le jet et une période de tempérage lorsque le grain se situe dans
l’anneau ou dans la fontaine. La différence de viabilité entre ces deux systèmes de séchage
pourrait être expliquée par une diminution du gradient de concentration en vapeur d’eau
au sein des grains de levure lors des périodes de tempérage obtenues dans le lit à jet (voir
Chap. 6).

L’intermittence peut être appliquée en faisant varier au cours du temps les paramètres d’opé-
ration tels que la température et la vitesse de séchage, mais elle peut être aussi intrinsèque au
séchoir. L’avantage des séchoirs intrinsèquement intermittents est que, de manière générale,
χ et tc y ont des valeurs assez faibles par rapport à des séchoirs mis en marche/arrêt de
manière cyclique. Par exemple, les lits à jet ont des temps de cycle de l’ordre de quelques
secondes, voir moins [167, 226]. Le Chapitre 6 met en évidence que de faibles valeurs de
ces paramètres permettent d’obtenir un rendement énergétique élevé avec une augmentation
seulement légère de la durée totale du séchage. Encore peu étudié, le séchoir rotatif aéré est
un séchoir intrinsèquement intermittent sous certaines conditions. En fonction du design et
des conditions opératoires, la vitesse de l’air sortant des mini-tuyaux peut être élevée [152].
Une mise en suspension des particules pourrait donc être envisagée en fonction de la taille et
de la densité du produit à sécher. Dans ce cas, la phase de séchage active aura lieu lors de
la mise en suspension des particules dans le séchoir. La durée de la période de tempérage et
celle de séchage actif seront donc fixées par le design du séchoir ainsi que par les conditions
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opératoires.

Le séchoir rotatif aéré permet, comparé au séchoir rotatif conventionnel, de diminuer le temps
de résidence et d’augmenter les coefficients de transfert de masse et de chaleur [28, 29, 149].
De plus, avec ce type de séchoir, il est possible de varier les conditions d’opération pendant le
séchage en variant les dimensions des mini-tuyaux dans le courant de la longueur du séchoir.
Cette particularité est intéressante dans le cas du séchage de grains de levure car la viabilité
des levures diminue de manière abrupte en fin de séchage, lorsque le contenu en eau du
produit devient inférieur à un certain seuil [12, 35, 43, 45]. Néanmoins, les phénomènes de
transport multiphasiques prenant place à l’intérieur de ce type de séchoir étant complexes,
il est difficile d’y prédire l’écoulement des particules et donc les paramètres d’intermittence,
tc et χ. De nombreux paramètres, tels que les propriétés du produit à sécher, les dimensions
du séchoir ainsi que les conditions opératoires, peuvent influencer l’écoulement gaz-solide.
A notre connaissance, aucune étude portant sur l’écoulement de particules solides au sein
de ce type de séchoir n’a été menée. Il nous apparait essentiel d’appréhender l’écoulement
solide-air de séchage puisqu’il a une influence significative sur la cinétique de séchage. C’est
pourquoi, l’écoulement de grains de levure au sein d’un séchoir rotatif aéré est investigué à
l’aide de simulations numériques dans ce chapitre. La méthode des éléments discrets (DEM)
couplée à la mécanique des fluides numérique (CFD) est employée. Elle a déjà été utilisée
avec succès afin d’étudier l’écoulement fluide-solide dans de nombreux types de séchoir (lit
fluidisé, lit à jet, séchoir à jets d’impact) [167, 191, 199, 294, 295]. Cependant, il est à noter
que peu d’applications de CFD–DEM ont été développées pour des séchoirs présentants des
éléments rotatifs.

Ce chapitre propose une première ébauche d’étude du comportement des particules solides au
sein d’un séchoir rotatif aéré. Un modèle CFD–DEM est utilisé pour simuler le comportement
du déplacement de l’air de séchage et des particules ainsi que la distribution des particules au
sein du séchoir. Ces simulations permettront de vérifier le caractère intermittent de ce séchoir
en mettant en évidence si, lors du séchage de grains de levure, une mise en suspension des
particules est observée. Les paramètres d’intermittence, χ et tc, seront estimés. Le séchage
peut entrainer une modification structurelle et morphologique du produit suite à son rétré-
cissement matriciel et une diminution de sa densité [42]. La variation de la masse et de la
taille du produit lors du séchage pourrait mener à une modification de l’écoulement du solide.
Une analyse exploratoire de l’influence de la variation des propriétés physiques des grains de
levure entre le début et la fin du séchage sur le comportement du solide est donc conduite.
Les limitations et modifications à apporter pour palier aux problématiques rencontrées sont
présentées. Pour finir, un modèle de cinétique de séchage basé sur les données déterminées
à partir de courtes simulations CFD–DEM et de la connaissance de ce séchoir est proposé.
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Cette suggestion est une première étape de développement du modèle. Ce modèle permet
uniquement pour le moment de mettre en évidence les paramètres d’opérations ayant un
impact significatif sur la cinétique de séchage, ce dernier doit être encore validé voire ajusté.

8.2 Méthodologie

8.2.1 Mouvement des particules au sein d’un séchoir rotatif aéré

Le couplage CFD-DEM a été utilisé pour simuler l’écoulement des grains de levure et de
l’air de séchage au sein d’un séchoir rotatif. L’air de séchage jouant un rôle important sur
l’écoulement des particules, il est donc également nécessaire de considérer l’interaction entre
les particules et l’air de séchage. Deux approches de l’implémentation du couplage CFD–
DEM peuvent être utilisées pour simuler un écoulement fluide–solide : la CFD–DEM résolue
et celle non résolue [171, 188]. La première stratégie est plus précise mais plus exigeante en
termes de ressources de calcul car elle permet de résoudre de manière détaillée l’écoulement
de l’air à l’échelle des particules en tenant compte de façon précise de la position de chaque
particule [171]. Cette méthode est donc adaptée pour décrire des procédés impliquant peu de
particules. Pour la CFD–DEM non–résolue, la taille des mailles du domaine fluide est plus
grande que la taille caractéristique des particules [171]. L’influence des particules sur une
maille est donc moyennée. Cette deuxième approche permet donc de traiter de plus grandes
quantités de particules. Compte tenu du nombre important de particules dans un séchoir
rotatif aéré, nous nous concentrons ici sur l’approche non résolue. Les grains de levure sont
donc plus petits qu’une maille du domaine fluide. La procédure de couplage entre la DEM et
la CFD est basée sur l’utilisation d’expressions explicites pour les forces d’interaction solide–
fluide [186]. Les déformations suite à la collision entre les grains de levure sont prises en
compte à l’aide de l’approche DEM souple (Soft-DEM). En effet, lors de la modélisation de
la collision des particules, les particules peuvent légèrement se chevaucher, chevauchement qui
représente une légère déformation des particules [6,159,169]. Plusieurs articles [169,187,188]
donnent d’amples détails concernant ces deux méthodes, DEM et CFD. Néanmoins, une
brève description des méthodes utilisées est présentée avant d’introduire les cas étudiés.

Equation gouvernant la phase solide (DEM)

La DEM, méthode Lagrangienne introduite par Cundall et Strack [170], est utilisée afin de
simuler le mouvement de chaque particule individuellement en résolvant la deuxième loi de
Newton. Le mouvement de translation et de rotation d’une particule i de rayon ri est donc
décrit de la manière suivante [6, 159,172] :
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Mouvement de translation :

mi
dvi
dt

=
N∑

j=1,j 6=i
fc,ij +

N∑
k=1,k 6=i

fn,ik + fpf,i + fg,i (8.1)

Mouvement de rotation :
Ii
dωi
dt

=
N∑

j=1,j 6=i
(Mt,ij +Mr,ij) (8.2)

où vi et ωi sont respectivement les vitesses de translation et angulaire de la particule i, mi

est la masse de la particule i, Ii est le moment d’inertie de la particule i, N est le nombre
de particules, fc,ij est la force de contact entre la particule i et la particule avoisinante j,
fn,ik est la force de non-contact agissant sur la particule i par la particule k, fpf,i est les
forces d’interaction particule-fluide sur la particule i, fg,i est la force gravitationnelle sur
la particule i et Mt,ij et Mr,ij sont respectivement les couples tangentiel et de friction de
roulement agissant sur les particules i et j.

Les forces de non-contact fn,ik, telles que les forces électrostatiques, de van der Waals ou
encore cohésives, ne sont pas prises en compte dans cette étude. Les forces de contact
entre les particules fc,ij sont décomposées en composante normale et tangentielle : fcn,ij et
fct,ij. Afin de calculer ces forces, plusieurs modèles peuvent être employés [6, 176, 296]. Elles
sont couramment calculées à partir d’un modèle viscoélastique, représenté par un ensemble
ressort–amortisseur. Les forces de contact normales et tangentielles sont chacune constituées
d’une force élastique (ressort) et d’une force dissipative (amortisseur) [159, 172]. Les forces
de contact sont donc données par :

fc,ij = fcn,ij + fct,ij = (kn δn,ij − cn vn,ij) + (kt δt,ij − ct vt,ij) (8.3)

où kn et kt sont les coefficients de raideur normale et tangentielle, cn et ct sont les coefficients
d’amortissement viscoélastique normal et tangentiel, δn,ij et δt,ij sont les chevauchements
normal et tangentiel entre les particules i et j et vn,ij et vt,ij sont les composantes normale
et tangentielle de la vitesse relative entre ces particules. Plus le chevauchement entre les
particules est important plus la force répulsive entre les particules sera élevée (voir Fig. 2.6).
Le modèle de Hertz, couramment employé, est utilisé dans cette étude. Les équations utilisées
dans la formulation de la force de contact dans le cadre du modèle de Hertz sont présentées au
Tableau 8.1. Les coefficients de raideur et d’amortissement viscoélastique sont fixés à partir
des propriétés des matériaux telles que le module de cisaillement (G), le ratio de Poisson (ν),
le coefficient de restitution (er) et le module de Young (Υ). D’après la loi de Coulomb du
frottement, la force tangentielle est limitée selon l’équation suivante : fct,ij ≤ µffcn,ij où µf
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est le coefficient de friction.

Tableau 8.1 Equations DEM.

Paramètre Symbole Définition

Coefficient de raideur normale kn
4
3Υ∗
√
r∗δn

Coefficient d’amortissement viscoélastique normal cn −
√

5 ln er√
ln2 er+π2

√
knm∗ > 0

Coefficient de raideur tangentielle kt 8G∗
√
r∗δn

Coefficient d’amortissement viscoélastique tangentiel ct −
√

5
6

ln er√
ln2 (er)+π2

√
ktm∗ > 0

Module de Young équivalent 1
Υ∗

1−ν2
i

Υi
+ 1−ν2

j

Υj

Module de cisaillement équivalent 1
G∗

2(2−νi)(1+νi)
Υi

+ 2(2−νj)(1+νj)
Υj

Rayon équivalent 1
r∗

1
ri

+ 1
rj

Masse équivalente 1
m∗

1
mi

+ 1
mj

Equation gouvernant la phase gazeuse (CFD)

Les équations de Navier-Stokes moyennées volumiquement (VANS), sur base de la formu-
lation du modèle A, sont employées pour décrire l’écoulement de la phase gazeuse [186].
Les équations de continuité (Eq. (8.4)) et de la conservation de la quantité de mouvement
(Eq. (8.5)) considérant la fraction volumique de fluide ε dans la grille de calcul décrivent la
phase gazeuse.

∂

∂t
(ερf ) +∇.(ερfu) = 0 (8.4)

∂

∂t
(ερfu) +∇. (ερfuu) = −ε∇p+∇.(ετ) + ερfg− Epf (8.5)

où ρf , τ , u, p et Epf sont respectivement la masse volumique du fluide, le tenseur de
contraintes visqueuses, la vitesse du fluide, la pression et la quantité de mouvement échangée
entre le fluide et la phase solide. Epf est déterminé de la façon suivante :

Epf = 1
∆V

N∑
j=1,j 6=i

(fpf,i − f∇p,i − f∇·τ,i) (8.6)
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où fpf,i correspond aux forces hydrodynamiques dues à l’écoulement du fluide autour de
particule i. Des forces telles que la force d’Archimède (fAr,i), de Basset (fB,i), de trainée
(fd,i), de portance (les forces de Saffman (fSaff,i) et de Magus (fMag,i)), de gradient de
pression (f∇p,i), de masse virtuelle (fvm,i) ou visqueuse (f∇·τ,i) peuvent influencer la vitesse
et la position des particules [188]. En fonction des conditions, certaines de ces forces peuvent
être négligées. Dans le cas du système étudié, nous prenons fpf,i = fd,i + f∇·τ,i + f∇p,i. La
force de portance (les forces de Saffman et de Magus), la force de masse virtuelle, la force
de Basset ainsi que la poussée d’Archimède sont négligeables lorsque la densité du fluide est
petite par rapport à celle du solide [297]. De nombreuses relations existent pour déterminer
le coefficient de trainée. De plus amples détails et des comparaisons des modèles de trainées
sont présentés dans divers articles [159, 188, 298–300]. Dans le cadre de cette recherche, la
relation de Di Felice [301], utilisée avec succès pour la fluidisation [302], est employée. Les
expressions utilisées pour déterminer les forces d’interaction solide-fluide sont présentées au
Tableau 8.2, où dp est le diamètre de la particule, Cd est le coefficient de trainée et Rep est
le nombre de Reynolds particulaire.

