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Abstract

Modelling of the hydrodynamics of bubble columns using a
two-fluid model coupled with a population balance approach

The simulation of bubble column reactors under industrial operating conditions is
an exciting challenge. The main objective of this work is to predict the bubble size,
in turn interconnected with the reactor hydrodynamic conditions, with computa-
tional models, by modelling bubble breakage and coalescence. Experimental data
are collected for model validation, including bubble size measurements with an in-
novative cross-correlation technique. Experiments are carried out with tap water
and demineralised water, with or without the addition of ethanol, and gathered
results show that additives reduce coalescence and lower the mean bubble size.
Two different spargers are used, in order to decouple the investigation of breakage
and coalescence. The experimental data set is used to validate our unsteady three-
dimensional Eulerian-Eulerian CFD simulations. A drag law for oblate bubbles
is considered, together with a factor that accounts for the swarm effect. Several
turbulence models are tested. The contribution of the bubbles to scalar mixing
is assessed. To predict bubble size, a population balance model is coupled to the
hydrodynamic model and is solved with the quadrature method of moments. A set
of breakage and coalescence kernels is proposed, capable of predicting the bubble
size for different operating conditions. Scale-up effects are also investigated.

Keywords Bubble columns, Bubble size, Computational fluid dynamics, Popu-
lation balance modelling, QMOM.






Résumé

Modélisation de I’hydrodynamique des colonnes a bulles selon
une approche couplant modéle a deux fluides et bilan de
population

La simulation de réacteurs a bulles en régime industriel est un grand défi. L’objectif
principal de ce travail est la prédiction de la taille des bulles a 1’aide d’'un modéle
numérique de bilan de population, basé sur la modélisation des phénomeénes de
brisure et de coalescence, et pouvant étre couplé aux conditions hydrodynamiques
présentes dans les réacteurs. Différentes données expérimentales sont obtenues
pour valider le modéle. La taille des bulles est mesurée a ’aide d’une technique
innovante de corrélation croisée. Les essais, réalisés en eau du réseau (partiellement
contaminée) et en eau déminéralisée avec ajout éventuel d’éthanol, montrent que les
additifs réduisent la coalescence et diminuent la taille moyenne des bulles. Deux
distributeurs du gaz différents sont utilisés pour découpler I'étude de la bri-sure
et de la coalescence. Les données expérimentales sont utilisées initialement pour
valider des simulations CFD 3D transitoires Eulériennes-Eulériennes. La loi de
trainée est corrigée par un facteur de swarm pour intégrer 'effet d’'une fraction
de gaz élevée. Différents modéles de turbulence sont testés. La contribution des
bulles au mélange de scalaires est évaluée. Enfin, pour prédire la taille des bulles,
un bilan de population est couplé au modéle hydrodynamique préalablement validé
et est résolu par la méthode de quadrature des moments (QMOM). Un set original
de kernels de brisure et coalescence est proposé, capable de prédire la taille des
bulles pour différentes conditions opératoires. Le comportement du modéle lors de
I'extrapolation des réacteurs est également examiné.

Mots clés Colonnes a bulles, Taille des bulles, CFD, Bilan de population, QMOM.






Riassunto

Modellazione dell’idrodinamica delle colonne a bolle con un
approccio che combina modello a due fluidi e bilancio di
popolazione

La simulazione di colonne a bolle in condizioni industriali ¢ un problema di grande
rilevanza. L’obiettivo principale di questo lavoro ¢ prevedere con modelli com-
putazionali la dimensione delle bolle, legata alla fluidodinamica dei reattori, con-
siderando i fenomeni di rottura e di coalescenza. La validazione del modello é
effettuata tramite il confronto con dati sperimentali appositamente raccolti, tra cui
la dimensione delle bolle, ottenuta con un’innovativa tecnica di cross-correlazione.
Gli esperimenti effettuati con acqua parzialmente contaminata e con acqua demi-
neralizzata con I'eventuale aggiunta di etanolo, mostrano che gli additivi riducono
la coalescenza e diminuiscono la dimensione media delle bolle. Sono stati inoltre
utilizzati negli esperimenti con due sparger diversi, per disaccoppiare lo studio
di rottura e coalescenza. I dati sperimentali sono stati utilizzati per convalidare
simulazioni CFD 3D transitorie Euleriane-Euleriane. Il modello per la forza di
trascinamento € corretto da un fattore di swarm per considerare l'effetto delle in-
terazioni tra le bolle. Sono stati testati diversi modelli di turbolenza, nonché il
contributo delle bolle sulla miscelazione degli scalari. Per prevedere la dimensione
delle bolle, e stato utilizzato un bilancio di popolazione risolto con il metodo di
quadratura dei momenti. Nella presente tesi viene proposto un set di kernel di
rottura e coalescenza per prevedere le dimensioni delle bolle in diverse condizioni
operative, considerando anche gli effetti dello scale-up.

