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L'ETAPE ACTUELLE DU DEVELOPPEMENT DE LA 

MACROCINETIQUE 
Dans le developpement de la. cinetique macroscopique des reactions 

chimique on peut distinguer trois etapes. La premiere date de la fin du 
siede dernier et du debut du xxe siede quand furent etablies les notions 
qualitatives essentielles sur le transfert des particules reagissantes et de la 
chaleur dans les reacteurs et les echangeurs de masse. C'est la que viennent 
seclasser les representations de Nernst sur la couche de diffusion, la theorie 
de la pellicule de Langmuir, etc. 

L'etablissement des caracteristiques semi-quantitatives pour la description 
du transfert de masse permettait d'evaluer sous uneforme generale les flux 
de masse et de conduire autant que possible les processus dans le domaine 
cinetique en excluant leur influence limitatrice. 

Au point de vue chimique, le transfert des reactifs ou de la chaleur vers 
les aires reactionnelles, les parois des enceintes, etc. ne presente aucun 
interet et constitue plutöt un obstacle pour la mise au clair du mecanisme 
reel de la reaction. Du point de vue du technologiste ces processus s'opposent 
a la conduite des reactions SOUS les conditions optimales. Voila pourquoi 
le rnecanisme du transfert de masse et de chaleur est reste longtemps sans 
susciter l'interet les chimistes et des technologistes qui se limitaient a un 
problerne plus simple consistant a Iever d'une fac:;on ou d'une autre les 
limitations d' ordre diffusionnel et calorifique. Le passage a des reactions 
plus rapides, les progres dans la construction des reacteurs et des echangeurs 
de masse entre 1930 et 1950 stimulerent de nombreux chercheurs, tech
nologistes pour la plupart, a etudier plus en detaille mecanisme des pheno
menes d' echange des masses et de chaleur ( que dans ce qui nous grouperons, 
pour plus de brievete, sous le terme de "phenomenes de transfert"). On a 
forrnule les equations generales de transfert dans les milieux en mouvement 
(liquides et gaz). Comme leur resolution exacte n'etait pas possible, on 
utilisait avec beaucoup de succes pour la description des phenomenes d'e
change de masse et de chaleur les procedes de la theorie de similitude faisant 
appel a des nombres ou criteres appropries. 

La selection des nombres de similitude determinants ou principaux ainsi 
que le depouillement SOUS forme de criteres des resultats experimentaux 
ont constitue la seconde etape dans le developpement de la cinetique mc:h:to-
scopique. · 

Cette periode est caracterisee par un grand nombre de travaux 
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Dans plusieurs cas l'etablissement de relationsentre les nombres (ou criteres) 
est suffisant pour Ia description pratique des phenomenes de transfert en 
macrocinetique. Toutefois, au cours des annees recentes, on s'est rendu 
compte que cette forme palliative de description est incomplete et n'est 
pas to-ujours suffisante. Bien plus, dans plusieurs cas, la Simulation a base 
de l'egalite des valeurs des nombres (criteres) determinants s'avere tout 
simplement impossible. Cela concerne tout particulierement la simulation 
des reacteurs chimiques ou les valeurs de differents criteres sont incom
patibles les unes vis-a-vis des autres. 

Pour toutes ces raisons, la derniere decennie fut marquee par l'avenement 
de la troisieme etape dans le developpement de la cinetique macroscopique 
qui est etroitement liee a la description quantitative des phenomenes de 
transfert. La possibilite de la description mathematique de la cinetique 
macroscopique est conditionnee par deux faits: 

(i) L'etude des phenomenes hydrodynamiques, physicochimiques et 
cinetiques clont l'ensemble caracterise la conversion chimique qui se deroule 
sous des conditions reelles. On a obtenu en effet assez recemment d'im
portantes donnees theoriques et experimentales sur le mecanisme du trans
fert de masse et de chaleur par convection ( dans le cas des ecoulements 
laminaires et turbulents, au sein des liquides et des gaz, a l'interphase, SOUS 
des conditions geometriques variees, dans le cas des regimes stationnaires et 
non stationnaires). 

(ii) L'utilisation en grand des procedes de calcul modernes, prevoyant 
notamment la mise en oeuvre des calculatrices. 

Les equations de transfert des matieres et de chaleur dans un ecoulement 
de liquide ou de gaz ne peuvent etre etablies que compte tenu de certaines 
approximations qui ne sont pas toujours verifiees en pratique. Nous nous 
arreterons dans ce qui suit sur certaines generalisations qu'il aurait fallu 
effectuer dans les equations generales de transfert. 

Les equations de transfert de la matiere peuvent etre ecrites dans deux 
cas, en presence d'impuretes caracterisees par de faibles concentrations au 
sein d'un milieu anime d'un mouvement arbitraire (liquide ou gaz) et pour 
un melange binaire de concentration arbitraire. 

Les equations de transfert de chaleur peuvent etre formulees egalerneut 
dans le cas d'hypotheses tres generales sur les proprietes du milieu. 

Le systeme d'equations liees de transfert de masse et de chaleur nait 
dans le cas de reactions volumiques ou superficielles (catalytiques) qui se 
deroulent avec degagement ou absorption de chaleur. En tenant compte 
des variations de viscosite et de densite du milieu avec la temperature on 
relie entre elles les equations du mouvement du milieu et celles de transfert. 
Ainsi que nous l'avons deja souligne, le systeme d'equations qui nait lors 
de la prise en compte de tous ces facteurs est trop complexe tant pour une 
resolution analytique que une resolution numerique. 

