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Introduction

On utilise couramment dans Uindustrie chimique des
réacteurs gaz-liquide du type colonnes i bulles pour
réaliser des opérations d’absorption, de désorption,
d’oxydation, de nitration, etc. De nombreux réacteurs
bio-chimiques fonctionnent également sur ce principe.

Le fonctionnement de ces réacteurs a été trés large-
ment étudié dans le domaine correspondant aux vitesses
en fat vide suivantes : Uz < 0,5 ms™'. Il n’existe que
trés peu de résultats publiés pour des vitesses plus
importantes

Etude hydrodynamique

De nombreux articles traitent de ce sujet pour des
vitcsses de gaz cn fit vide trés faibles. Seul 1lills [4] et
Botton et coll. [1], [3], ont récemment présenté des
résultats expérimentaux relatifs aux colonnes a bulles
fonctionnant avec des débits de fluides (air-eau)
importants.

La plupart des résultats publiés se rapportent 4 des
colonnes 2 bulles simples, alors que les colonnes a
bulles 4 tube de tirage (deux cylindres concentriques
communiquant aux deux extrémités, le gaz étant
injecté soit dans le plus petit, soit dans ’espace annu-
laire) bien que trés intéressantes, notamment lors de
la mise en ceuvre de liquides corrosifs, n’ont fait 'objet
que de rares études [1], [3], [4].

Appareillage

Toutes les colonnes étaient en PVC transparent. La

colonne munie d’un tube de tirage) qui a été étudiée
est présentée sur la figure n° la. L’hydrodynamique a
trés hauts débits gazeux a été analysée sur une colonne
de diamétre 0,075 m muni de prises de pression sur une
hauteur de 3,2 m (fig. 1b).

Deux méthodes ont été utilisées pour mesurer la
rétention gazeuse : €

Méthode volumétrique : €, = (V,,, — V)V, ;

Méthode manométrique : €, = d,/d,, (voir fig. 1¢).

Dans ce dernier cas, nous n’avons pas fait de cor-
rection (forces d’inertie et de frottement), l'erreur
étant toujours inférieure 4 2 %.

Les fluides utilisés ont été :
les colonnes.

air et eau pour toutes

Résultats

Les résultats que nous avons obtenus sont com-
parés 4 ceux publiés dans la littérature sur la figure 2.

A vitesse en fit vide de gaz constante, la rétention
gazeuse €; augmente lorsque le diamétre de la colonne
D diminue (pour des valeurs telles que D, < 0,25 m),
alors que nous obtenons des valeurs de €, identiques
pour des colonnes de diamétre D, = 025 m et
Dy = 048 m. Ceci est en bon accord avec la régle
généralement admise : les effets de parois provoquent
une augmentation de la rétention gazeuse lorsque le
diamétre de la colonne est inférieur 2 0,15 — 0,20 m.

Cette régle se trouve encore vérifiée pour Despace
annulaire de la colonne munie d’un tube de tirage (il
correspond & une colonne de 0,17 m de diamétre) :
les valeurs de e; observées sont en bon accord avec
celles des colonnes ayant un diametre plus important.

(1) (Dans laquelle le gaz est injecté dans P’espace annulaire).

Article published by SHF and available at http://www.shf-lhb.org or http://dx.doi.org/10.1051/Ihb/1979041
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Figure 1(a). — Colonne a tube de tirage
= colonne

2 = prises de pression

Figure 1(b). — Colonne Dy = 0,075 m
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Figure 1(c). — Méthode manométrique

3 = séparateur gaz-liquide

4 = réservoir
5 = pompe
6 = rotamétres
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Figure 2. — egvs Ug.

IO Résultats de la littéralure
eDp=002m + Dy =0,075m
oDp=025m A Dp=0,68m
= Colonne a tube de tirage

Il est 4 remarquer que I’hydrodynamique & trés
hauts débits gazeux n’a été étudiée que dans la co-
lonne de diamétre 0,075 m dans laquelle les effets
de paroi sont encore importants. Mais lors d’une étude
effectuée sur une colonne 4 plateaux sans déversoir
de 0,50 m de diamétre (étude non directement com-
parable a celle-ci), nous avons observé une évolution
identique du mélange gaz-liquide.

