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s surface spécifique (m~!)
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D, coefficient de diffusion effective (m?/s)
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Dy, coefficient de diffusion de Knudsen (m?/s)

Dy, coefficient de diffusion moléculaire (m?/s)

d, diametre équivalent du catalyseur (m)

dpore  diametre du pore du catalyseur (m)

E; énergie d’activation de la réaction j (J/mol)

H; enthalpie du constituant ¢ (J/mol)

h coefficient de transfert de chaleur (W/m?/K)

h; coefficient de transfert de chaleur interne (W/m?/K)
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By coefficient de transfert de chaleur & la paroi (W/m?/K)

ks coefficient de transfert de matiere fluide-particule (W/m?/K)
M; masse molaire du constituant ¢ (kg/mol)

Nyi  débit molaire axial du constituant i(mol/s/m?)

Ny débit molaire radial du constituant i (mol/s/m?)

Ns.i flux molaire radial du constituant i dans le catalyseur (mol/s/m?)
Nsr  flux molaire radial total dans le catalyseur (mol/s/m?)

P pression (bar)

R, constante des gaz parfaits

R; vitesse de réaction j (mol/s/kgcata)

R, rayon du catalyseur (m)

T Température (K)

u vitesse superficielle axiale (m/s)

v vitesse superficielle radiale (m/s)

VVH vitesse volumique horaire ( h™!)
x; fraction molaire du composé i dans le fluide(-)
Tsi fraction molaire du composé i dans le réacteur(-)
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Introduction générale

L’acide acrylique est une substance largement utilisée dans la fabrication de matieres plas-
tiques et dans les peintures. Actuellement, il est principalement produit par oxydation cataly-
tique du propylene issu du raffinage du pétrole. Sa synthese est généralement réalisée en deux
étapes : une oxydation catalytique en phase vapeur du propyléne formant l’acroléine comme
intermédiaire, suivie de 'oxydation de ’acroléine en acide acrylique. Ce procédé souffre bien
évidemment d’une grande dépendance du pétrole. Par ailleurs, I'utilisation du propyléne contri-
bue directement a la grande quantité de dioxyde de carbone émis par les industries dans ’at-
mosphere. Comme alternative intéressante a I'utilisation du propyléne comme matiere premiere,
I’acroléine peut étre aussi produite par la déshydratation catalytique du glycérol, qui est un
produit secondaire, présent en quantités tres importantes dans la production de biodiesel et par
conséquent disponible a un prix concurrentiel.

L’objectif de cette thése est de concevoir, dimensionner et optimiser un réacteur de fabrica-
tion d’acroléine a partir du glycérol. 11 s’agit d’une conception et optimisation intégrées du (ou
des) réacteur(s). Cet objectif s’inscrit dans un projet de recherche plus vaste sur les acryliques
« verts », ou d’autres travaux ont été menés en parallele. Ces travaux, de nature essentiellement
expérimentale, visaient entre autre a déterminer les cinétiques des réactions impliquées dans la
synthese de I'acide acrylique. Ainsi, I'atteinte des objectifs spécifiques de cette these dépendait
fortement des résultats des autres études. En effet, les travaux de modélisation et de simula-
tion nécessitent une bonne connaissance des schémas cinétiques, des vitesses des réactions et
des modeles thermodynamiques appropriés. Afin d’utiliser au mieux le temps disponible, et en
attendant ces résultats, nous avons développé la méthodologie de conception et d’optimisation
sur le procédé de fabrication existant, a partir du propyléne, exploité a Carling par Arkema et
pour lequel nous disposions de nombreuses données.

Ainsi, la premiére partie de cette thése traite de I'oxydation catalytique du propyléne en
acroléine, dans un lit fixe multitubulaire qui sera la technologie retenue pour I’ensemble de ce
travail. Le plan général de 1’étude sera de sélectionner des modeles a priori les plus pertinents
pour les cinétiques, a partir de la bibliographie, et pour le réacteur, en modélisant au mieux
les phénomenes physiques. Les parametres inconnus de ces modeles pourront étre identifiés
en utilisant les données expérimentales. La qualité de cette identification, a travers ’analyse
d’estimabilité et la confrontation des simulations aux résultats expérimentaux, permettra un
choix définitif du modele. Une fois ce choix effectué, il sera possible de proposer des stratégies
d’optimisation, en particulier pour améliorer les rendements.

La seconde partie traite de la production d’acroléine & partir du glycérol. On appliquera la
méme méthodologie afin d’obtenir des modeles prédictifs & la fois pour la cinétique de déshy-
dratation et pour le réacteur, en particulier a partir des résultats expérimentaux issus du projet
« Acryliques verts ». Cependant, contrairement au procédé précédent, les catalyseurs se désac-
tivent rapidement par cokage. Ceci rend nécessaire une étape de régénération par combustion
du coke, qui sera également modélisée et optimisée du point de vue des cinétiques et du réac-



2 Introduction générale

teur. Les conditions initiales du procédé de régénération correspondent aux conditions finales de
I’étape de déshydratation : les modeles de cette derniere devront donc également pouvoir prédire
la répartition (et, nous le verrons plus loin, la nature) des dépdts de coke dans le réacteur.

Plan de I’étude

Ce travail de these se divise en 6 chapitres; les deux premiers traitent de généralités com-
munes aux deux pans de I’étude. Ainsi que nous ’avons expliqué précédemment, le document est
ensuite divisé en deux grandes parties relatives a la production d’acroléine. La premiere concerne
la production a partir du propyléne et la seconde, a partir du glycérol.

Le chapitre 1 présente d’abord des généralités sur les réacteurs catalytiques a lit fixe, ainsi
que les phénomenes mis en jeu et des considérations sur les criteres de prise en compte ou non des
phénomenes (limitations aux transferts thermique et de matiere, hydrodynamique, répartition
de catalyseur).

Le chapitre 2 présente les équations générales des modeles de réacteur a lit fixe, en particulier
un modele pseudo-homogene et un a deux phases. La méthode d’optimisation dynamique, basée
sur la méthode des sensibilités, qui est utilisée dans ce travail est ensuite détaillée.

Dans la premiere partie, le chapitre 3 traite de la modélisation des réacteurs de production
d’acroléine a partir du propyléne et des cinétiques mises en jeu. Plusieurs modeles cinétiques et
du réacteur sont développés et comparés. Une identification des parametres des modeles retenus
est effectuée a partir des mesures expérimentales disponibles.

Le chapitre 4 présente la simulation et 'optimisation du réacteur pilote, en utilisant le modele
identifié dans le chapitre 3. Dans I’étape d’optimisation, plusieurs cas sont étudiés : optimisation
des conditions opératoires qui maximisent le rendement en produit clé ; détermination du nombre
de sections de refroidissement et des températures correspondantes ; optimisation de différentes
dimensions du réacteur.

Nous avons choisi d’organiser la seconde partie en traitant tout d’abord la régénération du
catalyseur, puis la production d’acroléine. En effet, les résultats concernant la composition et la
répartition du coke dans le réacteur obtenus lors de I’étude de la régénération ont été nécessaires
pour établir un modele de cokage, qui fait partie intégrante du modele de déshydratation.

Dans cette partie, le chapitre 5 est donc consacré a 1’étude de la régénération du catalyseur
(désactivé par le coke formé au cours de la déshydratation du glycérol), en proposant différents
modeles de combustion du coke, y compris une étude sur la composition du coke, le schéma
réactionnel de combustion et les cinétiques correspondants. Une identification des parametres
des modeles développés est effectuée a partir des mesures expérimentales disponibles. Le modele
ainsi identifié est utilisé pour déterminer la politique optimale de régénération du catalyseur.

Enfin, le chapitre 6 traite de la modélisation de la déshydratation catalytique du glycérol.
Ici encore, un modele du réacteur et un schéma cinétique sont détaillés. Une identification pa-
ramétrique est ensuite menée, qui permet d’aboutir & un modele prédictif pour ce réacteur, a la
fois pour la production et pour le cokage.



Chapitre 1

Généralités sur les réacteurs
catalytiques a lit fixe et étude
bibliographique

1.1 Introduction

Ce chapitre détaille les éléments bibliographiques sur les phénomeénes mis en jeu dans un
réacteur catalytique a lit fixe (échanges thermiques, transferts de matiere, pertes de pression et
profil radial de porosité) et les différents criteres de limitation des transferts de matiere et de
chaleur.

1.2 Réacteur a lit fixe multitubulaire

Un réacteur a lit fixe est constitué d’un empilement compact et immobile de grains de cata-
lyseur a l'intérieur d’un tube. Les grains de catalyseur ont un diametre équivalent généralement
compris entre 1 et 5 mm.

Dans ces réacteurs, pour effectuer des échanges thermiques en méme temps que le dérou-
lement de la réaction, il est nécessaire d’insérer a l'intérieur du lit catalytique des surfaces
d’échange. La technologie multitubulaire est la plus souvent employée si le systeme réactionnel
présente un caractere de thermicité assez marqué. Le catalyseur est, dans ce cas, contenu dans
de nombreux tubes placés en parallele et baignant dans un fluide assurant 1’échange thermique.

Ce type de réacteur est congu a partir de résultats expérimentaux obtenus en pilote avec
un seul tube. L’extrapolation est donc conduite en multipliant simplement les tubes disposés en
parallele avec échange thermique au travers d’un bain caloporteur. Dans ce cas, il faudra veiller,
pour avoir un fonctionnement uniforme, & ce que tous les tubes soient chargés en catalyseur
de maniere identique, afin d’éviter des passages préférentiels. Sur un réacteur industriel, il est
fréquent de rencontrer des dispositifs comportant plus de 10 000 tubes en paralléle pour réaliser
des oxydations catalytiques en phase gazeuse par exemple.

Dans le cas de transformations exothermiques, beaucoup de soin est apporté aux problemes
d’échange thermique afin d’éviter ’apparition de points chauds. Le fluide caloporteur est souvent
un mélange de sels fondus. Les tubes ont un diametre faible, de 'ordre de quelques centimeétres.

Dans le cas de transformations endothermiques (nécessitant souvent des températures éle-
vées), les tubes seront placés a l'intérieur de la zone de radiation d’un four chauffé directement
par des bruleurs.
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Les procédés mettant en ceuvre des réactions catalytiques hétérogenes sont tres répandus.
Compte tenu du caractere polyphasique de ces réacteurs, beaucoup de phénomenes physiques
sont mis en ceuvre et de nombreux parametres leurs sont associés. L’étude de ces phénomenes
est essentielle pour la conception, le dimensionnement et la maitrise du fonctionnement de ces
réacteurs. Dans ces réacteurs, ils peuvent étre distingués a deux échelles :

— D’échelle de la particule : pour les particules solides poreuses, il peut exister un profil de
concentration et de température au sein du grain de catalyseur. La chaleur générée dans
le grain est évacuée vers le fluide au niveau de l'interface;

— D’échelle du lit : la dispersion de la chaleur dans I’ensemble du lit s’effectue par des phé-
nomenes de conduction dans les fluides et le solide, et par convection des fluides en
mouvement. L’échange de chaleur avec I'extérieur au niveau de la paroi du réacteur doit
également étre pris en compte. La distribution de porosité du lit et la perte de pression
sont importantes pour la conception et le fonctionnement de ces réacteurs.

1.3 Phénomenes a I’échelle du grain catalytique

L’objectif de cette étude bibliographique est de détailler le déroulement d’une réaction cata-
lytique hétérogene afin d’identifier, par des criteres de calcul, I’étape limitante (réaction chimique
ou phénomene de transfert) qui gouverne la vitesse de réaction.

1.3.1 Transport de la matiere et de la chaleur a l’intérieur du grain cataly-
tique

Pour des pores assez grands, la diffusivité du gaz dans le pore est proportionnelle a la
diffusivité moléculaire, D,,. Pour des pores dont le diametre est inférieur au libre parcours
moyen des molécules, la diffusivité est essentiellement due aux chocs entre les molécules et les
parois des pores et non plus aux chocs entre molécules. C’est la diffusivité de Knudsen Dy, :

1 [8R,T
Dk - gdpore W (11)

ol dpore est le diametre moyen du pore et M la masse molaire du constituant. En régime inter-
médiaire, le libre parcours moyen et le diametre des pores sont du méme ordre, et le coefficient
de diffusion du gaz dans les pores est alors calculé par :

1_ 1 1 12)
D Dy Dy '
La diffusion effective du gaz s’écrit :
p
D.=-+D (1.3)
Tp

ou 7, est la tortuosité des pores du catalyseur qui peut varier entre 2 et 8, et g, est la poro-
sité du grain, typiquement de 'ordre de 0,5. Le coefficient de diffusion effectif d'un gaz dans
les conditions opératoires typiques et dans un catalyseur classique est compris entre 1075 et
1077 m?/s.

Le transfert de chaleur dans le grain se fait en réalité par plusieurs mécanismes, a savoir par
conduction dans le solide et par diffusion et convection dans le gaz. En général, le coefficient de
conductivité thermique du grain catalytique est suffisamment élevé pour éviter qu’il y ait des
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gradients de température dedans. La valeur de la conductivité effective dans un grain catalytique
est d’ordinaire comprise entre 0,01 et 1 W/m/K (Houzelot), 2005).

1.3.2 Importance relative de la diffusion interne : criteres de Thiele et effi-
cacité du catalyseur

Pour des conditions opératoires données, ’augmentation de la taille du catalyseur et de la
vitesse de réaction induit un gradient de concentration a 'intérieur du grain. Pour comparer la
réaction qui se déroule dans le catalyseur et la résistance diffusionnelle interne dans les pores de
la particule, on utilise le module de Thiele.

Pour une réaction du premier ordre dans un grain de catalyseur sphérique isotherme a 1’état
stationnaire, le module de Thiele s’écrit :

S aich 1.4
»=\D. (1.4)

ou ay est la surface spécifique du catalyseur
Pour des réactions d’ordre n, on peut utiliser le module de Thiele généralisé (Froment et

Bischoff, [1979) :
1 n+1 rig
= 2 1.
4 as 2 Deci,s ( 5)

ou Cj 5 et r; s sont respectivement la concentration et la vitesse de réaction réelle a la surface du
catalyseur.

Pour des valeurs faibles du module de Thiele (¢ < 0,1), le temps nécessaire a la réaction
est grand devant le temps de transfert et la vitesse apparente de la réaction est controlée par
la cinétique chimique : on peut conclure que la cinétique globale est gouvernée par le régime
chimique.

Pour des valeurs élevées du module de Thiele (¢ > 3), on peut conclure que l'on est en
régime diffusionnel, c’est le temps de transfert qui est limitant.

On peut définir une efficacité du grain catalytique, 1, en comparant la vitesse apparente de
réaction a la vitesse maximale que I'on obtient lorsque la concentration dans tout le grain est
égale a la concentration a l'interface.

Pour un catalyseur sphérique et une réaction du premier ordre, ’efficacité du grain en fonction
du module de Thiele s’écrit :

Pour des géométries différentes, les courbes n = f(¢) sont tres proches dans un grand
domaine. En général, on utilise pour toutes les géométries la formule de calcul la plus simple,
obtenue dans le cas d’une plaquette :

B tanh(yp)
2

L’efficacité du grain augmente si 'ordre de réaction diminue pour un module de Thiele fixé
(Froment et Bischoff] |1979). L’efficacité du grain pour les réactions d’ordre inférieur a 1 est donc
plus grande que le résultat fourni par I’équation

n (1.7)
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1.3.3 Importance relative de la diffusion externe : criteres de Mears

Si la vitesse de consommation de réactif est élevée, et si les chaleurs de réaction sont impor-
tantes, ou si la vitesse d’écoulement du gaz est faible, on peut observer la formation de gradients
de concentration et de température au voisinage de la particule. Les criteres de résistances ex-
ternes aux transferts de matiere et de chaleur sont déterminés en utilisant les bilans massiques
et thermique écrits sur le volume de la couche limite entourant le grain.

Pour une réaction d’ordre n et de cinétique donnée par 1’équation , on peut définir
des criteres permettant d’évaluer I'importance des gradients interfaciaux. Ces criteres ont été
proposés par [Mears (1971b)). S’ils sont satisfaits, I’erreur que 1’on commet sur la cinétique globale
de la réaction, en négligeant les gradients interfaciaux de concentrations, est inférieure a 5%.

Ty = Kyo €XP (—;;) i (1.8)

1.3.3.1 Importance relative du transfert externe en fonctionnement isotherme

Dans le cas ou il existe uniquement un gradient de concentration, le critere de Mears s’écrit :

nry(Cap, Tp)n

0,05 1.9
ksasCA,b <0 ( )

ot 7,(Cap, Tp) est la vitesse de réaction si la concentration et la température dans tout le grain
étaient égales a la concentration et a la température du fluide, n est lefficacité du grain, ks est
le coefficient de transfert de matiere externe, as est la surface spécifique du grain de catalyseur.

1.3.3.2 Résistance externe au transfert de chaleur

Pour un gradient de température seul, le critere de Mears s’écrit :

(=AH)nry(Cap, Ty) E
heaoTh BT,

< 0,05 (1.10)

olt 7y(Cap, Tp) est la vitesse de réaction sans gradient interfacial et pour laquelle la température
du catalyseur est considérée uniforme et égale a la température au sein du fluide Ty, hs est le
coefficient de transfert de chaleur externe.

1.3.4 Estimation des coefficients de transfert fluide-particule

1l existe de nombreuses corrélations pour estimer les coefficients de transfert de matiere et de
chaleur sur des empilements de grains. Ces corrélations ressemblent aux corrélations de transfert
de matiere et de chaleur sur un grain isolé, qui sont souvent déduites des corrélations de transfert
en couche limite laminaire. [Rase| (1990) conseille les corrélations de Wakao et Kaguei (1982).

Pour le coefficient de transfert de matiere fluide-particule (k;) :

kod,
Dy,

= 2+41,15¢/3Re"0 (1.11)

Cette relation semi-empirique est valable pour caractériser le transfert de matiere au sein
d’un lit fixe constitué d’un empilement de grains sphériques.
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Pour le coefficient de transfert de chaleur fluide-particule (hy) :
hsd
f§43::2—%lwlf%ﬂ/3ReQ6 (1.12)
f

ol Ay est la conductivité du fluide, Pr le nombre de Prandtl et Re le nombre de Reynolds.

1.4 Phénomenes a I’échelle du réacteur

1.4.1 Transfert de chaleur

Généralement, V'efficacité du transfert thermique radial au niveau du lit catalytique et a la
paroi du réacteur est faible. Par conséquent, les réactions endothermiques ou exothermiques
provoquent 'apparition de points froids ou chauds. Pour des raisons de sécurité et d’efficacité,
ceci doit étre évité : il est donc essentiel de s’intéresser au transfert de chaleur dans le réacteur.

1.4.1.1 Profil radial de température

Dans I’hypothese d’une évacuation de chaleur vers ’extérieur, le flux total de chaleur transféré
par la paroi du réacteur, N,, peut étre exprimé de différentes manieres, selon la différence de
températures que 1’on considere (voir la figure [1.1)).

FIGURE 1.1 — Représentation schématique des profils de température dans le lit

NT‘ = _)\er 8£
or r=R

ou Ty est la température du fluide a la paroi, Ty, la température de la paroi interne du réacteur,
Ty la température moyenne dans la section considérée, T, la température du caloporteur. Les
transferts de chaleur étant en série, les résistances au transfert sont additives. Ainsi on montre
que :

— pour le modele unidimensionnel (entre le fluide caloporteur et le réacteur) :

1 1 d; de d;
+ m<>+ +rf (1.14)

= hy (TR - Tw) =y (TR - Tc) =hy (Tb - Tw) (1'13)

h7t - }77, 2)\metal dz de he

— pour le modele bidimensionnel (entre le fluide caloporteur et la paroi du lit codé fluide) :

11 d; de d;
— + m<>+ +ry (1.15)

}Tt - hw 2)\metal dz dehe
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ou ry est la résistance d’encrassement, qui sera négligée dans cette étude.

Pour des réactions conduites a des températures voisines de 300 ‘C, on utilise souvent comme
fluides caloporteurs des bains de sels fondus qui conduisent a des coefficients de transfert de
chaleur h. tres élevés. La méme remarque est valable pour la conduction thermique a travers
la paroi du réacteur. Par contre, dans le réacteur, il s’agit d’un transfert thermique gaz/paroi :
c’est donc la que sera localisée la résistance au transfert thermique.

1.4.1.2 Conductivité et coefficient de transfert de chaleur a l’intérieur du lit

Il existe de nombreuses corrélations de coefficient de transfert de chaleur a I’échelle du lit
catalytique (e.g., Bauer et Schlunder| (1977); Bey et Eigenberger| (2001); Krupiczka| (1966); Li et
Finlayson (1977); [Paterson et Carberry| (1983); [Wakao et Kagueil (1982)); Yagi et Kunii (1957))).
Rase| (1990) conseille d’utiliser les corrélations du coefficient de transfert de chaleur interne, h;,
et du coefficient de transfert de chaleur & la paroi, hy,, donnés par Li et Finlayson (1977).

Dans I'hypothese d’un profil de température parabolique, on peut relier le coefficient de
transfert de chaleur h; calculé en utilisant une température moyenne constante sur une section
du réacteur a h,, calculé en utilisant le profil radial de température sur la méme section :

1 1 de
== 1.1
hi  hy * 8Aer (1.16)

ol Aer est la conductivité radiale effective du lit.

Une corrélation linéaire en fonction du nombre de Reynolds est utilisée par [Bunnell et al.
(1949) et par |Coberly et Marshalll (1951)) pour la prédiction du A, soit :

Aer _ a+bRe (1.17)
A

ol Ay est la conductivité du fluide.
Yagi et Kunii (1957) ont proposé une corrélation sous la méme forme mais plus détaillée

pour la prédiction de A, :

Aer A0
— = < +40.1PrRe (1.18)
Ar o Ar

ott A est la conductivité thermique effective du lit au repos. Une corrélation pour le calcul de
MY pour un lit garni de particules cylindriques est proposée par Krupiczkal (1966). D’apres les
/\0
études de Bey et Eigenberger| (2001), une valeur de )\—e = §, 33 est obtenue.
Ces corrélations sont regroupées dans le tableau

1.4.1.3 Coefficient de transfert de chaleur externe

Le nombre de Nusselt moyen c6té caloporteur pour un groupe de tubes avec 10 rangées ou
plus peut se calculer a partir des corrélations suivantes (Green et Perryl 2008| chap 5-10) :

hed,
>\calo

ot ® est un facteur d’arrangement. Pour un arrangement de tubes en quinconce (figure [1.2), @
est donné par ’expression suivante :

Nu = ®Nu! = (1.19)

d=1+--" (1.20)
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}ogoio
w20 g
T 0

o) i, e
FIGURE 1.2 — Arrangement en quinconce de tubes

Nu! est le nombre de Nusselt pour la premiere rangée.

Nu' = 0,43 +0,53Pr%3 Re®®  pour 1 < R, < 4000 (1.21)

Nu' =0,43 + 0,193Pr%31 Re%%?  pour 4000 < R, < 4 x 10* (1.22)

1.4.2 Importance relative de la diffusion radiale : criteres de Mears

Il est possible de s’assurer que la différence de température entre le centre du tube et la
paroi n’est pas excessive en utilisant un critere. En comparant les conversions obtenues par la
résolution du modele bidimensionnel aux conversions obtenues en appliquant un modele unidi-
mensionnel, Mears| (1971a) montre que I’erreur commise sur la conversion en utilisant le modeéle
a une dimension (et négligeant ainsi l'effet des gradients radiaux) est inférieure & 5% si :

E.d? 8\
1—¢)rp| AH|——-" 1+ —-1]>0,4 1.23
(=)l (14 225 ) > (129

Pour rendre ce critere le plus str possible, il est recommandé de le calculer avec une vitesse de
réaction r, maximale, ce qui revient a I’évaluer pour une température maximale dans le réacteur.

1.4.3 Coefficient de dispersion

Le coeflicient de dispersion du fluide est considéré comme étant constitué de deux contribu-
tions : la diffusion et la turbulence. La contribution de la diffusion correspond au coefficient de
diffusion effectif. La contribution de la turbulence est fonction du nombre de Péclet. [Wakao et
Kaguei (1982)) proposent les ordres de grandeur suivants : Pe, ~ 10 et Peg, ~ 2.

Quelques corrélations pour le calcul des coeflicients de dispersion issues de la littérature sont
résumées dans le tableau

1.4.4 Pertes de charge

Dans un lit catalytique, pour un garnissage de particules sphériques, le calcul de la perte de
charge s’effectue a partir de la relation suivante (Schweich, 2001) :

dP pfu2
- — = 1.24
dz dp (124)

avec u la vitesse du gaz en fit vide (m-s™!), et f le facteur de frottement.
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TABLE 1.2 — Corrélations des coefficients de dispersion et de matiere dans un lit fixe catalytique
avec un écoulement gazeux

Parametre Corrélation Auteurs et domaines de validité
. DO udp .
Corrélations du (F1): D, = — 4+0,1— (Wakao et Kaguei, |1982])
coefficient de €0 € U
D ud DY);
dispersion (E2): Doz = - + 0,5Tp Re > 5; (D Jinert = (0,6 — 0,8)ey;t
m

(?)
0, 5dpu/e 0,08 < Re < 50; dp= 0,377 - 6,0 mm
1+9,7Dme/ (udy) (0,08 < Re < 400; 0,28 < Sc < 2,2
(Andrigo et al., [1999))

(E3) : Doy = 0,73Dy, +

_ Dm 1 udp (Delgadol 2006
(E4): Dr = Tlit + 12 ¢ T+ = 1,93 pour cylindres pleins
ud T1;¢ = 1,8 pour cylindres creux
E5): Dgy = —2 +0,5—2 lit )
(BB) : Dac Tlit o € 714t = V/2 pour sphéres

En raison de la tortuosité du chemin de fluide et des incertitudes sur le rayon hydraulique
du lit fixe, des équations empiriques sont utilisées pour calculer le coefficient de frottement f.
La corrélation la plus utilisée est 1’équation d’Ergun (Ergun) |1952)) :

1—¢ 1—¢
- by + b 1.25
f 3 ( 1+ 02 Re ) ( )
avec d
Re = P1"% (1.26)
g

ot dy, est le diametre des particules de catalyseur (m), ps la masse volumique du fluide (kg-m™—2),
ps la viscosité dynamique (Pa-s).
Pour les parametres a et b, nous avons : by=1,75 et bo=150 pour un lit homogene constitué

R
€ <500 (Ergun, [1952); et

par des particules sphériques de dimensions similaires et pour T
—€

R
b1=1,24 et by=368 pour 1000 < 176 < 5000 (Handley et Heggs|, [1968|).
—€

1.4.5 Profil radial de porosité et de vitesse axiale

De Klerk (2003) a proposé un modele a deux zones pour décrire les variations radiales de la
porosité :

gir(r) =2,14a®> — 2,530 +1, a<0,637 (1.27)
Elit(r) = ELtp + 0, 296(70’600 X
[cos (2,37 (a — 0,16))] +0,15¢7%9) ¢ > 0,637 (1.28)
avec a = M
=

Dans notre cgs, c’est-a-dire d, = 6,5 mm, Rj;; = 12,7 mm, le profil radial de porosité est
présenté sur la figure qui montre que 'effet de paroi est loin d’étre négligeable. La porosité
du lit ne peut pas étre prise comme uniforme.

Liu et al| (2008) ont simulé le profil radial de vitesse axiale (avec le profil radial de porosité
proposé par |De Klerk| (2003)), sous la forme d’une vitesse relative, présentée sur la figure Le
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Porosité
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FI1GURE 1.3 — Profil radial de porosité du lit fixe dans notre cas

profil montre que la vitesse axiale diminue rapidement pour s’annuler & la paroi en raison de la
condition de non-glissement. Elle atteint sa valeur maximale dans la région proche de la paroi
ou la porosité est la plus élevée. La vitesse axiale est relativement moins fluctuante a partir de
2 a 3 diametres de particule environ de la paroi.

1.8
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FIGURE 1.4 — Simulation du profil de vitesse axiale dans la direction radiale (Liu et al., [2008)

Dans le cadre de ce travail, la porosité du lit est considérée comme uniforme.

1.5 Conclusions

Dans ce chapitre, les différents phénomenes de transfert mis en jeu dans un réacteur ca-
talytique a lit fixe ont été présentés. Les criteres pour 1’évaluation des importances relatives
des diffusions et les corrélations de transfert de chaleur, de matiere et de pertes de charge sont
également fournis.



Chapitre 2

Modélisation et méthodes de
simulation et d’optimisation

Les réacteurs a lit fixe sont largement utilisés dans I'industrie chimique et pétrochimique pour
mettre en ceuvre des réactions catalytiques. Cependant, leur dimensionnement et la maitrise
de leur fonctionnement posent encore de nombreux probleémes qui sont notamment liés aux
phénomenes complexes mis en jeu ainsi qu’au manque de mesures (locales) fiables et de modeles
qui décrivent finement leur comportement.

Dans ce chapitre, nous présentons d’abord les principaux modeles phénoménologiques des
réacteurs considérés dans ce travail. Plus spécifiquement, les modeles bidimensionnels pseudo-
homogenes et hétérogenes a deux phases seront développés. Nous détaillerons ensuite les mé-
thodes numériques de simulation et d’optimisation dynamiques utilisées pour résoudre ces mo-
deles.

2.1 Modélisation du réacteur a lit fixe multitubulaires

2.1.1 Modele pseudo-homogéene bidimensionnel

Un modele pseudo-homogene dynamique bidimensionnel de réacteur catalytique a lit fixe a
été établi en tenant compte de la dispersion radiale de la matiere et de la chaleur. La concen-
tration et la température ne sont alors pas homogenes sur une section. L’élément sur lequel le
bilan différentiel est effectué est présenté schématiquement sur la figure

dr
# P

FIGURE 2.1 — Volume élémentaire d’intégration
Les hypotheses utilisées pour ce modele sont :

13
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H1.

H2.
H3.
H4.

Chapitre 2. Modélisation et méthodes de simulation et d’optimisation

Le milieu est pseudo-homogene (la température et la concentration sont uniformes dans le
solide et sont égales a celles de la phase gaz) ;

La porosité du lit est uniforme;
La température du caloporteur est constante ;

Les gaz se comportent comme des gaz parfaits.

2.1.1.1 Bilans de matiere

La relation générale de bilan s’écrit :
Entrée+Production=Sortie +Accumulation

Pour un constituant 7 :
— Entrée : Ny ; - 2nrdr|, + Ny, - 2nrdz|,

— Sortie : Ny ;- 2mrdr|,1a, + Nyi - 2700dz|r4ar

— Production : Z;\g VijRjpeata(1 — €)ax - 2mrdrdz

— Accumulation : 9 (crzie - 2mrdrdz)

ot

ot N, est le débit molaire axial (mol/s/m?); N, ; le débit molaire radial (mol/s/m?); R; la
vitesse de réaction j (mol/s/kg) ; N R le nombre de réactions ; € la porosité du lit ; v;; le coefficient
steechiométrique de la réaction j pour le constituant ; peqtq la masse volumique du catalyseur
(kg/m3); a la fraction volumique des billes catalytiques sur des billes totales; z; la fraction
molaire du composé i; cr la concentration molaire totale du gaz (mol/m?), dont I’expression
dans le cas d’un gaz parfait est :

P
T = 55 2.1
T= BT (2.1)
Les expressions des flux molaires superficiels sont fournies par les relations suivantes :
dl’i
Ny = i — D 2.2
v, — VCT X rCT dr ( )
dx;
Ny,i = uerx; — DamCTCT; (2.3)

ot D, est le coefficient de dispersion radiale effectif (m?/s); Dy, le coefficient de dispersion

axiale effectif (m?/s); u la vitesse superficielle axiale (m/s) et v la vitesse superficielle radiale

(m/s).