Or, en cinetique chimique et dans la technologie chimique il est indis
pensable de connaitre le champ de vitesses, de concentrations et de tempera
tures dans le volume reactionnel. Il est, d'ailleurs, essentiel d'obtenir, -ne 
fut-ce que sous un aspect qualitatif, une relation analytique entre ces champs 
et les principaux parametres exterieurs dy systeme (vitesses d'ecoulement 
imposees composition initiale, etc.). 
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En effet, l'affichage quantitatif des champs de vitesses, de concentrations 
et de temperatures est indispensable aussi bien pour trouver la cinetique 
vraie des reactions homogenes et heterogenes, que pour etablir le regime 
des reacteurs spatiaux. Pour cette raison, il est capital, pour l'etape presente 
du developpement de la macrocinetique, de diviser les processus reels en 
phases ou etapes plus simples se pretant a un traitement analytique ou 
numerique. 

Nous nous arreterons dans ce qui suit sur des exemples de realisation de 
ce programme. 

INTERPHASE FIXE 
Le comportement hydrodynamique des liquides et des gaz au vms1nage 

de la surface d'un corps solide tant en regime Iaminaire qu'en regime tur
bulent a ete etudie d'une fa<_;on particulierement detaillee. Considerons 
d'abord le cas de l'ecoulement laminaire. La distribution des vitesses dans 
Ull ecoulement stationnaire a ete calculee pour tOUS les cas Oll la forme geo
metrique de la Iimite interphase n'est pas trop compliquee. Dans le cas des 
processus isothermiques qui ont lieu tout d'abord dans les echanges de masse 
l'equation de la diffusion convective peut etre resolue dans tous les cas ou 
la distribution des vitesses est connue. 

Dans les cas ou l'interphase est plane ou presente un axe de symetrie, 
l'equation de diffusion convective peut etre ramenee a la (forme) 1. 

(~:)., = D :~ [vx (x, .p) ~~] (1) 

!/; etant une fonction de courant connue dans l'hydrodynamique et liee 
aux composantes de vitesses pardes relations simples, Vx est la composantP 
de le vitesse le long de la surface. 

On obtient une expression tout a fait analogue ( en rempla<_;ant le coeffi
cient de diffusion par la diffusivite thermique pour la distribution des tem
peratures si l'on neglige le degagement de chaleur dans le milieu par suite 
de la dissipation par viscosite. Les conditions a la Iimite sont generalerneut 
I es concentrations imposees coo ou les temperatures T 00 loin de la surface, 
les concentrations c1 ou les temperatures 1.'1 ou bien leurs derivees (les flux 
de masse et de chaleur) a la surface reactionnelle. L'equation (1) au point 
de vue mathematique est identique a l'equation de conductivite thermique 
non stationnaire en milieufixe a diffusivite thermique fonction des coordon
nees et du temps: 

ar a [ ar] -at = ax Xerr. (x, t) E_1-; (2) 

L'equation (1) peut etre resolue numeriquement dans tous les cas ou la 
fonction Vx (x, !/;) est donnee SOUS forme analytique ou numerique. 

On reussit a obtenir une representation analytique des solutions de l'equa
tion ( 1) pour le cas de la phase liquide. Cette circonstance est due a la 
faible valeur ducriterede diffusion de Prandtl Prn = vjD, v etant la viscosite 
cinematique du milieu, dans les liquides. Grace a la faible valeur de D 
par comparaison avec v, le nombre de Peclet Pe = RePro = ULfD (U et 
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L etant la vitesse caracteristique et l'echelle du .J.ilOUvement) est grand meme 
pour des nombres de Reynolds Re, relativerneut faibles (jusqu'a Re,_, I0-1). 
Pour cette raison il nait au voisinage du corpssolide autour duquell'ecoule
ment a lieu, une couche Iimite de diffusion ou la concentration varie essen
tiellement. 

L'epaisseur de cette couche 8ctm. est faible par comparaison avec le do
maine caracteristique de variation de la vitesse. Cela permet d'utiliser la 
valeur de la fonction de courant dans l'equation ( 1) immediaterneut au 
voisjnage de la surface. Dans ce cas Ia relation entre les epaisseurs de la 
couc:he de diffusion Iimite et de Ia couche hydrodynamique Iimite peut 
etrc trouvee dans le cas le plus general. Elle s'exprime par Ia formulel: 

Sctiff. '"'-' 8hydr. X Prn-~ (3) 

Dans ce cas il existe Ia similitude geometrique entre 8dm. et 8hydr. 
Dans le cas de l'ecoulement Iaminaire on a: 

sdirr. ~ I gr~ PI ~ 1/u (4) 

T etant la COlltrainte de frottement visqueUX. 
Dans le cas d'une surface de faible courbure, l'epaisseur de la couche 

hydrodynamique Iimite varie en fonction de la distance du point de stag
nation de l'ecoulement d'apres la loi: 

sh d '"'-' J!'~ Y r. U 

Dans le cas d'une surface a grande courbure, comme par 
sphere de rayonRau voisinage du point de stagnation on a: 

sh d '"'-' JvR_ 
Y r. U 

(5) 

exemple une 

(6) 

Cette derniere expression est valable dans l'intervalle des angles de I' ordre 
de LJcp ~ 20°. 

Loin du point d'impact Shydr. varie le long de la surface d'apres une loi 
compliquee. 

