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Résumé 
Optimisation du procédé de séchage d’organogels par le dioxyde de carbone 

supercritique 

 

Le séchage d’organogels, gels composés d’un organogélateur de type acide aminé dissous dans 

un solvant, conduit à la formation d’aérogels, solides très légers et très poreux. Ces aérogels 

constituent entre autres de très bons isolants thermiques. La préparation des aérogels nécessitent 

plusieurs étapes. Ce procédé supercritique est composé de trois étapes : préparation de CO2 

supercritique, séchage d’organogel dans l’autoclave en le balayant par un courant de CO2 et 

séparation de CO2-solvant au sein d’une cascade de trois séparateurs cyclones. Dans cette étude, 

les deux dernières étapes ont été abordées afin d’optimiser les paramètres du procédé. Les 

solvants utilisés sont la tétraline et le toluène. La cinétique de séchage au sein de l’autoclave a 

été étudiée, trois approches différentes ont été explorées : le transport de tétraline dans le CO2 

supercritique au sein du gel est gouverné uniquement par le phénomène de diffusion dans les 

deux premières, il est régi par les phénomènes de diffusion et de convection dans la troisième 

approche. Les équations de transfert de matière ont été résolues à l’aide de deux logiciels 

numériques Matlab et ANSYS-Fluent. La troisième approche semble donner les résultats les 

plus cohérents avec les résultats expérimentaux. La compréhension des raisons du 

dysfonctionnement des séparateurs cycloniques en aval de l’autoclave pour le cas du toluène a 

nécessité deux études : une étude hydrodynamique MFN a permis de simuler le transport des 

fluides au sein du premier séparateur cyclone, à l’aide du logiciel ANSYS-Fluent. Cette étude 

a montré que le toluène liquide n’était pas entraîné dans la sortie gaz du cyclone, indiquant ainsi 

que l’hydrodynamique favorise la séparation. Afin d’expliquer ce dysfonctionnement, une 

étude thermodynamique portant sur les deux solvants, toluène et tétraline a été réalisée. La 

séparation cyclonique a été considérée comme un simple étage théorique et simulée avec le 

logiciel PRO/II. Cette étude a bien expliqué les résultats expérimentaux pour les deux solvants 

et a permis d’optimiser les paramètres du procédé. 

Mots clefs : Organogel, séchage supercritique, aérogel, séparation CO2-solvant, diffusion et 

convection, hydrodynamique, MFN, thermodynamique  
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Abstract 
Optimization of organogel drying process with supercritical carbon dioxide 

 

Drying of organogels, gels composed of an organogelator such as amin acids dissolved in a 

solvent, leads to the formation of aerogels, very light solids with high porosity. These aerogels 

are expected to be very good heat insulating materials. Preparation of aerogels includes several 

steps. This process consists of three steps: preparation of supercritical CO2, drying of the gel in 

an autoclave with a CO2 flow and CO2-solvent separation carried out in a cascade of three 

separators. In this study both the last steps were discussed in order to optimize the process 

parameters. The used solvents are tetralin and toluene. The drying kinetic in the autoclave was 

studied, three different approaches have been exploited. Tetralin transport in supercritical CO2 

within the gel is governed only by the diffusion phenomenon in the first two approaches, 

although, it is governed by diffusion and convection phenomena in the third approach. The 

mass transfer equations were solved by two numerical software Matlab and ANSYS-Fluent. It 

seemed that the third approach gave the most consistent results with experimental results. The 

understanding of the malfunction reasons of cyclonic separators downstream from the autoclave 

for the case of toluene required two studies: A CFD hydrodynamic study was used to simulate 

the fluids transport within the first cyclone separator, using the ANSYS-Fluent software. This 

study showed that the liquid toluene was not carried over into the gas outlet of the cyclone, 

indicating that hydrodynamic promotes the separation. For this reason, a thermodynamic study 

of both solvents, toluene and tetralin was performed. Cyclonic separation was regarded as a 

simple theoretical stage and simulated with PRO / II software. This study has explained very 

well the experimental results for both solvents and allowed to optimize the process parameters. 

Keywords: Organogel, supercritical drying, aerogel, CO2-solvent separation, diffusion and 

convection, hydrodynamic, CFD, thermodynamic
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Symbole Signification Unité A Tétraline − a  Paramètre a d’une équation d’état cubique du corps pur i kg.m . s− mol−  b  Covolume du corps pur i m .mol−  B Dioxyde de carbone (CO2) − C  Concentration initiale de la tétraline mol .m−  C  Concentration de la tétraline dans le gel  à l’instant t au point 

(r, z) mol .m−  

C  Concentration de tétraline à la surface de gel mol .m−  C δ Concentration à une distance  de la surface de gel mol .m−  C ∗ Concentration de la tétraline adimensionnelle − C∞ Concentration de la tétraline dans le CO2 (concentration loin 

de la surface de gel) 

mol .m−  

C  Capacité thermique massique de CO2 J. kg− . K−  C  Coefficient de traînée  d Diamètre du tuyau d’entrée m D Diamètre du gel m D  Coefficient de diffusion moléculaire de la tétraline dans le 

CO2 

m s−  

D  Coefficient de diffusion effectif m s−   d  Diamètre moyen des billes de verre m d  Diamètre des particules m e Epaisseur du gel m F  Force de traînée  N g  Accélération de la pesanteur dans la direction i m. s−  k Coefficient de transfert de matière  m. s−  k  Coefficient d’interactions binaires entre les molécules i et j − 
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u ′ Composante de vitesse fluctuante dans la direction i m. s−  u  Vitesse de particule dans la direction i m. s−  

U Vitesse moyenne dans la direction x  m. s−  
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température et à une pression données 

 

y+ Epaisseur adimensionnelle des mailles situées contre la paroi  z∗ Epaisseur adimensionnel  

 

Symboles grecs 

Symbole Signification Unité 

  Perméabilité du milieu poreux m  

 Fraction volumique de soluté (toluène)  fω  Paramètre spécifique du constituant i dépendant de ω  − 

 ,  Masse volumique de gaz  kg.m−  

 Masse volumique de particule kg.m−  σ  Diamètre moléculaire de soluté A (tétraline) m ϕ Scalaire arbitraire défini par l’utilisateur  

 Porosité  ,  Viscosité dynamique du fluide (CO2) kg/m. s 
 Conductivité thermique de CO2 W · m− · K−  ΔP  Perte de charge Pa � Coefficient de tortuosité  �� Temps de passage  s 
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ω  Facteur acentrique du constituant i − Ω  Constante intervenant dans le paramètre a d’une équation 

d’état cubique 

− 

Ω  Constante intervenant dans le paramètre b d’une équation 

d’état cubique 

− 

 
Constantes 

k : Constante de Boltzman 1,3807. − J. K−  

R : Constante des gaz parfaits 8,314 J.mol− . K−  

Rapports adimensionnels 

Eu : Nombre d’Euler  

Nu : Nombre de Nusselt  

Pr : Nombre de Prandtl 

Re : Nombre de Reynolds 

Sc : Nombre de Schmidt 

Sh : Nombre de Sherwood 

Liste des abréviations 

CO2-SC : CO2 Supercritique  

EE : Equation d’état  

ELV : Equilibre Liquide-Vapeur  

GLCC: Cyclone cylindrique gaz-liquide 

MEB : Microscope Electronique à Balayage 

MFN : Mécanique des fluides numérique 

OGFPM : Organogélateurs de faible poids moléculaire 

PR ou PR76: Equation d’état cubique de Peng-Robinson 1976 

PR78 : Equation d’état cubique de Peng-Robinson 1978 

RMN : Résonance magnétique nucléaire 

 RK : Equation d’état cubique de Redlich Kwong 

SRK : Equation d’état de Soave–Redlich–Kwong 

TBB: Transport de bulles vers le bas 

TMOS : Tétraméthyle orthosilicate Si OCH  TR : Taux de récupération instantané de solvant 
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TRM : Taux de récupération instantané modifié de solvant 

Z-Phe-NH-Napht : Organogélateur Z-phénylalanine-NH-naphtalimide 

Liste des abréviations des termes anglo–saxons 

DPM: Discrete Phase Model 

EPSM: Equilibrium and Perfect Segregation Model) 

GCU: Gas carry under 

LCO: Liquid Carry over  

LES: Large Eddy Simulation model 

k-ԑ: k-epsilon model 

PTV: Particle Tracking Velocimetry 

RANS: Reynolds Averaged Navier-Stokes 

RNG- k-ε:  Re-Normalisation Group, k-epsilon model  

RSM: Reynolds Stress Model 

TSM: Theoretical Stage Model 

TUSTP: Tulsa University Separation Technology Projects 

URANS: Unsteady RANS 

VOF: Volume Of Fluids model 

http://coffeecfd.blogspot.fr/2014/03/large-eddy-simulation-of-pipe-flow.html
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INTRODUCTION GENERALE 
 

Le secteur du bâtiment produit un fort impact énergétique et environnemental. En effet, il est à 

l’origine d’une grande part des émissions de gaz à effet de serre mondiales. Il est également un 

grand consommateur de ressources naturelles telles que les matériaux combustibles et 

minéraux, les métaux, mais également l'eau, le sol et l'air.  

Dans ce contexte, l’isolation thermique des bâtiments constitue un moyen efficace de parvenir 

à réduire rapidement et significativement la consommation d’énergie du secteur. Parallèlement, 

l’emploi de matériaux à faible impact environnemental, et en particulier issus de matières 

premières renouvelables, est aussi une réponse à la question de l’épuisement des ressources 

naturelles et du stockage de CO2. 

L’utilisation de matériaux faiblement isolants nécessite la mise en place de grandes épaisseurs 

de matériaux, conduisant à une diminution non négligeable de la surface habitable. Compte 

tenu de cette problématique, les recherches se sont tournées ces dernières années vers des 

matériaux super-isolants possédant une conductivité thermique inférieure à celle de l’air qui est 

de 25 mW. m-1.K-1. 

A pression atmosphérique, les aérogels de silice apparaissent dans le monde de la super-

isolation thermique comme étant les matériaux les plus prometteurs. Ces composites sont le 

résultat du séchage de gels de silice par un procédé utilisant le CO2 supercritique.  

Depuis 10 ans, le Laboratoire de Chimie Physique Macromoléculaire (LCPM, Nancy) travaille 

sur le développement d’un aérogel d’un nouveau genre, dans le but de créer un super-isolant 

bio-sourcé. Contrairement aux aérogels décrits dans la littérature, il est uniquement constitué 

de molécules organiques de faible masse moléculaire. Ces dernières sont obtenues en trois 

étapes à partir d’un acide aminé naturel placé dans un solvant approprié, conduisant à la 

formation d’organogels physiques thermoréversibles. Le solvant est emprisonné dans un réseau 

tridimensionnel formé par l’arrangement supramoléculaire des molécules organogélatrices, ici 

les molécules d’acide aminé. Un séchage au CO2 supercritique permet alors d’obtenir l’aérogel 

correspondant.  

Le Laboratoire Réactions et Génie des Procédés (LRGP, Nancy) s’intéresse au procédé de 

séchage supercritique d’organogels synthétisés par le LCPM. Le procédé de séchage est basé 

sur l’extraction du solvant organique de la structure fibreuse de l’organogel. Il est composé de 

trois étapes. Une première étape consiste à préparer le CO2 supercritique qui va alimenter 
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l’autoclave. Dans la deuxième étape, le CO2 supercritique balaye l’organogel présent dans 

l’autoclave. Le solvant contenu dans le gel se dissout dans le CO2 supercritique, et est emporté 

vers la sortie. Dans la troisième étape, un dispositif de séparation placé en aval de l’autoclave, 

formé de trois séparateurs cycloniques, permet de séparer le solvant du CO2. Nous nous sommes 

plus particulièrement intéressés aux deux dernières étapes mentionnées.  

L’objectif de cette thèse est l’optimisation du procédé de séchage d’organogels en étudiant les 

phénomènes de transfert lors du séchage et en optimisant les paramètres du procédé tels que la 

pression et la température, le débit de CO2. Des expériences ont été réalisées avec deux types 

d’organogels, l’un contenant du toluène et l’autre de la tétraline pour solvant. La séparation 

CO2-solvant dans le cas où le solvant est le toluène n’est pas satisfaisante. En effet, les taux de 

récupérations sont faibles, ne dépassant pas 65%. Par conséquent nous nous sommes attachés à 

comprendre les raisons de ce dysfonctionnement et à essayer de trouver les bonnes condit ions 

pour garantir une bonne séparation CO2-toluène.  

Cette thèse est composée de quatre chapitres. Un premier chapitre bibliographique présente les 

aspects généraux des gels et organogels et détaille les différents travaux antérieurs portant sur 

les phénomènes de transfert pendant le séchage supercritique et sur les différentes modélisations 

hydrodynamiques et thermodynamiques de séparateurs cycloniques. Dans le deuxième chapitre 

sont présentés les matériels et les méthodes tant expérimentaux que numériques qui sont utilisés 

dans cette thèse. Le troisième chapitre vise à étudier la cinétique du séchage et à en comprendre 

les mécanismes. Plusieurs modèles théoriques sont proposés et comparés aux expériences. 

Enfin, le quatrième chapitre s’attache à comprendre les raisons de la mauvaise séparation CO2-

solvant quand le solvant est le toluène et de la bonne séparation dans le cas de la tétraline. Ce 

chapitre comporte deux parties. Une étude hydrodynamique a pour but de déterminer l'efficacité 

de la séparation mécanique dans le cyclone. Une étude thermodynamique a pour but de calculer 

la composition et l'état du mélange à la sortie du cyclone.  
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CHAPITRE I: REVUE BIBLIOGRAPHIQUE 
 

Depuis quelques années, les aérogels intéressent un grand nombre de chercheurs et industriels. 

En effet, ces matériaux sont remarquables de par leur porosité importante, leur faible densité, 

leur excellent pouvoir isolant, mais aussi leurs intéressantes propriétés acoustiques, optiques et 

mécaniques. De ce fait, ces matériaux se prêtent à de multiples usages dans plusieurs domaines. 

Ce matériau est produit dans notre cas par séchage avec le CO2 supercritique d’un organogel, 

gel organique. Ce procédé classique dans le domaine des fluides supercritiques est composé 

principalement de deux étapes : la première étape consiste à sécher par extraction le solvant 

présent dans les pores interstitiels de l’organogel, et la seconde correspond à la séparation du 

mélange CO2-solvant. Toutefois quelques difficultés peuvent apparaître et rendent, ces deux 

étapes non satisfaisantes. 

En préambule de ce chapitre, nous exposons quelques aspects généraux sur les gels et 

organogels.  Ensuite, nous présentons une vue d’ensemble sur les différentes recherches portant 

sur les phénomènes et les modes de transfert à l’œuvre lors du séchage supercritique de gels 

dans un extracteur. Puis, nous nous intéressons à la séparation cyclonique du CO2 et du solvant 

extrait. Nous détaillons ainsi les différentes modélisations hydrodynamiques et 

thermodynamiques des séparateurs cyclones réalisées par le passé.  

I.1 Généralités  

I.1.1 Gels et Organogels  

Un gel est défini par Flory en 1974 [1] comme un système diphasique thermodynamiquement 

stable composé d’une structure solide au sein d’un solvant liquide. Cette structure est formée 

d’un double réseau interpénétré, continu, tridimensionnel dans lequel le solvant, est emprisonné 

sans pouvoir s’écouler. Il a le comportement rhéologique d’un solide [2], son module élastique 

étant supérieur à son module visqueux. Le gel est produit suite à une étape de gélification qui 

crée ce qu’on appelle un « gélateur »[3]. Les gels sont classifiés de différentes façons. Selon la 

nature du gélateur [4], il est possible de distinguer deux grandes catégories, les gels minéraux 

(ou inorganiques) et les gels organiques (ou organogels). 



24 
 

I.1.1.1  Gels inorganiques   

Comme leur nom l’indique, ces gels sont des matériaux souples de nature inorganique. Nous 

les obtenons généralement par un traitement sol-gel, procédé de synthèse de matériaux solide 

effectué dans un liquide à basse température (T <  °C). La physique et la chimie impliquées 

dans ce processus sol-gel ont été détaillées dans plusieurs livres [4,5].  

Les solides traités sont généralement des oxydes ou hydroxydes formés par une transformation 

chimique de solutés appelés précurseurs. La formation du solide résulte d’un procédé de 

polymérisation qui permet la création de ponts de M-OH-M ou M-O-M entre les atomes 

métalliques M des molécules du précurseur. Cette transformation est équivalente à la 

polymérisation bien connue dans la chimie organique [6]. Le chimiste français Jacques-Joseph 

Ebelmen a utilisé pour la première fois ce procédé sol –gel en 1844 pour la formation d’un gel 

de silice [7]. D’autres gels inorganiques ont été formés et étudiés par la suite comme des gels 

d’alumine et aussi des gels mixtes d’alumine et de silice [6]. 

I.1.1.2 Gels organiques ou organogels   

Les gélateurs, dans cette catégorie, sont des composés organiques ayant la capacité de gélifier 

soit des solutions aqueuses – ils sont appelés dans ce cas hydrogélateurs [8], soit des liquides 

organiques –ils sont alors appelés organogélateurs [9]. Selon les interactions mises en jeu lors 

de la construction de ces gels organiques, deux sous-catégories peuvent être distinguées. La 

première sous-catégorie concerne les gels chimiques dont les mailles du réseau solide 

tridimensionnel sont établies par liaisons covalentes. Les gels dans ce cas sont dits irréversibles. 

La deuxième sous-catégorie est celle des gels physiques dont les interactions mises en jeu dans 

la structure sont faibles. Ces gels sont généralement thermoréversibles présentant une 

sensibilité aux contraintes mécaniques qui peuvent les déformer voire les détruire en fonction 

de leurs propriétés viscoélastiques et de la force appliquée [10]. Les gels physiques issus 

d’organogélateurs peuvent être obtenus à partir de polymères tel que l’agarose, le collagène, 

des dérivés de polyacrylates, des polypeptides ou des copolymères du polyéthylène glycol [11] 

mais également à partir de molécules de faible poids moléculaire (< 2000g.mol-1) tels que les 

organogels étudiés dans ce manuscrit [12]. 

I.1.2 Propriétés des aérogels et leurs domaines d’application 

Les aérogels sont des produits issus d’un procédé de séchage de gels organiques. Ils peuvent 

aussi se distinguer en deux classes selon leur forme.  
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- les aérogels monolithiques dont la structure solide est bien préservée après le séchage.  

- les aérogels cotonneux non-monolithique dont la structure fragile risque de subir des 

fissurations.   

I.1.2.1 Masse volumique et porosité  

Les aérogels sont caractérisés par une faible densité et une forte porosité. Un aérogel classique 

montre une masse volumique de l’ordre de 100 kg.m-3 pour une porosité voisine de 95%, tandis 

que les plus légers peuvent avoir une masse volumique de 2 kg.m-3 et une porosité supérieure 

de 99,7% [13]. Selon la nature de la molécule gélatrice, la masse volumique intrinsèque de la 

structure solide peut varier entre 1000 et 3000 kg.m-3. 

I.1.2.2 Caractéristiques morphologiques 

Selon les aérogels, la surface spécifique est comprise entre quelques m2.g-1 et 1000 m2.g-1 pour 

les aérogels de silice [14]. Malgré le grand volume poreux, certains aérogels mésoporeux ont 

des pores de taille extrêmement petite, entre 2 et 50 nm.  

I.1.2.3 Propriétés thermiques  

La forte porosité et la faible masse volumique des aérogels font que leur capacité calorifique et 

leur conductivité thermique sont très faibles [15–18]. La majorité des aérogels sont très 

diffusants ce qui réduit le transfert radiatif, d’une part, et leur structure et la taille des pores 

limitent le transfert par convection, d’autre part. De sorte que certains aérogels présentent une 

conductivité thermique plus faible que celle de l'air à la pression atmosphérique (qui est de 

0,026 W.m-1.K-1), qualifiant ces matériaux comme des « super-isolants ». La conductivité 

thermique de ces produits peut ainsi atteindre des valeurs de l’ordre de quelques mW.m-1.K-1. 

I.1.2.4 Autres propriétés  

Les aérogels sont des matériaux fragiles, un aérogel de très grande porosité et de très faible 

densité a une résistance mécanique très faible limitant son champ d’application. Cependant le 

caractère d'isolation acoustique de ces matériaux est intéressant. Certains aérogels peuvent 

présenter aussi une hydrophobicité et une imperméabilité à l’eau leur permettant d’être  

d’excellentes barrières à l’humidité [19]. 
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I.1.3 Domaines d’application des aérogels 

Les aérogels sont principalement utilisés dans le domaine de l’isolation thermique [20]. Leurs 

faibles performances mécaniques limitent leur usage à quelques cas spécifiques. Le fait qu’ils 

soient onéreux n’empêche pas leur utilisation dans le bâtiment. Ils sont par ailleurs utilisés dans 

les systèmes aérospatiaux où ils servent de collecteurs de poussières cosmiques. Ils sont 

également utilisés comme catalyseurs en chimie [6]. Ces matériaux peuvent également trouver 

leur valeur dans l’isolation de systèmes industriels et de stockage.  

 I.1.4 Fluides supercritiques 

Les fluides supercritiques font l’objet de nombreuses recherches tant sur le plan fondamental 

que le plan appliqué. L’avantage majeur de ces fluides est qu’il est possible de moduler et 

d’ajuster leurs propriétés physico-chimiques selon les conditions de pression et de température. 

Dans ce travail, nous nous intéressons principalement au CO2 supercritique, fluide le plus 

largement utilisé dans l'industrie, en particulier dans l'industrie alimentaire pour l'extraction des 

arômes du houblon [21,22] et la décaféination ( % de café décaféiné est produit par extraction 

supercritique de la caféine) [23,24].  

Le CO2 est le solvant de choix dans l'extraction par fluide supercritique, car il est communément 

considéré non toxique, non inflammable, non-corrosif, de haute pureté, de faible réactivité 

chimique, de coefficient de diffusion élevé, inodore, et peu coûteux. En effet, le CO2 présente 

une faible température critique, T  ,  °C) et une faible pression critique, P  ( ,  MPa), 
tel que le montre le diagramme P, T  d’état pur (Figure I.1), réduisant par conséquent le coût 

du chauffage et de refroidissement des équipements [25]. 

Le diagramme (P, T) présenté dans la Figure I.1, montre les trois domaines d’état de la matière, 

solide, liquide et gaz. Les transitions de phase ont lieu aux raccordements entre ces différents 

domaines. Le point triple est le point où coexistent les trois phases. Après la courbe de 

vaporisation (gaz-liquide), vient le point critique, au-delà duquel, nous ne pouvons plus 

distinguer la vapeur et le liquide, c’est le domaine supercritique. Au point critique, trois 

caractéristiques peuvent être soulignées : 

- La masse volumique du liquide est analogue à celle du gaz, il n’est pas possible de 

différencier les deux phases. 

- Le fluide pur présente une instabilité thermique et mécanique. 
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- Un phénomène d’opalescence critique est observé qui est dû à des fluctuations locales 

de masse volumique se produisant sur des échelles spatiales semblables aux longueurs  

d’onde de la lumière d’observation ~  nm  [21]. 

Le CO2 et tous les autres fluides supercritiques, présentent des propriétés physico-chimiques 

spécifiques. Ils possèdent à la fois les avantages des fluides à l’état gazeux et ceux des fluides 

à l’état liquide. Leur masse volumique est proche de celle des liquides, leur viscosité est 

légèrement supérieure à celle des gaz, et leur diffusivité a une valeur  intermédiaire entre celle 

des liquides et celle des gaz. Ces propriétés présentées dans le Tableau II.1 confèrent des 

pouvoirs appréciables aux fluides supercritiques [26–29] : 

- Un pouvoir solvant : le changement de la pression ou de la température du fluide permet 

de contrôler le pouvoir solvant du CO2. En effet, la variation de ces conditions 

opératoires modifie la masse volumique du fluide et par la suite son pouvoir solvant.   

- Un pouvoir de transfert de matière : le fluide supercritique possède une viscosité faible, 

ainsi qu’une diffusivité élevée. Cela lui permet de pénétrer dans les matrices solides 

d’une manière plus efficace que les solvants liquides. De ce fait, le coefficient de 

transfert de matière est plus élevé et l’extraction est, par conséquent, plus rapide. 

- Lors du séchage d’un gel, le fait de se trouver loin de l’état liquide et de l’état vapeur 

permet d’éviter les problématiques liées à la formation de forces capillaires apparaissant 

au niveau des interfaces liquide vapeur.  

 

Figure I.1 Diagramme de phase P, T  du CO2 pur et chemin thermodynamique suivi pendant 

le séchage  
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Tableau I.1 Ordre de grandeur des propriétés physiques de gaz, liquides et fluides 

supercritiques [30,31]. 

Etat physique 

Masse 

volumique 

(kg/m3) 

Viscosité 

(kg/m/s) 

Coefficient de 

diffusion 

(m2/s) 

Gazeux 0,6-2 (1-4) 10-5 (1-4) 10-5 

Liquide 600-1600 (0,2-3) 10-3 <10-9 

Supercritique (P >  P  ; T >  T ) 200-900 (1-9) 10-5 10-7 -10-8 

 

I .2 Procédé de séchage supercritique  

I.2.1 Principe  

Le principe de séchage du gel contenant un solvant est basé sur l’extraction de ce solvant sans 

modification de la porosité nanostructurée du gel. Ce procédé permet de produire un matériau 

sec, de faible conductivité thermique. Toutefois, l’opération est très délicate à cause des 

nombreux risques de dégradation de la structure du produit solide. Différents procédés de 

séchage ont été développés pour obtenir un aérogel tel que le séchage par évaporation [5], le 

séchage par cryodessiccation [32,33] et le séchage supercritique [34,35]. 

Le séchage par évaporation, est une méthode de séchage naturelle en atmosphère contrôlée 

(chauffage à pression atmosphérique ou pression réduite à température ambiante). Cette 

technique peut causer un phénomène de densification et aussi une fissuration des gels, du fait 

de l’apparition de tension capillaire aux interfaces liquide-gaz. Le gel sec produit dans ces 

conditions est appelé « xérogel ». 

Dans le séchage par cryodessiccation, nous évitons la formation d’interfaces liquide-vapeur. Le 

principe est fondé sur le contournement du point triple du solvant inclus dans les pores. Ce 

solvant est d'abord solidifié et ensuite sublimé en diminuant la pression. Le matériau sec obtenu 

est appelé « cryogel ». 

La méthode de séchage supercritique a été mise en place dans les années 30 par Kistler afin 

d’annihiler les tensions capillaires pendant le séchage des gels de silice [36]. Cette technique 

est jusqu'à présent l'option donnant les résultats les plus satisfaisants [37]. Elle permet de 

contourner le point critique du solvant. En opérant aux conditions supercritiques, la différence 
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de masse volumique entre les deux phases disparaît, inhibant la tension de surface [38]. Le 

séchage est réalisé en milieu monophasique et le gel sec produit est appelé « aérogel ». La 

méthode d’obtention d’aérogel par extraction de solvant avec du CO2 supercritique présente 

l’avantage d’être réalisée à faible température.  

Le séchage s’effectue en suivant le chemin thermodynamique ABCD décrit sur la Figure I.1. 

Bien que le séchage se déroule pour un mélange CO2-solvant, ce chemin ABCD est présenté 

sur le diagramme de phase d’un corps pur, pour simplifier la compréhension. De plus, une 

présentation dans un diagramme binaire CO2-solvant nécessite une précision de la composition 

de solvant. Le principe du séchage de gel est le suivant. Le système, situé tout d'abord au point 

A, est transformé au point B en élevant la pression à une valeur supérieure à la pression critique 

du mélange binaire. Ensuite, un chauffage isobare conduit le système au point C, à une 

température supérieure à la température critique du mélange binaire. Le système est alors 

devenu supercritique monophasique sans avoir connu d’interface liquide-gaz. Le séchage peut 

alors s’effectuer par diffusion du solvant dans le CO2 hors du réseau du gel. Le système subit  

finalement une dépressurisation jusqu’à la pression atmosphérique et un refroidissement 

jusqu’à la température ambiante.  

La Figure I.2 donne une description des étapes expérimentales de l’extraction au CO2 

supercritique clarifiant le chemin thermodynamique suivi par le système binaire CO2-solvant   

 

Figure I.2 Schématisation des étapes d’extraction au CO2 supercritique  
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I.2.2 Modélisation de la cinétique de séchage  

I.2.2.1 Etude du système binaire CO2-solvant aux conditions de séchage  

Un contrôle du système doit garantir des conditions monophasiques durant la phase de séchage 

afin d’empêcher le phénomène de capillarité engendré par l’existence d’une interface 

liquide/vapeur à l’intérieur des gels [39]. En effet, le fluide contenu dans le gel passe de l’état 

de corps pur (solvant interstitiel) à un mélange binaire CO2-solvant pour redevenir de nouveau 

corps pur (CO2). Le diagramme de phase du mélange binaire peut indiquer l’état du système, le 

nombre de phases existantes et leur nature à une température et une pression données et ce pour 

chaque composition de mélange. Les conditions thermodynamiques doivent être sélectionnées 

pour se localiser dans le domaine monophasique du mélange, c’est-à-dire au-dessus de la courbe 

critique binaire (Figure I.3). 

 

Figure I.3 Diagramme de phase binaire [40] : a) Représentation en � (�, , �), b) Projection 

(P, T) (C  et C  sont respectivement les points critiques du composant 1 et 2) 

Des travaux sur le séchage de gels de silice contenant l’éthanol comme solvant interstitiel avec 

du CO2 supercritique, à différentes pressions et températures ont souligné la nécessité de se 

mettre dans les conditions monophasiques supercritiques du mélange binaire CO2-éthanol pour 

produire des aérogels non fissurés [41]. La Figure I.4, présentant l’état des aérogels en fonction 

de la pression et de la température, a montré qu’au-dessus de la courbe critique binaire, ou il y 

a une miscibilité complète de CO2 et l’éthanol, les aérogels ne sont pas fissurés.  Tandis qu’au-

dessous de cette courbe, il y a apparition d’un équilibre liquide-vapeur provoquant une 

fissuration de matériau. Lors d’autres travaux sur le séchage par le CO2 supercritique de gel de 

silice contenant du méthanol, les mêmes résultats ont été observés [42]. 
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Figure I.4 Etat des aérogels en fonction de la pression et de la température d’échange de l’éthanol 

interstitiel par du CO2 supercritique par rapport à la projection (P,T) du diagramme de phase du 

mélange CO2-éthanol [41]: ( ) aérogel fissuré,(   )aérogel non fissuré 

I.2.2.2 Modes de Transfert de matière en séchage supercritique 

L’étape de séchage du gel par le CO2 supercritique est longue car elle est gérée par des 

phénomènes de diffusion moléculaire au sein de la structure nanométrique des pores [43]. Elle 

peut se dérouler en régime discontinu en renouvelant le CO2 après des périodes de diffusion 

statique. Cette procédure de séchage a été suivie par Tewari et ses collègues pour un séchage 

au CO2 liquide de gel silice [44,45]. L’étape peut aussi avoir lieu en régime continu durant 

lequel l’autoclave est alimenté de façon continue avec un flux de CO2, de débit fixé [46]. 

Pour étudier les phénomènes de diffusion intervenant dans l’étape de séchage, le coefficient de 

diffusion du solvant interstitiel dans le CO2 à travers la nanoporosité des gels, appelé coefficient 

de diffusion effectif est un paramètre indispensable et doit être déterminé. La détermination de 

ce paramètre permet d’estimer les durées de séchage pour d’autres gels de différentes formes 

et dimensions, en considérant la théorie de pénétration dans les plaques et les cylindres [47], en 

exprimant le nombre de Fourrier en fonction du coefficient de diffusion effectif, la durée de 

séchage et de la dimension caractéristique du gel. Ainsi, la durée de l’étape de séchage et par 

conséquent la durée du procédé global varie significativement avec l’augmentation de la 

longueur caractéristique des gels. Une optimisation de cette durée est nécessaire pour réduire 

le coût d’exploitation du procédé de séchage [41]. Une étude économique a montré que le coût 

d’exploitation du procédé augmente d’un facteur 2,5 pour un gel d’épaisseur trois fois plus 

élevé. De plus une variation de la forme d’une forme cylindrique à une forme parallélépipédique 

de gel en conservant la même dimension caractéristique a provoqué une variation de la durée 



32 
 

de séchage. La durée de séchage d’un gel de forme cylindrique est égale à 0,85 fois la durée de 

séchage d’un gel de forme parallélépipédique [48]. 

Les travaux permettant la détermination des coefficients de diffusion effectifs à travers la 

structure nanoporeuse du gel ne sont pas nombreux. Le coefficient de diffusion effectif a été 

estimé pour le séchage supercritique de gels de silice contenant l’éthanol comme solvant 

interstitiel [49]. L’étape de séchage a été réalisée avec du CO2 liquide ( °C ou °C à  bars). 
En faisant varier le temps de séchage, cette étude a montré que l’apparition de zones 

endommagés et non transparentes au cœur de l’aérogel est due à la courte durée de séchage. Au 

cours de l’étape de séchage, l’apparition de gradient de concentration est notée. Les parties 

endommagées dans le gel correspondent aux concentrations en éthanol les plus importantes. En 

appliquant la loi de Fick, sur une plaque le coefficient de diffusion effectif a été déterminé en 

ajustant expérimentalement l’évolution de l’épaisseur de la zone endommagée en fonction de 

la durée de diffusion [49]. Les coefficients de diffusion effectifs pour le système CO2-méthanol 

à travers la structure nanoporeuse de gels cylindriques ont été déterminés en appliquant la même 

procédure, dans différentes conditions de température et de pression, Tableau II.1 [42].  

La méthode d’identification du coefficient de diffusion a été affinée par la suite par Wawrzyniak 

et al [46,50], en suivant l’évolution de la composition du fluide entourant les gels dans 

l’autoclave. Cette composition varie à cause de la diffusion du solvant à partir du gel vers 

l’extérieur et de l’écoulement continu de CO2 supercritique (CO2-SC) dans l’autoclave. Le bilan 

de matière a été écrit dans l’autoclave puis une résolution des équations de la loi de Fick utilisant 

des conditions aux limites du premier ordre et en supposant que les gels sont des cylindres 

infinis a permis de dégager l’expression de la concentration de solvant entourant les gels au 

cours de l’étape de séchage. Des analyses chromatographiques ont permis de suivre cette 

composition  tout au long de l’étape de séchage supercritique. Ce modèle de transfert de matière 

a été ajusté avec des résultats expérimentaux pour identifier les coefficients de diffusion 

effectifs à  bars et à différentes températures.  

Une étude plus récente [51] portait sur le procédé d’obtention d’un aérogel de silice, en séchant 

un gel, contenant l’isopropanol (IPA) comme solvant interstitiel avec le CO2 supercritique. La 

phase de séchage a été étudiée dans le cas d’une extraction avec un écoulement à faible nombre 

de Reynolds, à ,  °C et  bars de sorte que le mélange CO2-IPA soit monophasique 

supercritique. Ce travail est basé sur un couplage entre une étude expérimentale et une 

modélisation analytique de l’autoclave. Le modèle analytique élaboré considère que 

l’extraction de solvant à travers la structure poreuse des gels parallélépipédiques se produit 

selon un processus de diffusion tridimensionnel instationnaire suivant la loi de Fick. En ajustant 
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les résultats du modèle aux résultats expérimentaux, le coefficient de diffusion effectif (Tableau 

I.2) au sein du gel poreux a été déterminé. L’ajustement a permis de limiter l’erreur relative à 

15%. Dans ces conditions expérimentales, avec ce type de solvant interstitiel, la nanostructure 

semble limiter considérablement les phénomènes de diffusion en diminuant le coefficient de 

diffusion effectif d’un ordre de grandeur par rapport au coefficient de diffusion moléculaire. La 

durée de l’étape de séchage supercritique a été estimée dans ces conditions expérimentales, 

montrant que 2,5 heures de séchage dynamique permettent d’extraire la majorité du solvant 

contenu initialement dans des gels de 1 cm d’épaisseur et de produire des matériaux secs.  