Nous avons également remarqué que, en fonction-
nement d co-courant, en gaz et en liquide, e, avait
tendance 4 diminuer pour des vitesses en fiit vide de
liquide telles que : U; > 0,05 m.s™! : ceci est en bon
accord avec les résultats de Nicklin [7].

Il est possible de représenter ’ensemble des résultats
que nous avons obtenus par des corrélations de la
forme : e = K Ug. Pour U; < 0,20 ms™!, « varie
de 0,60 & 0,81 suivant la colonne étudiée (tableau 1):
— la valeur de « la plus souvent rencontrée dans la

littérature pour U, < 0,20 ms~! est @ = 0,75.

Tableau 1
Diamétre de Valljurs<dgo;et K_;%our
la colonne o G r<m.S
0.02 0.67 1.18
0.075 0.60 0.88
0.250 0.74 0.83
0.480 0.81 1.13
Colonne a tube
de tirage 0.75 1.0

Lorsque, dans la colonne de diamétre D, = 0,075 m,
nous avons fait varier la vitesse en fit vide des gaz
jusqu’a 14 m.s™!, nous avons observé les types d’écou-
lement biphasique suivants :

- U, <02 m.s~! : colonne 4 bulles classique (bubble
flow)

- 02<U; <135 ms~ ! plus U, augmente, plusle
milieu devient turbulent ; il y a formation de grosses
bulles et projection de liquide sous forme de grosses
gouttes & la surface supérieure de ’émulsion (chum
turbulent flow) ;

- 135<U,; <55 ms~!:la dispersion de gaz dans le
liquide s’inverse progressivement en dispersion de
liquide dans le gaz : transition flow ; .

- 5,5<Ug; <13,5ms™! : dispersion de liquide dans
le gaz : transported bed ;

- Ug > 13,5 ms™!
liquide : blowing off.

transport pneumatique du
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Les valeurs de « correspondant a chacun de ces
domaines sont données dans le tableau 2.

Tableau 2
Ug 0,20- 1,35 5,5-
ms=h | 920 | 435 | sp 135 | 13%
Type Bubble Churn Trénsi- Trans- | Blowing
d‘écou- flow [turbulentftion flow | ported off
lement flow bed
@ 0,60 0,32 0,22 0,11 0

Dans certaines conditions de fonctionnement, dans
la colonne de diamétre 0,075 m, ¢, varie de la fagon
suivante en fonction de la hauteur au-dessus du dis-
tributeur de gaz (voir fig. 3 sur laquelle on a porté
hvs 1/1 — eg) = H,, [H; : rapport entre les hauteurs
d’émulsion et de liquide clair comprises entre deux
prises de pression consécutives).

— Du bas de la colonne 4 un point de cote </,
€; = €g; = constante ; nous appellerons cette zone
I’émulsion vraie

— Au-dessus de cette émulsion, €, augmente progres-
sivement jusqu’d un point de cote : /1, ol elle atteint
la valeur €, : zone de vésiculage

— De &, au sommet de la colonne : e; = €, : Zone
d’entrainement (nous avons admis que €, 6tait
obtenu lorsque : H,, /H, = (Us + U,)/U, qui est
’expression de la condition de non-glissement) () .
Les cotes 2, et h, des points délimjtant les diffé-

rentes zones sont fonction des vitesses en fiit vide du

gaz et du liquide.

La hauteur de la zone de vésiculage est faible, par
expérience. Ainsi, si le point de cote : A, est situé au
sommet de la colonne, cette derniére est pratiquement
pleine d’émulsion = €, = €, sur toute la hauteur de
la colonne sauf au voisinage de la sortie.

A débit liquide fixé, lorsqu’on augmente le débit de
gaz . €g; ~ €5, et par extrapolation €, = €,, pour
Ug = 13,5 m/s (en systéme air-eau).