Gonformerneut a (3) l'epaisseur de la couche de diffusion 8dm. varie 
egalement d'un point a l'autre a la surface du corps. Les surfaces de ce 
genre se nomment non equiaccessibles. Dans le cas ou la concentration a la 
surface d'un corps est imposee pour une reaction rapide se deroulant avec 
annihilationdes particules par diffusion ou dissolution on peut ecrire l'equa
tion limi te a Ia surface SOUS }a forme : 

C = Cl a la surface (7) 

Cl etant Une constante (egale notamment a zero dans Je cas d'une reaction 
rapide). 

En partant de la solution analytique des equations de diffusion par 
convection on peut trauver la valeur exacte du flux diffusionnel sous la 
forme: 

. ( oc) J=D-on s 
(8) 
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l'indice S significant que la valeur de la derivee le long de la normale est 
prise a la surface s. 

Par I' ordre de grandeur la densite du flux diffusionnel peut etre represent<~e 
sous la forme : 

Lfc 
j::::. D 

8diff • 

.dc etant la difference de concentrations totale (imposee.) 

(9) 

Toutefois si a la surface il se deroule une reaction chimique clont Ia 
vitesse est fonction de la concentration en surface suivant une certaine loi, 
generalement fonction puissance: 

( 10) 

la situation se modifie. 
La condition a la Iimite a laquelle doit satisfaire la concentration a la 

surface est de la forme: 

n( ::). = f(c1) (11) 

Le problerne de la diffusion par convection avec la condition a la Iimite 
( 11) ne peut etre resolu analytiquement autrement que SOUS forme de series 
si f(c1) est une fonction non lineaire de son argument et que la surface 
reactionnelle a une forme compliquee. 

Ce n'est que dans le cas le plus simple ou f(c1) = kc1 qu'a Ia surface d'une 
lame semi-infinie on a trouve la solution de ce problerne limite1,2. On a 
constate alors que l'epaisseur effective du flux diffusionnel est une fonction 
compliquee de Ia coordonnee x ainsi que de la constante de Ia vitesse de 
reaction k, du coefficient de diffusion D et de la vitesse d'ecoulement u. 
La relation entre l'epaisseur effective de Ia couche Iimite diffusionneUe et 
de la constante de vitesse de Ia reaction k indique clairement le caractere 
conventionnel de cette notion. 

La grandeur mesuree dans Ia plupart das cas est le flux total J = fjdS, 
!'integrale etant prise suivant toute l'aire de la reaction. Il est clair qu'en 
mesurant J on ne peut trouver le coefficient en loi cinetique qu'en resolvant 
l'equation integrale appropriee. Les equations integrales peuvent etre 
formuJees et Jeurs solutions peuvent etre representees SOUS forme de series 
pour l'aire de Ia lame et l'interieur du tube3, 4. 

Dans le cas d'une aire reactionnelle de forme plus compliquee placee dans 
un ecoulement, non seulement la resolution de l'equation mais meme Ia 
mise en equation integrale se heurte a de tres grandes difficultes. Voila 
pourquoi, si l'on veut determiner la loi de la cinetique il faut soit prendre 
des mesures pour que la reaction se deroule dans le domaine cinetique, soit 
effectuer les mesures sur une aire equiaccessible pour laquelle la densite j 
de ftux ou l'epaisseur de la couche de diffusion aient une valeur constante 
sur l'aire. 

La premiere condition presente un caractere assez indetermine. Dans 
ce qui suit nous la diseuterans d'une fac;on un peu plus detaillee. 

Dans le cas du courant laminaire, la seule aire equiaccessible est celle 
d'un disque tournant et surface interne d'un tube. Si le disque tourne a 
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une vitesse angulaire constante w, l'epaisseur de la couche Iimite de diffusion 
est constante le long de l'aire et egalel a: 

(D)l/3 Jv 
sdiff. = 1, 61 -; w (12) 

Pour determiner la loi cinetique il faut trouver la solution de l'equation 
transeendarrte 

D 
kc1n + -- (c1- C

00
) = 0 

8rtiff. 
(13) 

Les mesures des flux diffusionnels ainsi que des lois cinetiques sur l'aire 
d'un disque tournant sont tres repandues en electrochimie. 11 est interessant 
egalerneut de mesurer deux reactions independantes et concurrentes sur 
l'aire du disque tournant. Dans 1-.! cas des reactions de premier ordre cette 
relation peut etre aiserneut trouvee par voie analytique. Ces courbes per
mettent de juger du degre de selectivite des reactions en surface qui tombe 
au passage de n = 1 a n ~ 1 dans le domaine de cinetique mixte. 

Le disque tournant a ete utilise d'une fac;on aussi etendue pour les 
mesures de la cinetique de dissolution. Cependant jusqu'ici cette surface 
equiaccessible unique n'a pas trouve d'applications pour l'etude des reactions 
catalytiques. Or seule la determination de la courbe complete representative 
de la relation liant j et w permet de de determiner avec un degre de pre
cision suffisant les constantes n et k de la loi cinetiquelO, La mise sur pied 
des mesures de ce genre nous paralt comme extremerneut desirable. Dans 
l'etude de la cinetique des reactions heterogenes plus rapides ce sont les 
processus non stationnaires qui peuvent jouer un röle important. Ils ont 
deja trouve un champ d'applications extremerneut etendu en electrochimie 
OU leur realisation par Variation en fonction du temps du courant OU du 
potentiel se realise tres aisement. Dans le cas des processus catalytiques, il 
est utile de realiser des resolutions sur l'aire du disque de mesure en admet
tant la matiere par impulsions ou en presence d'une aire a temperature 
variable. La theorie de ces processus se prete a une etude suffisamment 
poussee. 