Les coefficients de diffusion effectifs dans les structures poreuses des gels, rapportés dans les 

études mentionnées ci-dessus sont consignés dans le Tableau I.2. Ces valeurs sont inférieures 

aux coefficients de diffusion moléculaire montrant la limitation induite par la structure poreuse. 

Cependant, les propriétés structurales des matériaux n’ont pas été précisées. Donc ces valeurs 

donnent un ordre de grandeur du coefficient de diffusion effectif, mais doivent être regardées 

avec précaution. 

Toujours dans le cadre de l’étude du séchage de gels de silice, Mukhopadhyay et al. [52] ont 

développé en 2008 un modèle mathématique de transport de masse bidirectionnel, supposant 

une configuration de pores parallèles, où chaque pore a une extrémité fermée et une autre 

extrémité ouverte au flux de CO2 supercritique. Pendant l’extraction, le rayon de chaque pore a 

été considéré constant. Il a été proposé que l'élimination du solvant, l’éthanol, par séchage 

supercritique se produisait principalement par déversement en raison de l'expansion du liquide 

dans les pores. Cette expansion du volume de liquide, due à la forte dissolution de CO2 dans le 

solvant a été décrite par l'équation d'état de Peng-Robinson. Le transport convectif de l’éthanol 

à partir de l’extrémité ouverte des pores a été considéré relativement faible. En utilisant la 

deuxième loi de Fick, la variation de concentration de CO2 a été déterminée en fonction du 

temps et de la position dans le gel. Dans les simulations effectuées pour les conditions de 313 

K et 100 bars de séchage, l’effet de l’épaisseur et du débit de CO2 a été examiné et il a été 

montré que ces deux paramètres affectent sensiblement le séchage. Un débit plus faible de CO2 

provoque une augmentation considérable de la durée de séchage. Cependant les résultats de 

simulation n’ont pas été comparés avec des données expérimentales. 

Un autre modèle mathématique traitant du séchage d’un gel d'alumine/silice avec le CO2 

supercritique a été établi par Orlović et al. [53]. Le gel de cette étude a été synthétisé avec du 

chlorure de zinc et le 1-butanol comme solvant. Ce modèle prenant en compte la diffusion 

instationnaire et unidimensionnelle de solvant à travers les pores d'aérogel a permis de suivre 
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le changement de masse du gel en fonction du temps dans les conditions de séchage de 313K 

et 80 bars. Dans cette étude, quatre méthodes différentes ont été adoptées pour calculer le 

coefficient de diffusion effectif. Dans les modèles de cœur rétrécissant une seule valeur de la 

diffusivité effective a été considérée pour l'ensemble de l'échantillon d'aérogel. Toutefois, ces 

modèles n’ont pas donné des résultats cohérents avec les données expérimentales. Un modèle 

de pores parallèles et un modèle de pores en série ont été développés avec une diffusivité 

effective variant avec la taille du pore et avec la tortuosité locale. Ces derniers modèles ont 

montré un meilleur accord avec les données expérimentales. Les simulations conduites au cours 

de cette recherche ont permis aussi d’étudier l’effet de la température de séchage et les 

dimensions du gel sur la durée de séchage, montrant que la durée de séchage diminue avec une 

diminution de l’épaisseur de gel et une augmentation de température. 

Özbakır et al. [54] ont  très récemment modélisé le transfert de masse à l’intérieur de la phase 

de gel de silice et dans la phase de CO2-SC externe avec des équations aux dérivées partielles 

résolues avec la méthode des différences finies. Les gels étudiés avaient la forme de tiges de 

longueur 15 cm et de diamètre de l’ordre de 1cm. Les transferts étaient diffusifs à l'intérieur du 

gel et convectifs à la surface du gel sous l’effet du flux de CO2-SC circulant dans le récipient 

d’extraction tubulaire.  Après avoir déterminé les concentrations de solvant (éthanol) dans la 

phase de CO2-SC s’écoulant autour du gel, les pourcentages de récupération de ce solvant en 

fonction de temps ont été calculés et comparés avec les données expérimentales.  Une bonne 

concordance, entre les données expérimentales et les simulations avec des coefficients de 

transfert de masse ajustés à partir des données expérimentales a été trouvée. Les coefficients de 

transfert de masse ajustés étaient trois fois plus élevés que les valeurs calculées à partir des 

corrélations de la littérature pour l'extraction de fluides supercritiques. L’effet du débit de CO2 

sur le séchage a été étudié à la fois par l’expérience et la simulation donnant un résultat 

contradictoire avec les études déjà mentionnées, témoignant que l'augmentation du débit 

volumique de CO2 n’affecte pas significativement le taux d'extraction. En outre, avec les 

simulations, l’effet du coefficient de diffusion effectif et du diamètre du gel a été étudié. Cette 

étude a montré, comme les autres, que la durée de séchage du gel augmente avec l’augmentation 

du diamètre de gel et a indiqué en plus qu’il diminue avec l'augmentation des valeurs de 

coefficient de diffusion effectif.  

Dans la littérature, peu de travaux se basant sur la mécanique des fluides numérique (MFN) ont 

porté sur l’étude des phénomènes de transfert de matière ayant lieu dans l’autoclave au cours 

de la phase de séchage. Dans un travail récent, en 2015 [55] un modèle a été développé pour la 

description de l’hydrodynamique de fluide supercritique circulant dans l’extracteur en 
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considérant les phénomènes de transfert de matière et de chaleur durant le procédé de séchage. 

Le modèle est basé sur les équations de la mécanique des milieux continus et le logiciel ANSYS 

-Fluent a été utilisé pour ces calculs. Dans ces travaux, l’intérieur du réacteur a été modélisé 

comme un mélange binaire visqueux compressible, décrit par l'équation d’état de Peng-

Robinson. Une partie considérable du modèle a été consacrée à la description de l'écoulement 

du fluide à l'intérieur du corps poreux (aérogel), où seul le transport par diffusion de la substance 

se produit. Leurs recherches expérimentales sur la cinétique de séchage supercritique ont été 

réalisées sur un ensemble de dix gels de monolithes cylindriques séchés en même temps dans 

le même autoclave, avec une température de  K, une pression de  bars, un débit de −  g/h. Le réacteur avait un volume de  mL et le solvant interstitiel était 

l’isopropanol. Le modèle décrit de manière satisfaisante leur procédé de séchage supercritique: 

l'erreur relative du modèle par rapport aux résultats expérimentaux est inférieure à %. La 

cinétique de séchage, représentée par la distribution de la concentration d'isopropanol dans la 

section longitudinale du réacteur en fonction de temps, a montré une durée de séchage de 8 h. 

Le modèle a été utilisé ensuite pour étudier à grande échelle le procédé de séchage supercritique 

et optimiser la géométrie du réacteur et les paramètres opératoires afin d'intensifier la 

production et d'obtenir les propriétés de aérogels souhaitées. Un réacteur de 5L a été proposé et 

étudié en utilisant le modèle développé.  

Les chercheurs continuent à essayer de mieux comprendre les phénomènes se déroulant à 

l’intérieur des gels contenant un solvant interstitiel au cours du séchage supercritique. En 2015, 

un groupe de chercheurs [56] a montré la fiabilité de méthode RMN (résonance magnétique 

nucléaire) pour l’estimation des coefficients de diffusion pour différents mélanges CO2-

méthanol et CO2-éthanol dans des pores de gel de silice à la température ambiante et pour des 

pressions allant jusqu'à  MPa. Les mesures des coefficients de diffusion de méthanol à 

différentes pressions et pour différents rapports de concentrations de méthanol et CO2 ont été 

réalisées dans les gels de silice à base de tétraméthyle orthosilicate Si OCH  (TMOS) avec 

des masses volumiques allant de  à  kg /m . Il a été observé que la tortuosité dépend de 

la fraction de la silice dans le gel, ainsi que de sa structure. Les résultats obtenus avec cette 

technique étaient en bon accord avec d’autres données expérimentales obtenus antérieurement 

dans la littérature.   

En plus de la technique RMN qui a permis de visualiser in situ la répartition de liquide 

interstitiel dans toute la section transversale de gel, un autre groupe de chercheurs [35] a pu 

mesurer en 2016 les profils concentration développés à l’intérieur de gels au cours du séchage 
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supercritique en fonction du temps et de la position, à l’aide de la Spectroscopie Raman 

unidimensionnelle (conditions de séchage  MPa et  K.). Cette technique a permis de 

calculer la composition du mélange. Les profils de composition obtenus par cette technique ont 

été convertis en profils de concentration grâce à l’équation d’état de Soave–Redlich–Kwong 

(SRK). L'évolution des profils de concentration a indiqué que l'éthanol est évacué de la structure 

du gel en permanence, dès le début du séchage, contrairement au CO2 qui pénètre d’abord dans 

le gel, avant d’en ressortir lors du séchage. Ce groupe de chercheurs a aussi déterminé, en 

ajustant les profils de concentration calculés à ceux mesurés expérimentalement, les coefficients 

de diffusion effectifs dans le gel, où l’éthanol est le solvant interstitiel. La seconde loi de Fick 

a été utilisée pour le calcul des profils de concentration. Le coefficient de diffusion binaire a été 

calculé en fonction de la composition de CO2 et a été trouvé variant de deux ordres de grandeur 

pour les différentes étapes du procédé de séchage.  

Tableau I.2 Coefficients de diffusion effectifs dans les gels de silice issus de la littérature.  

Solvant 
interstitiel 

P 
 (bar) 

T 
(°C) 

D  
(10-9 m2/s) 

Références 

Ethanol 
67 

20 3,18  
[49] 

25 3,47  
Méthanol 70 20 4,37  

[42] 70 25 4,77 
90 40 5,52  

Ethanol 

90 

20 3,05  

[46] 
28 3,54  
33 4,44  
42 5,52  

Isopropanol 80 37,5 5,75  [51] 

 

Dans cette partie, nous avons passé en revue les modèles utilisés pour l’étude de cinétique de 

séchage d’un gel par le CO2 supercritique. Bien que tous les gels étudiés soient des gels de silice 

avec des solvants interstitiels différents des solvants utilisés dans cette thèse (toluène et 

tétraline), nous pouvons nous inspirer de ces recherches. Dans la partie suivante de ce chapitre, 

nous nous occupons de l’étape de séparation au sein de la cascade de séparateurs et nous nous 

intéressons aux études hydrodynamiques et thermodynamiques réalisées sur ce type de 

dispositifs.  
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I.3. Séparation CO2-solvant  

Les techniques de séparation thermique et mécanique sont utilisées dans divers secteurs 

industriels (chimiques, agroalimentaires, pharmaceutiques, pétrolières, et mécaniques) afin de 

séparer un produit à partir de mélanges. Des procédés tels que la filtration, la distillation, 

l'évaporation sont employés pour réaliser cet objectif.  

Concernant la séparation purement mécanique, il est possible de distinguer trois principales 

catégories : décantation, centrifugation et filtration. La décantation et la centrifugation sont des 

procédés exploitant la différence de masse volumique des phases à séparer. Dans la décantation, 

ce sont les forces de gravité et d’Archimède qui voient leur intensité varier en fonction de la 

masse volumique et qui produisent une ascension de la phase la plus légère et une chute de la 

phase lourde. Dans le cas de la centrifugation, le mélange à séparer est mis en rotation ; les 

forces centrifuges qui apparaissent alors sont proportionnelles à la masse volumique ; la phase 

lourde est alors expulsée vers les parois du module alors que la phase légère reste au centre, 

près de l’axe de rotation. Nous nous intéressons dans ce document à une classe particulière de 

séparateurs centrifuges : les séparateurs cycloniques [57–59]. 

I.3.1 Généralités sur la séparation mécanique  

Il est possible de classer les séparateurs cyclones selon la nature des phases à séparer : les 

cyclones gaz-solide, les hydrocyclones et les cyclones dévésiculeurs. Les cyclones gaz-solide 

sont les plus maîtrisés et les plus documentés dans la littérature [60]. De nombreuses études ont 

utilisé de petits cyclones à l'échelle pilote ou de grands cyclones industriels par exemple pour 

l’élimination des particules solides en suspension dans des gaz [61–67]. Ce type de cyclones 

présente l'avantage d'éviter la pollution de l'air et permet la collecte de produits alimentaires et 

de catalyseur. Les hydrocyclones sont adoptés pour séparer les mélanges liquide-liquide ou les 

mélanges liquide-solide. La phase liquide n’est pas forcément de l’eau [68–71]. Les cyclones 

dévésiculeurs sont des séparateurs de brouillards (mélanges gaz-liquide) dans lesquels un flux 

gazeux est débarrassé d'une fraction substantielle des gouttelettes qu'il véhicule.  

Nous sommes intéressés dans cette étude à la séparation cyclonique gaz-liquide, qui est très 

utilisée dans l’industrie pétrolière pour la séparation de mélanges gaz/pétrole mais aussi à 

l’échelle du laboratoire. Quatre systèmes différents peuvent être distingués: le séparateur 

cyclone cylindrique gaz-liquide (GLCC), qui a la forme d’un tube vertical avec une entrée 

tangentielle inclinée vers le bas située à mi-hauteur et deux sorties situées en haut et en bas 
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([72–78]), un séparateur cyclone spécifique développé par Petrobas et l'Université de Campinas 

(Brésil) [79], un séparateur annulaire vertical avec système de pompage initialement développé 

par British Petroleum [80,81] et les cyclones de petites dimensions de forme cylindro-conique 

[82,83]. 

Le principe de la séparation cyclonique, comme illustré à la Figure I.5, consiste à injecter le 

mélange tangentiellement dans le corps cylindrique, de manière à créer un tourbillon 

envahissant tout le cyclone. La force centrifuge qui en résulte permet de plaquer la phase la plus 

lourde sur les parois, et la force de gravité assure son écoulement vers la sortie basse du cyclone 

tandis que la phase légère monte vers la sortie haute. L’entrée tangentielle du cyclone est 

généralement rectangulaire ou spiralée pour assurer une bonne efficacité de séparation. Pour 

les séparateurs dont la phase légère est gazeuse, la sortie gaz est prolongée à l’intérieur par un 

cylindre central que nous appellerons canaliseur de vortex (ou vortex finder), Figure I.5. Ce 

cylindre sert à isoler le flux gazeux du mélange entrant, minimisant ainsi les phénomènes de 

court-circuit. La phase lourde s’accumule au fond du cyclone et est collectée par la sortie basse.  

 

Figure I.5 Géométrie typique de cyclone gaz-solide avec entrée tangentielle [60]   

Dans la suite, nous intéressons plus précisément aux séparateurs cyclones dévésiculeurs, où le 

gaz est la phase dominante et le liquide est sous forme des gouttelettes. Nous pouvons citer 

leurs atouts.  

- Ce sont des séparateurs simples à fabriquer, de faible poids et économiques. Ils nécessitent 

un entretien mineur et sont faciles à installer et utiliser.  
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- Les cyclones dévésiculeurs sont très utilisés puisqu’ils peuvent fonctionner pour des débits 

de gaz très importants. Les cyclones sont employés à l’échelle pilote ou industrielle avec 

un débit volumique variant de 1 m3/h à 30 000 m3/h  

- Leur domaine de fonctionnement est très large : la température et la pression peuvent être 

portés jusqu’à 2000 K et 100 bars.  

- La séparation est plus simple au sein de séparateur gaz-liquide par rapport à un séparateur 

gaz-solide car les gouttelettes sont généralement de plus grande taille que les poussières.  

- Les gouttelettes bouchent peu le séparateur contrairement à certaines poussières collantes. 

- Le phénomène d’érosion est moins intense qu’avec des particules solides. 

Cependant, dans les séparateurs gaz-liquide, les gouttelettes arrivant aux parois créent un film 

liquide. Ce film peut être emporté vers le haut par le gaz, et être évacué par la sortie gaz. Une 

entrée éloignée du plafond du cyclone et inclinée vers le bas minimise les risques de voir 

apparaître ce phénomène. Par ailleurs, le principe de fonctionnement des séparateurs cyclones 

gaz-liquide paraît simple mais l’étude hydrodynamique en est complexe. L’outil de mécanique 

des fluides numérique (MFN) est très utilisé pour étudier le cyclone et déterminer ses 

performances. 

I.3.2 Cyclones gaz-liquide, Aspects hydrodynamiques 

La complexité de l’hydrodynamique du séparateur cyclone gaz-liquide nécessite une 

connaissance de l’écoulement gaz-liquide dans la conduite d’entrée. En effet l’état de 

ségrégation des phases gaz et liquide à l’entrée à un gros impact sur l’efficacité de la séparation 

dans le cyclone.  

I.3.2.1 Ecoulements gaz-liquide dans la conduite d’entrée (une conduite horizontale) 

Nous nous intéressons seulement aux écoulements gaz-liquide dans une conduite horizontale 

de section circulaire, car c’est ce cas qui sera étudié dans cette thèse. Les principaux régimes 

d’écoulement gaz-liquide qui peuvent être rencontrés en conduite horizontale circulaire sont 

présentés à la Figure I.6. 

- Les écoulements stratifiés : pour ces écoulements, les deux phases sont totalement 

ségréguées, la phase légère s’écoulant par le haut et la phase lourde par le bas. L’effet de 

la gravité est  prépondérant, ce qui entretient la stratification des phases. Des vagues vont 

apparaître par la suite à cause de l’augmentation du débit de gaz et des frottements 

interfaciaux sans que la crête arrive à la paroi supérieure de la conduite. Cela permet ainsi 
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le passage de régime de stratifié lisse à celui de stratifié rugueux (stratifié à vagues) [84–

87] 

- Les écoulements intermittents sont obtenus à partir des écoulements stratifiés, en 

augmentant le débit de liquide. L’effet de gravité reste important. Deux configurations 

peuvent exister dans ce régime d’écoulement : l’écoulement à bouchons (bulles 

hétérogènes) et l’écoulement à bulles étirées. La distinction entre les deux configurations 

n’est pas claire et diffère d’un auteur à l’autre [88–90]. Les écoulements à bouchons, sont 

plus violents, produisent une perte de charge plus élevée, accentuent l’érosion, provoquent 

des vibrations et induisent des fluctuations importantes de débit. Tous ces phénomènes les 

rendent indésirables et ont motivé les recherches visant à les éviter [91–93]. 

- L’écoulement annulaire apparaît pour des débits de gaz assez importants. L'effet de gravité 

est négligeable du fait de la prédominance de la force d'inertie et du frottement interfacial. 

Le liquide est refoulé sur le pourtour de la conduite, ce qui conduit à la formation d’un film 

mince. Les gouttelettes de liquide entraînées par le gaz coalescent en permanence avec le 

film. Ce dernier est le lieu de diverses instabilités [94]. Plusieurs recherches se sont 

intéressées à l’établissement et la validation de corrélations délimitant ce régime, ainsi qu’à 

la compréhension de ses propriétés d'inclusion [95–97]. Le régime annulaire le plus 

rencontré est l'écoulement annulaire à brouillard. L’écoulement bouillon (ou « Froth ») est 

un régime de transition entre l'écoulement à bulles dispersées et l’écoulement annulaire à 

brouillard et entre l’écoulement à bouchons et l’écoulement annulaire à brouillard [98]. 

- L’écoulement à bulles dispersées est rencontré pour des débits de liquide très importants. 

Une séparation plus ou moins importante des bulles de gaz vers le haut dépend de 

l’importance relative des forces de gravité [99]. 

 

Figure I.6 Principaux régimes d'écoulement gaz-liquide en conduite horizontale 

[100,101] 
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Afin de prédire l’écoulement dans la conduite d’entrée de cyclone (conduite horizontale), 

plusieurs méthodes peuvent être employées. La méthode la plus utilisée consiste à se référer à 

des cartes d’écoulements établies à partir de résultats expérimentaux. Nous pouvons ainsi citer 

la carte de Baker [102], une des plus anciennes cartes, basée sur des expériences réalisées avec 

le mélange eau-air à pression atmosphérique. Ces cartes permettent de déterminer le régime 

d’écoulement gaz-liquide en fonction des débits du liquide et du gaz et de l’inclinaison de la 

conduite. Des modèles plus précis ont été développés sous forme de corrélations par la suite 

comme le modèle de Taitel et Dukler [103] et le modèle de Petalas [98]. Ces méthodes 

corrélatives ont été synthétisées par  Midoux [99] dans un algorithme (Annexe A) qui sera 

utilisé dans le chapitre II pour déterminer le régime d’écoulement diphasique dans le tuyau 

d’entrée de cyclone.  

I.3.2.2 Hydrodynamique des écoulements tourbillonnaires dans un cyclone cylindrique 

D’une manière générale les écoulements tourbillonnaires dans une conduite rectiligne sont 

obtenus en générant une composante tangentielle de vitesse à l’écoulement axial principal, ce 

qui entraîne un enroulement hélicoïdal des lignes de courant. Ils sont utiles dans tout type de 

séparateur cyclone (les tubes tourbillonnaires, les GLCCs, les cyclones de mousse 

révolutionnaire...) afin d’améliorer le transfert de matière [104,105]. Ils servent aussi à 

empêcher le blocage et minimiser l’érosion dans les tubes de transport hydraulique et 

pneumatique [106]. Ils permettent également d’assurer la stabilité des flammes dans les 

chambres de combustion [107,108].  

L’injection tangentielle du fluide qui provoque la génération de l’écoulement tourbillonnaire 

(ou  « swirl » en anglais ) dans une conduite peut être composée [109] :   

- d'une injection tangentielle unique [110,111] 

- d’injections tangentielles multiples [104,110] 

- d’injections tangentielles et axiales [112] 

- de générateurs de swirl type « propeller » [113] 

- de vannes de guidage à l’entrée [114] 

L’écoulement tourbillonnaire peut être généré de manière continue sur toute la conduite ou 

d'une manière localisée. Dans ce second cas, l'intensité de turbulence baissera en aval. La 

méthode de génération de swirl, le nombre de Reynolds et l’intensité de turbulence influent 

fortement sur les caractéristiques du swirl [26, 31,34].  



42 
 

Nous nous intéressons seulement ici aux écoulements tourbillonnaires générés dans les 

séparateurs cyclones, c’est-à-dire par une injection tangentielle dans une conduite cylindrique, 

avec une seule sortie liquide située en bas. Il apparaît que des données expérimentales sur ces 

systèmes sont rares. Dans quelques études avec des injections tangentielles multiples, le 

mouvement tourbillonnaire a été supposé axisymétrique [104,114,115]. Puis, une première 

étude expérimentale sur une géométrie GLCC munie d’une seule entrée inclinée, a montré que 

l’écoulement obtenu était fortement non-axisymétrique [110]. Dans une étude ultérieure, il a 

été également constaté que la symétrie axiale de l'écoulement n’existe pas dans un cyclone 

cylindrique [116].  

i) Vitesse tangentielle moyenne  

La Figure I.7 présente un profil caractéristique de vitesse tangentielle moyenne [104,114,115]. 

Il peut être divisé en plusieurs zones: 

- Une zone au cœur du tourbillon où le profil de vitesse tangentielle correspond à un 

vortex forcé (rotation solide). Selon le critère de stabilité de Rayleigh (pour de petites 

perturbations axisymétriques, en négligeant la viscosité), cette distribution de vitesses a 

un fort effet stabilisant [114]. En progressant vers l'aval, la position de la vitesse 

tangentielle maximale se déplace vers le centre de la conduite, qui peut être considérée 

comme une diminution de l'extension de cette région. 

- Une zone annulaire où le profil représente un vortex libre: il est séparé de la zone du 

cœur par une zone de transition qui peut être assez étendue. Dans ces trois zones (zone 

vortex forcé , zone de transition et zone de vortex libre), la vitesse tangentielle peut être 

approchée par un tourbillon de Rankine [115]. La force centrifuge est déstabilisante dans 

cette zone et la distorsion de l'écoulement est très élevée. Des études expérimentales ont 

révélé que les composantes de la viscosité turbulente peuvent être négatives à certains 

endroits de cette zone. Il a été constaté que les modèles de turbulence appuyés sur 

l'approximation de Boussinesq ne pouvaient pas prédire le comportement d'écoulements 

dans cette région [75]. 

- Une fine couche contre la paroi où la vitesse tangentielle diminue rapidement pour 

s’annuler à la paroi. Dans cette zone, presque axisymétrique, la vitesse dévie du profil 

logarithmique universel [114]. Cependant, la loi logarithmique universelle peut 

représenter raisonnablement la vitesse dans une plage réduite de y+. 
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Figure I.7 Profil caractéristique de la vitesse tangentielle dans un écoulement tourbillonnaire 

[114].  

D’autres résultats expérimentaux ont confirmé l'existence de ces trois zones, mais il a été 

mentionné que l'asymétrie de l'écoulement était plus marquée, et que le profil de vitesse 

tangentielle dans la zone annulaire pouvait différer de celui obtenu avec un vortex libre [32].  

ii) Vitesse axiale moyenne 

Il a été montré que la vitesse axiale dans un séparateur cyclone cylindrique gaz-liquide (GLCC) 

est décrite par l’un des trois profils typiques présentés sur la Figure I.8 [117].  

- Le profil (a) est rencontré dans le cas d’une faible intensité de turbulence. La vitesse 

axiale est presque uniforme dans toute la section.  

- Le profil (b) correspond à une intensité de turbulence plus importante. Pour une 

intensité de turbulence suffisamment élevée, le flux peut s’inverser à proximité de 

l'axe du cyclone. Un gradient de pression lié à une augmentation de pression près de 

l’axe peut inverser le sens d’écoulement s’il est suffisamment sévère. Il est observé 

dans le cyclone cylindrique gaz-liquide [110].  

- Le profil (c) montre une double inversion de flux, avec une vitesse orientée dans le 

sens de l’écoulement moyen au centre du tube cylindrique et près des parois, et 

inversée dans la région intermédiaire. Néanmoins, cette troisième structure 

d'écoulement n'a jamais été mentionnée pour les écoulements tourbillonnaires 

générés par une seule entrée tangentielle. Elle a été évoquée dans des travaux avec 

des injections tangentielles multiples [118] et lors de l'utilisation de deux entrées 

diamétralement opposées [110]. 
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(a) (b) 

 

(c) 

Figure I.8 Trois profils de vitesse axiale moyenne typiques des flux tourbillonnaires [117] 

iii) Vitesse radiale moyenne 

Dans la littérature, les mesures de la composante radiale d’écoulements tourbillonnaires dans 

les conduites rectilignes sont assez rares. Cette vitesse a été calculée, dans quelques travaux à 

l'aide de l'équation de continuité, tout en supposant un écoulement axisymétrique 

[104,114,115,119]. D'après  ces résultats, la vitesse radiale moyenne est très faible par rapport 

à la vitesse axiale moyenne. Les chercheurs de l’université de TUSTP (Tulsa University 

Separation Technology Projects) qui s’intéressent à l'écoulement tourbillonnaire dans le 

cyclone de type GLCC, ont négligé la composante radiale de la vitesse dans leurs modèles 

théoriques [120]. Cependant dans une autre étude sur ce type de cyclone, avec des simulations 

MFN, il a été montré que la vitesse radiale n’est pas négligeable [75]. 
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I.3.2.3 Limites de fonctionnement de séparateur cyclone gaz-liquide 

Malgré les avantages inhérents à l'utilisation de séparateurs cyclones gaz-liquide, le bon 

fonctionnement et l’efficacité de ce type de dispositif sont limités par deux phénomènes 

physiques majeurs : l’entraînement de liquide dans la sortie gaz LCO (liquid Carry over)  et le 

transport de gaz dans la sortie liquide GCU (Gas carry under). Beaucoup de travaux ont été 

réalisés pour comprendre l'écoulement hydrodynamique complexe dans ces séparateurs et pour 

définir les critères de conception minimisant ces phénomènes (en particulier le LCO).  

i) LCO : Entraînement de liquide par la sortie gaz située en haut du cyclone (Liquid 

Carry Over) 

Les limites d’apparition du LCO pour un séparateur cyclonique dépendent de plusieurs facteurs 

dont les plus importants sont le diamètre du cyclone, la pression de fonctionnement [121,122], 

la position du vortex [123], la viscosité du fluide[124] et la forme et le diamètre de la buse 

d’entrée [77]. 

ii) GCU : Entraînement de gaz par la sortie liquide située en bas du cyclone (Gas Carry 

Under) 

Parmi les facteurs qui influent sur l'apparition de GCU, nous comptons la longueur de la jambe 

liquide (partie inférieure), la géométrie de la section d’entrée, et la nature de l'écoulement 

entrant dans le cyclone. Une combinaison quelconque de ces facteurs peut conduire à 

l'apparition de la GCU par l'un des mécanismes suivants [125]: 

- Une trajectoire radiale courte des bulles de gaz individuelles qui empêche la 

coalescence avec le filament de cœur gazeux avant de sortir avec le courant de liquide. 

- L'instabilité du filament de cœur gazeux qui peut causer une rupture des bulles de 

gaz dans la zone de sortie du liquide.  

- Des essaims de bulles à la suite d'une forte augmentation du débit liquide, 

produisant ainsi un nuage de bulles qui s’échappent vers le bas. 

Les études sur ce phénomène sont assez rares. Il a été quantifié et modélisé par Gomez et al. 

pour un système eau-air [92]. 

Les deux phénomènes GCU et LCO ont également été optimisés très récemment [126], en 

étudiant leur évolution en fonction de la variation de paramètres géométriques de l’entrée tel 

que la section transverse, l'angle et la hauteur de l’entrée par rapport à la partie inférieure du 

cyclone. 
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I.3.2.4 Modélisation des écoulements tourbillonnaires monophasiques  

La modélisation des écoulements tourbillonnaires dans un séparateur cyclonique représente un 

défi. Le recours à la mécanique des fluides numérique MFN permet de calculer l’écoulement 

du fluide dans un séparateur cyclone afin d'en optimiser la conception. Le logiciel ANSYS-

Fluent [127] utilise ainsi la méthode des volumes finis pour résoudre les équations aux dérivées 

partielles de conservation de la masse, de la quantité de mouvement et de l’énergie. Le 

traitement des écoulements cycloniques impliquant l’effet de la force centrifuge et de fortes 

turbulences anisotropes reste problématique. En effet, les modèles basés sur l'approche de 

Boussinesq, supposant la turbulence isotrope comme le modèle RNG- k-ε sont peu rigoureux. 

Les modèles de turbulence de second ordre, tels que le modèle RSM (Reynolds Stress Model) 

doit être implémenté.  

L’efficacité d’un cyclone est très sensible à sa géométrie. La géométrie du cyclone adopté dans 

cette thèse est similaire à celle des cyclones gaz-solide, (Figure I.5), même si leur 

fonctionnement diffère.  

L’écoulement de gaz dans un cyclone gaz-solide a été simulé en considérant l’écoulement 

axisymétrique [128]. Les champs de vitesse et de pression de l'écoulement du fluide dans une 

cyclone gaz-solide ont été caractérisés par plusieurs chercheurs [60,129,130]. Il a été montré 

que le modèle de turbulence RNG-k-ε donne des résultats en désaccord avec les données 

expérimentales. Le modèle de turbulence RSM (Reynolds Stress model), conduits à des écarts 

plus faibles [131,132]. Ce modèle a alors été adopté par d’autres chercheurs pour représenter 

de manière satisfaisante les gradients de pression dans le cyclone. Ces auteurs en ont déduit que 

l'écoulement dans le cyclone n'est pas symétrique [64]. Ils ont également étudié l'effet des 

dimensions d'entrée et de la géométrie de la sortie basse du cyclone sur les performances du 

séparateur [133]. D’autres résultats ont démontré que le modèle LES (Large Eddy Simulation) 

est approprié pour modéliser l'effet des dimensions du cyclone et notamment l’effet du 

canaliseur de vortex sur le champ d'écoulement et la performance du cyclone [134,135].  

Pour les séparateurs gaz-liquide : la plupart des simulations des écoulements tourbillonnaires 

ont été réalisées avec une géométrie de type GLCC. Plusieurs configurations GLCC ont été 

testées avec le logiciel CFX [136] pour un écoulement monophasique supposé axisymétrique, 

et ont donné de bons résultats par rapport aux données expérimentales [73]. Différentes 

simulations en régime stationnaire ont permis de prédire l’écoulement tourbillonnaire d’eau en 

régime turbulent par les modèles k-ε standard et RSM. Les deux modèles n’ont pas prédit 

correctement toutes les caractéristiques de l’écoulement (comme les champs de vitesse axiale) 

https://fr.wikipedia.org/wiki/%C3%89quation_aux_d%C3%A9riv%C3%A9es_partielles
https://fr.wikipedia.org/wiki/%C3%89quation_aux_d%C3%A9riv%C3%A9es_partielles
http://coffeecfd.blogspot.fr/2014/03/large-eddy-simulation-of-pipe-flow.html
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même si le modèle k-ε a donné des résultats plus performants [137]. Cependant, il a été montré 

lors d’une étude réalisée ultérieurement que les résultats numériques (vitesse tangentielle) à 

l’aide du modèle RNG- k-ε étaient suffisamment conformes aux résultats expérimentaux. Ces 

expériences ont été réalisées avec la technique de suivi de vitesse PTV (Particle Tracking 

Velocimetry). 

Des simulations récentes [75], sur une configuration similaire de séparateur GLCC ont permis 

de fournir des mesures locales de la vitesse tangentielle et axiale, en utilisant différents modèles 

de turbulence (RANS, URANS (unsteady RANS) et LES) et différents traitements à proximité 

de la paroi. La géométrie et les conditions d’écoulement ont été choisies conformément à 

l’étude expérimentale d’Erdal [110]. Parmi les modèles RANS (Reynolds Averaged Navier-

Stokes) le modèle k-ԑ (high-Reynolds realizable) a donné de meilleurs résultats pour la 

prédiction des vitesses axiales et tangentielles moyennes. De plus, les résultats sont plus 

performants que ceux du modèle LES lorsqu’il s’agit d’une injection de fluide par une seule 

entrée, en revanche lorsqu’il est injecté par deux entrées de cyclone le modèle LES donne des 

résultats semblables à l’expérimental. De plus, l’étude de l'effet de la géométrie de l'entrée du 

cyclone a montré qu’une entrée rectangulaire tend à réduire la distorsion de vortex à améliorer 

ainsi l'efficacité de la séparation par rapport à une entrée circulaire [75].  

Le modèle RSM a prouvé également sa capacité à prédire le champ d'écoulement à l'intérieur 

du cyclone gaz-liquide cylindro-conique avec un petit diamètre (7,5 cm). Il a été établi dans 

cette étude que la vitesse axiale augmente avec l'augmentation du débit du fluide à l’entrée et 

présente une bonne symétrie [82].  

La plupart des études qui ont été mentionnées portent sur des écoulements purement turbulents. 

Cependant dans certains cas, rien ne peut empêcher la présence des zones ou le régime 

d’écoulement est localement laminaire. Ainsi, il n’est pas garanti que les modèles 

antérieurement (k-ε, RSM, LES) définis puissent donner des bons résultats dans tous les cas. 

I.3.2.5 Modélisation numérique des écoulements tourbillonnaires diphasiques 

Pour résoudre un problème d’écoulement diphasique en mécanique des fluides numériques 

MFN, il existe actuellement deux approches de modélisation.  

- Approche Euler-Euler : cette méthode traite les deux phases comme des phases continues 

gouvernées par des équations aux dérivées partielles. L’interpénétration des phases est possible, 

et elles sont quantifiées par le suivi de la fraction volumique de chaque phase. Ainsi les 
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propriétés locales caractérisant l’écoulement diphasique sont calculées. Trois modèles Euler-

Euler sont disponibles : le modèle VOF (Volume Of Fluids), le modèle eulérien et le modèle 

de mélange (Mixture model).  