Parole chiave Colonne a bolle, Dimensione delle bolle, CFD, Bilancio di popolazione,
QMOM.






Résumé substantiel

Cette theése de doctorat porte sur la modélisation des réacteurs a bulles en ré-
gime industriel. L’objectif principal est la prédiction et la modélisation de la taille
des bulles dans ces systémes. Parmi les différents types de réacteurs gaz-liquide,
les colonnes a bulles sont largement utilisées dans différents domaines du génie
chimique. La géométrie de ces réacteurs est simple, sans parties mobiles. Les
colonnes a bulles ont de faibles cotits d’exploitation et d’entretien et de bons taux
de transfert de masse et de chaleur. Leur hydrodynamique peut toutefois étre
complexe et fortement dépendante de la géométrie et des débits de fluide. Le taux
de vide, les vitesses du gaz et du liquide, la turbulence et la taille des bulles sont
liés de maniére complexe aux conditions opératoires. Les colonnes a bulles sont
généralement utilisées en régime d’écoulement dit « hétérogéne ». Dans ce régime,
caractérisé par une forte fraction volumique en gaz et une recirculation liquide,
différentes corrélations empiriques ont été développées pour aider les ingénieurs
a réaliser les dimensionnements. Ces corrélations ont généralement des domaines
de validation assez étroits en termes de conditions opératoires, géométries ou pro-
priétés physiques. Des modéles avec une plus grande validité (c’est-a-dire pour le
régime homogene et hétérogéne) ont un fort intérét dans le domaine industriel.
Dans le passé, la mise a 1’échelle des colonnes a bulles a été basée sur I'utilisation
de corrélations macroscopiques pour décrire 'hydrodynamique et le transport. De
nos jours, la mécanique des fluides numérique (MFN ou CFD selon la terminologie
anglo-saxonne), apparait comme un outil clé pour prédire les propriétés globales et
locales de ces systéemes. Plusieurs approches numériques sont envisageables pour
simuler les écoulements a bulles. D’une part la phase dispersée peut étre modélisée
sous forme discréte, et les trajectoires individuelles des bulles sont calculées, on
parle alors de modéles Lagrangiens. Ces modéles fournissent des informations a
I’échelles des bulles mais ne peuvent guére étre appliqués a un nombre de bulles
dépassant quelques millions. D’autre part la phase dispersée peut étre modélisée
comme une phase « pseudo » continue en interaction avec la phase porteuse conti-
nue. Ce type de modéle, dit Euler-Euler ou modeéles a 2 fluides, n’est pas limité
par le nombre de bulles mais seule une description moyennée de 1’écoulement des
bulles est accessible. Ces deux familles de modéles nécessitent le choix de modéles
physiques représentant les forces échangées entre les phases. Une troisiéme famille
de modéles, basée sur la reconstruction des interfaces, n’est pas détaillée ici car elle
ne peut pas étre, a ’heure actuelle, utilisée pour simuler les écoulements industriels.
Quelle que soit 'approche choisie pour modéliser la phase dispersée, différentes
modélisations de la turbulence sont possibles : simulation directe, simulation aux
grandes échelles, ou simulation basée sur la moyenne temporelle des équations
de Navier Stokes (ou Reynolds Average Navier Stokes Equations - RANS). Etant
donné l'objectif de la thése et sa finalité en termes de simulation de réacteurs
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industriels, pouvant contenir plusieurs milliards de bulles, seule I'approche Euler-
Euler basée sur une approche RANS est envisageable.

Les simulations CFD Eulériennes-Eulériennes classiques supposent que chaque
élément de la phase dispersée a la méme taille. Cette contrainte peut étre levée en
couplant la simulation numérique & un modeéle de bilan de population (population
balance modelling - PBM). Des équations sont alors ajoutées afin de calculer les
distributions des bulles en termes de taille, de vitesse ou de composition chimique.
Dans le présent travail, I’amélioration de la prédiction se concentre sur un couplage
avec la taille et la distribution de taille des bulles (bubble size distribution - BSD),
car il n’existe pas un bilan de population validé en régime hétérogene.