Po ur I es phenomenes de diffusion dans I es gaz ainsi q ue la transmission 
de chaleur, la situation change quelque peu. Le nombre de diffusion de 
Prandtl dans les gaz et le nombre thermique de Prandtl, Pr= v/x, dans 
les gaz ou dans les liquides communs ont des valeurs de I' ordre de l'unite. Pour 
cette raison les epaisseurs de Ia couche Iimite de diffusion dans les gaz et de 
la couche Iimite thermique dans les liquides sont du meme ordre de grandeur 
que l'epaisseur de la couche Iimite hydrodynamique. Cette circonstance ne 
permet pas de se limiter aux valeurs de Vx dans l'equation (1) prises au 
voisinage de l'aire et l'on est force de resoudre cette equation par des pro
cedes numeriques. 

Les methodes approchees de resolution ont rec;u egalerneut de vastes 
applications. Il faut classer ici notamment la methode de Pohlhausen dans 
laquelle la distribution de Ia vitesse, de la concentration ou de la tempera
ture dans la couche limite est representee de fac;on approchee pardes poly
nömes ordonnes suivant les puissances croissantes de la distance a l'aire. 
Il existe un certain nombre d'autres procedes approches, comme par exemple, 
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le procede des moments. Le defaut commun a toutes ces methodes consiste 
en ce que l'erreur naissante ne peut etre appreciee quantitativement. 

Compte tenu de la relation entre la distribution de la concentration et 
des temperature dans les milieux en mouvement et les valeurs des nombres 
de Prandtl correspondants, il faut avoir en vue le caractere Iimite des ana
logies entre le transfert de masse et la transmission de chaleur ainsi que 
d'impulsion particulierement dans le cas des liquides. Dans les gaz la 
viscosite, la conductivite thermique et le coefficient de diffusion ont des 
valeurs voisines, et les conditions de similitude des processus sont observees 
d'une fa<;on suffisamment approchee. 

Dans l'etude des reactions heterogenes en chimie les processus non 
isothermiques qui presentent des difficultes particulieres du fait que le 
transfert de masse et la transmission de chaleur sont lies entre eux. Dans 
le cas des reactions heterogenes, cette Iiaison est contenue non pas dans 
les equations, mais dans les conditions aux limites qui, sur l'aire reactionnelle 
prennent Ia forme suivante: 

D (~) = kqn e-E/J:Tl 
8n s 

X (8T) = hkqn e-EfkTt 
8n s 

(14) 

T1 etant la temperature de l'aire, h l'effet thermique de Ja reaction hetero
gene, et E l'energie d'activation. 

L'etude experimentale et theorique des reactions de ce genre peut etre 
egalerneut conduite de la fa<_;on optimale sur l'aire equiaccessible d'un disque 
tournant. Dans ce cas Ja temperature superficieHe T 1 est constante le long 
de l'aire et la resolution du systeme mutuellement lie des equations de dif
fusion et de diffusivite thermique se ramene a la resolution d'un systeme 
de deux equations algebriques transcendantes. 

En comparant les valeurs mesurees du ftux de masse et de la temperature 
de Faire aux valeurs experimentales on peut determiner l'energie d'activa
tion et Ia constante de vitesse de la reaction heterogene. Pour plus de facilite 
nous avons mis les solutions de ce problerne sous forme de tables. Dans le 
cas d'une aire non equiaccessible, le systeme analogue d'equations se 
rarneue a des equations integrales.Un exemple de Solution d'un tel systeme 
a ete donne dans le travail de Katz5. A ce propos il convient de noter que 
l'etude de la cinetique sur une aire equiaccessible est particulierement im
portante pour le cas de deux ou de plusieurs reactions concurrents et con
secutives. Dans ce dernier cas on a propese une methode electrochimique: 
l'electrode-disque a anneau est utilisee avec succes pour determiner la 
duree de vie des produits intermediaires instables d'une reaction a l'elec
trode6. L'application de cette methode aux reactions catalytiques hetero
genes ne souleve en principe pas de difficultes. 

Parmi d'autres cas de cinetique diffusionneUe a l'interphase solide
liquide (gaz) il convient d'indiquer encore la diffusion dans les pores 
interieurs7, s. En cas d'une reaction isothermique, ce problerne relatif a 
l'echange de masse en pore re-;oit une solution generale. Toutefois, en cas 
de reactions non isothermiq ues, cette question demande des recherches 
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que nous sommes en train d'executer. A ce point de vue, je voudrais dire 
quelques mots a propos des procedes ne faisant pas appel a des gradients 
pour la determination de Ia cinetiques des reactions catalytiques qui a 
l'heure actuelle sont largement repandues. Dans ce procede l'independance 
vis-a-vis de la vitesse de brassage sert de critere de passage au regime cine
tique. A propos de ce procede on peut faire les trois observations critiques 
suivantes. 

(i) L'independance vis-a-vis de la vitesse de l'ecoulement exterieur est 
un critere qualitatif et non quantitatif dans le domaine cinetique. 

(ii) La vitesse de reaction mesuree resulte de la Superposition de la cine
tique chimique vraie et des processus diffusionnels et thermiques a l'interieur 
du grain du catalyseur. Leurs rapports peuvent etre extrement compliques, 
surtout pour les reactions non isothermiques. Cette circonstances est illustree 
par le calcul d'une reaction non isothermique d'ordre zero et d'ordre un 
dans le grain du catalyseurs. La presence dans un grain de pores a la surface 
desquels Ia reaction se deroule est prise en compte par introduction des 
coefficients de diffusion effectifs et de diffusivite thermique du grain. La 
valeur effective de l'energie d'activation est liee aux valeurs de h, D et x 
et peut differer sensiblement de la valeur de l'energie d'activation E reelle. 
Notans d'ailleurs que Eerr.. peut etre aussi bien inferieure que superieure a E. 
Voila pourquoi les valeurs des constantes de la loi de cinetique determinees 
par ce procede ont une signification assez mal determinee. 