Sur la figure 4, nous avons porté :
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Figure 4. — Courbe représentant le fonctionnement d’une co-
lonne a bulles a haute vitesse de gaz

en fonction de la vitesse en fiit vide : Ug. Les cinq

courbes qui y sont représentées correspondent respec-

tivement :

— a’émulsion vraie (h <h,)

— aux distances : 0,1 — 0,3 et 0,5 m au-dessus du
sommet de ’émulsion vraie

— alazone d’entrainement (4 > A,)

Ces cing courbes concourent par extrapolation pour
U, >10 m.s~! vers un point unique M, que nous avons
appelé : point critique multiple. Les coordonnées de
ce point varient trés peu avec la viscosité et la tension
interfaciale du liquide [1].

Comment utiliser un tel diagramme lorsque les
vitesses en fut vide du gaz et du liquide sont fixées
(fixons-nous par exemple : Uy = 8 m.s™*) 7 Plagons-
nous a la sortie de la colonne. Supposons que la frac-
tion volumique en liquide de leffluent est égale a
celle de la zone qui existe au voisinage de la sortie.
Cette fraction volumique, traduite en fraction mas-
sique, est égale 4 celle avec laquelle on alimente la
colonne. On trace sur le graphique I’horizontale au
niveau correspondant & la fraction volumique dans
les conditions de sortie des fractions massiques intro-
duites dans la colonne. Soit 0,023 cette valeur, ’hori-
zontale coupe la verticale qui correspond 4 8 m/s en
un point qui se trouve situé sur la courbe : 0,5. On
admet, et ’expérience nous l'a confirmé, que le som-
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met de I’"émulsion est situé 4 0,50 m du sommet de la
colonne.

Puissance mise en jeu

Soit une colonne i bulles de hauteur # remplie
d’une émulsion de masse volumique pp ; la puissance
introduite par volume unitaire de fluide qui y pénétre
est la suivante : liguz'de S pp gh+ g UL02/2 Lgaz
P &h+ pg Ugg /2. Or, nous avons : pg = €5 pg +
(1 -eg)py- .

Donc la puissance introduite et dissipée par unité
de volume d’émulsion (ou de réacteur) pour des vi-
tesses en fit vide de gaz et de liquide U, et U, est
donnée par :

E/Vgp = ppglUy + Ugl
[1+ (UL02/2gh) UL/(UL + U.G)PL/PE.

+ (Ugo”26h) Ugl(Ug + Up) pglrgl

Dans nos essais, les termes correspondant 3 la dissi-

pation d’énergie cinétique se sont fréquemment mon-

trés négligeables par rapport au terme d’énergie
potentielle.

Méthodes utilisées pour étudier le transfert de
matiére

Pour mesurer l'aire interfaciale : @ et le produit :
k; a du coefficient de transfert coté liquide par laire
interfaciale, nous avons utilisé la méthode d’oxydation
a 'air de sulfite de soude en solution en présence de
cobalt comme catalyseur [6].

La détermination de k@ est effectuée en régime de
réaction chimique lent (réaction cependant assez rapide
pour que la concentration en gaz dissous au sein de la
masse liquide soit nulle). Dans ces conditions, on a :

¢ =k, aCp,~/1 + Ha?

avec Ha = [Dyg, 7/Co*,]1 12 ky,
et Ha <1 ;kpa <r/Co%,
d’ou : ¢ = k; a Co%.

La détermination de a est effectuée en régime de
réaction rapide du pseudoniéme ordre :
3<Ha<1+D;g.2C5)(Dyg, -Co5) =9

=k a Co¥ Ha=a Co% [Dy o, 1/Co$]' /2.

Pour mesurer k. a, nous avons utilisé une réaction
irréversible, instantanée et de surface : absorption de
SO, dans une solution de carbonate de soude [8]. Nous
avons : kga = G/(P,.H,,) Log (p,/p,),
avec kgap <kpaD;g Cpo/(D; 4 Z).