Tableau 8.2 Expressions pour les forces d’interaction particule-fluide.

Force Symbole Définition

Gradient de pression f∇p,i −∇p ∗ π6d
3
p

Force visqueuse f∇·τ,i −∇τ ∗ π6d
3
p

Force de trainée – Di Felice [301] fd,i
1
8πd

2
pρfCd|u− vi|(u− vi)ε2−x

i

Cd =
(

0.63 + 4.8√
Rep

)2

x = 3.7− 0.65 exp
(
− (1.5−log Rep)2

2

)
Rep = εiρf |u−vi|dp

µ

De manière générale, le modèle CFD–DEM introduit par Blais et al. [303,304] a été employé
dans le cadre de cette recherche. La méthode de calcul PISO ("Pressure Implcit with Splitting
of Operators") [305] adaptée pour la résolution des équations de Navier-Stokes moyennées
volumiquement (et vérifiée au moyen de la méthode des solutions manufacturées par Blais et
Bertrand [306]) a donc été utilisée.
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Mise en mouvement du tuyau central

Le tuyau central d’un séchoir rotatif aéré ayant un mouvement oscillatoire (voir Fig. 8.1),
une condition aux frontières en mouvement doit être considérée. Il existe plusieurs méthodes
pour prendre en compte ce mouvement des conditions aux frontières [307,308]. La méthode de
frontière immergée semi-implicite, développée par Blais et al. [307], est utilisée pour prendre
en considération l’oscillation du tuyau central afin d’éviter de mettre en mouvement l’en-
semble du maillage. Cette méthode a été intégrée dans le schéma PISO en ajoutant un terme
au sein de l’équation de la conservation de la quantité de mouvement imposant le vitesse du
corps rigide. Un raffinement local du maillage a été réalisé au niveau du tuyau central et du
volume balayé par les mini-tuyaux. Cette méthode a déjà été utilisée avec succès pour décrire
l’écoulement solide-liquide dans les opérations de mélange [304,309].

Couplage CFD–DEM

Le programme employé est le logiciel CFDEM R©COUPLING [191] qui combine LIGGGHTS [171,
172] pour résoudre les équations décrivant la phase solide et OpenFOAM [310] pour la phase
fluide. Les deux modèles, LIGGGHTS et OpenFoam, opèrent de manière indépendante et
sont couplés à intervalle régulier.

La position et la vitesse de chaque particule sont obtenues à l’aide de la DEM. Pour chaque
particule, la maille associée sur le maillage CFD est déterminée. Ces données sont ensuite
utilisées pour évaluer la porosité et Epf moyenné. En effet, la force de trainée calculée pour
les particules au sein d’une maille est moyennée pour calculer la force d’interaction particule-
fluide à l’échelle d’une maille [303]. Ensuite, à l’aide de la CFD, l’écoulement gazeux et les
forces d’interaction sont calculés et envoyé au solveur LIGGGHTS.

8.2.2 Situations investiguées

Description du système

Le séchoir rotatif aéré envisagé est inspiré du séchoir employé par Arruda et al. [28,29], avec
modifications. Il se compose d’un cylindre central de 0.14 m de diamètre dans lequel l’air de
séchage est introduit et sur lequel une série de petits tuyaux, nommés mini-tuyaux, permet
à l’air d’atteindre les particules solides (Figure 8.1). Les particules solides sont des grains de
levure de diamètre dp. La hauteur, au repos, du lit des grains de levure dépend du nombre
de particules, de dp et de la porosité du lit. Les coûts de calcul étant importants pour les
simulations CFD–DEM, une simplification de la géométrie a été réalisée. Etant donné le ca-
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ractère symétrique du séchoir, un seul mini-tuyau est considéré (voir encadré en pointillé à la
Fig. 8.1 et la Fig. 8.2). Le tuyau central oscille autour de l’axe entrée-sortie (l’axe y) avec une
amplitude de 20◦. L’angle entre la position du mini-tuyau et sa position centrale est décrit
par l’angle θ. Les dimensions d’un élément du séchoir rotatif investigué sont présentées au
sein du Tableau 8.3.
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LMT

DMT

(a) (b)

lS

θ
θmax

Particules solides
y

z

x

z

Figure 8.1 Représentation schématique du séchoir rotatif. (a) Vue de profil, (b) Vue de face.
La zone encadrée correspond à la zone considérée pour les simulations CFD–DEM.
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Figure 8.2 Représentation schématique de l’élément considéré pour les simulations CFD-
DEM.
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Tableau 8.3 Dimension du séchoir rotatif aéré.

Symbole Dimension
Diamètre du séchoir (m) Ds 0.3
Diamètre du tuyau central (m) Dtc 0.14
Diamètre des mini-tuyaux (m) Dmt 0.014
Longueur de l’élément étudié (m) ls 0.075
Longueur du mini-tuyaux (m) Lmt 0.07

Configuration des simulations

Pour résoudre les équations décrivant les écoulements particulaires et gazeux présentés à la
section 8.2.1, des paramètres de la DEM et de la CFD doivent être déterminés. Les paramètres
utilisés pour les simulations sont repris au Tableau 8.4. Les propriétés mécaniques des grains
de levure sont supposées équivalentes à celles moyennes des matériaux agricoles [311]. La
viscosité cinématique de l’air est fixée à 1.5*10−5 m2/s. Nous appliquons une pression fixe
(nulle) à la sortie du système et une vitesse fixe de 0.2 m/s à l’entrée du tuyau central, sans
condition de glissement au niveau des parois du séchoir. En fixant une vitesse à l’entrée du
tuyau central de 0.2 m/s, une vitesse de 20 m/s dans le mini-tuyau, vitesse couramment
rencontrée dans ce type de séchoir [152], est donc attendue. Néanmoins, la vitesse de l’air
dans le mini-tuyau est d’environ 12 m/s au lieu des 20 m/s prévu. L’interface entre l’air de
séchage et la frontière immergée n’est pas représentée de manière continue. Dès lors, des fuites
numériques d’air à travers la frontière immergée, principalement au niveau du tuyau central,
sont constatées. Cependant, l’air s’échappant du tuyau central au niveau de la frontière
immergée, au lieu de se déplacer au sein du mini-tuyau, se répartit loin des particules et
n’influence donc pas de manière significative l’écoulement solide. La vitesse considérée dans
cette étude est donc celle obtenue dans le mini–tuyau et non celle imposée à l’entrée du
système. Des modifications devront être apportées pour résoudre cette problématique. Cette
limitation est discutée à la section 8.4.

Le maillage généré pour la résolution de la partie CFD est un maillage hexahédral avec un
raffinement local au niveau du tuyau central et du volume balayé par le mini-tuyau, conte-
nant environ 650 000 mailles. La stabilité de la simulation a été assurée [187, 303]. Le pas
de temps DEM est en dessous de 20% du temps caractéristique de Rayleigh. Ce dernier est
donné par : tRA = πdp/2

√
ρs/G(1/(0, 1631ν + 0, 8766)). Par ailleurs, pour la partie CFD, le

nombre de Courant-Friedrichs-Lewy est inférieur à 1 pour toutes les simulations investiguées.
Les simulations ont été réalisées sur les clusters de Calcul Canada. Le domaine a été décom-
posé sur 48 processeurs. A partir des paramètres considérés, les résultats de simulation ont
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été obtenus en environ 1 semaine.

Tableau 8.4 Paramètres CFD-DEM.

Propriétés Symbole Valeurs
Coefficient de friction (-) µf 0.2
Coefficient de friction en roulement (-) µr 0.2
Coefficient de restitution (-) er 0.5
Module de Young (Pa) Υ 5 ∗ 106

Ratio de poisson (-) ν 0.3
Pas de temps CFD (s) ∆tCFD 5 ∗ 10−5

Pas de temps DEM (s) ∆tDEM 5 ∗ 10−6

Cette étude exploratoire est divisée en deux parties. Premièrement, la dynamique de parti-
cules (distribution des particules, mise en suspension, fréquence de cette dernière) au sein
d’un séchoir rotatif aéré est analysée. Pour ce faire, nous considérons des grains de levure de
0.7 mm de diamètre, tels qu’utilisés par Spreutels et al. [43], ayant une masse volumique de
1065 kg/m3. Nous utilisons 300000 particules pour les simulations, ce qui correspond à un
taux de remplissage du séchoir d’environ 2.5%. La sortie d’air des mini-tuyaux se situe au
sein du lit de particules. Dans le cadre de cette recherche exploratoire, les grains de levure
présentent les mêmes dimensions et ne varient pas au cours d’une simulation. Deux vitesses
de rotation du cylindre central ont été considérées : 18 et 6◦/s (S1–S2).

Deuxièmement, la différence de comportement des particules et de leur distribution entre
le début et la fin du séchage est examinée à une vitesse de rotation de 18◦/s. En effet, le
Chapitre 4 et Spreutels et al. [43] mettent en évidence que le diamètre des grains de levure
est réduit d’environ 25% entre le début et la fin du séchage tandis que la masse des grains
diminue d’environ 60%. Deux autres situations sont dès lors évaluées avec le même nombre
de particules (300000). Dans la situation S3, le rétrécissement matriciel est pris en compte
tandis que dans la situation S4 la taille des grains de levure est supposée constante entre le
début et la fin du séchage. Pour ces deux cas, la masse des grains de levure est comparable à
celle retrouvée en fin de séchage. Les paramètres pour les situations étudiées sont présentés au
Tableau 8.5. La comparaison de ces situations permet d’observer l’influence du changement
des propriétés physiques des grains de levure pendant le séchage sur l’écoulement solide au
sein de ce séchoir.
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Tableau 8.5 Situations investiguées.

Situation S1 S2 S3 S4
Diamètre des particules dp (mm) 0.7 0.7 0.54 0.7
Densité des particules ρp (kg/m3) 1065 1065 759 353
Vitesse de rotation du tuyau central ωtc (◦/s) 18 6 18 18

8.3 Résultats et discussion

Dans un premier temps, le comportement des particules ainsi que leur distribution au sein
d’un séchoir rotatif aéré est analysé (Situations 1–2). Ensuite, l’influence de la variation des
propriétés physiques des grains de levure suite au séchage sur l’écoulement dans ce type
de séchoir est investigué (Situations 1, 3 et 4). Pour finir, les limitations du modèle et les
modifications ultérieures pouvant être apportées sont discutées. Lors des premiers pas de
temps, le système est mis en place et l’écoulement observé n’est pas représentatif des pas
de temps suivants. Dès lors, nous nous concentrons sur le deuxième cycle d’oscillation du
mini–tuyau. Un cycle correspond à un mouvement oscillatoire complet. Il est à noter qu’à
partir du troisième cycle, on constate peu de différences notables.

8.3.1 Dynamique d’écoulements et distribution des particules solides

L’écoulement de grains de levure de 0.7 mm de diamètre dû au flux d’air dans un mini–
tuyau subissant une rotation limitée à 20◦ est observé à la Fig. 8.3. La vitesse de balayage
du mini-tuyau est de 18◦/s (Situation 1). Pour cette vitesse de rotation et un angle maximal
d’oscillation de 20◦, le deuxième cycle d’oscillation débute après 4.44 secondes et se termine
donc à 8.89 secondes. Cette figure montre que dans ces conditions une pseudo fluidisation
du lit de grains de levure a lieu : une fontaine, similaire à celle observable en lit à jet, est
constatée. Elle montre également que l’écoulement des particules dépend de leur position
dans le séchoir. La mise en suspension des particules par le jet d’air a lieu principalement
en y = ls/2, là où le mini-tuyau est positionné (voir Fig. 8.2). En y = ls/2, la distribution
des particules en suspension est moins large au centre du séchoir (Fig. 8.3(b)) que sur les
extrémités (Fig. 8.3(a) et Fig. 8.3(c)). Il est à noter que, suite au passage du mini-tuyau,
le lit déposé de particules se déforme légèrement et ne présente plus une surface plane. Le
système observé est comparable, dans une certaine mesure, au lit à jet ou au séchoir à jets
d’impact ("impingement jet" en anglais) entrainant une fluidisation des particules [312]. Tous
ces systèmes présentent une pseudo-fluidisation et la formation d’une fontaine de particules.
Analogiquement à l’étude des jets d’impact, le fluide, ici l’air de séchage, vient heurter la
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surface à une vitesse élevée. Ce phénomène induit l’expansion et la fluidisation du lit de
particules, ce qui se produit lorsque la vitesse minimale de fluidisation est atteinte. La vitesse
minimale de mise en mouvement d’un lit déposé dépend de nombreux paramètres tels que la
densité et la taille des particules, la hauteur du lit déposé, la vitesse du fluide mais aussi la
géométrie du séchoir [195,313,314].