Le bilan de matieére pour un constituant ¢ s’écrit :

0 0 0
o (Vi - 2 = (NVy; - 2 = i€+ 2
e (Nyi - 2mrdrdt) dz+ 5 (Ny; - 2mrdzdt) dr + 5 (craie - 2mrdrdz) dt
NR (2.4)
= Z VijRjpeata(1 — €)ax - 2mrdrdzdt
j=1

soit
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f)Nu,i 1 8( v ﬂ’) CTZ‘Z
Oz + - r Or ZVU jpcata - ) (25)

En développant I’expression des flux molaires, on obtient :

dx; dx;
a(uchi — Dycr dz) . }({) <(UCTCE1 Dyer—— dr ) > N 8(CT$1,6)

0z r or ot (2.6)

NR
= Z Vinjpcata(l - 5)a
=1

soit au final :

ox; ox; O(uer)  O(ver)  wer ox; et

UCT@JFUCTar ( 0z + or + r ) te Tgﬁ—i_mz ot
NR (2.7)

=V (DecrVa;) + Z VijRjpeata(1 — €)a

j=1
avec
Dy 0

D, = ( ; Dr) (2.8)

En sommant I’équation 1) sur I’ensemble des constituants, avec Zfi C{ x; = 1, on obtient
I'équation du bilan global (éq. [2.9) :

NC NR

0 (ucr) 0 (ver) ch 8CT_
0 T, t ;;% ipeata(l — €)a (2.9)

En introduisant cette équation dans le bilan partiel (éq.[2.7)), on obtient :

c Ozi + ve Oz +c Eaxi
w2t et
75z Tor T ot
NR NC NR (2.10)
V(D CTvxz + ZVU pcata<1 04 — I ZZVZ] Pcata - )
Jj=1 i=1 j=1

Les équations du bilan de matiere avec les conditions initiales et aux limites associées peuvent
se résumer comme suit :

Bilans partiels

uc%—i-vc%—i-caaxi
52 Tor T 0t

NR
= V(DecrVa;) + peata(l — &) Z
j=1

NC (2.11)
Rj (I/ij — Xy Z Vij)]

Les conditions aux limites de ce bilan sont les suivantes :
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z=0 (uchZ- — Dacha%) = Nyilz=0 i=1,..NC -1
0z ) |._ ’
s=1L %ﬂ” -0 i=1,.NC—1
Z |,

e = (2.12)
r= R =0 i=1,.NC -1

or =Ry

81‘2‘ .
r=R =0 i=1,.NC -1

or r=R

ol R est le rayon du réacteur, R;, le rayon intérieur (possibilité de la présence d’un thermocouple
au centre du lit).
Les conditions initiales de ce bilan sont :

Tilmo =29  i=1,.NC —1 (2.13)

Bilan global On rappelle I’équation du bilan global établie plus haut :

NC NR

0 (uer) 0 (ver) — wver der
B + ar + T + 5@ = ZZ Vinchata(l - 5)04 ‘)

i=1 j=1

Les conditions aux limites de ce bilan sont les suivantes :

z=0 (UCT)|Z=0 = Zfi? Nu,i,in

(2.14)
r=R Vlp=r =0
La condition initiale de ce bilan peut étre définie comme suit :
1 NC
crlmg = (u Z Nu,i) (2.15)
=1 t=0
2.1.1.2 Bilan d’énergie
Le bilan enthalpique dans le réacteur s’écrit :
03NS (NuiH) N O3S (N Hy) N SN (NoiHi) n eiczﬂ,a(cwi)
0z or r P oot
Ne o7 (2.16)
+ e (ermiMiCpi) + (1 =€) psChs| = =V (Mt VT)
P ot
avec oT oT
0 <)\lit,axaz> 0 <)\lit,rar> A oT
lit,r
NatVT) = — 2.17
V (haVT) 0z + or + r or ( )
et
o )‘lit,ax 0
At = < 0 )\liw> (2.18)

ot H; est l'enthalpie du constituant ¢ (J/mol); At e la conductivité axiale effective du lit
(W/m/K); Nty la conductivité radiale effective du lit (W/m/K); C,; la capacité calorifique
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du constituant ¢ du gaz (J/kg/K) ; M; la masse molaire (kg/mol), C, s la capacité calorifique du
solide (J/kg/K); ps la masse volumique du solide (kg/m?).
On peut rééerire 1'équation [2.16] comme suit :

8Nu2 8sz vz 1’ BHZ
ZH( o >+Z< U,Z8T>+

(c sz orT (2.19)
Z H T ecr Z (xiMiCp,i) +(1—¢) psCp.s En
i=1
=V (Nt VT)

En utilisant 1’équation dans 1’équation [2.19], on obtient :

NC

NC NR
A o d (crz;) OH, 0H,
;H ;V”R]pcata(l o —e o +Z; <NW o, Nuiy, )

1=

NG ch NC aT (2.20)
Z: : ecr ; (@iMiCp,i) + (1 =€) psCps | -
=V (N VT)
Avec
NR NC
ZH ZV’LJ jpcata )Oé = pcata _E)QZRjZVin'L
7= = (2.21)
= peata(l — €)Y R; (A Hj)
ou A, Hj est I'enthalpie de la réaction j, qui peut s’exprimer de la facon suivante :
NC
T) =Y vigHi(T) = > vij [ApH(Tyep) + Hi(T) — Hi(Tre)] (2.22)
; i=1

avec Ay H;(Tycr) I'enthalpie de formation du composé i a la température de référence (7. =298,15 K).
Avec les expressions ci-dessus, ’équation du bilan d’énergie [2.20] devient :

cr Z <u:cz — dz) Cma + <vxi - DTdr) Cp,iar:|
NC oT
ecr Z (xiM;Cpi) + (1 —€) psCp s n (2.23)
i=1
NR

=V ()‘lthT) + pcata(l - 5)0& Z Rj (—ATHJ')
j=1
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0
Le terme Nv’iiﬁ ' est généralement négligeable devant Ny —. Sil’on peut de plus négliger
r

la dispersion axiale , ce qui demande a étre vérifié pour les différents cas, I’équation (2.23) se
réduit a :

NC

NC
oT oT
ct Z <uwiCp7iaZ> + |ecy Z (2iCpi) + (1 =€) psCps N
i=1 i=1
NR (2.24)
=V (\itVT) + peata(1 — £)a > R; (—A Hy)
j=1
Les conditions aux limites associées a cette équation de bilan sont les suivantes :
z2=0 T|z:0 =Tin
oT 0
T = ; —_— =
"o (2.25)
oT
r=~R )\lit 87 =hy (Tcalo - T|r:R)
T lr=R

ou hy est le coefficient global de transfert de chaleur entre le réacteur et le fluide caloporteur.
Son expression est donnée par :

— = — In{ — 2.26
ht hw * 2)\métal " (dz> * dehe * " ( )

ou Apgtal est la conductivité de la paroi du réacteur et ry la résistance due a ’encrassement (que
I'on négligera dans tout ce travail).
La condition initiale associée a cette équation de bilan est donnée par :

Tli=0 = To (2.27)

2.1.1.3 Bilan de quantité de mouvement

Outre la répartition de la température et des concentrations dans le lit, la perte de charge
est une caractéristique importante du fonctionnement du réacteur.

L’équation de conservation de la quantité de mouvement peut étre présentée sous la forme
suivante :

ou 9 1
ien +pf(uV)u=—-VP+puys [V U+ §V (Vu)} (2.28)

— du
W (c) g
(a) (d)

Le terme (a) correspond a ’évolution dans le temps de la quantité de mouvement. En sup-
posant que les variations temporelles de la vitesse sont négligeables, ce terme est par conséquent
nul. Le terme (b) représente le transport advectif de la quantité de mouvement. Puisqu’on sup-
pose que 'écoulement est établi dans le réacteur, nous considérons que ce terme est négligeable.
Le terme (c) correspond & la perte de pression motrice due & I’écoulement. Le terme (d) permet
de prendre en compte le transfert visqueux de quantité de mouvement. Pour un gaz, la viscosité
est treés faible, ce terme est donc négligeable. Quant au terme (e), il représente 'influence de la
présence du milieu poreux sur ’écoulement.
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Ce terme est calculé a partir d’'une corrélation de type Ergun (Ergun, (1952). Le bilan de
quantité de mouvement est donc simplifié sous la forme suivante :

oP 1—¢)? 1—eprvu? + 02

—— =10 ( 38) quQU +ba—3 AR (2.29)
0z € dp € dy
OP 1—e) up 1— Vu? 4+ v2v

—— =0 4o 38) LJ; +bo—— =8 (2.30)
or € dp € dy

ol py est la masse volumique du fluide (kg m™2), py la viscosité dynamique du fluide (Pa s).
La condition limite axiale associée a cette équation peut étre la pression a la sortie ou a
I’entrée du réacteur. Dans le cas ou la pression a la sortie est fixée, on compare les valeurs des
pressions calculée et mesurée a I’entrée du réacteur. On réitere le calcul en changeant la pression
a la sortie si nécessaire pour obtenir une bonne convergence.
Les conditions aux limites sont donc données par :

z2=0 P‘z:OZBn ou (Z:L P|z:L:Pout)

P (2.31)

E|T:Rin =0

Pour des lits homogenes, constitués de particules sphériques de dimensions similaires, les
valeurs originales d’Ergun peuvent étre utilisées, soient by=150, et bo=1,75. Cependant, ces
parametres dépendent de la tortuosité, de la forme des particules, de la distribution des pores,
et du rapport entre le diametre de la colonne et celui des particules. Leurs valeurs varient
généralement d’une colonne & lautre et d’un processus de remplissage a lautre (Satterfield,
1975).

2.1.2 Modele bidimensionnel a deux phases

Le modele pseudo-homogéne est utilisé dans le cas ou les différences entre les conditions en
phases solide et fluide sont négligeables. Si les différences entre les températures et les concen-
trations solides et fluides sont importantes, un modeéle hétérogene est nécessaire.

La géométrie du lit et les définitions des principales grandeurs utilisées ne vont pas chan-
ger. Par contre, un certain nombre de bilans de chaleur et de matiére vont étre modifiés. En
conséquence, cette section va reprendre les différents bilans présentés dans la section précédente
en indiquant toutes les différences. Les conditions aux limites pour le réacteur étant les mémes,
elles ne seront pas reprises ici.

Dans ce modele, la température et la pression sont considérées uniformes dans un grain cata-
lytique. Pour la température, ceci peut étre vérifié a ’aide du critere de Mears (équation ;
cette hypothese sera utilisée pour tous les cas présentés dans ce travail.

2.1.2.1 Bilan de matiére dans un grain

Dans ce modele, nous avons besoin de connaitre ’évolution du flux molaire dans le grain
catalytique en fonction de son rayon. Les grains de catalyseur sont considérés sphériques. Le
bilan de matiére par constituant s’écrit :

rg orp ot

1 0(epNgir?) O (cp.oxse il
( piVs,i p) + ( T,sTs,i p) _ Zl/inchata (2.32)
7=1
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ou x5 ; est la fraction molaire du constituant ¢ dans le catalyseur ; €, est la porosité du catalyseur ;
cr,s la concentration totale du gaz dans le catalyseur; N, ; le flux molaire radial du constituant
¢ dans le catalyseur.

Une équation de fermeture est également nécessaire : c’est ’équation de diffusion des consti-
tuants dans le grain de catalyseur (modele de type Stefan-Maxwell) :
dajs,i _ %C: xs,iNs,k - ws,st,i

CT s
Zdr D;
D =1 ik

ou Nyt est le débit radial total dans le catalyseur; D;; le coefficient de diffusion de Stefan-
Maxwell.

Pour simplifier le probleme, nous supposons que les coefficients de diffusion des différents
constituants dans le pore sont les mémes et exprimés par D.. Le flux molaire radial s’exprime
alors par :

(2.33)

dzxg;
Nsi = x5;Ns1 — Decrs ds” (2.34)
Tp
Le bilan de matiere par constituant se simplifie ainsi :
dzxg;
0 (xs,iNs,T - DeCT,s d S’Z)
/e 2 x5 N, Dec dzs.
e il . _

p an prp 5,44Vs, T eCT s ClTp

(2.35)

CT sxs z
tep—F— Vzg jpcata

En sommant ’équation [2.35|de =1 a NC, avec Z _1 Ts; = 1, et en considérant la pression
et la température uniformes dans le solide catalytique, on obtient le bilan global de matiere dans
un grain de catalyseur :

NC NR
ON, M 2 aCT
6]) 87:; + EPEN&T + Ep 8t S ; ]Zl VZ] ]pcata (236)

avec cr,s = (Ts est la température du solide).

P
R,T;
La condition limite associée a cette équation est la suivante :

p =0 Nsrlr,=0=0 (2.37)

La condition initiale associée est donnée par :

Tyli—o = Tp (2.38)

En substituant I’équation dans I’équation le bilan de matiere par constituant dans
le grain de catalyseur devient :
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Avec comme conditions aux limites :

rp =10 : =0 i=1,.NC-1
’ O |r,= 2.40
65, (2.40)
mp =Ry ks(xs; — xi) + De 9 =0
p rp=nRp
Les conditions initiales associées sont :
Tsilmo=2) i=1,.NC—1 (2.41)
2.1.2.2 Bilan de matiere dans le réacteur
Le bilan de matiere par constituant s’écrit :
8.%'1' + 8.% + axz
ucr—— + ver— + cre
o " Tor T o (2.42)
= V(DecTV1'i) + €p(1 — 8)0,1,04 (Ni|rp:Rp — xiNT\rp:Rp)
Le bilan global de matiere s’écrit :
O(uer)  O(ver) ocr
5. "o e — el Swalth, g, (2.43)
2.1.2.3 Bilan d’énergie
Le bilan d’énergie pour la phase solide s’écrit :
oT. NC
(psCp.s) 878 =epay Y [(AHY; + Hi — H)) Nilr,=p,] + avhs(Ts — T) (2.44)
i=1
La condition initiale associée a cette équation est donnée par :
Tsli=0 = To (2.45)

Le bilan d’énergie pour le fluide, sous les mémes hypotheses que ’équation s’écrit :

NC NC
oT oT
cr g (ux;Cp) 5, Teer E (2:Cp.s) e
=1 i=1

=V NaVT) + a(l — e)ayhs(Ts — T)

(2.46)

Les conditions initiales et aux limites sont identiques a celles du modele homogene, données

par les équations et 2:27]
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2.2 Meéthodes de simulation et optimisation dynamiques

Dans cette partie, nous allons décrire les méthodes numériques de simulation et optimisation
dynamiques utilisées dans ce travail. Il convient de souligner a ce stade qu’il n’est question
ici que de systemes dynamiques, méme si certains des procédés étudiés fonctionnent en régime
stationnaire. Nous verrons par la suite (chapitre ) que les équations différentielles qui décrivent
ces procédés peuvent étre transformées en équations dynamiques en “substituant” le temps a
I’espace. Dans ces conditions, les intégrateurs temporels efficaces et les méthodes d’optimisation
dynamique peuvent étre utilisés.

Par ailleurs, I’ensemble des simulations et optimisations étudiées dans ce travail ont été réali-
sées a I’aide du logiciel gProms (general PROcess Modeling System). C’est un logiciel développé
et commercialisé par la société PSE (www.psentreprise.com) basée a Londres.

Il s’agit d’un logiciel de simulation et ’optimisation de procédés complexes dont le compor-
tement est souvent décrit par des systemes d’équations de grande dimension. Ses principales
caractéristiques résident dans la résolution des systemes algebro-différentiels, éventuellement
de nature hybride, et la génération automatique et la résolution des équations de sensibilités
paramétriques indispensables en optimisation de procédés.

2.2.1 Méthode d’intégration

La méthode d’intégration numérique utilisée par le logiciel est développée pour résoudre les
systemes d’équations algebro-différentielles (DAE) d’index élevé, c’est-a-dire supérieur ou égal
a 2. Elle est basée sur la méthode des différences finies arrieres (ou BDF : backward difference
formulae) & pas ou a ordre variable.

Pour rappel, une définition de 'index d’un systéme DAE est le nombre minimum de fois que
I’ensemble (ou seulement une partie) du systeme DAE doit étre dérivé pour le transformer en
un systeme d’équations différentielles ordinaires (ODE) (Brenan et al., [1996)).

2.2.2 Meéthode d’optimisation

Le probleme d’optimisation dynamique considéré ici met en jeu un critere, qui doit étre
optimisé, les équations du modele de procédé avec les conditions initiales associées, et différents
types de contraintes.

2.2.2.1 Critere

Ici, le critere de type Bolza est considéré et donné comme suit :

tr
min Jo = Go [x (t7) , t] + / P (x, u,t) dt (2.47)
u(t)vtf 0

La transformation de cette forme du critére en une forme de Meyer (forme uniquement

algébrique) ou en une forme de Lagrange (forme intégrale uniquement) est tres aisée (Culioli,
1994).

2.2.2.2 Modele de procédé

Les équations du modele de procédé, généralement des équations algebro-différentielles (DAE)
associées aux conditions initiales, sont utilisées pour contraindre les trajectoires des variables
d’état. Ils s’expriment sous la forme :


www.psentreprise.com
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x(t) = f(x(t),y(t),u(t),p,t) (2.48)
0 = gx(t),y(t),u(t),p,?) (2.49)
x(to) = Xo (2.50)

ou x € R™ est le vecteur des variables différentielles, y € R™ le vecteur des variables algé-
briques, u € R™ le vecteur des variables de décision et p € R" le vecteur des parameétres.
L’équation [2.48] constitue le systeme différentiel, et le systeme algébrique.

2.2.2.3 Contraintes

Plusieurs types de contraintes peuvent étre pris en compte. En général, on distingue les
contraintes intérieures, terminales, de dimension infinie aussi bien d’égalité que d’inégalité (Goh
et Teo|, 1988; Teo et al., [1991). Par ailleurs, elles peuvent étre mises sous la forme canonique
suivante, similaire a la forme du critere :

J, = G; [X (tf) ,tf] + /Otf F; (X, u, t) dt (2.51)

out; <ty,t=1,2,...,n. et n. est le nombre de contraintes.

Par exemple, si une contrainte de dimension infinie d’inégalité ¢(x,u,t) < 0 est mise en
jeu, alors G; = 0 et F; = w [max (¢(x, u,t),O)]Q, oll w est un poids ajustable. La contrainte est
ensuite exprimée comme J; < 0. Dans le cas de la contrainte terminale d’égalité ¢(x,u,t) = 0,
alors G; = w[p(x, u,t)]2 et I; = 0. La contrainte est ensuite exprimée comme J; = 0. La
détermination de G; et F; pour les autres types de contraintes est tres aisée.

2.2.3 Méthodes de résolution

Les méthodes numériques utilisées pour résoudre les problemes d’optimisation dynamique
peuvent étre groupées en deux catégories : les méthodes indirectes et directes. Seules les méthodes
de résolution directes sont considérées dans ce travail.

Dans la catégorie des méthodes directes, on distingue deux approches : approche séquentielle
et approche simultanée. L’approche séquentielle, souvent appelée CVP (Control Vector Parame-
terization), consiste en une approximation des variables de décision par une fonction de peu de
parametres et laissant les équations du modele dans sa forme initiale de systeme différentiel (Goh
et Teol [1988). Les fonctions constantes par morceau sont souvent utilisées. Par conséquent, le
probleme d’optimisation de dimension infinie par rapport aux variables de décision continue est
transformé en un probléme de programmation non-linéaire de dimension finie NLP (NonLinear
Programming) qui peut étre résolu a I’aide de n’importe quelle méthode de gradient classique,
par exemple la méthode SQP (Successive Quadratic Programming) (Schittkowski, [1985). Le cal-
cul du critere d’optimisation est effectué en résolvant un probleme de valeur initiale (IVP) du
systeme différentiel original et les gradients du critere et des contraintes peuvent étre calculées
par différences finies, ou systeme adjoint (Goh et Teo| |1988), ou par sensibilités (Feeheryl [1998).
Par ailleurs, 'approche séquentielle est une méthode de type-faisable, c’est-a-dire la solution est
améliorée a chaque itération.

Dans la stratégie simultanée, les variables d’état et de décision sont discrétisées en utilisant
des polynomes (par exemple les polynomes de Lagrange) dont les coefficients sont les variables
de décision du probleme NLP résultant (Biegler, 1984} |Cuthrell et Biegler, 1987)). Contrairement
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a la méthode CVP, I'approche simultanée ne nécessite pas 'intégration des équations du modele
a chaque itération de la méthode NLP. La méthode est cependant de type-infaisable, c’est-a-dire
que la solution n’est disponible qu’une fois que le processus itératif a convergé.

Dans ce travail, 'approche séquentielle est utilisée avec la méthode des sensibilités pour le
calcul des gradients.

2.2.4 Meéthode des sensibilités
2.2.4.1 Description du systéme

Pour simplifier, considérons un systeme dynamique décrit par un systeme d’équations diffé-
rentielles ordinaires (ODEs) :

x = f(x,u,p,t) (2.52)
x(0) = xq (2.53)

ou x € R™ est le vecteur des variables d’état, u € R™ le vecteur des variables de décision,
p € R" le vecteur de parametres et ¢y le temps final du processus.

L’objectif de optimisation dynamique est de déterminer la politique optimale u(t), le vecteur
de parametres p et le temps final ¢; (lorsque le probleme de temps minimum est considéré) qui
minimisent la fonction objectif de forme générale (formulation de Meyer) :

min Jy = Gp [x (tf> ,u, p, tf} (2.54)
u,p,ty

avec des contraintes définies par :

Gy [X(tf),u,p,tf] <0, 1=1,2,....m (2.55)

ou m: le nombre de contraintes, m = m, + m;
me : les contraintes d’égalité.
m; : les contraintes d’inégalité.
On suppose que le vrai profil continu des variables de décision peut étre approximé comme
étant constant par morceaux sur N intervalles de temps.

u(t) =u,ti1 <t<t;, 1=12,..,.N (2.56)

ou At; =t; — t;_1 est la longueur d’intervalle.
La continuité des variables d’état aux limites des intervalles est garantie par les équations
suivantes :

x(tH)=x(7) i=12,...,N (2.57)

Les contraintes sont définies par les limites inférieures et supérieures des variables de décision :

At; € [ALM™ At (2.58)
w; € [u"" u"] (2.59)

pi € [P/, pi"] (2.60)
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2.2.4.2 Variables de décision augmentées

Le vecteur des variables de décision augmenté z € R™* contient non seulement les variables de
décision, mais peut également contenir la longueur des intervalles de temps At; et les parameétres
pi:

2zl = (Atl, oAty ul L uk pl ...,p%) (2.61)

2.2.4.3 Sensibilités paramétriques

Les sensibilités paramétriques sont définies comme étant la dérivée partielle des variables
d’état par rapport aux variables de décision. Elles sont définies par :
0x(t) ,
ou n, indique le nombre de variables de décision.
Les équations de sensibilité sont déterminées a partir des équations du modele de procédé

(2.52| et |2.53)). La dérivée partielle de (2.52)) par rapport aux variables de décision conduit a :

o _ (9N o (OFT\" ou  (o/T\" op (2.63)
0z; \ 0x ) 0z ou ) 0z dp ) 0z ‘
Lorsque les coefficients de sensibilité sont définis, la relation peut étre réécrite
comme : . . .
) afr afT ou afT dp
) =2 s ) = () 2 2.64
(1) ( O ) 5 (0 + ( ou ) Oy; “\op dy; (264
Conditions initiales : o(0) 9
- orly) _ 0o _
5;(0) = s 02 0 (2.65)

La solution des équations de sensibilité peut étre obtenue par intégration directe des équations

264 et

Dans le cas ou la largeur des intervalles temporels est optimisée, la discontinuité de la sen-
sibilité doit étre prise en compte. Lorsque les variables d’état sont continues aux limites des
intervalles, la différentielle totale pour une variable d’état est calculée comme suit :

dz (t;) = O () + & (&) dt; L i=1,2,.,N -1 (2.66)
Oz (t;) + & (t; ) dt;

On a également :

dr (t7) =dx (t)) (2.67)
Ce qui donne :
Ox (t7) + @ () dty = 0 (t7) + 4 (¢;) dt; (2.68)
Dérivons par rapport aux variables de décision :
Ox (t;r) % oz (t;) %

. + _ _
0z; v ( i ) 0z, 0z x( t ) 0z; (2.69)

Soit :
Ox (tF) 0z (t7) ...\ . |
95 = an TEE) —# ()] 52 (2.70)
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Lorsque les sensibilités (2.62) sont utilisées, la formule (2.70)) est simplifiée :

ot;

sj (t7) =s; (t7) + [f(t,x, 0, p) — f(t,x, 041, p)l;, 92 (2.71)

Par ailleurs, la dérivée partielle de la fonction objectif ou des contraintes[2.55|par rapport
aux variables de décision conduit & la formule suivante :

ot T 5 T T
O _ (O Oty | (OJ\" 0% | (0J1)" Ou | (0Ji)" Op (2.72)
0z; oty ) 0z, oxy 0z; ou 0z; op 0z;
ou 'on consideére que la variation de z; s’exprime par :
0J _ ox;\ Oty oxyp\ Oxy _ oty  0xy
0z; (atf> o2, © <axf b, e Xp P Gt (273)

Tenant compte de I'équation (2.72)) et (2.73)), I’équation finale du gradient du critere par
rapport aux variables de décision est donnée par :

I ENCIAC TN IR Ot
dz; (atf> oz; <axf) silty) + £ (b xp 0, P)
an\" ou  (a5\" op

+ | 5 + | 5=
ou) 0z op /) 0z

Remarque : Pour le critere d’optimisation I = 0; pour les m contraintes, [ =1, ..., m.

(2.74)

oul=0,1,....,m.

2.2.4.4 Description de ’algorithme d’optimisation

L’utilisation de la méthode CVP transforme le probleme d’optimisation dynamique en un
probléme d’optimisation statique (NLP) qui est ensuite résolu a I’aide d’une méthode de gradient
appropriée (SQP par exemple).

Algorithme de résolution
Cet algorithme est illustré sur la figure

1. Initialisation des variables de décision.

2. Intégration directe du systeme (2.52f et 2.53)) et des équations de sensibilité (2.64] et ,
(on obtient x(t) et s(t)).

3. Calcul de la fonction objectif (2.54)), des contraintes (2.55)), et des gradients ([2.74]).
4. Résolution du probleme d’optimisation statique (SQP) :
(a) Sil'optimum est atteint I’algorithme s’arrétera et z = Zoptimal -

(b) Sinon, il est nécessaire de répéter I’algorithme depuis ’étape 2 avec de nouvelles valeurs
de variables de décision z = Zpey -



2.2. Méthodes de simulation et optimisation dynamiques 27

y(t) ,

N Intégration des
équations du modéle
et des sensibilités

P P .t
tt, te ta /\

Gradients du critere Critére d’optimisation
Contraintes Contraintes

\/

Oui imi
STOP ||= Convergence? < Op“T;g:; NLP

Non

FIGURE 2.2 — Représentation schématique de 'algorithme de résolution

Gradients par rapport au temps

Dans le cas ou la largeur des intervalles temporels est optimisée, les incréments temporels
At; seront optimisés, plutot que les valeurs absolues des temps t;, pour des raisons numériques.
Par conséquent, les gradients par rapport aux bornes t; doivent étre modifiées. La relation entre
le temps final et I'incrément temporel est donnée par :

N
tr=> At (2.75)
i=1
Par conséquent :

0J) =0y Ot
OAt; — Ot OAL;

(2.76)

2.2.4.5 Exemple de détermination des équations de sensibilité

La détermination des équations de sensibilité est détaillée pour le cas simple d’un réacteur

chimique batch parfaitement mélangé siege d’une série de deux réactions A MoB P20 de
cinétiques de 1°F ordre par rapport aux réactifs.

Bilan de matiere

dcC

d—;‘ = —ki(T)Ca ;CA(0) = Cag (2.77)
dc
=B — ki (T)Ca — ko(T)C  ;Cp(0) = Cpo (2.78)

Probléme d’optimisation sans contrainte

L’objectif ici est de déterminer le profil de température qu’il faudrait appliquer pour maxi-
miser la concentration finale du produit B au bout d’un temps opératoire ¢ fixé.
Soit :

r;lg{J = Cp(ty)} (2.79)
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Soumis aux équations et avec

E;
. = k9 _ -
ki(T) = k; exp ( RT) ii=1,2ett €[0,tf] (2.80)
Cas de deux intervalles de temps (N = 2)

Pour illustrer la détermination des équations de sensibilité, on approxime la température a
'aide d’une fonction constante par morceaux dans chaque intervalle (figure [2.3)).

T(t) A

C SA11
" SA21 P.=T
2= 12
C SB11
B1 S S
B21 Al2
bt i e sy,
1=
CBZ SB12
SBZ?
_ Temps

t=0 t=t, t=t;
Fi1GURE 2.3 — Exemple de fonction continue par morceaux sur deux intervalles de temps

Nous avons donc 4 équations d’état (2 par intervalle) et deux parametres p; et ps; on aura
donc 8 équations de sensibilités.

T(t) est remplacée par le parametre p; dans le domaine [0,¢1] et par ps dans le domaine [¢;
;tf]. Le probleme d’optimisation s’écrit donc :

max {J = Cg(ts)} (2.81)
P1,p2
Soumis a :
dC
A — ki(p)Cas ;Ca1(0) = Cao
d
dfl = ki1(p1)Ca1 — k2(p1)Cp1 ;Cp1(0) = Cpo t €]0, 1]
ki(p1) = Kk exp <— Ei ) ;i=1,2
Rp,
o (2.82)
22— ki(p2)Cas ; Caz(t1) = Car(tr)
d
de = k1(p2)Caz — k2(p2)Cp2  :Cha(t1) = Cai(t1) ot €]ty ty]
E.
k. (p2) k'L €xXp < Rpg) 32 )
Le gradient du critere J par rapport & p = (p1,p2)” est donné par :
0J 0
os a1 o (=Ch2(ty)) = —Spia2(ty) 253
ap oJ 0 '

dp2  Op2 (—Cpa(ts)) = —Spaa(ts)
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Le premier indice de S est le constituant, le deuxieéme représente I'intervalle et le dernier est
relatif au parametre. Le calcul de Spi2(tf) et Spaa(ty) nécessite I'intégration des 8 équations des
sensibilités en méme temps que les équations du modele du procédé. Pour fixer les idées, voici
le calcul détaillé de S411. Les autres calculs sont évidents.

Sain =

dC a1 _ 0 dC a1
dt | 004 \ dt

. 0
Sann = (=ki(p1)Ca1)
D1

Avec :

~ 0Ca (

Sair = —k1(p1)San —

Sa11(0) =

0C 41
—k1(p1)Car) = +
1(2?1) A1) A

0C a1
+
> opr  0Cm

0
0Cp1

(—k1(p1)Car)

9Ca1(0) _ OCap

dt op1

Eq
—k C
Rp% 1(]91) Al

=0

Op1

Les 8 équations de sensibilité sont données par :

Avec

Sair = —ki(p1)San —

Sao1 = —k1(p1)San

Spi1 = k1(p1)San +

Eq
Rp?

Eq
—k C
Rp% 1 (p1) Al

E
k1(p1)Car — ka(p1)SB11 — 722

Spa1 = k1(p1)Saz1 — ka(p1)Spa

Saiz = —ki1(p2)Sarz

Sazo = —k1(p2)Saza —

Ey
—k C
Rp2 1(p2)Ca2

2

Spia = k1(p2)Sarz — ka(p2)Spar

Spao = k1(p2)San +

op1

Rp7

%kl(m)cm — ka(p2)Spa2 — }502%
S411(0) =0

S421(0) =0

Sp11(0) =0

SBa1 (0) =0

Sar2(t1) = Sai(t)

Sa2a(t1) = Sazi(t1)

Spi2(t1) = Spii(t1)

Spaz(t1) = Spai(t1)

<dCA1 > 0Cp1

0Cg1 0
+ N
op1  Op1

ap1

k2(p1)Cr

k2(p2)Cp

0 (dCAl

(—k1(p1)Ca1)

op1

Ip1
(2.84)

(2.88)

(2.89)

A la fin de I'intégration, c’est-a-dire & t = t¢ , nous avons les valeurs de Spi2(ts) et Spaa(ts)
et par conséquent celle du gradient de J par rapport a p.
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2.3 Conclusions

Dans ce chapitre, nous avons présenté les modélisations bidimensionnelles du réacteur a lit
fixe en général. Plus spécifiquement, un modele pseudo-homogene et un autre hétérogene a deux
phases, qui tient compte du transfert de matiere interne et externe du grain catalytique et du
transfert de chaleur particule-fluide, ont été développés.

Les méthodes de simulation et optimisation dynamiques mises en ceuvre dans le logiciel
gProms ont été détaillées, avec un exemple simple qui illustre le calcul analytique des sensibilités.



Premiere partie

Production d’acroléine a partir du
propylene

31






Chapitre 3

Modélisation du réacteur
d’oxydation catalytique du propylene
en acroléine

3.1 Introduction

L’acroléine est un intermédiaire trés important dans 'industrie chimique, largement utili-
sée dans la synthese organique. Elle est généralement produite par I'oxydation catalytique du
propyléne.

Nous présentons dans ce chapitre une modélisation du procédé d’oxydation catalytique du
propyléne en acroléine dans un réacteur a lit fixe pour deux réacteurs distincts, I'un a I’échelle
du laboratoire et ’autre a 1’échelle du pilote.

En premier lieu, nous étudierons le schéma réactionnel et les modeles cinétiques. Puis, nous
proposerons un modele du réacteur catalytique a lit fixe parmi ceux décrits au chapitre [2] et des
corrélations pour les propriétés physiques. Ensuite, avec une étude d’estimabilité des parametres,
nous simplifierons le modele et identifierons les parametres inconnus du modele a 'aide des
mesures expérimentales disponibles. Les prédictions du modele seront comparées aux mesures
expérimentales afin de vérifier sa validité. Enfin, nous proposerons plusieurs améliorations du
modele.

3.2 Présentation des réacteurs et des mesures expérimentales

Les données expérimentales ont été fournies par Arkema, et comprennent des expériences a
I’échelle du laboratoire et a ’échelle du pilote. Bien que I'objectif soit d’établir un modele prédictif
pour le réacteur a I’échelle du pilote, la détermination du modele cinétique et la modélisation
du réacteur a I’échelle du laboratoire ont été nécessaires.

3.2.1 Expériences a I’échelle du réacteur pilote

Des expériences d’oxydation catalytique du propyléne en acroléine a 1’échelle du réacteur
pilote ont été réalisées par Arkema avec un catalyseur a base de molybdate de bismuth. Les
expériences ont été effectuées dans un réacteur a lit fixe avec un diametre intérieur de 25,4 mm,
et une longueur de 2,9 m, présentant deux zones de garnissage différentes. La premiere zone de
0,8 m de longueur, est remplie avec du catalyseur cylindrique de 7 mm de diametre. La deuxieme
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TABLE 3.1 — Parametres du réacteur pilote avec ses deux zones de garnissage
Zone 1 Zone 2
Longueur du réacteur (m) 0,8 2,1
Diametre interne du tube (m) 0,0254 0,0254

Diametre externe du tube (m) 0,0277  0,0277
Masse du catalyseur (kg) 0,288  0,7228
Porosité du lit 0,515 0,510
Diametre du catalyseur (m) 0,007  0,0057
Longueur du catalyseur (m) 0,0077  0,0064
Porosité du catalyseur 0,729 0,762

Mass volumique du pellet (kg/m?3) 1354 1441

zone est longue de 2,1 m et est remplie en utilisant le méme catalyseur, mais d’un diametre de
5,7 mm. La température du fluide caloporteur est considérée comme constante. Les données
sur les différentes sections du réacteur et son remplissage sont fournies dans le tableau Le
schéma du réacteur a I’échelle du pilote est présenté sur la figure [3.1

30 thermocouples uniformément répartis

Pl —

Entrée Sortie
—| Catalyseur (taille 1) b Catalyseur (taille 2) |[——

Fluide caloporteur (Température constante)

FIGURE 3.1 — Schéma du réacteur a 1’échelle du pilote

TABLE 3.2 — Données de ’alimentation du pilote

Exp. n’ Fractions molaires de 'alimentation  P; Frin Tin  Tealo
Ny O CsHg H->O (bar) (mol/h) (K) (K)

1 1,724 59 552 570

2 1,725 59 553 573

3 0,71 0,14 0,07 0,08 1,742 102 557 593

4 1,693 130 577 621

Les données de I’alimentation sont présentées dans le tableau Des expériences ont été
réalisées a différentes températures du fluide caloporteur et a différents débits d’alimentation,
en gardant les mémes compositions d’alimentation. Les mesures expérimentales comprennent les
températures aux 30 points de mesure uniformément répartis le long du centre du lit, la pression
a la sortie et les débits de propyléne, d’acroléine, d’acide acrylique, d’acétaldéhyde, de CO, de
CO4 et d’Og en sortie. Un ensemble de 4 expériences est disponible.