Trois types de méthodes sont disponibles a priori dans la littérature pour le
calcul des bilans de population. Elles peuvent étre divisées en : méthodes des
classes (CM), méthodes Monte Carlo (MCM) et méthodes des moments. Dans la
méthode des classes, ’espace des coordonnées internes est discrétisé. La méthode
Monte Carlo résout des équations différentielles stochastiques pour reproduire un
nombre fini de réalisations artificielles du systéme a 1’étude. Ces deux groupes
nécessitent d’énormes ressources de calcul et ne peuvent pas étre utilisés a ’heure
actuelle pour les systémes gaz-liquide a ’échelle industrielle. Les méthodes basées
sur le moment résolvent des équations de transport pour un petit ensemble de
moments d’ordre inférieur de la BSD. Cette méthode nécessite des équations de
fermeture qui peuvent étre obtenues par plusieurs méthodes. Les méthodes basées
sur la quadrature des moments (Quadrature-Based Moments Methods - QBMM)
représentent un groupe important. En particulier, la méthode QMOM peut étre
utilisée si une seule coordonnée interne (c’est-a-dire la taille des bulles) est étudiée
(Marchisio & Fox 2013).

La méthode QMOM est couplée & un modele CFD Eulérien-Eulérien dans ce
travail pour étudier la coalescence (Liao & Lucas 2010) et la brisure des bulles (Liao
& Lucas 2009) et obtenir un bilan de population validé en régime hétérogene. Ces
modeéles ont également besoin de données expérimentales précises pour différents
régimes, conditions opératoires et fluides. Ces données sont cependant difficiles a
obtenir et a extrapoler. La prédiction de la distribution de la taille des bulles par
les modéles CFD est donc un grand défi, car cela contribuerait a rendre la CFD
complétement prédictive.

Jusqu’a récemment, il était encore difficile de mesurer correctement la taille
des bulles pour un fort taux de gaz. La plupart des travaux expérimentaux pu-
bliés se concentrent sur le régime d’écoulement homogeéne (Krishna 2000), avec de
faibles vitesses superficielles de gaz. Trés peu d’articles traitent des mesures de
BSD en régime hétérogeéne (Xue 2004, Chaumat et al. 2007, McClure et al. 2015,
2016, 2017). Ils sont basés sur une mesure utilisant des sondes multipoints. Cette
technique est valide dans le cas de bulles ayant des trajectoires presque verticales.
Dans le régime hétérogene, les bulles n’ont pas de trajectoires verticales, surtout
dans le cas de larges colonnes. Cette technique a par ailleurs une faible précision
en régime hétérogéne (McClure et al. 2013, Xue 2004). Malgré cette limitation,
les sondes multipoints ont 'avantage d’accéder a la distribution de cordes et a la
vitesse des bulles.

Pour pallier a cette carence, une technique de corrélation croisée (CC) a été
mise au point pour surmonter les limites des techniques précédentes. Cette tech-
nique peut mesurer la taille des bulles indépendamment de la trajectoire des bulles
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(Raimundo 2015). Elle est donc bien adaptée au régime hétérogeéne (Raimundo
et al. 2016). La technique CC ne fournit pas la BSD, mais un diamétre moyen, qui
est mesuré de maniére fiable & toutes les positions radiales. Cette technique est
donc complémentaire des techniques existantes. Raimundo (2015) a utilisé 1'eau
du réseau pour ses mesures. Des mesures complémentaires sont nécessaires, afin
de disposer d'une base de données expérimentales élargie, pouvant étre utilisée
pour valider indépendamment des modéles de brisure et de coalescence. La BSD
est fortement influencée par le niveau de contamination de I’eau. Les phénoménes
de brisure et coalescence doivent étre étudiés en considérant l'effet des additifs.
McClure et al. (2015) ont présenté un travail documenté sur les propriétés des
bulles en présence d’additifs. L’addition d’alcool retarde la transition des régimes
vers des vitesses superficielles de gaz plus élevées, en raison de la diminution de la
coalescence (Keitel & Onken 1982) et de 'augmentation de la rigidité des bulles
(Dargar & Macchi 2006). Un point d’intérét industriel concerne leffet du distri-
buteur de gaz sur la taille des bulles (McClure et al. 2016). La modification du
type de distributeur de gaz est un moyen simple pour modifier la BSD a 'entrée
de la colonne.