(a) 5.8 s (b) 7 s (c) 8.2 s

x
y

x
z

Figure 8.3 Ecoulement des particules lors du passage d’un mini–tuyau à trois instants diffé-
rents du deuxième cycle d’oscillation : (a) 5.8 s, (b) 7s et (c) 8.2 s. Les particules sont colorées
en fonction de leur vitesse.

Le nombre de particules solides en suspension à partir du deuxième cycle d’oscillation est
présenté à la Figure 8.4. Plusieurs techniques permettent d’évaluer ce nombre [304]. Dans
cette recherche, la technique LSFA se basant sur le mouvement individuel des particules est
utilisée [304]. Les particules sont considérées suspendues si elles parcourent une distance ∆d
dans la direction radiale pendant un temps ∆t fixé à 0.4 s. Une distance ∆d équivalente à 3,
4 et 5 fois le diamètre a été considérée. Similairement à la Fig. 8.3, le nombre de particules
en suspension varie en fonction de la position de ces dernières dans le séchoir. Ce nombre
est plus élevé lorsque le tuyau s’approche de sa position centrale. Cette différence notable
entre l’écoulement particulaire au centre (en θ = 0) et sur les extrémités (en θ = ±θmax)
peut être expliquée par deux phénomènes : la variation de la hauteur de lit en fonction de
θ et l’inclinaison du mini-tuyau. La hauteur du lit de particules évoluant en fonction de θ,
le nombre de particules est donc plus important lorsque θ = 0 et diminue dès que le mini-
tuyau s’écarte de sa position centrale (θ 6= 0). Cependant, lorsque θ = 0, la surface impactée
par le jet d’air est plus petite que celle impactée lorsque l’angle d’oscillation est maximal
(i.e., 20◦). Le champ d’écoulement et la direction d’un jet d’air frappant obliquement une
surface sont fortement affectés par l’angle d’impact [315,316], ce qui peut affecter la force de
trainée et donc la mise en suspension des particules. Il est à noter que les minima et maxima
se situent respectivement légèrement après θ = 0 et θ = ±θmax. Ce retard peut être dû à
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la mise en suspension des particules à l’arrière du passage du mini–tuyau (voir Fig. 8.5).
Une tendance similaire est observée pour les trois distances considérées. Pour la suite, nous
utilisons ∆d = 4 ∗ dp. Cette définition du nombre de particules en suspension permet une
comparaison qualitative des situations envisagées mais non quantitative.
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Figure 8.4 Nombre de particules en suspension dans le séchoir rotatif aéré pour trois ∆d. Les
flèches représentent les temps où le mini-tuyau se situe en position centrale.

Afin d’évaluer la distribution des particules et leurs vitesses au centre du séchoir le long du
passage du mini–tuyau, une coupe a été réalisée dans le plan xz en y = ls/2. La Fig. 8.5
présente (a) la porosité, (b) la vitesse des particules solides v et (c) la vitesse relative entre
le fluide et les particules (u−v) dans ce plan à 8.2 s, à la fin du deuxième cycle d’oscillation.
Des courbes de contour de porosité pour 5 iso-valeurs différents (0.45, 0.6, 0.8, 0.9, 0.998)
sont également présentes. La vitesse des particules solides est plus élevée lorsque les particules
sont en suspension (i.e., porosité→ 1). La vitesse relative particule–fluide est également plus
importante là où les particules sont en mouvement (mises en suspension) que dans le lit
de particules. En effet, très peu d’air se répand dans le lit déposé. Les échanges de chaleur
et de matière par convection entre l’air de séchage et les particules solides auront donc
lieu principalement dans la fontaine. L’écoulement d’air se heurte à la surface du séchoir
et remonte de manière préférentielle dans le sens opposé du déplacement du mini-tuyau
(Fig. 8.5(c)). En effet, en amont du mini-tuyau, il y a un lit dense de particules alors qu’en
aval, la porosité du lit est plus élevée, ce qui explique cet écoulement asymétrique. A l’inverse
d’un tuyau fixe où les particules sont mises en suspension de chaque coté du mini–tuyau
(symétrie observée), les particules sont donc mises en suspension principalement à l’arrière
du passage du mini-tuyau.
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(a)

0.998

0.45
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Figure 8.5 (a) Porosité, (b) Vitesse des particules solides et (c) Vitesse relative particule–
fluide dans le plan vertical central Oxz (en y = ls/2). Des courbes de contour de porosité pour
5 iso-valeurs différents (0.45, 0.6, 0.8, 0.9, 0.998) sont présentes sur l’ensemble des figures. La
flèche correspond au sens de direction du mini–tuyau.

Les résultats montrent que, comme attendu, les grains de levure sont mis en suspension. A
partir des résultats des simulations, 2 zones ayant un comportement distinct peuvent être
mises en évidence. Le séchage en régime intermittent, avec une zone de séchage actif dans
la fontaine et une zone de relaxation dans le lit déposé où le séchage est moins important,
est donc bien vérifié dans un séchoir rotatif. Les vitesses relatives fluide–particule dans le lit
déposé sont moins importantes et donc le transfert de chaleur et de matière au sein de cette
zone sera moins important que dans la fontaine.
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8.3.2 Temps de cycle d’une particule

La trajectoire d’une particule pouvant être obtenue à partir du modèle CFD–DEM, l’évolution
temporelle de la position radiale de 4 d’entre elles est présentée à la Fig 8.6. L’élévation des
particules est distinguable sur cette figure. Comme attendu, le temps de séchage actif s’y
déroulant est donc très court (de l’ordre de 0.4 s). Cependant, le temps de cycle tc, c’est-
à-dire le temps entre deux élévations, diffère en fonction de la position des particules. Les
particules se situant proche de la position centrale du mini–tuyau (i.e., lorsque θ ≈ 0) ont
un temps de cycle de l’ordre de 2.2 secondes (Fig. 8.6(a–b)) tandis que ce dernier est doublé
pour les particules se situant aux extrémités du lit (i.e., lorsque θ ≈ ±θmax) (Fig. 8.6(c–d)).
Les temps de cycle obtenus sont donc du même ordre de grandeur que ceux obtenus dans
des lits à jets. En effet, Spreutels et al. [226] ont obtenu des temps de cycle de l’ordre de
quelques secondes pour des billes de verres de 3 mm de diamètre dans un lit à jet et Liu et
al. [167] ont déterminé un temps de cycle d’un peu moins d’une seconde pour une particule
de dioxide de zirconium de 2 mm de diamètre. Néanmoins, la difficulté rencontrée dans le
séchoir rotatif aéré est la variation des paramètres d’intermittence en fonction de θ. Il serait
intéressant de vérifier expérimentalement cette variabilité spatiale.

θ̄ = 1(a) (b)θ̄ = 4

θ̄ = −17θ̄ = −21(c) (d)

Figure 8.6 Evolution temporelle de la position radiale de 4 particules. θ̄ représente l’angle
moyen des positions de la particule.
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Pour terminer, une diminution de la vitesse de rotation ne semble pas influencer la dynamique
de l’écoulement particulaire. La situation 2 est ressemblante à la situation 1, excepté la vitesse
de rotation du mini–tuyau. En effet, pour ces deux situations (18 et 6◦/s), la distribution
ainsi que le nombre de particules en suspension sont comparables (voir Fig. 8.7). Cependant,
les paramètres d’intermittence sont quant à eux fortement modifiés. Le Chapitre 6 met en
évidence l’importance de tc et χ sur la vitesse de séchage ainsi que sur le temps d’opération.
Au plus tc diminue, au plus la vitesse de séchage pendant la période active est élevée ce qui
impacte positivement la cinétique de séchage. Il est donc essentiel de bien fixer cette vitesse
de rotation.

8.3.3 Influence de la variation des propriétés physiques du solide lors du séchage

Pour compléter cette recherche exploratoire, nous avons regardé la différence entre l’écoule-
ment au début et à la fin du séchage. Pour ce faire, 3 simulations ont été comparées : (i) avec
la taille et la densité initiale des grains de levure (S1), (ii) avec une diminution de la taille
et de la densité des grains comparable à celles retrouvées en fin de séchage (S3) et (iii) avec
une diminution de la seule densité des grains (S4) (voir Tableau 8.5). La Fig. 8.7 montre le
nombre moyen de particules en suspension sur un cycle d’oscillation pour l’ensemble des si-
tuations envisagées. Les barres d’erreur représentent l’écart-type. Le nombre de particules en
suspension est plus élevé en fin de séchage (S3 et S4) qu’au début (S1). Ces résultats sont co-
hérents avec ceux de la littérature. La force de trainée et le mouvement associé des particules
sont affectés par une modification du diamètre et de la densité des particules [167,195,317].
Plusieurs recherches ont montré que la diminution de ces deux paramètres entraine une aug-
mentation significative des coefficients de transferts de chaleur des particules et donc de la
cinétique de séchage [195,318]. Le nombre de particules diffère cependant entre les situations
3 et 4, les particules ayant pourtant environ le même poids. Dans un lit à jet, la diminution
de la hauteur du lit déposé entraine une diminution de la vitesse minimale de jaillissement
(c’est-à-dire de la vitesse minimale pour que le lit se mette en mouvement) [313, 314]. Bien
que la hauteur maximale du lit déposé dans la situation 3 soit bien plus petite que celle
rencontrée dans la situation 4 (respectivement environ 1 et 2 cm), le nombre de particules en
suspension est plus élevé dans la situation 4, c’est-à-dire lorsque le rétrécissement matriciel
n’est pas pris en considération. La hauteur du lit déposé semble influencer l’écoulement ga-
zeux et donc l’écoulement solide en découlant. Cette différence entre le lit à jet et le séchoir
rotatif aéré montre la pertinence d’une étude plus poussée de l’influence de la hauteur du lit
sur l’écoulement gaz-solide.
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Figure 8.7 Nombre moyen de particules en suspension pour les 4 situations investiguées.

Une capture représentative de l’écoulement des particules solides de 0.54 mm de diamètre et
d’une densité de 759 kg/m3 (S3) dans le séchoir rotatif est présentée à la Fig. 8.8. La dimi-
nution de la taille et de la densité des particules solides entraine également une modification
de la forme de la fontaine et une augmentation de la surface de particules impactée par le jet
d’air. Ces résultats semblent cohérents, la hauteur de la fontaine dans les lits à jet dépend de
nombreux paramètres tels que la géométrie du système, la taille et la densité des particules et
la vitesse de l’air de séchage [319, 320]. La variation des propriétés physiques du solide, plus
particulièrement de la taille et du poids des particules, entraine une variation significative de
la dynamique d’écoulement au sein d’un séchoir rotatif. Dès lors, les transferts de chaleur et
de matière peuvent varier de manière importante au cours du séchage, ce qui peut entrainer
des difficultés dans la modélisation de la cinétique de séchage.

(a) (b)

Figure 8.8 Ecoulement des particules solides de 0.54 mm de diamètre et d’une densité de 759
kg/m3 (Situation 3) lors du deuxième cycle d’oscillation à 8.2 s. (a) Vue de Profil et (b) vue
de haut. Les particules sont colorées en fonction de leur vitesse.
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8.4 Limitations du modèle et améliorations potentielles

Comme expliqué à la section 8.2.2, le débit d’air dans le mini-tuyau n’est pas celui attendu
par rapport à la vitesse imposée à l’entrée du tuyau central. En effet, un inconvénient de
la méthode immergée est la difficulté de contraindre la frontière a être hermétique ce qui
entraine des fuites numériques. Les fuites au niveau du tuyau central sont nombreuses, ce qui
entrainent une diminution importante du débit dans le mini-tuyau. En effet, la vitesse au sein
du mini-tuyau, évaluée lorsque le tuyau est fixe pour plus de facilité, est réduite d’environ
40% par rapport à la vitesse attendue. Afin de limiter ces fuites et que l’écoulement de l’air
dans le mini-tuyau soit mieux représenté, les mailles de la CFD doivent être suffisamment
petites. Cependant, comme on utilise la technique CFD–DEM dite non résolue, les mailles de
la CFD doivent être plus grandes que la taille des particules. Il faudrait donc dans un premier
temps améliorer cet aspect. Il pourrait être envisagé d’utiliser un maillage plus raffiné pour
la CFD et un maillage plus grossier pour évaluer la porosité et la quantité de mouvement
échangée entre le fluide et la phase solide [321]. Ces pertes d’air n’influencent pas de manière
significative l’écoulement des particules. Dès lors, seule une analyse comparative peut être
menée puisque les tendances observées sont supposées valables. Notons aussi que dans le
cadre de cette recherche exploratoire les phénomènes d’agglomération n’ont pas été pris en
considération. Ils peuvent cependant influencer l’écoulement au sein d’un lit fluidisé [322].
La différence entre l’écoulement au début du séchage, où les forces de cohésion seront plus
importantes, et celui à la fin du séchage peut être encore amplifiée. Par ailleurs, les propriétés
mécaniques des grains de levure pourraient également être mieux définies, ce sont les pro-
priétés mécaniques moyennes de matériaux agricoles qui ont été utilisées. Il serait intéressant
de déterminer précisément celles des grains de levure car Hu et al. [323] ont mis en évidence
que les paramètres de collision pouvaient avoir une influence sur différentes caractéristiques
hydrodynamiques telles que les profils de vitesse du solide et la hauteur de la fontaine dans
les lits à jet.