(iii) La methode de mesures exige l'evacuation des produits de la reaction 
hors du reacteur. Dans ce cas on ne tient pas compte de la possibilite de 
desintegration ou d'autres reactions non catalytiques accompagnant l'evacu
uation des produits. 

Pour cette raison nous pensons qu'il est particulierement importantd'effec
tuer les mesures sur une surface equiaccessible. 

INTERPHASE MOBILE 
Considerons maintenant la Iimite de separationdes phases mobiles. Nous 

avons ici deux types principaux d'ecoulement: par gouttes, par jets et bulles, 
en pellicules a la surface d'un corps solide. 

DansIe cas d'une buHe on d'une goutte isolee le problerne extremerneut 
complexe de Ia diffusion convective a ete resolue SOUS sa forme la plus gener
ale compte tenu du transfert dans la phase exterieure et dans la phase in
terieure ainsi que des effetsnon stationnaires aux limites pour des nombres 
de Reynolds petits9, 1o. Le flux diffusionnel total a la surface a la forme de: 

ZRD2 (c1*- occ2*) [J~~ _ 5,5- oc(3,8 + 1,7tJ.*)] 
J = oc + vß 3(1 + 11-*) oc + v'ß (t5) 

Dans le cas de D1 --7 oo ( c'est-a-dire de ß --7 0) on obtient la formule: 

j = ZRD2 (ct* - c•*) [ J3t'( ::*) -1,7 (1 - p.*)] (16) 

En etablissant ces relations on a emis l'hypothese que la loi de Henri 
pouvait s'appliquer avec le coefficient d'echange IX, ß = Dl/D2, !1-* etant 
le rapport des viscosites c2 et c1 etant les concentrations au centre de la 
goutte et dans le milieu ambiant, l'indice 1 se rapportant a la phase interne. 
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En etablissant les formules (15) et (16) on a trouve la distribution des 
vitesses au voisinage de l'interphase. 

Il est bien entendu qu'il ne peut etre question d'aucune existence de 
pellicules fixes dans des liquides au voisinage de l'interphase ( comme cela 
est suppose dans Ia theorie bien connue des deux pellicules). 

Le flux diffusionnel dans le systeme de Ia bulle gazeuse ausein du liquide 
s'obtient a partir des equations ( 15) et ( 16) dans le cas Iimite lorsque la 
densite de Ia phase interieure est tres petite par comparaison a la densite de 
la phase exterieure. Dans le cas des gouttes et des bulles de grandes dimen
sions qui se deforment au cours de leur mouvement, on peut calculer l'ordre 
de grandeur du flux diffusionnel et du flux thermique. 11 est utile de noter 
que les matieres tensio-actives qui influent sensiblement sur le conlporte
ment hydrodynamique des bulles et des gouttes influent par Ia meme sur 
la valeur du flux diffusionnel. Les formules theoriques pour le flux diffusion
nel et le flux thermique a la surface de la goutte et de Ia bulle dans le cas 
particulier oi:t le transfert de masse dans la phase interieure ne jour pas 
de röle, s'accordent bien avec les resultats de l'experience. Cependant 
les expressionsplus generales de (15) et de (16) n'ont pas encore ete com
parees aux valeurs experimentales. Le deuxieme cas de l'ecoulement a 
interphase mobile est l'ecoulement en pellicules minces de liquide qui se 
deplacent sur une surface solide. Les pellicules tres minces s'ecoulent en 
regime laminaire, et le calcul du flux convectif ne presente pas de difficulte. 
En presence d'epaisseurs un peu plus elevees, le regime d'ecoulement des 
pellicules devient un regime ondulatoire. Dans le cas du regime ondulatoire, 
le flux diffusionneJ ou thermique augmente. Lui aussi a ete calcule. 

REGlME D'ECOULEMENT TURBULENT 
Dans presque tous les reactors chimiques et appareils echangeurs de 

masse, l'ecoulement des liquides et des gaz presente un caractere turbulent. 
Pour cette raison la theorie de l'echange de masse et de chaleur en presence 
d'un regime turbulent du mouvement de liquide et des gaz presente un 
interet au moins egal et peut etre meme superieur a celui de la theorie de 
transfert en regime laminaire. La theorie moderne de la turbulence permet 
de tirer plusieurs conclusions quantitatives relatives au transfert de masse 
et de chaleur dans un ecoulement turbulent. 

C'est la theorie de la turbulence isotrope Jocale qui a ete etudiee de la 
fa~on la plus complete. A un moindre degre on a etudie la theorie de l'ecoule
ment turbulent au voisinage d'une surface solide. 

La theorie de la turbulence au voisinage d'une interphase mobile n'en 
est actuellement qu'a son stade de developpement initial. Dans le domaine 
de la turbulence libre, loin des interphases toutes les pulsations turbulentes 
transportent une substance passive (un solut(:, une impurete de gaz ou de 
la chaleur). Le brassage du liquide qui se deplace dans un domaine de 
dimension L est realise par toutes les pulsations jusqu'aux pulsations de 
vitesse LI U et d'echelle L. Le coefficient effectif de transfert turbulent 
Deff. ,-...,J xerr. ,-...,J LI U.L est si eleve que la turbulence de brassage assure la con
stance de la concentration et de la temperature dans l'ensemble du volume 
a l'exception du domaine d'une couche Iimite turbulente extrement mince 
au voisinage de l'interphase solide. 
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Ici l'echelle des pulsations L diminue d'apres la loi L ,.._, y2 alors qu'a des 
distances tres petites elle decroit d'apres la loi L ,.._, y2, y etaut la distauce 
jusqu'a la surface solide. 