En considérant simultanément les effets des additifs et du distributeur du gaz,
les phénomeénes de brisure et de coalescence peuvent étre découplés. Différents
essais ont été réalisés, en eau déminéralisée, eau du réseau et eau déminéralisée avec
ajout d’éthanol. Les profils de diameétre moyen, de fraction de gaz et de vitesse du
liquide sont mesurés. L’ajout d’éthanol est utilisé pour réduire la coalescence des
bulles. Les mesures sont réalisées sur une colonne cylindrique avec un diamétre de
0,4 m dans une large gamme de vitesses de gaz superficielles, entre 0,03 m/s et 0,35
m/s. Deux distributeurs du gaz différents sont utilisés, générant ainsi des bulles
de tailles initiales trés différentes et simulant dans certains cas une forte brisure
des bulles. Ce travail fournit une base de données expérimentales pour dissocier
les phénomeénes de brisure et de coalescence, en jouant sur la présence d’additifs e
le type de distributeur de gaz.

A partir des résultats expérimentaux, des simulations CFD 3D transitoires
Eulériennes-Eulériennes avec ANSYS Fluent sont réalisées pour atteindre 'objectif
de ce travail. Les interactions entre le gaz et le liquide dominent ces systémes et
différentes forces interfaciales caractérisent I’environnement. Il n’y a pas de consen-
sus sur la facon de simuler les colonnes de bulles en termes de forces d’interface
et donc il faut focaliser 'attention sur ces forces. Parmi elles, la force de trainée
est la plus importante (Hlawitschka et al. 2017). Pour simuler ces systémes, il est
nécessaire de trouver une loi de trainée appropriée sous le régime hétérogeéne. Pour
fractions de gaz élevées, les lois de trainée pour les bulles de forme oblate devraient
étre utilisées, comme la loi de trainée de Tomiyama (1998). La force de trainée
doit tenir compte de l'effet de la présence de nombreuses bulles (swarm effect en
anglais), car la distance entre les bulles est faible et elles interagissent les unes avec
les autres. Dans la littérature, plusieurs facteurs correctifs ont été proposés, mais
ils ont été obtenus en régime homogeéne. Le facteur de swarm doit réduire 'effet de
la loi de trainée pour fractions volumiques élevées. Plusieurs formulations de la loi
de trainée ont été testées dans un modéle CFD de type RANS instationnaire 3D, et
il a été identifié que la loi de trainée de Tomiyama couplée a un nouveau facteur de
swarm basé sur les travaux de Simonnet et al. (2008) permettait de reproduire assez
fidélement I’hydrodynamique dans une trées large gamme de colonnes et conditions
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opératoires.

Le choix du modéle de turbulence est un autre point important, étudié durant
la thése. Le modéle de turbulence influence le mélange, qui est une propriété clé
pour les réacteurs en colonne de bulles, et 'hydrodynamique. La contribution des
bulles au mélange de scalaires doit étre considérée en régime hétérogene, car elle a
un fort effet sur le mélange en régime homogene (Almeéras et al. 2016).

Une fois acquises les données expérimentales nécessaires, et la modélisation CEFD
permettant de reproduire les écoulements en régimes hétérogenes, le développement
et la validation d’un modeéle de Bilan de Population a pu étre réalisée. Pour cela,
les modeéles courants de la littérature ont été testés selon une approche QMOM en
0D avec Matlab puis en CFD 3D URANS. Les modéles existants de brisure (Liao
& Lucas 2009) et de coalescence (Liao & Lucas 2010), développés pour le régime
homogeéne, sont testés en régime hétérogéne. Concernant la brisure, il a été montré
que le modeéle de Laakkonen et al. (2006) permettait de fournir des simulations
réalistes d’écoulements gouvernés par la brisure. Concernant la coalescence, des
résultats satisfaisants sont obtenus en utilisant les modeéles de fréquence de collision
de Wang et al. (2005) et de probabilité de coalescence de Lehr et al. (2002), ces deux
modeéles ayant toutefois fait 'objet de modifications pour prédire quantitativement
les diamétres de Sauter mesurés dans une large gamme de conditions opératoires.