3.2.2 Expériences a I’échelle du laboratoire

Les expériences a 1’échelle du laboratoire avaient pour objectif de déterminer les cinétiques
des réactions mises en jeu dans le réacteur. Elles ont été réalisées en conditions isothermes. Le
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dispositif expérimental est un réacteur a lit fixe tubulaire équipé de 8 ports d’échantillonnage
local répartis le long du lit (5 d’entre eux sont disponibles; les ports 1, 7 et 8 ont été exclus,
ils ne sont pas fiables). Le réacteur utilisé est long de 1,850 m et son diametre intérieur est de
15 mm. Sur les 13 thermocouples implantés le long du réacteur, quatre sont utilisés pour les
mesures et neuf pour le controle de la température. En raison de sa forte activité, le catalyseur a
été dilué avec des grains inertes (3 mm de diametre) avec un taux de dilution massique de 11%.

Entrée: [ ] Ae%%s\\ Réacteur isotherme | |£h:'>e
1 2 3 1 5 6 7 \&

=
Portes d’échantillonnage

FIGURE 3.2 — Schéma du réacteur a 1’échelle du laboratoire

On dispose d’un ensemble de 5 expériences utilisant le méme catalyseur que le réacteur pilote
(catalyseur a base de molybdate de bismuth, cylindrique, de diametre 7 mm). Les parametres
opératoires sont présentés dans le tableau Chaque expérience fournit des mesures de concen-
tration du propyleéne, de ’acroléine, de 'acide acrylique, de I'acétaldéhyde, de I'acétone, du CO
et du CO3 pour les 5 ports d’échantillonnage.

Il est important de noter qu’il y a un temps de latence pour les réactions mises en jeu dans
le réacteur (voir la section [3.6.2.1)). Comme les concentrations mesurées au port 2 (qui est trés
proche de I’entrée) sont treés faibles, ce temps de latence de réaction peut conduire & une erreur
relativement importante sur le port 2; les mesures du port 2 ne sont par conséquent pas prises
en compte dans le modele.

TABLE 3.3 — Données de I'alimentation et température du réacteur a I’échelle du laboratoire

Exp. N° Fractions molaires de 'alimentation  P; Frin Tréacteur
Ny Oz CsHs H,0 (Bar) (NmL/s) (K)
1 0,78 0,11 0,03 0,08 1,5 75 633
2 0,76 0,11 0,05 0,08 1,5 75 633
3 0,83 0,06 0,03 0,08 1,5 75 633
4 0,78 0,11 0,03 0,08 1,5 75 626
5 0,78 0,11 0,03 0,08 1,5 50 613

3.3 Modele cinétique de la réaction d’oxydation catalytique

L’oxydation catalytique du propylene en acroléine met en ceuvre un grand nombre de réac-
tions secondaires. Les sous-produits comprennent principalement le CO, le COs4, I’acide acrylique,
lacétone et 'acétaldéhyde. Cette oxydation a été largement étudiée dans la littérature (p.ex.,
Arntz et al. (1982); |Djelveh et al.| (1982); Drochner et al.| (2004); Redlingshofer et al.| (2003,
2002); [Tan et al. (1988)).
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3.3.1 Meécanismes et schémas réactionnels

Redlingshofer et al.| (2003) ont effectué une étude cinétique détaillée comprenant les réactions
de formation des sous-produits importants. Ils ont décrit le schéma réactionnel de la maniere

suivante (figure [3.3) :

co HCHO Co,

T fco . T Tea . T Tacra-co2
CH,=CH-CH;—%%» CH,=CH-CHO %> CH,=CH-COOH
rpry/ l Tan
COy=—— CH;—CHO + CO,
TAA-cO2 l
raoeA

Facer-cO2
CH;—COOH
FIGURE 3.3 — Schéma réactionnel de [Redlingshofer et al.| (2003])

Les études de Redlingshofer et al.| (2003)) ont montré que 1’énergie d’activation apparente de
loxydation du propyléne en acroléine varie avec la température. Ces observations sont en accord
avec le mécanisme d’oxydo-réduction pour cette méme réaction.

Krenzke et Keulks| (1980) ont réalisé une étude expérimentale en utilisant de l'oxygene 18
(*0) et du propylene deutéré, qui a permis d’arriver aux conclusions suivantes :

— loxygene dans I’acroléine formée vient du catalyseur, et I’acroléine est formée exclusive-

ment par la voie redox sur le catalyseur Bi-Mo-O ;

— le dioxyde de carbone semble étre formé par 'oxydation consécutive de 1’acroléine sur le

catalyseur Bi-Mo-O et ne concerne que 'oxygene du catalyseur.

Propyléne
CH,=CHCH;

Acétone Acroléine Acétaldéhyde
CH;COCH; CH,=CHCHO CH;CHO
I3 Taccon
Iy
co CO,
Acide Acrylique ,/?”7 5
CH,=CHCOOH 2

FIGURE 3.4 — Schéma réactionnel simplifié avant I’étude d’estimabilité des parametres

L’oxydation catalytique sélective du propylene en acroléine est constituée d’un réseau de
plusieurs réactions paralleles et consécutives, avec plus d’une réaction secondaire conduisant
a des oxydes de carbone. Sans mesures cinétiques d’oxydation de chaque élément, il est donc
presque impossible de décrire quantitativement toutes les réactions réelles a partir des données
expérimentales limitées, car le nombre de parametres cinétiques qui doivent étre déterminés
augmente considérablement avec le nombre de réactions.

Par conséquent, dans ce travail, le nombre de réactions dans le modele a été limité. Nous
supposons que le monoxyde de carbone n’est produit que par 'oxydation de ’acroléine, et que
le dioxyde de carbone est produit par 'oxydation a la fois de ’acroléine et de 'acide acrylique,
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la consommation d’acétone et d’acétaldéhyde étant négligeable. Les mesures expérimentales
montrent que la quantité d’acide acétique produite est tres faible (moins de 0,2% de rendement)
et peut par conséquent étre négligée. Le schéma réactionnel ainsi simplifié est donc présenté sur
la figure [3.4] avec les équations des réactions suivantes :

CHy;=CHCHj3 + Oy — CHy=CHCHO + H50O

CHy;=CHCH3 + 2 Oy — CH3CHO + CO9 + H50O

CH>;=CHCHO + 0,5 Oy — CH3COCHg

CHy=CHCHO + 202 — 3 CO + 2 HyO

CHy=CHCHO + 0,5 Oy — CH;=CHCOOH

CHQZCHCHO + 3,5 02 — 3 COQ + 2 HQO

CHy;=CHCOOH + 3 Oy — 3 CO2 + 2 H2O

Par ailleurs, puisque ’analyse d’estimabilité (section tableau et I'identification des

parametres montrent que les parametres cinétiques de l'oxydation de ’acide acrylique en COg
ne sont pas estimables, nous avons choisi de négliger 'oxydation de 'acide acrylique (rs).

3.3.2 Modele cinétique

Une grande variété de modeles cinétiques a été proposée dans la littérature pour 'oxydation
du propyléne sur un catalyseur a base de molybdate de bismuth (Arntz et al., [1982; Krenzke et
Keulks|, [1980; Monnier et Keulks|, 1980; Redlingshofer et al., 2003} Tan et al.,|1988). Deux modeles
semblent particulierement recommandés : le modele d’équilibre de Langmuir-Hinshelwood et
le modele redox d’état stationnaire. Les cinétiques proposées par Redlingshofer et al| (2003)
concernent non seulement les réactions principales, mais aussi les réactions secondaires.

Etant donné que toutes les expériences ont été réalisées avec la méme fraction molaire en
eau dans l'alimentation, et méme si ’eau a une influence sur la formation d’oxydes de carbone,
d’acroléine et d’acide acrylique selon le travail de Redlingshofer et al.| (2003)), la présence d’eau
n’est pas été prise en compte dans notre travail.

Les études de Monnier et Keulks| (1980) et de Krenzke et Keulks| (1980), basées sur des études
de tracage isotopique de 'oxygeéne, recommandent fortement ’approche du modele redox. Afin
de créer un modele bien adapté a notre cas, plusieurs modeles cinétiques ont été développés et
comparés. Les deux meilleurs d’entre eux ont été choisis pour une étude plus poussée : le modele
de loi puissance avec propyléne adsorbé (Cas 1) et le modele d’oxydo-réduction avec propyléne
adsorbé (Cas 2). Ils sont présentés en détail et comparés ci-dessous.

Cas 1 : modele de loi de puissance avec propyléne adsorbé

Dans ce modele, 'oxydation du propyléne est réalisée selon le mécanisme de Langmuir-
Hinshelwood (la vitesse d’une réaction hétérogene est controlée par la réaction des molécules
adsorbées, et les phénomenes d’adsorption et de désorption sont en équilibres). Les expressions
suivantes ont été utilisées :

L Ppropylene Pnj

r ; J = acroléine, acétaldéhyde, acétone 3.1
Pl J 14+ kgderopylene ( )
rj = k:jPZiiong j = CO, COg, acide acrylique (3.2)

ou rp; représente la vitesse d’oxydation du propylene en acroléine, acétaldéhyde et acétone et r;
la vitesse d’oxydation de I’acroléine en CO, CO2 et acide acrylique.

Les constantes de vitesse de réaction, k;, sont représentées par une loi du type Arrhenius,
sous la forme suivante :
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E; (1 1
ki = kY ex [—J ( — )] 3.3
ITREP TR AT T T 33

ou k:? est le facteur pré-exponentiel, F; I'énergie d’activation, T est une température de réfé-
rence et I74 la constante des gaz parfaits.

Cas 2 : modele redox (état stationnaire)

Pour 'oxydation du propylene en acroléine sur un catalyseur a base de molybdate de bismuth,
deux énergies d’activation apparentes ont été observées par Redlingshofer et al.|(2003) et Krenzke
et Keulks| (1980) : une grande valeur d’énergie d’activation dans le domaine a basse température
et une faible valeur dans le domaine a haute température. En outre, 'ordre de réaction pour
I'oxygene et le propyléne varie également avec la température.

A partir de I’étude de |Krenzke et Keulks| (1980), nous avons proposé le mécanisme réactionnel
présenté sur la figure [3.5

CsHs (2) GH,0 0, GHO CO,
\\ TAC:rEdT l \/YAC'COE
TDX
C3Hj (ads) [O] [] [0]
‘ Catalyseur ‘

FIGURE 3.5 — Mécanisme réactionnel

En régime permanent, la vitesse de réaction de 'oxygene de la phase gazeuse avec des sites
réduits du catalyseur est égale a la vitesse d’élimination de l'oxygeéne du catalyseur (sous la
forme de composés oxygénés). L’oxydation partielle du propyléne en acroléine s’effectue par
une combinaison d’adsorption et d’un mécanisme d’oxydo-réduction. La pression partielle du
propyléne et de l’acroléine déterminent la vitesse de ’étape de réduction (éqs et . Dans
ce modele, nous supposons que seul le propyléne est adsorbé par le catalyseur; la prédiction est
alors meilleure que dans le cas ou ’ensemble du propylene et de ’acroléine sont adsorbés.

On a ainsi la réaction d’oxydation du propyléne en acroléine par I'oxygene du catalyseur :

CH,=CHCHs + 2[0] — CH,=CHCHO + H,0 + 2]

EAC ( 1 1 >:| 1 propylene
0 Y
rAC = k exp [— — — 0 3.4
AC Rg 1 jre)‘ 1 kpadppropylene [ ] ( )

et 'oxydation de I'acroléine en COq par 'oxygene du catalyseur :

CH,=CHCHO + 7[0] — 3CO5 + 2H,0 +7]]

FEac_ 1 1 y
TAC_CO2 _ k%C_COQ exp |:_ A% COs <T o 7 f>:| PZgC—COQ [9]”?407002 (35)
g re

La vitesse de ré-oxydation du catalyseur est influencée par la concentration de 'oxygene

(éq. :
H + 0,502 — [O]
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—FE,. (1 1
~ = )| P -6 .
Rg <T Tref>:| Oz [ ] (3 6)

ou 7,; est la vitesse d’oxydation du catalyseur, rac la vitesse d’oxydation du propyléne en
acroléine, r4c_co, la vitesse d’oxydation de I’acroléine en COq, [f] la fraction de sites qui sont
completement oxydés. Cette fraction peut étre calculée en utilisant le bilan global des sites en
régime permanent :

Tow = kO exp [

Tox = 27 AC + Trac—co, (3.7)

Les autres réactions sont décrites par des expressions en loi de puissance(éqgs et (3.10)).
Pour 'oxydation du propyléne en acétaldéhyde (j=1) et en acétone (j=2), les équations de
vitesses de réaction sont :

Pyrooul .
rpj = kj——LIOPYICNC _ ply. G — 12 3.8
P J 1+ kgdp propylene O J ( )

Pour 'oxydation de l'acroléine en CO (j = 3) et en acide acrylique (j = 4), les équations de
vitesses de réaction sont :

Acro

rj=kjPyl PG j =34 (3.9)
Enfin, la vitesse d’oxydation de l'acide acrylique en CO2 (j = 5) est :

rj = kiPyh, For’s i=5 (3.10)

3.4 Modeles des réacteurs (pseudo-homogeéne, Modéele 1)

Dans ce travail, deux modeles pseudo-homogenes de réacteurs ont d’abord été développés :

— un modele pseudo-homogene unidimensionnel pour le réacteur a lit fixe, a I’échelle du

laboratoire ;

— un modele pseudo-homogene a deux dimensions pour le réacteur a lit fixe, a ’échelle du

pilote.

Le réacteur a I’échelle du laboratoire est exploité en conditions isothermes, ce qui se traduit
par l'absence de tout gradient de température dans le réacteur. Un modele unidimensionnel est
par conséquent suffisant pour décrire les phénomeénes qui y sont mis en jeu.

Par contre, le réacteur a ’échelle du pilote est refroidi par le fluide caloporteur. Comme
I'oxydation catalytique du propyléne en acroléine est fortement exothermique (AHS98 = —343.2
kJ/mol), le transfert de chaleur radial pourrait limiter I’évolution de la température. Ainsi, le
critere de Mears déja présenté en section [1.4.2] a été estimé pour évaluer l'effet du transfert de
chaleur radial. Pour rappel, un modele bidimensionnel est nécessaire si I'inégalité suivante est

satisfaite :
NR

E,d? 8\
1— (—AH) —2=% (1 e 4 1.2
(1= 3 (-AH)] gt (14125 ) o 3

j=1

A T’aide du modele pseudo-homogene validé dans la section la valeur maximale calculée
pour le terme a gauche de I'inégalité pour la réaction de ré-oxydation du catalyseur est
de Vordre de 22, nettement supérieure a 0,4. Il est par conséquent évident que le gradient
radial de température ne peut pas étre négligé. La mesure de Arntz et al.| (1982)) (dispositif
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expérimental et conditions opératoires similaires) a confirmé l'existence d’un grand gradient
radial de température. Etant donné que les effets thermiques sur les réactions sont importants,
il est nécessaire de connaitre les profils radiaux de température. Un modele pseudo-homogene a
deux dimensions a donc été considéré.

Pour développer un modele approprié, nous avons étudié I'importance relative de la diffusion
externe et la diffusion interne en utilisant les criteres de [Mears| (1971b)) et le module de Thiele
(1939). Les criteres ont été utilisés pour tester 3 types de conditions opératoires correspondants
aux 3 mesures expérimentales pour lesquelles les domaines de variation de la température du
caloporteur et du débit d’alimentation sont grands. Ils sont calculés a ’aide du modele pseudo-
homogene validé dans la section [3.6.2]

Si les criteres de Mears sont satisfaits, I’erreur que 1’on commet sur la vitesse de réaction en
négligeant les gradients interfaciaux est inférieure a 5%.

Pour un gradient de concentration seul, le critere de Mears s’écrit :

ro(Cap, Tp)n
ksasCA,b

< 0,05 (T.9)

Les valeurs maximales du membre de gauche du critere 'intégralité pour un gradient de
concentration sont présentés dans le tableaux pour les expériences n°l, 3 et 4 (la n°2 n’est
pas utilisée car ses conditions opératoires sont pratiquement identiques a celles de la n°3). Comme
les membres de gauche sont largement inférieurs a 0,05, la résistance au transfert de matiere
externe est négligeable.

TABLE 3.4 — Criteres de Mears pour la diffusion externe de matiere
exp N°1 exp N°3 exp N°4
Terme a gauche de 1' 0,0026 0,0019 0,0017

Pour un gradient de température seul, le critere de Mears s’écrit :

(—AH)TU(CAjb,Tb) )
hsasTb RTb
Les valeurs maximales du membre de gauche de 'intégralité pour un gradient de température

sont présentés dans le tableau Ces valeurs sont supérieures a 0,05, la résistance au transfert
de chaleur externe n’est par conséquent pas négligeable.

< 0,05 ((T-10))

TABLE 3.5 — Criteres de Mears pour la diffusion externe de chaleur
exp N°1  exp N°3 exp N*4

Terme a gauche de (1.10) 0,617 0,524 0,488

Nous avons enfin calculé lefficacité du catalyseur (voir avec I’équation pour un des
réactifs principaux (oxygene) avec trois différents diametres de pore du catalyseur. Les efficacités
minimales du catalyseur pour ’oxygene dans le réacteur sont présentés dans le tableau Pour
un diametre de pore supérieur & 10~7 m, les résistances a la diffusion interne de ’oxygene peuvent
étre considérées comme négligeables.

Dans le cas ou plusieurs especes sont mises en jeu, le transfert des autres substances peuvent
également limiter les réactions. Pour comparer au module de Thiele, un modele 2D a deux phases
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TABLE 3.6 — Efficacités du catalyseur obtenues en utilisant le module de Thiele
dpore(m) exp N°1 exp N°3  exp N°4

106 0,98 0,98 0,98
10~7 0,95 0,95 0,94
1078 0,72 0,70 0,66

(pas de limitation de transfert solide-fluide) a été développé. L’efficacité du catalyseur pour la
consommation de I'oxygene est calculée par la relation suivante :

R
= 3.11
=R, (3.11)
N D, . ’ . . . = 1 T
ou R est la vitesse moyenne de réaction dans un grain catalytique (R = o Rdr) et R,
cata

la vitesse de réaction a la surface du catalyseur. Les valeurs des parametres utilisés sont celles
identifiées dans la section (tableau. Le tableauprésente les efficacités du catalyseur
calculée avec le modele a deux phases pour trois diameétres différents du pore. On peut constater
que l'efficacité du catalyseur est en réalité plus faible que celle calculée a partir du module de
Thiele pour la réaction multi-composants : la résistance a la diffusion interne n’est donc pas
négligeable.

TABLE 3.7 — Efficacités du catalyseur calculées a ’aide du modele a deux phases
dpore(m) exp N°1  exp N°3  exp N°4
10-6 0,947 0,943 0,931

1077 0,884 0,842 0,807
1078 0,637 0,533 0,476

Pour conclure, d’apres les études des criteres de Mears et du module de Thiele, le gradient
radial de la température dans le réacteur, la résistance au transfert de chaleur particule-fluide et
la résistance a la diffusion interne ne sont pas négligeables. Par contre, la résistance au transfert
de matiere particule-fluide est négligeable.

3.4.1 Hypotheses des modeles

Les modeles sont simplifiés en négligeant certains termes dans les équations. La pertinence
de ces simplifications est verifiée en comparant les modeles simplifiés et complets.
Les hypotheses principales utilisées pour ces deux modeles sont :

i. bien que la porosité du lit varie en fonction de la coordonnée radiale et que l’effet de paroi
soit important, pour simplifier le probleme, nous avons supposé que la porosité du lit est
uniforme ;

ii. la phase gaz se comporte comme un gaz parfait, puisque le procédé est a pression presque
atmosphérique ;

iii. le milieu est considéré comme pseudo-homogene, c’est-a-dire qu’on considere que la com-
position et la température du solide sont les mémes que celles du fluide. Bien qu’il y ait
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probablement une résistance de transfert de chaleur solide-fluide et une résistance de diffu-
sion interne selon les criteres de Mears et le module de Thiele(ou le modele a deux phases),
nous n’avons pas assez de données pour valider un modele plus complexe. Dans un premier
temps, un modele pseudo-homogene est donc développé. Une comparaison avec des modeles
plus complexes sera effectuée par la suite.

iv. le réacteur fonctionne en mode d’écoulement piston, c’est-a-dire que les dispersions de cha-
leur et de matiere dans la direction axiale sont négligeables.

L’influence des dispersions axiale et radiale sur le flux de matiere (propyléne) et sur le profil
de température du réacteur est présentée sur les figures [3.6{ avec les corrélations A1, B1 et B5 du

. . dx; <
tableau . Les résultats montrent que dans le bilan de matiere, le terme Dachd—l (c’est-a-dire
z
la dispersion axiale) est négligeable devant le terme ucyx; (flux convectif axial). En revanche,
dx; . , . R . .
Drch—Z n’est pas négligeable pour le réacteur pilote (figure , méme si son influence n’est
r

pas tres significative.
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FI1GURE 3.6 — Influence de la dispersion axiale sur le flux du propyléne et sur le profil de tempé-
rature

L’influence de la conductivité axiale sur le profil de température est présentée sur la figure

hwd A A
(avec les corrélations : ;\) P —, 18PP’33R2’93, % = 0.5P.R. et % = 0.1P.R.). On
f f
remarque que la conductivité axiale est négligeable dans notre cas.
Pour les simulations numériques, les particules sont considérées comme des spheres ayant le

méme rapport entre le volume et la surface externe.

3.4.2 Equations des modeles

Les deux modeles établis sont constitués d’équation de bilans de matiere, d’énergie et de
quantité de mouvement avec les conditions aux limites associées. Les équations sont celles pré-
sentées dans la section 2.1.11

3.4.2.1 Bilans de matiére

L’équation [2.11] est utilisée, en négligeant le terme de dispersion axiale et la vitesse radiale,
ce qui donne :
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o0x; 10x;
Uc L = ( erCt—— >+Dert —

0z
(3.12)
(g

avec les conditions aux limites [2.12] qui sous les hypotheses considérées donnent :

NR

+pcata 1_5 Z

z=0 (uerwi)|,—g = Nujilz=0 i=1,..NC -1

afEi
= Rip =0 i =1,.NC -1
" or | _p.. ' (3.13)
or r=R

De méme, le bilan global [2.9] se simplifie en :

NC NR

ZZVZJ jPeata(l — €)av (3.14)

=1 j=1

avec pour seule condition & la limite I’équation (issue des équations [2.14]) :

(ucy)|smo = — (3.15)

ou 2 est ’aire de la section du tube.

3.4.2.2 Bilans d’énergie

On considere le bilan enthalpique établi dans la section [2.1.1.2 (équation 2.23)).

0H;
On vérifie (figure i que N ; B est négligeable devant N, ; * et on suppose la dispersion
T

82

axiale négligeable. On utilise donc I’équation [2.24] qui pour un régime permanent s’écrit :

NC R
P oT 10 or
BT 2 (uw¢0p7iaz> "o < Alit =~ or > + peata(l — a)aj;Rj (—AqHj) (3.16)

ou Cp; est la capacité calorifique du composé i (J/mol/K);
Les conditions aux limites pour cette équation de bilan sont rappelées :

z2=0 T|.=0 = Tin

oT
r=Ry; —— =0
or —R., (12.25])
aT
r=R )\lzt or = ht (Tcalo - T|r:R)
r=R

ou hy est le coefficient global de transfert de chaleur entre le réacteur et le fluide caloporteur,
donné par 1’équation [2.26]
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TABLE 3.8 — Corrélations utilisés pour la simulation (voir tableau [1.1)

Simulation Corrélations
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3.4.2.3 Coefficients de transfert et propriétés physico-chimiques

Pour I'estimation des coefficients de transfert et des propriétés physico-chimiques, les corré-
lations suivantes ont été utilisées pour les différentes simulations réalisées :

Pour la simulation 2D, il existe plusieurs corrélations (tableau pour le calcul du coefficient
de transfert de chaleur et de la conductivité. Afin de sélectionner les plus appropriées pour notre
probleme, une comparaison des différentes corrélations a été faite avec le modele cinétique de
Redlingshofer et al. (2003)) et présentée sur la figure Elle compare les profils axiaux de
température au centre du réacteur et le taux de conversion du propyléne obtenus en utilisant
différentes corrélations. Ces simulations ont été effectuées pour 'expérience avec Tia, = 593K.
Les corrélations utilisées sont présentées dans le tableau

Comme le montre la figure les simulations 4 et 7, basées sur les corrélations B4 et C5,
sous-estiment largement les mesures expérimentales. Par contre, les simulations 2 et 5 conduisent
a des résultats plus proches des données expérimentales, avec toutefois des profils différents (pour
la variation de température entre les deux sections de différentes tailles de catalyseur). Quant
aux simulations 1, 3 et 6, elles conduisent a des résultats inférieurs aux mesures expérimentales ;
par contre, elles peuvent conduire a des profils comparables. Nous considérons donc que les
corrélations B1 et B3, C1 et C3 sont applicables pour notre cas. Dans cette these, nous avons
choisi les corrélations B3 et C1 pour nos modeles.

Le coeflicient de transfert de chaleur a la paroi h,, s’exprime donc de la fagon suivante :

huwd d
5 P — g3+ a4 <1 - d”) R.,P}*  (B3) (3.17)
f i

)\0
avec ag = 2.4)\—6 ~ 20, aq = 0,054 (Bey et Eigenberger, 2001).

Le coefficient de conductivité radiale effective du lit, A.,, est donné par :

Aer

SV + asPrRe (C1) (3.18)
f
0
avec a; = )\—e ~ 8 (Bey et Eigenberger, [2001), ag = 0,1 (Wakao et Kaguei, 1982; Yagi et Kunii,
f

1957)).
Les parametres a1, ag, ag et a4 seront identifiés a partir des mesures expérimentales dans la

section [3.5]

3.4.3 Résolution numérique

Comme mentionné précédemment, nous avons développé deux modeles du réacteur, un mo-
dele 1D pour le réacteur du laboratoire et un modele 2D pour le réacteur pilote. Cependant,
gPROMS ne peut utiliser qu’un seul modele au cours de ’estimation des parametres. Pour adap-
ter notre probleme a I’environnement gPROMS, nous avons développé un modeéle principal qui
comprend deux sous-programmes (modele 1D pour le réacteur du laboratoire et modele 2D pour
le réacteur pilote) avec les parametres cinétiques communs.

Ainsi, 'ensemble des réacteurs du laboratoire et du pilote seront simulés simultanément.
Avec un grand nombre de points de discrétisation spatiale, le calcul sera tres lourd. Cependant,
comme le systéme est en régime permanent, et il n’y a pas de dérivée seconde dans la direction
axiale (puisque la dispersion axiale est négligeable), il est possible de réduire le modele. Nous
avons traité la coordonnée axiale dans les équations comme étant la variable temporelle. Cela
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réduit le modele 1D a un modele dynamique a parametres localisés. La méme réduction est
obtenue pour le modele 2D avec une discrétisation spatiale supplémentaire dans la direction
radiale. Cette réduction des modeles a permis de diminuer considérablement le temps de calcul,
qui pouvait devenir un probleme pour le processus d’identification des parametres, puisque le
modele doit alors étre simulé de nombreuses fois.

Pour le modele 2D, le domaine radial est discrétisé en utilisant les différences finies centrées
du second ordre sur un maillage uniforme de 20 intervalles. Nous avons vérifié que la qualité des
résultats n’évoluait plus avec 'augmentation du nombre de points.

3.5 Identification des parametres inconnus

Le modele est construit a partir des équations décrivant les phénomenes physiques et chi-
miques dans le systeme. Ces équations mettent en jeu de nombreux parametres (comme les
parametres cinétiques, les coefficients de transfert de chaleur, des constantes dans les corréla-
tions des propriétés physiques, etc.) qui peuvent étre ajustés pour que les prédictions du modele
correspondent aux mesures observées. Cependant, les données expérimentales pourraient ne pas
étre suffisantes pour estimer tous les parameétres inconnus. Une étude d’estimabilité est donc
réalisée avant 'identification des parametres.

3.5.1 Estimabilité des parametres
3.5.1.1 Introduction

La difficulté majeure du probléme de l'identification paramétrique du modele est le nombre
élevé de parametres mis en jeu. Afin d’éviter l'identification systématique de l’ensemble des
parametres au risque d’obtenir un ensemble non unique de parametres ou des parametres avec
des valeurs dénuées de tout sens, on met en ceuvre une approche qui permet de déterminer les
parametres potentiellement estimables a partir d’'un ensemble de mesures données.

L’estimabilité des parametres est conditionnée par la structure du modele et la disponibilité
des mesures. Par conséquent, I'insuffisance des mesures expérimentales peut causer I'impossibilité
de P'estimation d’une partie des parametres.

Les principales limitations a ’estimabilité des parametres peuvent étre de deux natures
différentes :

— le faible effet du parametre sur les sorties mesurées;

— la corrélation entre les effets des différents parametres.

La premiere limitation se manifeste par un manque de sensibilité d’un point de vue global des
sorties mesurées vis-a-vis des changements des valeurs numériques d’un parametre. L’estimation
de la valeur exacte du parametre est par conséquent impossible. Le deuxiéme cas se manifeste
quand l'effet d’une variation d’un parametre est masqué par la variation d’une autre, compte
tenu de leur corrélation ou dépendance linéaire. La distinction de 'effet individuel de chaque
parametre est dans ce cas impossible et les valeurs estimées des parametres ne sont pas uniques.

Ainsi, l'identification des parametres ayant de faibles effets et possédant des effets linéaire-
ment dépendants se traduit par I'absence d’une solution unique et réduit considérablement les
capacités de prédiction du modele mathématique (Li, 2003). La solution est de déterminer un
sous-ensemble de parametres estimables a partir des mesures disponibles et de fixer le reste des
parametres (non estimables) a des valeurs raisonnables prises dans la littérature ou issues de
précédentes études.
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Finalement, le développement d’une solution efficace au probléme de ’estimabilité des pa-
rametres nécessite 1’élaboration d’une méthodologie basée sur un compromis entre l'effet indi-
viduel des parametres et la dépendance linéaire entre les effets des différents parametres. [Yao
et al. (2003)) ont proposé une méthode pour les systémes qui impliquent un grand nombre de
parametres. Elle est basée sur le calcul de la matrice des sensibilités. Dans cette méthode des
opérations d’orthogonalisation des colonnes de la matrice des sensibilités, inspirée de la méthode
standard de régression multiple, sont effectuées. Ceci permet d’exclure les corrélations entre les
différents parametres. La méthode étant séquentielle et non itérative, elle conduit a un sous-
ensemble unique de parametres estimables méme dans le cas ou les parametres sont fortement
corrélés, sauf si une relation linéaire exacte entre les parametres existe. On supposera que ce
n’est pas le cas.

3.5.1.2 Principe de la méthode

Soit Y la matrice des mesures dont les éléments sont exprimés comme suit :

Yij :y} (X,p,tij)—i-eij, 1=1,2,.ng, =12 ..np (319)

avec :
— ng : nombre de sorties mesurées
— n,y, : nombre d’observations (mesures)
— t;; : temps correspondant & la j°m¢ mesure de la i®™¢ sortie
— y,j : valeur mesurée de la j®™¢ observation de la i*™¢ sortie
— g; : valeur correspondant a y;; estimée par le modele et déterminée par un ensemble de
parametres p
— x : vecteur des variables d’état qui sont elles mémes, fonction du temps, des conditions
initiales, des entrées et des parametres
— ¢ : terme d’erreur de mesure aléatoire
L’analyse des sensibilités permet de quantifier 'impact de la variation des parametres sur les
sorties mesurées du systéme. On peut alors distinguer ou identifier les parametres a fort impact
parmi ’ensemble des parametres du modele mathématique. La premiere étape de 'analyse de
I’estimabilité consiste a calculer les coefficients de sensibilité :
sij = 0% 1,2, .., (3.20)
Ip;

avec n, le nombre de parametres inconnus.
En prenant en considération les instants de mesures, les coefficients de sensibilité deviennent :

_ 94
Siglt=t, = 5 -
J

(3.21)

t=ty
Les sorties mesurées du systeme étudié ont des valeurs numériques tres différentes. Par consé-
quent, les coefficients de sensibilité des différentes sorties présentent des écarts importants qui
peuvent masquer les effets des parametres sur les sorties a faibles valeurs numériques. Afin de
pallier ce probleme, ils sont normés comme suit :
pj  Oyi
Yilt=t, Op;

Sijle=t, =

(3.22)

t=tg

ol Yilt=t, est la valeur de la variable y;j estimée par le modele et déterminée par un ensemble
de parametres p; aux différents instants de mesures (t = tj).
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De plus, la complexité du modeéle mathématique du systéme fait de la détermination ana-
lytique des équations de sensibilité une tache ardue. Les coefficients de sensibilité sont alors
déduits numériquement en introduisant une faible perturbation sur les valeurs des parametres.
Ce qui revient a écrire :

pj Ay
Yilt=tw Apjl—y,

(3.23)

Sijlt=t, =

Finalement, les coefficients de sensibilité obtenus nous permettent de construire la matrice
des sensibilités M suivante (équation [3.24]).

Sll\t:tl ce Slnp‘t:tl

Snsl‘t:tl o Sngny, ’t:tl

511 t=t, T Slnp\t:tQ
Sngl |t:tnm Tt Sngny |t:tnm

Dans cette matrice, chaque colonne correspond a effet d’un parametre sur les sorties aux
différents instants de mesure. Chaque ligne correspond a ’effet de ’ensemble des parametres sur
une sortie donnée a un instant de mesure donné.

Si les coefficients de sensibilité sont linéairement indépendants pour un ensemble donné
de parametres, alors il existe un ensemble unique de parametres optimaux. Cependant, si les
coefficients de sensibilité sont tous linéairement dépendants, alors les parametres du modele ne
sont pas estimables et 'identification paramétrique n’est plus possible (Yao et al., 2003).

La conséquence directe des limitations & ’estimabilité des parametres est que seuls les pa-
rametres possédant une forte influence sur les sorties et qui ne présentent aucune dépendance
linéaire (non corrélés) sont estimables. La premiere condition peut étre mise en évidence a travers
I’analyse des normes des colonnes de la matrice de sensibilité M. Par ailleurs, et d’un point de
vue théorique le rang de la matrice M donne le nombre de parametres non corrélés. Cependant,
cette approche ne permet pas de dire quels sous-ensembles de parametres on peut identifier.

L’analyse d’estimabilité consiste a appliquer 'algorithme suivant (Quiniou, 2009; Yao et al.,
2003) :

1. Calculer la norme de chaque colonne de M, notée N;.

2. Sélectionner le parametre dont la colonne en M correspond a la norme la plus élevée
comme le premier parametre estimable.