Les vitesses des pulsations baissent, elles aussi, a mesure que l'ou s'approche 
de la paroi et, a une certaine distauce de la paroi, dite epaisseur de la sous
couche visqueuse Övisq. la vitesse s'eteiut du fait du frottemeut visqueux. 

Toutefois les pulsatious amorties transportent encore Ia masse et la chaleur. 
Aux nombres de Prandtl eleves, le transfert moleculaire commeuce a 
dominer le transfert par convectiou aux distances de S' ,.._, Svisq.fPri maL 
dans ce cas l'on obtieut pour la deusite du :flux l'expressioul 

}turb, ,.._, const.y'cr UPr-314 Llcfo (17) 

Aux petites valeurs du uombre de Praudtl Ie mecanisme moleculaire de 
transfert domine celui par convection eu couche 

"'" Övisq. <::: 
0 ,.._, - Pr > > ovisq. 

et en rapport 
. y'cr ULlcfo 

Jturb, ""ln(RUyAfv) + ln Pr- A (18) 

Nous avons ici .tJcf>, la difference des concentrations ou des temperatures 
et er le coefficient de resistance qui est une fonction lentement variable des 
coordonnes et de la vitesse. 

Dans le domaine des nombres de Prandtl de l'ordre de l'unite on peut 
ecrire une formule d'iuterpolation qui englobe les deux lois a la Iimite (17) 
et ( 18). Ces relations se trouvent en bon accord avec l'experience. 

Il convient de souligner qu'une surface placee au sein d'un ecoulement 
turbulent d'une fac;on generale n'est pas equiaccessible du fait de la relation 
indiquee entre er et les coordonnees. Cela concerne, en particulier, la surface 
d'uu disque. Le seul cas d'une surface equiaccessible est la surface d'un cyliudre 
a base circulaire tournant autour de SOU axe dans une euceiute a parois 
eloignees. Le coefficieut de resistence a uue valeur coustaute suivaut Ia 
hauteur du cylindre. Pour cette raison, dans le cas d'un ecoulement 
turbulent, tout ce qui a ete dit haut a propos de la surface du disque 
dans un ecoulement Iaminaire reste egalerneut valable pour la surface du 
cyliudre. 

L'expression theorique d'un flux diffusionnel pour des nombres de · 
Prandtl eleves n'a ete obtenue par nous que tout recemment. 

L'ecoulement turbulent sur une interphasemobile a ete beaucoup moins 
etudie. Dans le cas d'un ecoulement turbulent d'un gaz au-dessus de la 
surface d'un liquide on peut s'attendre a ce que le caractere de la turbuleuce 
dans le gaz et dans le liquide soit sensiblement different. 

Etant donne que la densite du liquide est tres elevee par comparaisou a 
celle du gaz, l'amortissement de las turbulence a sa surface differera prob
abierneut peu de l'amortissement au voisinage d'une surface solide rugueuse. 
Cette hypothese en tout cas apparait comme vraisemblable au cas ou la 
vitesse moyenne du gaz est elevee par comparaison a la vitesse maximale de 
propagation des ondes (24 cmjsec environ pour l'eau). Toutefois jusqu'a 
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present l'on ne dispose pas de valeurs experimentales pour la distribution 
des vitesses dans un gaz au voisinage de la surface d'un liquide surtout de 
mesures de l'amplitude moyenne en fonction de la vitesse de l'ecoulement. 
On ne dispose pas de resultats de mesures systematiques du coefficient de 
resistance d'un ecoulement gazeux differentes profondeurs du liquide, pour 
les differentes valeurs de la tension superficielle, etc. Ces mesures ainsi que 
la verification experimentale de la formule du fiux diffusionnel vers une 
surface rugueuse presentent un inten~t particulier. 

La turbulence au sein d'un liquide au voisinage de la surface libre a ete 
etudiee d'une fa~on assez detaillee etant donne l'agitation provoquee par le 
vent dans des liquides a grande profondeur. Sous les conditions considerees 
dans l'hydrodynamique chimique on peut tenter d'utiliser les methodes 
d'examen analogues. Plus precisement en appliquant la theorie ordinaire de 
transfert par turbulence, de concert avec l'hypothese sur Pechelle de pulsa
tions au droit d'une surface libre, L "-' a, a etant l'amplitude moyenne des 
ondes a la surface, on peut obtenir l'expression de la densite du fiux diffu
sionnel aupres de la surface: 

(19) 

Iei V0 est la vitesse de pulsation dans l'ecoulement Iiee a la vitesse d'ecoule
ment moyenne par la relation bien connue 

Vo = U (cr)-112 (20) 

L'ordre de grandeur du fiux diffusionnel total est egal a: 

J=JS (21) 

ou S = S0 ( 1 + ä2) est l'aire vraie et S0 l'aire nominale a la surface du 
liquide. Tout comme la turbulence en phase gazeuse la turbulence au sein 
du liquide au voisinage de l'interphase libre n'a pas ete etudiee en fait avec 
la mise en reuvre de l'arsenal experimental de l'hydrodynamique moderne. 