Les perspectives de ce travail sont nombreuses. Le lien entre les propriétés
physiques des liquides et la coalescence doit étre clarifié. Il faudra faire plus un
plus grand nombre d’expériences avec des additifs et de recueillir des données ex-
périmentales sur les propriétés des liquides pertinentes pour obtenir un outil entiére-
ment prédictif. Mais encore faut-il identifier les propriétés physiques pertinentes.
La tension de surface en fait partie mais elle ne justifie les écarts de comportements
observés. Le modeéle de coalescence de Lehr et al. (2002) utilisé dans cette étude,
basé sur une vitesse critique entre bulles, nécessiterait également d’étre relié a des
fondements théoriques plus solides. Concernant la modélisation hydrodynamique,
le facteur de swarm proposé dans ce travail est complétement empirique, et il serait
intéressant d’obtenir un facteur de swarm basé sur un modéle théorique ou sur des
simulations numeériques résolues a une échelle plus fine. En outre, ’étude des
forces interfaciales secondaires, négligées dans ce travail, reste un axe important de
recherche.
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Chapter 1

Introduction

Gas-liquid systems play a key role in different chemical engineering fields. The
simplest and most representative systems are bubble columns reactors. Bubble
columns are often used for reactions with slow kinetics such as oxidation, alkylation,
hydrogenation, hydroformylation, chlorination, Fischer-Tropsch synthesis, ferment-
ation, coal liquefaction and desulfurization (Chaumat et al. 2007, Ranade 2002).
These reactors are also used nowadays for wastewater treatment, production of
organic acids or yeasts and cell cultures (Tisnadjaja et al. 1996). The geometry of
the bubble column reactors is really simple and without any moving parts. These
reactors have low operation costs, low maintenance and good mass and heat trans-
fer rates, but their hydrodynamics is complex and strongly depends on geometry,
fluid flow rates and potential presence of internals. Local and global properties
such as phase velocities, flow pattern, turbulence, gas hold-up and bubble size are
linked to the operating conditions and the design variables in a complex way.

Industrially, bubble column reactors often operate in the heterogeneous churn-
turbulent flow regime. It is therefore important to study these systems under these
operating conditions. This regime is characterized by a high volume fraction of gas
and by a strong liquid recirculation. Several empirical correlations were developed
to design these systems. These correlations generally have narrow validity domains
in terms of operating conditions, geometries or physical properties. Computational
models for the simulation of bubble column reactors with a larger range of validity
(i.e. for both homogeneous and heterogeneous regime) should be developed.

For decades, scale-up of bubble columns was based on the use of macroscopic
correlations to describe hydrodynamics and transport (Deckwer 1992, Xiao et al.
2017). Nowadays, Computational Fluid Dynamics (CFD) appears as a promising
tool to predict global and local properties of interest in bubbly flows (Jakobsen
et al. 2005), overcoming the constraints of the traditional scale-up approach, such
as the systematic use of expensive experimental setups of increasing sizes. Al-
though numerical tools are very promising, they still need development to be fully
useful and predictive in some complex flow configurations, as it is the case for in-
dustrial bubbly flows at high gas fraction. Under these conditions, also known as
heterogeneous regime, the disperse phase is formed by bubbles that interact with
each other due to their chaotic movement. The size of the bubbles depends on the
operating conditions, global hydrodynamics and turbulence.

Various models are available for the simulation of disperse two-phase flows. In
the Eulerian-Lagrangian point-particle approach, the continuous phase is calcu-
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lated using the average Navier-Stokes equations and the pathway of each bubble
is followed. This model is then limited to low gas velocity and gas hold-up. The
Eulerian-Eulerian (two-fluid) model considers the two phases as inter-penetrating
continua (Zhang 2007, Vaidheeswaran & Lopez de Bertodano 2017). A third family
of models, based on the DNS interface tracking, e.g. Volume of fluid methods or
Level-set methods, is not detailed here as it cannot currently be used to simulate
industrial flows. The first two families of models require the choice of physical
models representing the gas-liquid interactions. Gas-liquid interactions dominate
these systems and interfacial forces ought to be studied, as detailed below.

Different turbulence models are available: Direct Numerical Simulations (DNS),
Large eddy simulations (LES), or simulation based on Reynolds-averaged Navier-
Stokes equations (RANS). Given the objective of the thesis and its purpose in terms
of industrial reactor simulation, which can contain several billion bubbles, only the
Euler-Euler approach based on a RANS approach is possible.