3. Créer une matrice Xy, (L = 1, pour la premiere itération) contenant la colonne de M du
parametre estimable.

4. Calculer 1\//I\L7 la prédiction de la matrice des coefficients de sensibilité M en utilisant le
sous-ensemble des colonnes X, : M = X, (X%X L)*leM.

5. Calculer la matrice des résidus Ry, : R, = M — 1\//I\L

6. Calculer la norme de chaque colonne de la matrice Ry. La colonne avec la norme la plus
importante correspond au parametre estimable suivant.

7. Augmenter la matrice X, en ajoutant la colonne en M du nouveau parametre estimable.

8. Répéter les étapes 4 a 7 jusqu’a ce que le dernier parametre soit traité.
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La méthode consiste tout d’abord & identifier le parametre dont I'influence sur les sorties est
la plus importante. Les normes des colonnes de la matrice sont alors calculées et comparées afin
de déduire la colonne possédant la plus grande norme, correspondant au parametre recherché.
Cette approche n’est pas utilisée pour identifier les parametres suivants puisque les colonnes de
la matrice M peuvent étre fortement corrélées, ce qui conduit a un mauvais choix des parametres
identifiables. Le classement de 'influence des parametre qui restent est ajusté en fonction des
corrélations existant entre les colonnes de la matrices M correspondant a ces parametres et celle
du parametre identifié précédemment. Le second parameétre ayant la plus grande influence est
identifié de la méme maniere que le premier mais a partir de la matrice des résidus Ry. Une
seconde opération d’orthogonalisation est effectuée afin de permettre d’identifier le parametre
suivant et I'opération est répétée jusqu’a ce qu'une valeur limite soit atteinte par la norme des
colonnes de la matrice des résidus.

3.5.1.3 Résultats et discussion

Une analyse d’estimabilité des parametres a été faite pour le modele du réacteur développé
dans la section avec la cinétique Cas 2 (section . Ce modele met en jeu 36 parametres
dont 28 parametres cinétiques (section, 4 parametres de transfert de chaleur ( aj, ag, a3 et
a4 de I'équation et et 4 parametres associés aux coefficients de I’équation d’Ergun (by,
by, b} et bl de l’équation avec by et by pour le réacteur pilote, b} et b, pour le laboratoire).
Pour réduire la charge de calcul, les quatre parametres de ’équation d’Ergun ne sont pas pris
en compte dans l'analyse d’estimabilité. L’ensemble des mesures expérimentales a 1’échelle du
pilote et du laboratoire sont utilisées.

Le logiciel gProms est utilisé pour calculer les valeurs de la matrice M a l'aide des diffé-
rences finies centrées. Les résultats sont écrits dans un fichier texte, puis utilisés pour déterminer
les sensibilités des parametres a ’aide du logiciel Matlab.

TABLE 3.9 — Rangement des parametres dans 'ordre décroissant d’estimabilité

Parametre Nox 7%1407002 k%c,md n31 kP K kS B,
Norme 10,9272 8,4111 6,9599 6,7337  5,7580 5,7163 5,6428 1,4599
Parametre Ey Eac,ox b3 n32 Ey a2 kS Tb?axcfcoZ
Norme 1,3606 1,2893 0,9608 0,9514 0,8439 0,7027 0,5267 0,5003
Parametre no Kgd ki?qc,coz ni 42 Eac,red n41 ai
Norme 0,4789 0,4512 0,4040 0,3974 0,3629 0,2948 0,1538 0,1365
Parametre k%c,oz ns1 aq N52 Es Eac,co, k2 as
Norme 0,0897 0,0526 0,0201 0,0118 0,0064 0,0017 0,0008 0,0006

Les résultats de cette analyse sont présentés dans le tableau [3.9, ou les parametres sont
rangés dans ’ordre décroissant d’estimabilité.

Pour déterminer I’ensemble des parametres estimables & partir des mesures expérimentales
disponibles, nous devons fixer un seuil d’estimabilité (N ) en dessous duquel les parametres ne
sont plus considérés comme estimables. Si nous nous ramenons au cas simple ou I'objectif est
d’estimer un seul parameétre qui influence une seule grandeur de sortie, nous pourrons considérer
que le parametre est estimable lorsqu’une perturbation de 10% de ce parameétre provoque une
variation d’au moins 10% x N (avec N le seuil fixé) de la grandeur de sortie. La grande difficulté
de cette approche est le choix approprié de ce seuil qui a une influence capitale sur le processus
d’identification et de validation du modele. Ce choix dépend largement des sorties mesurées du
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procédé et de la maitrise du fonctionnement du procédé d’une part, et de 'expérience de sa
modélisation et simulation numérique d’autre part.

Dans cette étude, la valeur approprié du seuil d’estimabilité a été fixé & 0,2 (c’est-a-dire que
la variation de 10% d’un parameétre provoque une variation de 2 % de la sortie considérée). On
peut voir que plusieurs parametres : n41, a1, k%c o M51, G4, M52, E5, Eac,co2, kg et a3z ont
été considérés comme non estimables a partir des mesures expérimentales. Par conséquent, la
cinétique de l'oxydation de 'acide acrylique en COs (réaction 75, voir la figure et I’équation
ne peut pas étre identifiée avec les mesures expérimentales disponibles, et ’ensemble du CO
et du CO4 sont donc considérés produits par I'oxydation de I'acroléine. Le parametre ag a été fixé
a partir de la littérature et a une valeur de 20 (Bey et Eigenberger, [2001)). Pour Eac,co2, na1 et
kBlC, on » 1 'y a pas de valeur appropriée dans la littérature. Ce sont des parametres importants,
par conséquent ils ont da étre identifiés a partir des mesures expérimentales. Quant a aq et ay,
leurs valeurs sont proposées dans la littérature, mais elles ne correspondent pas nécessairement
a nos conditions opératoires : nous avons donc choisi de les identifier également.

3.5.2 Identification des parametres estimables

Les expériences pour le catalyseur de grande taille a ’échelle du laboratoire et du pilote
sont utilisées pour I'identification des parametres estimables des cinétiques et des transferts de
chaleur. La fonction objectif utilisée est le maximum de vraisemblance entre les mesures expéri-
mentales et les prédictions du modele. gPROMS tente de déterminer les valeurs des parametres
inconnus de modele, #, qui maximisent la probabilité que le modele permette de prédire les
mesures expérimentales. Ce but du maximum de vraisemblance peut étre traduit par la minimi-
sation de la fonction objectif suivante :

N 1
o= 2ln(27r)—|—2rnein{2£\71

In (02) + (Z/_;)Ql } (3.25)

avec :
— N : le nombre de mesures effectuées au cours de toutes les expériences
— 0 : 'ensemble des parametres a estimer

— 01'2 : la variance de la i mesure
— 2z} : 4°™€ valeur mesurée
— z; : 1°"¢ valeur prédite par le modele

Identification des parameétres cinétiques avec les expériences a ’échelle du labora-
toire

Comme les expériences a 1’échelle du laboratoire sont réalisées dans des conditions isothermes,
il n’y a pas d’effet du transfert de chaleur sur la vitesse de réaction. Nous avons donc commencé
par l'identification des parametres cinétiques a ’aide des expériences a ’échelle du laboratoire.

Les modeles cinétiques Cas 1 et Cas 2 sont comparés. Les valeurs de la fonction objectif
pour les deux cinétiques sont quasiment les mémes (tableau, il n’y a donc pas de différence
significative entre les deux modeles cinétiques pour la prédiction des expériences a 1’échelle
du laboratoire. D’ailleurs, il y a beaucoup de parametres pour les deux modeles qui sont non
estimables selon les résultats de l'identification des parametres (avec un intervalle de confiance a
95% relativement grand). Par conséquent, les expériences a 1’échelle du laboratoire ne permettent
pas de choisir entre les deux modeles cinétiques et ne sont pas suffisantes pour valider ces modeles.
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TABLE 3.10 — Comparaison de la fonction objectif des deux cas cinétiques - Expériences réalisées
a I’échelle du laboratoire — Modele 1

Cinétique Cas 1 Cinétique Cas 2
Fonction objectif 340,8 339,7

Identification des parameétres cinétiques et de transfert de chaleur a 1’échelle du
laboratoire et a I’échelle du pilote

Afin d’obtenir un modele prédictif fiable, les parametres cinétiques, de transfert de chaleur
du lit et de pertes de charge sont identifiés simultanément en utilisant ’ensemble des expériences
réalisées aussi bien a ’échelle du laboratoire qu’a 1’échelle du pilote.

TABLE 3.11 — Comparaison de la fonction objectif des deux cas cinétiques - Expériences réalisées
a I’échelle du laboratoire et du pilote — Modele 1

Cinétique Cas 1  Cinétique Cas 2

Laboratoire 1842 1683
Pilote 4962 1477
Fonction objectif totale 6804 3160

Les deux modeles cinétiques Cas 1 et Cas 2 sont comparés. Le tableau[3.11|qui fournit la fonc-
tion objectif pour les deux cas montre que le modele cinétique Cas 2 (redox) est bien meilleur.
Pour la partie pilote, la valeur de la fonction objectif pour la cinétique Cas 2 est beaucoup plus
faible que celle de la cinétique Cas 1, et concorde mieux avec les mesures expérimentales. Par
contre, il n’y a pas de différence significative entre les deux modeles cinétiques pour la prédiction
des expériences a 1’échelle de laboratoire. Cela peut s’expliquer par le fait que pour un intervalle
de température étroit (a I’échelle du laboratoire, 613 K-633 K), les deux modeles peuvent bien
représenter les expériences (tableauet . En revanche, pour un intervalle de température
plus large (& I’échelle du pilote, 550 K-680 K), puisque 1’énergie d’activation apparente d’oxyda-
tion du propyléne en acroléine varie avec la température (observé par Redlingshofer et al.| (2003)
avec un changement soudain dans I’étape cinétiquement déterminante autour de la température
633 K ), le modele cinétique Cas 1 avec I’énergie d’activation apparente constante ne peut plus
étre utilisé. Le changement dans I’étape cinétiquement déterminante doit étre inclus dans le
modele.

Les valeurs des parametres sont présentées dans le tableau Les intervalles de confiance
montent que ces parametres ont été estimés avec une bonne précision a I'exception de kg et no,
qui correspondent & la réaction de 'oxydation du propylene en acétone, une réaction secondaire.
Les mesures sur la concentration de 'acétone présentent une tres grande incertitude. Cependant,
le rendement en acétone est de I'ordre environ de 1%. Afin de satisfaire le bilan sur le carbone,
cette réaction doit étre prise en compte, et les parametres correspondants identifiés.

Les figures et comparent les résultats expérimentaux aux simulations combinées
aux modeles cinétiques Cas 1 et Cas 2, en présentant les profils de température au centre du
tube et les débits d’acroléine en fonction de la longueur du tube. Elles montrent que les deux
modeles cinétiques prédisent correctement les débits de I’acroléine en sortie du réacteur. Cepen-
dant, le modele cinétique Cas 1 conduit a des résultats moyennement satisfaisants sur les profils
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TABLE 3.12 — Résultats de I'estimation des parametres — Modele 1

Parametre Valeur Intervalle de Parametre Valeur Intervalle de
du modele finale confiance 95% du modele finale confiance 95%
E, 4,00x10*  2,1x103 K 2,05x1073  2,4x10~*
EacC red 5,11x10*  8,6x10? Ko rea 0,110 0,010
F, 6,42x10*  3,5x10% kS 0,0142 0,0108
Eq 4,75%x10*  2,3x103 kS 1,39x10~%  1,8x107°
Eac,co, 2,17x10*  3,1x103 ESe.co, 1,94x107*  7,1x107°
E, 6,97x10*  1,2x10° kS 5,16x10™%  4,4x107°
K 14,1 0,9 NAC red 0,070 0,036
ny 0,263 0,055 Ny 0,176 0,364
ne_co, 0,643 0,034 e co, 0,001 0,162
na1 0,315 0,013 N2 0,352 0,054
nat 0,178 0,010 N2 0,116 0,037
b, 136 13 a 4,13 0,29
as 454x1072 1,7x1073 a4 1,40 0,91
by 1,55x10% 69 by 1,47 0,08

(a) : Cinétique cas 1
Parameétre Valeur Intervalle de Parametre Valeur Intervalle de
du modele finale confiance 95% du modele finale confiance 95%
E; 4,17x10*  1,9x10° K 1,49x1072  1,5x107*
EAc.ox 2,14x10°  1,7x10% Ko on 0,371 0,102
EAC red 2,06x10*  2,3x10° K red 0,0957 0,0018
E, 6,25x10*  3,13x10% kS 2,90x107%  2,04x1073
Es 497x10*  2,3x103 kS 1,56x107% 2,0x107°
Eac,co, 1000x% — k%C,COg 2,22 10~4 2,4% 10-5
E, 7,28x10*  1,2x10? kS 6,44x10* 5,3x107°
K, 9,69 0,62 Now 0,859 0,071
ni 0,172 0,048 na 0,370 0,346
nhe_co, 0,656 0,034 nie_co, 0,635 0,106
n31 0,323 0,013 N2 0,384 0,055
N4 0,170 0,012 o 0,193 0,039
v, 134 13 a 6,33 0,30
as 3,62x1072  1,7x1073 ay 1,04 0,46
by 1,53x10% 69 by 1,49 0,08

(b) : Cinétique cas 2

% : Parameétre & la borne inférieure

53
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de température au centre du tube, car il ne tient pas compte du changement de I'étape cinéti-
quement déterminante pour la réaction principale. Le modele du réacteur développé combiné au
modele cinétique Cas 2 prédit nettement mieux les profils de température et la variation de la
température entre les deux zones du réacteur avec différentes tailles de catalyseur.
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FI1GURE 3.13 — Comparaison des débits des sous-produits mesurés a la sortie aux prédictions
du modele pour le réacteur a 1’échelle du pilote — Modele 1

La figure présente la comparaison des débits des sous-produits, mesurés a la sortie, aux
prédictions du modele pour le réacteur a I’échelle du pilote. Les prédictions du modele concordent
bien avec les mesures expérimentales sauf pour 'expérience n°4 qui correspond & la température
du caloporteur et au débit d’alimentation les plus élevés parmi les 4 expériences. Une des raisons
possibles est que d’autres réactions secondaires, qui ne sont pas prises en compte dans ce modele,
deviennent plus importantes avec I'augmentation de la température.

La figure présente la comparaison des profils de pression mesurés avec les prédictions
du modele pour le réacteur a 1’échelle du pilote. Elle montre que le modele prédit correctement
les mesures expérimentales.
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Contrairement a la bonne prédiction des mesures expérimentales du pilote par la cinétique
Cas 2, les prédictions du modele pour la conversion du propyléne et le rendement en acroléine
a I’échelle du laboratoire sont inférieures (25% au maximum) aux mesures expérimentales (voir
figure . Ce résultat signifie notamment que l'activité apparente du catalyseur estimée est
inférieure a la réalité dans le réacteur a 1’échelle du laboratoire. Certains phénomenes importants
ne sont donc pas pris en compte dans ce modele.

Plus généralement, plusieurs raisons peuvent expliquer cet écart ; certaines d’entre elles seront
étudiées dans la section suivante, a savoir :

— les erreurs expérimentales,

— la résistance au transfert de chaleur entre le solide et le fluide non négligeable (Modele 2

du réacteur),

— lactivité du catalyseur dans le réacteur de laboratoire plus élevée que dans le pilote

(Modele 3 du réacteur),

— leffet de paroi.

3.6 Amélioration du modele

Comme nous ’avons montré dans le paragraphe le modele cinétique Cas 2 est bien
le meilleur et est donc utilisé ici. L’ensemble des mesures expérimentales seront utilisées pour
I'identification des parametres inconnus (parametres cinétiques, de transfert de chaleur et des
coefficients de I’équation d’Ergun, etc.) simultanément.

3.6.1 Modele hétérogene bidimensionnel (Modele 2)

Dans cette section, nous avons utilisé un modele bidimensionnel avec des températures du
fluide et du solide différentes, présenté en[2.1.2] L’équation [3.12]est donc remplacée par ’équation
m (avec les mémes conditions aux limites [2.25)) considérée en régime permanent, soit :

NC
oT 10 oT
iCpi) 7— = — r— 1-— ohs(Ts —T 3.26
cr ;:1 (uz;Cp ;) 5 = r o <’r)\ 87“) + a1l — e)ayhs( ) ( )

Le coefficient d’échange thermique particule-fluide est calculé a ’aide de la corrélation de
Wakao et Kaguei (1982), dont les deux parametres seront identifiés.

hed,
Af

= a5 + agPr'/? Re%" (3.27)

3.6.1.1 Identification des parameétres inconnus

Pour s’adapter a notre cas, les coefficients a5 et ag de ’équation sont considérés comme
inconnus et par conséquent identifiés. Comme l'intervalle de confiance du parametre as est tou-
jours tres grand apres 'identification des parameétres, il est donc considéré comme non estimable
et est fixé a partir de littérature & a5 = 2 (Wakao et Kaguei, |1982). Le parametre ag a été ensuite
identifié a partir des mesures expérimentales.
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Coefficients de transfert de chaleur solide-fluide identiques pour les réacteurs pilote
et du laboratoire (Modéele 2a)
Dans un premier temps, les coefficients de transfert de chaleur particule-fluide sont supposés

identiques pour les réacteurs pilote et du laboratoire. La valeur ag estimée est de 0, 796.

TABLE 3.13 — Fonction objectif - Modele 2a

Cinétique Cas 2

Fonction objectif du laboratoire 801
Fonction objectif du pilote 1700
Fonction objectif totale 2501

TABLE 3.14 — Résultats de I’estimation des parametres — Modele 2a

Parametre Valeur Intervalle de Parametre Valeur Intervalle de
du modele finale confiance 95% du modele finale confiance 95%
E4 3,53x10* 1,9x103 K9 1,60x1073  1,5x10~*
EAc.ox 1,95x105  1,4x10% e 0,340 0,106

FEAC red 1,97x10%  2,1x103 kS red 0,110 0,003

E, 6,31x10* 2,18x10* kS 4,80x1073  3,60x1073
Esq 5,30x10* 2,3x103 kS 2,24x107*  3,1x107°
Eac,co, 1000 k%o,coz 3,28X10_4 4,7x 10~5
E, 7,19x10*  1,3x10° kS 6,26x10* 5,2x107°
K, 18,0 0,9 Nox 1,10 0,08

ny 0,189 0,046 ng 0,662 0,386
nhe—_co, 0,797 0,046 n4c_co, 0,545 0,091

n31 0,479 0,019 N3 0,400 0,057

41 0,360 0,020 N4 0,0250 0,0354

by 146 13 ay 7,52 0,33

as 0,0326 0,0015 a4 0,569 0,149

b1 1,58x103 69 ba 1,41 0,08

ag 0,796 0,054

Comme la fonction objectif totale est moins élevée (FO=2501, tableau , les prédic-
tions du modele a deux températures concordent mieux avec les mesures expérimentales que les
prédictions du modele pseudo-homogene (FO=3179, tableau .

Les valeurs des parametres sont présentées dans le tableau Les intervalles de confiance
montrent que ces parametres ont été estimés avec une bonne précision.

L’écart maximal de température entre le solide et le fluide a ’échelle du pilote est d’environ
20 C (figure . Pour le réacteur a 1’échelle du laboratoire, la température du solide est
plus élevée d’environ 28 ‘C (au maximum) que celle du fluide(figure [3.16(b)).

Coefficients de transfert de chaleur solide-fluide différents pour les réacteurs pilote
et du laboratoire (Modeéle 2b)

Comme les diametres des particules pour les deux séries d’expériences sont différents, et
qu’a ’échelle du laboratoire les catalyseurs sont dilués par des billes inertes de taille inférieure,
le coefficient de transfert de chaleur solide-fluide pour le pilote est probablement différent de
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FIGURE 3.16 — Profils des températures du solide et du fluide dans les réacteurs pilote et du
laboratoire — Modele 2a

celui du laboratoire. Les coefficients ag sont donc identifiés respectivement pour le pilote et le
laboratoire.

Les valeurs des parametres sont présentées dans le tableau On obtient : ag = 0,559
pour le laboratoire, et aj = 2,91 pour le pilote. Les intervalles de confiance montent que ces
parametres ont été estimés avec une bonne précision a exception de ag. L'intervalle de confiance
95% de ag est supérieur & sa valeur, il est par conséquent non estimable et est fixé & une valeur
de 1,1 (Wakao et Kaguei, [1982).

TABLE 3.15 — Fonction objectif — Modele 2b
Cinétique Cas 2

Fonction objectif du laboratoire 632
Fonction objectif du pilote 1501
Fonction objectif totale 2133

La fonction objectif de ce modele (FO=2133, tableau est inférieure a celles du modele 1
(FO=3179, tableau [3.11)) et du modele 2a (FO=2501, tableau [3.13). La prédiction du modele 2b
est donc meilleure. Les figures et comparent certains résultats expérimentaux a I’échelle
du pilote et du laboratoire aux simulations avec le modele 2b. Les prédictions du modele sont
en bon accord avec les mesures expérimentales.

Les profils de température du solide et du fluide calculés a 1’échelle du pilote et du labora-
toire sont comparés sur la figure On constate que 1’écart maximal de température entre
le solide et le fluide a ’échelle du pilote est d’environ 6 ‘C (figure , mais a 1’échelle du
laboratoire, la température du solide est d’environ 37 C (au maximum) plus élevée que celle du
fluide(figure . Le modele a tendance a augmenter la température du réacteur du labo-
ratoire afin d’augmenter la vitesse de réaction pour mieux prédire les mesures expérimentales.
D’une part, il existe probablement un écart de température entre le solide et le fluide, mais il est
peu probable que son amplitude atteigne 37 C, et nous ne disposons pas de mesures expérimen-
tales pour le vérifier. D’autre part, 'activité apparente du catalyseur du laboratoire peut étre
plus élevée que celle du pilote (moins d’effet de paroi dans le réacteur a ’échelle du laboratoire,
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TABLE 3.16 — Résultats de I'estimation des parametres — Modele 2b

Parametre Valeur Intervalle de Parametre Valeur Intervalle de
du modele finale confiance 95% du modele finale confiance 95%
B 2,91x10% 1,5%x103 K9 1,50x1073  1,5x10~*
EAc.ox 1,69 x105  8,2x10? e 0,530 0,254
EAC red 1,10x10*  1,9x103 K\ red 0,115 3,0x1073
E, 7,80x10*  1,96x10% kS 3,04x107%  2,04x1073
Es 5,22x10*  2,3x103 kS 2,39x10™*  3,3x107°
Eac,co, 1000 * — k%C}COQ 3,62X10_4 5,1)(10_5
E, 7,57x10% 1,3x103 kS 1,25%x1073  1,2x10~%
K 15,2 0,8 Nox 1,51 0,20
n1 0,186 4,7x1072 o 0,589 0,329
nhe—_co, 0,814 4,4%x1072 n4c—_co, 0,587 7,9%1072
n3i 0,569 2,3X1072 n32 0,294 5,1X1072
na 0,570 2,5%x1072 42 4,12x1072  3,9x1072
by 150 13 ay 7,44 0,34
as 3,40x1072 3,5x1073 a4 0,366 0,176
by 1,57x103 69 ba 1,42 0,08
ag 2,91 3,03 ae 0,559 0,044
x : Parametre a la borne inférieure
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Fi1GURE 3.17 — Comparaison des profils de température mesurés avec les prédictions du modele
pour le réacteur a 1’échelle du pilote — Modele 2b
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catalyseurs neufs, pas de désactivation, etc.).
Ces différents résultats nous ont amené a proposer une autre modification du modele.
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FIGURE 3.19 — Profils des températures du solide et du fluide dans les réacteurs pilote et labo-
ratoire — Modele 2b

3.6.2 Modele pseudo-homogene avec des activités du catalyseur différentes
dans les réacteurs pilote et laboratoire (Modéle 3)

Les simulations précédentes ont été effectuées en supposant que 'activité du catalyseur dans
le réacteur du laboratoire et celle du pilote sont identiques. La prédiction du modele pseudo-
homogene concorde bien avec les mesures expérimentales du pilote. Par contre, a 1’échelle du
laboratoire, les rendements des produits prédits par le modele sont inférieurs a ceux issus des
mesures expérimentales. Une raison possible est que 'activité apparente du catalyseur des réac-



62 Chapitre 3. Modélisation du réacteur d’oxydation catalytique du propyléne en acroléine

teurs du laboratoire et du pilote ne sont pas les mémes, et cela peut étre die a la désactivation
du catalyseur.

Pour tenir compte de cet effet, un coefficient d’activité du catalyseur a été introduit dans le
modele. Nous avons supposé que I'activité du catalyseur du réacteur du laboratoire est de 100%,
et Iactivité du catalyseur du pilote par rapport a celle du laboratoire est 7. Ce parametre, estimé
a partir des mesures, comprend plusieurs facteurs qui peuvent influer sur ’activité apparente
du catalyseur, par exemple, I’écart de température entre le solide et le fluide, I'effet de paroi,
Iactivité différente due a la désactivation du catalyseur pendant la production, ou des erreurs
expérimentales.

TABLE 3.17 — Fonction objectif - Modele 3
Cinétique Cas 2

Fonction objectif du laboratoire 694
Fonction objectif du pilote 1320
Fonction objectif total 2014
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F1GURE 3.20 — Comparaison des valeurs du taux de conversion du propyléne et du rendement
en acroléine mesurés avec les prédictions du modele pour le réacteur a 1’échelle du laboratoire —
Modele 3

Avec 'utilisation du parametre d’activité, la prédiction du modele pseudo homogene concorde
beaucoup mieux avec les mesures expérimentales ; la fonction objectif diminue de 3179 (tableau
a 2014, et la qualité de la prédiction est presque la méme que le modele a deux tempéra-
tures (Modele 2b, FO=2133, tableau . La valeur de n obtenue est de 0,77. Les valeurs des
parametres sont présentées dans le tableau Les intervalles de confiance montrent que ces
parametres ont été estimés avec une bonne précision.

La figure [3.20] compare les résultats expérimentaux aux simulations, en présentant la conver-
sion du propylene et le rendement en acroléine dans le réacteur a I’échelle du laboratoire. L’accord
entre les mesures expérimentales et les prédictions du modele est globalement bon. Cependant,
la prédiction du modele est un peu plus élevée que les valeurs expérimentales pres de 'entrée du
réacteur, et un peu plus faible pres de la sortie. Ce probleme sera résolu dans le modele suivant
(section . La figure présente les comparaisons entre la prédiction du modele et les
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TABLE 3.18 — Résultats de l'estimation des parametres — Modele 3

Parametre Valeur Intervalle de Parametre Valeur Intervalle de
du modele finale confiance 95% du modele finale confiance 95%
B 3,37x10% 2,2x103 K9 2,02x107%  2,0x107%
Eac,ox 1,61 x 10° 6,5x103 e 0,451 0,085
EAC,red 9,56x10%  1,95x103 Ko red 0,140 0,004

E, 8,99%x10*  2,15x 10* Ky 0,0504 0,0769

Es 480x10*  2,5x10° kS 2,38%x10™*  3,0x107°
Eac,co, 1000% - ke .co, 6,59x107%  9,5x107°
Ey 7,27x10*  1,2x103 kS 1,15x1072  1,0x107*
K, 11,8 0,823 Mo 1,33 0,06
n 0,237 0,046 Na 1,67 0,79
nhe_co, 0,933 0,045 nio_co, 0,578 0,079
na1 0,446 0,016 N2 0,331 0,049
na1 0,313 0,014 N2 0,214 0.040

1 1,57x10? 12.78 ay 7,41 0,34
as 0,0364 0,0022 aa 0,265 0,067
b 1,57x10> 91 by 1,42 0,11
n 0,772 0,010

* : Parametre a la borne inférieure

résultats expérimentaux a I’échelle du pilote, en terme de profils de température au centre du
tube et de débits d’acroléine. L’accord avec les mesures expérimentales est tres satisfaisant.

3.6.2.1 Modele 3 avec un délai pour les réactions a ’échelle du laboratoire (Modéle
3b)

Comme le montre la figure la prédiction du modele est un peu plus élevée que les
valeurs expérimentales pres de 'entrée du réacteur, et un peu plus faible pres de la sortie. On
peut penser a deux causes possibles :

— le catalyseur n’est pas bien réparti dans la zone d’entrée ;

— le gaz n’est pas encore suffisamment chauffé a ’entrée, et les réactions sont par conséquent

plus lentes.

Dans cette partie, les vitesses des réactions apparentes pres de l'entrée du réacteur du la-
boratoire sont considérées faibles. Les réactions ne démarrent donc effectivement qu’apres une
certaine distance. Cette distance L est considérée comme un nouveau parametre et est identifiée
a partir des mesures expérimentales.

TABLE 3.19 — Fonction objectif - Modele 3b
Cinétique Cas 2

Fonction objectif du laboratoire 225
Fonction objectif du pilote 1290
Fonction objectif total 1515

Ce modele conduit aux meilleurs résultats puisque la fonction objectif est beaucoup plus
faible (FO=1515, tableau [3.19)). La valeur de 7 obtenue est de 0,65, et la distance identifiée est
de 7,2 cm. Les valeurs des parametres sont présentées dans le tableau
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TABLE 3.20 — Résultats de I'estimation des parametres - Modele 3b

Parametre Valeur Intervalle de Parametre Valeur Intervalle de
du modele finale confiance 95% du modele finale confiance 95%
E, 3,24x10*  2,3x10° K9 2,42x107%  2,2x107%
Eac,on 1,86x10° 9x103 k%cm 0,972 0,234

Exc red 1,5x10% 1,9%x103 K%c ved 0,156 4,0x1073
Ey 1,09x10°  2,5x10% Ky 0,0170 0,0140

E; 4,54x10% 2,7x103 kS 3,42x107%  4,6x107°
Eac,co, 10005 - khe.co, 9,65x107% 1,5x10~*
E, 7,37x10*  1,3x10° kS 1,75x1072  1,6x107*
K, 12,0 0,7 Nox 1,40 0,07

nq 0,237 0,043 o 1,06 0,42
n}407002 1,02 0,05 n12407002 0,707 0,092

n31 0,407 0,018 Nn32 0,504 0,050

41 0,399 0,015 N40 0,216 0,037

by 169 12 ay 7,34 0,34

as 3,59x1072  2,04x1073 a4 0,303 0,062

b1 1,57x103 69 b 1,42 0,08

n 0,652 0,009 L'(=L/10)  7,19x107% 3,24x10~*

* : Parametre a la borne inférieure
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Les valeurs des parametres sont présentées dans le tableau Les intervalles de confiance
montrent que ces parametres ont été estimés avec une bonne précision, a 1’exception la encore
de kY et ng dont la détermination a été discutée précédemment.
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F1GURE 3.22 — Comparaison des valeurs du taux de conversion du propylene et de rendement

en acroléine mesurés avec les prédictions du modele pour le réacteur a I’échelle du laboratoire —
Modele 3b

La figure [3.22] présente les prédictions du modeéle en fonction des mesures expérimentales
pour le rendement en acroléine et le taux de conversion du propyléne. Les résultats obtenus par
le modele sont en tres bon accord avec les mesures expérimentales, avec un écart de moins de
5%.

Les prédictions du modele en fonction des mesures expérimentales pour les sous-produits a
I’échelle du laboratoire sont présentées sur la figure Les écarts relatifs sont plus importants
que ceux des composants principaux. Pour la plupart, ’écart est inférieur & 25%. Les faibles
concentrations des sous-produits dans le mélange réactionnel et le grand nombre de réactions
sont probablement a l’origine de grandes erreurs expérimentales. D’une part, les mesures expé-
rimentales ne sont pas suffisantes pour valider un modele cinétique (schéma réactionnel) plus
complexe ; d’autre part, un modele simple ne peut pas parfaitement simuler la situation réelle.

Remarque : Le parametre L mis en ceuvre dans le modele, concernant la distance (en m) du
délai de réaction dans le réacteur a 1’échelle du laboratoire, a été divisé par 10, ce qui est identifié
est le L'(= L/10) pour éviter la singularité de la matrice pendant le processus d’identification
des parametres. La valeur présentée dans le tableau |3.20| correspond au parametre identifié, qui
est donc L/10.
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3.7 Conclusion

Ce chapitre a permis de détailler la modélisation mise en ceuvre pour représenter un réacteur
de production d’acroléine a partir du propyléne.

L’établissement d’un modele prédictif a comporté une identification paramétrique basée sur
les données expérimentales obtenues dans un réacteur a lit fixe a I’échelle du pilote et un réacteur
du laboratoire. La sélection préalable des parametres du modele les plus influents a été effectuée
au moyen d’une analyse d’estimabilité fondée sur la matrice des sensibilités. Cette analyse nous
a permis de simplifier le schéma réactionnel (en particulier, I'oxydation de l'acide acrylique en
CO3 qui est non estimable et considérée comme négligeable).

Plusieurs modeles cinétiques ont été testés : le modele redox avec propylene adsorbé est le
plus approprié pour notre cas.

Les simulations numériques ont permis de comparer les modeles du réacteur. Les résultats
des simulations montrent que le gradient radial de température au sein du lit fixe a 1’échelle
du pilote est important, un modele bidimensionnel est donc nécessaire. Le modele hétérogene
bidimensionnel (modele 2) et le modele pseudo-homogene bidimensionnel avec deux activités
différentes du catalyseur (modele 3) ont montré que lactivité apparente du catalyseur pour le
réacteur du laboratoire est plus grande que celle du réacteur pilote.

Ces deux modeles permettent de représenter I'ensemble des mesures expérimentales (la tem-
pérature du réacteur et les rendements des produits) a I’échelle du pilote et du laboratoire
avec un accord tres satisfaisant. Cependant, nous ne disposons pas de mesures expérimentales
pour vérifier le grand écart de température entre le solide et le fluide a 1’échelle du laboratoire
prédit par le modele hétérogene. Nous recommandons par conséquent l'utilisation du modele
pseudo-homogene avec deux activités différentes du catalyseur.

Par ailleurs, les simulations ont montré qu’il existe un temps de latence (correspond & une
distance de l'entrée de 7,66 cm pour le démarrage de réaction) pour les réactions mises en jeu
dans le réacteur du laboratoire.