Résultats obtenus

Aire interfaciale (m?.m~3 d’émulsion ou de réacteur)
(fig.5)
— Dans le domaine relatif 4 U, < 0,30 m.s~! (bubble

-
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flow et début de churn turbulent flow), nous cons-

tatons que q varie comme U, g avec :

@ <1 pour les réacteurs du type colonne & bulles

a 2 1 pour les réacteurs du type colonne d bulles

a tube de tirage.

— Pour 0.30 < Ug; <4 ms™! (churn turbulent flow

and transition flow) :

e 2 méme vitesse en fut vide de liquide, a est prati-
quement indépendant de U .

e q varie, dans ce domaine, approximativement
comme U%ZO.

Produit k a (m3 h—1.m =3 d’émulsion ou de réacteur)

(fig. 6)

— Mémes commentaires que précédemment.

— La position des points correspondant aux colonnes
d bulles munies d’un tube de tirage semble indiquer
que le coefficient de transfert coté liquide (k)
pour ce type de réacteur est plus important que
celui relatif aux colonnes a bulles simples.

— Lorsque la vitesse en fiit vide des gaz devient supé-
rieure 4 5.5 m.s™! (transported bed), on observe
une augmentation du produit k;a qui correspond
au fait que, linversion de phase étant totale, on a
maintenant une dispersion de liquide dans le gaz.

Produit k ga (moles/m? s.atm) (fig. 7)

— 11 est parfois intéressant de disposer de valeurs de
kea exprimées dans les mémes unités que
kpa (m®/h/m3).

On les obtient par la conversion :

kga (m3/hm?) = kga (moles/m® s.atm) x 0,296 T
— Sur la figure n° 7, on constate que koa atendance 4
diminuer lorsque la hauteur d’é¢mulsion augmente.
— kga s’est montré insensibie aux variations de U; dans
le domaine suivant :

630 x 107* < U, <5.03 x 1072 ms™!

Conclusion : Transfert de matiére — Puissance
mise en @uvre

Dans la résistance globale au transfert de matiére, le
terme k;a joue bien souvent le réle le plus important ;
aussi avons-nous essayé d’exprimer la qualité de diffé-
rents réacteurs sous les angles de la puissance dissipée
pour une qualité de transfert recherchée et du volume
nécessaire 4 son obtention. Nous avons ainsi porté sur
la figure 8 : k; a/(E/V 5 )vs EfVy.

Sur ce graphique :

— Plus un point a une ordonnée importante, plus le
débit de transfert obtenu pour ! kW dépensé dans
le réacteur auquel il se rapporte est grand ;

— Plus un point a une abscisse importante, plus grand
est le niveau d’utilisation du réacteur auquel il
correspond.

Ainsi, un appareil sera d’autant plus performant du
point de vue dépense énergétique et investissement que
sa position sera éloignée en ordonnée et en abscisse.

On constate que les colonnes 4 tube de tirage peuvent
se montrer plus intéressantes que les simples colonnes &
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Figure 5. —a vs Ug

Dr = 0,02 m
Colonne & tube de tiroge
Colonne d tube de tiroge

Colonne & section carrée :
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(Oy = 0,19 m, O = 0,13 m)
Oy = 0,48 m, Dy = 0,14 m)
0,1 x0,1m

W =5x 1073 m.s~1
U = 25 x 10-3 m. 571
U =12 x 1072 m.s71 Oy = 0,075 m
U =18 x 1072 m. 571

Figure 6. — kya vs Ug

Colonne & section circulaire
houteur d'émulsion @ x

Colonne & section corrée
houteur d'émulsion : y

O

Figure 7. — kga vs Ug
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bulles aux faibles valeurs de E/Vx (cela correspond 4

Ug < 0,20 m.s™" : bubble flow).

On constate également le comportement excessive-
ment intéressant des colonnes 4 bulles 4 trés haute vi-
tesse de gaz (Ug > 5.5 m.s™!) [2]. Ainsi, les simples
colonnes d bulles ainsi que celles 4 tube de tirage tra-
vaillent avec une puissance dissipée de I’ordre de 1 kW/m3
qui en endre des débits de transfert de P'ordre de
400 /h/m dans les colonnes 4 bulles et 600 a
700 m3/h/m dans les colonnes & tube de tirage.