One important limitation of Eulerian-Eulerian classical CFD modelling is due
to the assumption that all bubbles have the same size and velocity. A Popula-
tion Balance Model (PBM) can then be used in order to overcome this limitation.
The bubble size distribution (BSD) can be numerically predicted when CFD is
coupled with a PBM. In the literature, three groups of methods can be found:
Class methods (CM), Monte Carlo methods (MCM) and Moment Methods. The
first group discretize the space of the internal coordinates. In Monte Carlo methods,
stochastic differential equations are solved. These two groups have high computa-
tional costs and hence they cannot be used for the industrial purposes studied in
this work. Moments Methods solve transport equations for the lowest-order mo-
ments of the BSD. This method requires closing equations. A Quadrature-based
Moments Method (QBMM) approach (Marchisio & Fox 2013) limits the number
of equations to solve. In particular, the Quadrature Method of Moments (QMOM)
can be used if only one internal coordinate (i.e. bubble size) is studied. Bubble
coalescence (Liao & Lucas 2010) and bubble breakage (Liao & Lucas 2009) phe-
nomena ought to be studied and they should be decoupled in order to propose
an accurate model. These models also need accurate experimental data for all re-
gimes, different operating conditions and fluids. These data are however difficult
to get and extrapolate. The prediction of BSD by CFD models is thus an exciting
challenge as it would help to make CFD completely predictive.

These models need experimental data for different operating conditions. The
bubble size distribution (BSD) is a key parameter for bubble column reactor per-
formance, but until recently it was still difficult to measure properly BSD beyond
a few percentage of gas hold-up (Xue 2004, Chaumat et al. 2007, Raimundo 2015,
McClure et al. 2017). Most of the experimental published works focused on the
homogeneous bubbly flow regime (Krishna 2000) at low superficial gas velocities.
Only a very few papers deal with BSD measurements in the heterogeneous re-
gime (Xue 2004, Chaumat et al. 2007, McClure et al. 2015, 2016, 2017). They
are based on the calculation of chord distributions by multi-point needle probes.
This technique has been validated in the case of bubbles having almost vertical
trajectories. In the case of heterogeneous regime, bubbles do not have vertical tra-
jectories, especially when the distance from the column centre increases, causing
low accuracy (McClure et al. 2013, Xue 2004). Despite this limitation, multi-point
probes have the advantage of accessing both the bubble chord distribution and the
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bubble velocity.

To overcome the limitations of chord-based measurement techniques, a cross-
correlation (CC) technique has been recently developed to measure the bubble size
independently of the bubble trajectory. It is thus well suited to heterogeneous
regimes (Raimundo 2015, Raimundo et al. 2016). However, CC techniques do not
provide chord distributions, but a mean diameter, that is measured with confidence
at any radial position. This technique is therefore complementary to the existing
ones, providing a reliable average measurement for every position of the column.
Raimundo (2015) used tap water and air in bubble columns of different diameters
(0.15m, 0.4 m, 1 m and 3 m). These experimental measurements allow validating
CFD simulations at different scales and help to draw conclusions on the capability
of CFD to scale up gas-liquid reactors.

Another important issue concerning bubbly flows is the impact of additives and
impurities. Industrial applications rarely involve pure fluids, as generally liquids of
complex compositions are employed. A few experimental well-documented works
provide data on bubble properties in the presence of additives (McClure et al.
2015). Among the most common additives, alcohols are often investigated, with
particular attention on their effects on breakage and coalescence. Alcohol addition
delays the transition of bubbling regimes to higher gas velocity, due to the decreased
coalescence rates (Keitel & Onken 1982, Guo et al. 2017) and the increased bubble
rigidity (Dargar & Macchi 2006).

A point of industrial interest concerns the effect of the sparger on the bubble
size, which has been reported in some articles (Chaumat et al. 2007, McClure et al.
2016). The sparger choice might influence the bubble size and the hydrodynamics
inside the bubble column. The choice of the sparger appears as a way to modify
the BSD at the entrance of the column. By considering simultaneously additives
and spargers effects, breakage and coalescence phenomena can be decoupled.