Le modele ayant été établi et validé, il peut étre utilisé en simulation, dans Ioptique d’opti-
miser le fonctionnement et le dimensionnement du réacteur. Ceci fait ’objet du chapitre suivant.
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Chapitre 4

Simulation et optimisation du
réacteur de production d’acroléine a
partir du propylene

4.1 Introduction

Dans ce chapitre, les méthodes décrites au chapitre [2| sont appliquées au modele développé
dans le chapitre [3| Nous présentons tout d’abord un ensemble de simulations ot nous avons
fait varier certains parametres du réacteur, afin de déterminer leur influence. Dans une seconde
partie, différentes optimisations sont réalisées, a la fois en terme de dimensionnement et de
fonctionnement du réacteur.

4.2 Simulation du réacteur

L’objectif de cette section est d’étudier I'influence des parametres clés sur le procédé propy-
lene dans le réacteur a I’échelle du pilote. Autour des conditions nominales de fonctionnement
(tableau , désignées par I'exposant ?, 'effet de variations de grandeurs opératoires tels que
le débit d’alimentation, la pression d’alimentation et la température du fluide caloporteur sur la
performance du réacteur ont été étudiées par simulation. La température du lit et le rendement
en acroléine (défini comme le rapport entre le débit molaire d’acroléine en sortie et du débit mo-
laire de propyléne dans ’alimentation), qui sont d’un grand intérét industriel, ont été comparés.
Les compositions du gaz d’alimentation de 1’expérience a ’échelle du pilote (tableau ont été
utilisées pour le calcul.

TABLE 4.1 — Conditions nominales de fonctionnement

Température du caloporteur 70 590 K
Pression d’entrée PY 1,7 Bar
Débit d’alimentation FY 100 mol/h
Longueur du réacteur Lo 3 m

Dans le chapitre précédent, plusieurs modeles du réacteur ont été développés. Les valeurs
des fonctions objectif qui ont permis I'identification des parametres mis en jeu par ces modeles
sont rappelées dans le tableau

69
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TABLE 4.2 — Fonctions objectif des différents modeles du réacteur
Modele 1  Modele 2b  Modele 3 Modele 3b

Fonction objectif du Labo 1683 632 694 225
Fonction objectif du Pilote 1477 1501 1320 1290
Fonction objectif totale 3160 2133 2014 1515

1 : Pseudo-homogene
2b : Avec la température du fluide et du solide différentes
3 : Pseudo-homogene avec deux activités différentes du catalyseur

3b : Modele 3 plus un délai pour les réactions a 1’échelle du laboratoire

Ce tableau montre que le Modele 1 (pseudo-homogene) est beaucoup moins prédictif que les
autres.

Pour le Modele 2b (avec la température du fluide et du solide différentes), il y a deux
parametres inconnus supplémentaires liés au transfert de chaleur solide-fluide a l’échelle du
laboratoire et du pilote. Bien que les prédictions du modele soient en bon accord avec les mesures
expérimentales, un grand écart entre la température du solide et celle du fluide dans le réacteur
a I’échelle du laboratoire est cependant prédit par le modele. De toute fagon, sans mesure de la
température du solide, la validation du modele reste discutable.

Le Modele 3 (pseudo-homogene avec deux activités différentes du catalyseur) a un parametre
supplémentaire par rapport au Modele 1 ; il exprime I'activité relative du catalyseur entre le pilote
et le laboratoire (ce parametre peut étre considéré comme une efficacité relative du systeme).
Ce modele prédit bien, aussi, les mesures expérimentales.

Quant au Modele 3b (Modele 3 plus un délai pour les réactions a ’échelle du laboratoire), il
est incontestablement le meilleur des quatre. Cependant, ce modele a été développé en exploitant
les résultats issus de 'optimisation du réacteur basée sur le modele 3. Nous n’avons donc pas eu
le temps de 'exploiter en terme d’optimisation. Nous allons par conséquent nous contenter ici
de l'utilisation du modele 3, tout en sachant que I’exploitation du modele 3b ne poserait pas de
problémes majeurs.

4.2.1 Influence de la taille du catalyseur

Nous rappelons qu’expérimentalement, le réacteur pilote est partagé en deux sections avec
un catalyseur de taille différente dans chacune des sections. Dans les simulations qui suivent,
nous supposons que le réacteur est constitué d’une seule section (de longueur égale & la somme
des longueurs des deux sections du réacteur pilote) et est garni de particules de catalyseur de
méme taille. L’objectif est d’étudier 'influence de la taille du catalyseur sur les performances du
réacteur.

Deux simulations sont effectuées : une avec le catalyseur de petite taille (5,7 mm) et I'autre
avec le catalyseur de grande taille (7 mm). La figure présente le profil de température du lit
et le rendement en acroléine en fonction de la longueur du lit, pour les deux tailles de catalyseur
et dans les conditions de fonctionnement nominales (voir tableau [4.1]). Elle montre qu’il n’y a
pas de différence évidente sur le rendement en acroléine a la sortie. Cependant, la température
du point chaud est beaucoup plus élevée en utilisant le catalyseur de petite taille. Comme le
modele utilisé est pseudo-homogene et que les résistances aux transferts de matiere interne et
externe sont négligées, cet écart de température est di au fait que le coefficient de transfert de
chaleur & la paroi du lit et la conductivité du lit varient avec la taille du catalyseur.
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Une température locale élevée dans le réacteur peut désactiver le catalyseur, on choisit donc
d’utiliser le catalyseur de grande taille pour les calculs suivants.

4.2.2 Influence de la température du fluide caloporteur

La figure présente l'influence de la température du fluide caloporteur sur le rendement
en acroléine et sur le profil de température du lit.
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On peut constater que pour une température du fluide caloporteur fixée, le rendement en
acroléine augmente d’une maniere monotone avec la longueur du réacteur. En augmentant la
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température du caloporteur, ce rendement continue d’augmenter, surtout dans la premiere partie
du réacteur, a la fois avec la température et avec la longueur du réacteur.

Dans la deuxieme partie du réacteur par contre, le rendement en acroléine commence a di-
minuer apres avoir atteint une valeur maximale. Cette diminution s’explique par le démarrage
des réactions secondaires de transformation de 'acroléine a températures élevées. Par ailleurs,
la longueur du réacteur nécessaire pour atteindre la valeur maximale du rendement en acro-
léine diminue avec 'augmentation de la température du fluide caloporteur. Ainsi, la longueur
du réacteur pourrait étre réduite en augmentant cette température, sans toutefois dépasser la
valeur limite, ce qui favoriserait les réactions secondaires et dégraderait ainsi le rendement. Un
compromis entre la valeur de la température du caloporteur et la longueur du réacteur est par
conséquent possible.

Une température du lit trop élevée (conséquence d’une température du caloporteur trop
importante) est également a éviter pour des raisons de sécurité.

Par conséquent, pour un ensemble de conditions de fonctionnement données (débit d’entrée,
température d’entrée, pression d’entrée), une longueur de réacteur optimale peut étre déterminée
pour une température donnée, et inversement.

4.2.3 Influence du débit d’alimentation

La figure [£.3] présent I'influence du débit d’alimentation sur le rendement en acroléine et sur
le profil de température du lit.
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FiGURE 4.3 — Influence du débit d’entrée sur le rendement en acroléine et sur le profil de tem-
pérature du lit dans les conditions nominales de fonctionnement. (P2, T2, L?)

Plus le débit d’entrée est faible, plus la longueur du tube nécessaire pour atteindre le pic
de rendement en acroléine est réduite. La valeur maximale du rendement est presque la méme
pour un débit d’entrée variant de 0,8F & 1,2F). Par contre, la température du point chaud
augmente avec la diminution du débit d’alimentation. Cela est di a 'augmentation de la résis-
tance au transfert de chaleur dans le lit. Ainsi, un débit d’alimentation élevé peut contribuer
a réduire le point chaud et éviter le frittage du catalyseur, mais en méme temps un tube plus
long sera nécessaire pour atteindre le rendement maximal de ’acroléine, avec inévitablement
une augmentation de la perte de charge.
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Il est important de noter que le modele utilisé est pseudo-homogene, c’est-a-dire qu’il n’y a
pas de limitations de transfert de chaleur et de matiére particule-fluide, et que sa validation s’est
faite a I’aide des expériences réalisées avec des débits d’alimentation de 59 & 130 mol/h. Pour un
débit d’alimentation assez faible inférieur a 59 mol/h), il y aura probablement des limitations
de transfert de chaleur et de matiere particule-fluide, et ce modele ne sera plus valable.

4.2.4 Influence de la longueur du tube avec une vitesse volumique horaire
constante

Dans les réacteurs pilotes (et également industriels), le critere de réduction d’échelle qui est
fréquemment utilisé est la vitesse volumique horaire (VVH) qui correspond a l'inverse du temps
de séjour dans le réacteur. Elle est définie comme étant le rapport du débit volumique dans les
conditions normales de pression et de température au volume total du réacteur, et son ordre de
grandeur est de 1000 h~!.

L’objectif ici est d’analyser I'influence de la longueur sur les performances du réacteur pour
une VVH donnée. Il s’agit notamment de prédire la longueur minimale qui permet aux tem-
pératures des points chauds dans le réacteur d’étre inférieures a une valeur limite de sécurité
fixée.
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FIGURE 4.4 — Influence de la longueur du lit sur le rendement en acroléine pour la méme valeur
de VVH (1535 h™1) dans les conditions nominales de fonctionnement. (P2, TY)

m? Cc

La figure [.4] présente les profils du rendement en acroléine pour trois longueurs du lit et pour
la méme valeur de VVH de 1535 h~!. Comme on pouvait s’y attendre, la longueur n’a aucune
influence sur le rendement en sortie du réacteur puisque le temps de séjour ne change pas.

Par contre, avec 'augmentation de la longueur, la perte de charge augmente (Figure [4.5(a)).
La température du point chaud diminue (Figure puisque le débit augmente dans la méme
proportion.

Ces observations montrent que pour une VVH fixée, la longueur optimale du réacteur (ou
bien le débit d’alimentation) peut étre déterminée sous des contraintes sur les pertes de charge
et sur le point chaud.
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4.3 Optimisation du réacteur d’oxydation du propyléne en acro-
léine
4.3.1 Introduction

Plusieurs cas seront étudiés pour l'optimisation de la conception et du fonctionnement du
réacteur :

i. optimisation des conditions opératoires qui maximisent le rendement en produit(s) clé(s) ;

ii. détermination du nombre de sections de refroidissement et des températures correspon-
dantes ;

iii. optimisation de différentes dimensions du réacteur.

L’objectif est de déterminer les conditions opératoires nécessaires a son fonctionnement opti-
mal. Il s’agit plus spécifiquement de déterminer I’ensemble des variables de décision qui permet de
maximiser un critere de performance donné (rendement en acroléine ou rendement en acroléine
et en acide acrylique) sous des contraintes spécifiées.

Le modele utilisé est le modele 3,validé dans la section[3.6.2] et dont les valeurs des parametres
sont présentées dans le tableau [3.18

En tant que produit intermédiaire pour la production d’acide acrylique a partir de pro-
pyléne, l’acroléine est produite par I'oxydation catalytique sélective du propyléne. Dans cette
étape, I’acroléine est le produit principal, mais il se forme également une petite quantité d’acide
acrylique qui est aussi le produit final désiré. Le but de I'optimisation est donc de maximiser le
rendement en acroléine (ou le rendement d’ensemble en acroléine et acide acrylique) a la sortie
du réacteur pilote sous des contraintes industrielles.

Il est important de noter que le réacteur est en régime permanent, c’est-a-dire que la va-
riable indépendante temporelle n’intervient pas. Cependant, pour des raisons liées au temps de
calcul et a la convergence des méthodes de résolution mises en ceuvre dans le logiciel de simu-
lation utilisé ici, a savoir gProms, la coordonnée spatiale z sera traitée exactement comme une
variable temporelle. Plus concretement, considérons par exemple le modele pseudo-homogene
monodimensionnel du réacteur qui peut étre représenté sous la forme suivante :
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F <lez/’y(z>’z) (4.1)
y(z =0) = yo

ou y est le vecteur des variables dépendantes (concentrations, température et pression) et z la
coordonnée spatiale qui varie entre 0 et L (longueur du réacteur)
En substituant 1’espace par le temps, c’est-a-dire z par t, le systeme (4.1]) devient :

dy
F(Gvo) (42)
y(t=0)=1yo

avec t variant entre 0 et ¢7(=L).

Il est important de noter que ce que nous venons de faire n’est pas qu'un simple changement
de variable, mais a des conséquences importantes sur la méthode de résolution du systeme d’équa-
tions différentielles et de son utilisation en optimisation. En effet, le systeme est dynamique
et est résolu a l’aide d’un intégrateur numérique basée sur I’approche prédicteur/correcteur, alors
que le systeme ne peut étre résolu dans gProms qu’a l'aide d’'une méthode de différences
finies. Par ailleurs, en transformant le systéme statique en systeme dynamique , les
méthodes efficaces d’optimisation dynamiques disponibles dans le logiciel peuvent étre utilisées.

Le probleme est résolu pour différents débits d’alimentation, correspondants & des conditions
opératoires industrielles. Les compositions du gaz d’alimentation utilisé dans les expériences a
I’échelle pilote (tableau ont été prises en considération pour notre étude.

Le probleme d’optimisation peut étre ainsi défini comme suit :

max {¢ (u.7)} (43)

Soumis a : )

Equations du modele du procédé (4.4)

Contraintes '
ol ¢ est le rendement en acroléine ou bien le rendement en acroléine et en acide acrylique,
u l'ensemble des variables de décision, ¢ est le temps final qui correspond a la longueur du
réacteur.

Dans notre cas, le critere de performance peut étre défini comme étant le rendement en
acroléine ou bien le rendement de I’ensemble acroléine et acide acrylique. Les variables de décision
étudiées sont la température du fluide caloporteur et la pression d’alimentation du réacteur.
Quant aux contraintes, elles sont constituées par les équations du modele 3 et par les valeurs
limites du point chaud et de la pression en sortie du réacteur, a savoir :

T(t) < 680K

P(tf) > 1 bar (4.5)

Il s’agit donc d’une contrainte de dimension infinie sur la température, c’est-a-dire qui porte
sur toute la longueur du réacteur, et une contrainte terminale sur la pression qui ne porte que
sur la sortie du réacteur.

Pour résoudre les problemes d’optimisation, ’application gOpt de gProms a été utilisée. Elle
est basée sur la méthode CVP (Control Vector Parameterization) qui consiste a partager 1’horizon
temporel en intervalles (de méme longueur ou de longueur variable), et d’approximer les variables
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de décision a l’aide de fonctions simples (souvent des fonctions constantes par morceaux) dans
ces intervalles. Le probleme d’optimisation dynamique initial est ainsi transformé en un probleme
de programmation non linéaire qui est résolu a ’aide d’une méthode de gradient. Dans gOpt, le
gradient du critere d’optimisation et des contraintes par rapport aux variables de décision est
calculé a l’aide de la méthode des sensibilités (voir [2.2.4)).

4.3.2 Conditions opératoires optimales

D’apres les résultats des simulations, la température d’alimentation (73,) n’a pas beaucoup
d’influence sur les performances du réacteur, elle est par conséquent fixée. Comme la température
du caloporteur (T¢), le débit (F}) et la pression d’alimentation (P;,) sont les parametres qui ont
une grande influence sur les performances du réacteur, nous nous intéressons a leur optimisation.

La pression du réacteur est généralement déterminée selon le besoin des unités de sépara-
tion en aval. Par conséquent dans un premier temps, on cherche & déterminer que les valeurs
optimales de la température du fluide caloporteur (7;.) et du débit d’alimentation, et la pression
d’alimentation est fixée a 1,7 bar. L’optimisation simultanée de la température du caloporteur
(T¢) et de la pression d’alimentation (FP;,) seront étudiées ensuite.

Pour une longueur du réacteur donnée L° (soit ¢ty = L), et un ensemble de débits d’ali-
mentation différents (de 40 & 130 mol/h), deux fonctions objectifs sont étudiées : rendement de
I’ensemble acroléine et acide acrylique, et rendement en acroléine seul.

Cas A : maximisation des rendements en acroléine et acide acrylique
Cas A1l : variables de décision : T, et F;

Dans ce cas, la pression d’alimentation est fixée a 1,7 bar.
Le probleme d’optimisation est défini comme suit :

5{15}3{ {RACTO,AAcry (Tca Fy, tf)} (46)
c,b't
Soumis & : )

Equations du modele du réacteur

530 < T, < 640 (K)

P(tg) > 1 (bar) (4.7)
T(t) <680 (K)

40 < F; <130 (mol/h)

Deux types d’optimisation sont réalisés. Le premier type consiste en une seule optimisation
et a pour objectif de déterminer les valeurs de T, et F}; qui maximisent le rendement total en
acroléine et en acide acrylique. Quant au deuxieme type, huit optimisations correspondant aux
valeurs expérimentales du débit d’alimentation sont effectuées. La valeur du débit est d’abord
fixée, et la valeur de T, qui maximise le rendement total est ensuite déterminée.

Les résultats de ces optimisations sont présentés sur la figure 4.6

Il est intéressant de noter que la température optimale du fluide caloporteur augmente li-
néairement avec le débit d’alimentation selon la relation suivante :

ToP' = 0,6294F; +541,1 (K) (4.8)

avec Fy en mol/hr. Par contre, le rendement est maximal pour une valeur donnée du débit
d’alimentation (ici, 76,1 mol/h).
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FIGURE 4.6 — Rendement total en acroléine et en acide acrylique et température du fluide
caloporteur optimale vs débit d’alimentation - Cas Al

La figure [4.7) présente la conversion du propyléne et la sélectivité totale des réactions de
formation d’acroléine et d’acide acrylique en fonction du débit d’alimentation. La conversion
du propyléne diminue en augmentant le débit d’alimentation (le temps de séjour diminue).
Cependant, la sélectivité passe par un maximum (environ 92,8%) pour un débit d’alimentation
entre 80 et 110 mol/hr.

Cas A2 : Variables de décision : T, et P,

Dans ce cas, I’ensemble de la température du caloporteur et la pression d’alimentation seront
optimisées. Le probleme d’optimisation peut étre formulé comme :

%H%X {RAcro,AAcry (TCa Pina tf)} (49)
Soumis a : )
Equations du modele du réacteur

530 < T, < 640(K)

1 < Py, < 4(bar) (4.10)
P(ty) > 1(bar)

T(t) < 680K

La figure présente la température du caloporteur et la pression d’alimentation optimale
en fonction du débit d’alimentation. Elle montre que la pression d’alimentation optimale aug-
mente avec le débit d’alimentation. Cette augmentation s’explique par la nécessité d’assurer un
rendement maximal, en augmentant notamment le temps de séjour. La température optimale
du fluide caloporteur n’est pas monotone, un maximum (609 K) est observé pour un débit d’ali-
mentation d’environ 75 mol/h. Ce résultat est du a leffet de la contrainte sur la pression a la
sortie du réacteur. En effet, les cercles creux représentent les optimisations qui sont limitées par
la contrainte : P,,; > 1 bar. Sans contrainte sur la pression, pour un débit d’alimentation de
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FIGURE 4.7 — Conversion du propylene, sélectivité totale d’acroléine et d’acide acrylique et
rendement total en acroléine et en acide acrylique vs débit d’alimentation - Cas Al

40 mol/h, la température optimale du caloporteur est de 611,4 K, la pression d’alimentation
optimale est d’environ 0,7 bar et le rendement de I’ensemble de 'acroléine et I'acide acrylique
est de 93,5%.

La figure présente la conversion du propyléne et la sélectivité totale d’acroléine et d’acide
acrylique pour un débit d’alimentation variant de 40 mol/h & 130 mol/h. La conversion du
propylene diminue de 99,4% a 98,2% ; et la sélectivité en acroléine et acide acrylique passe par
un maximum (environ 93,7%) pour un débit d’alimentation de 70 mol/h. Le rendement total
en acroléine et en acide acrylique maximal (92,9%) est obtenu pour un débit d’alimentation
d’environ 60 mol/h.

Une comparaison du rendement total en acroléine et en acide acrylique entre I'optimisation
des Cas Al et A2 est présentée dans le tableau On constate que l'on peut obtenir un bon
rendement dans un grand intervalle de débit d’alimentation en ajustant la pression d’alimen-
tation. Pour l'optimisation du Cas A2, si on augmente la production, en augmentant le débit
d’alimentation de 60 mol/h (débit optimal pour avoir le rendement maximal) a 90 mol/h, on
perdrait environ 1% de rendement.

TABLE 4.3 — Comparaison des rendements totaux en acroléine et acide acrylique pour les cas A
Débit (mol/h) 40 50 60 70 80 90 110 130

R Cas A1 90,7 91,3 91,7 91,9 91,9 91,8 91,0 89,6
AcroAdery  Cag A2 926 92,9 929 927 923 91,9 91,0 90,1

Cas B : maximisation du rendement en acroléine

Comme il n’y a pas de consommation d’acide acrylique dans le schéma réactionnel, ’écart
entre la prédiction du modele et les mesures de concentration en acide acrylique est relativement
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important (écart moyen de 6,6% au pilote et de 20,8% au laboratoire, sauf au premier point de
mesure, calculé avec le modele 3 dans la section , surtout a une température élevée ou pour
un long temps de séjour. La prédiction du rendement en acroléine par le modele est par contre
plus fiable (I’écart moyen de 2,8% au pilote, et de 7,5% au laboratoire, calculé avec le modele
3 dans la section [3.6.2)). Dans cette partie, le rendement en acroléine est donc utilisé comme
fonction objectif.

Cas B1 : Variables de décision : T, F;

Dans ce cas, la pression d’alimentation est fixée a 1,7 bar. Le probleme d’optimisation est
défini comme suit :

max {Racro (Te, Fy, tr)} (4.11)

c, 't

Soumis a :
Equations du modele du procédé

530 < T, < 640(K)

40 < F; < 130(mol /h) (4.12)
P(ty) > 1(bar)
T(t) < 680K
83 610
,,I
82 (75,1;81,8) .7 1600
— <
E81¢ 1590 g
S 8
$ 80 580 &
s [

—@—Rendement en acroléine
T - B - Température optimale du caloporteur
78 1 T T T T T T

50 60 70 80 90 100 110 120 1360

Débit de I‘alimentation (mol/h)

FIGURE 4.10 — Rendement en acroléine et température du fluide caloporteur vs débit d’alimen-
tation - Cas B1

La figure présente le rendement en acroléine et la température du caloporteur corres-
pondante en fonction du débit d’alimentation. Le débit d’alimentation qui conduit au rendement
maximal en acroléine (81,8%) est de 75,1 mol/h, avec une température optimale du caloporteur
correspondante de 581,0 K.

Comme dans le cas Al, la température optimale du fluide caloporteur augmente linéairement
avec le débit d’alimentation. Son expression est donnée par la relation suivante :

TP = 0,4370F;) + 547,8 (K) (4.13)
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FiGURE 4.11 — Conversion du propylene, sélectivité totale d’acroléine et d’acide acrylique et
rendement total en acroléine et en acide acrylique vs débit d’alimentation - Cas Bl

Afin d’établir une comparaison avec les cas A, la figure présente la conversion du pro-
pyléne, la sélectivité de ’ensemble acroléine et acide acrylique et le rendement total en acroléine
et en acide acrylique, en fonction du débit d’alimentation. La conversion du propylene diminue
rapidement avec le débit d’alimentation; en revanche, la sélectivité totale de 1’acroléine et de
I’acide acrylique augmente. Dans ce cas, comme la température est plus faible, la sélectivité
totale d’acide acrylique et d’acroléine est plus grande que dans le cas Al.

Cas B2 : variable de décision : T, F; et Py,
Le probleme d’optimisation est défini comme suit :

max {Racro (Te, Fy, Pin,tf)} (4.14)

Tm tyLin

Soumis a :
Equations du modele du procédé

530 < T, < 640(K)
40 < F; < 130(mol/h)
1 < Py, < 4(bar)
P(ty) > 1(bar)
T(t) < 680K
La figure présente le rendement en acroléine et la pression d’alimentation optimale
en fonction du débit d’alimentation. Elle montre que le rendement en acroléine passe par un
maximum (82,0%) au débit d’alimentation de 89,5 mol/h, avec une pression d’alimentation

optimale de 2,19 bar. Cette pression augmente presque linéairement avec le débit d’alimentation
dans l'intervalle allant de 50 & 110 mol/h. Cette relation linéaire est donnée par :

(4.15)

PP =0,0209F; + 0,320 (bar) (4.16)
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FIGURE 4.12 — Rendement en acroléine et pression d’alimentation optimale correspondante vs
débit d’alimentation - Cas B2

En revanche, la température optimale est presque constante en fonction du débit d’alimen-
tation (voir la figure [4.13)). Sa valeur moyenne est de 576,7 K.

TABLE 4.4 — Comparaison des rendements en acroléine pour 'optimisation des cas Bl et B2
Débit (mol/h) 40 50 60 70 80 90 100 110 130

Cas Bl 79,5 80,8 814 81,8 81,8 81,6 81,2 80,6 789
Cas B2 79,9 80,9 814 81,8 820 82,0 820 81,9 815

RAcro

Une comparaison du rendement en acroléine entre les cas Bl et B2 est présentée dans le
tableau On constate qu’en augmentant la pression (par rapport a 1,7 bar pour le cas B1),
on peut obtenir un grand rendement en acroléine avec un débit (production) plus élevé. Pour
un débit de 100 mol/h, 'augmentation de la pression de 1,7 bar a 2,4 bar permet d’améliorer le
rendement en acroléine de 0,8%.

La figure présente la conversion du propylene, la sélectivité total d’acroléine et d’acide
acrylique et le rendement total en acroléine et en acide acrylique en fonction du débit d’alimen-
tation. On peut constater que pour un grand débit d’alimentation, la conversion du propyléene
est plus grande que dans Cas B1, mais la sélectivité totale de la formation d’acroléine et d’acide
acrylique est plus faible (voir la figure 4.11)).

4.3.3 Optimisation du nombre de sections de refroidissement du réacteur

Le long du réacteur, la vitesse de réaction et la sélectivité de ’acroléine varient avec la com-
position du gaz. Une température du fluide caloporteur identique le long du réacteur pourrait
limiter le rendement en acroléine. L’idée de cette section est de déterminer le profil de tem-
pérature du fluide caloporteur optimal le long du réacteur. Pour simplifier le probleme, et en
tenant compte de la pratique industrielle, le réacteur est divisé en N sections de refroidissement
distinctes. On optimise la température du fluide caloporteur de chaque section pour maximiser
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le rendement en acroléine et en acide acrylique. La température du caloporteur T,(z) est para-
métrée en utilisant jusqu’a trois intervalles de longueur identique, chaque intervalle correspond
a une section de refroidissement du réacteur. Trois débits d’alimentation différents (40, 70 et
100 mol/h) pour lesquels le rendement maximal en acroléine peut étre obtenu (voir figure
sont étudiés.

Le probleme d’optimisation est défini comme suit :

r%l?;)c{RAcro (Te(i), tp)}; i=1,2,..,N (4.17)

Soumis a :
Equations du modele du procédé

530 < T, < 640(K)

4.18
P(ty) > 1(bar) (4.18)
T(t) < 680K
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FIGURE 4.15 — Profil optimal de température du fluide caloporteur pour un débit d’alimentation
de 70 mol/h

La figure[f.15] présente le profil optimal de température du fluide caloporteur pour un réacteur
de 3 sections de refroidissement & un débit d’alimentation de 70 mol/h. Elle montre qu'une basse
température du caloporteur proche de ’entrée et une température élevée proche de la sortie
permettent d’augmenter le rendement en acroléine, mais d’une maniere tres limitée (figure .

Les rendements optimisés sont présentés sur la figure On constate qu’il n’y a pas
d’augmentation sensible de rendement en acroléine en augmentant le nombre de sections de
refroidissement. Une seule section de refroidissement est par conséquent suffisante.

4.3.4 Optimisation de la longueur du réacteur

La longueur optimale du réacteur a également été étudiée avec la méme vitesse volumique
horaire (VVH). Pour les longueurs du réacteur de 2,5 m a 4 m, le rendement en acroléine est
maximisé en manipulant la température du fluide caloporteur.
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FIGURE 4.16 — Influence du nombre de sections de refroidissement sur le rendement de conversion
en acroléine pour différents débits d’alimentation.

Le probleme d’optimisation est définie comme suit :
H%ax {RAcro (Tc,tf)} (4.19)

Soumis a :
Equations du modele du procédé

530 < T, < 640(K)
P(tf) > 1(bar)
T(t) < 680K

(4.20)

avec tf(= L)=2,5m; 3 m; 3,5 m; 4 m, et une VVH constante de 1074 h—1.

Les résultats sont présentés sur la figure Il n’y a pas de changement significatif pour
le rendement en acroléine en augmentant la longueur du réacteur avec une VVH constante
de 1074 h~!. Par contre, la perte de charge augmente de 0,07 bar & 0,23 bar. Par ailleurs,
la température du point chaud diminue d’environ 10,2 K, conséquence de I'augmentation des
coeflicients de transfert de chaleur avec le débit. La longueur optimale du réacteur peut donc
étre déterminée a 'aide de contraintes sur les valeurs maximales de la perte de charge et de la
température du point chaud pour une VVH constante.

4.3.5 Optimisation du rayon du réacteur

L’influence du rayon du réacteur est en effet moins évidente que celle de la longueur. Comme
le rapport du diameétre du réacteur et du diametre du catalyseur est faible dans notre cas, le
changement du diametre du réacteur peut changer la porosité du lit, 'effet de paroi, et donc
I’écoulement du fluide et le transfert de chaleur. Par ailleurs, il n’y a pas de validation du modele
pour plusieurs rayon du réacteur a 1’échelle du pilote. Néanmoins, une étude préliminaire sur
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I'influence de rayon du réacteur est effectuée en supposant que la porosité du lit et 1'effet de
paroi pour des différents diametres du réacteur sont identiques.
Le probleme d’optimisation est défini comme suit :

max {Racro (T, ty)} (4.21)

Soumis a :
Equations du modele du procédé

530 < T, < 640(K)
P(ty) > 1(bar)
T(t) < 680K

(4.22)

Avec t¢(= L) = 3m et une VVH constante de 1074 h™! et pour trois diametres différents du
réacteur (1 cm, 1,275 cm et 1,5 cm).

La figure présente les profils de température au centre du réacteur pour trois différentes
rayons du réacteur. Les valeurs correspondantes du rendement maximal en acroléine sont égale-
ment reportées. Cette figure montre que la température du point chaud augmente d’environ 20
K si le rayon du tube augmente d’environ 0,25 c¢m, et le rendement d’acroléine diminue. La résis-
tance au transfert de chaleur radial est grande, par conséquent, le rayon du réacteur ne doit pas
étre trop grand. En tenant compte de l'effet de paroi, il y a aussi une limite inférieure du rayon
du réacteur. Pour quantifier 'effet de paroi, plus de mesures expérimentales avec différentes
diametres du tube sont nécessaires.
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4.4 Conclusions

Le modele 3 identifié dans le chapitre précédant a été utilisé dans ce chapitre pour étudier
I'influence des différentes grandeurs opératoires et géométriques sur le performance du réacteur.
L’optimisation de certains aspects des conditions opératoire du réacteur a été ensuite réalisée,
en tenant compte de plusieurs contraintes industrielles.

Les études d’optimisation (avec le modele identifié) confirment qu’une seule section de re-
froidissement du réacteur est suffisante pour maximiser le rendement en acroléine.

Dans le cas d’une pression d’alimentation constante et égale a 1,7 bar, pour les fonctions
objectifs du rendement en acroléine ou le rendement total en acroléine et en acide acrylique, la
température optimale du caloporteur augmente linéairement avec le débit d’alimentation.

Le débit optimal correspondant aux rendements maximaux est d’environ 75 mol/h pour les
deux cas. Cependant, pour maximiser le rendement total en acroléine et en acide acrylique, une
température plus élevée est nécessaire par rapport au cas de la maximisation du rendement en
acroléine seul.

Ensuite, 'ensemble de la pression d’alimentation et la température du fluide caloporteur ont
été optimisées. Dans ce cas, la pression d’alimentation augmente presque linéairement avec le
débit d’alimentation ; par contre, la température du caloporteur est presque constante.

Par ailleurs, pour une VVH constante, la longueur du réacteur n’a pas d’influence évidente
sur le rendement en acroléine. Néanmoins, la longueur optimale du réacteur peut étre déterminée
a l’aide de contraintes sur les valeurs maximales de la perte de charge et de la température du
point chaud.

Selon I’étude d’optimisation par le modele, un petit diametre du réacteur permet de diminuer
le point chaud et d’avoir une température radiale plus uniforme qui permet d’augmenter un peu
le rendement en acroléine. Cependant, la variation radiale de la porosité et ’effet de paroi ne sont
pas pris en compte dans ce modele. Une validation du modele par des mesures expérimentales
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avec plusieurs diametres du réacteur serai nécessaire.
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Chapitre 5

Modélisation, simulation et
optimisation de la régénération du
catalyseur

La conversion de ’acroléine a partir du glycérol ou déshydratation du glycérol en acroléine, est
réalisée dans un réacteur catalytique gaz/solide a lit fixe. Pendant cette conversion, le catalyseur
se désactive notamment par le coke formé. Une régénération du catalyseur est par conséquent
nécessaire avant sa réalisation.

L’objectif de ce chapitre est de proposer un modele pouvant étre utilisé pour I'optimisation
de la conduite du procédé de régénération du catalyseur.

Nous présentons tout d’abord une étude bibliographique sur la régénération du catalyseur.
Ensuite, les mesures expérimentales sont décrites, et la modélisation du réacteur détaillée. Enfin,
quelques modeles cinétiques sont proposés et comparés, et les parametres inconnus sont identifiés
a partir des mesures expérimentales. Les prédictions du modele sont comparées aux mesures
expérimentales afin de vérifier sa validité.

5.1 Revue bibliographique sur la régénération du catalyseur

Les catalyseurs utilisés dans le procédé de déshydratation du glycérol en acroléine se désac-
tivent relativement vite. Généralement, la désactivation des catalyseurs est principalement due
a la formation de coke sur le catalyseur qui bloque les sites actifs et, lorsque la quantité du coke
est élevée, bloque également les canaux. Le frittage de la phase métallique est une autre cause
possible de désactivation des catalyseurs (Sierra et al., [2010]).

La formation substantielle de coke signifie que la régénération du catalyseur est une partie
essentielle des procédés industriels. Elle est normalement réalisée par combustion du coke avec
une petite quantité d’oxygene dans un courant de gaz inerte.