8.5 Suggestion d’un modèle de cinétique de séchage multi-échelles au sein d’un
séchoir rotatif aéré

On souhaite modéliser le séchage de grains sphériques de levure, d’un diamètre dp, au sein
d’un séchoir rotatif aéré. Il est nécessaire alors de déterminer l’évolution du contenu en eau
des grains de levure, X, et de leur température, Tp, au cours du temps dans ce type de séchoir.
Pour ce faire, une approche multi-échelles est proposée. Le modèle ébauché ci dessous devra
être validé avant de pouvoir l’utiliser pour dimensioner des séchoirs rotatifs aérés.
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8.5.1 Description du modèle multi-échelles et des hypothèses

Simuler pendant l’ensemble du séchage la dynamique ainsi que la thermique de l’écoulement
des particules et de l’air de séchage est envisageable à l’aide de la CFD–DEM [193,195,196].
Cependant, bien que cette technique ait déjà été utilisée avec succès, les temps réels simulés
étaient généralement inférieurs à 300 secondes. Le temps de séchage des grains de levure étant
d’environ 1h30 [226], ces simulations demanderaient des temps de calcul trop importants. Afin
de réduire ces temps de calcul, un modèle compartimental multi-échelles est proposé.

Le jet d’air entrainant une mise en suspension des grains de levure (Fig. 8.3), le séchage peut
être considéré comme intrinsèquement intermittent. L’évolution du contenu en eau et de la
température des particules dépend de l’écoulement des particules au sein du séchoir. A partir
de courtes simulations de l’écoulement et des connaissances du dispositif, le séchoir rotatif
est divisé horizontalement en deux compartiments afin de considérer les vitesses de séchage
propres à chacune des zones (zone de tempérage et de séchage actif). Afin de prendre en
compte l’évolution de l’humidité et de la température de l’air dans le parcours du séchoir,
le séchoir est divisé verticalement en n volumes de contrôle, chacun ayant donc un volume
Vs
n
. Un volume de contrôle correspond au volume de l’élément étudié dans les simulations

CFD-DEM. Dès lors, un seul mini–tuyau y est considéré et l’interaction entre les jets d’air
dans les volumes de contrôle adjacents sont négligés. Nous avons donc n volumes de contrôle,
chacun divisé en 2 compartiments : une zone active et une zone dite passive.

Une représentation schématique du modèle, plus spécialement le détail d’un volume de
contrôle, est présenté à la Figure 8.9. Il est à noter que l’indice i indique le volume de
contrôle concerné tandis que l’exposant (1) ou (2) indique le compartiment, zone active et
zone passive, respectivement. Pour chaque volume de contrôle, des bilans thermique et mas-
sique sur les particules et sur l’air ont été établis. Q2→1 est le débit de particules entrant au
sein du compartiment actif, Q1→2 est le débit de particules quittant le compartiment actif et
Q′ est le débit de particules entre les différents volumes de contrôle. Nous considérons que les
particules entrant dans un compartiment ((1) ou (2)) du volume de contrôle Si en provenance
d’un volume de contrôle voisin (Si−1 et Si+1) sont issues à la fois du compartiment actif et
du compartiment passif. Dès lors, une humidité et une température moyennes sont utilisées
pour les particules entrantes en provenance des volumes de contrôle voisins. On suppose éga-
lement que le débit de particules entrant dans un compartiment est égal au débit de particules
sortant de ce compartiment. Dès lors, Q1→2 = Q2→1 = Q, Q′i−1→i = Q′i→i+1 = Q′in→out et
Q′i+1→i = Q′i→i−1 = Q′out→in. On suppose que Q′out→in est négligeable.
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Figure 8.9 Détail du modèle pour un volume de contrôle.

Pour la modélisation de la cinétique de séchage, on suppose que le nombre de particules
en suspension est constant lors du séchage. La variation de ce nombre au cours d’un cycle
d’oscillation et au cours du séchage n’est donc pas prise en considération. Le rétrécissement
matriciel n’est également pas pris en compte. Les grains de levure ont un diamètre de 0.7 mm.
Nous supposons que ces grains sont inertes et qu’il n’y a ni d’attrition et ni agglomération de
particules. Nous considérons également que les grains de levure ont une température uniforme,
mais non constante, Tp (le transitoire d’homogénéisation thermique est négligé [205]). La
chaleur spécifique des grains de levure, cpp , est supposée indépendante de la température
dans la gamme des températures rencontrées. Le taux d’évaporation, J , est obtenu à partir
du modèle développé dans le Chapitre 4 (sans matériel de support), décrivant la cinétique de
séchage de grains de levure en séchage continu [43,220]. Ce modèle est adapté pour le séchage
au sein d’un séchoir rotatif aéré. Les échanges de chaleur et de matière dans la zone passive
sont négligeables par rapport à ceux dans la zone active. Dès lors, J (2) est considéré nul. Les
grains de levure comprennent trois types d’eau, ayant des taux d’évaporation différents [43] :
l’eau de type E dont l’extraction est limitée par le transfert de matière en phase gazeuse
(interne et externe aux grains), l’eau de type D qui est plus difficilement extraite que l’eau
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de type E et l’eau résiduelle qui n’est pas extraite lors du séchage et dont le contenu dépend
de l’équilibre thermodynamique entre l’air de séchage et les grains de levure.

X = Xe +Xd +Xr (8.7)

Pour cette approche, le modèle est simplifié en considérant uniquement 2 types d’eau : l’eau
de type E et l’eau résiduelle. Le taux d’évaporation dans la zone active est donc donné par

J (1) = aMw
1

1
ke

+ 1
ki

(Csat(Tp)− C∞(Ta)) ∗ Rtd (8.8)

où Csat(Tp) est la concentration de saturation de l’eau dans l’air à la température des grains de
levure Tp, C∞(Ta) est la concentration d’eau dans l’air de séchage à la température de l’air de
séchage Ta,Mw est la masse moléculaire de l’eau et ke et ki sont respectivement les coefficients
de transfert externe et interne. Rtd est le rapport entre la durée d’un séchage continu et la
durée effective d’un séchage intermittent correspondant. Ce nombre sans dimension estime
donc l’augmentation de la vitesse de séchage des grains dans la zone active suite à leur passage
dans la zone passive. En effet, pendant la période de tempérage d’un séchage intermittent,
il y a une redistribution de l’humidité dans le grain et la teneur en eau à la surface du
grain est ainsi augmentée. Il en résulte une augmentation de la vitesse de séchage lorsque
le séchage reprend. Plus d’informations sur ce nombre sans dimension peuvent être trouvées
au Chapitre 6. Ce chapitre indique également que pour des grains de levure de 0.7 mm de
diamètre, Rtd ≈ 1.

Le transport de masse interne par diffusion dans les grains de levure est modélisé en se basant
sur une approche de coeur humide rétrécissant [43, 44] et est déterminé en appliquant la loi
de Fick à un média poreux sphérique :

ki = εgD

τg

1
R2

 1
1
Rh
− 1

R

 (8.9)

où εg, τg et D, R et Rh sont respectivement la porosité, la tortuosité des grains de levure, le
coefficient de diffusion de l’eau dans l’air, le rayon des grains de levure et le rayon du cœur
humide. En effet, l’eau de type E est concentrée dans un coeur humide uniforme, entouré
d’une zone sèche. Un équilibre gaz-liquide est atteint à l’interface entre le coeur humide et
la zone sèche. L’effet Kelvin est négligé [203, 204]. Le coeur humide occupe initialement la
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totalité du grain et son rayon diminue au cours du séchage :

Rh = R 3

√
Xe

Xe0
(8.10)

où Xe0 est le contenu initial en eau de type E.

8.5.2 Transferts de matière et de chaleur – grains de levure

L’évolution temporelle du contenu en eau ainsi que celle de la température des grains de
levure est obtenue à l’aide de bilans de matière et de chaleur sur un volume de contrôle.

Evolution temporelle du contenu en eau des grains de levure

Le contenu en eau, X, des grains de levure peut être obtenu à partir d’un bilan massique
pour chacun des deux compartiments. Le bilan d’humidité au sein du compartiment actif est
fonction du contenu en eau des particules entrant dans le compartiment à partir de Si−1, Si+1

et du compartiment passif, du contenu en eau des particules quittant le compartiment actif
de Si pour le compartiment passif, Si−1 et Si+1 ainsi que de l’évaporation de l’eau des grains
de levure dans le compartiment actif :

∂X
(1)
i

∂t
= Q

V
(1)
p,i

(
X

(2)
i −X

(1)
i

)
− J (1)

+ α

V
(1)
p,i

(
Q′in→out(X̄i−1 −X(1)

i ) +Q′out→in(X̄i+1 −X(1)
i )

) (8.11)

∂X
(2)
i

∂t
= Q

V
(2)
p,i

(
X

(1)
i −X

(2)
i

)
− J (2)

+ (1− α)
V

(2)
p,i

(
Q′in→out(X̄i−1 −X(2)

i ) +Q′out→in(X̄i+1 −X(2)
i )

) (8.12)

où Q et Vp sont respectivement le débit des grains de levure entre les compartiments et le
volume de grains de levure dans les compartiments. Sachant que α est le ratio entre le nombre
de grains de levure dans le compartiment actif sur le nombre total de grains de levure dans
le volume de contrôle, X̄i = αX

(1)
i + (1− α)X(2)

i .
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Evolution temporelle de la température des grains de levure

La température des particules au sein d’un compartiment dépend de la température des
particules entrant et de celles quittant ce compartiment, du transfert de chaleur entre l’air
et les particules et de la chaleur latente d’évaporation de l’eau.

Ms,i cpp

∂T
(1)
p,i

∂t
= cppQ

(
T

(2)
p,i − T

(1)
p,i

)
− J (1)LM (1)

s,i + h(1)A
(1)
i

(
Ta,i − T (1)

p,i

)
+ αcpp

(
Q′in→out(T̄p,i−1 − T (1)

p,i ) +Q′out→in(T̄p,i+1 − T (1)
p,i )

) (8.13)

Ms,i cpp

∂T
(2)
p,i

∂t
= cppQ

(
T

(1)
p,i − T

(2)
p,i

)
− J (2)LM (2)

s,i + h(2)A
(2)
i

(
Ta,i − T (2)

p,i

)
+ (1− α)cpp

(
Q′in→out(T̄p,i−1 − T (2)

p,i ) +Q′out→in(T̄p,i+1 − T (2)
p,i )

) (8.14)

oùMs est la masse de levure sèche, L est la chaleur latente de vaporisation, h est le coefficient
de transfert de chaleur, A est la surface des particules. Ms et A sont fonction du nombre de
particules au sein de chaque compartiment, Ni.

8.5.3 Transferts de matière et de chaleur – air de séchage

Afin de déterminer l’évolution temporelle de X et de Tp, il est nécessaire de déterminer
l’évolution de l’humidité et de la température de l’air au sein du séchoir. Pour ce faire, nous
considérons que l’humidité et la température de l’air de séchage sont comparables dans les
deux compartiments d’un volume de contrôle du séchoir. De plus, nous considérons que la
distribution d’air par les mini-tuyaux est homogène. Il est à noter que Silvero et al. [152] ont
mis en évidence que la distribution de l’air par les mini-tuyaux n’était pas toujours homogène
et ce principalement dans le cas de mini-tuyaux possédant un diamètre élevé.

Evolution temporelle de l’humidité de l’air

L’humidité de l’air dans la section est influencée par l’humidité de l’air arrivant par les
mini-tuyaux. La variation de l’humidité de l’air au sein d’un volume de contrôle Si est donc
déterminée par l’humidité de l’air entrant provenant de Si−1 et des mini-tuyaux, de l’humidité
de l’air sortant vers Si+1 et de la quantité d’eau évaporée par les particules.

Ma,i
∂Yi
∂t

= Fa,i−1Yi−1 − Fa,iYi + J̄Ms,i + Fa,mtYmt (8.15)
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Où Fa est le débit d’air, Y l’humidité de l’air et Ma la masse d’air. L’indice mt indique
les propriétés de l’air provenant du mini-tuyaux. Le débit d’air entrant dans le volume de
contrôle dépend du nombre de mini-tuyaux dans les volumes de contrôle précédents ainsi que
du débit de gaz entrant dans le système.

Evolution temporelle de la température de l’air

Le bilan enthalpique de l’air à l’intérieur d’un volume de contrôle Si dépend de l’enthalpie
de l’air entrant dans Si depuis Si−1, de l’enthalpie de l’air sortant depuis Si vers Si+1, du
transfert de chaleur entre l’air et les particules et de la chaleur nécessaire pour produire de
la vapeur.