La méthode VOF [138] est une technique connue pour la simulation de deux fluides non 

miscibles, dans lequel la position de l'interface entre les fluides est recherchée. Le suivi de 

l’interface entre les phases est réalisé par la résolution d’une équation unique de continuité de 

la fraction volumique de phase. Cette méthode est efficace mais nécessite de longs temps de 

calcul et n’est donc pas envisageable pour des maillages très fins.  

Le modèle eulérien [139] traite les phases comme des milieux continus interpénétrants. Les 

équations de continuité et de quantité de mouvement sont résolues pour chaque phase. L'effet 

de tension superficielle est considéré négligeable. Le couplage est réalisé par la pression et des 

coefficients d'échange entre les phases qui dépendent de la nature des phases. L’échange 

d'énergie cinétique entre les phases dépend également du type de mélange étudié.  

Dans le modèle de mélange [127], comme dans le modèle eulérien, les phases sont continues et 

interpénétrées. Le modèle de mélange résout l'équation de conservation de la quantité de 

mouvement pour le mélange et impose des vitesses relatives pour décrire les phases dispersées. 

Le modèle de mélange peut également être utilisé sans les vitesses relatives des phases 

dispersées pour modéliser un écoulement multiphasique homogène [140]. Ce modèle a été 

appliqué aux séparateurs à cyclone [141]  

-Approche Euler-Lagrange : cette méthode est utilisée seulement pour des écoulements 

diphasiques dispersés. La phase continue est simulée en résolvant les équations de Navier-

Stokes ou des modèles de turbulence selon le régime d’écoulement. La phase discontinue, qui 

est dispersée et de faible fraction volumique, est simulée en calculant les trajectoires d’un 

nombre important des particules discrètes. Cette approche est aussi connue sous le nom de 

modèle DPM (Discrete Phase Model) [127]. 

 

Le modèle VOF est un modèle très utilisé dans les hydrocyclones pour simuler le cœur gazeux 

d’air. Il a été couplé avec différents modèles de turbulence (LES, RSM et RNG k–ε) et a 

produits des résultats satisfaisants [142–145]. 

Dans une étude réalisée en 2015 [126] portant sur un cyclone cylindrique liquide-gaz GLCC, 

le modèle RSM a été utilisé pour la simulation de la turbulence de l'écoulement et une approche 

Euler-Euler a été employée pour simuler l'écoulement diphasique afin d’étudier l'effet de la 
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modification des paramètres géométriques de l’entrée du séparateur à cyclone sur ses 

performances de séparation. 

 

L’approche lagrangienne a été choisie, en développant un modèle de trajectoire de bulles par 

des chercheurs de TUSTP [72]. Ce modèle a prédit la plus petite taille de bulle séparée du 

liquide dans un séparateur GLCC de longueur fixée. Il a été ensuite amélioré pour  suivre les 

trajectoires des bulles en trois dimensions [117]. Ces résultats ont été comparés à ceux donnés 

par un modèle mécanistique de trajectoire de bulles. Dans une étude plus récente [110], la même 

équipe a réalisé des analyses de trajectoire de bulles pour quantifier les effets de paramètres 

(taille des bulles, le rapport entre la longueur du GLCC et son diamètre, la viscosité du liquide, 

le nombre de Reynolds et la vitesse de gaz à l’entrée tangentielle) sur le transport de bulles vers 

le bas (TBB) du cyclone. Ils ont ainsi montré que la turbulence a un effet significatif sur la 

trajectoire des bulles et ils ont fourni les informations nécessaires pour réduire le phénomène 

de TBB.  

I.3.3 Cyclones gaz-liquide, Aspects thermodynamiques 

I.3.3.1 Perte de charge dans le cyclone  

Pour évaluer la performance du cyclone, il est nécessaire de calculer la perte de charge, c’est-

à-dire la différence de pression statique entre l'entrée et la sortie du cyclone [146]. La perte de 

charge dépend de la géométrie du cyclone et des vitesses des fluides. Elle donne une mesure de 

l’énergie nécessaire pour faire fonctionner le cyclone [132].  

La perte de charge dans le cyclone dépend essentiellement des dimensions du cyclone et des 

conditions opératoires. En général, elle est proportionnelle à la vitesse d'entrée de gaz et est 

donnée par l’Equation I.1 :                                              

  ΔP= Eu (  u )                                                                                                                 (I.1) 

Où le nombre d’Euler Eu, encore appelé coefficient de perte de charge est un nombre sans 

dimension dont l’expression dépend du modèle utilisé et  et u sont  respectivement la masse 

volumique et la vitesse du gaz. 

Il existe plusieurs types de modèle de perte de charge : des modèles mathématiques (empiriques 

et semi-empiriques) et des modèles issus de la MFN [147].  

-Modèles empiriques 



50 
 

Ces modèles fournissent des équations mathématiques permettant de calculer a priori la perte 

de charge dans les cyclones en fonction de la géométrie du cyclone, la composante de vitesse 

tangentielle caractéristique et des paramètres physico-chimiques du fluide et des particules. La 

température a une influence indirecte au travers de la masse volumique et de la viscosité qui 

interviennent dans le nombre de Reynolds.  

Ces modèles représentent un bon compromis entre la prédiction exacte et la simplicité des 

équations. Ils sont qualifiés dans la littérature de modèles empiriques et semi-empiriques. Parmi 

ces modèles, les modèles suivants ont été choisis pour les calculs de perte de charge : modèles 

de Stairmand [148,149], de Barth [150], de Muschlhnauz [151], de Shpered [152], de Casal 

[153], de Dirgo [154,155] et de Coker [156]. Tous ces modèles sont détaillés par Elsayed et Ye 

et al. [157,158]. Nous décrirons les corrélations correspondantes à ces modèles dans l’Annexe 

A.   

-Modèles de dynamique des fluides numériques (MFN) 

Il existe également des études de simulation numérique MFN donnant la chute de pression au 

sein des cyclones. La plupart de ces modèles a été obtenue avec le logiciel ANSYS-Fluent 

[64,75,132,159]. Certaines simulations ont montré, pour différentes géométries de séparateurs 

cyclone, que la perte de charge est presque négligeable pour de faibles vitesses de fluide 

(inférieure à  m/s) [83,160,161].   

L’étude de la chute de pression par Gimbun [132], pour différents modèles numériques a montré 

un bon accord avec les données expérimentales et les prédictions des corrélations empiriques. 

Il a été montré que le modèle de turbulence RSM, est particulièrement approprié, puisqu’il 

produit un écart de moins de 3% avec les expériences. En revanche, les simulations avec le 

modèle de turbulence RNG-k-ε donnent des prédictions moins satisfaisantes avec un écart 

d’environ 14-20% par rapport aux données expérimentales.  

Le modèle de turbulence RSM a été également été utilisé par Elsayed et al. en 2010 [64] 

montrant que la pression statique diminue radialement de la paroi vers le centre du cyclone. 

Cette pression, relative, devient négative au centre du vortex en raison de la vitesse élevée du 

tourbillon. Ils ont remarqué que le gradient de pression est le plus important dans la direction 

radiale, tandis que le gradient dans la direction axiale est très limité.  
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I.3.3.2 Diagramme de mélanges binaires CO2-toluène et CO2-tétraline 

Les mélanges binaires CO2-toluène et CO2-tétraline utilisés dans notre procédé sont mis en 

œuvres dans différentes conditions opératoires (dans l’autoclave et dans les séparateurs). Pour 

cette raison, il est nécessaire de connaître les diagrammes thermodynamiques binaires 

correspondants. Dans les Tableaux I.3 et I.4, nous récapitulons les articles qui nous ont permis 

de prédire les diagrammes d’équilibre de phase des deux mélanges considérés. Ils contiennent 

des résultats expérimentaux et théoriques utilisant différentes équations d’état (EE).  

Tableau I.3 Données bibliographiques pour le système binaire CO2-toluène  

Objectifs 
Conditions 

thermodynamiques 
Méthodes et résultats Ref. 

 T (°C) P (atm)   

Données 
d'équilibre 

vapeur-
liquide 

35, 50 et 
70°C 

1 atm 
<P<120 atm 

-Détermination expérimentale avec une cellule 
d’équilibre circulatoire 
-Corrélation des données binaires avec les équations 
d’état de  Peng- Robinson (PR) et l’équation 
cubique « chain-of rotators »  
-Excellents résultats avec L'équation d’Etat de Peng-
Robinson nécessitant moins de données pour 
l’obtention des paramètres d'interactions binaires 

[162] 

Données 
d’équilibre 
de phase 

27 °C à 
147 °C 

jusqu'à 300 
atm 

 

-Des expériences avec un appareil de flux simple  
-Application de l’équation Bender généralisée avec 
succès 

[163] 

Solubilité du 
dioxyde de 

carbone dans 
le toluène 

25°C  

-Mesures avec un densitomètre à haute pression  
 -Corrélation des données expérimentales avec  

l'équation de Peng-Robinson avec deux paramètres 
d'interaction  

[164] 

Solubilité du 
CO2 dans le 

toluène 

17,6 ; 27,7 et 
37°C 

jusqu'à 
123,4 atm. 

-Mesures avec un densitomètre Anton-Paar 
[165] 

 

Courbes 
d'équilibre 

liquide- 
vapeur 

entre 27 et 
48°C 

73 atm 
<P<113 atm 

-Expériences avec un appareil simple composé 
essentiellement d’une cellule de vision à haute 
pression. 
-Utilisation de l’équation d’état de Peng-Robinson 
pour la prédiction des points critiques 
-Bon accord entre les résultats expérimentaux et 
théoriques  

[166] 

Equilibres 
vapeur-
liquide 
(ELV) 

à 35, 45 et 
55°C 

14 atm 
<P<130atm 

-Mesures expérimentales avec un appareil de type 
semi-flow  
-Une corrélation des données expérimentale à l'aide 
des équations d'état de Soave-Redlich-Kwong et 
Peng-Robinson avec différentes règles de mélange. 
-Obtention de résultats satisfaisants avec les deux 
équations d'état avec les règles de mélange de Van der 
Waals et de deux paramètres d’interaction ajustables.  

[167] 

Equilibres 
liquide- 
vapeur 
(ELV), 

(25 à 60°C) 

P < 86.6 
atm 

 
 

 -Expérimentations avec un appareil composée d’une 
cellule d’équilibre de type jauge visuelle 
-Corrélation  à l'aide de l'équation de l'Etat de Patel-
Teja avec les règles de mélange de Mathias-Klotz-
Prausnitz 

[168] 
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Données 
d'équilibre 

vapeur-
liquide 

50 et 60°C. 
Jusqu’à 110 

atm 

-Mesures expérimentales  
-Corrélation utilisant l'équation de l'état Peng 
Robinson avec un seul paramètre d'interaction binaire 
et PRASOG (Peng -Robinson, des solutions 
analytiques de groupes), méthode de contribution de 
groupe, les paramètres des groupes concernant les 
paires CH2/ CO2 et ArCH/ CO2  
-Un bon accord à des pressions au-dessous du point 
critique  

[169] 

Solubilité du 
système 

20, 25 et 
35 °C 

Jusqu’à 80 
atm 

-Corrélations avec le modèle de Peng-Robinson  
-Bonne concordance entre les données par l’équation 
de l'Etat de Peng-Robinson aux résultats 
expérimentaux  

[170] 

Courbes de 
bulle et de 

rosée 
isothermes 
du système 

binaire 

- 20, 35, 80, 
120, 269 °C 

Jusqu’à 160 
atm 

-Courbes calculées par le modèle de Peng-Robinson 
1974 et comparaison avec les données expérimentales 
antérieures  

[171] 

 

Tableau I.4 Données bibliographiques pour le système binaire CO2-tétraline 

Objectif 
Conditions 

thermodynamiques 
Méthodes et résultats Ref. 

 T (°C) P (atm)   

Des 
Données 

d'équilibre 
vapeur-
liquide 

de 67 à 
437°C 

250 atm. 

-Mesures expérimentales avec un appareil à 
écoulement 

 -Corrélation des données mesurées à l'aide des 
équations (équations de Soave-Redlich-Kwong 
(SRK) et  BWR étendue (GBSN)) d'état et de règles 
de mélange.  

[172] 
 

Equilibres 
vapeur-
liquide à 

haute 
pression 

70 et 100°C 
jusqu'à 220 

atm 

-Mesures expérimentales des compositions à 
l’équilibre 

 -Détermination de la masse volumique des phases 
liquide et vapeur  

[173] 

Equilibre 
liquide-
vapeur 

71.1 et 
104.4°C 

pressions 
presque 
critique 

-Mesures expérimentales des données d’équilibre [174] 

Equilibre 
vapeur-
liquide 

40, 71 et 
100°C 

50 à 60 atm 

-Mesures expérimentales à l’aide un appareil 
expérimental circulatoire 
-Diminution de la solubilité du dioxyde de carbone 
dans la phase liquide et augmentation de la solubilité 
de la tétraline en phase vapeur lorsque les 
températures augmentent à pression constante. 

 
[175] 

 

Equilibre 
vapeur-
liquide à 

haute 
pression 

40 à 120 °C 200 atm -Mesures en utilisant un appareil à écoulement 
 

[176] 

Equilibre 
vapeur-
liquide 

50, 70 et 
100°C 

55-160 atm -Mesures expérimentales des données d’équilibre  [177] 
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I.3.3.3 Différents modèles thermodynamiques, modèle de Peng Robinson  

Toutes les recherches indiquées dans la partie précédente indiquent que la détermination 

expérimentale de l’équilibre de phases n’est pas facile, notamment pour des pressions et des 

températures élevées. En conséquence, la modélisation des équilibres de phase d’un tel mélange 

est nécessaire pour l’étude des procédés mettant en œuvre plusieurs phases. De plus, les études 

thermodynamiques des procédés se basent sur des modèles qui font souvent appel à une 

équation d’état (EE). Les chercheurs ont développé un grand nombre d’équations d’état, ainsi 

que des méthodes pour prévoir les équilibres entre phases à haute pression et résoudre des 

problèmes thermodynamiques.  

La sélection d’un modèle thermodynamique pour la simulation d’un procédé peut être guidée 

par un arbre de décision en se basant sur les interactions entre les molécules et les conditions 

opératoires [178] ou en se basant sur la fiabilité d’un tel modèle pour la classe des composés 

considérés.  

D’après les travaux antérieurs résumés dans les tableaux I.3 et I.4 et les travaux de Vitu et al.   

[179–183], l’équation d’état cubique de Peng-Robinson (PR) a montré sa capacité à traiter des 

mélanges d’hydrocarbures [103]. De ce fait, nous décrivons d’abord brièvement les autres 

modèles (équations d’états cubiques issus de la théorie de Van der Waals) avant de mettre 

l’accent sur le modèle PR. 

i) Equations d’état cubique (EE) 

En 1873, Van der Waals a proposé une première équation donnant une description quantitative 

des phases liquide et vapeur. L’équation s’écrit pour un corps pur [184]: 

P = RTv − b − av                                                                                                                                    I.  

Les deux paramètres � et �  caractérisent le corps pur et sont des constantes données par : 

a = Ω R T ,P ,     et   bi = Ω RT ,P ,                                                                                                  I.  

Ω =   et  Ω =                                                                                                                            I.  

Il existe plusieurs équations d’état cubiques issues de la théorie de Van der Waals. Une 

présentation récapitulative de ces différentes équations est donnée dans le Tableau I.5 
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Tableau I.5 Les paramètres a et b pour corps pur pour les différents équations d’état (EE) 

[171,185] 

Equation b a 

Van der Waals 

(VDW) 
RTP  

R T P  

Redlich 

Kwong(RK) 
,  RTP  

,  R  T . P  T /  

Redlich 

Kwong Soave 

(SRK) 

,  RTP  

,  R  T P + fω − T /  fω = , + , ω − , ω  

Peng Robinson 

1976 (PR76) 
,  RTP  

,  R  T P + fω − T /  fω = , + , ω − , ω  

Peng Robinson 

1978 (PR78) 
,  RTP  

,  R  T P + fω − T /  

Si ω ,                      fω = , + ,  ω − ω  

Si ω > ,                 fω = , + , ω − , ω  

 

Nous nous intéressons à l’équation de Peng Robinson (1976) et à son extension de 1978. 

- Equation d’état de Peng Robinson (1976)   

En 1976 Peng et Robinson ont développé l’équation d’état I.5, désignée par l’abréviation PR76 

[186], en s’inspirant des travaux scientifiques antérieurs de Soave 1972 [187]. Dans cette 

équation, de manière similaire à la modification de Soave 1972, le terme attractif de l’équation 

d’état initiale de Van der Waals a été modifié une nouvelle fois. Et comme c’est le cas de 

l’approche de Soave, la fonction a T  dépend du facteur acentrique.  

 

P T, v = RTv − b − a Tv v + b + b v − b                                                                                    I.  
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avec 

a T = Ω R T ,P , [ + fω ( − √T , ]   et b = Ω RT ,P ,                                                         I.  

et fω = , + ,  ω − , ω                                                                         (I.7) Ω = ,  et Ω = ,                                                                         (I.8) 

Cette équation n’est pas parfaite mais, comparée à l’équation SRK, elle conduit à des valeurs 

de pression de vapeur des corps purs plus satisfaisante ainsi qu’à une meilleure description des 

équilibres liquide-vapeur pour certains mélanges.  

- L’extension de 1978  

L’équation de Peng Robinson définitive, connue sous l’appellation PR78, a été arrêtée en 1978 

[188]. Cette équation est une extension de PR76. Dans PR76, l’expression du paramètre fω en 

fonction du facteur acentrique en réalité ne donne de valeurs correctes que pour des composants 

relativement légers, du méthane au décane inclus. Pour cette raison, une deuxième expression 

du paramètre fω a été proposée. Les auteurs ont recommandé l’emploi de la première expression 

aux corps purs dont le facteur acentrique est inférieur ou égale celui de décane et l’emploi de la 

deuxième pour les composants dont le facteur acentrique est strictement supérieur au facteur 

acentrique du décane. L’expression englobant les deux cas est la suivante : 

Si ω ,                     fω = , + ,  ω − ω                                             (I.9) 

Si ω > ,                   fω = , + , ω − , ω                              (I.10) 

L’équation de PR78 est alors définie par les équations I.5, I.6, I.9 et I.10. L’utilisation de cette 

équation nécessite la connaissance des propriétés critiques du constituant pur (Tc et Pc) et la 

valeur du facteur acentrique ω. 

ii) Règles de mélange 

L’application d’une équation cubique à un mélange demande l’utilisation de règles de mélange. 

Il existe de nombreux types de règles de mélange. Les règles classiques, appelées aussi de Van 

der Waals sont les plus répandues. Ces règles seront utilisées dans ce travail compte tenu de 

leur simplicité et précision indépendamment de la concentration. 
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Pour un mélange à N constituants, ces règles sont sous la forme suivante : {a T, z = ∑ ∑ z z √a T a T ( − k== b z = ∑ z b=                                                                          I.  

où z  représente la fraction molaire du constituant i. Le paramètre k , dont l'estimation est 

difficile, même pour les systèmes les plus simples, est le paramètre d’interaction binaire (BIP) 

caractérisant les interactions moléculaires entre les molécules i et j. La pratique courante 

consiste à adapter k  pour reproduire les données d'équilibre vapeur-liquide des mélanges 

examinés.  

I.3.3.4 Modélisation thermodynamique du cyclone 

Dans le domaine de l'extraction supercritique, la modélisation thermodynamique de la 

séparation des extraits a fait l'objet de peu d'études. En 1989, une étude s’est intéressée à la 

modélisation d'un procédé d'extraction-séparation semi-continu, comprenant un seul séparateur, 

à l’aide d’un système d'équations différentielles et algébriques [189]. Cette étude a été réalisée 

dans l’objectif de modélisation du procédé d’extraction supercritique de l’éthanol d’un mélange 

eau-éthanol et de citral de l’huile de citron avec recyclage de solvant. Cependant les auteurs se 

sont concentrés sur un modèle mathématique représentant l’extracteur comme un étage 

théorique de séparation. Les bilans de matière et d’énergie, ainsi que les conditions d’équilibre 

thermodynamique entre les phases ont été prises en compte. Deux relations ont été considérées, 

la première liée aux turbulences engendrées par la vanne de détente localisée à la sortie de 

l’extracteur et la deuxième liée au volume de l’extracteur. Les résultats théoriques 

représentaient raisonnablement les résultats expérimentaux. D’après les auteurs, la séparation  

peut être représentée de la même manière que l’extraction. Les principales difficultés 

rencontrées étaient liées au modèle thermodynamique calculant les équilibres entre phases.  

Une étude similaire a été effectuée ultérieurement, dans le cas de l'extraction des composés 

terpéniques de l'huile essentielle de citron par Benvenutti et al. [190]. Le contexte et la 

modélisation étaient identiques à ceux de l’étude précédente mais les bilans d’énergie n’étaient 

pas pris en compte. Seul l’extracteur était modélisé, et d’après les auteurs, le comportement du 

système dans la post-extraction en une seule étape de séparation, peut être modélisé de la même 

manière que dans l’extracteur. La représentation du mélange complexe CO2-hyrocarbures 

terpéniques-terpènes oxygénés par le système ternaire simple CO2-limonène-citral a été validée 

du fait du bon accord avec les résultats expérimentaux.  
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Une étude portant sur la séparation du mélange impliqué dans la synthèse directe de carbonate 

de diméthyle (DMC) à partir de méthanol et de CO2 supercritique, ce dernier agissant, à la fois 

comme réactif et comme solvant, a été effectuée sur une unité pilote SEPAREX SF200 (Separex 

Company, Nancy, France) [191]. Ce dispositif expérimental est composé d’un extracteur de 200 

mL, un simple contacteur liquide-fluide et une cascade de trois séparateurs cycloniques de 20 

mL à la sortie du contacteur. La pression dans chaque récipient est réglée par des vannes de 

dépressurisation. Cette étude a proposé une modélisation simple de la séparation d'un mélange 

quaternaire en utilisant du CO2 supercritique. La description thermodynamique du mélange 

CO2-méthanol-DMC-eau a été réalisée en utilisant des modèles disponibles (SRK avec règles 

de mélange MHV2). Le modèle mathématique est basé sur les équations des bilans de matière 

et des relations d'équilibre conduisant à un système d'équations algébriques et différentielles. 

Ce système a été résolu en considérant l’équilibre à chaque instant. Cette approche simplifiée a 

été comparée à la résolution rigoureuse du système d'équations algébro-différentielles et a 

donné une description correcte du comportement dynamique. Dans cette étude, deux 

descriptions de l’étape de séparation cyclonique ont été effectuées. Dans le premier modèle, le 

séparateur est considéré comme un étage théorique TSM (Theoretical Stage Model) dans lequel 

l'équilibre thermodynamique est entre la vapeur sortante et le liquide restant est établi à chaque 

instant. Dans le second modèle, EPSM (Equilibrium and Perfect Segregation Model), l'équilibre 

thermodynamique s’établit directement après la vanne de dépressurisation et les phases vapeur 

et liquide subissent une séparation parfaite dans le séparateur. Les simulations sur la base de 

ces deux modèles de séparation, en termes de composition ou de quantité de phase liquide 

récupérée dans les séparateurs, donnent des résultats sensiblement différents. Le modèle EPSM 

représentait assez bien le comportement du mélange à l'intérieur des trois séparateurs, tandis le 

modèle TSM donnait des résultats incohérents, en particulier dans le cas du second séparateur. 

Bien que la description EPSM soit la plus appropriée, elle n’a pas réussi à décrire correctement 

tous les résultats expérimentaux. Ceci a conduit les auteurs à prendre en considération des 

phénomènes supplémentaires, tels que l'entraînement mécanique de gouttelettes de liquide.  

Lors d’une deuxième approche, les auteurs, ont effectué des essais avec un mélange CO2-

isopropanol, ce dernier pouvant jouer le rôle d'un co-solvant [192]. Dans cette approche 

améliorée (Figure I.9), l'étape de dépressurisation est décrite comme une unité comprenant la 

vanne de détente de laquelle le mélange sort à l'équilibre thermodynamique ; dans le séparateur 

cyclonique les phases sont séparées, avec cependant un entraînement de gouttelettes de liquide 

par la phase légère, et ré-évaporation partielle de la phase liquide entrante.  
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Figure I.9 Modélisation de l'étape de dépressurisation dans le cyclone [192] . 

Dans les calculs, les concentrations ont été supposées homogènes dans chaque phase. Un 

programme de simulation en Fortran  a été développé dans le but de résoudre les bilans de 

masse à chaque instant. Le calcul des compositions de phases à l’équilibre thermodynamique 

et le calcul de l’enthalpie molaire du flux avant la dépressurisation ont été réalisés grâce à 

BibPhyTM, sous-programme à partir du logiciel ProSim (PROSIM, S.A., France) donnant les 

propriétés du mélange après la vanne de dépressurisation. Les équilibres liquide-vapeur du 

mélange (CO2-isopropanol) ont été calculés en utilisant équation d'état Soave, Redlich et 

Kwong(SRK) [187] avec les règles de mélange MHV2 proposée par Michelsen [193]. Le 

Modèle UNIQUAC de coefficient d'activité [194] a été choisi pour estimer la valeur de l'énergie 

libre de Gibbs d’excès nécessaire dans le calcul des paramètres de mélange. Les valeurs de 

paramètres d’interaction binaire pour ce mélange (CO2-isopropanol) ont été obtenues par 

ajustement avec des résultats expérimentaux effectués antérieurement [195,196] grâce au 

module ProRegTM du PROSIM. Les résultats de simulation ont été comparés aux résultats 

expérimentaux de fractionnement effectués avec trois séparateurs cyclones et ont montré la 

pertinence de cette modélisation. Les auteurs ont expliqué, que la précision des résultats était 

handicapée par la petite taille du pilote. Ils ont souligné l'importance de la représentation 

correcte des équilibres liquide-vapeur du mélange, en particulier lorsque le fractionnement a 

lieu près de la zone critique du mélange.  

 

I.4 Conclusion 

Ce chapitre était divisé en trois parties : 

- La première partie rappelait des différents types de gel et les propriétés des aérogels. 

Nous avons mis en lumière les domaines d’application possibles de ces matériaux 

prometteurs. Les propriétés des fluides supercritiques ont été également présentées.  
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- La deuxième portait sur la modélisation de la cinétique de séchage d’un gel. Les travaux 

étudiant les phénomènes de transfert à l’intérieur d’un gel contenant un solvant 

interstitiel au cours d’un séchage supercritique ont été détaillés. Bien que ces 

recherches s’intéressaient toutes à des aérogels de silice avec des solvants différents 

des solvants utilisés dans cette thèse, nous tenterons de les transposer aux systèmes 

que nous étudions.  

- La troisième partie était consacrée aux séparateurs cyclones, en aval de l’autoclave.  

Malgré la simplicité de leur géométrie, la compréhension du fonctionnement de ces 

dispositifs nécessite des études hydrodynamiques et thermodynamique dépendant des 

mélanges binaires à séparer. Pour cette raison, nous avons passé en revue les 

modélisations des séparateurs cyclones développées dans la littérature.
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CHAPITRE II: MATERIELS ET METHODES 

 

Les matériels et les approches qui seront utilisés dans les deux chapitres suivants (III et IV) sont 

présentés dans ce chapitre. Les produits utilisés dans cette thèse et leurs propriétés sont exposés 

et le procédé de séchage supercritique est décrit. Les approches sont classées en deux 

approches : les approches expérimentales et les approches de simulation. Les résultats 

expérimentaux qui vont être exploités ultérieurement, sont également détaillés.  

II.1 Matériels 

II.1.1 Produits  

Notre étude s’intéresse plus particulièrement à l’autoclave et au premier séparateur. Pour cette 

raison, les propriétés physicochimiques des solvants sont présentées dans les conditions 

opératoires dans ces deux dispositifs seulement.  

II.1.1.1 Organogel  

Comme exposé dans le chapitre I, un gel physique se présente sous la forme d’un réseau 

tridimensionnel de molécules gélatrices qui emprisonnent le solvant et empêchent son 

écoulement. Des liaisons faibles assurent la cohésion de ce réseau supramoléculaire. 

L’organogel est composé de molécules gélatrices de faible poids moléculaire (<2000 g.mol-1) 

ayant la capacité de gélifier des solvants organiques. Ces organogélateurs de faible poids 

moléculaire (OGFPM) sont classés selon les liaisons faibles responsables du phénomène de 

gélation. Nous allons citer les liaisons les plus connues.  

- OGFPM avec interactions de type van der Waals 

Nous pouvons citer les n-alcanes comme par exemple l’hexatriacontane de formule brute 

C36H74 étudié par Abdallah et al. [197]. Ces auteurs ont montré que divers solvants tels que 

l’alcool, le toluène, le benzène et le dichlorométhane peuvent être gélifiés dans certains n-

alcanes. 

Il a été montré que les éthers couronnes comme le 60-C-20 peuvent  gélifier des solvants tels 

que l’acétone grâce à des interactions de Van der Waals [10]. 
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- OGFPM avec interactions de transfert de charge : Interactions � − � stacking  

Les dérivés des alkoxyaryles sont des OGFPM qui mettent en œuvre à la fois des interactions 

de transfert de charge de type � − � stacking entre noyaux aromatiques et des interactions de 

Van der Waals entre chaînes alkyles. Les dérivés des alkoxyaryles sont capables de gélifier 

différents solvants comme les alcools, les alcanes, les amines aliphatiques [198]. D’autres 

molécules gélatrices dont la gélation est pilotée par ces interactions sont les sorbitols [199] et 

les macrocycles [200]. 

- OGFPM avec liaisons hydrogène 

Les liaisons hydrogènes peuvent être la force motrice de gélation permettant aux OGFPM tels 

que les calixarènes [201], les acides gras saturés [198], les acides aminés acylés [202], les acides �-aminés [203] de former des gels. 

En  2001, le LCPM a développé un organogel dont l’OGFPM est un dérivé d’acide aminé. Il 

s’agit d’un dérivé de la leucine protégé du côté N-terminal par une fonction Z et possédant un 

motif hydrazino-phtalimide côté C-terminal [12]. Les groupements NH et CO peuvent être issus 

d’un réseau de liaison hydrogène ; les noyaux aromatiques peuvent être à l’origine d’une 

organisation moléculaire par interactions de type � − � stacking. De plus, la configuration 

absolue de carbone asymétrique peut avoir un impact sur le phénomène de gélation [12,204]. 

Allix [198] a pu rationnaliser la synthèse et obtenir de nouveaux gélateurs dont il a pu 

caractériser les propriétés physico-chimiques.  

Les dérivés d’acides aminés synthétisés ont montré un pouvoir de gélation dans différents types 

de solvants tels que des solvants aromatiques (benzène, toluène, ethylbenzène, chlorobenzène, 

tétraline…), des alcools, des cétones… 

Les aérogels faisant l’objet de cette étude sont élaborés à partir des organogels du gélateur Z-

Phe-NH-Napht. (Figure II.1) dans le toluène ou la tétraline. Des photos d’organogel sont  

présentées, Figure II.2 

 

Figure II.1 Représentation chimique de l’organogélateur Z-phénylalanine-NH-naphtalimide  

(Z-Phe-NH-Napht.). 
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Figure II.2 Photos de l’organogel élaboré à partir du gélateur  (Z-Phe-NH-Napht) à 1% en 

masse dans le toluène, préparé dans un moule cylindrique  

II.1.1.2 L’aérogel  

Des aérogels d’aspect monolithique ont pu être élaborés par séchage supercritique au LRGP 

(Figure II.3) avec des propriétés intéressantes [3,198] : ces aérogels se présentent, comme 

l’indique la Figure II.4, sous forme d’un réseau fibrillaire très poreux (97 à 99,7%). Le diamètre 

des fibres varie de 40 à 130 nm pour le cas du toluène et de 110 à 220 nm pour le cas de la 

tétraline [198]. Ils sont extrêmement légers avec une masse volumique variant entre 4,3 et 26,8 

kg.m-3 pour une concentration de l’organogel initial comprise entre 0,5 et 3%. Ces aérogels sont 

hydrophobes. Leur surface spécifique est de l’ordre de 90,5 m2/g. Leur conductivité thermique 

varie entre 0,027 W.m-1.K-1  et  0,003 W.m-1.K-1 [3]. 

 

Figure II.3 Photos d’un aérogel élaboré à partir d’un organogel du gélateur 

(Z-Phe-NH Napht) à 1% en masse dans le toluène. 
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Figure II.4 Images MEB (Microscope Electronique à Balayage) d’aérogels élaborés à partir 

d’organogels du gélateur (Z-Phe-NH Napht). 

a) à 1% en masse dans le toluène et b) à 0,5% en masse dans la tétraline. 

Grossissement x5000, x50 000 et x100 000 [198]. 

II.1.1.3 Les solvants 

Les solvants utilisés dans les expériences sont le toluène (1) et la tétraline (2). Ces deux solvants 

sont fournis par la société Sigma-Aldrich avec une pureté de 99 %. Les structures chimiques de 

ces deux solvants sont présentées dans le Tableau II.1.  

Tableau II.1 Nom, formule chimique et structure chimique des deux solvants 

Solvant Nom Formule 
chimique 

Structure 
chimique 

Masse molaire 
(g/mol) 

1 Méthylbenzène C7H8 

 

92,14 

2 1,2, 3,4-tétrahydronaphthalène C10H12 
 

132,2 

 

Les propriétés physicochimiques de deux solvants dans les conditions de séchage au sein de 

l’autoclave et dans les conditions du premier séparateur sont regroupées dans le Tableau II.2. 
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La température et la pression dans le premier séparateur valent T = °C et P = bars. La température dans l’autoclave dans les conditions supercritiques est de T = °C. La pression dans l’autoclave est de P =  bars pour le toluène et  bars pour la 

tétraline. Et T   est la température d’ébullition à pression atmosphérique. 

Tableau II.2 Propriétés physicochimiques des deux solvants utilisés dans les conditions de 

séchage (T , P ) au sein de l’autoclave et dans les conditions du premier séparateur 

(T , P ) 

 

 

II.1.1.4 Le Dioxyde de carbone CO2  

Le CO2 utilisé dans les expériences est un gaz industriel d’une pureté de 99.995 % fourni par 

Messer, France. Les propriétés physicochimiques du CO2 sont indiquées dans le Tableau II.3. 

Tableau II.3 Propriétés physicochimiques du CO2 dans l’autoclave aux conditions de séchage 

et dans le premier séparateur 

Masse molaire 

 (g/mol) 

Masse volumique 

 (kg/m3) [210] 

Viscosité  

( Pa.s) [211] 

44 T =  °C P =  bar T =  °C P =  bar T =  °C P =  bar T = °C P =  bar T =  °C P = bar T =  °C P = bar 
339,27 772,86 97,93 31,11 42,51 69,59 

 

II.1.2. Description du Procédé de séchage supercritique  

Comme représenté schématiquement Figure II.5, un échantillon d’organogel cylindrique de 

diamètre 30 mm (moule cylindrique) et d'épaisseur comprise entre 5 et 15 mm, est placé dans 

un autoclave (encore appelé extracteur) de 250 ml. Dans certaines expériences, nous rajoutons 

du solvant liquide dans l’autoclave de sorte que l’échantillon soit initialement immergé. 

L’oganogel est ensuite séché en pompant du CO2 supercritique (CO2-SC) à travers l'extracteur. 

Solvant Masse volumique (kg/m3) Viscosité (mPa.s) 
Coordonnées 

critiques [205] 
 

T  (°C) 

 (T , P )  (T ,P ) (T , P )  T ,P ) T  (°C) P  (bar)  

1 850,39 [206] 864,98 [206] 0,48 [206] 0,57 [206] 318,60 41,08 110,45[207] 

2 
 

959,65 [208] 
 

968,32[208] 1,71[208] 2,10 [208] 446,85 36,50 207,15[209] 
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La température et la pression du séchage supercritique sont réglées à 45 °C et 90 bars pour le 

toluène et 180 bars pour la tétraline de sorte que le séchage se déroule en phase supercritique. 