Another point of interest is the role played by the interfacial forces, that must
be accurately modelled, as stated by McClure et al. (2013). Gas-liquid interac-
tion is the result of various forces: the drag force is the most important to con-
sider (Hlawitschka et al. 2017). Literature reports several drag laws mostly based
on semi-empirical correlations with a limited validity: for example, the drag law
proposed by Schiller & Naumann (1935) should be preferably used for spherical
bubbles. At high gas volume fractions, the regime is heterogeneous and drag laws
for oblate bubbles should be used, as the drag law of Tomiyama (1998). In the het-
erogeneous regime, the distance between bubbles is small and the boundary layers
of the bubbles interact with each other modifying the drag force. This phenomenon
is known as the swarm effect. In literature, several swarm factors have been pro-
posed. Some of them are suitable for low gas volume fractions, while for high gas
volume fractions very few correlations have been developed (e.g. Simonnet et al.
(2008), McClure et al. (2017)). The existing swarm factors are often empirical or
obtained with DNS simulations. They usually have a narrow range of validity and
they are based on experiments conducted under homogeneous regimes. Therefore,
their validity in the heterogeneous regime is not established yet. Other interfacial
forces could be considered, i.e. lift, wall lubrication and turbulent dispersion forces.

Besides interfacial forces, another important point, for obtaining reasonable
results in the simulation of bubble columns operating under the heterogeneous
regime, is the choice of the turbulence model. The turbulence model influences
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the turbulent mixing, that is a key property for bubble column reactors. The
turbulence model is important not only to predict the hydrodynamics but also
to properly predict the turbulent mixing of the involved scalars, namely enthalpy
and reactant concentrations (Shaikh & Al-Dahhan 2013). The contribution of the
bubbles to mixing needs to be considered, as Alméras et al. (2016) stated that it
impacts strongly on the mixing in bubble flows under the homogeneous regime. Its
effect under the heterogeneous regime should be studied. However, the objective
of this work is not to develop new turbulence models but rather use existing ones
in a commercial CFD software such as ANSYS Fluent.

The main goal of this work is to study breakage and coalescence phenomena in
bubble columns under the heterogeneous flow regime, providing suitable and innov-
ative models that can predict correctly the bubble size for a wide range of operating
conditions. This will pave the way for fully-predictive CFD-PBM simulations.

To reach this goal, it is necessary to carry out experiments in which coalescence
and breakage change depending on the operating conditions. These experimental
data will allow the validation of bubble coalescence and breakage models. Demin-
eralised water, tap water and demineralised water with different ethanol concen-
trations are employed to suppress bubble coalescence. Experiments are performed
on a cylindrical column with a diameter of 0.4 m in a wide range of superficial gas
velocities, going from 0.03 m/s to 0.35 m/s. Two different spargers are used, gener-
ating very different initial bubble sizes and simulating in some cases strong bubble
breakage. Besides the mean diameter profiles, gas fraction and liquid velocity dis-
tributions are measured, providing a very useful and accurate set of experimental
data. These experiments provide an experimental database, useful to decouple
breakage and coalescence phenomena.

To achieve the objective of this work, 0D simulations with Matlab and 3D
transient Eulerian-Eulerian CFD simulations with ANSYS Fluent are carried out.
The existing breakage (Liao & Lucas 2009) and coalescence (Liao & Lucas 2010)
kernels, suitable for the homogeneous regime, are tested for the heterogeneous
regime. Under the heterogeneous regime, most of the existing models are not
valid and it is necessary to find coalescence and breakage kernels that can be used
under both homogeneous and heterogeneous regimes. Concerning breakage, the
model of Laakkonen et al. (2006) provides CFD results in good agreement with the
experiments. Concerning coalescence, the Wang et al. (2005) collision frequency
can be used but it cannot be associated at a film drainage model for the coalescence
frequency. A critical approach velocity model needs to be considered. A new set
of breakage and coalescence kernels is then proposed, that provides an accurate
bubble size prediction in a wide range of tested operating conditions. Effects of
turbulence model, water contamination, inlet conditions and scale-up are detailed
in order to validate the proposed kernels for industrial applications.

This dissertation is organized as follows:

e In Chapter 1 a general introduction of the context and the objectives of the
thesis have been presented. The goal of this chapter is to clarify the aim of
the thesis and to show a short preview of the work that has been done during
the thesis. The structure of the thesis is detailed.

e In Chapter 2 the bubble column hydrodynamics is described, with partic-
ular attention to flow regimes and main pro