La colonne a bulles fonctionnant 4 trés haute vitesse
de gaz travaﬂle avec une puissance dissipée de l'ordre
de 5 kW/m qui engendre un débit de 2000 m>/h/m3,
soit 400 m®/h par kW.

Il en résulte qu’a trés haute vitesse de gaz, une co-
lonne 4 bulles est aussi performante sur le plan énergé-
tique qu’une colonne a bulles classique et au moins
5 fois plus petite en volume 4 débit de transfert fixé.

Nomenclature
a Aire interfaciale par unité

de volume d’émulsion ou

de réacteur m?.m~3
C Concentration en phase

liquide mole.m ™3
C¥, Concentration en oxygéne

dissous 4 linterface en

équilibre avec le gaz al'in-

terface mole.m™3
D;  Diamétre du tube de tirage

(tube intérieur) m
D;  Coefficient de diffusion en

phase liquide m? h!
Dy Diamétre de la colonne m
E Puissance dissipée w
g Accélération de la pe-

santeur ms~?

25 0 + @

Figure 8. — kra/(E/Vg) vs E/Vg

G
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Colonne & tube de tiroge

(07 = 0,19 m, Oy = 0,13 m)

(O = 0,48 m,

0ms-L

5x10"3 m. 5L
5x10"2 m. -1
= 12x1072 m.s1
18x10-2 m.s"1

c <
~
4

Débit molaire de gaz inerte
de l’effluent gazeux
Hauteur au-dessus de I'in-
troduction de gaz

Critére de Hatta

Hauteur de liquide clair
Hauteur de I’émulsion
Conductance partielle de
transfert en phase gazeuse
Conductance partielle de
transfert en phase liquide
Constante

Pression partielle du gaz
soluble a l’entrée du réac-
teur gaz-liquide

Pression partielle du gaz
soluble 4 la sortie du réac-
teur gaz-liquide

Pression totale dans le
réacteur gaz-liquide

Vitesse de la réaction chi-
mique mise en oeuvre
Vitesse en fat vide du gaz
Vitesse des gaz d la sortie
du distributeur

Vitesse en fat vide du li-
quide

Vitesse du liquide a la sor-
tie du distributeur

Volume de liquide clair
Volume d’émulsion
Volume de réacteur ou
d’émulsion

Hauteur de liquide dans les
prises de pression (voir fi-
gure 1c¢)
Coefficient
trique

stoechiomé-

Colonne & tube de tiroge
Dy = 0,14 m)

moles.m™

Dr = 0,075 m

atm.

-1

5
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Symboles grecs

€; Rétention gazeuse

€;  Rétention liquide

pr Masse volumique de I'é-
mulsion kgm ™3

pg Masse volumique du gaz kgm~3

py  Masse volumique du li-
quide

&  Flux d’absorption

kg.m~3

molem™3h~ !
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Discussion

Président : M. Y. TRAMBOUZE

Le Président. — Je remercie M. COSSERAT. Je pense que des
questions seront posées au sujet de ce qui vient de nous étre dit
concernant une série de résultats inédits sur les colonnes & bulles
fonctionnant a des vitesses relativement importantes : vous avez,
en effet, exploré jusqu’a 10 mfs, ce qui est inhabituel et ouvre
de nouvelles possibilités dans le domaine des contacts gaz-
liquide.

M. BAILLEUX. — Avez-vous mesuré la taille des bulles créées
dans les colonnes a bulles classiques et dans les colonnes a tube
de tirage ? Le gain observé pour les colonnes a tube de tirage
n'est-il pas lié & la taille des bulles ? Les bulles créées dans vos
colonnes coalescent-elles ou que se passe-t<il sl n’y a pas
coalescence ?

M. COSSERAT. — Nous n’avons pas effectué de mesure de
diamétre de bulles, mais avec le type de distributeur utilisé
(plateaux perforés), le diamétre des bulles est d’environ 5 mm.