Le temps de séchage est compris entre 90 min et 300 min. En aval de l'unité de séchage, le 

mélange CO2-solvant est dépressurisé et transféré dans une cascade de trois séparateurs à 

cyclone, pour séparer mécaniquement les phases liquide (composée principalement de solvant) 

et gazeuse (composée principalement de CO2). Le solvant est récupéré par vidange des 

séparateurs et le CO2 est évacué à l'extérieur de l’unité. 

 

Figure II.5 Schéma simplifié du séchage supercritique 

 

Figure II.6 Procédé de séchage des organogels par CO2 supercritique. 
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Le procédé de séchage est constitué de trois systèmes principaux décrits Figure II.6: ligne A, 

ligne B et ligne C. L’évolution de la température et de la pression pendant le procédé de séchage 

est décrite, Figure II.7. 

Dans la ligne d'alimentation A, le CO2 gazeux est d'abord alimenté à partir de la bouteille à 

une pression de 50-60 bars en utilisant la vanne 1. Le gaz est ensuite refroidi dans l'échangeur 

froid (I) jusqu'à une température de 4°C pour être liquéfié et circule à travers la pompe LEWA 

(EK1). Ensuite, le CO2 passe dans l'amortisseur (III), qui réduit les fluctuations de pression de 

façon à fournir des conditions de fonctionnement stables pour le séchage. Puis, le flux de CO2 

passe à travers un régulateur de pression (IV) et un échangeur chaud (V) de sorte qu'il atteigne 

les conditions de fonctionnement de 90 bars pour le toluène ou180 bars pour la tétraline et une 

température de 15°C (durant l'étape 1, Figure II.7) ou 45°C (durant l'étape 2, Figure II.7). Le 

second flux retourne en amont de la pompe à travers le réservoir de CO2 (II). A la sortie de 

l'échangeur chaud, le CO2 supercritique quitte la zone d'alimentation à 15°C ou 45°C (Figure 

II.7) et 90 bars pour le toluène ou 180 bars pour la tétraline. Un débitmètre massique à effet 

Coriolis MicroMotion (VI) mesure la masse de CO2 cumulée ±  g) et le débit de CO2 

instantané. 

Dans l’autoclave B, l’organogel est séché en utilisant le CO2 supercritique. Les différentes 

étapes de fonctionnement de l'autoclave sont expliquées, Figure II.7 : 

- L’échantillon de gel est introduit dans l’autoclave (VII), cylindrique de volume 250 mL, 

à une température initiale de 15°C ± , °C). Afin d’éviter l'évaporation prématurée du 

solvant contenu dans l’organogel, au démarrage de procédé, du solvant liquide peut être 

introduit au début dans l’autoclave et recouvrir l’échantillon (quantité de solvant 

ajoutée =  ,  g).  
La vanne 4 est ouverte tant que la vanne 5 est fermée pour remplir l’autoclave de CO2 

liquide (15°C, 90 bar pour le toluène ou 180 bar pour la tétraline ±  bar)) qui entrera 

ainsi en contact avec l’organogel et le solvant libre. Un manomètre Bourdon (P = P , 

Figure II.6) permet de connaître la pression dans l’autoclave.  

- Le système reste dans ces conditions pendant 35 minutes (Figure II.7: étape 1 et 2).  

- La température est augmentée en moins de 10 minutes jusqu'à 45 ° C (Figure II.7, étape 

3).  

- Ces conditions sont maintenues pendant 10 minutes au cours desquelles le phénomène 

de la diffusion du solvant dans le CO2 commence (Figure II.7, étape 3).  
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- La vanne 5 est alors ouverte et le régime dynamique de séchage commence avec une 

circulation de CO2-SC dans l’autoclave. La circulation est maintenue pendant 2 à 5 

heures.  

La ligne d’évacuation C est composée de trois séparateurs cycloniques en série (VIII, IX and 

X) de volumes 65,4 mL, 95 mL et 95 mL utilisés pour la séparation CO2-solvant. Les 

séparateurs à cyclones (VIII et IX) sont munis d’une double enveloppe dans laquelle de l’eau 

circule à une température régulée à 20 °C. La vanne 5 à la sortie de l'autoclave et les vannes 6 

et 7 au niveau des deux premières sorties des cyclones sont ajustées de telle sorte qu’un débit 

de CO2 désiré soit assuré et que les  pressions dans les premier et second séparateurs prennent 

les valeurs respectives de 50 et 30 bars. Deux manomètres Bourdon (P = P et P , Figure 

II.6) permettent la lecture de la pression dans les séparateurs cycloniques. Des mesures de 

température ont été effectuées à l'intérieur du premier cyclone (VIII) au cours d'une expérience 

de séchage et ont montré que la température du fluide était égale à 20 ±  ° C. 

 

Figure II.7 Evolution de la température et de la pression durant les différentes étapes de 

séchage 1. Remplissage 2. Pressurisation 3. Chauffage 4.Extraction supercritique 

5.Depressurisation 6.Refroidissement 

 

II .2 Méthodes  

II .2.1 Protocole expérimental 

Des expériences ont été réalisées comme suit:  
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(i) toutes les 15 minutes, la phase liquide est recueillie par la sortie basse des séparateurs et 

pesée (± ,  mg.), les valeurs du débit de CO2 et de la pression dans les deux premiers 

séparateurs sont mesurées.  

(ii) Un taux de récupération instantané de solvant est calculé selon la formule : 

TR = Quantité de solvant cumulée  récupérée à temps t Quantité de solvant totale initiale  dans l′autoclave                                                                II.  

(iii) A la fin du processus de séchage, la quantité cumulée de solvant récupéré, et les valeurs 

moyennes du débit de CO2 et de la pression dans le premier séparateur sont calculées, ainsi que 

le taux de récupération final de solvant (rapport entre la quantité cumulée de solvant récupéré 

à la fin du séchage et la quantité totale initiale de solvant dans l'autoclave).  

II .2 .1.1 Résultats expérimentaux avec la tétraline sans ajout de solvant 

Dans cette première partie expérimentale nous nous intéressons à la cinétique de séchage dans 

le cas de la tétraline. Plusieurs expériences ont été réalisées sans ajout initial de tétraline libre 

dans l’autoclave [212]. Dans le Tableau II.4 sont reportés la masse des échantillons d’organogel, 

le pourcentage massique de gélateur dans chaque échantillon (PMGO , l’épaisseur de chaque 

échantillon,  la concentration initiale de tétraline dans l’échantillon, le débit de CO2 moyen, et 

la vitesse de CO2 des quatre expériences choisies pour cette étude. Le débit moyen de CO2 est 

la valeur moyenne des débits mesurés tout au long de l'expérience. La vitesse de CO2  (u) est le 

débit de CO2 moyen devisé par la surface d’écoulement. La concentration initiale de tétraline 

dans l’échantillon C  est calculée par rapport au volume poreux de l’échantillon.  

 Tableau II.4 Données expérimentales pour 4 expériences de séchage d’organogels avec pour 

solvant de la tétraline, sans ajout initial de solvant libre dans l’autoclave.  

 

 

 

Expérience 

[212] 

PMGO 

 (%) 

Masse  

d’organogel 

 (g) 

C  

(mol.L-1) 

Epaisseur de 

l’organogel 

(mm) 

Débit de 

CO2 

(g/h) 

u 

(m. s− ) 

TR 

(%) 

1 1 4 ,539 7,399 6,7 729 0,0681 81,0 

2 1 7,148 7,435 10,5 733 0,0685 90,0 

3 1 7,138 7,425 10,5 820 0,0766 88,3 

4 0,5 8,774 7,466 12,9 540 0,0504 87,0 
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Les cinétiques de séchage obtenues pour les quatre expériences sont représentées Figure II.8.  

 

 

Figure II.8 Cinétique de séchage, taux de récupération instantané ( ) de la tétraline au cours 

du temps. 

Le taux de récupération final, comme indiqué dans la Figure II.8, est satisfaisant, atteignant 

plus de 85%. La quantité de solvant non récupérée pourrait être due à une évaporation lors de 

la vidange des séparateurs par la sortie liquide, une composition faible en tétraline ou à un 

entraînement de solvant par la sortie gaz. Un taux de récupération de solvant modifié TRM est 

alors calculé en faisant apparaître au dénominateur la quantité cumulée de solvant récupéré en 

fin de séchage 

TRM = Quantité de solvant  récupérée cumulée à temps tQuantité de solvant cumulée totale                                                                II.  

et représenté en fonction du temps sur la Figure II.9. C’est l’évolution de cette quantité qui sera 

comparée par la suite aux cinétiques obtenues par la modélisation.   
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Figure II.9 Cinétique de séchage pour différentes expériences, Taux de récupération modifié TRM de tétraline  

L’expérience que nous choisissons comme référence pour la comparer aux cinétiques théoriques 

est l’expérience 1 (Tableau II.4), de débit de CO2 Q =  g/h puisque c’est l’expérience qui 

a duré le moins de temps donc logiquement sa simulation demandera le moins de temps de 

calcul. Les autres expériences seront comparées à la théorie dans un second temps. Pour 

l’expérience 1, le temps de passage du fluide dans l’autoclave est  � =  s. L’échantillon 

d’organogel est placé dans l’autoclave sur un lit de billes de verre (Figure II.10). Le CO2 entrant 

du bas l’autoclave traverse tout d’abord ce lit de bille pour arriver à l’entour de l’échantillon. 

Ce milieu de lit des billes est traité comme un milieu poreux. Sa porosité et sa perméabilité 

seront données par la suite. Les dimensions de l’échantillon, de l’autoclave et des billes de verre 

sont données dans le Tableau II.5. 

 

Figure II.10 Echantillon d'organogel posé sur un lit de billes de verre dans l’autoclave. 
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Tableau II.5 Caractéristiques de l’autoclave et du gel (expérience 1) 

Paramètre Organogel Autoclave Billes de verre 

Epaisseur  (mm) 6,7 65  

Diamètre (mm) 30 70 10 

Porosité moyenne [198] 0,97   

Diamètre moyen des fibres (nm) [198] 207   

 

II.2.1.2 Résultats expérimentaux avec ajout de solvant 

Dans cette partie nous nous intéressons aux taux de récupération obtenus à la fin du séchage, 

dans le cas d’ajout de solvant. Des expériences ont été réalisées avec deux solvants : le toluène et la 

tétraline. Les résultats de sept expériences pour chaque solvant sont présentées dans cette partie 

[213,214]. Seuls le débit de CO2 et la taille de l’échantillon varient d’une expérience à une autre. 

La masse de solvant libre ajoutée dans l’autoclave est toujours de l’ordre de 3,5g. La plus grande 

quantité du solvant a été récupérée dans le premier séparateur et une très petite quantité dans 

les deux derniers séparateurs. Les valeurs moyennes de débits de CO2 et de solvant, la fraction 

molaire moyenne de solvant  à la sortie de l’autoclave et le taux de récupération de solvant pour 

chaque expérience sont répertoriés dans les Tableaux II.6 et II.7. Le débit de CO2 moyen est 

calculé de la même manière qu’au paragraphe II.2.1.1, tandis que le débit moyen de solvant 

correspond à la quantité totale initiale de solvant dans l’autoclave divisée par le temps de 

séchage et la fraction molaire moyenne de solvant est le rapport entre le débit molaire moyen 

de solvant et le débit molaire total. Le taux de récupération instantané de toluène TR est ensuite 

calculé avec l’équation II.1, sachant que dans ce cas : Quantité de solvant initiale  dans l′autoclave=  quantité de solvant libre + quantité de solvant dans l′organogel                II.  

D’après les résultats expérimentaux obtenus pour le toluène et la tétraline et représentés 

respectivement dans les Tableaux II.6 et II.7, nous avons remarqué un taux de récupération ne 

dépassant pas 65% dans le cas du toluène et de l’ordre de 90% dans le cas de la tétraline. Donc les 

taux de récupération obtenus dans le cas de toluène solvant lors des expériences ne sont pas 

satisfaisants.  
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Tableau II.6 Les données expérimentales des 7 expériences réalisées avec le toluène et avec 

ajout de solvant 

Expérience 

Débit 

massique 

moyen de 

CO2 (g/h) 

Temps de 

séchage 

(min.) 

Débit massique 

moyen de 

toluène (g/h) 

Fraction 

molaire 

moyenne de 

toluène (%) 

Taux de 

récupération du 

toluène (%) 

1 [213] 680 130 4,14 0,29 25,20 

2 [213] 608 130 4,14 0,32 47,47 

3[213] 549 130 4,14 0,33 39,85 

4 [213] 561 90 5,97 0,51 50,55 

 5 [214] 368 210 4,24 0,55 59,33 

 6 [214] 342 210 4,26 0,59 62,50 

7 [214] 340 210 4,67 0,65 63,58 

  

Tableaux II.7 Les données expérimentales des 7 expériences réalisées avec la tétraline et 

avec ajout de solvant 

Expérience 
[214] 

Débit 
massique 
moyen de 
CO2 (g/h) 

Temps de 
séchage 
(min.) 

Débit massique 
moyen de 

tétraline (g/h) 

Fraction 
molaire 

moyenne de de 
tétraline (%) 

Taux de 
récupération de 
la tétraline (%) 

1 506 150 3,91 0,26 85,93 

2 284 175 2,28 0,27 94,10 

3 488 150 4,20 0,29 94,40 

4 310 300 3,41 0,36 98,39 

5 288 180 3,55 0,41 96,53 

6 273 285 3,55 0,43 96,60 

7 328 150 4,55 0,46 98,94 

 

II .2 .2 Modélisations  

II .2 .2.1 Séchage dans l’autoclave 

Etant donné le taux de récupération élevé de la tétraline (Tableau II.4), ce seront ces expériences 

qui seront utilisées pour valider les modèles proposés. 
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L’étape de séchage de l’organogel au sein de l’autoclave est effectuée par extraction de solvant, 

tétraline dans ce cas, à travers la matrice fibreuse du gel. Cette phase d’extraction consiste à 

remplacer le solvant interstitiel par du CO2 supercritique.  

II .2 .2.1.1 Modèle de diffusion dans le gel  

- Bilan de matière  

Lors d’une première approche de modélisation, nous nous intéressons à la diffusion de tétraline 

dans le gel. Le système est l’échantillon, considéré comme un milieu solide homogène 

équivalent. Il est de forme cylindrique (Figure II.11). Du fait de la symétrie cylindrique du 

système, nous pouvons supposer que la concentration en solvant ne dépend pas de la 

coordonnée azimutale. C’est donc l’équation de la diffusion ou deuxième loi de Fick, à deux 

dimensions (axiale et radiale) qui gouverne le transport de la tétraline dans l’organogel [215]. 

  

Figure II.11 Schéma de l’échantillon cylindrique  

 

Nous considérons que le constituant A est la tétraline et que le constituant B est le CO2 et nous 

faisons les hypothèses d’un milieu stagnant (l’organogel), le composé B (CO2-SC) est 

immobile, donc seul un flux net de A est observé. En outre, à de très faibles fractions molaires 

de A (x ≪ , nous pouvons considérer que le milieu est dilué et que le coefficient de diffusion 

est constant. 

Dans ce cas, nous obtenons ainsi l'équation aux dérivées partielles gouvernant l’évolution de la 

concentration de tétraline dans le gel (CA(r, z, t)) en espace et en temps : ∂C∂t = D ∂ C∂r + r ∂C∂r + D ∂ C∂z                                                                                  II.  
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Il s’agit de la seconde loi de Fick exprimée en coordonnées cylindriques, avec une concentration 

indépendante de la coordonnée azimutale. x  , la fraction molaire de A C  , la concentration en soluté A (mol.m− ) D  , le coefficient de diffusion effectif de la tétraline dans le CO2 supercritique à travers la 

matrice fibreuse du gel considéré homogène (m . s− ). 

Les conditions initiales et aux limites considérées sont les suivantes : 

  C r, z, = C  : la concentration initiale en tétraline dans le gel (mol.L-1), est le 

rapport entre la masse de tétraline initialement contenue dans les pores du gel et le 

volume total du gel. 

 Du fait de l’asymétrie du problème, le flux molaire radial diffusif de tétraline est nul au 

centre (r =  ) (l'équation II.5). −∂C∂r | = =                                                                                                                        II.  

 Les conditions aux limites sont de type flux imposé par convection sur les frontières du 

gel (r = R, z = , z = e  selon la loi de Newton (équations II.6, II.7 et II.8) 

Pour r =  R 

−D ∂C∂r | = = k × C r = R − C∞                                                                                       II.  

Pour � =   

−D ∂C∂z | = = −k × C z = − C∞                                                                                    II.  

Pour z =  e 
−D ∂C∂z∗ | = = k × (C∞ − C z = e                                                                                       II.  

Nous considérerons ici que la concentration en tétraline à l’extérieur du gel est nulle (C∞ = ) 

- Equations adimensionnelles 

L’équation II.12 est mise sous forme adimensionnelle  
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∂C ∗∂t∗ = [∂ C ∗∂ r∗ + r∗ ∂C ∗∂r∗ +  ∂ C ∗∂ z∗ ]                                                                            II.  

en considérant les variables adimensionnelles suivantes : 

C ∗ = CC  ;   r∗ = rR   ;   z∗ = ze   ;    = eR    ;    t∗ = t DR                                      II.  

Les conditions aux limites adimensionnées s’écrivent : 

 La condition de l’axe de symétrie (r = )  ∂C ∗∂r∗ | ∗= =                                                                                                                      II.  

Une difficulté réside dans le fait que le terme ∗ ∂ A∗∂ ∗  de l’équation II.  est indéterminé quand �∗ →  . Pour résoudre ce problème, nous effectuons un développement en série de MacLaurin 

[216,217] au voisinage du zéro qui conduit à  : ∂C ∗∂r∗ ∗ = ∂C ∗∂r∗ ∗= + r∗ ∂ C ∗∂ r∗ ∗= +  (r∗                                                             II.  

En replaçant alors l’équation II.11 et l’équation II.12 dans l’équation différentielle 

adimentionnalisée (équation 9) pour r =  nous obtenons l’équation II.13 : ∂C ∗∂t∗ = [ ∂ C ∗∂ r∗ + ∂ C ∗∂ z∗ ]           pour r∗ =                                                                       II.  

Nous ajoutons aux variables adimensionnelles déjà mentionnées dans l’équation II.10, le 

nombre de Sherwood Sh: 

Sh = k L  D                                                                                                                                         II.  

Avec L  , la longueur caractéristique. 

Dans notre cas la longueur caractéristique est le diamètre de l’organogel D =   R donc : 

h = k  RD                                                                                                                                        II.  

L’équation II.6 devient sous forme adimensionnelle :  

−∂C∗∂r∗ | ∗= =  D  Sh  D  C∗ r∗ =                                                                                               II.  
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L’adimensionnement de l’équation II.7 donne : 

−∂C∗∂z | ∗= = −D Sh ∗ e R   D  C∗ z =                                                                                       II.  

et l’adimensionnement de l’équation II.8 donne : 

−∂C∗∂z | ∗= = D Sh ∗  e R D  C∗ z∗ =    .                                                                                    II.  

- Résolution numérique  

L’équation différentielle adimensionnelle (équation II.9) décrivant le transport de la tétraline 

dans le CO2 supercritique, est résolue par la méthode des différences finies. 

Le domaine de calcul est discrétisé en divisant le rayon et la hauteur de l’échantillon en N+1 

points, de sorte que les pas d’espace valent ∆r =  dans la direction � et ∆z =  dans la direction z, Figure II.12. 

 

Figure II.12 Domaine de maillage pour la résolution numérique 

On note C , = C∗ i, j ,  la concentration adimensionnée au point de coordonnées i, j  et les 

grandeurs C , , C ,+   et   C ,+  désignent la concentration au point i, j  aux instants t = n × Δt,n + × Δt et n + × Δt respectivement, où ∆t est le pas de temps . 
Le caractère bidimensionnel du problème conduit à utiliser de plus une méthode à pas 

fractionnaires, telle que la méthode implicite des directions alternées (A.D.I) [218]. Cette 

méthode est divisée en deux demi étapes. Dans chaque étape une matrice tridiagonale est 

inversée grâce à l’algorithme de Thomas. 

Dans la 1ère demi-étape, l’équation II.9 est discrétisée de manière implicite dans la direction 

horizontale r et explicite dans la direction verticale  z donnant : 
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[∆r − i − ∆r ] C − ,+ − [∆t + ∆r ] C ,+ + [∆r + i − ∆r ]C + ,+
= − C , + − C , + C , −∆z − ∆t C ,                                                                 II.  

Dans la 2ème demi-étape la discrétisation est implicite dans la direction verticale z et explicite 

dans la direction horizontale r donnant l’expression suivante : 

[∆z ] C , −+ − [∆t + ∆z ] C ,+ + [∆z ] C , ++
= −C + ,+ − C , + + C − ,+∆r − i − ∆r  

C + ,+ − C − ,+∆r − ∆t C , +           II.  

L’équation aux dérivées partielle en �∗ = ,   équation II.5, devient après discrétisation pour la 

1ère demi-étape : 

[∆r ] C ,+ / − [∆t + ∆r ] C ,+ + [∆r ] C + ,+= − C , + − C , + C , −∆z − ∆t C ,                                                             II.  

et pour la 2ème demi-étape : 

[∆z ] C , −+ − [∆t + ∆z ] C ,+ + [∆z ] C , ++
= − C ,+ − C ,+ + C ,,+∆r − ∆t C ,+                                                           II.  

Les conditions aux limites s’écrivent sous forme discrète : 

-  en r∗ =  : −C + , − C − ,∆r =  D  Sh  D  C ,     soit    C + , = −∆r  D  Sh  D  C , + C − ,             II.  

- en z∗ =  : 
 −C , − C ,∆z = −D Sh  e R   D  C ,   soit   C , = −∆z  D Sh  e R   D C , + C ,                            II.  

- en z∗ =  : − C , + − C , −∆z = D  Sh e R D  C ,   soit  C , + = −∆z  D Sh  e R D C , + C , −              II.  
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- Les paramètres du modèle  

 Coefficient de diffusion effectif  

L’échantillon est considéré comme un solide homogène au sein duquel la tétraline diffuse avec 

un coefficient de diffusion effectif, D . Ce coefficient est plus faible que le coefficient de 

diffusion moléculaire de la tétraline dans le CO2, D . En effet, le parcours libre moyen des 

molécules de tétraline a tendance à être  plus élevé dans le solide que dans le CO2 libre car elles 

« doivent contourner les fibres » composant le gel. Plusieurs modèles ont été proposés pour 

prédire le rapport D /D , à partir de données structurelles sur le soluté et la matrice gel. Les 

paramètres intervenant sont la taille du soluté (rayon ou diamètre) et concernant le gel, la 

porosité, si le gel est assimilé à un milieu poreux, ou une taille de maille et un rayon de fibre, 

s’il est considéré comme fibreux. Certains de ces modèles sont détaillés dans les travaux de 

Masaro [219] et Mazens [220].   

Pour les matrices fibreuses le modèle généralement adopté est celui d’Ogston [221,222]. D’une 

manière simplifiée les systèmes fibreux sont décrits comme des réseaux réguliers bi- ou tri-

dimensionnels. Cependant, la réalité correspond davantage à une distribution aléatoire des 

fibres au sein du gel, et par conséquent à une distribution de tailles de mailles du gel. Ogston 

[221] a proposé un modèle décrivant la répartition des espaces au sein d’une suspension fibreuse 

à laquelle nous pouvons comparer la structure des organogels. Les hypothèses de ce modèle 

sont cependant nombreuses. Les fibres sont considérées comme rectilignes. Le soluté est 

considéré comme rigide et sphérique et le gel comme une distribution aléatoire de fibres 

rectilignes. Ogston et al.[222] ont développé une approche phénoménologique dans laquelle la 

diffusion du soluté est le résultat d’une succession aléatoire de déplacements. La distance de 

déplacement est égale à la distance moyenne entre les fibres du gel. A partir de cette analyse, 

le rapport (D /D ) s’exprime en fonction du rayon des fibres (r ), du rayon hydrodynamique 

du soluté (r ) et de la fraction volumique de fibres Φ  .  DD = exp [− r + rr  √Φ ]                                                                                                      II.  

Selon Masaro [219] le modèle proposé par Ogston est très adapté pour de faibles fractions 

volumiques de fibres dans le gel et des solutés de petites tailles. Le gel considéré ici est très 

poreux Φ = ,  [198] et la tétraline est une molécule de petite taille. Le modèle d’Ogston 

s’applique donc. 

 Coefficient de diffusion moléculaire D  
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Le soluté est ici la tétraline, notée A, et le solvant est le CO2 supercritique, noté B. Dans la 

littérature, plusieurs études ont porté sur les coefficients de diffusion au sein des fluides 

supercritiques. Environ 80 articles fournissant des données expérimentales sur les coefficients 

de diffusion binaires ont été trouvés. Pour 184 des systèmes binaires étudiés, le solvant était du 

dioxyde de carbone supercritique pour différents solutés [223]. Cependant, dans le cas où la 

tétraline est le soluté, les données expérimentales sont rares surtout dans des conditions 

opératoires proches des nôtres [224].  

La théorie hydrodynamique de Stokes–Einstein est fréquemment utilisée pour déterminer la 

diffusivité dans les liquides ordinaires [225]. Néanmoins, cette corrélation donne des résultats 

acceptables pour les fluides supercritiques, avec des erreurs négligeables  sauf pour des solvants 

de faible viscosité. Cette équation ne convient pas pour les solvants de masses volumiques 

faibles, ou des compressibilités importantes [223]. 

L’équation de Stokes-Einstein prédit que la diffusivité binaire est inversement proportionnelle 

à la viscosité du solvant  et à la taille du soluté 

D = kT r                                                                                                                                  II.  

avec T, la température, k la constante de Boltzmann. Le rayon hydrodynamique de soluté r  

s’exprime selon  r = σ / , où σ  est le diamètre moléculaire de van der Waals du soluté. 

Le diamètre moléculaire est calculé d’après Medina 2012, [223] σ = , × − R ⁄                                                                                                    II.  

Le paramètre de volume de van der Waals R  est, lui, donné par la relation : [223] R = V  , ×  −  m  mol−                                                                                                  II.  � � est le volume de van der Waals de la tétraline est calculé par la formule II.  [226]. 

 V = N ∗ V , +N ∗ V , +N ∗ V , −                                                          II.                                                      

 

 N  , N  et N sont respectivement  les nombres des groupements C, CH et CH2 dans 

l’hydrocarbure aromatique cyclique et valent respectivement dans le cas de la tétraline ,  et 

.  
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V , , V ,  et V , sont respectivement les contributions attribuées respectivement aux 

groupes C, CH et CH2 de l’hydrocarbure aromatique cyclique qui valent respectivement ,  cm /mol ; ,  cm /mol et ,  cm /mol  
, le terme correctif correspond au cycle méthylénique existant dans l’hydrocarbure 

aromatique, la tétraline vaut -1,66 cm3/mol 

 Le coefficient de transfert de matière  

Pour la résolution de la loi de Fick, des conditions aux limites de type convectif ont été 

considérées. Il est donc nécessaire de déterminer le coefficient de transfert de matière k. Sa 

valeur est donnée par des corrélations adimensionnelles faisant intervenir le nombre de 

Sherwood, qui compare les phénomènes de convection aux phénomènes de diffusion dans le 

fluide entourant le solide 

Sh =  k RD                                                                                                                                        II.  

où k (m. s− ) est le coefficient de transfert de masse par convection et D  (m2.s-1) est le 

coefficient de diffusion moléculaire de la tétraline dans le CO2. Nous avons choisi ici comme 

longueur de référence le rayon R m  de l’échantillon qui est caractéristique de la géométrie 

considérée.  

Le coefficient de transfert de matière dépend des conditions d'écoulement autour du solide et 

de la géométrie du solide. Dans notre étude le solide a la forme d’un disque de diamètre D et 

d’épaisseur � orienté perpendiculairement à l’écoulement (Figure II.11). Nous n’avons pas 

trouvé dans la littérature de corrélation relative au transfert de matière pour cette géométrie, 

mais seulement des corrélations relatives au transfert thermique. Les équations gouvernant le 

transfert thermique et de transfert de matière sont analogues (loi de Fick et loi de Fourier). En 

conséquence les corrélations les décrivant sont similaires. L’analogie de Chilton –Colburn [227] 

donne  : ShRe Sc = NuRe Pr                                                                                                                            II.  

Re =  u D                                                                                                                                       II.  

Sc =  D                                                                                                                                        II.  
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Nu = h L                                                                                                                                         II.  

Pr =  C                                                                                                                                          II.  

Dans le cas d’un cylindre subissant de la convection forcée laminaire, Hadad [228,229] a 

proposé une corrélation exprimant le nombre de Nusselt en fonction du rapport entre la hauteur 

et le diamètre du cylindre e/D. Les auteurs n’ont traité que la gamme . Dans notre 

cas, e/D = ,  donc la valeur qui s’en approche le plus est  =  d’où la corrélation 

suivante : 

Nu = , + ,  Re , Pr   ;     < Re <                                                         II.  

Par analogie, nous supposons une corrélation similaire pour le transfert de matière :  
Sh = , + ,  Re , Sc   ;     < Re <                                                        II.  

Avec D, le diamètre du gel, u la vitesse du CO2, D  le coefficient de diffusion moléculaire de 

la tétraline dans le CO2,  et  la viscosité et la masse volumique du CO2 dans les conditions de 

séchage et  , C  la conductivité thermique et la capacité thermique massique de CO2 

- Calculs des paramètres utilisés dans les simulations 

Le Tableau II.8 regroupe les paramètres utilisés dans les simulations.  

Tableau II.8 Paramètres utilisés lors des simulations 

Paramètre Valeur 
(CO2) (kg.m-3) 772,86 
 CO2 Pa.s) 6,95 10-5 

Diamètre du gel D m  0,03 
Epaisseur du gel e m  0,0067 V  (cm3/mol) 80,98 r  (Å  5,49 
Coefficient de diffusion moléculaire D  (m2/s) 6. 10-9 r  (nm  207 
Coefficient de diffusion effectif  D  (m2/s) 4,8 10-9 
Nombre de Reynolds Re 23 
Nombre de Schmidt Sc 15 
Nombre de Sherwood  Sh 9,96 
Coefficient de transfert de matière k (m/s) 1,99. 10-6 
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- Validation du modèle de diffusion avec le modèle de Crank (Résolution analytique pour des 

conditions aux limites de concentration imposée) 

Une solution semi-analytique a été proposée par Cranck [215] dans le cas d’un cylindre infini. 

Dans ce cas, l’équation de transfert est monodirectionnelle et s’écrit : ∂C ∗∂t∗ = ∂ C ∗∂ r∗ + r∗ ∂C ∗∂r∗                                                                                                                II.  

La concentration est fonction du rayon r et du temps t uniquement. Nous  cherchons la solution 

sous la forme d’un produit d’une fonction du temps seule T t  et d’une fonction de la cordonnée 

radiale seule P r : C r, t = P r  T t                                                                                                                         II.  

Nous obtenons alors deux équations différentielles ordinaires. La première équation 

différentielle fait intervenir le temps : dT tdt = − T t                                                                                                                              II.  

La solution de cette équation est :  T t = A e−β                                                                                                                                  II.  

Et la deuxième équation différentielle fait intervenir la coordonnée radiale  d P rdr + r dPdr + P r =                                                                                                      II.  

qui est une équation de Bessel d'ordre zéro. La solution de l’équation II.38 est une fonction de 

Bessel satisfaisant aux conditions aux limites et initiales suivantes [215] : 

 C r = R, t =       ;   t →         C∗ r∗ = , t∗ = ;  t∗                                         II.  

 C r, t = = C ,   ; < r <  R   →           C∗ r∗, t∗ = =   ; < r∗ <                  II.  

D’où la solution : 

C∗ r∗, t∗ =∑         J r∗   J∞
= ∗ e−β ∗                                                                                   II.  

avec  les racines positives de J x  qui  est la fonction de Bessel de première espèce d'ordre 

zéro.  
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Le nombre n de termes utilisés dans la série, variait de 8 à 16 (Figure II.13). Pour n =   une 

solution suffisamment stable est observée mais n =   est le nombre de racines utilisé dans la 

solution du modèle. 

 

Figure II.13 Série de Bessel pour un nombre de termes variant de n=8 à n=16. 

Pour valider notre modèle de diffusion, un cylindre de hauteur e grande par rapport au rayon R 

a été considéré : e = × R. Des conditions aux limites de type concentration imposée ont 

été appliquées, comme pour le cas monodirectionnel, équation II.47. La résolution numérique 

de cette équation a été faite par le biais de Matlab. 

- Résolution avec une simulation de la mécanique des fluides numériques MFN  

Dans ce modèle de diffusion traitant le gel seul,  les équations de diffusion de Fick sont résolues 

par la méthode des directions alternées (Matlab). Les conditions aux limites de convection sont 

considérées. Pour valider ce modèle de diffusion, nous avons traité le même système 

numériquement (MFN) (échantillon seul) afin de simuler le transport de la tétraline dans 

l’échantillon. Dans ANSYS-Fluent il peut être résolu par une équation UDS (User-Defined 

Scalar), défini par : ∂ ϕ∂t = D  ϕ + S                                                                                                               II.  
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où  ϕ est un scalaire arbitraire défini par l’utilisateur et qui représente ici la fraction massique  

de la tétraline dans l’échantillon.  

Le coefficient de diffusion D est le coefficient de diffusion de la tétraline dans le CO2 à travers 

la structure fibreuse  D = D   S est un terme source de la tétraline produite par une réaction chimique  S =  . 

Pour résoudre cette équation dans Fluent, nous avons utilisé  les mêmes conditions aux limites 

et en considérant les mêmes paramètres définis précédemment pour qu’ils soient cohérents avec 

la résolution de Matlab.  

Nous avons traité, dans un premier temps, le transport de la tétraline dans le gel en considérant 

l’échantillon tout seul ainsi un modèle de diffusion a pu être développé. Dans un second temps, 

nous nous intéresserons à l’échantillon dans son environnement (l’autoclave). Deux approches 

seront ainsi adoptées afin de trouver l’approche qui représente le mieux le séchage du gel.  

II .2 .2.1.2 Modèle de diffusion-convection dans le système Autoclave-gel  

Dans ce modèle, nous traitons le système Autoclave-échantillon. Le modèle mathématique  est 

développé pour décrire l'hydrodynamique de l'écoulement du fluide supercritique dans 

l’autoclave et le transfert de masse au cours du procédé de séchage pour la production 

d’aérogels. Ce modèle est fondé sur les équations de la mécanique des milieux continus et 

ANSYS-Fluent est utilisé pour les calculs. Le système est constitué de trois zones de calcul : le 

volume libre  de l’autoclave entourant le gel, le volume de gel et le volume du milieu poreux 

(le lit des billes de verre). Deux approches de traitement du système sont considérées. Dans la 

première approche le gel est supposé un solide impénétrable au sein duquel la tétraline diffuse 

comme dans le cas qui précède, paragraphe II .2 .2.1.1 . Dans ce cas, le transfert de masse dans 

le corps du gel est décrit par l'équation de diffusion de Fick sans transport convectif et seule la 

diffusion effective se produit. Dans la deuxième méthode, l’échantillon de gel est supposé 

comme pénétrable, c’est-à-dire que le CO2 s’écoule à l’intérieur des pores du gel. Dans ce cas 

le gel est traité comme un volume de milieu poreux. Le transport convectif s’ajoute ainsi à la 

diffusion moléculaire. Les équations calculés par Fluent dans les deux approches sont 

présentées ci-dessous. 