Ma,icpa

∂Ta,i
∂t

= Fa,i−1cpaTa,i−1−Fa,icpaTa,i+ J̄LMs,i−hAi
(
Ta,i − T̄p,i

)
+Fa,mtcpaTa,mt (8.16)

Où Ta est la température de l’air de séchage, cpa est la chaleur spécifique de l’air.

8.5.4 Détermination des paramètres

Afin de résoudre les équations décrivant la cinétique de séchage (Eqs. (8.11)–(8.16)), plu-
sieurs paramètres doivent être déterminés. Une partie de ces paramètres peut être évaluée
rapidement à partir de valeurs mesurées ou de corrélations : la porosité εg et la tortuosité
τg des grains de levure, le contenu en eau résiduel Xr, le nombre de particules dans un vo-
lume de contrôle Ni, les coefficients de transfert de masse externe ke et de chaleur h. Il y
a également les paramètres opératoires : la température de l’air Ta,mt, son humidité Ymt, le
débit d’air Fa,mt et le débit de particules sortant du séchoir Q′in→out. Pour terminer, il y a
les paramètres qui dépendent de l’écoulement des grains de levure au sein du séchoir et qui
peuvent être déterminés à l’aide des simulations CFD–DEM : le ratio entre le nombre de
grains de levure dans le compartiment actif (en suspension) et le nombre total de grains de
levure dans le volume de contrôle α ainsi que le débit de particules entre le compartiment
actif et le compartiment passif Q.

Premièrement, εg et τg, les paramètres concernant le transfert interne du produit, ont été
déterminés dans deux études précédentes investiguant le séchage convectif de grains de le-
vure [43, 220]. Les valeurs employées dans ces études sont utilisées : εg = 0.58 et τg = 4.45.
Le contenu en eau résiduel est lié à l’humidité de l’air de séchage entrant :

Xr = γ
Ymt

Ysat(Ta,mt)
(8.17)
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où γ est une constante caractérisant l’équilibre entre le grain et l’air humide et Ysat(Ta,mt)
est l’humidité de saturation de l’air de séchage. γ a une valeur de 0.7 comme identifié au
Chapitre 4.

Le nombre de particules dans un volume de contrôle Ni peut être déterminé en fonction du
taux de remplissage du séchoir β, du volume de cet élément Vi, de la porosité du lit εb et
du volume d’un grain de levure Vg : Ni = β ∗ Vi ∗ (1 − εb)/Vg. La porosité du lit déposé est
considérée égale à 0.45 (Fig. 8.5), les dimensions du séchoir sont celles reprises au Tableau 8.3
et β est un paramètre opératoire.

Les transferts de masse et de chaleur externe dépendent de l’écoulement des particules au
sein du séchoir rotatif aéré. Pour rappel, les échanges de chaleur et de matière dans la zone
passive sont supposés négligeables par rapport à ceux dans la zone active. Dès lors, seuls les
coefficients pour la zone active doivent être fixés. Le coefficient de transfert de masse externe
est déterminé à partir d’une corrélation proposée par Clift et al. [209] reliant le nombre de
Sherwood (Sh) autour d’une sphère au nombre de Reynolds (Re) et au nombre de Schmidt
(Sc). Cette relation est valable pour des nombres de Reynolds compris entre 10 et 400 et des
nombres de Sc compris entre 0.25 et 100.

Sh = ke2R
D

=
(

1 +
((

1 + 1
ReSc

) 1
3

Re0.41
)

Sc
1
3

)
(8.18)

où Re and Sc sont définis de la manière suivante :

Re = vr2Rρ
µ

(8.19)

Sc = µ

Dρ
(8.20)

où vr, ρ et µ sont la vitesse relative particule–fluide, la masse volumique et la viscosité
dynamique de l’air de séchage. La vitesse relative particule–fluide peut-être déterminée à
l’aide des simulations. La corrélation proposée n’est valable que pour des particules isolées.
La Fig. 8.3 met cependant en exergue que les particules en suspension sont entourées par
quelques particules avoisinantes qui peuvent influencer les transferts de chaleur et de matière.
Il serait donc pertinent par la suite de recourir à une corrélation considérant la porosité dans
la zone active.

Le coefficient de transfert de chaleur h est déterminé à partir d’une relation équivalente
à l’équation (8.18) où le nombre de Nusselt (Nu) associé à l’échange de chaleur entre les
particules solides et l’air environnant remplace le nombre de Sherwood et où le nombre de
Prandlt (Pr) de l’air se substitue au nombre de Schmidt. Les nombres de Nusselt et de Prandlt
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sont donnés par :
Nu = h2R

λ
(8.21)

Pr = µ

κρ
(8.22)

où λ et κ sont respectivement la conductivité et la diffusivité thermique de l’air de séchage.

8.5.5 Analyse de sensibilité

Une analyse de sensibilité est menée afin d’identifier les facteurs influençant de manière
importante les sorties du modèle compartimental multi-échelles. Pour ce faire, un plan frac-
tionnaire à 2 niveaux, 2n−q, a été utilisé. Ce plan permet d’étudier n facteurs mais dont le
plan factoriel complet est divisé par 2q. Les paramètres d’opération ainsi que les paramètres
pouvant être déterminés à l’aide des simulations CFD–DEM ont été considérés et sont re-
pris au Tableau 8.6. Le contenu en eau initial des grains de levure X0 a également été pris
en compte étant donné sa variabilité. Les valeurs basses et hautes de ces facteurs ont été
déterminées à partir de nos connaissances du séchage de grains de levure et des résultats pré-
liminaires obtenus à partir des simulations CFD–DEM réalisées à la Section 8.3. Par exemple,
les valeurs choisies pour Ta,mt sont les valeurs couramment rencontrées lors du séchage de
grains de levure [35, 45, 226] tandis que celles fixées pour Fa correspondent aux vitesses de
jet d’approximativement 10 et 40 m/s dans le séchoir présenté à la Figure 8.1. Ces valeurs
sont les valeurs courantes lors de l’utilisation d’un séchoir rotatif aéré [152]. Les valeurs pour
α sont tirées de la Figure 8.7 qui met en évidence que le nombre de particules en suspension
à la fin du séchage peut être trois fois plus important qu’au début.

Tableau 8.6 Facteurs considérés pour l’analyse de sensibilité et leurs valeurs minimale et
maximale considérées pour le plan d’expérience.

Paramètres Valeur min. (-1) Valeur max. (+1)
Température de l’air de séchage Ta,mt (◦) 45 60

Humidité de l’air de séchage Ymt (-) 0.006 0.018
Débit de l’air de séchage Fa,mt (m3/s) 0.015 0.065

Humidité initiale des grains de levure X0 (-) 2.2 2.4
Remplissage β (%) 2 6

Q (% de Ni) 6.5 32.5
Q′in→out (particules/s) 0 2500

α (N (1)
i /Ni)(−) 0.03 0.1

Vitesse relative particule–fluide vr (m/s) 0.6 2.8
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Les sorties du modèle considérées sont le temps d’opération, c’est à dire le temps nécessaire
pour passer de X0 à Xr, et la vitesse de séchage moyennée sur le temps d’opération (Jmean).
Cette vitesse moyenne de séchage est examinée car il a été mis en évidence par Spreutels
et al. [43, 226] que la qualité finale des levures dépendait de la vitesse de séchage. Dès lors,
cette analyse nous donne une première indication sur l’importance des facteurs pouvant in-
fluencer la cinétique de séchage et la qualité des levures dans un séchoir rotatif aéré. Un plan
factoriel fractionnaire 29−3 a été utilisé : 64 essais ont donc été réalisés, ce qui implique que
trois effets d’interactions doubles sont confondus. En se basant sur le principe d’hiérarchie
des interactions, les interactions d’ordres supérieurs aux interactions doubles peuvent être
négligées sans grand risque. Le seuil de signification a été fixé au niveau de signification stan-
dard de p < 0,05. Les données ne suivant pas une distribution normale ont été transformées
logarithmiquement afin d’obtenir les meilleurs résultats possibles. Les résidus ont été analy-
sés à l’aide d’observations graphiques et n’ont montré aucun écart important par rapport à
l’homoscédasticité ou à la normalité. Le logiciel Statistica version 13 a été utilisé pour mettre
en place le plan d’expérience et pour réaliser son analyse [324]. Le plan utilisé ainsi que les
résultats obtenus pour chaque essai sont repris au Tableau 8.7.

Le Tableau 8.8 reprend les résultats de l’analyse de la variance. Il indique que la majorité des
facteurs affectent significativement le temps d’opération et la vitesse moyenne de séchage.
Les propriétés de l’air de séchage (température Ta,mt, humidité Ymt et débit Fa,mt), le taux
de remplissage du séchoir β, la vitesse relative particule-fluide vr, le volume de solide dans
la zone active α ainsi que le débit solide entre la zone passive et la zone active Q ont une
valeur p inférieure au seuil de signification de 5%. De nombreuses interactions doubles sont
également significatives telles que l’interaction entre le débit d’air et son humidité ou celle
entre le débit d’air et α. Bien que plusieurs interactions doubles soient significatives, aucune
d’entre elles ne sont confondues avec d’autres interactions. Les deux variables de réponses,
le temps d’opération et Jmean, ne sont pas affectées de manière significative (p > 0.05) par le
débit de particules sortant du séchoir Q′in→out. Pour finir, le contenu initial en eau des grains
de levure X0 ne semble pas influencer le temps d’opération mais il a un effet significatif sur
Jmean.

Le diagramme de Pareto (Figure 8.10) montre l’importance des facteurs analysés. Pour la
lisibilité du diagramme, seuls les effets significatifs sont représentés. Les facteurs les plus
influents sont Fa,mt et β pour le temps d’opération et α, Fa,mt et β pour Jmean. En effet,
augmenter β de 2 à 6% triple le nombre de particules présentes dans le séchoir et donc rallonge
le temps d’opération. A l’inverse, une augmentation du débit d’air augmente la capacité
de stockage d’eau et favorise donc le transfert de matière, ce qui entraine une diminution
significative du temps d’opération et une augmentation de Jmean. Enfin, la vitesse relative
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particule-fluide bien que significative est moins influente que les autres facteurs. La vitesse
relative particule-fluide permet de déterminer les coefficients de transfert externe (Eq. (8.18)).
La résistance au transfert de masse externe à la surface des grains n’est pas forcément le
facteur limitant pendant le séchage [226]. En effet, la résistance interne ou la saturation
de l’air peuvent l’être. Par ailleurs, l’interaction double la plus influente, après les facteurs
Ta,mt, Ymt et Q dans l’ordre d’importance, est l’interaction entre Fa,mt et α. Ceci peut être
expliqué de la manière suivante : lorsque le débit d’air a une faible valeur, l’air est proche de
la saturation. Dès lors, l’augmentation du nombre de particules dans la zone active aura une
influence plus faible sur le temps d’opération et sur Jmean que lorsque le débit d’air est plus
important.
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Figure 8.10 Diagramme de Pareto. Seul les effets significatifs sont représentés.

L’analyse de sensibilité met en évidence que la majorité des facteurs (Ta,mt, Ymt, Fa,mt, β, α, Q
et vr) semble influencer significativement la cinétique de séchage et la qualité des levures dans
un séchoir rotatif aéré. Ces paramètres méritent donc une compréhension plus substantielle.
Il est aussi intéressant de noter que les temps d’opération obtenus sont cohérents avec les
temps de séchage de grains de levure observés dans des lits à jet [226]. Ce modèle semble
pertinent pour étudier la cinétique de séchage dans un séchoir complexe comme le séchoir
rotatif aéré. Cependant, il doit être validé pour s’assurer de la taille du volume de contrôle
et des hypothèses posées. De plus, comme montré à la section 8.3, le nombre de particules en
suspension varie de manière significative au cours du séchage. Il faudrait dès lors trouver une
technique pour prendre en compte cette évolution dans le modèle de cinétique, par exemple
en moyennant ou en essayant d’établir une équation de ce facteur en fonction du temps. Une
intensification de la compréhension de l’influence des jets d’air sur l’écoulement particule-gaz
est donc nécessaire pour mieux appréhender la cinétique de séchage dans ce type de séchoir.
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Tableau 8.7 Plan d’expérience et résultats.