5.1.1 Meéthode de régénération du catalyseur coké

Le coke représente de nombreuses espéces chimiques; il est typiquement constitué d’hydro-
carbures aromatiques, et est représenté par la formule empirique CH,,. La composition et la
concentration du coke varient avec les parametres du procédé tels que la température, le type du
catalyseur, le temps de réaction et la composition d’alimentation (Kanervo et al., 2001} |[Keskitalo
et al.l 2006a). Le profil spatial du coke dans le réacteur est par conséquent non uniforme. Les

91
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TABLE 5.1 — Enthalpies de formation des gaz CO, CO2 et HO a 298,15 K (Yaws, [1999)
Composé AHf29g 15K (kJ/mol)

CO (g) -110,50
COs (g) -390,50
H»0 (g) -241,80

valeurs de n varient largement : Wolf et Alfani (1982)) rapportent que les valeurs expérimentales
de n varient de 0,1 & 1,8. Les mesures de |Nakasaka et al.| (2012)) montrent que le rapport H/C du
coke diminue avec 'augmentation de la déposition du coke (dans le cas du craquage catalytique
du n-hexane sur une zéolite de type MFI), et que la constante de vitesse de combustion du coke
a diminué en méme temps (avec ’énergie d’activation constante).

Les dépots de coke peuvent étre éliminés par gazéification avec un courant d’hydrogene,
d’oxygene, ou de monoxyde de carbone, ou avec une combinaison de ces courants (Brito et al.,
2001; Royo et al., |1996a). Parmi ces méthodes, le procédé le plus utilisé pour la régénération
du catalyseur est la combustion du coke avec des mélanges d’oxygene et d'un gaz inerte, avec
production ultérieure d’oxydes de carbone et d’eau. Cependant, le probléeme principal de la
régénération du catalyseur coké dans les lits est I'augmentation de la température qui peut
donner lieu a un frittage du catalyseur ou I'endommagement de l'unité de régénération, en
raison de la forte exothermicité des réactions de combustion.

L’enthalpie de réaction est en effet d’environ 451,44 kJ/mol de coke si une composition de
CHy,5 pour le coke est considérée comme représentative et que la combustion est supposée totale
(Royo et al., [1996a)). Ainsi, un controle serré des conditions opératoires est requis au cours du
procédé de régénération pour éviter d’endommager le catalyseur ou l'unité de régénération. Un
modele théorique (modele cinétique de combustion du coke, modele du réacteur, etc.) est donc
essentiel pour la conception d’une unité de régénération du catalyseur (Keskitalo et al., | 2006b]).

5.1.2 Modele cinétique de combustion du coke

Le modele de loi de puissance avec une cinétique de premier ordre par rapport a la teneur
en coke est largement accepté dans la littérature pour la réaction de combustion (Aguayo et al.|
2005; [Kanervo et al. 2001} [Keskitalo et al., [2006a; Sierra et al.l 2010; [Tang et al., [2004]).

Plusieurs schémas réactionnels sont proposés. |Aguayo et al. (2005); Kern et Jess (2005);
Miiller et al.| (2010); |Sierra et al.| (2010), Tang et al.| (2004)), Royo et al.| (1996b) ont proposé les
modeles cinétiques les plus simples, qui ne concernent que la vitesse de réaction intrinseque de
régénération (liée a la masse du carbone/coke, correspondant a la somme du CO et COs3). Des
modeles cinétiques plus complets qui décrivent les vitesses de réaction en CO et CO4 séparément
sont proposés par [Keskitalo et al.| (2006al), Kanervo et al. (2001)), et [Li et al.| (1998)). Toutes
ces études sur la combustion du coke se concentrent uniquement sur des oxydes de carbone,
alors que la production de ’eau n’est pas traitée. Toutefois, la contribution de la combustion
de I’hydrogene a la production de la chaleur totale n’est pas négligeable, comme on peut le
constater en examinant les enthalpies de formation des produits d’oxydation (Tableau . Elle
devrait donc étre prise en compte lorsque la génération de chaleur est considérée. C’est dans ce
sens que, Keskitalo et al.| (2006b)) ont proposé des modeles cinétiques qui décrivent les vitesses
des réactions d’oxydation de ’ensemble des carbones (C) et hydrogenes (H) dans le coke. Les
schémas réactionnels et les cinétiques de combustion du coke sont présentés dans le Tableau
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5.1.3 Réactivité du coke
5.1.3.1 Influence des sites catalytiques

Pour des catalyseurs bifonctionnels constitués d’une phase métallique et d’une fonction acide
(Pt/Re-AlsO3 (Ren et al. [2002), CuO-ZnO-Als03/4-AlsO3 (Sierra et al., 2010))), deux types
de cokes aromatiques correspondant a différents emplacements du coke sur le catalyseur ont été
détectés (Jess et all 1999 Ren et al., [2002; Sierra et al., 2010)) :

(i) Le coke tres réactif, qui est rapidement brilé, est formé sur les sites métalliques;
(ii) Le coke le moins réactif est formé sur les sites acides.

Sierra et al.[(2010) ont par ailleurs constaté que la combustion est activée par les sites métalliques
de transition dans le catalyseur.

5.1.3.2 Influence des conditions de formation et de vieillissement du coke

Kern et Jess| (2005) ont considéré que la réactivité du coke ne dépend pas des conditions
de formation du coke (composition d’alimentation pour le catalyseur de réformage de naphta
Pt/Re-Aly03). Cependant, certains auteurs ont constaté que la composition du coke varie avec
les parametres du procédé, tels que la température, le type du catalyseur et la composition
d’alimentation dans le cas de I'isomérisation du squelette des alcenes (Keskitalo et al., [2006a),
ou pour le procédé FCC (Kanervo et al., [2001). Dans ce cas, Aguayo et al. (2005); Sierra
et al.| (2010) ont remarqué que le vieillissement du coke avant la combustion est important. Son
objectif est d’homogénéiser la structure du coke. Ainsi, les cokes formés dans des conditions
différentes ont une cinétique de combustion similaire apres avoir été vieillis. Le vieillissement
est donc nécessaire pour pouvoir utiliser les cinétiques de combustion du coke en conception de
Iétape de régénération a I’échelle industrielle. D’ailleurs, |Aguayo et al.| (2005) ont trouvé que,
lorsque les échantillons ont suffisamment vieilli, des valeurs tres similaires sont obtenues pour les
énergies d’activation, indépendamment des conditions de réaction (température et composition
de I'alimentation ), et une valeur proche de 0,5 est obtenue pour le rapport H/C. Mais I’échantillon
vieilli nécessite une température plus élevée pour démarrer la combustion du coke, qui est due
au fait que le rapport H/C diminue au cours du vieillissement.

5.1.4 Chaleur de combustion du coke

D’apres 'étude de |Ortega et al.| (1997), la différence des valeurs de chaleur de combustion
entre les mesures expérimentales et les calculs en utilisant les données de la littérature pour la
combustion de Hy et C est de moins de 2%. La chaleur de combustion du coke peut ainsi étre
calculée avec celles de Hs et C.

5.2 Présentation du réacteur et analyse des données expérimen-
tales

5.2.1 Mesures expérimentales

Dans cette démarche, Arkema nous a fourni deux groupes de mesures expérimentales effec-
tuées sur la régénération du catalyseur dans différentes conditions opératoires et réalisées dans
deux réacteurs de différentes dimensions. Les données sur les réacteurs et leurs garnissages sont
fournies dans le Tableau Les données sur la porosité du lit et le diametre du pellet pour
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les expériences SF n’étant pas disponibles, ce sont les valeurs des expériences DL qui ont été
utilisées.

TABLE 5.3 — Parametres du réacteur
Cas S Cas DL

Catalyseur GHK-24 GHK-22
Longueur du réacteur (m) 0,925 0,617
Diametre interne du tube (m) 0,022 0,029
Diametre du thermocouple (m) 0,004 0,006
Porosité du lit - 0,22
Diametre du pellet (m) - 0,003
Porosité du pellet 0,571 -

Masse volumique du pellet (kg/m?) 1600 -

. 1
0,5cm Fluide caloporteur Som

Sortie .
Entrée

Catalyseur
<
——

7,8cm

T1 T2 T3 T4 TS5 Té6 T7 T8 T9 T10 Til Ti12 Ti13 Ti4
N° sonde T°

FIGURE 5.1 — Schéma du réacteur pour les expériences SF

La figure présente le schéma du réacteur pour les expériences SF. Le réacteur est équipé
de 14 thermocouples uniformément répartis le long du centre du lit. La distance entre deux
thermocouples voisins est de 7,8 cm et la sonde T1 est a 0,5 cm de la sortie du réacteur. La
longueur de la zone de catalyseur est de 0,863 m entre la sortie et la sonde T12. La longueur
entre la sortie et la sonde T13 étant de 0,925 m, le catalyseur dépasse la sonde T12 d’environ 6
cm.

Des expériences ont été réalisées a différentes températures du fluide caloporteur, a différents
débits d’alimentation, et & différentes compositions d’alimentation. Les mesures expérimentales
comprennent les températures aux différentes positions axiales le long du centre du lit, ainsi
que les concentrations en oxygene, CO et CO2 en sortie. Un ensemble de 5 expériences sont
disponibles pour le cas SF.

Les expériences du cas DL sur la régénération du catalyseur sont non applicables pour la
validation du modele d’apres notre analyse sur ses données expérimentales. Cependant, quelque
expériences dans le réacteur cas DL sur la déshydratation du glycérol seront utilisées dans le
Chapitre 6.

5.2.2 Analyse des données expérimentales

Bien que les expériences du cas DL ne soient pas applicables pour la validation du modele,
nous les avons quand méme analysées qualitativement afin d’en extraire le maximum d’informa-
tions possibles pour la modélisation/simulation.

Cette analyse a montré que plusieurs parametres pouvaient influer sur le procédé. Il s’agit
notamment de l'influence de ’eau, du type et de la réactivité du coke, etc. L’influence de ces
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parametres est détaillée ci-dessous.

5.2.2.1 Influence de I’eau

Dans de nombreux articles, ’eau n’intervient pas dans la cinétique de combustion du coke
(e.g., Aguayo et al. (2005); Kanervo et al.| (2001); Keskitalo et al.| (2006al); Sierra et al.| (2010);
Tang et al.|(2004)). Mais en réalité, pour les expériences d’Arkema, la réactivité du coke augmente
apres avoir ajouté de l'eau. Elle a un effet significatif sur la régénération du catalyseur. Afin
de déterminer 'impact qualitatif et quantitatif de l'eau sur la régénération, des expériences
supplémentaires avec et sans eau sont nécessaires.

5.2.2.2 Réactivité du coke

Trois phénomenes concernant la réactivité du coke ont été observés.

Dans certaines expériences, on constate que la combustion du coke proche de ’entrée du
réacteur nécessite une plus grande concentration en oxygene et une température plus élevée. Par
conséquent, nous en déduisons que la réactivité du coke proche de 'entrée est moins élevée, ce
qui correspond a un coke plus dur, avec une structure trés graphitique. En fait, certains auteurs
(Kanervo et al., 2001} Keskitalo et al., [2006a)) ont constaté que la composition du coke varie
avec la composition des gaz, et plus le rapport C/H est élevé, plus la combustion du coke est
difficile. Pour 'oxydation catalytique du glycérol en acide acrylique dans un réacteur a lit fixe,
évidemment la composition du gaz varie le long du réacteur.

Dans les conditions normales, la vitesse de combustion du coke augmente avec la concentra-
tion en oxygene. Mais dans une expérience, a certaines positions dans le réacteur, la combustion
du coke commence avec une concentration en oxygene faible. Par contre, pour d’autres points,
méme si la concentration en oxygene a augmenté d’environ trois fois, il n’y a toujours pas de réac-
tions. Ceci est probablement dii 1a encore aux différentes réactivités des cokes situés a différentes
positions dans le réacteur.

Un autre phénomene observé est que dans deux régénérations différentes, avec la méme
concentration en oxygene, la combustion du coke commence avec des températures de réaction
différentes. A nouveau, nous en déduisons que la cinétique (énergie d’activation, constante ci-
nétique) de combustion, donc la réactivité du coke, varie avec les conditions de formation du
coke.

5.3 Modélisation du réacteur

Le risque d’emballement de la réaction de combustion du coke est important, et peut conduire
a la destruction du catalyseur, voire du réacteur. Notre objectif sera donc de maximiser I’efficacité
de 'oxydation du coke tout en garantissant un niveau modéré de température dans le lit.

Afin d’étudier 'influence de différents parametres du procédé, d’identifier les conditions me-
nant a 'emballement, et enfin, de développer un procédé de combustion optimisé et sur, un
modele prédictif du procédé est nécessaire.

La régénération du catalyseur met en ceuvre a la fois les réactions chimiques et le transport
des réactifs et des produits. Certaines études (Kern et Jess, [2005; Miiller et al., 2010) montrent
que la diffusion de 'oxygene dans les pores influe fortement sur la vitesse effective de combustion
du coke. De plus, le profil de concentration du coke au sein d’un grain de catalyseur pendant la
combustion peut étre non uniforme(Tang et al., |2004)).
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A Déchelle du réacteur & lit fixe, une zone de réaction mobile migre a travers le réacteur
au cours de la régénération. Dans cette zone, la concentration en oxygene tend vers zéro, et la
température augmente. Les fronts de chaleur et de matiére se déplacent de I'entrée vers la sortie.
Ainsi, nous devons tenir compte des profils spatiaux et temporels de concentration en oxygene
et en carbone & la fois dans les particules (au niveau microscopique) et dans le lit fixe (niveau
macroscopique). Un modele dynamique bidimensionnel & deux phases est donc développé pour
les simulations de la régénération de catalyseur.

5.3.1 Modele du réacteur a deux phases

Le modele bidimensionnel & deux phases présenté en [2.1.2] a été utilisé. Bien qu’il existe
probablement une résistance au transfert solide-fluide, nous n’avons pas assez de données pour
valider un modele plus complexe. Les résistances aux transferts de matiere et de chaleur solide-
fluide ont par conséquent été négligées.

5.3.1.1 Bilans de matiére

Au sein du grain catalytique, les équations de bilan de matiere par constituant s’écrivent :

ox
N Tspa —I—CTsep 8:1
NR NC (12.39))
1 0 O0xs;
5p7267 <DeCTsTZ2; or ) +pcataz Rj Vij — $s,iZVij
Tp OTp =1 i=1

En négligeant la résistance au transfert particule-fluide, les conditions aux limites pour
ces équations deviennent :

0 .
rp, =0 ’ =0 i=1,.NC -1
Ip =0 (5.1)
rp = Iy s ilry=R, = Ti
La condition initiale s’écrit toujours :
Tsilimo =20 i=1,..NC—1 [2-47))
Il convient également de considérer le bilan de matiére du coke dans la particule :
dC
cokek ZV]kR (52)
ou k est la composition du coke.
La condition initiale pour cette équation s’écrit :
0
CCOke,k|t:0 = coke,k(z) (53)

ol C’Coke 1(2) est un profil axial de la concentration initiale du coke, et z la coordonnée axiale du
réacteur.
Dans le lit, les bilans par constituant sont les suivants :



98 Chapitre 5. Modélisation, simulation et optimisation de la régénération du catalyseur

uc %—i-c 6a$i
To: "ot (2-42)

= V(DeCTVIL’i) + <€p(1 — e)ava (Ni’rp:Rp — xiNT|rp:Rp)

avec comme conditions aux limites :

O
z=20 (ucT:L‘i — Dyzor xl)

= Nuilmo i=1,..NC—1

0z )|,
o%i .
z=1L 3 =0 i=1,.NC -1
ol 212
r=Rip — =0 i=1,.NC -1
ar T:Rin
al‘i .
r=R =0 1=1,.NC -1
or r=R
et comme conditions initiales :
Tilmo =29  i=1,.NC -1 @-13)
Le bilan global dans la phase gaz s’écrit enfin :
O(uer der
(8z ) + € = ep(1 — €)ayaNr|r =R, (2.43))
et sa condition a la limite :
F .
2=0 (uct)|z=0 = gm (5.4)
ou £ est 'aire de la section du tube.
et comme conditions initiales :
1 NC
erli—g = (u Z Nu,i) (5.5)
=1 t=0

5.3.1.2 Transfert de chaleur

Typiquement, le coke est constitué d’hydrocarbures aromatiques, dont le composant principal
est le carbone et hydrogene. Dans cette partie, ’enthalpie de formation du coke est supposé nulle
(Ortega et al.l [1997)).

En substituant 1’équation dans et en considérant que la température du solide et
du fluide sont les mémes, le bilan d’énergie s’écrit :

NC NC
P oT P oT
7RQT ; (uxicp,iaz> + EiRgT ZZ; (2iCpi) + (1 =€) psCp s =
NC (5.6)
=V N VT) —agp(l =)y ) [(AszQ + H; — HY) Nz‘\rp=1~zp}
=1

Les conditions aux limites sont les suivantes :
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P oT _
0z |,_g
oT
r = Ry —0 (12.25))
or r=Rin
oT
r=R )\lit 87 = ht (Tcalo - T|r:R)
T lr=R
La condition initiale est :
T|t:0 =To (5.7)

5.3.2 Parametres numériques

Les équations du modele ont été résolues en utilisant le logiciel gProms. Pour la discrétisation
spatiale, la méthode des différences finies a été utilisée avec un schéma de discrétisation centré a
trois points, en raison de la présence de termes de second ordre dans les équations. Par ailleurs,
I’existence de termes convectifs impose une borne supérieure sur la taille des intervalles, au dela
de laquelle le calcul diverge.

5.3.2.1 Discrétisation du domaine

La précision du calcul peut étre améliorée par 'augmentation du nombre de points discré-
tisés du domaine et la diminution de la tolérance du calcul. Cependant, comme le modele est
dynamique, bidimensionnel et & deux phases, le nombre d’équations a résoudre, et donc le temps
de calcul, serait trop important. L’objectif de cette partie est de trouver une bonne discrétisation
du domaine et une tolérance de calcul suffisante, avec un compromis acceptable entre précision
et temps de calcul.

Les méthodes de discrétisation décrites sont généralement basées sur une grille uniforme.
Mais pour de nombreux problemes, les grilles uniformes ne sont pas adaptées. Une grille non
uniforme peut étre spécifiée par une transformation mathématique. Le logiciel gProms permet
d’utiliser des grilles non-uniformes générées par les deux transformations suivantes :

— Une transformation logarithmique pour placer plusieurs points pres de la borne inférieure

du domaine. Ceci peut étre représenté par I’équation suivante :

In(az + 1)

°T In(a+ 1)

(5.8)
avec « une valeur positive, qui correspond & la spécification de la distribution du domaine.

— Une transformation exponentielle pour, a I'inverse, positionner plus de points au voisinage
de la borne supérieure du domaine. La forme de la transformation est :

e —1
2= —- 5.9
e —1 (59)
La figure présente les résultats de simulation pour différents maillages. Dans le cas d’'un
maillage uniforme, le calcul peut avoir une bonne précision avec 15 intervalles suivant la direction
radiale, mais le calcul avec 5 intervalles est beaucoup moins précis. Cependant, dans le cas d’un
maillage non uniforme, avec une discrétisation logarithmique (équation avec a = 1,5), et
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donc plus de points vers le centre du tube, 5 intervalles sont suffisants pour avoir une précision
de calcul équivalente.

Il est & noter que souvent, il faut disposer plus de points ou les gradients sont élevés. Par
contre, dans notre cas, une disposition de plus de points proches du centre du réacteur ou les
gradients sont faibles mene a un résultat plus précis.

680 670
660,
650f
2 <
X = 6401
2 g
& Se30
& <
Q.
5 § 620f
[t =
610
5807 ——15 intervalles uniformes 1 ——15 intervalles uniformes
o 5intervalles avec discrétisation (log, 1.5) 6007 o 5intervalles avec discrétisation (log, 1.5)
| o 5 intervalles uniformes o 5 intervalles uniformes
560 ; ; : 590, ; ! ! ‘
0 1000 2000 3000 4000 2 4 6 8 10
Temps [s] Rayon [mm]
(a) z=0,0941m, r=0.002m (b) z=0,0941m, t=1700s

F1GURE 5.2 — Comparaison des précisions de calcul pour différents intervalles de discrétisation et
différentes tolérances de calcul (lignes continues : tolérance de 1076, points : tolérance de 10™%).

Maillage radial réacteur

Maill icul
alllage particule « (discrétisation log(a))

a (discrétisation exp(a)) | 1 1,5 2
1 2,44 1,70 1,89
1,5 2.38 1,63 1,86
2 2,58 1,76 1,95

TABLE 5.4 — Ecarts entre les résultats de calcul par rapport aux résultats précis (15 intervalles
uniformes), pour la température au centre du tube a z=0,941 et t=1700s)(n,=5, n,,=7)

Concernant le maillage radial d’'un grain de catalyseur, I'utilisation d’un maillage non uni-
forme, avec une discrétisation exponentielle (équation , donc plus de points au voisinage de
la surface de la particule, est nécessaire pour avoir une bonne qualité de résultats. Différents
types de maillages dans la direction radiale du réacteur et la direction radiale du grain sont
testés pour un nombre de points fixé. Les résultats sont comparés avec ceux qui sont assez précis
(calculés avec le plus possible de points discrétisés : 15 avec un maillage uniforme). Les écarts
entre le calcul avec différents maillages et les résultats précis sont présentés dans le Tableau 5.4
On choisit ensuite la meilleure combinaison possible (soit un maillage exponentiel avec o =1,5
pour la particule et un maillage logarithmique avec @ =1,5 pour la discrétisation radiale du
réacteur. Par ailleurs, une discrétisation axiale de 100 intervalles uniformes est utilisée.
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5.3.2.2 Précision du calcul

La diminution des tolérances absolue et relative peut augmenter la précision du calcul, mais
elle augmente également le temps de calcul, surtout pour un probleme assez complexe comme
ici.

Une comparaison de 'effet des différentes discrétisations sur les temps de calcul et les préci-
sions a été effectuée et présentée sur la figure Les traits continus correspondent a 15 inter-
valles de discrétisation et une tolérance de 107, les points & une discrétisation non uniforme et
une tolérance de 10~%. Elle montre qu'une tolérance de 10~* est suffisante.

5.3.2.3 Mise en équation sous gProms

Approche en douceur

Dans le cas ou la vitesse de réaction est rapide, il faut élargir un peu les bornes des variables
définies dans gProms (-0,1 & 1,1 pour la fraction molaire par exemple) pour faciliter le calcul.
Par contre, le risque d’avoir une élévation a la puissance n avec n < 1 d’une quantité xp, nulle
ou négative dans les modeles cinétiques pendant le calcul existe. Pour éviter ce probleme, un
développement pour xg, est utilisé. Il est donné par I'expression suivante :

2
Km +|w02|) 2
2

ol W K L0y in (T0,,in est la fraction molaire d’oxygene d’alimentation), ici w = 1074,

n/2
S (5.10)

Réduction de l’index

Le bilan de matiere total ne fait pas intervenir de dérivées radiales; il n’y a donc pas lieu de
définir de conditions aux limites radiales. Pour les points & la paroi et au centre, il faut fournir
la condition initiale pour la température puisqu’elle a une dérivée temporelle. Dans ce cas, le
nombre de conditions initiales est supérieur au nombre d’équations différentielles (ou le nombre
de conditions initiales fourni est supérieur au nombre requis). Si on ne définit pas les conditions
initiales pour la température au centre et a la paroi, I'index du probleme sera de 2. Bien que
gProms soit capable de réduire les problemes d’index automatiquement, il est généralement
préférable de développer des modeles d’index 1. En effet, la réduction automatique de l'index
nécessite de tres nombreux calculs et par conséquent augmente considérablement le temps de
calcul.

Pour résoudre le probleme d’index élevé ou le probleme de la condition initiale, nous avons

o or | o L - .
ajouté le terme — a chaque terme de 1’'équation [6.12| (conditions aux limites pour la température

au centre du tube et a la paroi). Soient :

" aT Lor _or
T = in —_— —_— = —
or|,_p. Ot ot (5.11)
oT or oT '
= i —— = hy (Togto— T =
T R )\lzt 5'7“ - + 8t ht ( calo ’r:R) + 8t

Cette opération ne change pas les équations, mais permet dans ce cas, de fournir la condition
initiale pour la température a la paroi et au centre du réacteur, de sorte que le nombre de
conditions initiales fournies soit égal au nombre requis.



102 Chapitre 5. Modélisation, simulation et optimisation de la régénération du catalyseur

5.4 Modeles cinétiques et identification des parametres incon-
nus

Certains parametres du modele présenté en doivent étre identifiés a partir des mesures
expérimentales. Il s’agit des parametres cinétiques (facteur pré-exponentiel, énergie d’activation,
ordre de réaction), de la concentration initiale du coke et sa composition, du diametre des pores
du catalyseur, des coefficients de transfert de chaleur du lit, et de la pression a la sortie du
réacteur.

Comme nous ’avons vu en le coke présente des profils spatiaux de concentration et
composition non uniformes. Cependant, en raison de la complexité du mécanisme de formation du
coke et de la quantité limitée de données expérimentales, il est presque impossible de développer
un modele exhaustif. Des hypotheses et des simplifications du modele sont donc nécessaires.
Dans cette section, plusieurs schémas réactionnels, modeles cinétiques et conditions initiales du
coke sont étudiés. Nous considérons d’abord que le coke est constitué uniquement de carbone.
Compte tenu des résultats insatisfaisants, la composition en hydrogene et oxygene sont ensuite
prises en compte.

Dans un premier temps, pour tester le schéma réactionnel et le modele cinétique, une seule
expérience est utilisée pour 'identification des parametres inconnus (expérience SF_ 161012). Si
les résultats de la prédiction du modele sont en bon accord avec les mesures expérimentales,
I’ensemble des mesures expérimentales est ensuite utilisé.

5.4.1 Composition du coke : C (Modele cinétique 1)

Dans cette partie, en accord avec la majorité des publications sur le sujet, nous supposons
que le coke est constitué uniquement de carbone. Le carbone réagit directement avec ’oxygene
pour produire le monoxyde de carbone (CO) et le dioxyde de carbone (COz), selon les deux
réactions suivantes (Kanervo et al., 2001; |[Keskitalo et al., |2006al) :

1
C"‘iOQ — CO
C+0y — COy

avec les modeles cinétiques :

_ _@ 1 i nco
rco = ko,co exp I <T T())} [C]O2] (5.12)
E 1 1
rco, = k0,00, €Xp [— %OZ (T —_ Tg)] [C][0]"c02 (5.13)

La concentration initiale du coke n’étant pas mesurable, elle est considérée comme un para-
metre inconnu et doit étre identifiée.

Cas 1

Dans un premier temps, la concentration initiale du coke est supposée uniforme le long du
réacteur.

Les mesures expérimentales de la température aux différentes positions du réacteur (figure
et des fractions molaires des gaz en sortie sont comparées aux prédictions du modele sur les
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FIGURE 5.3 — Comparaisons entre les prédictions du modele et les mesures expérimentales ( SF_
161012) pour les profils de température et des fractions molaires en sortie (Modele cinétique 1 -
cas 1)

figures Ces figures montrent que les prédictions du modele ne concordent pas bien avec les
mesures expérimentales. Il y a un écart évident sur la prédiction de la concentration du COa,
ou bien sur le bilan d’oxygene (selon la figure |5.3(b))).
Deux explications principales pour cet écart peuvent étre avancées :
— La présence d’une erreur de mesure expérimentale.
— Le schéma réactionnel ou le modele cinétique n’est pas cohérent avec la réalité ; 'hydro-
gene dans le coke n’est pas négligeable.

Cas 2

Nous avons vu qu’il y a un écart entre la simulation et les mesures sur le bilan d’oxygene
présenté sur la figure Dans le cas ou I’écart serait di a une erreur de mesure sur le
débit d’alimentation en oxygene (7,7 N1/h mesuré), le débit équivalent est recalculé a partir des
mesures de concentrations d’Oz, CO et COq en sortie (Figure , en supposant que le coke est
composé uniquement de carbone, que le débit total et le débit partiel d’azote sont constants et
qu’il n’y a pas d’accumulation d’oxygene (ou de produits intermédiaires) dans le réacteur.

En examinant I’évolution du profil de température mesurée au cours du cycle de production
(le pic de chaleur se déplace moins vite pres de l’entrée) et les mesures de la concentration du
coke & I’échelle du laboratoire (voir la figure , on peut penser que la concentration du coke
initiale n’est pas uniforme le long du réacteur. Une évolution linéaire de la concentration du coke
initiale sur ’axe a été proposé :

[Clo =C1 — Csz (5.14)

avec z la position axiale du réacteur. Cq et Cy sont des constantes qui seront identifiées a partir
des mesures expérimentales.

Les prédictions de la température aux différentes positions axiales du réacteur et des fractions
molaires des gaz en sortie sont comparées a celles des mesures expérimentales sur la figure [5.6
Avec le débit d’alimentation de 'oxygene recalculé (figure , la prédiction du modele concorde
bien avec les mesures expérimentales.
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FIGURE 5.5 — Concentration du coke mesurée dans un réacteur a ’échelle du laboratoire (apres
une production de 24 h)
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FIGURE 5.6 — Comparaisons entre les prédictions du modele et les mesures expérimentales (
SF_ 161012) (pour les profils de température et des fractions molaires de CO et CO3 en sortie)
(Modele cinétique 1 - cas 2)

La validation de ce modele est basée sur I’hypothese de 'existence d’une erreur de mesure
non négligeable. Cependant, apres discussion avec le partenaire industriel en charge des mesures,
cette hypothese parait peu probable. Nous considérons donc que ’écart trouve son origine dans
I'imprécision du modele, et proposons dans ce qui suit d’autres modeles cinétiques.

5.4.2 Composition du coke : CH, (Modéle 2)

La figure montre que le débit d’oxygene équivalent (calculé & partir des mesures de
O2, CO et CO2 ) est inférieur au débit d’entrée pour les 30 premieéres minutes, puis supérieur
ensuite. Une raison possible serait la consommation de 'oxygene par I’hydrogene(en supposant
une composition du coke de type CH,), l'oxygéne contenu dans I’eau n’étant pas utilisé pour
calculer le débit de 'oxygene équivalent en sortie (car non mesuré). On peut également avancer
I'hypothese d’une accumulation de I'oxygene (oxydation préliminaire du constituant lourd en
des produits intermédiaires) dans le coke d’abord, et ensuite continue d’étre oxydé en CO et
COq

Pour traduire ces hypotheses, le schéma réactionnel ci-dessous est utilisé (Kanervo et al.,
2001} Keskitalo et al., 2006a)) :

C+ %Og — CO*
co* — CO
CO* + %Og — CO2
H+ 102 — 1HQO
4 2
avec les modeles cinétiques suivants :
reor = hacorexp [-292 (1 - Y] clogree (5.15
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Eco (1 1 x
rco = ko,co exp [_R (T - To>] [CO™] (5.16)
Eco 1 1
—k _ 2 (= CO*1O,]™c02 5.17
re0, = hucoyexp | -2 (1 - L) (cojon (5.17)
Frno (1 1
— L _ T2 - H1[O,]™"H20 5.18
a0 = koo exp |~ (1~ 1) | (04 (5.18)
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FIGURE 5.7 — Comparaisons entre les prédictions du modele et les mesures expérimentales (

SF_ 161012) (pour les profils de température et les fractions molaires de CO et COgq en sortie)
(Modele 2)

La figure présente une comparaison des résultats de simulations avec les mesures expéri-
mentales apres identification des parametres inconnus. Pour le profil de température au centre
du tube, ’accord avec les résultats expérimentaux est satisfaisant. Cependant, pour le profil de
concentration en CO3 a la sortie du réacteur (ou le bilan sur 'oxygene), I’écart entre les résultats
de prédiction et les mesures expérimentales est important. Ce modele n’est donc pas approprié
pour notre cas.

5.4.3 Composition du coke : CH, O, (Modele 3)

Une possibilité pour expliquer I'augmentation du débit d’oxygene équivalent en sortie, au
dela du débit d’alimentation, est qu’il soit présent dans le coke. Le profil temporel observé serait
alors dii & une oxydation de ’hydrogene contenu dans le coke plus rapide que celle du carbone
(Nakasaka et al., 2012]).

Avec plusieurs constituants dans le coke, ’établissement d’un modele cinétique devient plus
complexe. Une connaissance du chemin précis de I’oxydation du coke est presque impossible dans
notre cas. Par conséquent, le travail de cette partie est de développer un modele approximatif de
réaction qui permet de prédire les mesures expérimentales. Pour simplifier le probleme, ’oxygene
du coke est supposé n’étre consommé que pour former du COs9 avec le carbone du coke.
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Modéle 3a

Dans un premier temps, les vitesses de consommation de [C], [H] et [O] du coke sont supposées
complétement indépendantes. Les enthalpies de formation de [C], [H] et [O] sont supposées nulles.
Le schéma réactionnel proposé est le suivant :

1
Cl+50: — CO
[C] +0y — CO9
1 1
1
O] + [C] + 502 — COs

Les modeles cinétiques correspondants sont :

—Fc_ 1 1
rC—co = kO,C—C’O exp [3%00 (T — T[)>:| [C] [02]"0—00 (5.19)
—Fc_ 1 1
rC—COy = k07c_0()2 exp [C}ic% <T — To):| [C] [Og}nc_co? (5.20)
—F 1 1
THO = k07H20 exp [ 520 (T — T())] [H][OQ]”H2O (5.21)
—FE 1 1 n
o1 = hosorexw | % (1. - 7. )] 1010 (5:22)

Les résultats de l'identification des parametres montrent que la stoechiométrie de 1’élément
chimique [O] (y) est supérieure & 1, ce qui n’est pas possible. On propose donc de modifier
ce modele en considérant la vitesse de consommation de [O] proportionnelle a la vitesse de
consommation du carbone selon le rapport steechiométrique :

rio] =y (rco +rco, + r(0)) (5.23)

L’identification (pour ’SF_ 161012’) conduit a la composition et & la répartition suivantes :

[CHo3900,37]0 = 7,61 — 3,04z (mol/kg..14)

Les mesures expérimentales de la température aux différentes positions du réacteur et de
la fraction molaire des gaz en sortie pour I'expérience 'SF_ 161012’ sont comparées aux prédic-
tions du modele sur la Figure [5.8] Les prédictions du modele concordent bien avec les mesures
expérimentales.