- Cas 1 : Autoclave +échantillon impénétrable 

Dans cette approche nous considérons que notre échantillon est un solide impénétrable, c’est-

à-dire que le fluide environnant ne peut pas le traverser. 
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  Un modèle laminaire est adopté et les équations de Navier-Stokes sont résolues dans le 

volume libre de l’autoclave : (∂u∂t + u. u) = − p + u + g                                                                                    II.  

où u la vitesse de CO2,  la masse volumique de CO2,  la viscosité de CO2 et p la pression 

dans l’autoclave  

  Dans le volume libre de l’autoclave et au sein du lit de billes, le bilan de matière de 

tétraline, notée A, contenue dans un volume élémentaire s’écrit :  

 

(nombre de moles de l′espèce A  s′accumulant dans un volume drd dz ) = (flux molaire de l′espèce A) + nombre de moles  de l′espèce A produite par réaction chimique homogène                                                                   II.  ∂C∂t = − N⃗⃗⃗⃗  ⃗ + R                                                                                                                    II.  

Le flux molaire résulte d’un transport à la fois diffusif et convectif : N⃗⃗⃗⃗  ⃗ = −D C⃗⃗⃗  ⃗ + C  u ⃗⃗⃗                                                                                                             II.  

Ce qui conduit à l’équation de transport :  ∂C∂t = D  C⃗⃗⃗  ⃗ − v ⃗⃗ ⃗⃗  C + R                                                                                        II.  

C  : la concentration de l’espèce A N  : flux molaire de l’espèce A  D : diffusivité  u : vitesse moyenne de l’écoulement  à laquelle la quantité de l’espèce se déplace  R  : terme source d’espèce A produite par une réaction chimique  

Le logiciel Fluent résout l’équation  II.  sous la forme : ∂ ϕ∂t = D  ϕ − v ⃗⃗ ϕ + S                                                                                   II.  

S est un terme source de la tétraline produite par une réaction chimique et vaut ici  S =   

et ϕ  est un scalaire arbitraire défini par l’utilisateur qui représente ici la fraction massique 

la tétraline.  
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Dans ce volume, le coefficient de diffusion est le celui de la tétraline dans le CO2, D = D . 

 L’échantillon est considéré comme un solide homogène au sein duquel la tétraline diffuse 

selon l’équation suivante : ∂ ϕ∂t = D  ϕ + S                                                                                                        II.  

Dans l’échantillon, le coefficient de diffusion est le coefficient de diffusion de la tétraline 

dans le CO2 à travers la structure poreuse D = D . Nous avons de plus S =   et ϕ  
représente la fraction massique de la tétraline  

  Le volume de lit de billes de verre sur lequel repose l’échantillon, est traversé par 

l’écoulement. Cette zone est traitée comme un milieu poreux homogène. ANSYS-Fluent 

calcule la vitesse de mélange en fonction de la vitesse d’écoulement volumétrique dans 

une région poreuse. Dans un milieu monophasique, pour un écoulement laminaire 

circulant à travers un milieu poreux la perte de charge est généralement proportionnelle à 

la vitesse. En ignorant l'accélération convective et la diffusion, l’écoulement dans le milieu 

poreux est alors décrit par la loi de Darcy. La perte de pression est ainsi définie par  

l’équation II.54 : p = −      u⃗                                                                                                           II.  

où u est la vitesse de CO2, p la pression,  la viscosité dynamique de CO2 et  la perméabilité 

du milieu poreux. Cette dernière peut être estimée par l’équation de Kozeny-Carman [230]  

= d    K    −                                                                                                           II.  

Le diamètre des particules du lit, ici des billes de verre, vaut d =  mm. Le coefficient 

de Kozeny K = K  est égal à 4,17 et le facteur de forme K  vaut  pour un garnissage de 

sphères [231–233]. Nous  obtenons alors = , . La porosité  est égale à 0,387 pour un 

empilement aléatoire de sphères monodisperses [234].  

- Cas 2 : Autoclave +échantillon poreux  

L’échantillon est pénétrable c’est-à-dire que le CO2 s’écoule à l’intérieur des pores du gel. 

Par conséquent, le volume de lit des billes et le volume libre de l’autoclave autour du gel  

sont traités de la même manière que dans l’approche précédente. En revanche, le transport 

de la tétraline dans l’échantillon est décrit par l’équation de convection-diffusion II. . 

De plus, il est considéré comme un milieu poreux fibreux de porosité élevée  = ,   avec 
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un diamètre de fibres est d =  nm. L’équation II .54 de perte de pression est alors 

résolue. Une expression de la perméabilité dans les lits de fibres présentant un même 

enchevêtrement dans toutes les directions a été proposée par Davies [235]. = d − ⁄ + −                                                                                   II.  

Nous avons présenté dans cette section les modèles qui seront utilisés dans l’étude de la 

cinétique de séchage au chapitre III.  

Dans les paragraphes suivants les modèles qui seront utilisés dans l’étude de la séparation 

cyclonique du chapitre IV sont présentés. Deux types de modèles interviennent : des modèles 

hydrodynamiques (modèle de turbulence, modèles diphasiques) et des modèles 

thermodynamiques. 

II.2 .2.2 Modélisation de la séparation dans le cyclone : Modèle de turbulence 

Nous présentons dans cette section le modèle de turbulence qui sera utilisé dans le chapitre IV 

pour décrire la séparation gaz-liquide dans les cyclones. 

Le modèle de transition k-kL-Omega (k-kL-ω) peut être utilisé pour une solution numérique 

exacte de la transition de la couche limite du régime d'écoulement laminaire au régime 

d'écoulement turbulent. Il est considéré comme un modèle à trois équations linéaires de la 

viscosité turbulente où les équations de transport sont définies pour des quantités moyennes de 

temps. La vitesse et la pression sont définies par l’équation RANS (Reynolds-averaged Navier–

Stokes). L'approche RANS a pour principe de résoudre les équations de Navier-Stokes pour les 

quantités moyennes, de telle sorte que le seul mouvement moyen est calculé. L'ensemble des 

structures de la turbulence est modélisé afin de voir son effet sur les propriétés d'écoulement 

moyennes. Elle permet de diminuer considérablement le cout d’une simulation. Les grandeurs 

mises en jeu dans ces équations sont des grandeurs locales et instantanées. Afin de considérer 

la partie moyenne et fluctuante de chacune d'elles, les variables u et p sont décomposés comme 

montré dans les équations II.57 et II.58. Cette décomposition dite de Reynolds et les parties 

fluctuantes u′ et p′ représentent le mouvement turbulent.  u = u̅ + u′                                                                                                                                        II.  p = p̅ + p′                                                                                                                                         II.  
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En introduisant cette décomposition dans les équations de Navier-Stokes et en appliquant des 

moyennes de temps sur chaque terme, nous obtenons les équations RANS pour un fluide 

incompressible suivantes :  ∂u̅∂x =                                                                                                                                                 II.  

∂u̅∂t + ∂∂x (u̅ u̅ = − . ∂p∂x +  ∂ u̅∂x − ∂∂x u′u′̅̅ ̅̅ ̅ + g̅                                                         II.  

Où  u  et u   représente respectivement les iè  et jè  composantes du vecteur vitesse et  

représente la viscosité cinématique du fluide,  sa masse volumique, p la pression, et g  est la iè  composante de la force de gravité.  

Les trois autres équations de transport supplémentaires sont résolues dans le modèle k-kL-ω 

pour l'énergie cinétique laminaire (k ), l'énergie cinétique turbulente (k ), et le taux de 

dissipation spécifique turbulente (ω), comme cela a été décrit par Walters [236] ω est défini 

par  ω = k⁄  où   est la dissipation isotrope. 

II 2 .2.3 Modélisation de la séparation dans le cyclone : Modèles diphasiques  

Pour décrire le transport de toluène liquide dans le CO2 gazeux au sein du cyclone, il faut 

recourir à des modèles hydrodynamiques diphasiques. 

II.2.2.3.1 Modèle diphasique VOF (Volume Of Fluids) 

Le suivi des interfaces gaz-liquide est réalisé avec le modèle de surface libre VOF (Volume Of 

Fluids) [138]. Les équations du modèle sont : ∂ ∂t + ∂ u∂x =                                                                                                                 II.  

∂ u∂t + u  ∂ u  ∂x = −  ∂p∂x + ∂∂x  ([ + ] ∂u∂x + ∂u∂x )   + g                                II.  

où  est la masse volumique,  viscosité, p la pression, et u  est la iè  composante de la vitesse. 

La fraction volumique  de la qiéme  phase satisfait à l’équation   

∑ =                                                                                                                                          II.  =  
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où np est le nombre de phase présentes dans le système. 

II.2.2.3.2 Modèle diphasique DPM (Discrete Phase Model) 

Le mouvement de gouttelettes de liquide au sein d’un gaz peut être décrit par le modèle 

diphasique lagrangien Discrete Phase Model (DPM) qui est implémenté dans le logiciel 

ANSYS-Fluent. Dans cette approche, les gouttelettes sont modélisées comme des particules 

solides de forme sphérique. A chaque instant, le principe fondamental de la dynamique est 

résolu pour chaque particule, en prenant en compte la force de flottabilité et la force de traînée 

que le fluide exerce sur les particules [237] : dudt = F (u − u + g ( −                                                                                              II.  

où u , u  sont les  iè  composantes de la vitesse de la particule et du fluide respectivement,  g  est iè  composante de la force de gravité,  et  sont les masses volumiques de de la 

particule et du fluideI respectivement. Où F (u − u  est la force de traînée par unité de masse 

de particules et 

F = d  C Re                                                                                                                           II.  

où  est la viscosité dynamique du fluide, d  est le diamètre des particules, C est le coefficient 

de traînée, et Re  est le nombre de Reynolds relatif : 

Re = d |u − u |                                                                                                                       II.  

Dans le logiciel Fluent, le coefficient de traînée pour des particules sphériques est calculé en 

utilisant les corrélations développées par Morsi [238]. La position de la particule à l’instant � 
est obtenue par intégration de l’équation   dxdt = u                                                                                                                                           II.  

où x  est la coordonnée de la particule dans la iè  direction. 

II .2 .2.4 Modélisation thermodynamique de procédé  

La séparation CO2-toluène dans le cyclone est gouvernée en partie par la thermodynamique. 
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Comme indiqué dans le chapitre I, la modélisation thermodynamique d'un procédé de 

séparation supercritique nécessite l'utilisation d'une équation d'état (EE) capable de gérer le 

comportement de la phase fluide à haute pression. L’EE cubique de Peng-Robinson a été 

sélectionnée ici en raison de sa simplicité et de sa fiabilité pour la classe des composés 

considérés. Pour les composants purs, ce modèle est décrit par les équations de I.5 à I.8, 

indiquées dans le chapitre I. 

Les règles de mélange de Van der Waals d’un fluide classique ont été choisies pour extrapoler 

l’équation d’état des composants purs à des mélanges. Ces règles de mélanges sont décrites 

dans le premier chapitre.  

La difficulté réside dans l’estimation des paramètres d’interaction binaire k  caractérisant les 

interactions moléculaires entre i et j pour les systèmes les plus simples. La pratique courante 

consiste à ajuster k  pour reproduire les données d’équilibre liquide-vapeur des mélanges 

binaires considérés CO2-toluène et CO2-tétraline. Comme les séparateurs fonctionnent à une 

seule température (20°C), les paramètres d’interaction binaires peuvent être considérés comme 

paramètres constants. Toutefois afin de prolonger le domaine d’application de l’équation d’état 

de Peng-Robinson (par exemple pour déterminer les températures de fonctionnement optimales 

dans une prochaine étape ou pour modéliser un procédé de séparation impliquant une variation 

de température), il a été décidé de considérer que le paramètre d’interaction binaire comme une 

fonction dépendant de la température et de développer une corrélation simple pour ces 

paramètres, spécialement appropriée pour les gammes de température, pression et composition 

d'intérêt. Pour les deux systèmes binaires (CO2 + toluène et CO2 + tétraline), les paramètres 

d’interactions binaires ont été exprimés comme suit: 

k = A + BT/K                                                                                                                             II.  

Avec A = A  , B = B  , A = , B =  

Les paramètres constants A  et B  ont été déterminés afin de minimiser les écarts entre les 

valeurs expérimentales et calculées de compositions de point de bulle, des compositions du 

point de rosée, des compositions des points critiques et des pressions. La fonction objectif 

suivante a été prise en compte: 

 

obj,bubble obj,dew obj,crit. comp obj,crit. pressure
obj

bubble dew crit

F F F F
F

n n 2n

  


 
                                                                (II. ) 
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                (II. ) 

 n , n  et n  sont respectivement le nombre de points de bulle, points de rosée et de 

points critiques de mélange; x  and y  sont les fractions molaires du composé i dans la phase 

liquide et dans la phase gazeuse à une température et pression données ; x  et P   désignent la 

fraction molaire critique du composant i et la pression critique à une température spécifiée. 

Les références, la gamme de température, la plage de pression et la plage des compositions des 

données expérimentales (points de bulle, points de rosée et points critiques) qui ont été 

considérées pour optimiser les paramètres de la corrélation II.109 sont rapportées dans le 

Tableau II.9. 

La méthode quasi-Newton BFGS (Broyden-Fletcher-Goldfarb-Shanno) a été utilisée pour 

résoudre les équations. Les résultats de la procédure d'optimisation sont résumés dans le 

Tableau II.10. 

Tableau II.9 Données du systèmes binaire CO2-toluène et CO2-tétraline 

 
Système 

binaire 

(1) + (2) 

Gamme de 

Température 

(K) 

Gamme de 

pression (bar) 

Gamme de x1 

(fraction 

molaire de 

liquide) 

Gamme de y1 

(fraction 

molaire de gaz) 

Nombre de 

points des 

bulles 

Nombre 

des points 

de rosée 

Nombre de 

points 

critiques 

Ref. 

CO2 + 

toluène 
282,9-353,4 2,59- 123,50 0,0120-0,9950 0,8560-0,9989 265 142 17 

[168, 169, 

180,237] 

CO2 + 

tétraline 
313,20-393,10  31,70- 243,80  0,1330-0,8010  0,8650-0,9997  103 98 0 [172-177] 
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Tableau II.10  Les écarts résultant de l'utilisation de paramètres d'interactions binaires 

optimisés  (EAM = Ecart absolu moyen; ERM = Ecart relatif moyen) des systèmes binaires 

CO2-toluène et CO2-tétraline 

 

Système 

binaire 

(1) + (2) 

EAM 

Fractions 

molaire de 

liquide 

ERM 

Fractions 

molaire de 

liquide 

EAM 

Fractions 

molaire de 

gaz 

ERM 

Fractions 

molaire de 

gaz 

EAM 

Fractions 

molaires 

critiques 

ERM 

Fractions 

molaires 

critiques 

EAM 

Critical 

pressure 

(bar) 

ERM 

Pression 

critique 

CO2 + 
toluène 

0,024 9,7% 0,005 9,5% 0,005 11,8% 1,4 1,6% 

CO2 + 
tétraline 

0,030 7,2% 0,008 13,9% - - - - 

 

Les valeurs des paramètres ajustés pour les deux systèmes binaires CO2-toluène et CO2-tétraline 

sont représentées dans le Tableau II.11 

Tableau II.11 Paramètres A  =  A  et B  =  B  pour les deux systèmes binaire CO2-

toluéne et CO2-tétraline 

Système binaire (1) + (2) A12 B12 (K) 

CO2 + toluène 0,06255 9,177 

CO2 + tétraline 0,06575 10,010 

 

II.3. Conclusion 

Dans ce chapitre, nous avons présenté les matériels et méthodes utilisés dans les études décrites 

aux chapitres III et IV.  Des expériences de séchage ont été détaillées. Lors des expériences 

réalisées avec de la tétraline, la récupération de tétraline s’est révélée être satisfaisante. Ces 

expériences pourront donc être utilisées pour étudier la cinétique de séchage de l’organogel. 

Elles pourront également être utilisées pour étudier la séparation CO2-tétraline dans les 

séparateurs cyclones situés en aval du séchage. Lors des expériences réalisées avec du toluène 

la récupération du toluène n’est pas satisfaisante. Ces expériences ne peuvent donc pas être 

utilisées pour étudier le séchage ; en revanche elles seront utilisées pour étudier la séparation 

CO2-toluène.  
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Différents modèles ont été présentés concernant le séchage : le premier considérant l’organogel 

comme impénétrable et le second modèle de convection-diffusion dans le volume de 

l’échantillon d’organogel. La séparation fera également l’objet de simulations dans le chapitre 

IV et les modèles thermodynamiques et hydrodynamiques (turbulence et écoulement 

polyphasique) utilisés ont été présentés ici.



96 
 

 

 

 

 

 

 

 

 



97 
 

 

CHAPITRE III: CINETIQUE DE SECHAGE SUPERCRITIQUE 

 

Ce chapitre traite de l’étape de séchage au sein de l’autoclave. Pour cette étude, le solvant 

considéré est la tétraline. Le premier objectif est d’étudier la cinétique de l’étape de séchage 

supercritique. Un autre objectif concerne la compréhension du processus de diffusion du soluté 

au sein de gel, et l’identification de l’approche mécanistique la plus réaliste. Cette étude consiste 

à chercher le modèle qui décrit le mieux la cinétique de séchage expérimentale en tenant compte 

des phénomènes de diffusion-convection au sein du gel et dans l’autoclave. Nous considérons 

trois approches, différant par la nature du transport (diffusion et/ou convection) à l’œuvre dans 

les différentes zones de l’autoclave. La résolution des équations de ces modèles nécessite de 

connaître les propriétés des fluides CO2 et tétraline, les coefficients de diffusion et le coefficient 

de transfert de matière à l’interface échantillon/CO2.  

III .1 Diagramme binaire CO2-tétraline dans les conditions opératoires de l’autoclave 

Les mécanismes de transfert de diffusion –convection de la tétraline initialement contenue dans 

l’organogel au sein du CO2 supercritique dépendent non seulement de la nanostructure de 

l’organogel, mais aussi des conditions opératoires, température et pression de l’étape de 

séchage.   

Comme évoqué au chapitre I, il est important d’imposer des conditions supercritiques 

monophasiques pour obtenir un aérogel bien séché et non fissuré (Figure I.4). 

Dans toutes les expériences étudiées (Tableaux II.4 et II.7), la concentration de la tétraline ne 

dépasse pas 1% (mol.). Le diagramme d’équilibre CO2-tétraline, représenté figure III.1, montre 

que les conditions expérimentales choisies, 45 °C et 180 bars avec une fraction molaire en 

tétraline (2)  ,  (d’où une fraction molaire en CO2 (1) ,  ) permettent d’imposer un 

état supercritique.  En effet, dans la zone hachurée bleue, au-dessus du point critique binaire, le 

CO2 et la tétraline sont complétement miscibles. Les conditions à l’intérieur de l’autoclave 

représentées par les lignes pointillées vertes, se trouvent dans cette zone. A ces concentrations 

faibles en tétraline, nous ne risquons pas de voir apparaître un équilibre liquide-vapeur. De ce 

fait il n’y a pas de phénomène d’évaporation, le CO2 se dissout dans la tétraline et le mélange 

résultant est monophasique. Le séchage est donc gouverné par des phénomènes de diffusion-

convection.  
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Figure III.1 Courbes de bulle et de rosée isothermes calculées par le modèle PR du système 

binaire CO2(1)-tétraline (2) à deux températures différentes 

III.2 Stratégie adoptée 

Notre étude théorique se concentre sur la recherche d’un modèle représentant la cinétique de 

séchage d’organogel. L’efficacité d’extraction de la tétraline de la matrice fibreuse du gel par 

le CO2 supercritique dépend de plusieurs paramètres : la taille de la molécule de soluté, la taille 

des fibres et le débit de CO2. Dans le but de trouver le modèle le plus réaliste, trois approches 

sont considérées. Ces approches sont résumées dans le Tableau III.1.  

L’approche 1 consiste à étudier l’échantillon seul (§ II.2.2.1.1). Le transport de la tétraline dans 

le CO2 supercritique à travers le gel est uniquement gouverné par le phénomène de diffusion. 

Les équations de diffusion, 2éme loi de Fick sont utilisées en considérant les conditions aux 

limites de convection. Le coefficient de diffusion dans le gel solide est égal au coefficient de 

diffusion effectif D . Ce modèle est résolu de deux manières : dans un premier temps, la 

résolution numérique de l’équation différentielle adimensionnelle est réalisée par la méthode 

des différences finies en utilisant Matlab (Simulation 1.1). Dans un second temps, la mécanique 

des fluides numérique MFN est utilisée pour étudier le transport de la tétraline en résolvant 

numériquement l’équation de diffusion par le logiciel ANSYS-Fluent (Simulation 1.2).  

Dans les approches 2 et 3, le système complet échantillon (gel + autoclave) est étudié.  
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Dans l’approche 2, le gel est supposé être un solide impénétrable au sein duquel la tétraline 

diffuse comme dans l’approche 1(§ II.2.2.1.2, cas 1). Dans ce cas le transfert de matière au sein 

du gel est décrit par l'équation de diffusion de Fick, de coefficient effectif D , sans transport 

convectif. A l’extérieur du gel, le transport de la tétraline dans le CO2 supercritique est régi par 

le phénomène de diffusion-convection et le coefficient de diffusion dans le fluide est égal au 

coefficient de diffusion moléculaire D . Le problème est traité seulement par la mécanique 

des fluides numérique MFN (Simulation 2).   

Dans l’approche 3 l’échantillon est supposé pénétrable et le CO2 supercritique s’écoule à 

l’intérieur de la structure fibreuse du gel (§ II.2.2.1.2, cas 2). Dans ce cas le gel est traité comme 

un milieu poreux. Le transport de la tétraline dans le CO2 est par conséquent gouverné par le 

phénomène de diffusion-convection à l’intérieur et à l’extérieur du gel et le coefficient de 

diffusion est toujours égal au coefficient de diffusion moléculaire de la tétraline dans le CO2 D . Le problème est également traité par la mécanique de fluide numérique MFN (Simulation 

3).   

Tableau III.1 Approches considérées pour la modélisation du séchage  

Approche Approche 1 Approche 2 Approche 3 
Système 
étudié 

Echantillon de gel seul 
Autoclave + échantillon 

impénétrable 
Autoclave 

+échantillon fibreux 

Phénomènes 
modélisés 

Diffusion dans le gel 
Diffusion à l’intérieur 

du gel et diffusion-
convection à l’extérieur 

Diffusion-
convection à 

l’intérieur et à 
l’extérieur du gel 

Résolution 
numérique 

Modèle de 
diffusion 
Matlab 

Simulation 
CFD 

Simulation CFD Simulation CFD 

Numéro de 
simulation 

Simulation 
1.1 

Simulation 
1.2 

Simulation 2 Simulation 3 

Paramètres 
(cf. Tableau 

II.8) 

-Coefficient de diffusion 
effectif D   dans le gel 
-Conditions aux limites 

de convection 

-Coefficient de 
diffusion D  dans le 

gel 
-Coefficient de 

diffusion moléculaire D  à l’extérieur du gel 

- Coefficient de 
diffusion D  dans 

le gel et à l’extérieur 
du gel 

 

Pour la simulation 1.1, les équations différentielles de diffusion dans le gel et les conditions aux 

limites sont décrites dans le chapitre II (II.2.2.1.1). La méthode des différences finies aux 
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directions alternées, présentée dans le chapitre précédent est utilisée pour résoudre ces 

équations par le biais du code Matlab.  

Nous allons, dans un premier temps, utiliser les résultats expérimentaux de l’expérience 1 

(Tableau II.4) afin de tester les modèles proposés (les trois approches de tableau III.1). 

III .3 Paramètres utilisés en mécanique des fluides numérique MFN 

Dans cette partie, nous allons détailler les paramètres utilisés dans les simulations 1.2, 2 et 3.  

III .3.1 Géométrie et Maillage  

Pour toutes les simulations réalisées avec le logiciel ANSYS-Fluent, les géométries et les 

maillages ont été élaborées avec le logiciel Gambit.  

III .3.1.1 Système échantillon de gel seul (utilisé pour simulation 1.2) 

Dans ce cas, Figure III.2, une géométrie et un maillage bidimensionnels (2D) ont été considérés. 

Les mailles sont quadrangulaires et le maillage est structuré. Un des deux côtés latéraux est axe 

de symétrie de révolution.  

 

Figure III.2 Géométrie et maillage 2D de l’échantillon (expérience 1,Tableau II.4) 

 

III .3.1.2 Système autoclave +échantillon de gel (simulations 2 et 3) 

Dans ce cas, le maillage est tridimensionnel (3D). Le domaine est divisé en 3 parties : le premier 

volume est le volume libre de fluide entourant l’échantillon, discrétisé avec des mailles 

tétraédriques, le second volume est l’échantillon maillé avec des mailles tétraédriques, et le 

3iéme volume, représentant le lit de billes sur lequel repose l’échantillon est modélisé comme un 

milieu poreux et est maillé avec des mailles hexaédriques (Figure III.3) 
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Figure III.3 (a) Dimensions du système en mm (b) Géométrie  

(c) maillage du modèle numérique. 

III .3.2 Paramètres de simulation 

III.3.2.1 Conditions aux limites  

III.3.2.1.1 Simulation 1.2 

Dans la simulation 1.2, les conditions aux limites appliquées sont des conditions aux limites de 

type flux convectif. Comme précisé sur la Figure III.2, l’axe r =  est un axe de symétrie. Le 

même coefficient de transfert  k = ,  × −  m/s , calculé dans le chapitre II a été introduit 

sur les trois faces : faces supérieure, inférieure et latérale. 

III.3.2.1.2 Simulation 2 et simulation 3 

Dans les simulations 2 et 3, la vitesse de l’écoulement de CO2 est imposée à l’entrée de 

l’autoclave. Un débit de CO2 de Q =  g/h est considéré, donc une vitesse d’entrée u =,  ×  −  m/s. Sur les parois solides (autoclave et échantillon pour la simulation 2), une 

condition d’adhérence est appliquée. 

III.3.2.2 Méthodes numériques 

III .3.2.2.1 Simulation 1.2 

Pour la simulation 1.2, le schéma numérique « QUICK » a été choisi pour discrétiser le terme 

convectif et le modèle d’interpolation standard de Fluent a été choisi pour discrétiser le terme 

de pression. Pour résoudre l’équation de transport de la tétraline, le schéma du premier ordre 

du schéma numérique « QUICK » a été choisi.  
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III.3.2.2.2 Simulation 2 et simulation 3 

En ce qui concerne la discrétisation du terme convectif, l’approche « second order upwind  » a 

été utilisée. Le modèle d’interpolation standard a été conservé pour le terme de pression. Pour 

résoudre l’équation de transport de la tétraline, le schéma du premier ordre « First order 

Upwind» a été choisi.  

III .3.2.3 Paramètres utilisés  

Les paramètres utilisés dans les simulations de mécanique des fluides numériques sont 

présentés dans le Tableau III.2.  

Tableau III.2 Paramètres utilisés dans les simulations 2 et 3 

Porosité du lit des billes [234] 0,387 

Perméabilité du CO2 dans le lit de billes (m2) [230] 10-7 

Porosité du gel  [198] 0,97 

Perméabilité dans le gel poreux (m2) [235] 1,29×10-13 

 

III .4 Résultats  

III.4.1 Diffusion dans l’échantillon (Simulation 1) 

Concernant la simulation 1, plusieurs tests de validations ont été réalisés. 

III.4.1.1 Validation du modèle de diffusion  

- Validation par comparaison avec la solution semi-analytique de Crank (conditions aux 

limites de concentration imposée) 

Dans cette partie, nous comparons la solution semi-analytique donnée par Crank [215] dans le 

cas d’un cylindre infini et la solution de notre modèle de diffusion considérant un cylindre de 

hauteur e grande par rapport au rayon R (e = × R). Nous rappelons que les conditions 

aux limites de type concentration imposée ont été appliquées. La résolution numérique du 

modèle de diffusion a été réalisée pour un maillage avec N =  points dans la direction r et M =  points, dans la direction z. Cette simulation de validation est nommée Simulation 

1.3.  

Sur la Figure III.4, sont comparés les profils de concentration radiale de la simulation 1.3 et la 

solution analytique de Crank à différents instants adimensionnels (t∗ =  ) t∗ = , ; t∗ =
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, ;  t∗ = ,  ;t∗ = , ; t∗ = ,  et t∗ = , . Nous observons que les profils de concentrations 

sont en très bon accord, indiquant que la méthode de résolution du modèle de diffusion est 

correcte. Ainsi, elle reste valable même si nous changeons les conditions aux limites de 

conditions aux limites de concentration imposée aux conditions aux limites de flux convectif 

qui sont les conditions aux limites réelles. 

 

Figure III.4 Profil de concentration radiale en fonction de la distance par rapport au centre de 

gel à différents temps adimensionnels t∗ pour la simulation 1.3 et la solution de Crank. 

- Validation de la simulation 1.1 : étude d'indépendance du maillage 

Plusieurs tailles de mailles ont été considérées lors des simulations avec le logiciel Matlab. 

Successivement, N = ,N = ,N =  points de discrétisations dans les 2 directions r et z ont été testés (Figure III.5). Les solutions obtenues pour les différents maillages sont 

identiques, montrant un degré de raffinement suffisant. Nous avons donc choisi le maillage le 

moins raffiné pour les calculs ultérieurs, avec un nombre de points N=50 dans les directions r 
et z.  
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Figure III.5 Etude d'indépendance du maillage : nombre de points de discrétisation pour la 

simulation 1.1 

- Validation de la simulation 1.2 : étude d'indépendance du maillage 

Pour valider le maillage utilisé pour la simulation 1.2, deux maillages ont été testés, un maillage 

grossier et un maillage raffiné de tailles respectives 40 200 et 447 000 mailles. Les résultats 

obtenus avec les deux maillages sont identiques, Figure III.6. Le maillage grossier, moins 

coûteux en temps de calcul, a alors été adopté pour toutes les simulations 1.2.  

 

 

Figure III.6 Etude d'indépendance du maillage utilisé pour la simulation 1.2 
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- Comparaison des simulations 1.1 et 1.2 

Nous avons comparé la solution numérique du modèle de diffusion, obtenue par la méthode des 

différences finies avec le logiciel Matlab, (simulation 1.1) et la solution numérique obtenue 

avec le logiciel de MFN ANSYS-Fluent (simulation 1.2). Dans les deux simulations, les 

conditions aux limites sont de type convectif (loi de Newton) et le même coefficient de diffusion 

effectif D  a été introduit. La figure III.7 montre que les deux méthodes donnent des résultats 

identiques.  

  

Figure III.7 Cinétique de séchage avec la simulation 1.1 et simulation 1.2 

 

III.4.1.2 Résultats de diffusion dans l’échantillon 

- Séchage du gel  
 

Les Figures III.8 et III.9 montrent l’évolution du séchage au cours du temps. Les contours de 

concentration à l’intérieur du gel ont été déterminés pour différents instants 

adimensionnels t∗ =  = , × − × �. Nous pouvons observer une zone de 

concentration maximale au centre du gel, symétrique par rapport au plan z = e/  et par rapport 

à l’axe r =  ; ceci est dû au fait que nous avons pris un coefficient de transfert moyen  k 

identique sur toutes les faces r = R , z =  et z = e). Au cours de temps, la zone de forte 

concentration se réduit et la concentration diminue en tous les points du gel.  
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Figure III.8 Contours de concentration (C∗ (r∗, z∗)) à différents instants adimensionnels t* 

 

 

a : Schéma de principe du gel  

Présentation des segments  1 et 2 utilisés pour le traçage  

des profils de concentration de la tétraline (résultats simulation 1.1) 
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b : Profil de concentration radiale sur le segment 1 

à z∗ = ,   

c : Profil de concentration axiale sur le segment  

à r∗ =  

Figure III.9 Profil de concentration de la tétraline dans la direction radiale et axiale de gel  

(la simulation 1.1) 

- Comparaison des taux de récupération théoriques et expérimentaux 

Le taux de récupération théorique de tétraline TR est calculé par la relation suivante : 

TR é = − masse de la tétraline dans l′échantillon à t masse de la téraline initiale dans l′échantillon                                                  III.  

TR é = − C ,   rdr dzmasse de la téraline initiale dans l′échantillon                                                  III.  

 

Les taux de récupération théoriques et expérimentaux sont présentés en fonction de temps, 

Figure III.10. La quantité de tétraline extraite des pores du gel augmente en fonction du temps. 

Pour les conditions expérimentales de séchage, les deux profils de séchage (expérimental et 

théorique) indiquent qu’une grande quantité de tétraline est éliminée au début de l’expérience. 

Un taux d’extraction de 75% a été obtenu à t =  min lors de l’expérience et une valeur de t =  min  a été obtenu par la simulation 1.1. 
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Figure III.10 Comparaison de cinétique de séchage théorique (simulation 1) et cinétique de 

séchage expérimentale 

Le modèle de diffusion associé à l’approche 1, pour l'élimination de la tétraline des pores de 

l’organogel par le séchage supercritique, prédit de façon satisfaisante l’évolution du séchage. 

Cependant, la cinétique de séchage théorique est moins rapide que la cinétique  expérimentale. 

Cela peut être expliqué par plusieurs raisons : 

- Le débit de CO2  et les pressions dans les séparateurs n’étaient pas constants pendant le 

séchage. Le débit de CO2 moyen utilisé pour la simulation a été calculé en moyennant les 

débits massiques relevés toutes les 15 minutes pendant le séchage. Pourtant, une 

augmentation brusque et transitoire de débit peut provoquer une importante extraction de 

tétraline. 

- Les coefficients de diffusion et de transfert de matière ont été estimés par des corrélations 

de la littérature. La sous-estimation éventuelle de l’un de ces deux paramètres produit une 

augmentation de la durée de séchage théorique. 

La deuxième hypothèse sera vérifiée par l’approche 2. Dans cette approche, nous considérons 

à la fois l’échantillon et le CO2 circulant dans l’autoclave. Le transfert de matière a lieu par 

diffusion à l’intérieur de l’organogel et par diffusion-convection dans l’autoclave.  
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III.4.2 Convection diffusion dans l’autoclave  

III.4.2.1 Validation des simulations 2 et 3: étude d'indépendance du maillage 

Pour valider le maillage utilisé pour les simulations 2 et 3, deux maillages ont été testés, un 

maillage grossier et un maillage raffiné de tailles respectives 3 302 859 et 6 557 352 mailles.  

Les résultats obtenus avec les deux maillages sont identiques (Figure III.11). Le maillage le 

moins raffiné, conduisant à des temps de calcul plus court, est donc utilisé par la suite pour les 

simulations 2 et 3.   

 

Figure III.11 Etude d'indépendance du maillage utilisé pour la simulation 2 et pour la 
simulation 3 

III .4.2.2 Résultats de Convection diffusion dans l’autoclave 

III .4.2.2.1 Résultats de la 2iéme Approche : autoclave + échantillon solide impénétrable 

(simulation 2) 

- Contours de fraction massique de tétraline dans l’autoclave et le gel  

Dans cette simulation, nous simulons le transport de tétraline dans l’organogel et dans le courant 

de CO2 dans l’autoclave. L’organogel est considéré comme un solide impénétrable (pas 

d’écoulement en son sein), dans lequel la tétraline est transportée uniquement par diffusion. La 

tétraline est transportée par convection-diffusion dans le fluide entourant l’organogel. Cette 

simulation a été réalisée avec un pas de temps de ∆t =  s (Figure III.12), soit à peu près un 
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millième du temps caractéristique de diffusion  t  = R D⁄ =    s. Pour suivre 

l’évolution du séchage, les contours de la fraction massiques de tétraline ont été tracés à 

différents instants dans un plan vertical coupant l’autoclave, Figure III.12. Ils montrent 

clairement que la concentration dans le fluide entourant le gel est proche de zéro C∞ ≈ , 

indiquant que la tétraline extraite du gel quitte l’autoclave immédiatement avec le CO2 sortant 

de l’extracteur. Les contours de concentration dans le gel montrent de nouveau que le gel est 

séché progressivement des parois vers le centre. Ceci est conforme avec les contours de 

concentration de tétraline trouvés avec la simulation 1.  