Essai Ta,mt Ymt Fa,mt X0 β Q Q′in→out α vr Temps d’opération Jmean

1 -1 -1 -1 -1 -1 -1 1 1 1 5142 0.0042
2 1 -1 -1 -1 -1 -1 -1 -1 1 5280 0.0137
3 -1 1 -1 -1 -1 -1 -1 1 1 12766 0.0016
4 1 1 -1 -1 -1 -1 1 -1 1 7074 0.0100
5 -1 -1 1 -1 -1 -1 -1 -1 -1 4884 0.0146
6 1 -1 1 -1 -1 -1 1 1 -1 1354 0.0160
7 -1 1 1 -1 -1 -1 1 -1 -1 5188 0.0128
8 1 1 1 -1 -1 -1 -1 1 -1 1694 0.0125
9 -1 -1 -1 1 -1 -1 -1 1 -1 4231 0.0055
10 1 -1 -1 1 -1 -1 1 -1 -1 4780 0.0165
11 -1 1 -1 1 -1 -1 1 1 -1 9394 0.0024
12 1 1 -1 1 -1 -1 -1 -1 -1 5867 0.0131
13 -1 -1 1 1 -1 -1 1 -1 1 4636 0.0168
14 1 -1 1 1 -1 -1 -1 1 1 1550 0.0153
15 -1 1 1 1 -1 -1 -1 -1 1 6074 0.0121
16 1 1 1 1 -1 -1 1 1 1 2129 0.0109
17 -1 -1 -1 -1 1 -1 1 -1 -1 11632 0.0061
18 1 -1 -1 -1 1 -1 -1 1 -1 7628 0.0029
19 -1 1 -1 -1 1 -1 -1 -1 -1 18729 0.0036
20 1 1 -1 -1 1 -1 1 1 -1 17265 0.0012
21 -1 -1 1 -1 1 -1 -1 1 1 3772 0.0057
22 1 -1 1 -1 1 -1 1 -1 1 4340 0.0167
23 -1 1 1 -1 1 -1 1 1 1 9180 0.0022
24 1 1 1 -1 1 -1 -1 -1 1 5456 0.0129
25 -1 -1 -1 1 1 -1 -1 -1 1 12828 0.0061
26 1 -1 -1 1 1 -1 1 1 1 9001 0.0026
27 -1 1 -1 1 1 -1 1 -1 1 24876 0.0030
28 1 1 -1 1 1 -1 -1 1 1 24148 0.0010
29 -1 -1 1 1 1 -1 1 1 -1 3464 0.0067
30 1 -1 1 1 1 -1 -1 -1 -1 4083 0.0194
31 -1 1 1 1 1 -1 -1 1 -1 6649 0.0033
32 1 1 1 1 1 -1 1 -1 -1 4898 0.0157
33 -1 -1 -1 -1 -1 1 1 -1 -1 5627 0.0126
34 1 -1 -1 -1 -1 1 -1 1 -1 2398 0.0091
35 -1 1 -1 -1 -1 1 -1 -1 -1 7011 0.0095
36 1 1 -1 -1 -1 1 1 1 -1 3189 0.0066
37 -1 -1 1 -1 -1 1 -1 1 1 1801 0.0118
38 1 -1 1 -1 -1 1 1 -1 1 2362 0.0306
39 -1 1 1 -1 -1 1 1 1 1 1377 0.0145
40 1 1 1 -1 -1 1 -1 -1 1 2626 0.0268
41 -1 -1 -1 1 -1 1 -1 -1 1 5506 0.0141
42 1 -1 -1 1 -1 1 1 1 1 2876 0.0083
43 -1 1 -1 1 -1 1 1 -1 1 7095 0.0103
44 1 1 -1 1 -1 1 -1 1 1 3955 0.0058
45 -1 -1 1 1 -1 1 1 1 -1 1819 0.0128
46 1 -1 1 1 -1 1 -1 -1 -1 2777 0.0285
47 -1 1 1 1 -1 1 -1 1 -1 2395 0.0092
48 1 1 1 1 -1 1 1 -1 -1 3070 0.0251
49 -1 -1 -1 -1 1 1 1 1 1 7475 0.0029
50 1 -1 -1 -1 1 1 -1 -1 1 6356 0.0114
51 -1 1 -1 -1 1 1 -1 1 1 14274 0.0014
52 1 1 -1 -1 1 1 1 -1 1 7850 0.0090
53 -1 -1 1 -1 1 1 -1 -1 -1 5174 0.0137
54 1 -1 1 -1 1 1 1 1 -1 1924 0.0113
55 -1 1 1 -1 1 1 1 -1 -1 6440 0.0104
56 1 1 1 -1 1 1 -1 1 -1 2443 0.0086
57 -1 -1 -1 1 1 1 -1 1 -1 6516 0.0036
58 1 -1 -1 1 1 1 1 -1 -1 5710 0.0138
59 -1 1 -1 1 1 1 1 1 -1 10920 0.0020
60 1 1 -1 1 1 1 -1 -1 -1 6630 0.0116
61 -1 -1 1 1 1 1 1 -1 1 4970 0.0157
62 1 -1 1 1 1 1 -1 1 1 2230 0.0106
63 -1 1 1 1 1 1 -1 -1 1 6237 0.0118
64 1 1 1 1 1 1 1 1 1 3027 0.0076
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Tableau 8.8 Résultats de l’analyse de la variance.

Temps d’opération Jmean

F p F p

(1)Ta,mt 211.134 <.001 247.750 <.001

(2)Ymt 172.481 <.001 216.087 <.001

(3)Fa,mt 862.786 <.001 860.637 .001

(4)X0 0.929 0.346 5.190 0.033

(5)β 475.942 <.001 476.489 <.001

(6) Q 198.703 <.001 198.031 <.001

(7)Q′in→out 0.303 0.588 0.347 0.562

(8)α 138.564 <.001 973.806 <.001

(9)vr 12.688 0.002 12.590 0.002

1 by 2 4.206 0.053 7.154 0.014

1 by 3 1.000 0.329 1.045 0.318

1 by 4 3.013 0.097 3.266 0.085

1 by 5 0.266 0.611 0.263 0.614

1 by 6 0.622 0.439 0.586 0.453

1 by 7 0.448 0.511 0.494 0.490

1 by 8 3.679 0.069 3.691 0.068

1 by 9 0.965 0.337 0.999 0.329

2 by 3 17.214 <.001 17.177 <.001

2 by 4 0.547 0.468 0.406 0.531

2 by 5 11.514 0.003 11.451 0.003

2 by 6 21.599 <.001 21.587 <.001

2 by 7 0.042 0.839 0.049 0.826

2 by 8 20.384 <.001 20.619 <.001

2 by 9 1.097 0.307 1.093 0.308

3 by 4 1.986 0.173 1.982 0.174

3 by 5 10.945 0.003 11.008 0.003

3 by 6 13.195 0.002 12.938 0.002

3 by 7 0.144 0.709 0.096 0.759

3 by 8 72.567 <.001 72.493 <.001

3 by 9 6.497 0.019 6.433 0.019

4 by 5 1.333 0.261 1.366 0.256

4 by 6 0.986 0.332 0.981 0.333

4 by 7 0.441 0.514 0.430 0.519

5 by 6 5.571 0.028 5.565 0.028

5 by 7 0.976 0.334 1.002 0.328

5 by 8 39.548 <.001 39.892 <.001

5 by 9 3.457 0.077 3.467 0.077

6 by 7 0.486 0.493 0.449 0.510

6 by 8 8.120 0.010 8.098 0.010

6 by 9 6.244 0.021 6.170 0.022

7 by 8 0.593 0.450 0.592 0.450

7 by 9 3.056 0.095 3.140 0.091
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8.6 Conclusion

L’écoulement de particules solides et l’influence de cet écoulement sur la cinétique de séchage
dans un séchoir rotatif aéré ont peu été étudiés, bien que ce type de séchoir présente des
performances de séchage plus élevées que le séchoir rotatif conventionnel. Par conséquent,
une recherche exploratoire pour analyser la dynamique des grains de levure (distribution des
particules, mise en suspension, fréquence de cette dernière) au sein d’un séchoir rotatif aéré
a été menée à l’aide d’un modèle CFD-DEM. La différence de comportement des particules
et de leur distribution entre le début et la fin du séchage a également été examinée.

La méthodologie proposée n’est pas entièrement adaptée à l’étude souhaitée. Bien que de
nombreux aspects doivent être améliorés afin d’avoir une analyse plus poussée et robuste,
on suppose que les tendances observées restent valables. Les premiers résultats montrent que
dans les conditions investiguées une pseudo-fluidisation du lit des grains de levure a lieu. Le
jet d’air se heurte à la surface du séchoir et remonte de manière préférentielle dans le sens
opposé du déplacement du mini-tuyau en entrainant des particules solides. Le nombre de
particules en suspension varie au cours d’un cycle d’oscillation. Très peu d’air se répandant
dans le lit déposé, les échanges de chaleur et de matière par convection entre l’air de séchage
et les grains de levure ont donc lieu principalement dans la fontaine. Les simulations CFD-
DEM permettent de déterminer les paramètres d’intermittence, tc et χ. Les temps de cycle
sont de l’ordre de quelques secondes et varient en fonction de la vitesse de rotation du tuyau
central. La variation des propriétés physiques du solide, plus particulièrement de la taille et
du poids des particules, entraine une variation significative de la dynamique d’écoulement au
sein du séchoir rotatif.

Un modèle multi-échelles décrivant la cinétique de séchage a été mis au point. De nombreuses
simplifications ont été prises dans cette première approche. Il est donc nécessaire de valider
expérimentalement ce modèle et de l’ajuster au besoin. Cependant, cette approche de modé-
lisation peu étudiée est attractive car elle permet à partir de courtes simulations CFD–DEM,
dès lors moins consommatrices de ressources de calcul, de modéliser la cinétique de séchage
au sein d’un séchoir complexe.

Dans cette étude exploratoire, nous examinons uniquement l’influence de la variation des
propriétés des grains de levure entre le début et la fin du séchage sur la dynamique du
solide. Une étude plus poussée pourrait être réalisée afin d’étudier l’impact de la variation
d’autres paramètres, tels que la géométrie du séchoir ou l’interaction entre les jets d’air,
pouvant influencer l’écoulement. Pour ce faire, une amélioration de la méthodologie devra
être réalisée au préalable.
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CHAPITRE 9 DISCUSSION GÉNÉRALE

Dans cette section, la thèse dans son ensemble est discutée. Une discussion plus spécifique
aux différents éléments étudiés est présente au sein de chaque chapitre. Pour rappel, l’objectif
général de cette thèse est d’évaluer l’impact sur le séchage de grains de levure de deux
techniques : l’ajout, avant séchage, d’un matériel de support solide et la réalisation de séchages
intermittents.

L’étude de l’influence de l’ajout de la farine de blé (Chapitre 4 et 5), un matériel de sup-
port solide propre à la consommation, sur qualité des levures durant leur séchage suggère
que la diminution continue de la qualité des levures est liée à un processus d’osmose qui a
lieu pendant le séchage. Néanmoins, comme l’ajout de ce matériel de support semble béné-
fique du point de vue de la cinétique de séchage, cette stratégie mérite encore une attention
particulière dans le cadre du séchage des grains de levure. La qualité des levures varie en
fonction de nombreux facteurs liés notamment à leur production, leur stockage ou leur ré-
hydratation [2]. Dès lors, il devrait être possible d’agir à différents niveaux pour essayer de
combiner amélioration de la cinétique de séchage et maintien de la qualité des levures. Par
exemple, le tréhalose, un protectant osmotique pouvant être produit par les levures lors de
leur culture [325,326], pourrait leur conférer une meilleure protection lors de leur séchage en
présence d’un matériel de support solide. Par ailleurs, il serait intéressant de combiner les
deux techniques investiguées séparément dans le cadre de ce projet (l’ajout d’un matériel de
support solide à un séchage en régime intermittent). En effet, nous avons observé que l’action
combinée de l’ajout d’un matériel de support solide et du séchage convectif continu s’avère
influencer négativement la qualité des levures mais que la qualité des levures fraiches n’est
pas impactée significativement dans les conditions investiguées au chapitre 5.

L’intermittence semble adaptée au séchage de grains de levure sous certaines conditions.
Les modèles diffusifs développés dans le chapitre 6 étudiant l’influence de la redistribution de
l’humidité par diffusion au sein de matériaux granulaires sur la cinétique de séchage en régime
intermittent mettent en évidence que la vitesse de séchage peut être accrue lors des périodes de
séchage actif qui suivent les périodes de tempérage. Cette augmentation est particulièrement
importante lorsque le temps d’un cycle séchage actif-tempérage et le ratio d’intermittence
sont faibles. Des faibles valeurs de cycle et du ratio d’intermittence permettent également
que la durée totale du séchage n’augmente pas de manière importante par rapport à un
séchage continu. Dès lors, les séchoirs intrinsèquement intermittents, présentant généralement
ces caractéristiques, paraissent particulièrement adaptés pour atteindre des performances de
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séchage plus élevées que le séchage continu.

L’approche multi-échelles employée dans ce projet concède une meilleure compréhension des
phénomènes gouvernant le séchage en régime intermittent. La caractérisation des phéno-
mènes se déroulant à l’échelle du produit et de l’écoulement gaz-particules dans un séchoir
intrinsèquement intermittent permet le développement de modèles macroscopiques décrivant
le séchage adaptés pour répondre aux conditions intermittentes imposées par le séchoir.