Modéle 3b

L’oxygene dans le coke est lié a un atome de carbone, et la vitesse de combustion du carbone
ainsi lié est probablement différente de la vitesse de combustion du carbone non lié. Les hypo-
theses suivantes sont donc proposées : (i) la vitesse de consommation de [H] est indépendante
du carbone, (ii) le carbone est présent sous deux formes : [C] et [CO].
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FIGURE 5.8 — Comparaisons entre les prédictions du modele et les mesures expérimentales ( SF_
161012 , modele 3a)

Le schéma réactionnel suivant peut alors étre proposé :

1
]+ 502 — €O
[Cl4+ 0y — COy

1
[00]4-502 — COy

1 1
[H| 4+ -0y — =H50
4 2
Les modeles cinétiques sont les mémes que pour le modele 3a sauf :

Eico ( 1 1

R \T T0>] [COJ[O2]") (5.24)

En utilisant ce modele, on obtient apres identification (pour 'SF_ 161012’) :

rico) = ko,jco] €xp

[CHp,2000,26]0 = 8,03 — 3,63z (mol/kg..1,)

La figure présente une comparaison des résultats de simulations aux valeurs expérimen-
tales, pour le profil de température au centre du tube. La prédiction du modele concorde bien
avec les mesures expérimentales, et le modele 3b (avec une fonction objectif de -1337) est meilleur
que le modele 3a (Fonction objectif : 697,7). On peut s’en rendre compte visuellement sur la
figure

L’ensemble des parametres inconnus sont ensuite identifiés avec I’ensemble des mesures ex-
périmentales. On ne tiendra pas ici compte de la potentielle variation de I’énergie d’activation
avec la composition du coke (Aguayo et al., [2005; Sierra et al., 2010)).

Les figures [5.10] et présentent une comparaison des résultats du calcul obtenus aux
mesures expérimentales pour cinq régénérations. Pour les expériences SF1, SF2 et SF4, la tem-
pérature du fluide caloporteur augmente progressivement pendant les deux premieres heures, les
compositions du gaz et le débit d’alimentation sont constants. Bien que ces trois régénérations
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FIGURE 5.9 — Comparaisons entre les prédictions du modele et les mesures expérimentales ( SF_
161012, modele 3b)

soient effectuées avec les mémes conditions opératoires, afin d’identifier les conditions initiales
moyennes du coke, toutes les trois ont été utilisés pour 'identification des parametres. Pour les
expériences SF3 et SF5H, la température du fluide caloporteur est constante, les compositions du
gaz et le débit d’alimentation augmentent progressivement avec le temps.

L’accord avec les mesures expérimentales est tres satisfaisant. Le modele est capable de
prédire correctement 1’évolution du profil de température et des concentrations en oxygene, CO
et COs en sortie du réacteur.

Un des points les plus importants a noter est que le modele cinétique permet de calculer la
concentration et la composition initiale du coke a partir des données expérimentales. Le profil
de concentration est estimé a partir de ’évolution du profil de température au cours du cycle de
production. La composition initiale est estimée a partir des profils de concentrations en oxygene,
CO et CO2 en sortie du réacteur. Les résultats de 'identification des parametres montrent la
présence non négligeable d’hydrogene et d’oxygene dans le coke.

Les valeurs des parametres sont présentées dans le Tableau La nature du coke, sa quan-
tité et sa répartition axiale sont des données cruciales pour le développement d’un procédé de
régénération sur et fiable. La concentration et la composition du coke initiale moyenne calculées
sont données par la relation suivante :

[CHp4700,43l0 = 7,7 — 4,0z (mol/kg41q)
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TABLE 5.5 — Résultats des parametres identifiés

oh 8,57 | C3 4,46 | 2t 0,488 | y* 0,359
C? 7,27 | C2 4,35 | 22 0,966 | y> 0,365
C3 724 | C3 4,43 | 23 0,131 | ¢3 0,554
Cct 8,37 | C3 4,70 | 2* 0,454 | y* 0,353
Cy? 6,83 | C3 2,10 | 2 0,304 | y° 0,513
Kooy LIT107Y | kipy oo 1071071 | ki oo,  1.50.107* | Ky p  6.18.1077
Ecol  1,97.10° | Ec),co  1,0210° | Ej¢) co,  1,32.10° | Eg,o  6,80.10
n[co] 0,323 n[CL CcO 0,0844 TL[C}7 COo 0,112 NH,O 1,13

L 2,64 | P2, 2,61 | P3, 2,66 | Pt 2,67
P>, 2,66 | d, 8,84.1077 | a; 74,1 | by 7,54

5.5 Optimisation de la régénération du catalyseur

Apres la modélisation du réacteur de régénération du catalyseur, nous nous intéressons dans
cette partie a son optimisation. Comme la régénération du catalyseur fait partie du cycle de
production de l'acroléine a partir du glycérol, plus court est le temps de régénération, plus
grande sera l'efficacité de la production de ’acroléine pour un cycle.

La vitesse de la régénération du catalyseur dépend d’une part de la fraction molaire de
l'oxygene en entrée et du débit d’alimentation (comme 'oxygene est un des réactifs principaux) ;
d’autre part, elle dépend de la température du caloporteur. Une fois la réaction commencée,
un front de combustion et un front thermique se forment et se déplacent le long du lit fixe.
On peut normalement accélérer la vitesse de la régénération en augmentant la température du
fluide caloporteur ou la concentration de I'oxygene et le débit d’alimentation. Cependant, dans
les cas ou un ou plusieurs de ces facteurs sont assez élevés, la combustion sera tres rapide, et
par conséquent, la chaleur de réaction conduira a une élévation de température non amortie, ce
qui peut endommager le catalyseur et le réacteur.

L’objectif est de déterminer les conditions opératoires nécessaires a son fonctionnement opti-
mal. Il s’agit plus spécifiquement de déterminer I’ensemble des variables de décision qui permet
de minimiser un critere de performance donné (le temps de la régénération nécessaire ou la
concentration du coke pour un temps fixé) sous des contraintes spécifiées (particulierement en
maintenant strictement la température du réacteur sous une limite fixée).

Des optimisations sur les conditions opératoires pour plusieurs cas sont étudiées dans cette
partie.

5.5.1 Formulation générale du probleme d’optimisation

Dans le cas le plus général, le probleme d’optimisation peut étre formulé comme suit :

min {J(u) = ¢ [x(tf), ts]} (5.25)
u(t),tf
Soumis a :
Equations du modele (5.26)

Contraintes

ou u est 'ensemble des variables de décision, x le vecteur des états du systeme et ¢y le temps
final.



5.5. Optimisation de la régénération du catalyseur 113

Dans notre cas, le critere de performance peut étre défini comme étant le temps de ré-
génération nécessaire a ’obtention d’une concentration maximale donnée du coke, ou bien la
concentration du coke pour un temps final fixé. Les variables de décision étudiées peuvent étre
la température du fluide caloporteur, la température d’alimentation, la fraction molaire de ’oxy-
gene d’alimentation, le débit d’alimentation et/ou le débit (ou bien le taux) de recyclage.

Quant aux contraintes, elles sont constituées par les valeurs limites des conditions opératoires
et du point chaud :

Tinaz(t) < 680(K) (5.27)

Il s’agit ici d’'une contrainte sur la température qui porte sur toute la longueur du réacteur
et sur tout le temps.

Le probleme d’optimisation peut étre donc la minimisation de la concentration maximale du
coke dans le réacteur pour un temps final (¢5) fixé et est alors formulé comme suit :

Iq?ér)l {Ccoke,max (tf)} (528)

Soumis a :
Equations du modele

Tnaz(t) < 680(K) (5.29)
D’autre contraintes

Apres une pré-étude, le temps final est fixé a 16000 s.

Par ailleurs, le modele utilisé est celui identifié dans la section [5.4.3| avec les valeurs des
parametres du tableau La valeur moyenne de la concentration et de la composition initiales
du coke utilisées dans cette étude sera fournie par :

[CHo470043)0 = 7,7 — 4,0z (mol/kgcata) (5.30)

Pour résoudre les probléemes d’optimisation, I'application gOpt de gProms a été utilisée.

5.5.2 Cas 1 : conditions opératoires constantes

Dans ce cas, nous cherchons des conditions opératoires optimales de fonctionnement qui sont
constantes dans le temps, mais le modele du réacteur est dynamique. Les variables de décision
choisies sont la température du fluide caloporteur (7¢), la température d’alimentation (7},), la
fraction molaire de I'oxygene dans I’alimentation (fo,.in) et le débit d’alimentation (VVH).

5.5.2.1 Formulation du probléme d’optimisation

Le probleme d’optimisation peut étre formulé comme suit :
min J=C t 5.31
f02’1D7VVH7chTin { COke,l’l’laX ( f)} ( )

Soumis & :
Equations du modele

Tinasz(t) < 680

550 < T, <630

540 < T;, <610
0,01 < fo,.in < 0,09
400 < VVH < 1400

(5.32)
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ol Ceokemax(t) est la concentration maximale du coke dans le réacteur. Au temps ¢ 1, elle se
trouve généralement au centre des grains de catalyseur situés a la sortie du réacteur et a coté de
la paroi du tube, mais si la température de I'alimentation est tres faible, il est possible qu’elle
se trouve a ’entrée du réacteur.

La résolution, sous gProms, du probleme d’optimisation défini ci-dessus pose souvent des
problemes. Par exemple, la température va violer sa contrainte au cours de la minimisation de
la concentration du coke et finalement le calcul ne convergera pas. Pour résoudre ce probleme,
un terme sur la contrainte sur la température a été ajouté a la fonction objectif (eq. .

Dans ce cas, un dépassement faible de la limite de la température (680 K) est acceptable. Ceci
peut étre controlé par un coefficient multiplicatif sur le terme de dépassement de température
dans J (fixé ici & 10 afin d’avoir un ordre de grandeur comparable entre les deux termes a t¢
si la température dépasse la limite). Un dépassement de la contrainte de température est alors
autorisé, soit Tyaz(t) < 680 + ¢. La fonction objectif est multipliée par 10* pour augmenter sa
sensibilité, de sorte que la séquence d’optimisation puisse aboutir.

Le probleme d’optimisation est devient :

o B {1 = (Coema(ty) + 10y(t7)] x 10') (5.33)

Soumis a :
Equations du modele

 [max(0, Tinax(t) — 680) 1>
v= 273 ’

y(0) =0

yty) <e

550 < T, < 630

540 < Ty, < 610
0,01 < fo,.in < 0,09
400 < VVH < 1400

(5.34)

avec € la valeur de dépassement autorisé.

5.5.2.2 Résultats de 'optimisation

Le tableau présente les valeurs optimales des parametres opératoires, de la fonction
objectif et de la concentration maximale de coke au temps final.

TABLE 5.6 — Résultats de l'optimisation — Cas 1
VVH (h_l) fOz,in Tz (K) Tc (K) J Ccoke,max(tf) (mOI/kgcata)
672,9 0,0314 | 563,0 592,6 | 3613 3,61

La figure [5.12] présente les profils de la concentration maximale du coke dans le réacteur
(Ceoke,max(t)) et le taux de conversion de I'oxygene a la sortie en fonction du temps. Elle montre
que la conversion de 'oxygene commence a diminuer apres une heure, et le front se déplace
trés lentement. Une concentration élevée du coke se trouve dans le réacteur au temps final.
L’efficacité de la régénération du catalyseur dans ce cas est donc tres faible.

La figure [5.13] présente la température maximale du réacteur en fonction du temps. Elle
montre que le domaine de variation de la température est acceptable, et le point chaud se produit
au début de la régénération du catalyseur. Une combustion plus efficace conduira globalement &
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FIGURE 5.12 — Profil temporel de la concentration maximale du coke dans le réacteur et profil

temporel du taux de conversion de 'oxygene a la sortie du réacteur apres optimisation

une violation de la contrainte sur la température du réacteur pendant la premiere demi-heure.

Le goulot d’étranglement de la régénération du catalyseur se trouve donc dans cette partie.
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5.5.3 Cas 2 : température du fluide caloporteur variant en fonction du temps

Dans ce cas, la température du fluide caloporteur est une fonction du temps, prise constante
par morceaux. Le temps final est fixé a 16000 s, et nous avons divisé le temps en 16 intervalles

de durée identique (1000 s).
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5.5.3.1 Formulation du probléme d’optimisation

Le probléeme d’optimisation peut étre formulé comme suit :

i J = [Crokemaz(t 10y(t¢)] x 10* 5.35
foZ,m,v%?Tm,Tm{ [Cookeima(ty) + 10y(t1)] x 107} (5.35)

Soumis a :
Equations du modele
max (0, Tynax (t) — 680)]%
273 ’

y(0) =0

ylty) <e
550 < To(t) < 640 (5.36)
540 < Ty, < 610
0,01 < fo,.in < 0,09
400 < VVH < 1400
At; = 1000 (i=1,...,16)

y:

avec At; la longueur de chaque intervalle de temps.

5.5.3.2 Résultats de optimisation

La fonction objectif vaut J = 4670, et la concentration maximale du coke obtenue au temps
final est :

Ocoke,max(tf) = 07 467 (mOl/kgCata)

Le tableau présente les résultats obtenus en terme de variables de décision, fonction
objectif et concentration maximale finale en coke. Dans ce cas, la fraction molaire de I'oxygene
d’alimentation est plus grande que celle du Cas 1 (0,031), et la concentration du coke au temps
final est beaucoup plus faible par rapport au Cas 1 (3,612 mol/kgcatq)-

TABLE 5.7 — Résultats de 'optimisation — Cas 2
VVH (hil) f02,in T; (K) T (K) J Ccoke,max(tf) (mOI/kgcata)
702 0,0551 | 568,6 - 4670 0,47

La figure montre que la température optimale du fluide caloporteur augmente progres-
sivement de 571,8 a 634,8 K et que le domaine de variation de la température du réacteur est
acceptable. Comme la concentration initiale du coke et la concentration d’oxygene en entrée
sont importantes, une température du caloporteur moins élevée au début permet d’éviter la
combustion violente du coke. Lorsque la concentration du coke diminue, une température élevée
est nécessaire pour une combustion efficace.

La figure présente les profils de la concentration maximale du coke dans le réacteur et du
taux de conversion de l'oxygene a la sortie. Elle montre que le taux de conversion de I'oxygene
au cours de la régénération du catalyseur n’atteint pas les 100% et I'utilisation de 1'oxygene est
faible.

Remarque : Bien que ces conditions opératoires optimisées permettent d’accélérer la ré-
génération du catalyseur, ce procédé est tres sensible. Par exemple, une augmentation de la
température du fluide caloporteur de 0,1 K (de 571 & 571,1 K) pour le premier intervalle du
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FI1GURE 5.15 — Profils de la concentration maximale du coke et du taux de conversion de I’oxygene
a la sortie en fonction du temps apres optimisation.
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temps peut conduire & un emballement de température (figure [5.16)). La température maximale
du réacteur augmente de 651 a 834 K et reste ensuite presque constante. Une étude sur la
sensibilité du systéme sera donc nécessaire. Cependant, nous n’avons pas eu le temps de la faire.

880 ‘

840 —

800

760

Température (K)

640

600

0 0.05 0.1 0.15 0.2 0.25
Temps (h)

560

FIGURE 5.16 — Profils de la température du réacteur pour trois températures différentes du fluide
caloporteur (7,=570,9 K, 571,0 K et 571,1 K)

5.5.4 Cas 3 : fraction molaire d’oxygene variant en fonction du temps

Le chauffage et le refroidissement du fluide caloporteur n’est pas trés économique : dans cette
partie, nous étudions un cas ou la température du fluide caloporteur (7}) est constante.

Dans un premier temps, la température d’alimentation (7;,), le débit total d’alimentation
(VVH) et la température du fluide caloporteur sont constantes, la fraction molaire de 1’oxygene
d’alimentation (fo, ) est fonction du temps et constante par morceaux.

Le temps final est fixé a 16000 (s), et la séquence opératoire est divisée en 19 intervalles de
durée variable (de 300 a 3000 s).

5.5.4.1 Formulation du probléme d’optimisation

Le probleme d’optimisation est alors :

i J=]C t 10y(tf)] x 10* 5.37
fOQ,in(t)r:r‘}l‘BlH,Tc,Tm{ [Ceokeimas (i) +10y(ts)] J (5:37)
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Soumis a :

5.5.4.2 Résultats de optimisation

Y=

max (0, Tnag(t) — 680)72 .

Equations du modele

273

; y(0)=0

y(ty) <e
550 < T, < 630
540 < T}, < 610

0501 S fO2,in(t) S 0509

400 < VVH < 1400

300 < At; <3000 (i=1,...,19)

19
Z At; = 16000

=1

119

(5.38)

Le tableau présente les valeurs optimales des parametres opératoires, J et Cooke max(tf)-

TABLE 5.8 — Résultats de l'optimisation — Cas 3

Fraction molaire de 'Oxygene d’alimentation [%]

VVH (h_l) fOz,in T; (K) T (K) J Ccoke,max(tf) (mOl/kgcata)
962.0 ~ [ 5424 | 6262 | 7664 0,76
690

— Fraction molaire de I’02

—— Température maximale du réacteur
. Contrainte de la température fixée
I I I I

2]
(3]
o

Température [K]

640

1630

1 1.5

2 25 3 35 4
Temps (h)

620

FIGURE 5.17 — Profils de la fraction molaire de 'oxygene d’alimentation (fo, ) optimisée et la
température maximale du réacteur (Cas 3)

On peut vérifier sur la figure que la température du réacteur est bien inférieure a la
contrainte (680 K). La fraction molaire d’oxygeéne augmente avec le temps & partir de 1,40%. Dans
le cas d’'une température du fluide caloporteur constante, une faible concentration en oxygene
dans l'alimentation en début de réaction permet d’éviter une combustion du coke tres rapide et
par conséquent de respecter la contrainte sur la température de réacteur. Avec la diminution de
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la concentration du coke, une augmentation de la concentration en oxygene est nécessaire afin
de maintenir une vitesse de combustion suffisante et améliorer I'efficacité de la régénération.

10 e 100

L
(&)
o
Taux de conversion de I'oxygéne (%)

15— Concentration maximale du coke 10
- - -Taux de conversion de 'oxygene

0 0.5 1 1.5 2 2.5 3 3.5 4
Temps (h)

Concentration du coke (kgcake/kgcataﬁ 00%)

FIGURE 5.18 — Profils de la concentration maximale du coke et le taux de conversion de I'oxygene
a la sortie en fonction du temps apres optimisation (Cas 3)

La figure présente les profils de la concentration maximale du coke et du taux de conver-
sion de 'oxygene a la sortie en fonction du temps apres optimisation. La conversion de I'oxygene
est complete pendant les deux premieres heures.

5.5.5 Cas 4 : Fraction molaire d’oxygene et débit d’alimentation variant en
fonction du temps

Dans ce cas, la température d’alimentation (7},) et la température du fluide caloporteur (77)
sont constantes, la fraction molaire de I'oxygene d’alimentation ( fo, n) et le débit d’alimentation
(VVH) sont fonctions du temps et constants par intervalles.

Le temps final est fixé & 16000 (s), et nous avons choisi 19 intervalles de durée variables (varie
de 300 & 3000 s).

5.5.5.1 Formulation du probléme d’optimisation

Le probleme d’optimisation s’écrit :

i = coke,max t 1 t 1 * .
f02,m<t),3lvlg(t>,Tc,Tm{J (Ceokemas (ty) + 10y(t)] x 10°) (5.39)
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Soumis a :

Y=

max (0, Tnas (t) — 680) 1%

Equations du modele

y(0) =0

ylty) <e

550 < T, < 630

540 < T < 610

0,01 < fo,,in(t) < 0,09
400 < VVH(#) < 1400

273 ’

300 < At; <3000 (i=1,...,19)
19
Z At; = 16000
=1

5.5.5.2 Résultats de 'optimisation

Le tableau présente les résultats de 'optimisation.

TABLE 5.9 — Résultats de 'optimisation — Cas 4

—1
VVH (h ) fOQ,in Tz (K) Tc (K) J Ccoke,max(tf) (mOI/kgcata>
- - 546,8 624,1 5570 0,55
7 1400
X
= 1300
-% 6r |
£ 1200
5 | o
5 STy T 1100
5
()
24 1000
(=2 o Cons
> 900 >
O 4l ]
= ;L 1800
° L
P
E ol Ll 1700
g — Fraction molaire de I’O2
<[ —VVH 1600
f), “““ Fraction molaire de IO2 (Valeur initial) 1500
T 0 ‘ - VVH (yaleurjnitial) ‘ ‘ ‘ ‘ 400
0 0.5 1 1.5 2 25 3 35 4
Temps (h)

FIGURE 5.19 — Profils initiaux et optimaux des variables de décision
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(5.40)

Les profils optimaux de la fraction molaire de 'oxygene d’alimentation (fo,in) et le débit
d’alimentation (VVH) sont présentés sur la figure ou les pointillés correspondent aux es-
timations initiales. La fraction molaire optimale de I'oxygene d’alimentation augmente avec le
temps, avec une valeur initiale de 1,3% et une valeur finale de 5,8%. Le débit d’alimentation
augmente pendant 0,6 heure, puis il est presque constant & 1340 h™! jusqu’a 2,5 heure, ensuite
il diminue jusqu’a 526 h™!. Cette diminution de débit en fin d’opération permet de réduire le
transfert de chaleur et donc d’augmenter la température, assurant une vitesse de réaction élevée
malgré la diminution de la concentration en coke.
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FI1GURE 5.20 — Profils de la concentration maximale du coke et le taux de conversion de I'oxygene
a la sortie en fonction du temps apres optimisation

La figure [5.20] présente les profils de la concentration maximale du coke dans le réacteur
et du taux de conversion de l'oxygene a la sortie en fonction du temps. Le front d’oxygene
atteint la sortie du réacteur au bout de 2,5 h (la conversion d’Oy devient inférieure a 50%).
Dans ce cas, la quantité du coke au temps final (Ceokemaz(tf)) est assez faible, ce qui est tres
satisfaisant. Cependant, 'utilisation d’oxygene est faible, principalement apres deux heures et
demie de réaction.

700
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660

Température (K)
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630/

—— Température maximale du réacteur
- - -Contrainte de la témpérature fixée

6200 0.5 1 1.5 2 25 3 3.5 4

Temps (h)

FIGURE 5.21 — Température maximale du réacteur

La figure [5.21] présente la température maximale du réacteur en fonction du temps. Elle
montre qu’il existe un pic de température atteint (et dépasse légerement) la contrainte entre
0,5 et 1 heure. Le reste du temps, la température du réacteur est loin de la contrainte, ce qui
correspond & une combustion du coke moins forte. Notons cependant que du fait du caractere
local de la méthode d’optimisation, un meilleur résultat pourrait éventuellement étre obtenu
avec un nouvel ensemble de points de départ.

La figure [5.22] présente les profils de concentration du coke. La figure & gauche présente la
variation des profils axiaux de concentration du coke (au centre d’'un grain de catalyseur et
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FIGURE 5.22 — Profils de la concentration du coke

proche de la paroi du tube) en fonction du temps. Elle montre qu'au temps ¢t = 4,44 h, la
régénération du catalyseur est presque terminée, et la concentration maximale du coke se trouve
a la sortie du réacteur. La figure a droite présente 3 profils de concentration du coke a la sortie
en fonction du temps : (i). concentration moyenne du coke sur une section; (ii). concentration
moyenne du coke sur un grain catalytique a coté de la parois du tube; (iii). concentration du
coke au centre d’un catalyseur a coté de la paroi. Les écarts entre ces trois profils montrent que
la concentration du coke n’est pas uniforme dans un grain ni dans la direction radiale. On peut
choisir 'une des trois concentrations comme critére d’optimisation.

5.5.5.3 Cas 4B : alimentation inverse

Le point chaud se produit en début de régénération, et dans une zone proche de I’entrée du
reacteur. En effet, les concentrations en coke et en oxygene y sont les plus élevées. Pour limiter la
température de ce point chaud, on est contraint de diminuer le débit d’alimentation en oxygene,
ce qui limite Defficacité de la régénération.

Comme présenté dans la section précédente, la concentration initiale du coke diminue le long
du réacteur. Dans le cas ou ’alimentation du gaz est du coté de la faible concentration du coke,
on peut par conséquent augmenter la concentration de l'oxygene et le débit d’alimentation au
début (en maintenant la température maximale du procédé sous la contrainte), ce qui pourra
améliorer Pefficacité de la régénération du catalyseur. Pour vérifier cette possibilité, une étude
d’optimisation a été faite dans ces conditions.

La formulation du probléeme d’optimisation est identique & celle du Cas 4 (soit les équa-
tions et , sauf que l'alimentation du gaz est de 'autre co6té du réacteur ou la concen-
tration initiale du coke est plus faible.

Les résultats du calcul sont fournis dans le tableau [B5.101

La figure [5.23] présente les profils initiaux et optimaux de la fraction molaire de I'oxygene
d’alimentation (fo,.in) et du débit d’alimentation (VVH). Elle montre que la fraction molaire
optimale de l'oxygene d’alimentation au début (1,79%) est plus grande que celle du Cas 4
(1,28%). Quant au débit d’alimentation, son profil est presque le méme que sur la figure
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FIGURE 5.23 — Profils initiaux et optimaux de la fraction molaire de I'oxygene d’alimentation
(fOs,in) €t le débit d’alimentation (VVH)

TABLE 5.10 — Résultats de I'optimisation — Cas 4B
vvHo (hil) fOQ,in T‘z (K> Tc (K) J Ccoke,max(tf) (mOI/kgcata)
- - 542.8 625,9 || 7814 0,76

(Cas 4) .

La figure présente les profils de concentration du coke. Elle montre qu’au temps final
(4,44 h), la concentration du coke sur une longueur de 0,8 m (sur 0,925 m) du réacteur est
inférieure a celle obtenue pour le Cas 4 (figure . Mais la concentration du coke a la
sortie du réacteur est plus élevée que dans le cas 4 (Ceokemax(tf) = 0,76 contre 0,55). Par
conséquent, si on prend la concentration maximale du coke comme critere d’optimisation du
procédé, 'alimentation du gaz du coté ou la concentration du coke est la plus élevée constitue
le meilleur choix.

La figure présente la température maximale du réacteur au cours de la régénération.
Elle montre que la température respecte la contrainte.

5.5.6 Cas 5 : Recyclage du gaz

Pour les cas précédents, la fraction molaire en oxygene du gaz d’alimentation est générale-
ment inférieure & 10%. Une dilution de I'oxygene de air par un gaz porteur est donc nécessaire.
Les gaz porteurs peuvent étre de la vapeur d’eau, de I'azote, etc. Bien que les procédés présentés
précédemment soient moins compliqués que le procédé avec un recyclage du gaz (figure ,
il faut tenir compte du travail nécessaire a la production de gaz porteur pur et des cotts in-
duits. Dans cette partie, on va étudier un procédé avec un recyclage de gaz. L’oxygene du gaz
d’alimentation est dilué par le gaz de recyclage. Le schéma du procédé est présenté sur la figure
Une partie du gaz en sortie du réacteur, composé de Ny, d’H2O, de CO, de CO4 et peut
étre d’Oq, est recomprimé jusqu’a la pression en entrée dans le réacteur, avant d’étre mélangé a
un mélange d’air et de vapeur d’eau. Ce mélange est ensuite utilisé comme comburant dans le
réacteur.
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FIGURE 5.24 — Profils de la concentration du coke
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FIGURE 5.25 — Température maximale du réacteur
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Un appoint d’air est fait avant I'introduction du gaz dans le réacteur pour assurer une
concentration d’oxygene convenable.

VVH_c

Air 70% VVH_a
(21%02, 79% N2)

DR

P

4 S
AVWH a ~ W

A4

Eau 30% VVH_a

FIGURE 5.26 — Schéma du procédé de régénération du catalyseur avec recyclage

Comme expliqué en I'eau peut faciliter la combustion du coke. Il est donc nécessaire
de s’assurer de la présence d’'une certaine quantité d’eau dans le gaz. Le gaz d’alimentation,
avant d’étre mélangé au gaz de recyclage, se compose de 30% de vapeur d’eau et de 70% d’air,
afin d’assurer une fraction molaire en eau dans le réacteur d’environ 30% (la méme valeur que
celle dans les expériences effectuées par Arkema).

5.5.6.1 Formulation du probléme d’optimisation (A)

Outre la température du fluide caloporteur et de I’alimentation, nous nous intéressons aussi
au débit de recyclage de gaz (VV H,.) et au débit d’alimentation (VV H,). Le débit d’alimentation
peut s’exprimer en fonction du débit de recyclage par :

VVH, =wx VVH, (5.41)

avec w le rapport entre le débit d’alimentation et le débit de recyclage, qui va étre optimisé a la
place de V'V H,.

Pour I'étude d’optimisation, la température d’alimentation (7j,) et la température du fluide
caloporteur (7;) sont constantes, le rapport entre le débit d’alimentation et le débit de recyclage
(w) et le débit de recyclage de gaz (VV H,.) sont fonctions du temps et constants par morceau
sur NN intervalles de temps.

Le temps final est fixé & 16000 (s), et est divisé en 19 intervalles de durée variables (de 300
A 3000 s).

Le probleme d’optimisation s’écrit alors :

i J = [Cookemaz(t 10y(t 10* 5.42
w(t)ywrgig)%m{ [Cookemaz(ty) +10y(ts)] x 10} (5.42)
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Soumis & :
Equations du modele
max (0, Tnas (t) — 680) 1%
273 ’

y(0) =0

y(ty) <e
550 < T, < 630
540 < T3, <610 (5.43)

0,01 < wair(t) <0,8

400 < VVH,. < 1600

300 < At; <3000 (i=1,...,19)
19

> At =16000 (i=1,..,19)
=1

Y=

5.5.6.2 Résultats de 'optimisation

Les résultats du calcul et les profils optimaux des parametres opératoires sont présentés dans

le tableau [5.17] et la figure [5.27]

TABLE 5.11 — Résultats de 'optimisation — Cas 5A
VVH, (b)) | w | T (K) | T.(1) (K) | J || Ceokemaz(ts) (mol/kgeata)
- - | 541,77 629,0 953 0,095
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FIGURE 5.27 — Profils optimaux de w et du débit de recyclage de gaz (VV H,) (Cas A)

La figure présente les profils optimaux de la variable w et du débit de recyclage de
gaz (VV H.). Elle montre que le rapport entre le débit d’alimentation et le débit de recyclage
augmente avec le temps. Ceci correspond a une augmentation de la fraction molaire de 'oxygene
en entrée (voir la figure . Le débit de recyclage (VV H,) initial est d’environ 1200 h—1,
puis il augmente d’environ 200 h~!, ce qui permet de maintenir Iefficacité de la régénération
lorsque la concentration du coke diminue. Ensuite, comme le taux de conversion de 'oxygene
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diminue, le débit diminue également pour réduire le coefficient de transfert de chaleur et obtenir
une température plus élevée.
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(a) Fraction molaire d’oxygene en entrée et VVH, (b) Concentration maximale du coke et taux de
conversion de I'oxygene

FIGURE 5.28 — Profils des parametres importants apres optimisation (Cas A)

La figure présente le profil de fraction molaire d’oxygene en entrée et du débit d’ali-
mentation VV H, en fonction du temps. Elle montre que, apres 1,5 heure, la fraction molaire
de 'oxygene en entrée augmente rapidement : ’oxygene n’est pas totalement consommé et est
donc renvoyé a l'entrée du réacteur. La figure présente les profils de la concentration
maximale du coke dans le réacteur et du taux de conversion de 'oxygene a la sortie. Elle montre
que le taux de conversion de 'oxygene diminue jusqu’a moins de 10% apres environ 2 heures
de réaction. Par conséquent, il n’est pas nécessaire de mettre un débit d’alimentation d’oxygene
tres élevé.
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FIGURE 5.29 — Température maximale du réacteur (Cas A)

La température maximale du réacteur au cours de la régénération du catalyseur est présentée
sur la figure La température reste bien inférieure & la contrainte.
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5.5.6.3 Formulation du probléme d’optimisation (B)

Dans tous les cas précédents, 'objectif était de minimiser la concentration du coke au temps
final sans prendre en compte les colits d’exploitation qui peuvent provenir de la perte de charge
et du débit d’alimentation. Donc dans cette partie, nous nous intéressons a minimiser la concen-
tration du coke avec un débit d’alimentation et de recyclage les plus faibles possibles. La fonction
objectif est définie comme la somme pondérée de la concentration du coke et du flux total du
gaz d’alimentation. Les parametres de décision sont les mémes que pour le probleme (A).

Le probleme d’optimisation peut étre alors formulé comme suit :

i J = [Croke.maz(t 10y(¢ F(t 10* 5.44
w(t),VVr;Ilig),Tcmi{ [ ke, ( f) + y( f) + ( f)] % } ( )

Soumis a :
Equations du modele

max (0, Tnaz (t) — 680) 1%
273 ’

y(0) =0

y(ty) <e

F = VVH,/3600/5000; F(0)=0

550 < T, < 630

540 < Ty, < 610

0,01 < wair(t) <0,8

400 < VVH, < 1600

300 < At; <3000 (i=1,...,19)
19

> At =16000 (i=1,..,19)
=1

Y=

(5.45)

5.5.6.4 Résultats de 'optimisation (B)

Le tableau présente les résultats du calcul et la figure les profils temporels optimaux
des variables de décision.

TABLE 5.12 — Résultats de 'optimisation — Cas 5B
VVH, (h™Y) | w | Tin (K) | T.(1) (K) J Ceoke,maz(tf) (mol/kgcata)
- - 553,7 629,3 3437 0,11

La figure présente les profils optimaux du rapport entre le débit d’alimentation et le
débit de recyclage (w) et le débit de recyclage de gaz (VV H,).

Apres 1,5 h de réaction, 'oxygene n’ayant pas réagi est renvoyé a l'entrée du réacteur.
Maintenir des valeurs élevées pour le débit d’alimentation et le taux de recyclage n’aurait pas
augmenté significativement la quantité d’oxygene, et donc n’aurait pas favorisé beaucoup la
réaction. La nécessité de minimiser le débit global explique donc la chute de w et VV H. a ce
temps. On vérifie sur la figure que la température maximale reste inférieure au seuil imposé.

La figure présente une comparaison entre les deux fonctions objectifs (incluant ou non
le débit d’alimentation). Elle montre que pour la fonction objectif incluant le cotit opératoire, les
débits d’alimentation (VV H,) et de recyclage (VV H,.) sont globalement plus faibles que pour le
cas de la seule minimisation de la concentration du coke (figure . Cependant, les profils
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FIGURE 5.30 — Profils optimaux de w et du débit de recyclage de gaz (VV H.) (Cas B)
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FIGURE 5.32 — Comparaison entre les deux fonctions objectifs (avec et sans débit)

de concentration maximale du coke sont presque identiques pour les deux cas (figure .
Par conséquent, un débit d’alimentation et un débit de recyclage élevés ne sont pas nécessaires,
et pour optimiser la régénération du catalyseur, il convient de tenir compte du débit dans la
fonction objectif.