 

 

Figure III.12  (a) Contour de la fraction massique de la tétraline dans l’autoclave à t=150 s 

(b) zoom sur le gel (simulation 2) 

- Profils de concentration (fraction massique de la tétraline dans le gel) 
 
La Figure III.13 présente les profils de fraction massique de tétraline à différents instants, t = s, t =  s, t =  s, t=2000 s, t =  s, dans la direction radiale et dans la 

direction axiale. Ils montrent, comme dans la simulation 1, que la concentration est maximale 

au centre du gel, et qu’elle diminue en se rapprochant des parois. Cette concentration diminue 

au cours de temps en chaque point. Nous pouvons noter dans ce cas, que les profils axiaux ne 

sont pas symétriques par rapport au plan z = e/  et que cette dissymétrie s’accentue au cours 

du temps. Ceci est dû au fait que le transport convectif est différent sur les 3 surfaces frontières 

du gel. 
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a) Schéma de principe de l’autoclave +gel  
Présentation des segments  1 et 2 utilisés pour le traçage des concentrations de la tétraline  

(Résultats de la simulation 2) 

 

 
b) profil de concentration radiale sur le 

segment 1 à z au milieu du gel  
c) profil de concentration axiale sur le 

segment 2 à x au milieu du gel 

Figure III.13 Profil de concentration de la tétraline (fraction massique) dans la direction 

radiale et axiale du gel (simulation 2) 

- Taux de récupération de la tétraline  
 
Pour cette approche, nous avons déterminé le taux de récupération de tétraline TR  défini 
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TR = − masse de la tétraline dans l′échantillon à t masse de la tétraline initiale dans l′échantillon                                                 III.  

TR = − ∗ fraction massique de la tétraline ∗ dv masse de la tétraline initiale dans l′échantillon                                             III.  

L’évolution du taux TR  est présentée Figure III.14. Le taux d’extraction élevé au début est 

attribué au fort flux convectif de la tétraline à partir de la surface de l’organogel du fait d’un 

fort gradient de concentration entre la surface et le courant de CO2 supercritique. Les cinétiques 

de séchage simulées (simulations 1et 2) et expérimentales sont comparées sur la Figure III.14. 

La simulation 2 prédit une cinétique plus rapide que la simulation 1 et plus proche de la 

cinétique expérimentale. Ainsi, malgré l’utilisation du même coefficient de diffusion dans le 

gel, les deux simulations ne donnent pas le même profil de cinétique de séchage. Cela peut être 

dû à une sous-estimation, dans la simulation 1, du coefficient de transfert k estimé par une 

corrélation de la littérature. Nous appellerons par la suite ce coefficient k  . 

.  

Figure III.14 Comparaison de cinétiques de séchage simulation 2, simulation1 et cinétique de 

séchage expérimentale 

- Estimation des coefficients de transfert k à partir des simulations de MFN 

Pour connaître l’ordre de grandeur des coefficients de transfert convectif, nous avons estimé 

localement les flux traversant les frontières du gel à partir des résultats de la simulation 2. Le 

flux de tétraline sortant de la face supérieure du gel s’écrit  
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N = −D ∂C∂z | = ≈ C δ − C                                                                                             III.  

où C  est la valeur de la concentration de tétraline sur la face et C δ est la concentration à une 

distance =  mm de la face. Par ailleurs, la loi de Newton s’écrit N = k C − C∞                                                                                                                 III.  

où C∞ est la concentration loin de la face. Par identification des équations III.5 et III.6, nous 

obtenons :  

k = −D × C δ − CC − C∞                                                                                                                III.  

 

Figure III.15  Coupe verticale du système organogel +autoclave. Définition des 

paramètres utilisés pour l’estimation des coefficients de transfert convectif. 

 

Le calcul a été effectué en 5 points différents sur la face supérieure de l’échantillon, 5 points 

sur la face inférieure et 10 points sur la face latérale, Figure III.15. Les moyennes arithmétiques 

obtenues pour chaque face valent   k  = , . −  m/s, k = , . −  m/s et  k = , . −  m/s               III.  

pour les faces supérieure, inférieure et latérale respectivement. Le coefficient de transfert sur la 

face supérieure est assez proche du coefficient calculé par la corrélation k =,   −  m/s et utilisé dans la simulation 1. En revanche, les coefficients des faces inférieure 

et latérale sont presque égaux et leur valeur est presque deux fois supérieure à la valeur obtenue 

par la corrélation. Ceci semble expliquer l’écart entre les simulations 1 et 2. 
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Pour en avoir le cœur net, la simulation 1 a été réalisée à nouveau avec les coefficients de 

transfert calculé d’après la simulation 2, équation III.8. La nouvelle courbe de récupération 

obtenue est presque confondue avec la courbe issue de la simulation 2 et elle est très proche des 

points expérimentaux (Figure III.16). Ce résultat montre la forte sensibilité de la cinétique de 

séchage vis-à-vis des coefficients de transfert. Il confirme en outre que la corrélation que nous 

avons utilisée pour le coefficient de transfert a largement sous-estimé ce paramètre. Rappelons 

que cette corrélation était limitée à une gamme de rapport d’aspect , e/D   alors qu’il 

vaut dans notre cas , . 

 

Figure III.16 Comparaison de la cinétique expérimentale avec les cinétiques théoriques 

obtenues par simulation 2, simulation 1 avec k  , et simulation 1 avec k calculés d’après la 

simulation 2 

III.4.2.2.2 Résultats de la 3iéme Approche : autoclave + échantillon fluide fibreux 

(Simulation 3) 

Dans cette approche le gel est considéré comme un fluide fibreux et la pénétration du CO2 dans 

le gel est possible. La porosité est très élevée mais la perméabilité reste faible. La cinétique de 

séchage théorique associée à cette approche représentée, Figure III.17, est très proche des 

données expérimentales.  
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Figure III.17 Comparaison de la cinétique de séchage obtenu avec la simulation 3 et la 

cinétique de séchage expérimentale 

III .4.3 Comparaison des différentes approches  

Trois approches ont été utilisées pour modéliser la cinétique de séchage, mais chaque approche 

donne une cinétique différente des autres (Figure III.18). L’approche 3 donne la cinétique la 

plus proche de la cinétique expérimentale avec un écart de , % suivant la méthode des 

moindres carrés. Les simulations 2 et 1 donnent des cinétiques moins proches de la cinétique 

expérimentale avec des écarts de , % et , % respectivement. Le gel semble se comporter 

plutôt comme un milieu fibreux pénétrable : les fibres ne constituent pas d’obstacles vis à vis 

de la pénétration de fluide. En conséquence, la matrice fibreuse peut être assimilée à un tamis 

dans lequel le soluté peut diffuser librement et son trajet diffusionnel n’est pas limité par sa 

présence.  
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Figure III.18 : Comparaisons de différentes cinétiques de séchages théoriques et de la 

cinétique expérimentale 

- Etude de la sensibilité des cinétiques au débit de CO2 

Pour discriminer les cinétiques de séchage données par la simulation 2 et la simulation 3, nous 

avons regardé l’effet du débit du CO2 sur les deux cinétiques. Pour réaliser cet objectif, les 

simulations 2 et 3 ont été effectuées pour plusieurs valeurs de débit de CO2 de 50g/h à 1700g/h. 

Cette gamme de débit a été choisie pour couvrir tous les débits qui peuvent être utilisés 

expérimentalement. Les Figure III.19 et Figure III.20 représentent respectivement l’effet du 

débit sur les simulations 2  et 3. Dans les deux cas, la cinétique devient plus rapide quand le 

débit augmente. Le débit a un effet non négligeable. Pour cette raison l’écart relatif entre les 

deux simulations pour chaque débit a été calculé par la formule suivante : 

Ecart relatif = |simulation − simulation |simulation                                                                III.  

Ces écarts relatifs notés dans le Tableau III.3 sont presque les mêmes pour chaque débit étudié. 

Ceci rend la discrimination entre les deux simulations 2 et 3 difficile. 

Tableau III.3 Ecarts relatifs entre les simulations 2 et 3 pour différents débits étudiés 

Débit de CO2 (g/h) 50 100 250 729 1000 1700 

Ecart relatif entre les cinétiques de séchage 

données par simulation 2 et 3(%) 
7,66 6,96 5,84 4,56 4,24 3,77 
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Figure III.19 Effet du débit sur la simulation 2 (Echantillon : solide impénétrable) 

 

 

Figure III.20 Effet du débit, la simulation 3 (échantillon : milieu fibreux) 
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L’effet du débit de CO2 sur le séchage d’un gel a été étudié dans la littérature. Les conclusions 

diffèrent d’une étude à une autre. Les travaux expérimentaux et théoriques sur le séchage 

supercritique d’un gel cylindrique de silice effectués par Ozbakir et Erkey [54] ont montré que 

le débit de CO2 avait un effet non significatif sur la cinétique d’extraction d’éthanol. Par contre,  

les résultats issus d’un modèle mathématique décrivant le transport de matière dans le fluide 

supercritique et dans le gel ont prouvé que le débit de CO2 avait un effet sur la cinétique 

d’extraction de l’isopropanol [55]. Ces deux travaux ont adopté une approche semblable à 

l’approche 2 de ce chapitre. 

- Effet de l’épaisseur du gel  

Pour voir si le fluide pénètre dans tout le gel ou suit une trajectoire préférentielle et pour étudier 

l’effet de l’épaisseur du gel, nous avons considéré différentes tailles d’échantillon. Trois 

épaisseurs de gel rencontrées dans les échantillons expérimentaux ont été testés (e = ,  mm , e = ,  mm et = ,  mm ) en gardant le débit constant Q =  g/h. Nous remarquons que 

plus l’épaisseur du gel est grande, plus la cinétique est lente et la durée de séchage élevée, 

Figure III.21.  

 

Figure III.21 Effet de l’épaisseur de gel sur la simulation 3 
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- Comparaison d’autres cinétiques expérimentales avec la simulation 3 

Pour valider les résultats donnés par la simulation 3, les trois autres expériences réalisées 

(détaillées dans le tableau II.4) sont simulées.  

  

 

Figure III.22 Comparaison de la cinétique théorique, simulation 3 et la cinétique 

expérimentale, expérience 2 (e = , mm  

 

Figure III.23 Comparaison de la cinétique théorique, simulation 3 et la cinétique 

expérimentale, expérience 3 (e = , mm  
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Figure III.24 Comparaison de la cinétique théorique, simulation 3 et la cinétique 

expérimentale, expérience 4 (e = ,  mm  

Les  Figure III.22, Figure III.23 et Figure III.24 montrent que la simulation 3 donne toujours 

une cinétique proche de la cinétique expérimentale. L’approche 3 permet de représenter de 

manière satisfaisante toutes les expériences réalisées.  

L’écart entre la théorie et l’expérience, calculé avec la méthode des moindres carrés valent 16%, 

19,6% et 16,6% pour les expériences 2, 3 et 4 respectivement.  

Ces écarts peuvent être expliqué par le fait que : 

- le débit de CO2 n’était pas stable pendant les expériences et qu’une valeur moyenne des 

débits a été utilisée.  

- le gel est considéré dans cette approche comme un milieu poreux. Les valeurs de la porosité 

et de la perméabilité de chaque gel étant inconnues, nous avons utilisé des valeurs moyennes 

estimées pour tous les calculs et les simulations.  

- le coefficient de diffusion moléculaire de la tétraline dans le CO2 supercritique a été estimé 

par la théorie de Stokes-Einstein.  

III. 5 Conclusion  

Pour prédire la cinétique de séchage d’organogels par le CO2 supercritique des modèles de 

diffusion-convection ont été utilisés. Afin de trouver l’approche mécanistique la plus réaliste, 

trois approches ont été explorées. L’approche numéro 1 traite le gel seul. Le transport de 
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tétraline dans le CO2 supercritique au sein du gel est gouverné uniquement par le phénomène 

de diffusion. Les équations de la diffusion (seconde loi de Fick) ont été résolues en considérant 

des conditions aux limites de type convectif (loi de Newton). Les coefficients de diffusion D  

et de transfert de matière k ont été estimés par des corrélations de la littérature. La résolution 

des équations a été effectuée avec deux méthodes : la méthode des différences finies avec le 

logiciel Matlab et la méthode des volumes finis avec ANSYS-Fluent. Des résultats identiques 

ont été obtenus par les deux méthodes. L’approche numéro 2 prend en compte la totalité du 

système, échantillon +autoclave. Le transfert de matière dans le gel a été décrit par l'équation 

de diffusion de Fick sans transport convectif. A l’extérieur du gel, le transport de tétraline dans 

le CO2 supercritique était gouverné par le phénomène de diffusion-convection. La simulation 

MFN (simulation 2) des équations correspondant à cette approche a prédit une cinétique de 

séchage différente de celle de l’approche numéro 1 (simulation 1). Ceci a été expliqué par une 

sous-estimation du coefficient de transfert de matière par les corrélations dans l’approche 1. La 

totalité du système échantillon+ autoclave a également été considérée dans l’approche 3. Mais 

l’échantillon a cette fois été modélisé comme un solide poreux au sein duquel le CO2 peut 

s’écouler. Par conséquent le transport de la tétraline dans le CO2 est gouverné par les 

phénomènes de diffusion et de convection à l’intérieur et à l’extérieur de gel. La simulation 

associée à cette approche (simulation 3) a donné des résultats plus proches des résultats 

expérimentaux.  La pénétration du fluide CO2 dans la structure fibreuse du gel est ainsi la théorie 

la plus proche de la réalité. Ce résultat représente une nouveauté dans les études traitant les 

modes de transfert de matière lors du séchage des aérogels, car la plupart de ces études ont 

considéré que le gel est toujours milieu impénétrable dans lequel uniquement la diffusion est 

responsable du transfert de solvant. Enfin, ce modèle pourrait permettre par la suite de 

dimensionner des systèmes de séchage supercritique et d’optimiser les débits de CO2 ainsi que 

les durées de séchage. 
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CHAPITRE IV: ETUDE DE LA SEPARATION CYCLONIQUE 
 

Les séparateurs cyclones constituent une méthode de fractionnement des mélanges à faible coût 

et faible entretien. Dans ce chapitre, nous nous intéressons à l’étape de séparation du mélange 

CO2-solvant au sein d’une cascade de trois séparateurs cycloniques. Les résultats 

expérimentaux obtenus ont montré que cette étape est satisfaisante quand le solvant est de la 

tétraline mais qu’elle ne l’est pas quand le solvant est du toluène. En effet, le taux de 

récupération du toluène est inférieur à %. Afin de déterminer les raisons de ce 

dysfonctionnement, deux études sont entreprises : une étude hydrodynamique de mécanique 

des fluides numérique (MFN) dans la première partie du chapitre et une étude 

thermodynamique de la séparation du mélange CO2-solvant dans les cyclones dans la seconde 

partie. 

IV.1 Etude hydrodynamique par la mécanique des fluides numérique MFN 

Les expériences présentées au chapitre II ont montré que la plupart du solvant liquide est récolté 

dans le premier séparateur. Pour cette raison, seul le premier séparateur est étudié dans cette 

partie. De plus, nous nous intéresserons au mélange CO2-toluène, puisque c’est celui qui est 

problématique.  

IV.1.1 Méthodes de simulation 

Les conditions opératoires retenues sont les conditions expérimentales mentionnées dans le 

chapitre II : °C et  bars.  
IV.1.1.1 Modèle de turbulence  

Puisque le phénomène de LCO (Liquid Carry Over, entraînement de gouttelettes liquides par la 

sortie gaz) est d’autant plus élevé que la vitesse du gaz est élevée, nous nous plaçons ici dans 

le cas le plus défavorable, c’est-à-dire avec le débit massique maximal constaté dans les 

expériences,  Q =  g/h. Afin de pouvoir choisir le modèle de turbulence qui permette de 

simuler correctement l’écoulement monophasique de CO2 dans le cyclone, il a été nécessaire 

de savoir si l’écoulement était laminaire ou turbulent dans le cyclone. Pour cela, nous évaluons 

le nombre de Reynolds, Re =  u L            ⁄                                                                                                                         IV.  
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où  est la masse volumique du fluide(le CO2),  la viscosité du fluide, u la vitesse moyenne et L  la longueur caractéristique. 

La masse volumique et la viscosité dynamique du CO2 dans les conditions de fonctionnement 

du cyclone (chapitre II) sont respectivement de  kg m−  et ,  −  Pa. s. Par conséquent, 

le nombre de Reynolds de l’écoulement de CO2 à l'entrée du cyclone, calculé avec le diamètre 

du tuyau d’entrée comme longueur caractéristique L  =  d, est égal à   ce qui signifie que 

l'écoulement est turbulent dans cette section. En conséquence, les équations RANS (Reynolds 

Averaged Navier Stokes) ont été choisies pour modéliser le comportement d'écoulement. Le 

nombre de Reynolds dans le cyclone, calculé en utilisant le diamètre du cyclone D comme 

longueur caractéristique, est égal à , ce qui correspond à un écoulement laminaire. 

Contrairement à la plupart des modèles de turbulence, le modèle k-kL-ω (décrit au chapitre II) 

est capable de modéliser des écoulements au sein desquels des zones laminaires et turbulentes 

coexistent. Il impose une viscosité turbulente nulle dans les zones d’écoulement laminaire. Par 

conséquent, c’est ce modèle qui a été sélectionné pour la modélisation hydrodynamique du 

cyclone. 

IV.1.1.2 Régime d’écoulement à l'entrée du cyclone 

Comme mentionné dans le chapitre I, plusieurs régimes d’écoulement diphasiques peuvent être 

rencontrés dans une conduite horizontale à section circulaire, telle que la conduite d’entrée du 

cyclone. Les principaux écoulements y sont décrits et présentés sur la figure I.6. La 

connaissance du régime d'écoulement diphasique à l'entrée du cyclone (à savoir la distribution 

spatiale des phases) est nécessaire afin de déterminer l'approche de modélisation multiphasique 

appropriée et pour définir les conditions aux limites d'entrée pour le modèle de MFN. 

Dans l’expérience où le débit de CO2 égal à  g/h, le débit de toluène est égal ,  g/h, il 

en résulte un mélange CO2-toluène de fraction volumique égale , . −  à l’entrée du 

cyclone. Ceci donne à l’entrée de cyclone une vitesse superficielle du CO2 gazeux égale à  m. s−  et une vitesse superficielle du toluène égale à ,  ×  −  m s−  (dans le chapitre II, 

la masse volumique et la viscosité dynamique de toluène dans les conditions de fonctionnement 

de premier séparateur sont égales respectivement à  kg.m−  et ,  −  Pa. s, tableau II.2). 

De plus la tension de surface du toluène dans le CO2 calculé avec PRO/II dans les conditions 

de fonctionnement est égale à ,  −  N. Pour ces valeurs, la méthode de Midoux [99], basée 

sur le modèle de Petalas, expliquée dans l’annexe B, prédit que le régime d’écoulement dans la 

conduite d’entrée de cyclone est un régime annulaire brouillard. De plus, tant que le débit de 
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CO2 est supérieur ou égal à  g/h, l’écoulement est de type annulaire, ce qui est valable pour 

toutes les expériences réalisées avec le toluène. Ce régime d'écoulement, représenté sur la 

Figure IV.1,  est constitué d'un film liquide qui s’écoule le long des parois du tuyau, avec des 

gouttelettes de liquide entraînées dans le cœur de l'écoulement. D'après le modèle de Petalas, 

annexe B, l'épaisseur du film liquide pariétal est d'environ × −  m et la fraction de liquide 

entraînée dans les gouttelettes est de , %. 

. 

Figure IV.1 Représentation schématique du régime annulaire d'écoulement dans une conduite 

horizontale 

IV.1.1.3 Stratégie de modélisation de l'écoulement diphasique 

Il est très difficile de simuler l'hydrodynamique des écoulements annulaires car ils comportent 

une interface continue, à savoir le film annulaire, ainsi que les gouttelettes de liquide dispersées 

dans le cœur de l'écoulement. En effet, les modèles d'écoulement multiphasique couramment 

utilisés de nos jours, détaillés dans le chapitre I, sont adaptés pour simuler des phases séparées 

(par exemple l’approche VOF (Volume Of Fluid)) ou des phases dispersées (par exemple les 

approches Euler-Euler ou Euler-Lagrange).  

Cette étude de MFN vise à déterminer s’il y a entraînement de liquide à la sortie supérieure du 

cyclone. En conséquence, la procédure de simulation suivante a été adoptée, Figure IV.2 : 

(1) Une simulation préliminaire d’un écoulement monophasique a été menée, avec comme 

fluide du CO2 gazeux pur. Cette simulation se rapproche de la réalité dans la mesure où 

la fraction molaire du toluène est très faible. Les calculs sont effectués en régime 

stationnaire. Le but de cette simulation est de fournir un champ d'écoulement initial 
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réaliste pour les simulations d'écoulement diphasique (qui nécessitent de longs temps 

de calcul). 

(2) A partir du champ d'écoulement obtenu précédemment, des simulations d'écoulement 

diphasiques sont effectuées à l'aide de l'approche VOF (technique de suivi de l'interface 

permettant de reconstruire la position de l'interface entre les fluides d'intérêt). Cette 

simulation vise à déterminer si le solvant liquide contenu dans le film annulaire est 

susceptible de s’échapper par la sortie supérieure du cyclone. Les gouttelettes de solvant 

sont ignorées dans cette simulation (le modèle VOF ne convient pas pour la simulation 

de phases dispersées), mais leur comportement sera abordé à la prochaine étape de la 

simulation. 

(3) L'approche Euler-Lagrange DPM (Discrete Phase Model) est utilisée pour simuler la 

trajectoire des gouttelettes et prédire si elles parviennent ou non jusqu’à la sortie 

supérieure du cyclone. Le modèle DPM traite les gouttelettes comme des objets 

ponctuels dotés d’une masse, et leurs trajectoires sont suivies individuellement en 

résolvant à chaque instant la seconde loi de Newton. Selon [240,241], la taille des 

gouttelettes résultant de la condensation homogène est comprise dans la plage de ,  à  m. Par conséquent, les simulations DPM ont été exécutées en utilisant différentes 

gouttelettes de taille, entre ,  à  m. Seule la traînée et la flottabilité ont été prises 

en compte dans l'équilibre des forces, car l'influence d'autres forces est moins 

significative. Le coefficient de traînée a été calculé en utilisant la corrélation connue de 

Morsi et al. [238]. 

Il est à noter que, dans toutes les simulations, l’écoulement était considéré comme isotherme, 

et les fluides ont été traités comme incompressibles (la pression étant relativement uniforme à 

l'intérieur du cyclone) et non miscibles. 

 

Figure IV.2 Procédure de simulation de l’écoulement diphasique CO2-toluène 
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IV.1.1.4 Schémas numériques 

Les équations d'écoulement sont résolues en utilisant le code ANSYS-Fluent. Les termes 

convectifs sont discrétisés en utilisant le schéma « QUICK », et les termes de diffusion avec 

des différences centrées. Dans les simulations multiphasiques VOF, l'avancement dans le temps 

est obtenu grâce à un schéma implicite du second ordre, et l'interface est suivie par 

l'intermédiaire du schéma implicite compressif. Comme indiqué précédemment, l'objectif est 

d'estimer le transport du film liquide plutôt que de prédire avec précision la forme ondulée 

probable de l'interface libre. Dans les simulations DPM, un schéma de Runge-Kutta d’ordre 

cinq est utilisé pour calculer les trajectoires des gouttelettes de liquide. 

IV.1.1.5 Géométrie et maillage  

La géométrie est composée : 

-d’un tuyau horizontal, tangent au corps du cyclone, alimentant le cyclone avec le mélange 

diphasique. Ce tuyau est légèrement décalé par ce que nous avons des mailles très distordues 

qui produisaient des divergences numériques. Les conséquences sur l’hydrodynamique sont de 

de second ordre.  

-du corps du cyclone, de forme cylindro-conique, avec deux sorties, une en bas et une en haut 

du dispositif.  

L'alimentation tangentielle imprime un mouvement tourbillonnaire au mélange gaz-liquide 

entrant qui améliore l'efficacité de la séparation par rapport aux séparateurs gravitaires. En effet, 

la phase la plus dense, le solvant (toluène) subit la force centrifuge la plus élevée, s’accumule 

contre la paroi et tombe pour être déchargée à la sortie inférieure tandis que la phase la  plus 

légère, le gaz (CO2) est évacué par la sortie supérieure. 

La géométrie (le domaine de calcul) et le maillage ont été créés avec le logiciel Gambit, Figure 

IV.3. Le  maillage est composé principalement d'éléments non uniformes hexaédriques. Le 

maillage  a été raffiné près des parois de sorte que la grandeur y+(épaisseur adimensionnelle 

des mailles situées contre la paroi) [127] soit toujours inférieure à , comme l'exige le modèle 

de turbulence k-kL-ω (§ II.2.2.2)  
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           (c)          (d) 

Figure IV.3 Géométrie simulée et principales dimensions du premier séparateur cyclone en mm (a) 

vue de dessus (b) vue de face (c) schéma de principe : segments I, II, III, IV, V, VI et VII utilisés pour 

traçage des profils de vitesse (d) Maillage. 

IV.1.1.6 Test d’indépendance de la solution du maillage 

Dans une modélisation de MFN, la solution doit être indépendante du maillage. Pour cela le 

maillage doit être suffisamment fin. Pour s’assurer de cette indépendance, les simulations 

préliminaires de l'écoulement monophasique ont été réalisées avec deux maillages dits grossier 



129 
 

et raffiné composés respectivement de   et   mailles. Des résultats identiques 

ont été obtenus en utilisant les deux maillages, Figure IV.4, ce qui montre que ces maillages 

sont suffisamment raffinés. En conséquence, seul le maillage grossier de   cellules a été 

utilisé pour les simulations d'écoulement multiphasique, afin de réduire les temps de calcul.  

 

(a) Composante Y de la vitesse sur le segment I situé au milieu du tuyau d’entrée en 

fonction de la position x(m) 

 

(b) Composante Z de la vitesse sur le segment II situé au milieu du tuyau de sortie gaz 

(z=147,5mm) en fonction de la position y(m) 
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(c) Norme de la vitesse à z = 135 mm sur le segment III situé en haut de cyclone en 

fonction de la position y 

Figure IV.4 Profils de vitesse de CO2 pour les deux maillages raffiné (o) et grossier (Δ). 

 

IV.1.1.7 Conditions aux limites  

Pour les simulations monophasiques, une condition de vitesse imposée uniforme est définie à 

l'entrée du tuyau.  

Pour les simulations VOF, la section d'entrée a été divisée en deux parties: une surface annulaire 

externe d'épaisseur × −  m à partir de laquelle entre le toluène liquide et une surface 

circulaire centrale à partir de laquelle entre le CO2 gazeux. Etant donné que le cyclone est utilisé 

en mode discontinu, la sortie inférieure du cyclone a été supposé fermée, et a été traité comme 

une paroi, « wall ». Des conditions de non-glissement ont été imposées aux parois.  

Dans le modèle DPM, il a été supposé que les gouttelettes atteignant les parois du cyclone sont 

piégées, mimant ainsi la coalescence avec le film liquide pariétal, et sont par conséquent retirées 

des calculs. 

IV.1.2 Résultats  

IV.1. 2.1 Perte de charge 

Nous avons calculé la perte de charge en utilisant les modèles empiriques et semi-empiriques 

cités dans le chapitre I. Les corrélations et les détails de calcul sont donnés dans l’annexe A. 

0

0.05

0.1

0.15

0.2

0.25

0.3

0.35

-0.015 -0.01 -0.005 0 0.005 0.01 0.015

N
or

m
e 

de
 la

 v
it

es
se

 e
n 

(m
/s

)

Position y (m)

raffiné

grossier



131 
 

Les résultats du calcul pour chaque modèle donné dans le Tableau IV.1 montrent que la perte 

de charge ΔP est inférieure à 86 Pa.  

 

Tableau IV.1 Calcul de la perte de charge, ΔP, par les différents modèles semi-empiriques et 

empiriques  

Perte de charge ΔP (Pa) 
Stairmand Barth Muschlknautz Sphered Casal Dirgo Coker 

7,8 86,3 10,6 2,7 17,8 2,1 1,6 

 

Les résultats des simulations monophasiques nous ont aussi permis de déterminer le champ de 

pression dans tout le cyclone. La Figure IV.5 montre que la variation de la pression statique (en 

Pascal) maximale dans le cyclone d'environ 35 Pa, ce qui est conforme aux calculs empiriques 

de perte de charge obtenus dans le Tableau IV.1.  

Devant ces faibles valeurs, ne dépassant pas 87 Pa, nous considérons la pression uniforme dans 

tout le séparateur. Ce résultat valide l'hypothèse de pression uniforme utilisée dans le modèle 

thermodynamique développé dans la seconde partie de ce chapitre. En outre, le modèle semble 

indiquer que la pression est pratiquement constante à l'intérieur du séparateur, et qu’elle varie 

surtout dans les tuyaux d’entrée et de sortie. 

 

Figure IV.5 Contours de pression statique relative à une pression de référence arbitraire en Pa 

(a) dans un plan vertical et (b) dans un plan horizontal à l’altitude de l’entrée 
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IV.1.2.2 Etude de l’écoulement monophasique 

Les résultats numériques montrent que le champ d'écoulement est axisymétrique (Figure IV.4 

(c), Figure IV.6 et Figure IV.7) Malgré l'utilisation d'une seule entrée tangentielle, le 

gauchissement du vortex n’est pas très significatif [78]. La Figure IV.7 (a) montre que la vitesse 

tangentielle suit le profil typique de vitesse tangentielle moyenne des écoulements 

tourbillonnaires présenté sur la Figure I.7 du chapitre I. Ce profil correspond à un vortex forcé 

(rotation de corps solide) près du centre du cylindre, et à un vortex libre (écoulement 

irrotationnel) près des parois [114]. La région du vortex libre devient plus importante vers le 

bas du cyclone (z =   mm et z =   mm). Dans le voisinage immédiat de la paroi, une 

région de couche limite existe où la vitesse tangentielle diminue rapidement pour atteindre zéro 

à la paroi. 

Le profil de vitesse axiale représenté sur la Figure IV.7 (b) comprend une inversion de 

l'écoulement à proximité de l'axe du cyclone, qui est généralement rencontrée dans les 

séparateurs à cyclone (profil (b), Figure I.8), chapitre I. Compte tenu du mouvement 

tourbillonnaire, les vitesses azimutales sont très élevées près de la paroi, tandis que de faibles 

vitesses sont rencontrées dans la zone centrale du vortex. La norme de la vitesse diminue 

rapidement vers le bas en raison de la dissipation visqueuse (Figures IV.6 et IV.7).  

 
 

(a) (b) 

Figure IV.6 Contours de vitesses axiale (a) et tangentielle (b), dans un plan vertical contenant 

l’axe de symétrie du cyclone. 
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(a) 

 

(b) 

 

Figure IV.7 Profils de vitesse à z = 130mm, z=80mm, z=40mm et z=10mm sur les segments 

IV, V, VI et VII situés sur le corps cylindrique du cyclone de (a) la vitesse tangentielle et de 

(b) la vitesse axiale. 

IV.1.2.3 Etude de l’écoulement diphasique 

IV.1.2.3.1 Les résultats des simulations VOF 

Les simulations VOF ont été effectuées en utilisant un solveur instationnaire, avec un pas de 

temps ajusté dans la gamme de −  à  ×  −  s. Comme indiqué précédemment, ces 
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simulations ont pour but d'estimer la progression du film liquide annulaire plutôt que de prévoir 

avec précision la forme de l'interface. 

La Figure IV.8, qui présente la distribution de la fraction volumique de toluène dans le cyclone, 

montre que le liquide s’écoule contre des parois, et descend jusqu’à la partie inférieure du 

cyclone. La coloration bleue du tube de la sortie supérieure indique une fraction volumique de 

toluène nulle, ce qui signifie que le film de toluène n'atteint pas la sortie supérieure du cyclone. 

Par conséquent, aucun entraînement de liquide par le gaz ne se produit dans les conditions de 

fonctionnement étudiées.  

  

Figure IV.8 Distribution de la fraction volumique de toluène dans un plan vertical contenant 

l’axe du cyclone. 

IV.1.2.3.2 Les résultats des simulations DPM 

Les simulations DPM ont été effectuées en supposant différentes tailles de gouttelettes: ,  ;  ; 

 et  m. Il est à noter que, pour simplifier, nous avons supposé que le mouvement des 

gouttelettes n’influence pas le champ de vitesse du CO2. Pour tous les diamètres de gouttelettes 

étudiées, le modèle DPM prédit une efficacité de % de la séparation gaz- liquide, c’est à 

dire que toutes les gouttelettes sont piégées sur les parois du séparateur et aucune gouttelette ne 

pourrait atteindre la sortie supérieure de cyclone. De plus, le tracé des trajectoires de particules 
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de diamètre , m montre que ces particules sont bien piégées sur les parois de cyclone, Figure 

IV.9. 

 

Figure IV.9 Trajectoires des particules (gouttelettes, d = , m) colorées en fonction de 
leur temps de séjour (s) 

Bien que le modèle DPM puisse entraîner une surestimation de l’efficacité de séparation de très 

petites gouttelettes (les effets de mouvement brownien n’étant pas pris en compte), les modèles 

VOF et DPM indiquent clairement que le toluène liquide et le CO2 gazeux sont efficacement 

séparés dans le cyclone. Par conséquent, les mauvais rendements de séparation observés 

expérimentalement ne sont expliqués par l’hydrodynamique. En revanche, ils sont susceptibles 

d'être liés à la thermodynamique. Cette hypothèse est examinée dans la seconde partie de ce 

chapitre. 

IV.2 Etude thermodynamique  

Comme cela a été indiqué dans la partie I de ce chapitre, la faible efficacité de séparation des 

cyclones dans le cas du toluène n’est pas due à la mécanique des fluides. Nous nous demandons 

maintenant si la mauvaise séparation est due à la thermodynamique. Dans cette partie, nous 

nous réalisons une modélisation thermodynamique des deux systèmes binaires CO2-toluène et 

CO2-tétraline dans les conditions de fonctionnement expérimentales de manière à comparer 

ensuite les résultats théoriques et expérimentaux. Le séparateur cyclone est simulé comme un 

étage théorique simple. Une équation d’état (EE) est nécessaire pour générer des diagrammes 
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de phases binaires. L'effet de différents paramètres tels que la pression et la composition 

d'entrée sur la récupération sera étudié pour le système CO2-toluène.  

IV.2.1 Schéma du procédé de séparation simulé 

La précision du modèle d’étage d'équilibre pour le cyclone dépend fortement du choix d'un 

modèle thermodynamique approprié pour décrire le comportement du mélange aux conditions 

opératoires (pression dans le séparateur variant de  à  bars et température fixée à °C).  

Comme il a été montré dans la première partie de ce chapitre, la valeur de la perte charge dans 

ce cyclone est faible ce qui permet de considérer l'uniformité de la pression dans tout le 

séparateur. Par conséquent, malgré la complexité du processus réel de séparation, le premier 

cyclone a été modélisé comme un étage d'équilibre théorique simple, comme Camy et al. 

[191,192] (cf. Chapitre I). La validité de cette hypothèse sera discutée à la fin de cette partie. 

Les simulations ont été effectuées à l'aide du logiciel PRO/II, un simulateur de procédés en 

régime stationnaire. Le schéma du procédé simulé est montré sur la Figure IV.10.  

 

Figure IV.10 Modélisation du premier cyclone comme un seul ballon flash. S1: flux d'entrée 

contenant un mélange CO2-solvant; S2 : sortie gazeuse. S3 : sortie liquide. 

Le ballon flash est alimenté par un mélange S1 de deux composés A et B à séparer (avec A le 

composé le plus volatil). Ce mélange peut se présenter, pour certaines valeurs de température 

et de pression, sous la forme diphasique (liquide et vapeur). Le ballon possède une sorties 

gazeuse S2 et une sortie liquide S3. La phase vapeur S2 sera la plus riche en composé A (le 

plus volatil) et la phase liquide S3 sera enrichie en B (le plus lourd). Dans notre cas, le mélange 

considéré est le CO2-solvant, le CO2 (désigné par la lettre A) est plus volatil que les deux 

solvants toluène et tétraline (désignés par la lettre B). La brusque chute de pression à l’entrée 

du séparateur entraîne une vaporisation d’une partie de l’alimentation d’où l’apparition de deux 

phases (liquide et vapeur) de compositions différentes. 