A l'occasion de l'etude transfert de masse au voisinage d'une surface 
mobile, je voudrais souligner que Ia complexite et l'insuffisance des donnees 
sur les phenomenes a pousse plusieurs auteurs a exprimer des opinions qui 
sortent des voies de developpement de l'hydrodynamique moderne. Citons 
a ce point de vue en premier lieu Ia theorie de la penetration de Higby et la 
theorie de renouvellement de la surface de Danckwerts. Dans la theorie de la 
penetration on propose de considerer sans aucune raison valable un processus 
stationnaire ( ou quasi-stationnaire, dans le cas d'une surface couverte d'un 
systeme d'ondes) de diffusion convective comme un processus non station
naire de penetration de la matiere a travers une pellicule immobile. 

Dans la theorie de renouvellement de la surface la notion des pulsations 
turbulentes de la theorie de la turbulence fait place a des considerations mal 
fondees sur le temps de renouvellement des elements de surface, et l'on 
introduit une fonction entierement arbitraire de la distribution de ces 
temps. Pareilles theories quasi-hydrodynamiques n'ont probabierneut 
aucune valeur car elles ne repondent pas aux notions de l'hydrodynamique 
et de l'aerodynamique modernes. 
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LES PROCESSUS COMPLEXES 
Nous avons enonce plus haut plusieurs processus elementaires simples de 

transfert de masse et de chaleur. Ils etaient caracterises tout d'abord par la 
simplicite et le caractere bien defini des conditions geometriques. En outre, 
les regimes d'ecoulement etaient consideres comme definis, identiques dans 
toutes les parties du systeme, et l'on ne considerait pas les cas de variations 
aleatoires des regimes dans le temps et des praprietes des systemes-dans 
l'espace. En pratique on s'attache a assurer le brassage maximal passible 
sans tenir campte de la simplicite du systeme de l'appareil. Voila pourquoi 
pour simuler le processus au point de vue physico-chimique, il convient, 
d'une part, de desarticuler un processus complexe en stades individuels et 
actes elementaires et, d'autre part, d'etudier de la fa~on la plus complete 
possible les stades simples mais campliques par des phenomenes aleatoires 
et secondaires. L\~tude detaillee experimentale et theorique de tous les 
stades enumeres permettra de mettre en evidence ceux qui sont importants 
paur le fanctionnement de certains appareils. Nous allons nous limiter a 
deux exemples. 

Le phenomene de barbotage presente un caractere extremerneut com
plexe. Toutefois, on peut Ie subdiviser en plusieurs stades qui apportent sous 
des conditions differentes des contributions variees au tableau global du 
processus. 

L'ensemble du processus peut etre divise en stades suivants: 

(i) Sortie du jet gazeux de la tuyere et la desintegration de ce jet. 
( ii) Division et coagulation des bulles formees. 

(iii) Mouvement d'une bulle isolee. 
(iv) Mouvement d'un systeme de bulles. 
( v) Transfert de masse vers une bulle unitaire compte tenu des resistances 

exterieure et interieure dues a la diffusion. 
(vi) Appauvrissement de la solution en fonction du temps. 

( vii) Heterogeneite de la distribution du gaz et du liquide suivant Ia 
section. 

( viii) Formation de mousse. 
(ix) Transfert de masse dans les films separant les bulles de Ia mousse. 

On peut considerer une partie des stades enumeres jusqu'a une certaine 
mesure comme suffisamment etudiees et d'autres stades comme etudies 
d'une fac;on absolument insuffisante. 

Toutefois, lors de Ia realisation effective du processus, certains stades ne 
jouent pasderöle tant soit peuimportant. C'estainsiquedanslecasd'unepro• 
fondeur suffisante du liquide et d'un remplissage modere par le gaz, sous des 
conditions constantes dans toute la section, l'ensemble du processus se 
simplifie considerablement. 

Les bulles de dimensions variees qui se forment lors de la desintegratian 
dejets gazeux se divisent relativerneut vite (pour lesgrosses bulles) etcoagulent 
assez vite (paur les petites bulles). La masse majeure des bulles acquiert des 
dimensians presque identiques et remante a une vitesse identique. Leurs 
interactians peuvent etre prisesencampte et la vitesse de manteedes bulles 
peut etre calculee. 

Le transfert de masse rapporte a une vitesse donnee et a une dimension 
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de bulles imposee est connu. Ainsi tous les stades enumeres peuvent etre 
calcules, et l'on peut de ce fait calculer le fonctionnement du barboteur sous 
ces conditions. 

A titre de second exemple, considerons un reacteur tubulaire contenant 
un catalyseur fixe en granules. Dans ce cas les stades elementaires sont: 

( i) La cinetique du processus. Il est indispensable de connaitre la chaine 
cinetique du procesuss y compris les donnees sur la cinetique vraie ( constante 
de vitesse, energie d'activation, ordre de la reaction suivant la concentra
tion, chaleur de la reaction). 

(ii) Les processus de diffusion et d'echange de chaleur dans un grain du 
catalyseur ( en presence des structures differentes, de differentes conduc
tivites thermiques, etc.). L'influence de ces processus sur la cinetique a deja 
ete indiquee plus haut. 

(iii) Le mouvement du liquide ou du gaz dans le milieu granule, la diffu
sion par convection et l 'echange de chaleur en milieu poreux, I es echanges 
de chaleur dans le squelette du catalyseur. Nous avons deja parle de l'in
fluence de ces phenomenes sur la cinetique. Jusqu'ici le processus de trans
fert par convection dans un milieu poreux est mal connu. On a calcule le 
coefficient de diffusionlongitudinale en un milieu a pores fins qui s'est avere 
proportionnel a la vitesse moyennell-12: 

D 11 ~ >..u (22) 

La relation entre le coefficient de proportionnaHte dans (22) de Ia struc
ture du milieu (sa porosite, sinuosite, etc.) n'a pas ete elucidee. 