Les simulations CFD-DEM développées dans le cadre de cette thèse pour simuler l’écoule-
ment au sein d’un séchoir intrinsèquement intermittent, le séchoir rotatif aéré, présentent des
faiblesses. Le raffinement du maillage au niveau du tuyau central et du volume balayé par
le mini-tuyau, essentiel pour représenter de manière fidèle l’interface entre le gaz et le corps
immergé, contraint à limiter la taille des particules qui peuvent être considérées, la CFD-
DEM non résolue étant employée. Des grains de levure de 0.7 mm de diamètre ont donc été
considérés pour ces simulations. Néanmoins, il a été mis en évidence au chapitre 6 que la
taille des grains de levure a elle aussi un effet significatif sur l’influence de l’intermittence sur
la cinétique de séchage. Une diminution de la taille des grains influence négativement l’effica-
cité de séchage et la durée totale de l’opération. Il est donc essentiel de simuler l’écoulement
de particules ayant des diamètres plus importants. Par ailleurs, malgré le soin apporté au
maillage, l’interface de la géométrie n’est pas bien représentée de manière continue. Malgré
les fuites numériques au niveau de l’interface fluide-géométrie, une analyse exploratoire de
l’écoulement au sein de ces séchoirs a été menée. Les premiers résultats mettent en évidence
le caractère intermittent complexe de l’écoulement solide dans le séchoir. Ce type de séchoir
mérite de plus amples recherches car la flexibilité qu’il propose paraît appropriée pour le
séchage convectif de grains de levure.
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CHAPITRE 10 CONCLUSION

Les investigations sur l’amélioration de la compréhension des mécanismes et phénomènes se
déroulant lors du séchage de grains de levure présentées dans cette recherche ont permis
quelques avancées. Elles se sont concentrées sur deux techniques de séchage de grains de
levure : le séchage en présence d’un matériel de support solide et le séchage en régime inter-
mittent. Une amélioration de la connaissance de ces procédés vise à trouver un compromis
entre différents critères lors de la conception et de l’optimisation de techniques de séchage, à
savoir la durée de fonctionnement, l’efficacité énergétique, la facilité d’opération et la qualité
du produit final.

10.1 Ajout d’un matériel de support solide

Le premier axe de recherche a servi à améliorer la compréhension et la modélisation des phé-
nomènes se déroulant lors du séchage de grains de levure comprenant un matériel de support
solide. Cet ajout, technique couramment employée en industrie pour faciliter l’extrusion de la
pâte fraiche de levure lorsque celle-ci est trop liquide, est ici caractérisé par l’utilisation de fa-
rine de blé. L’évolution du contenu en eau, de la température et des dimensions des grains de
levure comprenant différentes concentrations en matériel de support a été suivie expérimen-
talement, lors de leur séchage en séchoir tunnel. En parallèle aux expériences, un modèle de
cinétique de séchage a été développé. Il a été confronté avec succès aux résultats expérimen-
taux. L’analyse des résultats expérimentaux et de la modélisation montre que l’ajout d’un
matériel de support solide permet d’améliorer la cinétique de séchage des grains de levure.
Effectivement, la présence d’un support solide augmente la vitesse de séchage et le transport
interne devient plus rapidement limitant. Cette augmentation est vraisemblablement liée à
un processus d’osmose se déroulant pendant le séchage à l’intérieur des grains contenant le
matériel de support. L’ajout de farine protège également les grains de leur rétrécissement
matriciel.

L’influence de cet ajout de farine de blé, avant le séchage, sur la qualité des levures a été
caractérisée à l’aide de tests d’activité fermentaire effectués sur des levures à différents mo-
ments du séchage. Les résultats expérimentaux montrent que l’ajout de farine de blé ne
modifie pas de manière significative la qualité des levures fraîches, avant séchage, mais a
cependant un impact négatif sur la qualité en fin de séchage. L’évolution de la qualité des
levures en présence de farine de blé est différente de celle en absence de farine. En l’absence
de matériel de support, elle reste élevée jusqu’à un certain seuil d’humidité (0.5 d.b.) puis
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diminue abruptement tandis qu’en présence de matériel de support l’activité fermentaire des
grains de levure diminue de manière continue au cours du séchage. Les actions combinées
de l’ajout d’un support solide et du séchage par convection ont donc une influence négative
sur la qualité des levures. Si l’ajout d’un matériel de support solide permet de faciliter le
procédé de séchage et d’augmenter l’efficacité énergétique en diminuant le temps de séchage,
il semble impacter négativement la qualité finale des levures. Il est cependant prématuré de
rejeter complètement cette technique. En effet, la qualité des levures dépendant de nombreux
paramètres (la souche de levure, la vitesse de séchage, le type de matériel de support utilisé,
etc.,) d’autres investigations devraient être effectuées afin de tempérer ces résultats.

10.2 Séchage en régime intermittent

Le deuxième axe de recherche a contribué à une meilleure compréhension des mécanismes
physico-chimiques prenant place lors du séchage intermittent de grains de levure. Lors du
séchage en régime intermittent, des phénomènes se déroulent à plusieurs échelles de temps et
d’espace. C’est pourquoi ce dernier axe de recherche a été divisé en deux objectifs : l’étude
des mécanismes de transport de matière impliqués lors d’un séchage intermittent à l’échelle
du milieu poreux (Chapitre 6 et 7) et l’étude de l’intermittence à l’échelle du séchoir à travers
l’exploration d’un séchoir intrinsèquement intermittent, le séchoir rotatif aéré (Chapitre 8).

L’intermittence peut être caractérisée par deux paramètres adimensionnels, θc et χ, qui sont
définis respectivement comme la forme adimensionnelle de la durée d’un cycle séchage actif-
tempérage et le ratio d’intermittence (c’est-à-dire la proportion de séchage actif dans ce
cycle). L’influence générale de χ et θc sur la cinétique du séchage intermittent par rapport au
séchage stationnaire a ici été caractérisée par deux paramètres adimensionnels représentant
l’ensemble du processus de séchage :Rtd caractérisant l’augmentation de la vitesse de séchage
pendant les périodes de séchage actif d’un séchage intermittent et Top décrivant le caractère
opérationnel du procédé. Il apparait que lors de la période de tempérage d’un séchage en
régime intermittent, l’humidité au sein du produit est redistribuée ce qui entraine une aug-
mentation du contenu en eau à la surface du produit et donc une augmentation de la vitesse
de séchage à la période de séchage active subséquente.

Cette étude des mécanismes de transport de matière lors d’un séchage intermittent est com-
posée de deux analyses générales sur une large gamme de paramètres permettant d’identifier
des comportements et des régimes en fonction de nombres sans dimension. La première ana-
lyse (Chapitre 6) examine l’influence des deux paramètres caractérisant l’intermittence, θc et
χ, sur les performances du séchage de produits alimentaires en ne considérant que la diffusion
comme mécanisme pour le transport de matière à l’intérieur des produits. La redistribution



153

de l’humidité lors de la phase de tempérage peut être due à la diffusion de vapeur au sein
du produit mais aussi être causée par le transport capillaire ou la gravité. L’importance de
l’évaporation, de la gravité et du transport capillaire sur la dynamique du liquide a donc dû,
dans un premier temps, être mieux appréhendée. La deuxième analyse (Chapitre 7) concerne
donc la compétition entre différents mécanismes pouvant avoir lieu dans un milieux poreux :
l’imbibition capillaire, la gravité et l’évaporation.

Pour la première analyse, deux modèles visant à évaluer l’importance de l’intermittence sur
la vitesse de séchage et le temps total d’opération ont été développés, la diffusion étant le
seul mécanisme envisagé pour le transport de matière à l’intérieur des matériaux. Ces deux
modèles permettent de couvrir un large éventail de matériaux à sécher car ils représentent
des situations physiques différentes. Le premier modèle, un modèle dit continu, est utilisé
pour décrire les situations où l’on suppose que l’eau liquide est continuellement distribuée
à travers le matériau. La deuxième approche de modélisation est un modèle à cœur humide
rétrécissant, pour décrire les situations où le matériau est divisé en un cœur humide et une
zone sèche, la vapeur d’eau se diffusant à travers l’air dans cette zone sèche pour atteindre
la surface du matériau.

L’analyse théorique rigoureuse de l’influence de θc et χ sur la dynamique de séchage a permis
l’identification de trois régimes que l’on peut rencontrer dans la dynamique d’un séchage
intermittent, lorsqu’il est comparé à un séchage stationnaire :

— Une région stationnaire où le séchage en régime intermittent est équivalent au séchage
stationnaire (Rtd ≈ 1 et Top ≈ 1).

— Une région de durée importante lorsque la durée totale d’un séchage intermittent est
au moins deux fois supérieure à celle d’un séchage stationnaire équivalent (Top > 2)

— Une région de travail qui semble être la plus intéressante pour tirer profit du tempérage
lorsque Rtd > 1 et que Top < 2.

La région de travail qui présente une efficacité de séchage élevée combinée à une légère
augmentation de la durée totale du séchage peut être obtenue en alliant des petites valeurs de
θc et χ. Le modèle permet d’analyser différentes stratégies de séchage et donc de sélectionner
les conditions opératoires les plus pertinentes pour améliorer l’efficacité énergétique sans
augmenter de manière importante la durée totale du séchage par rapport à un séchage continu.
La comparaison des prédictions des modèles aux résultats expérimentaux de la littérature
indique que le nombre de Biot massique (Bi) a un impact significatif sur la performance du
séchage en régime intermittent. Cependant, le séchage en régime intermittent devient moins
attractif lorsque la résistance au transfert de masse externe est importante, car l’influence de
θc et χ sur Rtd diminue lorsque Bi diminue. L’intermittence, si les paramètres d’intermittence
sont choisis avec soin, permet donc de bénéficier d’une amélioration de l’efficacité énergétique
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sans augmenter de manière importante la durée totale du séchage par rapport à un séchage
continu.

Les modèles développés pour cette première analyse présentent plusieurs simplifications. Cer-
tains phénomènes tels que les effets thermiques et le rétrécissement matriciel n’ont pas été
pris en considération. Afin d’améliorer ces modèles, il serait intéressant de lever ces postulats.
De plus, afin de considérer l’ensemble des critères de séchage, il serait utile de considérer aussi
l’influence des paramètres d’intermittence, θc et χ, sur la qualité des produits.

Dans le cadre de l’analyse de la compétition entre l’imbibition capillaire, la gravité et l’éva-
poration, un modèle analytique général de la dynamique d’un front liquide dans un milieu
poreux a été développé en se basant sur les modèles de Darcy de l’imbibition des milieux
poreux par des forces capillaires (y compris l’effet de la gravité) et en prenant en compte
le processus d’évaporation qui a lieu à l’interface liquide-gaz à l’intérieur du milieu poreux.
Le modèle d’évaporation tient compte de l’influence des propriétés du liquide et du milieu
poreux, ainsi que des conditions atmosphériques, sur le processus d’évaporation. La dyna-
mique du front liquide est analysée en termes de position stationnaire du front liquide et de
temps nécessaire pour atteindre cette position. Cette dernière est contrôlée par deux nombres
sans dimension : le nombre capillo-gravitaire G et le nombre d’évaporation E . L’analyse de
la dynamique du front liquide en fonction de ces deux nombres sans dimension dévoile que le
front liquide au sein d’un milieu poreux présente 7 régimes de dynamique, qui peuvent être
classés en trois types de comportements en fonction de G et E :

— Le milieu poreux est entièrement vidé par la combinaison des actions de la gravité et
de l’évaporation ou par une seule de ces actions (G et/ou E � 1)

— Le milieu poreux est entièrement rempli grâce à l’action de la capillarité (G et/ou E �
1)

— Le milieu poreux est partiellement rempli en raison des actions seules ou combinées
de la gravité et de l’évaporation qui limitent l’effet de capillarité (G et/ou E ∼ 1)

Des solutions analytiques simplifiées sont dérivées pour tous les cas limites du problème et
quelquefois correspondent à des lois générales (loi de drainage par gravité, loi de Washburn,
...).

Le modèle développé pour cette deuxième analyse présente plusieurs hypothèses simplifi-
catrices. Les films liquides n’ont, entre autres, pas été pris en compte, alors que lors de
l’évaporation d’un milieu poreux, des films liquides peuvent apparaitre [124, 130] et jouer
un rôle important dans le transport de masse. Le système étant supposé isotherme, la pro-
chaine étape serait de relaxer l’hypothèse d’isothermie du système. En effet, dans certaines
conditions, un refroidissement de l’interface et des phénomènes qui y sont liés, comme une
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augmentation de la pression capillaire, peuvent venir influencer les résultats. Néanmoins, le
but de cette analyse est de présenter une vue d’ensemble et une classification générale de la
dynamique du front liquide dans un milieu poreux. On peut s’attendre à ce que les régimes
observés soient également rencontrés dans des milieux poreux plus complexes et plus réa-
listes. Il serait opportun de confronter les résultats du modèle à des expériences, notamment
afin de valider l’effet de l’évaporation et de continuer à améliorer le contrôle et la prédiction
de la dynamique des liquides dans les milieux poreux. Par ailleurs, il serait également per-
tinent de compléter ce modèle en ne considérant cette fois pas un renouvellement constant
de l’air au-dessus du milieu poreux mais en variant de manière cyclique la fraction molaire
de la vapeur dans le gaz au sommet du milieu poreux afin de faire apparaitre un caractère
intermittent. Cette étude permettrait de savoir quand le réarrangement capillaire influence
la redistribution de l’humidité au sein d’un milieu poreux et dès lors si la diffusion est bien
le seul mécanisme à devoir être pris en considération lors du séchage en régime intermittent.