La pression et la température dans le courant S1 (en amont du séparateur cyclone) sont la 

pression et la température du mélange CO2-solvant à la sortie de l'autoclave. Elles sont 
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supposées constantes et égales respectivement à  bars et °C pour le toluène et  bars et °C pour la tétraline en accord avec les expériences. La température et la pression du premier 

cyclone ont été fixées à °C et  bars. 
La composition du flux d'entrée S1 est calculée à partir des résultats expérimentaux décrits dans 

le chapitre II, (Tableaux  II.6 et II.7), en tenant compte de la quantité de solvant, initialement  

placée dans l'autoclave, du débit de CO2 injecté dans le système et du temps pendant lequel le 

séchage a eu lieu. Sur la base des valeurs expérimentales moyennes, la fraction molaire du 

toluène a été supposée varier entre ,  et ,  (d'où une fraction de CO2 de ,  et de , ) et la fraction molaire de tétraline entre ,  et ,  (d'où une fraction de CO2 de ,  et de , )(Tableaux II.6 et II.7) 

Il est à noter que le procédé de séparation réel fonctionne en mode discontinu. Cependant, il a 

été décidé de supposer que la série de cyclones fonctionne en régime stationnaire en raison des 

temps de fonctionnement assez longs et de la variation lente des paramètres d’entrée. 

IV.2.2 Présentation du modèle thermodynamique de mélange binaire  

Comme mentionné dans le chapitre II, la modélisation thermodynamique d'un procédé de 

séparation supercritique nécessite l'utilisation d'une équation d'état (EE) capable de gérer le 

comportement de la phase fluide à haute pression. L’EE cubique de Peng-Robinson a ainsi été 

sélectionnée. Les règles de mélange classique Van der Waals ont été utilisées pour extrapoler 

l’EE des composants purs à des mélanges. Les paramètres de ce modèle pour les mélanges 

binaires CO2-toluène et CO2-tétraline sont détaillés dans le chapitre II. 

Afin d'illustrer les performances du modèle proposé, la Figure IV.11 et la Figure IV.12 

comparent les diagrammes de phases isothermes calculés et expérimentaux pour les deux 

systèmes CO2-toluène et CO2-tétraline. Le comportement du système CO2-toluène est affecté 

par l'importante asymétrie de taille entre les deux molécules : la courbe de rosée est en effet  

une droite presque verticale (ce qui signifie que la phase gazeuse ne contient que du CO2 pur). 

L’EE de PR montre une bonne capacité à modéliser le système binaire CO2-toluène.  
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(a) (b) 

Figure IV.11 Diagrammes de phase isothermes du système binaire CO2-toluène. Lignes continues : courbes de 

rosée et de bulle calculées en utilisant l’EE de PR. (+) points de bulles expérimentaux (*) points de rosée 

expérimentaux. (a) T = 293,15 K, (b) T = 308,15 K. 
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(a) (b) 

Figure IV.12 Diagrammes d’équilibre de phase isothermes du système binaire CO2-tétraline. Lignes continues : 

courbes de rosée et de bulle calculées en utilisant l’EE de PR. (+) points de bulles expérimentaux (*) points de 

rosée expérimentaux. (a) T = 313,20 K, (b) T = 353,20 K.    

Le diagramme de phase du système CO2-tétraline est plus complexe et a été moins étudié 

expérimentalement. A ,  K, le diagramme présente un point critique liquide-liquide 

(maximum commun des courbes de bulle et de rosée). La rupture de pente sur la courbe de bulle 

peut être interprétée comme un effet mémoire de la présence d'un équilibre de trois phases 

(liquide-liquide-vapeur) à des températures plus basses.  
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Figure IV.13 Diagrammes d’équilibre de phase isothermes du système binaire CO2-tétraline. Lignes continues : 

courbes de rosée et de bulle calculées en utilisant l’EE de PR. (+) points de bulles expérimentaux. T = 293,15 K.   

Le diagramme CO2-tétraline est extrapolé à T = °C = ,  avec l’EE de PR, Figure IV.13 

et validé expérimentalement. La méthode expérimentale et les résultats concernant les points 

des bulles de diagrammes d’équilibre de phase isothermes du système binaire CO2-tétraline 

sont présentés dans l’annexe C. 

Bien que le modèle ait tendance à sous-estimer légèrement les pressions de bulle et à surestimer 

les pressions critiques, des estimations acceptables de solubilité dans les phases liquide et 

gazeuse peuvent cependant être obtenues pour le domaine de pression couvert par le procédé 

de séparation.  

IV.2.3 Résultats  

IV.2.3.1 Simulation et comparaison avec les résultats expérimentaux 

Le modèle thermodynamique présenté dans cette section a été intégré dans le logiciel PRO/II 

et la séparation du mélange CO2-toluène et CO2-tétraline a été simulée à l'aide d'un seul ballon 

flash. La récupération de solvant (toluène ou tétraline) est définie comme suit : 

Taux de récupération de solvant =  ̇ aa     ̇ aa a  = aa × a − aa − a           (IV.2) 

 

Où ṅ   et ṅ   indiquent les débits molaires de solvant dans la sortie liquide 

et dans l'alimentation du cyclone.  
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x , y et z  sont les fractions molaires de solvant, respectivement, dans la sortie 

liquide, dans sortie gazeuse et dans l'alimentation. 

Les taux de récupération de solvant obtenus par la modélisation thermodynamique pour les 

différentes valeurs de fraction molaire de toluène et de tétraline considérées sont en assez bon 

accord avec les valeurs expérimentales (Tableau IV.2 et Tableau IV.3). 

Tableau IV.2 Comparaison des taux théoriques et expérimentaux de récupération du toluène 

à °C et  bars. 
Fraction molaire 

moyenne de toluène 
entrant (%) 

Taux de récupération 
expérimental (%) 

Taux de récupération 
théorique (%) 

Ecart relatif 
(%) 

0,29 25,20 34,1 26,10 

0,32 47,47 40,4 17,50 

0,33 39,85 42,24 5,66 

0,51 50,55 63,1 19,89 

0,55 59,33 66,2 10,38 

0,59 62,50 68,56 8,84 

0,65 63,58 71,57 11,17 

 

Tableau IV.3 Comparaison des taux de récupération théoriques et expérimentaux de la 

tétraline à 20°C et 50 bars 

Fraction molaire moyenne 
de tétraline entrant (%) 

Taux de récupération 
expérimental (%) 

Taux de 
récupération 

théorique (%) 
Ecart relatif 

0,26 85,93 94,30 8,88 

0,27 94,10 94,50 0,42 

0,29 94,40 94,80 0,42 

0,36 98,39 96,00 2,49 

0,41 96,53 96,50 0,03 

0,43 96,60 96,65 0,05 

0,46 98,94 96,80 2,21 
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Les taux théoriques de récupération de la tétraline sont élevés et ceux de toluène sont faibles, 

ce qui est conforme aux observations expérimentales. Nous observons ainsi, qu'une simulation 

avec  un seul ballon flash en utilisant l’équation d’état de  PR avec k  dépendant de la 

température explique raisonnablement les dysfonctionnements observés lorsque le toluène est 

utilisé comme solvant. 

Les écarts observés entre les récupérations théoriques et expérimentales pour le toluène et la 

tétraline peuvent être attribués aux hypothèses qui ont été précédemment présentées et sont 

maintenant discutées: 

- La simulation a été effectuée en considérant le régime comme stationnaire et en 

supposant que les compositions du flux d'entrée, ainsi que le débit de CO2 d'entrée sont 

constants au cours du procédé. 

- Expérimentalement, un état stationnaire est difficile à atteindre, car la concentration de 

solvant dans le flux de CO2 est difficile à contrôler. De plus la quantité de solvant dans 

l’autoclave diminue au cours du temps ce qui conduit à une diminution du débit de 

solvant sortant de l’autoclave. En conséquence, la fraction de solvant dans le flux 

alimentant le cyclone diminue au cours du temps. Par ailleurs, il est difficile de 

maintenir la pression constante dans les séparateurs, ainsi la pression dans le premier 

séparateur a fluctué entre  et  bars. 
- La vidange périodique du cyclone a un effet thermodynamique qui n’a pas été pris en 

compte ici. 

Par la suite, nous étudions seulement le système CO2-toluène pour voir l’effet de la variation 

de la température, de la pression et de la fraction molaire moyenne de solvant sur le taux de 

récupération.   

IV.2.3.2 Simulation avec différentes compositions d'entrée et différentes pressions pour le 
système CO2-toluène  

Lors des expériences, il a été constaté qu'une variation de fraction molaire de toluène de ,  à , % change considérablement la récupération. 

Par conséquent, pour étudier l'effet de la concentration d’entrée sur la récupération, plusieurs 

simulations ont été réalisées à  bars et °C en faisant varier la fraction d'entrée du toluène 

de , % à  %, Figure IV.14. 
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Figure IV.14 Taux de récupération en fonction de la composition d’entrée de toluène. 

Pour des concentrations d’entrée de toluène plus élevées, une meilleure récupération de solvant 

est atteinte. D'autre part, lorsque la concentration est faible, en particulier inférieure à  % 

molaire comme dans les conditions expérimentales, la séparation devient plus difficile. En 

dessous de , % molaire, la récupération est presque nulle. 

L'effet de la pression a également été étudié pour une température de 20°C et différentes 

compositions d'entrée, Figure IV.15 

 

Figure IV.15 Variation du taux de récupération en fonction de la pression pour les différentes 

fractions molaires d'entrée de toluène (T = °C) 
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Il est observé qu’en dessous de 50 bars, la pression n'a aucune incidence sur la récupération. 

Au-delà de cette valeur, la récupération augmente continument, pour atteindre %. 
Néanmoins, cette haute performance est due au fait qu’à pression élevée, le mélange est proche 

de l'état liquide et non seulement le toluène est récupéré intégralement dans la sortie liquide, 

mais aussi de grandes quantités de CO2 liquide. Nous avons constaté qu'à °C, pour une 

fraction molaire comprise entre , % et %, une pression de  bars donne la plus grande 

récupération du toluène ( %). Cette valeur doit donc être choisie comme pression optimale 

de fonctionnement. 

IV.2.3.3 Simulation avec différentes températures pour le système CO2-toluène 

A une pression de  bars, nous avons étudié l’effet de la température sur la récupération, 

Figure IV.16. Nous remarquons qu’une diminution de température de °C conduit à une 

augmentation importante du taux de récupération. Par exemple, pour une fraction molaire de 

0,4%, le taux de récupération passe de % à % et pour une fraction molaire de , % il 

passe de % à %. Pour toutes les fractions molaires de toluène, le taux de récupération 

atteint son maximum (≅ %  quand la température est égale à °C ou °C.  

 

Figure IV.16 Variation du taux de récupération en fonction de la température pour les 

différentes fractions molaires d'entrée de toluène (56 bars) 
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Par conséquent, dans le cas du toluène, l’étude de l’effet de la pression et de la température a 

montré qu’une pression de  bars associés à une température de − °C conduisent au 

meilleur taux de récupération, ceci pour toutes les fractions de toluène d’entrée considérées. 

Ces conditions optimales sont assez proches des conditions opératoires déjà employées (P = bars et T = °C). Il n’est malheureusement pas possible d’imposer de manière 

suffisamment précise la pression et la température tout au long du séchage, dans la configuration 

actuelle du procédé. 

Généralement, une seule étape de distillation flash est insuffisante pour obtenir des produits très 

purs sauf si les deux composés de l’alimentation ont des volatilités très différentes. Pour une 

bonne séparation des composés, des cascades de flash sont généralement utilisées ou une 

distillation étagée à contre-courant. Cependant l’expérience a montré que l’utilisation d’une 

cascade de trois cyclones n’était pas nécessaire car les deux autres cyclones n’ont aucun effet 

séparatif et que toute la quantité de solvant a été récupérée au niveau de premier cyclone. 

Cependant, la cascade de cyclones est nécessaire pour éviter la détente directe de 90 bars 

(pression dans l’autoclave) à la pression atmosphérique.  

IV.2.3.4 Autres hypothèses de modélisation thermodynamique 

Pour simuler le premier cyclone, un ballon flash unique a été utilisé. La simulation 

correspondante aux conditions opératoires P =  bars et T = °C sera appelée par la suite, 

simulation 0. Dans une seconde approche, nous allons formuler différentes hypothèses sur le 

mode de fonctionnement du cyclone et sur le mode de récupération du liquide en sortie du flash.  

Lors des expériences réalisées au laboratoire, le liquide s'accumule dans le cyclone. Des 

prélèvements sont effectués périodiquement en ouvrant la vanne en dessous du cyclone pour 

récupérer le liquide. Lors de l'ouverture de la vanne, le liquide subit donc une détente de la 

pression du flash à la pression atmosphérique. Cette deuxième détente provoque la vaporisation 

d'une partie de la phase liquide, ce qui entraîne une modification du taux de récupération du 

toluène.  

Le premier flash peut être simulé soit à °C, soit en le considérant isolé (isenthalpique). La 

détente lors de l'ouverture de la vanne sera simulée comme un deuxième flash à  bar. Nous 

ferons deux hypothèses sur ce deuxième flash. Nous pouvons le considérer isenthalpique car 

généralement une vanne est isenthalpique, mais nous pouvons aussi le considérer à °C 

(température du laboratoire) car cette détente s'effectue dans le laboratoire et non dans un ballon 

flash isolé. En considérant ces hypothèses sur ces deux flashs considérés, nous aurons donc 



145 
 

quatre systèmes à étudier (Figure IV.17) et nous pourrons les comparer en considérant toujours 

une alimentation avec une fraction molaire moyenne de toluène de , % ( , % de CO2) 

(valeur moyenne des fractions molaires expérimentales traitées, Tableau IV.2). 

 

 

Figure IV.17 Quatre hypothèses considérées lors des simulations 

i) Hypothèse 1 : Les deux flashs sont à 20°C 

Dans ce premier cas, nous considérons que le premier cyclone (ou flash 1) est calorifugé à 20°C 

et que la récupération du liquide (flash 2) s’effectue à 20°C. Comme le montre le diagramme 

de phases du système CO2-toluène pour 0,4% molaire de toluène (Figure IV.18), le domaine 

d’équilibre liquide-vapeur est limitée par les pressions de 9,5 bars et 59,5 bars. 

 

Figure IV.18 Diagramme de phases du binaire CO2-toluène à , % molaire de toluène 

Ainsi  lorsque la pression du premier cyclone est inférieure à 9,5 bars, le mélange est totalement 
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types de taux de récupération du toluène. Le taux de récupération 1 correspond au taux de 

récupération du toluène dans le flash 1. Le taux de récupération 2 correspond au taux de 

récupération du toluène dans le flash 2. Le taux de récupération final ou global correspond au 

taux de récupération obtenu à la fin de la détente à 1 bar (flash 2) : 

 Taux de récupération du flash = débit molaire de toluène en sortie du flash débit molaire de toluène en alimentation                      IV.  

Taux de récupération du flash = débit molaire de toluène après détente à  bar débit molaire de toluène en sortie du flash                  IV.  

Taux de récupération global = débit molaire de toluène après détente à  bar débit molaire de toluène en alimentation                        IV.  

 

Pour des pressions supérieures à 9,5 bars, le taux de récupération 1 augmente avec la pression. 

Cette augmentation est normale car la température est constante et nous augmentons P, nous 

obtenons donc plus de liquide dans le cyclone. Mais en même temps, la fraction molaire du 

dioxyde de carbone augmente dans le liquide sortant du flash 1 (qui subira ensuite le flash à 

pression atmosphérique et 20°C). D’après le diagramme isotherme à °C pour une pression 

fixée (ici 1 bar), la proportion de phase liquide (obtenue après flash) diminue lorsque la fraction 

molaire de CO2 augmente. Ceci explique la diminution du taux de récupération 2 lorsque P 

augmente. Le taux de récupération global, produit des taux de récupération 1 et 2, atteint sa 

valeur maximale de % pour une pression optimale (P ) de l’ordre de  bars comme 

indiqué sur la Figure IV.19. 

 

Figure IV.19 Taux de récupération des flashs 1 et 2 et taux de récupération global en fonction 

de la pression du flash 1. Les 2 flashs ont une température de 20°C. 
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Puis nous avons gardé le flash 1 à une pression de  bars et nous avons fait varier la fraction 

molaire de toluène moyenne de , % à %. Nous avons alors trouvé que les taux de 

récupérations globaux sont plus élevés lorsque la fraction molaire de toluène moyenne est plus 

élevée. Nous avons ensuite modifié la pression dans ce premier flash pour voir son effet. Le 

taux de récupération atteint son maximum pour une pression optimale différente de  bars.  
La simulation réalisée avec une pression de flash1 fixée à  bars est appelée  simulation 1 et 

celle réalisée avec une pression de flash égale à la pression optimale (permettant d’avoir un 

taux de récupération global maximal) est appelée simulation 2. 

Les faibles taux de récupération obtenus par ces deux simulations 1et 2 peuvent être dus au fait 

que lors de la récupération du liquide, il subit une détente d’une pression de  bars à une 

pression de 1 bar. Ainsi, cette forte chute de pression entraîne l’évaporation d’une partie du 

liquide, d’où une perte de toluène. Si nous avions utilisé un flash intermédiaire de 20 bars, la 

perte de toluène serait moins importante. Nous simulons un procédé où le liquide sortant du 

premier flash (P =  bars, T = °C) passe ensuite par un flash intermédiaire 

(P  =  bars, T   = °C) pour être récupéré à la fin à la 

pression atmosphérique (P  = bar, T = °C , simulation 3. Les taux de 

récupérations obtenus par les simulations 1, 2 et 3,  en fonction de la fraction molaire de toluène 

moyenne sont notés dans le Tableau IV.4. 

 

Tableau IV.4 Taux de récupération de toluène global (TR ) en fonction de la fraction 

molaire moyenne de toluène à différentes simulations 1,2 et 3  

Fraction molaire 

moyenne de toluène (%) 

TR (%) 

Simulation 1 

P  

(bars) TR  (%) 

Simulation 2 

TR (%) 

Simulation 3 

0,2 2,99 52,65 8,52 3,78 

0,3 28,04 36,54 33,97 35,46 

0,4 40 35,29 49,78 51,00 

0,6 53,09 33,9 65,67 67,14 

0,8 59,36 32,7 73,67 75,06 

1 63,12 31,79 78,5 79,81 

 

 

Sur la Figure IV.20, nous comparons les taux de récupération obtenus par les simulations 1, 2 

et 3 (Résultats Tableau IV.4) à ceux obtenus par la simulation 0 (un seul flash). Nous voyons 
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bien que dans ces trois nouvelles simulations (simulations 1,2 et 3), les taux de récupérations 

sont plus faibles que ceux de la simulation 0. Par conséquent, cette hypothèse qui considère soit 

deux flashs à °C  (simulation 1 et 2), soit 3 flashs à °C (simulation 3) n’apporte pas une 

amélioration du taux de récupération par rapport à celle qui considère un seul flash (simulation 

0).  

 

 

Figure IV.20 Comparaison des taux de récupération en fonction de la fraction molaire 

moyenne de toluène obtenus par simulations 0, 1, 2 et 3 

ii) Hypothèse 2 : Flash 1 à 20°C et le flash 2 isenthalpique 

Le premier cyclone ou flash étant calorifugé à 20°C, on considère que la détente à pression 

atmosphérique s’effectue de façon isenthalpique. Ainsi l’évolution du taux de récupération du 

flash 1 en fonction de la pression est la même que pour le premier cas ci-dessus. Comme nous 

considérons qu’il n’y a pas d’échange de chaleur lors de la récupération du liquide, la totalité 

du toluène en sortie du cyclone est récupérée d’où un taux de récupération 2 qui vaut 1, et un 

taux global qui est égal au taux de récupération du flash 1, Figure IV.21. Par contre, d’après la 

Figure IV.22, la température du mélange lors de la détente à pression atmosphérique varie 

beaucoup en fonction de la pression dans le premier cyclone. Lorsque cette pression est 

comprise entre 10 et 60 bars, il risque d’y avoir formation de la carboglace. Donc cette 

simulation bien qu’elle donne des taux de récupérations théoriques très importants (tend vers 

100%), elle conduit à une formation de carboglace ce qui rend la récupération expérimentale 

irréalisable et risque de plus de provoquer des dommages aux vannes.  
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Figure IV.21 Taux de récupération en fonction de la pression du flash 1 avec le flash 1 à 20°C 

et le flash 2 isenthalpique 

 

Figure IV.22 Températures des deux flashs en fonction de la pression du flash 1. Flash 1 à 

20°C et le flash 2 isenthalpique. 

iii) Hypothèse 3 : Flash 1 isenthalpique et flash 2 à 20°C 

Le premier cyclone n’est pas calorifugé, il est considéré comme un ballon isolé. Nous faisons 
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0

0.2

0.4

0.6

0.8

1

0 10 20 30 40 50 60

T
au

x 
de

 r
éc

up
ér

at
io

n 
du

 to
lu

èn
e

Pression du flash 1 ( bar)

TAU_REC_TOL

TAU_REC_LIQ1

TAU_REC_LIQ2

Taux de Récupération du Flash 2

Taux de Récupération du Flash  1

Taux de Récupération global

-100

-80

-60

-40

-20

0

20

0 10 20 30 40 50 60

T
em

pé
ra

tu
re

s 
(°

C
)

Pression du flash 1(bar)

Température du Flash1

Température du Flash 2

Formation de
Carboglace

Domaine de la 



150 
 

la montre la Figure IV.23, le liquide en sortie du cyclone 1 (avant détente à 1 bar) contient 97 à 

98,5% de dioxyde de carbone. 

 

 

Figure IV.23 Fraction molaire de CO2 dans le liquide 1 en fonction de la pression du flash 1. 

Flash 1 isenthalpique et flash 2 à 20°C. 

D’après le diagramme isotherme du système CO2-toluène à 20°C, pour une pression de 1 bar, 

le mélange se trouve totalement sous forme vapeur lorsque la fraction molaire de CO2 dépasse 

96,85%. Donc le taux de récupération global du toluène est nul en utilisant ce modèle (flash1 

isolé et détente à 20°C). De plus, la température dans le ballon 1 est supérieure à la température 

de formation de carboglace, Figure IV.24. En conséquence cette hypothèse n’est pas du tout 

favorable à la récupération de toluène liquide.  
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Figure IV.24 Températures des deux flashs en fonction de la pression du flash 1.  

Flash 1 isenthalpique et flash 2 à 20°C 

iv) Hypothèse 4 : Flashs 1et 2 isenthalpiques 

Dans ce dernier modèle, nous considérons le premier ballon isolé, et faisons l’hypothèse que la 

détente à pression atmosphérique s’effectue de façon isenthalpique. Lorsque la pression du 

mélange CO2-toluène augmente, les températures de rosée et de bulle augmentent aussi. 

Comme la température du ballon 1 doit être comprise entre ces deux températures (pour obtenir 

un ELV), il est donc normal que la température du flash 1 augmente avec la pression.  

D’après la Figure IV.25, la courbe de température du ballon 1 s’écarte de la courbe de bulle 

lorsque la pression augmente, donc la proportion de phase liquide (règle des leviers) obtenue 

diminue aussi, ce qui explique la diminution du taux de récupération de toluène avec 

l’augmentation de la pression, Figure IV.26 

D’après ce modèle, il y aura formation de carboglace lors de la récupération de liquide à 1 bar 

quelle que soit la pression dans le ballon 1, Figure IV.27. Cette hypothèse de simulation n’est 

pas possible et est à éviter.  
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Figure IV.25 Températures de bulle, de rosée et du ballon 1 en fonction de la pression 

 

 

Figure IV.26 Taux de récupération du toluène en fonction de la pression du flash 1. Flashs 1 

et 2 isenthalpiques. 
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Figure IV.27 Températures des deux flashs en fonction de la pression du ballon 1. Flashs 1 et 
2 isenthalpiques. 

 

v) Comparaison des quatre modèles (quatre hypothèses) 

Avec le premier modèle (deux flash à °C), il n’y a jamais de formation de carboglace. Par 

contre, les taux de récupération de toluène sont toujours mauvais (inférieurs à %) quelle que 

soit la pression du flash 1.  

Avec le deuxième modèle (flash1 à °C et flash 2 isenthalpique), il n’y a formation de 

carboglace (dans le flash 2) que pour des pressions inférieures à  bars ou supérieures à  bars. Mais lorsque la pression du ballon 1 est comprise entre ces deux pressions, le taux de 

récupération de toluène est mauvais (entre  et % . 
Avec le troisième modèle (flash1 isenthalpique et flash 2 à °C), il ne se forme pas de 

carboglace (dans le flash 1) pour une pression du flash 1 supérieure à 5 bars, mais le taux de 

récupération global de toluène est toujours nul. 

Avec le dernier modèle où les deux flashs sont isenthalpiques, nous avons un bon taux de 

récupération global (entre  et , %  mais il se forme de la carboglace lors la détente à 

1bar, quelle que soit la pression du flash 1.  

D’après ces quatre modèles, les taux de récupération satisfaisants sont toujours accompagnés 

d’une formation de carboglace (qu’il faut éviter). 
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IV.3 Conclusion 

Le cyclone est un dispositif couramment adopté pour séparer un mélange gaz-liquide. 

Cependant, la séparation cyclonique en aval du procédé de séchage d’organogel étudié dans 

cette thèse n’est pas satisfaisante pour le système CO2-toluène. Une étude numérique de MFN 

et une étude thermodynamique ont été effectuées afin de déterminer les raisons de ce 

dysfonctionnement. 

L'étude numérique MFN, réalisée avec ANSYS-Fluent, comportait de 3 étapes. Tout d'abord, 

une simulation monophasique préliminaire a été exécutée, en supposant que seul le CO2 gazeux 

était présent dans le cyclone. Puis, à partir du champ d'écoulement obtenu précédemment, des 

simulations d'écoulements diphasiques ont été réalisées en utilisant l'approche VOF (Volume 

Of Fluid). Cette simulation a établi que le film de toluène liquide existant au niveau des parois 

du cyclone n’atteint pas la sortie gaz. Enfin, une simulation DPM (Discrete Phase Modelling), 

a permis de calculer la trajectoire des gouttelettes de toluène et prédit encore une fois qu'elles 

ne sont pas entraînées dans la sortie supérieure du gaz. L'étude de MFN montre donc que 

l’hydrodynamique favorise la séparation. 

La modélisation thermodynamique a été réalisée en supposant que la série de cyclones se 

comporte comme un étage d'équilibre théorique simple. L'équation d’état de Peng-Robinson 

combinée avec les règles de mélange classiques impliquant un paramètre d'interaction binaire 

dépendant de la température a été sélectionnée. Plusieurs simulations ont été réalisées pour 

différentes concentrations d'entrée et différentes pressions. Elles ont prédit des faibles taux de 

récupération, en assez bon accord avec les valeurs expérimentales et ont indiqué que, pour une 

concentration de toluène comprise entre 0,2 mol% et 0,7% molaire, la pression doit être réglée 

à 55 bars et 20°C afin de récupérer la quantité maximale de toluène sous l’état liquide. 

Le modèle thermodynamique a ensuite été modifié en considérant un second flash représentant 

la détente réalisée lors de la vidange du cyclone. Quatre cas ont été traités correspondant à 

différentes hypothèses de température dans les flashs. Cependant nous avons trouvé que 

l’hypothèse qui augmente le taux de récupération engendre aussi une formation de carboglace, 

qui peut obstruer voire dégrader les vannes. De plus, l’hypothèse qui évite cette formation 

n’entraîne pas une amélioration des taux de récupération théoriques. 

Pour conclure, la thermodynamique a permis d’expliquer les taux de récupération du toluène et 

de la tétraline à l’aide des séparateurs cyclones. 
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CONCLUSIONS GENERALES ET PERSPECTIVES 
 

 

Lors de cette thèse, l’optimisation du procédé de fabrication d’un aérogel destiné à être un 

super-isolant bio-sourcé a été réalisée. Le développement depuis 10 ans de ce produit par le 

Laboratoire de Chimie Physique Macromoléculaire (LCPM, Nancy) a fait l’objet de dépôts de 

brevets en France, en Europe et aux Etas Unis. Il est produit par séchage au CO2 supercritique 

d’organogels.  

Dans le premier chapitre, une étude bibliographique a permis de mettre en évidence les travaux 

étudiant les phénomènes de transfert à l’intérieur d’un gel contenant un solvant interstitiel au 

cours d’un séchage supercritique. Ces recherches s’intéressaient toutes à des aérogels de silice 

avec des solvants différents des solvants utilisés dans cette thèse. Pour les séparateurs cyclones, 

en aval de l’autoclave, des études hydrodynamiques et thermodynamique dépendant des 

mélanges binaires à séparer ont été recensés dans la littérature. 

Dans un deuxième chapitre, nous avons présenté les matériels et les méthodes utilisés au cours 

de ce travail. Nous avons ainsi donné les propriétés de tous les produits utilisés dans les 

différentes conditions de fonctionnement (dans l’autoclave et les séparateurs) : l’organogel, 

l’aérogel, les deux solvants organiques le toluène, la tétraline et le CO2. Le procédé de séchage 

a été décrit en détails ainsi que les conditions opératoires. Ce procédé composé de trois étapes, 

premièrement une étape de préparation du CO2 supercritique, deuxièmement une étape 

d’extraction du solvant de l’organogel par le CO2 supercritique dans un autoclave et finalement 

une étape de séparation CO2-solvant. Nous avons par la suite exposé les résultats des 

expériences de séchage acquises par ailleurs. La récupération de solvant dans le cas de la 

tétraline était satisfaisante, dépassant 85%, même dans le cas d’une faible fraction moyenne de 

solvant. Ces expériences ont été retenues pour l’étude de la cinétique de séchage. Elles ont 

également servi à l’étude de la séparation CO2-tétraline. En revanche pour les expériences 

réalisées avec du toluène, la séparation CO2-toluène n’était pas satisfaisante et le taux de 

récupération de toluène ne dépassait pas 65%. Pour cette raison, ces expériences ont été 

uniquement exploitées pour l’étude de la séparation CO2-solvant.  

Les méthodes de simulation numérique ont ensuite été présentées. Pour l’étude du séchage, 

deux modèles ont été considérés : un modèle de diffusion au sein de l’organogel et un modèle 

de convection-diffusion dans l’autoclave. Pour l’étude de la séparation cyclonique, les modèles 
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hydrodynamiques et thermodynamiques (turbulence et écoulement polyphasique) utilisés ont 

été décrits.  

Dans le troisième chapitre, nous avons étudié la cinétique de séchage pour comprendre les 

processus de transport du soluté et de trouver l’approche mécanistique la plus réaliste, c’est-à-

dire celle donnant les résultats les plus conformes aux expériences. Pour cela, trois approches 

différentes ont été explorées  

- L’approche numéro 1 étudie le gel seul. Le transport de tétraline dans le CO2 

supercritique au sein du gel est gouverné uniquement par le phénomène de diffusion. 

Les équations de la diffusion (seconde loi de Fick) ont été résolues en considérant des 

conditions aux limites de type convectif (loi de Newton). Deux méthodes de résolution 

ont été mises en place :   

 Dans un premier temps, une résolution numérique de l’équation différentielle 

adimensionnée a été réalisée par la méthode des différences finies avec le logiciel 

Matlab.  

 Dans un second temps, le logiciel de mécanique des fluide numérique (MFN) 

ANSYS-Fluent a été utilisé. 

Les deux méthodes donnent des résultats identiques et le modèle de diffusion est 

ainsi validé. 

- Dans l’approche numéro 2, le système échantillon+autoclave est considéré. Le gel est  

un solide impénétrable au sein duquel la tétraline diffuse comme dans l’approche 1. Le 

transfert de matière dans le gel est décrit par l'équation de diffusion de Fick sans 

transport convectif. A l’extérieur du gel, le transport de tétraline dans le CO2 

supercritique est régi par le phénomène de diffusion-convection. Le problème a été traité 

par la mécanique des fluides numérique avec le logiciel ANSYS-Fluent. 

- Dans l’approche 3, le système échantillon+autoclave est encore considéré. Mais 

l’échantillon est cette fois modélisé comme un solide pénétrable au sein duquel le CO2 

peut s’écouler. Il est traité comme un milieu poreux. Par conséquent le transport de la 

tétraline dans le CO2 est gouverné par les phénomènes de diffusion et de convection à 

l’intérieur et à l’extérieur de gel. Ce problème a également été traité avec le logiciel 

ANSYS-Fluent.  

Dans les différents modèles de séchage considérés, deux paramètres importants ont été 

déterminés par des corrélations issues de la littérature : le coefficient de diffusion effectif et le 

coefficient de transfert convectif. Les cinétiques de séchages obtenues ont été comparées entre 

elles et avec la cinétique de séchage expérimentale. La simulation correspondant à l’approche 
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2 surestime le temps de séchage. Il faut augmenter la valeur du coefficient de diffusion effectif 

pour obtenir un bon accord avec l’expérience. Les simulations réalisées avec l’approche 3, 

considérant le gel comme un milieu fibreux pénétrable sont celles qui s’accordent le mieux avec 

les expériences.  

L’autre enjeu de ce travail était de comprendre les raisons du dysfonctionnement des séparateurs 

cycloniques en aval de l’autoclave pour le cas du toluène. Le chapitre IV a donc été dédié à 

l’étude de la séparation CO2-solvant. Deux approches ont été adoptées pour atteindre cet 

objectif: une approche hydrodynamique et une approche thermodynamique.  

- Lors de l’approche hydrodynamique, nous avons simulé le transport des fluides au sein 

du premier séparateur cyclone, à l’aide du logiciel ANSYS-Fluent. Gambit a été utilisé 

pour concevoir la géométrie du cyclone et le mailler. Un calcul théorique préliminaire a 

montré que l’écoulement diphasique CO2-toluène dans le tuyau alimentant le cyclone 

est de type annulaire : un film liquide recouvre les parois et de fines gouttelettes 

évoluent au cœur de l’écoulement. En conséquence, trois étapes de modélisation ont été 

menées lors de cette étude. 

 Dans un premier temps, étant donnée la très faible fraction molaire de toluène, nous 

avons simulé l’écoulement monophasique du CO2 au sein du cyclone à l’aide d’un 

solveur stationnaire. Cette étape a permis de déterminer les profils de vitesses 

tangentielle et axiale. La perte de charge calculée entre l’entrée et la sortie du 

cyclone est faible. 

 Dans un second temps, des simulations d'écoulement diphasique ont été effectuées 

à l'aide de l'approche VOF (Volume Of Fluid) de Fluent, initialisée avec le champ 

d’écoulement monophasique. Cette approche de simulation a permis de suivre la 

progression du film liquide (mais pas des gouttelettes) à l’intérieur du cyclone et il 

a été constaté qu’il n’atteint pas la sortie du gaz en haut du séparateur. 

 Finalement une simulation avec le modèle DPM (Discrete Phase Modeling) de 

Fluent a permis de suivre la trajectoire de gouttelettes de toluène de différentes 

tailles dans le cyclone. Elle a montré que toutes les gouttelettes, quelle que soit leur 

taille, sont piégées sur les parois et ne peuvent donc pas s’échapper par la sortie 

supérieure de gaz.  

L'étude de MFN a donc permis de montrer que le toluène liquide n’est pas entraîné dans 

la sortie gaz du cyclone, indiquant ainsi que l’hydrodynamique favorise la séparation.  