En régime d’$coulement du type bulles (Ug < 0,20 m/s),
les bulles ne coalescent pratiquement pas en systéme air-eau.
Lorsqu’il n’y a pas coalescence, I’émulsion comporte beaucoup
de petites bulles ayant une faible vitesse ascensionnelle dans le
liquide. I1 en résulte une rétention gazeuse et une aire interfaciale
plus importante que lorsque le milieu est coalescent.

Le Président. — Vous avez fait les mesures hydrodynamiques
seulement avec air et I’eau ?

M. COSSERAT. — Nous avons également utilisé les systémes
suivants :

- air-solution aqueuse de glycol (u = 3,9 cPo)
— air-solution aqueuse de tensio-actif (¢ = 28 dynes/cm)

L’influence des propriétés physiques, viscosité et tension
interfaciale, n’est que peu importante dans le domaine étudié.

Le Président. — Dans les colonnes munies d’un tube de tirage,
avez-vous différencié la zone émulsionnée de celle qui ne I'est
pas?

M. COSSERAT. — Nous avons toujours rapporté les valeurs
obtenues du point de vue transfert de matiére et énergie dissipée
a la totalité du volume du réacteur.

M. FONTEIX. — Comment avez-vous vérifié 1’existence du
régime de réaction instantanée de surface lors de la mise en
ceuvre du systéme gaz sulfureux-carbonate ? En effet, pour le
systéme gaz sulfureux-soude, en mesurant efficacité en phase
gazeuse en fonction de la concentration en soude, j’ai constaté

que cette concentration devait étre supérieure & 0,8 mole/l
pour que le régime cité plus haut soit réalisé, alors que la condi-
tion théorique classique donnait une concentration limite de
0.07 mole/l.

M. COSSERAT. — Nous avons effectué une étude systéma-
tique de cette réaction et nous avons notamment défini le do-
maine de valeurs de Pg dans lequel nous devions nous trouver
pour étre en régime de réaction instantanée de surface.

Nous avons ensuite choisi ce systéme de fagon a nous
trouver dans des conditions proches de celles dans lesquelles
nous avons mesuré @ et kya ; nous pouvons ainsi appréhender
correctement k.

M. MONDIN. — Vos mesures de pression le long de la co-
lonne vous donnent la rétention gazeuse. Le terme de pression
est négligeable pour les faibles vitesses, mais avez-vous vérifié
qu’il en est bien ainsi pour les vitesses plus élevées ?

M. COSSERAT. — Oui. Nous avons fait un bilan de quantité
de mouvement sur un élément différentiel de la colonne et nous
nous sommes rendu compte qu’aux trés hautes vitesses de gaz,
lcs termes correctifs ne représentaient que 2 a4 3 % du terme
principal. Nous les avons donc négligés.

M. DELHAYE. — La représentation € =f(Ug) ne semble
pas adaptée au calcul de ez En effet il faudrait tenir compte dela
vitesse du liquide U; qui peut étre du méme ordre de grandeur
que Ug. Le diagramme le plus adéquat est celui de Zuber et
Findlay qui représente €,/Ug en fonction de Ug + Up. Les
valeurs de la pente et de I'ordonnée a ’origine des droites repré-
sentatives des différents types d’écoulement sont données dans
un rapport ANL de M. ISHII paru en 1977 (One-dimensional
drift flux model and constitutive equations for relative motion
between phases in various two-phase flow regimes, ANL-77-47).

M. COSSERAT. — L’essentiel de notre travail a été effectué
pour des vitesses de gaz importantes (Ug de ’ordre de 2 m/s) et
de faibles vitesses de liquide (U, de I'ordre de 0,1 m/s). Dans ces
conditions, Iinfluence de Uy, sur la rétention gazeuse est faible.

Par contre, lorsque Ug et Uy, sont du méme ordre, une repré-
sentation telle que celle que vous proposez permet, effecti-
vement, de bien mettre en évidence linfluence du débit de
liquide ; nous nous en sommes rendu compte en tragant ce type
de graphique pour les faibles vitesses de gaz.