En ce qui concerne le coefficient transversal de diffusion par convection 
et la conductivite thermique, ils sont probablement de beaucoup inferieurs 
a ceux en long et leur relation en fonction de la vitesse a ete etablie en partaut 
d'un modele insuffisant. Les donnees experimentales sur les milieux poreux 
pour D concordent avec Ia theorie; en ce qui concerne D j_ dans plusieurs cas 
l'experience indique que D _1_ depend faiblement de la vitesse, alors que 
d'autres resultats montrent la proportionnalite entre D _1_ et U. 11 faut toute
fois avoir en vue que la theorie et !'immense majorite des experiences con
cernent une structure poreuse et non pas a gros grains. 

Dans ce dernier cas le nombre de Reynolds rapporte a un grain Re = 
U1oc.d/ V, U1oc· etant la vitesse locale et d etant la dimension du grain, est un 
nombre qui n'est plus petit (comme dans les milieux poreux ordinaires) mais 
grand par comparaison a l'unite. 

Dans ce cas il n'existe pas d'analyse theorique, et les donnees experimen
tales sont extremerneut limitees. En outre, il faut se souvenir que la con
ductivite thermique totale d'un milieu granule se presente connue la somme 
de Ia conductivite thermique par convection et de la conductivite thermique 
du squelette. Le champ des concentrations et celui des temperatures differer
ont d'ailleurs essentiellerneut l'un de l'autre. Dans les calculs exceutes 
jusqu'ici on ne prenait en compte ni les differences entre l~s valeurs de D 
et de x, ni Ia relation de ces grandeurs avec la vitesse. 11 est difficile, d'ap
precier les erreurs auxquelles conduit ce genrede calcul. 

(iv) Passage d'une structure granulee a un milieu continu. Dans nom
breuses recherches le milieu granule remplissaut un reacteur est considere 
comme un milieu continu poreux. 
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Jusqu'ici il n'est pas clair jusqu'a quelle mesure pareille approximation 
est justifiee pour les cas ou le diametre du reacteur ne depasse que de 5 a 6 
fois le diametre du grain. 

Les evaluation effectuees par L. Pismen montrent que le modele d'un 
milieu poreux continu devient satisfaisant lorsque ce rapport prend une 
valeurapproximativerneut egale a 10 ou 20. 

En pratique on rencontre les valeurs les plus variees du rapport du · 
diametre du grain a celui du tube. Il convient drait d'etudier plus en detail 
le caractere des approximations quand on passe du milieu granule au milieu 
continu. 

(v) Simplification des equations fondamentales de transfert de masse et 
de chaleur en milieu poreux: 

oc 82c o2c 
U -;-- = Dl -;--2 +Dir ~x2 + Q (c, T) ux vy u 

ac a2r a2r 
U [}; X_L cy2-- + Xii ox2 + h Q (c, T) 

En, particulier l'elucidation des conditions de fonctionnement dans le 
domaine diffusionnel ou dans le domaine cinetique et de diffusion int~rne 
pour les differentes parties du reacteur, le calcul des Variations de tempera
ture dans la section du tube, la possibilite de prise des equations de transfert 
moyennes suivant la section du tube et la determination du coefficient 
effectif d'echange de chaleur exterieur a. 

Les calculs effectues ont montre que l'etablissement des equations moy
ennes de transfert, procedure par laquelle une equation de transfert a deux 
dimensions est transformee en une equation a une dimension, exige Ia 
substitution au coefficient de conductivite thermique exterieure d'une cer
taine grandeur effective aeff.· Ce coefficient ne depend pas seulement des 
proprietes de l'interphase (interphase du contact catalyseur-paroi, de 
la vi tesse d' ecoulemen t u etc.), mais encore de la cinetiq ue de Ia reaction. 
Cette circonstance est due a la necessite de remplacement de Q (c, T, U) par 
Q (c, T, U), Q etant une fonction non lineaire de ses arguments. 

Dans le cas le plus simple d'une reaction d'ordre zero, il se trouve que 
lors de la variation de la grandeur hER2f/q T2, dans l'intervalle des valeurs 
correspondant a un regime stable, aeff. ne varie que d'environ 25 pour cent. 
Cet effet n'a pas ete pris en compte dans les calculs de reacteurs realises. 

( vi) Calcul de la distribution de la temperature moyenne le long du 
reacteur. 

( vii) Calcul de la stabilite des regimes de marche des reacteurs. 
( viii) Prise en compte de l'heterogeneite de l'ecoulement du gaz suivant 

la section du reacteur. Dans l'exemple precedent nous voyons que plusieurs 
de ces stades ont ete etudic:~s assez en detail alors que d'autres l'ont ete d'une 
fac:;on tout a fait insuffisante. 

Pour terminer, je voudrais souligner que la complexite de l'hydrody
namiq ue, des processus des echanges de masse et de chaleur dans I es reac
teurs chimiques et Jes appareils d'echange de masse obligent de combiner 
les recherches experimentales aux etudes theoriques par calcul. Le but 
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commun de ces travaux doit etre la creation de modeles physico-chimiques 
bien fondes de processus et d'appareils. Le calcul de ces modeles (souvent 
denomme Simulation mathematique) doit etre dans chaque cas confronte a 
l'experience afin qu'on puisse etre sur que ces modeles sont adequats a des 
processus reels se deroulant dans les appareils chimiques. 
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