- L’approche thermodynamique portait, elle, sur les deux solvants, toluène et tétraline. La 

séparation cyclonique a été considérée comme un simple étage théorique, dans lequel la 
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quantité vapeur sortante et le liquide retenu sont en équilibre. L'équation d’état (EE) 

cubique de Peng-Robinson combiné avec les règles de mélange classiques impliquant 

un paramètre d'interaction binaire dépendant de la température a été sélectionnée. Cette 

EE a été choisi en raison de sa simplicité et de sa fiabilité pour la classe des composés 

considérés. Le logiciel PRO/II a été utilisé comme outil de simulation. Plusieurs 

simulations ont été réalisées pour les différentes fractions molaires d’entrée. Elles ont 

prédit un faible taux de récupération pour le toluène et un bon taux de récupération pour 

la tétraline, avec des valeurs conformes aux résultats expérimentaux. De plus, dans le 

cas du toluène, une étude de l’effet de la pression et de la température a montré qu’une 

pression de 56 bars associés à une température de 18-19°C conduisent au meilleur taux 

de récupération, ceci pour toutes les fractions de toluène d’entrée considérées. Ces 

conditions optimales sont assez proches des conditions opératoires déjà employées (P = bar et T = °C). Il n’est malheureusement pas possible d’imposer de manière 

suffisamment précise la pression et la température tout au long du séchage, dans la 

configuration actuelle du procédé. D’autres hypothèses de modélisation 

thermodynamiques ont été considérées pour la séparation, mais aucune n’a prédit 

d’amélioration des résultats.  

Perspectives 

Cette thèse représente une contribution à l’optimisation du procédé de séchage d’organogels 

dans le CO2 supercritique et les perspectives des travaux réalisés obtenus sont nombreuses.  

- En premier lieu, il faudrait automatiser le procédé (réglage de pressions, réglage de 

débit, automatisation de la récupération du solvant) à fin d’assurer une bonne régulation 

au niveau des séparateurs cyclones. 

- Par ailleurs, nous avons élaboré des modèles de diffusion-convection permettant de 

prédire la cinétique de séchage. Une étude paramétrique de ces modèles serait 

maintenant intéressante afin de pouvoir discriminer ces modèles. Par exemple, une 

étude de l’effet de la forme des échantillons d’organogels sur le séchage serait 

intéressante (forme parallélépipédique).  

- Il serait intéressant d’étudier les effets de la géométrie de l’autoclave et d’évaluer la 

durée optimale de séchage tout en assurant une bonne séparation CO2-solvant, ceci nous 

permettant d’aller vers le dimensionnement de ce procédé.  
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Annexe A 

Calcul de perte charge dans le séparateur cyclone par les modèles 

empiriques et semi-empiriques 

 

1. Les modèles empiriques et semi-empiriques  

La perte de pression dans un cyclone est la différence de pression statique entre l'entrée et la 

sortie, ce qui peut s'écrire comme suit[242]: ∆P =  P − P                                                                                                                                    A.  

La perte de charge dans le cyclone dépend essentiellement des dimensions du cyclone et les 

conditions d'exploitation. En général, elle est proportionnelle à la vitesse d'entrée de gaz et est 

souvent définie comme :  ∆P = Eu ( )                                                                                                                          A.  

 

Où Eu nombre d’Euler est le nombre sans dimension de la vitesse d'entrée de gaz dirige 

également appelé coefficient de perte de charge. La signification physique de  Eu est réellement 

le nombre d'Euler. Eu est une fonction non linéaire complexe en fonction de dimensions 

géométriques de cyclone. Ce nombre sera constant pour n'importe quelle configuration de 

cyclone que ce soit la taille tant que les rapports de dimensions sont les mêmes, bien que la 

perte de charge varie en fonction de différentes conditions de fonctionnement [147]. Il existe 

plusieurs modèles mathématiques (empiriques et semi-empiriques) pour calculer la perte charge 

dans un séparateur cyclone. Ils sont utilisés pour les séparateurs gaz-solide et gaz-

liquide[64,132,146,147,157,158,242].  

a. Modèles semi-empiriques    

- Modèle de Stairmand 

 Dans le modèle Stairmand [148,149] (Figure A.1) pour le calcul de la chute de pression, la 

distribution de la vitesse a été obtenue à partir  d’un bilan de quantité de mouvement.  Ensuite, 

il a estimé la perte de charge en combinant les pertes de pression statique dans l'entrée et 

l’écoulement rotationnel [64]: 

Le modèle est exprimé par : 
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Eu = + q  [ D − bD − ] + abD                                                                                      A.  

Où q est défini par : 

q = − DD− b . + DD − b  + A Gab .A Gab                                                                         A.  

 A  est la surface totale de la paroi de séparateur cyclone donnée par : 

A = D − D + Dh + D S + D + B + H� − h + D − B .                A.  

 G = f/  (où f est le facteur de frottement) est le coefficient de frottement de paroi. Pour 

l'écoulement dans des circonstances normales, Stairmand l’a pris égal à , . D  est le 

diamètre de canaliseur de vortex de cyclone.  

 

Figure A.1 Schéma de principe de séparateur à cyclone de Stairmand [149]. 

-  Modèle de Barth  

Barth [150] a calculé la perte de charge totale à partir des pertes de pression statique et de la 

pression dynamique. Il a divisé la perte de charge en trois contributions: la perte d'entrée, la 

perte dans le corps du cyclone et la perte dans le canaliseur de vortex de cyclone. Il a souligné 

que la perte d'entrée pourrait être réduite par des méthodes de conception efficaces. En raison 

de la perte de vitesse de rotation sur la surface de frottement, la perte de pression du séparateur 
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cyclone a diminué, ce qui a diminué  la pression dynamique dans la pression totale.  La perte 

de pression dans le corps de cyclone peut être estimée à partir [158]:  

ΔP = DD [ θ − H − S. D  f − θ ]                                                                 A.  

 

où θ  est la vitesse tangentielle à la surface de contrôle CS 

θ = R Rab + H  fR                                                                                                                 A.  

Pour le coefficient de frottement f, la relation suivante peut être utilisée  selon Hoffman et 

Stein[60]. f = ,  + √c                                                                                                                          A.  c   est le rapport de la masse de liquide entrant à la masse du gaz entrant dans le flux 

d'alimentation du cyclone, R  est le rayon de canaliseur de vortex de cyclone R = D /  ,  

est la vitesse axiale moyenne dans le canaliseur de vortex de cyclone ( = Q/ R ) où Q est 

le débit  volumique de gaz et H  est la hauteur de la surface de contrôle s'étendant à partir du 

fond de canaliseur de vortex  au fond de cyclone, (Figure A.1). R  est la position radiale du 

centre de l'entrée (Figure A.2), pour la fente d’entrée R  =  R − b / , où b est la largeur 

d'entrée et R est le rayon de cyclone. 

Dans un cyclone avec une fente d’entrée rectangulaire, le jet d'entrée est compressé contre la 

paroi, ce qui entraîne une diminution de la surface disponible pour le flux entrant et une 

augmentation de la vitesse. Barth a représenté cela  en introduisant  qui est défini comme le 

rapport de moment de la quantité de mouvement entre le gaz dans l'entrée et le gaz s'écoulant 

le long des parois, Figure A.3. Barth a introduit la formule suivante pour calculer   

= − , (bR) .                                                                                                                             A.  

La chute de pression dans le canaliseur de vortex de cyclone peut être estimée en utilisant une 

approche semi-empirique, 

ΔP  =  ,  ( θ +  K θ )                                                                                 A.  
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Où K est le facteur d'entrée de canaliseur de vortex de cyclone (K =  , ). La chute de pression 

totale ΔP =  ΔP  + ΔP  corps peut être montrée sans dimension en utilisant la vitesse d'entrée 

moyenne  =  Q / ab , conduisant au nombre d'Euler basé sur la vitesse d'entrée moyenne 

de la zone, Eu  

Eu = ΔP,                                                                                                                                A.  

Dans des conditions normales, la perte de canaliseur de vortex de cyclone est d'un ordre de 

grandeur plus grand que celle du séparateur à cyclone.  

 

Figure A.2 Champs d’écoulement d’entrée pour un cyclone d’entrée tangentielle [60] 

- Modèle de Muschelknautz 

Selon le modèle de Muschelknautz MM [151], de la perte de pression à travers un cyclone se 

produit, essentiellement, à cause de perte par les frottements aux parois et de perte irréversible 

dans le cœur du vortex. Ce dernier domine souvent la perte de pression totale  ΔP = ΔP + ΔP .  

Eu = ( ΔP  + ΔP                                                                                                     A.  

La perte aux parois, ou la perte dans le corps est donnée par :  

ΔP = f A. Q θ θ .                                                                                                  A.  
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Où  est la vitesse moyenne d'entrée à la surface,  est la masse volumique du gaz, Q est le 

débit volumique d’écoulement gaz. 

Muschelknautz calcule le coefficient de rétrécissement  à l’entrée pour une entrée en forme 

de fente classique à partir de la formule empirique suivante : 

= { 
 −√ + [ − ]√ − − −+ c } 

                                            A.  

où =  b/R 

Connaissant , ainsi que , R  et R, nous pouvons calculer la vitesse de la paroi θ ,  θ =  R /  R  (Figure A.3). Le rayon moyen géométrique, R  =  √R R est nécessaire dans 

le calcul d'une vitesse de paroi axiale . 

= ,  QR − R                                                                                                                          A.  

Pour calculer le coefficient de frottement f, Muschelknautz et Trefz [151] ont défini le nombre 

de Reynolds de corps de cyclone Re  comme : 

Re = R RH µ
                                                                                                                          A.  

Avec  et  sont respectivement, la masse volumique de la phase gaz et la viscosité absolue et H  est la hauteur totale de cyclone.  

Le coefficient de frottement du gaz propre f��   =  f , Re  Où   est la rugosité relative de 

paroi de cyclone (ks = 0,046 [mm] pour un tuyau en acier,  >  . −   pour un  logarithme 

non négatif dans l'équation. A.19.). Le coefficient de frottement peut être exprimée comme la 

somme de deux composantes, l'une de paroi lisse f , plus une contribution supplémentaire due 

à la rugosité de paroi f . f =  f  +  f                                                                                                                                   A.  f   =  ,  Re− ,                                                                                                                   A.  
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f = log .kR − .
. )− + . ERe (kR − . ))                              A.  

f =  f �� + .  RR − .  √  c  Fr                                                                                A.  

La vitesse tangentielle du gaz au niveau du rayon de cœur interne R  (Figure A.3) est donné 

par : 

θ =  θ  RR
[  
 + fA √ RRQ ]  

                                                                                                          A.  

La seconde contribution à la chute de pression est la perte dans le cœur et dans le canaliseur de 

vortex de cyclone est donnée par :  

ΔP  =  [ + ( θ ) + ( θ )   ]                                                                                A.  

Où  est la vitesse axiale moyenne à travers le canaliseur de vortex de cyclone.  

 

Figure A.3 Paramètres géométriques et les vitesses utilisées dans le modèle MM [151]  
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b. Modèles empiriques  

Il existe nombreux modèles empiriques  pour le calcul de la perte de charge du séparateur à 

cyclone. Dans cette recherche, quatre modèles empiriques dans la littérature ont été 

mentionnées, à savoir Shepherd et Lapple [152], Casal et Martinez [153], Dirgo [154,155] et 

Coker [156]. Dans ces quatre modèles, la chute de pression totale dans le cyclone est soit 

supposée égale à la chute de pression statique soit en fonction de la dimension de cyclone et le 

coefficient de perte de charge : 

Dans le modèle de Shepherd et Lapple, Eu est obtenu en supposant une chute de pression 

statique donnée comme : 

Eu =  ΔP  =   abD                                                                                                                  A.  

Il est adapté pour séparateur à cyclone avec entrée rectangulaire. 

Dans le  modèle de Casal et Martinez, Eu est dérivé de l'analyse statistique des données 

expérimentales est donné comme : 

Eu =  , +  ,  abD                                                                                                              A.  

Dans le modèle de Dirgo, Eu est une fonction de dimension de cyclone donné comme :  

Eu =    abD  SDHD hD BD ⁄                                                                                                A.  

Dans le modèle de Coker, Eu est donné comme : 

Eu =  ,  abD                                                                                                                                  A.  

2. Le calcul de perte de charge avec ces modèles 

Tableau A.1 Dimensions de cyclone utilisées pour le calcul de la perte charge 

Paramètre de cyclone H  h D D  a b S B  

Valeur (mm)     ,  ,   ,  
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Tableau A.2 Quelques paramètres intermédiaires utilisés pour les calculs de perte de charge 

 

Tableau A.3 Valeurs de la perte de charge, ΔP calculées par les différents modèles semi-

empiriques et empiriques 

Perte de charge ΔP Pa  

Stairmand  Barth  Muschlknautz  Sphered  Casal  Dirgo  Coker  ,   ,   ,   ,   ,   ,   ,   

CO2 H (m) R m  R m  A m  Q (g/h))  (kg/m  (Pa. s) 
  ,  −  ,  ,  ,  ,  u m/s  θ  m/s  θ  m/s  m/s) G   ,  ,  ,  ,  ,  ,  ,  
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Annexe B  

Régime de l’écoulement diphasique en tuyau d’entrée de cyclone 

Pour déterminer le régime de l’écoulement diphasique dans la conduite d’entrée de séparateur 

cyclone, nous avons suivi l’algorithme représenté, Figure B.1. Cet algorithme des régimes 

d’écoulements était basé sur une synthèse bibliographique de Midoux et ses collègues de 

certains modèles, tel que les modèle de Petalas et al. [98], modèle de Barnea [243] et modèle 

de Taitel  et al. [103]. Nous allons détailler seulement les équations qui seront utilisés dans nos 

calculs. 

 

Figure B.1 Algorithme des régimes d’écoulement Adapté avec modification de Petalas et al. 

[98] 
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1. Le régime d’écoulement est-il de bulles dispersées ?  

- Selon le modèle de Petalas et al. [98] 

La condition de passage de l’écoulement en bouchons à l’écoulement en bulles dispersées dès 

lors que la rétention liquide dans l’écoulement en bouchon est donnée par les modèles de Barnea 

[244]et de Gregory et al. [245]a été reprise par Petalas et al. [98]. Cette condition exige que la 

rétention liquide dans l’écoulement en bouchon  soit insuffisante  

= [ + ( ̇, ) , ]− ,                                                                                                        B.  

Une seconde condition de transition vers l’écoulement en bouillon (froth) s’agit d’une rétention 

de gaz trop élevée. Cette condition est : 

| ̇ > ,  m s−̇̇ < ,                                                                                                                               B.  

- Selon le modèle de Barnea [243] 

Une autre proposition sur cette transition gardée pour l’utilisation par Cheng [246] est celle du 

modèle de Barnea [243]. Elle conserve la seconde condition 
νĠν̇ < ,  mais remplace la 

première par une condition sur les diamètres des bulles. 

Si d > d  il y a une transition vers les écoulements intermittents. 

Selon Taitel et al. [247], d  est le diamètre de bulle critique au-delà duquel la turbulence ne 

peut plus s’opposer à la coalescence qui conduit aux écoulements intermittents. d  est le diamètre maximale stable de bulle. 

Le premier diamètre d  est fourni par Taitel et al. [247] qui prend en compte la déformation 

de la bulle soit d  tandis que le second est établi par Kokal et al. [248] en considérant les 

forces de poussées et les contraintes turbulentes d . 

Il vient ainsi pour le diamètre critique : 
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{   
  
   C = C (Re = ̇D ; eD = )d =   Δ C ̇g cosd = √ , σgΔd = min[d ; d ]

                                                                                             B.  

Le diamètre maximale stable est tel que : 

d  = , + , √ ̇̇ (  CD )− / ̇σ − /                                                       B.  

Les conditions d’obtention de l’écoulement en bulles dispersées sont alors : 

{d ḋ̇ <  ,                                                                                                                                     B.  

-Nos données : 

Tableau B.1 Données utilisées pour la détermination du régime de l’écoulement diphasique  

 

Gaz (G) 

CO2 

Liquide (L) 

Toluène 

Débit massique Q (g/h)  ,  V̇ (m3/s) , . −  , . −  

surface A , . −  

Diamètre de tuyau d’entrée D ,  

vitesse superficielle v̇ (m/s) ,  , . −  

Masse volumique (kg/m    

Viscosité (Pa. s) ,  −  ,  −  

 

Dans notre cas ̇ < ,  m s−  et 
νĠν̇ > ,  Le régime d’écoulement n’est pas de bulles 

dispersées  

1) Le régime est-il stratifié lisse ou ondule ? 
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(a) Définition de l’épaisseur de nappe fluide h (b) Définition de 

l’angle  

Figure B.2 Schéma d’un écoulement stratifié stable 

En établissant le bilan de force en régime permanent pour un écoulement horizontal ou incliné 

vers le bas (  ) Taitel  et al. [103] ont déterminé la relation qui établit le taux de rétention 

de la phase gaz, c’est-à-dire la hauteur h de liquide dans la conduite : P− A − PA + P− A − ∆ gsin =                                                                B.  

 et par conséquent la hauteur h+ = h/D de film réduite, tel que h+ϵ[ , ] et  le rapport des 

périmètres ( =  ϵ[ , ]) et l’angle  montré dans Figure B.2(b)  [− π , π]. 
= A tan [ h+ −√h+ − h+ ] = ( − )                                                                                    B.  

| = [ + − sin + ] = −  sin≃ , [ − −  ] + , ,                                                                     B.  

h+ = [ − cos ]                                                                                                                          B.  

Les différents périmètres indiqués dans Figure B.2 (a) sont tels que : 

||
PA = DPA = −DPA = Dsin

                                                                                                                                 B.  

Le diamètre hydraulique D  de l’écoulement du gaz est évalué tel que : 



182 
 

D = D − + sin − + sin                                                                                                     B.  

Ainsi que : dAdh = D sin                                                                                                                                B.  

 

Les contraintes de frottement sont définies par rapport à la vitesse moyenne réelle 

| = C u= C u=  C u − u |u − u |                                                                                                   B.  

Le calcul de frottement sur le périmètre mouillé est le suivant : 

| C = C ,C = C (Re = u D)                                                                                                              B.  

Le calcul de frottement sur le périmètre sec est par la formule suivante : 

C = C (Re = ̇ D )                                                                                                        B.  

Le coefficient de frottement interfacial est, selon Cheng [246], identique à celle sur une paroi 

lisse en posant simplement : 

C = C eD =                                                                                                                           B.  

Les relations de équation B.  à équation B.  permettent de calculer h et . Par  la 

connaissance de ces paramétres la transition vers l’écoulement stratifié est définie par ces 

conditions : 

L’écoulement n’est pas à bulle dispersée (condition sur le diamétre à bulles)  

- L’écoulement est horizontal ou incliné vers le bas  

- La vitesse de gaz est inférieure à une valeur limite qui provoque l’écoulement annulaire  

- La vitesse de liquide est inférieure à une valeur limite qui conduit à l’écoulement 

intermittent  
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{   
  
   d  > d

− h+̇ −⁄ √∆ g − A cosdAdh
̇ √gD − h+ cosC

                                                                                 B.  

L’écoulement stratifié peut être perturbé ou lisse. Une de deux conditions suivantes le rendent 

perturbé soit par ce que le frottement interfacial est important soit par ce que l’écoulement 

gravitaire du liquide devient instable : 

{  
  , −̇ √ ∆ g A cosuou[ ̇ / ]g h >                                                                                           B.  

L’écoulement est stratifié lisse si les conditions B.  sont satisfaites et les conditions B.     ne le sont pas.  

Nos résultats: 

Tableau B.2 Résultats  du deuxième test   u m/s  u m/s  h+ terme  terme  

 

  

− h+̇ −⁄ √∆ g − AcosdAdh  ̇ √gD − h+ cosC  

,   −  ,  ,  ,  ,  

 

Nous avons trouvé que le terme >  et le terme <  L’écoulement n’est pas stratifié  

dans notre cas. 

2. L’écoulement est-il annulaire ? 

Comme l’écoulement n’est à bulles dispersées, ni stratifié, nous regardons la possibilité d’un 

écoulement de type annulaire. 
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Figure B.3 Définition de l’épaisseur de film  

Un bilan de force analogue de celui des régimes stratifiés est appliqué, le périmètre est supposé 

totalement mouillé (Figure B.3) et l’entrainement de la fraction f  du débit liquide dans le cœur 

gazeux est supposé possible. Cela donne cette équation B.  qui doit étre résolue pour trouver 

l’épaisseur de film annulaire réduite + = δ
 et par conséquent l’épaisseur de film . 

− + − + − + − + ̇̇ + f ̇  D∆ g sin =                                              B.  

La définition empirique de la fraction du liquide f  sous forme brouillard est donnée par la 

relation : f− f = ,  ̇  σ , ( ̇  ̇  ) ,                                                                                B.  

Les vitesses dans le film et le cœur de l’écoulement sont définies par : 

||u = − f ̇   + − +u = f ̇  + ̇  − +                                                                                                                       B.  

Dans l’approximation du fluide pseudo-homogène, les propriétés physiques du cœur gazeux 

sont définis par : 

|| = f V̇V + f V̇= − += − +                                                                                                          B.  

Les contraintes de frottement sont définies par rapport aux vitesses u  et u . 

| = C u=  C u − u |u − u |                                                                                                    B.  
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Avec  

C = C [Re =  + − + u  D]                                                                                   B.  

Le coefficient de frottement interfacial est défini par : 

|| C =  C  Re = u D − + ; eD =C = ,  C [ u D − +σ ]− , Re ,                                                                     B.  

Barnea [244] propose les critères de transition : 

- Dans les écoulements ascendants, l’écoulement liquide peut subir une inversion car les 

forces de gravité peuvent l’emporter sur les forces de frottements. La condition de cette 

transition correspond à une valeur maximale critique de l’épaisseur du film et donc une 

valeur maximale de la rétention du film qui donne : 

|| = AA =  + − +
C − − f ̇gD sin = , ( − ,( − ,

                                                                         B.  

- La condition qui permet d’éviter le pontage et l’entrée en régime intermittent (bouchon, 

bulles étirées) est la rétention liquide globale reste inférieur à 0,24 

||
= + = − − + − f V̇V̇ + f V̇ ,

+ [ − √ , ( + f ̇̇ )]                                                B.  

Les critères conduisant au régime annulaire sont donc : 

{  
  ++

+ [ − √ , ( + f ̇̇ )]                                                                                               B.  
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Nos résultats: 

Tableau B.3 Résultats  du troisième test   u m/s  u m/s  + terme  terme  

 

  

++  + [ − √ , ( + f ̇̇ )] 
,  ,  , . −   ,  

  

Nous avons trouvé que le  terme  et le terme >    Le régime dans notre cas est 

annulaire brouillard avec une épaisseur de film = . −  m et la fraction de liquide 

entraînée dans les gouttelettes est de , %.
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Annexe C 

Détermination expérimentale des courbes des bulles pour le mélange CO2/tétraline et 

comparaison avec les courbes théoriques calculés avec le modèle de Peng-Robinson 

 

a. Principe 

Comme est montré dans les courbes d’équilibre théoriques de CO2-tétraline obtenues par 

PROII, la simulation ne permet pas d'appréhender vraiment la variation de la courbe de bulle 

entre  et % de la composition en CO2. De plus, il manque dans la littérature les points 

expérimentaux pour les températures inférieures à °C. Pour cela, nous envisageons dans cette 

partie expérimentale de déterminer les diagrammes de phase d’équilibre de phase de CO2-

tétraline pour les quatre températures , ,  et °C. Cependant, il est difficile de détecter 

expérimentalement les points de rosée puisque ils se situent dans une droite verticale.  Le but 

de cette étude est de déterminer les  points expérimentaux de la courbe de bulle pour le mélange 

CO2-Tétraline. 

b. Module utilisé 

Le module utilisé est une cellule à une fenêtre (Figure C.1 et C.2) 

 

Figure C.1 Schéma de la cellule à fenêtre 

((1) cellule (2) fenêtre en saphir (3) bouteille de   CO2 (4) bouchon (5) circuit d’huile allant vers le bain 

thermostaté (6) circuit d’huile provenant du bain (7) caméra connectée (8) barreau aimanté (9) piston gradué 

(10)poignées du piston 

 
 
                
             Arrivée de CO2 

10 
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Figure C.2 Photo de la cellule utilisée pour les manipulations 

Il est composé de: 

- une cellule où il est possible de faire varier le volume afin de faire varier la pression 

- une pompe à vide afin de pouvoir aspirer la quantité de liquide nécessaire pour 

atteindre une composition désirée 

- un bain chauffant qui est relié à la cellule afin d'obtenir la température désirée pour 

la manipulation 

- une sonde de température pour connaitre la température au sein de la cellule 

- un capteur de pression afin de connaitre la pression au sein de la cellule 

- une caméra pour voir quand apparait la première bulle lorsque la pression varie pour 

une température stable 

 

c. Principe de fonctionnement 

Le principe de fonctionnement est le suivant : 

- Allumer le bain chauffant et le régler à la température souhaitée 

- Faire le vide dans la cellule grâce à la pompe à vide 

- Faire le vide dans le réservoir de CO2  

- Peser le réservoir de CO2 vide et le remplir 

- Repeser le réservoir une fois rempli à la pression souhaité 
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- Peser la masse de solvant ainsi que le raccord de la cellule 

- Régler le volume de la cellule 

- Insérer le solvant dans la cellule grâce à l'aspiration due à la mise sous vide. 

 

Figure C.3 Cellule avec juste de la tétraline 

- Remplir la cellule avec le CO2 

 

  

(a) (b) 

Figure C.4 (a) Cellule rempli avec du CO2 sous forme gaz  (b) Cellule rempli par un mélange 

solvant-CO2 

- Repeser le récipient dans lequel il y a la tétraline ainsi que le raccord et le réservoir 

de CO2 

- Calculer la composition du mélange présent dans la cellule 

- Faire varier le volume de la cellule jusqu'à l'apparition de la première bulle du 

mélange 

 

Figure C.5 Apparition de la bulle du mélange 

- Attendre que la pression se stabilise 

- Changer la température du bain  

- Refaire la même méthode que précédemment pour une autre température 
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Remarque: Le raccord doit aussi être pesé car après l'insertion du solvant dans la cellule, il en 

reste un peu dans le raccord et cela peut fausser les calculs de composition du mélange. 

Lors des différentes manipulations faites, il est possible de rencontrer différents cas de figure: 

- Un équilibre liquide-vapeur 

 

Figure C.6 Equilibre Liquide-Vapeur 

- Un mélange liquide 

 

Figure C.7 Mélange liquide 

- Un équilibre liquide-liquide-vapeur 

 

Figure C.8 Equilibre Liquide-Liquide-Vapeur 

Grâce à ces différentes manipulations, il est possible de confirmer qu'il y a un équilibre liquide-

liquide-vapeur pour certaines compositions de ce mélange. 

d. Calcul de la composition 

Pour calculer la composition du mélange, il faut connaitre la quantité de matière qui est présent 

dans la cellule. 

Nous calculons d’abord, la masse de tétraline et de CO2 qui a été insérée dans la cellule: 



191 
 

m é    = m é  −m é  è− (m  è −m                                                                       C.  m    = m  −m  è                                                                             C.  

Ensuite nous calculons la quantité de matière à partir de la masse: 

n = m é    M = . g/mol                                                                                                        C.  

n = m    M = g/mol                                                                                                              C.  

Après, nous déterminons le titre molaire en CO2 : 

x = nn + n                                                                                                                           C.  

Exemple de calcul de composition : 

Tableau C.1 Valeurs obtenues par pesée 

Tank vide (g) 674,532 Tétraline avant (g) 50,708 Raccord avant (g) 7,872 

Tank plein (g) 693,959 Tétraline après (g) 45,255 Raccord après (g) 7,919 

Tank après (g) 692,114         

 

En utilisant les valeurs du Tableau C.1 ainsi que les équations de C.1 à C.5, le titre molaire en 

CO2 est calculé. Les résultats pour cet exemple sont indiqués dans le Tableau C.2. 

Tableau C.2 Résultats obtenus pour un exemple de calcul m (g) 1,845 n  (mol) 0,041 m (g) 5,406 n  (mol) 0,040 x  0,50 
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e. Résultats des manipulations 

Les différentes valeurs obtenues lors des manipulations sont reportées dans le Tableau C.3. 

Tableau C.3 Valeurs obtenues expérimentalement 

 

D’après les valeurs de tableau C.3, nous représentons les courbes les courbe de bulle obtenues  

expérimentalement et celles théorique sur un même graphique pour pouvoir les comparer. Les 

courbes de C.9 à C.12 sont ainsi obtenues. 

 

Figure C.9 Courbes de bulle pour une température de 10°C 
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30 7,3 22,6 34,6 50,9 58,7 63,1 65,4 68,9 68,8 68,1 

40 8,2 24 37,7 54,2 67,2 69,1 76,3 83,9 84 82,8 
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Figure C.10 Courbes de bulle pour une température de 20°C 

 

Figure C.11 Courbes de bulle pour une température de 30°C 
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Figure C.12 Courbes de bulle pour une température de 40°C 

Comme le montre les différentes courbes tracées, il y a un écart entre les courbes théoriques et 

expérimentales. Cet écart s'accentue lorsque la température augmente. De plus, lorsque la 

composition en CO2 est de l'ordre de 60%, la pression reste pratiquement constante pour les 

différentes températures étudiées. Cette partie peut donc correspondre à l'équilibre liquide-

liquide-vapeur expliqué précédemment. De plus, l'écart entre la théorie et les valeurs 

expérimentales montrent que le modèle représente le mélange CO2-tétraline moins satisfaisant 

que le mélange CO2-toluéne. Il faut mieux peut être recalculé les valeurs de kij pour avoir une 

meilleure approche pour les simulations.
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Nomenclature des Annexes 

 

Symboles latins a Hauteur d’entrée du cyclone  m b Largeur d’entrée du cyclone m B  diamètre de pointe de cône du cyclone m c  Rapport de la masse de liquide entrant à la masse du gaz 
entrant dans le flux d'alimentation du cyclone 

 C  Coefficient de frottement   A  Surface totale de la paroi de séparateur cyclone  D   D  Diamètre de canaliseur de vortex de cyclone m D  Diamètre hydraulique de l’écoulement du gaz m d  Diamètre de bulle critique lié aux forces de poussée et à la 
turbulence  

 d  Diamètre maximale stable de bulle dans un champ 

d’écoulement 

 

m 

f Facteur de frottement  h hauteur de corps cylindrique du cyclone m H�  Hauteur totale de cyclone m H  Hauteur de la surface de contrôle s'étendant à partir du fond 
de canaliseur de vortex  au fond de cyclone 

m K Facteur d'entrée de canaliseur de vortex de cyclone  ∆P  Perte de pression dans le séparateur cyclone Pa ΔP  Perte de pression dans le corps de cyclone  ∆P  Perte de pression dans le canaliseur de vortex de cyclone Pa P  Pression statique à l’entrée du cyclone Pa P  Pression statique à la sortie du cyclone Pa Q Débit  volumique de gaz m3/s R  Position radiale du centre de l'entrée du séparateur cyclone m R  Rayon de canaliseur de vortex de cyclone  S   u  Vitesse dans le cœur de l’écoulement m/s u  Vitesse dans le film de l’écoulement m/s 

 Vitesse d’entrée de gaz au cyclone m/s θ  Vitesse tangentielle à la surface de contrôle de séparateur 
cyclone 

m/s 

 Vitesse axiale moyenne dans le canaliseur de vortex de 
cyclone 

m/s 

 Vitesse de paroi axiale  m/s ̇  Vitesse superficielle  m/s ̇  Vitesse superficielle de gaz m/s ̇   Vitesse superficielle de liquide m/s 
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Symboles grecs 

 Masse volumique de gaz Kg/m3 

 Rapport de moment de la quantité de mouvement entre le 
gaz dans l'entrée et le gaz s'écoulant le long des parois 

 

 Grandeur en moyenne arithmétique de rétention  
 Contrainte liée au frottement  Pa 

 Epaisseur de film liquide m + Epaisseur de film annulaire réduite  

 Viscosité dynamique de gaz  Pa.s 

 Viscosité dynamique de liquide Pa.s 



Optimisation du procédé de séchage d’organogels par le dioxyde de carbone 
supercritique 

 

Le séchage d’organogels, gels composés d’un organogélateur de type acide aminé dissous dans un 
solvant, conduit à la formation d’aérogels, solides très légers et très poreux. Ces aérogels constituent 
entre autres de très bons isolants thermiques. La préparation des aérogels nécessitent plusieurs étapes. 
Ce procédé supercritique est composé de trois étapes : préparation de CO2 supercritique, séchage 
d’organogel dans l’autoclave en le balayant par un courant de CO2 et séparation de CO2-solvant au sein 
d’une cascade de trois séparateurs cyclones. Dans cette étude, les deux dernières étapes ont été abordées 
afin d’optimiser les paramètres du procédé. Les solvants utilisés sont la tétraline et le toluène. La 
cinétique de séchage au sein de l’autoclave a été étudiée, trois approches différentes ont été explorées : 
le transport de tétraline dans le CO2 supercritique au sein du gel est gouverné uniquement par le 
phénomène de diffusion dans les deux premières, il est régi par les phénomènes de diffusion et de 
convection dans la troisième approche. Les équations de transfert de matière ont été résolues à l’aide de 
deux logiciels numériques Matlab et ANSYS-Fluent. La troisième approche semble donner les résultats 
les plus cohérents avec les résultats expérimentaux. La compréhension des raisons du 
dysfonctionnement des séparateurs cycloniques en aval de l’autoclave pour le cas du toluène a nécessité 
deux études : une étude hydrodynamique MFN a permis de simuler le transport des fluides au sein du 
premier séparateur cyclone, à l’aide du logiciel ANSYS-Fluent. Cette étude a montré que le toluène 
liquide n’était pas entraîné dans la sortie gaz du cyclone, indiquant ainsi que l’hydrodynamique favorise 
la séparation. Afin d’expliquer ce dysfonctionnement, une étude thermodynamique portant sur les deux 
solvants, toluène et tétraline a été réalisée. La séparation cyclonique a été considérée comme un simple 
étage théorique et simulée avec le logiciel PRO/II. Cette étude a bien expliqué les résultats 
expérimentaux pour les deux solvants et a permis d’optimiser les paramètres du procédé. 
 
Mots clefs : Organogel, séchage supercritique, aérogel, séparation CO2-solvant, diffusion et 

convection, hydrodynamique, MFN, thermodynamique  

 
Optimization of organogel drying process with supercritical carbon dioxide 

 

Drying of organogels, gels composed of an organogelator such as amin acids dissolved in a solvent, 
leads to the formation of aerogels, very light solids with high porosity. These aerogels are expected to 
be very good heat insulating materials. Preparation of aerogels includes several steps. This process 
consists of three steps: preparation of supercritical CO2, drying of the gel in an autoclave with a CO2 
flow and CO2-solvent separation carried out in a cascade of three separators. In this study both the last 
steps were discussed in order to optimize the process parameters. The used solvents are tetralin and 
toluene. The drying kinetic in the autoclave was studied, three different approaches have been exploited. 
Tetralin transport in supercritical CO2 within the gel is governed only by the diffusion phenomenon in 
the first two approaches, although, it is governed by diffusion and convection phenomena in the third 
approach. The mass transfer equations were solved by two numerical software Matlab and ANSYS-
Fluent. It seemed that the third approach gave the most consistent results with experimental results. The 
understanding of the malfunction reasons of cyclonic separators downstream from the autoclave for the 
case of toluene required two studies: A CFD hydrodynamic study was used to simulate the fluids 
transport within the first cyclone separator, using the ANSYS-Fluent software. This study showed that 
the liquid toluene was not carried over into the gas outlet of the cyclone, indicating that hydrodynamic 
promotes the separation. For this reason, a thermodynamic study of both solvents, toluene and tetralin 
was performed. Cyclonic separation was regarded as a simple theoretical stage and simulated with 
PRO/II software. This study has explained very well the experimental results for both solvents and 
allowed to optimize the process parameters. 

Keywords: Organogel, supercritical drying, aerogel, CO2-solvent separation, diffusion and convection, 

hydrodynamic, CFD, thermodynamic 
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