Pour enrichir ce deuxième axe, l’intermittence à l’échelle du séchoir a été investiguée à travers
l’exploration d’un séchoir intrinsèquement intermittent, le séchoir rotatif aéré. Une métho-
dologie pour étudier la dynamique des particules solides et la cinétique de séchage au sein de
ce séchoir complexe est suggérée. Des simulations CFD-DEM ont été mises au point afin d’y
analyser la dynamique de grains de levure (distribution des particules, mise en suspension,
fréquence de cette dernière). Ces simulations se basent sur la méthode de frontière immergée
semi-implicite de Blais et al. [307] afin de prendre en considération l’oscillation du tuyau
central du séchoir rotatif aéré. Seule une analyse comparative a pu être menée puisque les
tendances observées sont supposées valables, l’écoulement de l’air dans le mini-tuyau n’étant
pas parfaitement représenté.

Deux zones ayant un comportement similaire sont observées : une fontaine de particules où
le séchage actif des grains de levure a lieu et un lit déposé où une période de tempérage
prend place. Le modèle CFD-DEM permet d’estimer les paramètres d’intermittence, θc et χ.
Comme mis en avant lors de l’analyse de l’influence de ces nombres sans dimension sur la
dynamique de séchage, nous savons maintenant que les valeurs de ces paramètres permettent
d’estimer l’importance de l’impact de la phase de tempérage sur la cinétique de séchage. Les
courtes simulations CFD-DEM peuvent servir à alimenter un modèle compartimental multi-
échelles décrivant la cinétique de séchage des grains de levure. L’évolution temporelle du
contenu en eau et de la température des grains de levure ainsi que l’évolution de l’humidité
et de la température de l’air au sein du séchoir sont obtenues à l’aide de bilans thermique et
massique sur les particules et sur l’air.
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Bien que cette recherche sur l’écoulement et la cinétique de séchage dans un séchoir rotatif
aéré propose seulement une méthodologie dont les limitations devraient être levées, elle est
avantageuse car peu consommatrice de ressources de calcul et elle ouvre des portes à des
investigations futures. Dans un premier temps, une amélioration des simulations CFD-DEM
sera nécessaire afin que le débit d’air dans le mini-tuyaux corresponde à celui imposé à
l’entrée du système. Ensuite, une validation expérimentale des résultats sera essentielle. Un
ajustement du modèle compartimental pourra être envisagé si cela s’avère nécessaire. Le
nombre de particules en suspension et les paramètres d’intermittence variant en fonction de
l’angle de la position des grains devront peut-être être mieux prise en compte. En prolongation
de cette étude exploratoire, une analyse en vue de l’optimisation du séchage en séchoir rotatif
aéré devrait être réalisée afin d’améliorer la compréhension de l’influence des jets d’air sur
l’écoulement particule-gaz et donc de mieux appréhender la cinétique de séchage dans ce
séchoir.
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ANNEXE A ARTICLE 1 : INFORMATIONS COMPLÉMENTAIRES AU
CHAPITRE 4, NON INCLUSES DANS L’ARTICLE

A.1 Description détaillée du dispositif et du traitement des données

Une représentation schématique du séchoir tunnel utilisé pour les expériences de séchage,
dont la section transversale est de 110.25 cm2, est donnée à la Figure A.1. Quelques grammes
(≈ 4 g) de grains de levure sphériques sont placés sur le porte-échantillon situé au sein du
séchoir dans lequel de l’air est introduit. L’humidité de l’air est mesurée et enregistrée à l’aide
d’une sonde d’humidité placée en amont des grains de levure. La vitesse de l’air est controlée
à l’aide d’un débitmètre tandis qu’une résistance chauffante dont le réglage est assuré par un
thermocouple situé juste avant les grains contrôle la température de l’air de séchage. Afin de
réaliser les expériences de séchage dans des conditions stables, le séchoir est mis en marche à
température et vitesse d’air souhaitées et mis en régime avant d’y placer les grains de levure.

Figure A.1 Représentation du dispositif expérimental – adapté de [43]

Deux dispositifs d’imagerie ont été utilisés : un stéréomicroscope et une caméra infrarouge.
Le stéréomicroscope est utilisé pour déterminer l’évolution de la taille des grains de levure au
cours du séchage. La FigureA.2 présente deux photos obtenues à l’aide du stéréomicroscope :
celle d’un grain de levure d’environ 3 mm de diamètre sans matériel de support solide (groupe
1) et celle d’un grain contenant de la farine de blé et ayant initialement 40% en poids d’eau
(groupe 3). Les images acquises avec le stéréomicroscope ont été traitées pour en extraire
l’évolution de la dimension des grains. Pour ce faire l’image est transformée en image binaire
en la décomposant en trois canaux : rouge, vert et bleu (RVB) et en sélectionnant un de ces
canaux et un niveau de seuil (seuil en niveau de rouge, vert ou bleu pour séparer le grain
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du fond de l’image). Le bruit autour du grain est également éliminé avant de calculer la
surface du grain. L’évolution temporelle de la température de surface des grains est estimée
à l’aide de la caméra infrarouge. Sur chaque image comprenant plusieurs grains de levure, la
température de surface moyenne de ces grains est obtenue en soustrayant l’arrière plan pour
ne considérer que le produit.

(a) (b)

Figure A.2 (a) Photo d’un grain de levure du groupe 1 (sans matériel de support solide) et
(b) d’un grain de levure du groupe 3 (avec 49% en poids de matériel de support solide).

A.2 Résultats supplémentaires

Le contenu en eau peut être exprimé de deux manières : en kg d’eau par kg de levure sèche
ou en kg d’eau par kg de matière sèche (levure sèche et matériel de support solide sec). Dans
le Chapitre 4, le contenu en eau a été exprimé uniquement en termes de kg d’eau par kg de
levure sèche. La Figure A.3 présente l’évolution temporelle du contenu en eau tandis que la
Figure A.4 présente l’évolution de la vitesse de séchage J des grains de levure en fonction de
leur contenu en eau, ce dernier est exprimé cette fois-ci en kg d’eau par kg de matière sèche.
Chaque expérience a été dupliquée et seule la moyenne des deux expériences est présentée
dans le Chapitre 4. Il est à noter qu’une bonne reproductibilité entre les expériences a été
observée. La Figure A.3 présente la moyenne des courbes avec les barres d’erreur pour les trois
groupes de levures considérés. Une faible variabilité est observée, cette dernière est peut-être
due à la légère fluctuation du contenu en eau des levures fraiches et de l’humidité de l’air de
séchage entre les essais ou encore suite au mélange pas assez homogène entre la pâte fraiche
de levure et la farine de blé.
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Figure A.3 Evolution temporelle du contenu en eau des grains de levures exprimé en kg d’eau
par kg de matière sèche. Les barres d’erreur représentent l’écart-type.
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Figure A.4 Evolution de la vitesse de séchage J en fonction de X (kg d’eau par kg de matière
sèche)



187

A.3 Améliorations potentielles et perspectives

Des approximations subsistent sur les résultats présentés au Chapitre 4. Plusieurs améliora-
tions et analyses complémentaires pourraient donc être envisagées :

— Analyses microscopiques pour mieux appréhender l’influence de la farine de blé sur
la cinétique de séchage. En effet, plusieurs hypothèses ont été posées sur la structure
interne d’un grain de levure contenant de la farine de blé. Une analyse détaillée de
l’agencement d’un grain de levure suite à l’ajout d’un matériel de support solide (étude
tomographique, microscope électronique à balayage,...) serait pertinente.

— Amélioration de l’identification des paramètres. Par exemple, le coefficient de transfert
de masse externe ke est estimé à l’aide d’une corrélation reliant le nombre de Sher-
wood aux nombres de Reynolds et de Schmidt (Eq. (4.13)). Néanmoins, les transferts
externes étant limitants au début du séchage, il est possible d’estimer ke en compa-
rant les courbes de séchage expérimentales à la solution de Je (Eq. (4.12)) pendant
les premières minutes de séchage. Il est à noter que la corrélation et la comparaison
donnent des valeurs de ke du même ordre de grandeur (ainsi à 50◦C pour le groupe 2,
ke est évalué à environ 0.022 m/s (Fig. 4.10) via la corrélation (Eq. (4.13)) tandis que
la comparaison entre les courbes expérimentales et le modèle donne une valeur de ke
de 0.026 m/s.

— Evaluation de l’implémentation potentielle de la technique d’ajout d’un matériel de
support solide propre à la consommation en industrie. C’est une technique rapide et
peu coûteuse et les résultats obtenus dans le Chapitre 4 indiquent que la vitesse de
séchage des grains de levure peut être améliorée en ajoutant, avant séchage, de la
farine de blé. Cependant, il serait intéressant de quantifier la potentielle réduction de
la consommation d’énergie si on applique cette technique à grande échelle.
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ANNEXE B ARTICLE 3 : APPENDIX – COMPREHENSIVE ANALYSIS
OF INTERMITTENT DRYING. A THEORETICAL APPROACH.

B.1 Additional figure – Cylindrical geometry
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Figure B.1 Contour plots of (a) Rtd and (b) Top as functions of χ and θc for a cylindrical
geometry.

B.2 Comparison model and experimental results from the literature
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Figure B.2 Comparison selected experimental results (dots) with the continuous model (solid
lines). (a) Evolution of the moisture content (kg/kg) of cylindrical banana as a function of
the time (E1 experiment). (b) Evolution of the moisture ratio of spherical pears for two dif-
ferent intermittent dryings (E5 and E6 experiments). Black lines correspond to the equivalent
stationary drying.
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ANNEXE C ARTICLE 4 : SUPPLEMENTARY MATERIAL –
EVAPORATION VERSUS IMBIBITION IN A POROUS MEDIUM

C.1 Discussion of some assumptions

C.1.1 Validity of neglecting the Knudsen effect

In this section, the criterion to evaluate when neglecting the Knudsen effect is a valid assump-
tion is established and applied to the situations considered in the manuscript. To neglect the
dependence of the diffusion coefficient on the pore size, the pore size of a porous medium
rp has to be larger than the mean free path of gaseous molecules l. The mean free path of
gaseous molecules l can be expressed as follow [327] :

l = KbTg√
2πPa2

(C.1)

where Kb is the Boltzmann constant and a is the diameter of the molecule. By assuming that
the molecules are closely-packed, a can be estimated from [328] :

a ∼= 1.122
(
M̂

ρ`Na

) 1
3

(C.2)

where Na is the Avogadro’s number. Hence, from the two above-mentioned equations, we can
estimate the values of l for the four fluids considered in our study, and deduce the minimum
rp to consider to satisfy the present assumption. These values are reported in Table C.1 for
Tg = 25◦C and P = 1 atm. Since rp � l with rp = 2r

3
ε

1−ε for a homogeneous porous medium
composed by a close-pack of spherical particles of radius r, neglecting the Knudsen effect is
valid when the particle radius is larger than 210 nm for water, 95 nm for ethanol, 51 nm for
HFE–7000 and 40 nm for HFE–7300. These conditions are fulfilled in the results presented
in the manuscript.

Table C.1 Values of l for the considered fluids at Tg = 25◦C and Pg = 1 atm.

Properties Water Ethanol HFE–7000 HFE–7300

l (nm) 78 35 19 15
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C.1.2 Validity of neglecting the Kelvin effect

The criterion to evaluate when the Kelvin effect can be neglected has already been discussed
in [276, 329]. According to Kelvin’s law, due to the curvature of the liquid–gas interface
and the associated capillary pressure, the actual equilibrium partial pressure of vapor at the
interface Pi is higher than the saturation pressure Psat as follow [276] :

Pi = Psat exp
(

2σ
c`R̂TgRc

)
(C.3)

where Rc is the radius of curvature.

The impact on the equilibrium partiel pressure of vapor being minor if (Pi − Psat)/Psat � 1,
the Kelvin effect is therefore negligible when :

Rc �
2σ

c`R̂Tg
(C.4)

Eq. (C.4) yields a criterion to evaluate whether neglecting the Kelvin effect is an accurate
assumption. This criterion depends on the nature of the liquid phase and on the temperature.
At Tg = 25◦C, the assumption of neglecting the Kelvin effect is valid for curvature radii
significantly larger than 1.1 nm for water, 1 nm for ethanol, 1.4 nm for HFE–7000 and
2.6 nm for HFE–7300. Since Rc ≈ rp = 2r

3
ε

1−ε , the particle radius has to be significantly
larger than 7 nm in order to neglect this surface tension effect for all the applied situations
considered in this study. Hence, by fulfilling the criterion for neglecting the Knudsen effect
(see Sec. A.1 for minimum rp), our results reported in the manuscript directly satisfy the
criterion for neglecting the Kelvin effect.
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C.2 Additonal figure
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Figure C.1 Contour plots of the time to reach the stationary position of the interface t̃99 as
functions of G and E . Note that (a) is given for h̃0 = 0.5 and (b) for h̃0 = 1.
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