5.6 Conclusions

Dans ce travail, nous avons tout d’abord analysé les données expérimentales pour la régéné-
ration du catalyseur. Ces études ont mis en évidence que : (1) 'eau peut augmenter la réactivité
du coke, méme si elle n’intervient pas dans la cinétique de combustion du coke; (2) la réactivité
du coke peut varier d’une expérience a ’autre, ou méme d’une position a ’autre dans une méme
expérience ; (3) il y a probablement deux différents types de catalyseur; (4) la concentration du
coke peut varier avec la positon du réacteur.

Ensuite, un modele bidimensionnel a deux phases est utilisé pour tenir compte d’une éven-
tuelle limite de transfert de matiere dans le catalyseur. Nous avons remarqué que le coke contient
non seulement du carbone et de ’hydrogene, il contient aussi de I'oxygene, de plus, la combus-
tion de ’hydrogene du coke est plus rapide que le carbone du coke. La comparaison des résultats
de la prédiction du modele et de mesures expérimentales nous permettent de choisir un schéma
réactionnel et le modele cinétique correspondant les plus adaptés a notre cas. Avec les mesures
expérimentales réalisées, nous avons identifié les parametres cinétiques et des concentrations et
compositions initiales du coke. Les prédictions du modele concordent bien avec les mesures ex-
périmentales, aussi bien le profil de la température de différentes positions en fonction du temps
que les profils dynamiques de la concentration du COg du CO et de I'oxygeéne a la sortie du
réacteur.

Le modele validé est ensuite utilisé pour une étude d’optimisation et conception de la régé-
nération du catalyseur.

Les résultats d’optimisation montrent qu'un fonctionnement dynamique (e.g, une augmenta-
tion progressive de la température du caloporteur et de la fraction molaire d’oxygene d’alimen-
tation, et une réduction du débit d’alimentation dans 1’étape finale) permet une amélioration
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substantielle des performances (concentration maximale du coke au temps final) de la régénéra-
tion du catalyseur.

Le cas du recyclage de gaz permet d’économiser les gaz d’alimentation. Son optimisation
sur la température du fluide caloporteur, la température d’alimentation, les profils du débit de
recyclage et d’alimentation a été effectuée et a permis d’obtenir de bien meilleures performances
de la régénération du catalyseur. Par ailleurs, une optimisation en tenant en compte du cofit
de fonctionnement, lié aux débits d’alimentation et de recyclage, a été effectué. Les résultats
montrent que ’on peut réduire les débits d’alimentation et de recyclage dans ’étape finale de la
régénération et obtenir presque la méme concentration maximale du coke dans le réacteur.



Chapitre 6

Modélisation et simulation de la
déshydratation du glycérol

Ce chapitre traite du réacteur de production d’acroléine par déshydratation du glycérol.
Apres une présentation des dispositifs expérimentaux, le modele du réacteur et le schéma ciné-
tique sont détaillés. Une identification paramétrique est ensuite menée, et permet d’aboutir a
un modele prédictif du réacteur, a la fois pour la production et pour le cokage.

6.1 Présentation du systeme et analyse des données expérimen-
tales

Les données expérimentales sont soit fournies par Arkema, soit obtenues dans le cadre de la
these de Martinuzzi (2014). Les expériences sont réalisées avec différentes tailles de catalyseur
et dans des réacteurs de différentes dimensions.

6.1.1 Données expérimentales fournies par Arkema

Les mesures expérimentales fournies par Arkema ont été obtenues avec trois réacteurs de
différentes dimensions. Notons que ces différents réacteurs n’ont pas été utilisés pour effectuer
les mémes types de mesures.

Réacteur 1

Il s’agit d’'un réacteur a lit fixe avec un diametre intérieur de 0,023 m, une longueur de
0,075 m, garni de catalyseur GHK24 d’un diametre de 3 mm. Les conditions opératoires sont
présentées dans le tableau [6.1

Les mesures qui y ont été réalisées sont celles des profils axiaux de concentration massique
du coke en fonction du temps.

Réacteur 2 - Cas SF

Il s’agit d’un des réacteurs utilisés dans le chapitre [5.2.1] pour la régénération du cataly-
seur (Tableau [5.3}Cas SF, Figure qui est ici utilisé pour la déshydratation du glycérol. Le
garnissage utilisé est le catalyseur GHK24, d'un diametre de 0,003 m.

Les conditions opératoires sont fournies dans le tableau[6.2] Les mesures expérimentales com-
prennent les températures le long de 'axe central du lit, la conversion du glycérol, le rendement
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TABLE 6.1 — Conditions opératoires — Réacteur 1

NG Fractions molaires de I’alimentation P; VVH  T..,
glycérol acroléine Oz  HO Nz (bar) (h7!) (K)
1 0,051 0 0,019 0,26 0,67 2,7 2070 563
2 0,051 0 0,019 0,26 0,67 2,7 2070 603
3 0,051 0 0 0,26 0,69 2,7 2070 563
4 0 0,032 0,018 0,31 0,64 2,7 2070 563
TABLE 6.2 — Conditions opératoires — Réacteur 2

N° Fractions molaires de ’alimentation P, VVH Tealo

glycérol Oy  Hy0O Ny (bar) (h=1) (K)

SF1 0,060 0,028 0,308 0,604 2,7 2004 565

SF2 0,060 0,028 0,308 0,604 2,7 1212-2004 565
SF3 0,060 0,028 0,308 0,604 2,7 1197-2008 565

en acroléine, et le rendement des sous-produits comme le méthylglyoxal, le propionaldéhyde,
I’acétaldéhyde, I'acide acrylique, I’acide acétique, le CO et le COs.

Réacteur 3 - Cas DL

Il s’agit de Pautre réacteur (cas DL) utilisé pour la régénération (chapitre[5.2.1)). Les données
le concernant sont présentées dans le tableau Le catalyseur utilisé est le GHK22 (ce cata-
lyseur se désactive un peu plus vite que le catalyseur GHK24). Comme nous ne disposons pas
de suffisamment de données pour déterminer les parametres cinétiques, et que les deux types de
catalyseur ont des propriétés similaires, les mesures expérimentales effectuées dans ce réacteur
ont été utilisées en supposant que les deux types de catalyseur ont les mémes propriétés.

TABLE 6.3 — Conditions opératoires — Réacteur 3

N° Fractions molaires P, Hauteur cata VVH T,
glycérol 02 (bar) (m) (h=1)  (K)

DL1 0,047 0,019 2,7 0,90 2000 563
DL2 0,047 0,019 2,7 0,60 3000 563
DL3 0,047 0,019 2,7 0,308 6000 563

Les conditions opératoires sont présentées dans le tableau Les mesures expérimentales
comprennent la conversion du glycérol, le rendement de 1’acroléine, et le rendement des sous-
produits comme le COx, le propionaldéhyde, I'acétaldéhyde et I’acide acrylique.

6.1.2 Données expérimentales obtenues au LRGP

Une étude expérimentale de la déshydratation du glycérol avec le catalyseur GHK24 dans
un réacteur isotherme a 1’échelle du laboratoire a été faite par Isabelle Martinuzzi dans le cadre
de son travail de these (Martinuzzi, 2014).
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Les expériences avaient pour objectif d’étudier le schéma réactionnel et de déterminer les
cinétiques. Elles ont été réalisées en conditions isothermes. Le diametre du réacteur utilisé est
de 1 cm, la zone catalytique était longue de 1,4 cm, avec un remplissage de 0,966 g de catalyseur
GHK24 (sous forme de poudre d’un diametre d’environ 300-350 pm). En supposant que la
masse volumique apparente du catalyseur en poudre est identique a celle des grains, la porosité
du réacteur calculée est de 0,45.

Les conditions opératoires des expériences considérées dans ce travail sont présentées dans le

tableau [6.41

TABLE 6.4 — Conditions opératoires — Réacteur LRGP

N° Fractions molaires (alimentation) P; Frip, T

glycérol  Oq Hy0O (bar) (h™1) (K)
1 0,030 0,061 0,39 1,7 17982 543
2 0,039 0,055 0,43 1,7 19691 543
3 0,019 0,061 0,41 1,7 17837 543
4 0,031 0,059 0,41 1,7 36732 543

Les mesures expérimentales comprennent la conversion du glycérol, le rendement de I'acro-
léine, et le rendement des sous-produits principaux comme le formaldéhyde, le 2-oxopropanal,
le propionaldéhyde, I'acétaldéhyde, ’acide acrylique, ’acide acétique, le CO et le COs.

6.2 Modélisation du réacteur

La réaction de déshydratation du glycérol et la régénération du catalyseur s’effectuent dans le
méme réacteur. On a donc utilisé un modele identique a celui proposé au chapitre [5, Cependant,
les réacteurs utilisés dans le présent chapitre sont de dimensions différentes, et leur simulation
doit étre menée simultanément. Les modeles ont donc été adimensionnalisés et présentés ci-apres.

Les positions axiales et radiales adimensionnelles, z* et r* sont définies par :

(6.1)

* (7" — RI)
= EoR) (6.2)

ou r et z sont les positions dimensionnelles dans le lit de catalyseur, L est la longueur du lit,
Ry, le rayon intérieur (qui est non nul dans le cas de la présence d’un thermocouple au centre
du lit) et R le rayon extérieur.

Bilan de matiére dans un grain catalytique
Bilan de matiere des gaz

Le bilan de matiere des gaz au sein d’une seule particule ainsi que les conditions initiales et
aux limites correspondantes sont identiques & celles fournies dans le cas de la régénération du

catalyseur (équations et [2.41)
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Bilans de matiére du coke

Ce bilan s’écrit simplement, pour chaque site catalytique de formation du coke k :

NR
dccoke,k
Tat ]Z::l vkl (6.3)

Les conditions initiales sont les suivantes :

Ccoke,k ‘t:() =0 (64)

Bilan de matiére sur le réacteur

Le bilan de matiére pour un constituant ¢ s’écrit, en coordonnées adimensionnelles :

Oz L, 0%
R A Y
0 81’1 1 0 8%‘2 1
= — | DazCt = | 55 — (Dt~ | ——

Dyt~
" r*(R— Ry) + R orr R— Ry
+ Ep(]‘ - E)ava (Ni’T‘p:Rp - xiNT‘Tp:Rp)

Les conditions aux limites de ce bilan sont les suivantes :

E)xi 1
2*=0 <uct:z:-—D ct*>| +—0 = Ny
a 2 axr az L z u,? P
z¥=1 axi =0
3;. ==l (6.6)
=0 . =0
gr r*=0
S e Y
or* | ,._y
La condition initiale s’écrit toujours :
Tilmo =29 (i=1,..NC —1) (6.7)
Le bilan global de matiere devient :
O(ucy) 1 Ocy
02 E + Ea = Ep(]. — E)CLUO[NT|TPZRP (68)

La condition a la limite de ce bilan est une relation entre le flux IV, ; et la vitesse axiale u a
I’'entrée de 1’écoulement :

NC
2 =0 (uctNZ*:O = ZNu,i,m (69)
=1

et la condition initiale est :

(6.10)

1 NC
i=1

t=0
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Bilan d’énergie sur le réacteur

Comme le coke n’est pas du carbone (graphite) pur, son enthalpie standard de formation
(AfHY, ) n'est pas nulle, et doit donc étre prise en compte dans le bilan enthalpique. Pour sim-
plifier le probleme, nous supposons que le Ay H . est constante dans I'intervalle de température
de nos expériences.

Le bilan d’énergie s’écrit alors ainsi :

NC NC
oT\ 1 oT
c ; <u$icp,iaz*> 7t ffct; (2:Cpi) + (1 =€) psCps wn

_ 9 (0T 1, o ( ary
9z \ " 0zx ) L2 9rs T orr (R_RI)2

1 or 1 (6.11)

TR RN+ RO R Ry

- Oé(l - 5)ps?cok:eAT}If,cok:e
NC

- Oé{:‘p(l - a)av Z [(ATHJ(‘),Z + H; — HS) Ni|7"p:Rp]
=1

ol Teope €st la vitesse moyenne de formation du coke dans un grain catalytique.
Les conditions aux limites de ce bilan sont suivantes :

2" =0 T|z*:0 =T

oT
2 =1 ? =0
< z*¥=1
oT
=0 oL —0 (6.12)
or* r*=0
1
*=1 Ap—— =ht (Togio — 1=
T T(?r* T*le " RI t( calo ‘7"—1)
La condition initiale est :
Tli=0 = Tp (6.13)

Bilan de quantité de mouvement

La perte de charge dans le lit est calculée a I'aide de I’équation d’Ergun, avec les parametres
usuels (b1=150 et by=1,75). La relation adimensionnalisée devient :

1 —eprVu? +v%u
+ by

oP1 _, (1 —&)? puyu
e d2 €3 dp

—oaT=h (6.14)

Pour la condition a la limite, c’est la pression a la sortie du réacteur qui est fixée, soit :

z=1  Pl.ey = Py (6.15)
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6.3 Cinétiques de la déshydratation catalytique du glycérol

La production d’acroléine par déshydratation catalytique du glycérol met en jeu un grand
nombre de réactions secondaires. Certaines ont 'inconvénient majeur de produire un dépdt du
coke a la surface du catalyseur. La formation progressive de coke avec le temps est normalement
associée a une diminution d’activité du catalyseur. La quantité et la nature chimique de ces
dépobts carbonés dépendent des conditions de réaction et de la composition de 1’alimentation.
La modélisation doit donc intégrer la cinétique de formation du coke et I'activité du catalyseur
correspondant.

L’un des problemes principaux dans le choix d’un modele est I'interprétation de la désacti-
vation par le coke. Un mauvais choix de modele peut entrainer des conclusions erronées sur le
mécanisme de réaction. Certaines approches pour le dépot du coke peuvent étre trouvées dans
la littérature. On peut notamment supposer que :

1. le coke s’accumule localement, et la désactivation est une simple fonction de la quantité
déposée (Forzatti et Lietti, 1999);

2. le dépot de coke s’effectue par une combinaison de monocouches et multicouches (Gascon
et al., [2003; Romeo et al.| |1999) ;

3. la surface catalytique est hétérogene, et le dépot de coke s’effectue sur certains types de
sites uniquement (Rodriguez et al., [1995)).

6.3.1 Schéma réactionnel

Les schémas réactionnels de déshydratation du glycérol ont fait I’'objet de nombreuses études
(Deleplanque et al.| (2010); [Nimlos et al.| (2006); |[Suprun et al. (2009), etc.).

Afin de choisir un modeéle cinétique adapté, nous avons tout d’abord analysé les mesures
expérimentales, et les phénomenes suivants ont été observés :

— Avec une alimentation composée de glycérol, il y a production de coke.

— Avec une alimentation composée d’acroléine, il y a également production de coke.

— En début de réaction, le coke se forme tres rapidement et est presque homogene sur toute
la longueur du lit. Aprés 2 heures, la formation du coke est beaucoup plus lente. Apres 21
heures, il y a plus de coke dans la zone proche de I’entrée du réacteur que vers la sortie.

— La formation du coke est une réaction en plusieurs étapes, et de nombreux sous-produits
peuvent former le coke. Suprun et al. (2009) montrent que le dépot de coke est formé par
condensations secondaires de Ca- et Cg-aldéhydes et/ou de dérivés du furanne.

— Les concentrations en eau et en oxygene influencent les réactions.

— Le rendement et la sélectivité de ’acroléine diminuent avec la formation du coke.

— La production du coke et des sous-produits a lieu méme en l’absence d’oxygene.

Ainsi que nous 'avons déja expliqué en section pour l'oxydation du propylene, il est
presque impossible de décrire quantitativement toutes les réactions a partir de données expéri-
mentales limitées car plus d’une réaction secondaire conduisent a des oxydes de carbone, coke
et autres produits. En accord avec les mesures expérimentales et a partir des études bibliogra-
phiques (de Oliveira et al., 2011} Deleplanque et al. |2010; [Katryniok et al., 2013} [Suprun et al.,
2009; Yan et Suppes, [2009)), un schéma réactionnel avec les sous-produits principaux (plus de
0,5% de rendement lors des mesures expérimentales) est proposé sur la figure
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HD/\‘AC{-I

(8]
| 0] o [+]
"o J Py
+H, . H

Méthylglyoxal —> Hydroxyacétone —> Acétaldéhyde —> Acide acétique

Q

g T on o e 0 ‘*\)I\ o
Hydroxypropanale ——2- > Acroléine — Acide Acrylique

Co, / l

Coke Propionaldéhyde
W Q

OH
Glycerol

FIGURE 6.1 — Schéma réactionnel de déshydratation du glycérol

6.3.2 Modeles cinétiques

Malgré un nombre croissant d’études sur cette réaction et son schéma réactionnel, tres peu
de modeles cinétiques sont disponibles.

Abdullah et al. (2004) ont effectué une étude sur la cinétique de désactivation. Dans son
étude, trois modeles de désactivation par le coke avec différentes approches mécanistiques de la
formation de coke sont développés et comparés :

1.
2.

3.

désactivation par le coke sans influence de sa nature;

désactivation par le coke avec une influence différente entre une monocouche et des couches
multiples;

désactivation par le coke en fonction du site catalytique.

Les auteurs montrent que le modele de désactivation sur surface hétérogene est bien celui qui
représente le mieux les données expérimentales, a la fois en terme de teneur en coke et d’activité
du catalyseur en fonction du temps. Ce modele tient compte de 'existence de deux types de
sites actifs a la surface du catalyseur. La réaction principale a lieu simultanément sur les deux
sites, mais un seul d’entre eux est désactivé par le coke.

Sous-produits
HO /

Acroleme
Glycerol

Coke,
Coke,

FIGURE 6.2 — Schéma réactionnel simplifié

Dans notre travail, ayant analysé la variation de la quantité du coke en fonction du temps,
nous supposons que deux types de sites de différentes activités existent dans le catalyseur, et que
tous deux peuvent étre désactivés par le coke. Pour simplifier le probleme, et comme 1’objectif
principal est de prédire le rendement en acroléine, les réactions secondaires pour le glycérol sont
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exprimées par une réaction unique de conversion en « sous-produits », qui permettra de satisfaire
le bilan sur le carbone.

Par ailleurs, le coke est un mélange d’éléments et ne contient pas que du carbone. Afin de
transformer la concentration molaire du coke (basée sur le carbone) intervenant dans le modele
en concentration massique, mesurée dans le réacteur 1, il faut connaitre sa masse molaire, ou
mieux, sa composition. La précision de la masse molaire du coke va influer sur le bilan carbone
pendant le calcul. Dans ce travail, les compositions du coke utilisés sont celles identifiées dans
le chapitre |5 & partir des données de régénération du catalyseur, soit C'Hg 4700 43. La masse
molaire du coke est donc de 19,35 g/mol.

En tenant compte de la composition C'Hy 470043, nous supposons que les réactions 5 et
6 forment exclusivement du coke (formation a partir de lacroléine, voir schéma réactionnel
ci-dessous). Pour la formation & partir du glycérol (réactions 3 et 4), 2 molécules d’eau sont
produites simultanément si I’on considere que les cokes issus du glycérol et de ’acroléine sont
identiques.

Le schéma réactionnel simplifié est présenté sur la figure [6.2] avec les réactions ci-dessous :

CH>;OH-CHOH-CH;OH — CH3=CH-CHO + 2H50
CH>,OH-CHOH-CH>;OH — Sous-produit
CH>;OH-CHOH-CH>,OH — 3Coke; + 2H20
CH>OH-CHOH-CH>OH — 3Cokes+ 2H,0
CHy;=CH-CHO — 3Coke;

CHy=CH-CHO — 3Cokey

Dans ce travail, nous supposons que la déshydratation du glycérol en acroléine (réaction
1) et en sous-produits (réaction 2) suit un mécanisme de Langmuir-Hinshelwood, c’est-a-dire
que la vitesse d’une réaction hétérogene est contrdlée par la réaction des molécules adsorbées,
et que 'adsorption et la désorption sont en équilibre. Cependant, selon notre pré-étude, pour
la formation du coke a partir du glycérol, une cinétique de loi de puissance avec un ordre de
réaction de un pour le glycérol peut mieux représenter les mesures expérimentales. La réaction
a lieu simultanément sur les deux sites. La désactivation du catalyseur n’a pas le méme effet sur
les différentes réactions.

La vitesse de déshydratation du glycérol en acroléine est fournie par la relation suivante :

S ot W

P

gly Cl,max - CQ,max — Oy

cro cro 1+ kgldypgly |: Cl,max CQ,max
C -C C - . C (s
ot le terme | —214~ L P 2/maz 2} exprime l'activité du catalyseur pour cette réaction,
Cl,maz CQ,maz

qui est supposée étre inversement proportionnelle & la quantité de coke présente sur les sites 1 et
2; P est le coefficient d’activité des sites 2 par rapport aux sites 1 pour cette réaction et Cj 4z
est la concentration en coke (monocouche ou multicouche) maximale sur le site i.

Les réactions de formation des sous-produits a partir du glycérol sont supposées avoir lieu
sur les sites 1 et 2, mais aussi sur les sites non actifs. La vitesse de réaction du glycérol en
sous-produits est donnée par la relation suivante :

Cl,ma;r - Cl CQ,ma;r - CQ

Py
Tsp:ksp¢ 1+P2 +P3
1+ kglcfypgly Cl,maw C2,ma1:

(6.17)

ou P et P3 sont les coefficients d’activité des deux sites du catalyseur pour la réaction de
formation des sous-produits & partir du glycérol.
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Les vitesses de formation du coke sur les sites 1 et 2 du catalyseur a partir du glycérol et de
I’acroléine sont définies comme suit :

Ch
Tgly,C1 = kgly,CIPgly |:1 - C :| (618)
1,max
Ca
Tgly,C2 = kgly,CQPgly |:1 - C :| (619)
2, max
1
TAcro,C1 = kAcro,ClpAcro 1- C (620)
1,mazx
Cs
TAcro,C2 = kAcro,CQPAcra |:1 - :| (621)
2,max
avec le terme [1 s ] est la force motrice de formation du coke sur les sites i.
1, mazx
La vitesse de formation du coke total sur le catalyseur s’exprime donc comme :
Tcoke = 3 (Tgly,C’l + Tg1y,02 + T Acro,c1 t+ T‘Acro,CQ) (6.22)

Les vitesses de formation du coke sont supposées dépendre de la concentration en molécules
organiques, mais indépendantes de la pression partielle d’oxygene.

Dans un premier temps, les concentrations en oxygene et en eau ne sont par prises en compte
dans les modeles cinétiques. En fait, la présence d’eau peut augmenter le rendement en acro-
léine ; la présence d’oxygene peut d’une part augmenter les réactions secondaires, et d’autre part
régénérer le catalyseur.

Les constantes de vitesse de réaction, k, sont exprimées a 'aide d’une loi d’Arrhenius :

_E. /1 1
= k0 J(— 2
b=k exp[ R, <T Trefﬂ (6:23)

6.4 Identification des parametres

Cette section traite de la détermination des parametres du modele présenté précédemment.
Ils sont identifiés en utilisant 'ensemble des données expérimentales (voir la section [6.1.1). La
fonction objectif utilisée est le maximum de vraisemblance entre les mesures expérimentales et
les prédictions du modele.
Les différentes hypotheses effectuées lors de cette identification sont les suivantes :
— la composition du coke est C'Hg 4700 43 avec une masse molaire de 19,35 g/mol,
— l’enthalpie de formation du coke n’est pas nulle,
— l'enthalpie de formation moyenne des sous-produits (AyHgp) sera déterminée par les
mesures expérimentales,
— les autres propriétés physiques (capacité calorifique, viscosité, etc.) des sous-produits
utilisées sont les mémes que celles de 'acroléine,
— la porosité du réacteur 1 est supposée identique a celle du réacteur 'DL’ (Tableau et
est de 0,22.
Les corrélations de transfert de chaleur utilisées sont définies par les équations [3.17] et
avec les valeurs de la littérature pour les coefficients, sauf pour as qui sera identifié a ’aide des
mesures expérimentales.
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Comme nous ne disposons pas d’assez de mesures expérimentales effectuées avec différentes
températures, les énergies d’activation pour les réactions de glycérol en coke et en sous-produits
(Eciy,c1, Ecy,c2 et Egry,sp) ne sont pas estimables. Elles sont par conséquent intégrées dans
les constantes de vitesses.

Les valeurs des parametres identifiés sont présentées dans le tableau Les intervalles
de confiance montrent que ces parametres sont estimés avec une bonne précision a l’exception
de k%ly,CQ et ao. Le parametre k:glch correspond a la réaction de formation du coke sur les
sites 2 a partir du glycérol. Il est important de souligner qu’aucune valeur n’est disponible dans
littérature pour ce coefficient ; il est identifié par les mesures expérimentales. as est un coeflicient
de la conductivité du lit, sa valeur est fixée par la littérature a 0,1 (Wakao et Kaguei, 1982 [Yagi
et Kunii, |1957)).

Les résultats des simulations des différents cas détaillés dans la section sont analysés
ci-apres.

TABLE 6.5 — Résultats de 'estimation des parametres - Modele 1

Parametre Valeur Intervalle de Parametre Valeur Intervalle de
du modele finale confiance 95% du modele finale confiance 95%
Ch maz 5,65 0,21 Comax 2,15 0,05
Eacroc1 1,81x10* 5,6 x10? K ero.c1 7,05 x1075  5,7x1076
Eacro.c2 9,71x10*  8,4x10° K ero.c2 1,86x1073  8x107°
Eacro 3,37x10% 4,5%103 Oero 0,319 0,045
k1,01 4711074 4,8x107° - 5,77 X105 4,45x10~°
k%ly,sp 7,56x1072  1,03x1072 k;f; 130 18
P, 5,12 0,42 P 0,364 0,155
Py 7,70 0,52 ArHY -7,68 x10° 2,5 x10%
dpore 2.27x1078  2,0x10~° Af¢Heope 243 x10°  5,2x10%
Pout,sr1 2,49 0,002 Pout,sr2 2,49 0,002
Poyut,sF3 2,49 0,002 Pout, D11 2,51 0,002
Pout,pr2 2,57 0,002 Pout,pL3 2,64 0,002
as 7,53x1072  6,06x102

6.4.1 Simulation du réacteur 1 — Arkema

La figure [6.3(a)| compare les résultats de simulation aux mesures expérimentales des profils
axiaux de concentration du coke en fonction du temps (avec le catalyseur GHK24). La simu-
lation représente correctement les résultats expérimentaux (avec un écart moyen de 9,1%). La
figure compare les résultats calculés et les données expérimentales du profil de concen-
tration moyenne du coke dans I’ensemble du réacteur en fonction du temps. La aussi, 'accord
est satisfaisant. Le modele cinétique (avec la formation du coke sur deux sites catalytiques diffé-
rents) permet donc de prédire la vitesse de formation du coke en fonction du temps (tres rapide
dans les 2 premieres heures, puis bien plus lente), quelle que soit la position dans le réacteur.

6.4.2 Réacteur 2 — SF/Arkema

La figure présente la comparaison des prédictions du modele et des mesures expérimen-
tales du taux de conversion du glycérol et du rendement en acroléine en sortie du réacteur (avec
catalyseur GHK24). Le modele permet de prédire la variation de taux de conversion du glycérol
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F1GURE 6.3 — Comparaison des mesures de la concentration du coke aux prédictions du modele
— Réacteur 1

et du rendement en acroléine, ou bien la variation de 'activité et la sélectivité du catalyseur.
Initialement, 'activité du catalyseur est tres élevée, et la vitesse de formation du coke également.
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FIGURE 6.4 — Comparaison des prédictions et des expériences du taux de conversion du glycérol
et du rendement en acroléine en sortie du réacteur (procédé avec catalyseur GHK24)

Les trois expériences dans la figure [6.4] sont effectuées quasiment dans les mémes conditions

opératoires, sauf pour les premieres 0,8h ou différentes VVH sont appliquées (voir la figure .
Le faible rendement initial en acroléine est du a la formation rapide du coke (voir la ﬁgure
et a une sélectivité élevée en sous-produits.

De plus, les mesures montrent que la VVH initiale influe tres fortement sur la désactivation
du catalyseur. Cette influence (sur les premieres 0,8h) est méme supérieure a l'effet des 23h
restantes. La VVH controle en effet la vitesse de réaction, tres importante sur du catalyseur non
encore coké. On note par exemple que, pour ces expériences, les pics de chaleur se produisent
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FIGURE 6.5 — Profils de VVH pour les expériences du cas SF

principalement dans les 30 premieres minutes (figure , avec un écart de température maximal
entre les points chauds et le fluide caloporteur de 10 & 100 K et des pics irréguliers. Apres
deux heures, I’écart moyen de température entre le centre du tube et le fluide caloporteur le
long du réacteur est d’environ 5 K. Or, le modele ne permet pas de prédire ces phénomenes
précisément, et les simulations ne peuvent donc pas concorder avec I’ensemble des trois mesures
expérimentales.
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FIGURE 6.6 — Comparaison des prédictions et des expériences de température de trois différents
points au centre du réacteur

6.4.3 Réacteur 3 — DL/Arkema

La figure présente la comparaison entre les simulations et les mesures pour la conversion
du glycérol et le rendement en acroléine, a trois différentes positions axiales du réacteur (avec
catalyseur GHK22). Elle montre que les grandeurs prédites par le modele sont en bon accord
avec les mesures expérimentales.
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6.4.4 Réacteur LRGP

Les expériences de Martinuzzi (2014) ont été effectuées dans un réacteur isotherme avec un

catalyseur en poudre (diametre de catalyseur de 0,3 mm). La résistance a la diffusion dans ce
catalyseur a été négligée.

Quatre séries de mesures expérimentales du taux de conversion du glycérol et du rendement

en acroléine sont comparées aux prédictions du modele sur la figure Les prédictions et les
mesures sont globalement en bon accord.
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FIGURE 6.8 — Comparaison entre les prédictions du modele et les mesures expérimentales au
laboratoire pour la conversion du glycérol et le rendement en acroléine.
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6.5 Conclusions

Ce chapitre a permis de détailler la modélisation mise en ceuvre pour représenter la déshy-
dratation du glycérol en acroléine dans un réacteur a lit fixe. Un modele bidimensionnel a deux
phases est utilisé. L’établissement d’un modele prédictif a comporté une identification paramé-
trique basée sur les données expérimentales effectuées dans plusieurs réacteurs.

Un modele cinétique avec une production du coke a partir du glycérol et de ’acroléine sur
deux sites catalytiques différents a été développé. La déshydratation du glycérol en acroléine
et les réactions secondaires du glycérol sont supposées étre catalysées sur les deux sites, qui se
désactivent de différentes fagons.

Ce modele permet de représenter l’ensemble des mesures expérimentales avec un accord
satisfaisant, y compris le profil axial de la concentration du coke en fonction du temps, les profils
du taux de conversion du glycérol et le rendement en acroléine dans les réacteurs de différentes
dimensions et avec différentes tailles de catalyseur.
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Conclusions

L’objectif de ce travail était de concevoir, dimensionner et optimiser un réacteur de fabrica-
tion d’acroléine a partir du propyléne ou du glycérol. Cette production peut s’effectuer :
— & partir du propyléne (procédé actuel), dans un réacteur multitubulaire & lit fixe, en
régime permanent,
— ou a partir du glycérol (procédé en développement), dans le méme type de réacteur mais
en régime transitoire.
Le travail a consisté dans ces deux cas a modéliser le réacteur et les réactions a partir
de modeles phénoménologiques et de 'analyse des données expérimentales disponibles, puis a
utiliser ces modeles dans le cadre d’une étude d’optimisation. Dans les deux premiers chapitres
de cette these, nous avons décrit en détail les modeles de réacteur et les techniques numériques
utilisées pour leur simulation et leur optimisation.

Production d’acroléine a partir du propyléne

La méthodologie d’étude utilisée pour ’ensemble du travail a pu étre validée sur le procédé
de conversion du propyléne en acroléine.

Dans le chapitre 3, nous avons développé un modele prédictif du réacteur de production
d’acroléine a partir du propyléne. Les parametres inconnus de ce modele ont été identifiés grace
a des mesures effectuées dans un réacteur pilote, mais également au laboratoire. Une analyse
d’estimabilité a été nécessaire, et nous a permis de simplifier le schéma réactionnel (en particulier
en négligeant la production de COg issue de l'oxydation de l'acide acrylique). Ainsi, on a pu
déterminer le modele cinétique le plus approprié, qui est le modele rédox avec propylene adsorbé.

Les simulations numériques ont permis de comparer les modeles du réacteur. Les résultats de
simulations montrent que le gradient radial de température au sein du lit fixe a 1’échelle du pilote
est important, un modele bidimensionnel est donc nécessaire. Le modele hétérogene bidimen-
sionnel (modele 2) et le modele pseudo-homogene bidimensionnel avec deux activités différentes
du catalyseur (modele 3) ont montré que 'activité apparente du catalyseur pour le réacteur du
laboratoire est plus grande que celle du réacteur pilote. Ces deux modeles permettent de repré-
senter ’ensemble des mesures expérimentales (la température du réacteur et les rendements des
produits) a I’échelle du pilote et du laboratoire avec un accord tres satisfaisant. Cependant, nous
ne disposons pas de mesures expérimentales pour vérifier le grand écart de température entre
le solide et le fluide a I’échelle du laboratoire prédit par le modele hétérogene. Nous recomman-
dons par conséquent 1'utilisation du modele pseudo-homogene avec deux activités différentes du
catalyseur.

Par ailleurs, les simulations ont montré qu’il y a un temps de latence (correspond a une
distance de l'entrée de 7,66 cm pour le démarrage de réaction) pour les réactions mises en jeu
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dans le réacteur du laboratoire.

Une optimisation de certains aspects des conditions opératoires du réacteur a été réalisée dans
le chapitre 4. Les études d’optimisation (avec le modele identifié) confirment qu’une seule section
de refroidissement du réacteur est suffisante pour maximiser le rendement en acroléine. Dans
le cas d’une pression d’alimentation constante et égale a 1,7 bar, pour les fonctions objectif du
rendement en acroléine ou le rendement total en acroléine et en acide acrylique, la température
optimale du caloporteur augmente linéairement avec le débit d’alimentation. Le débit optimal
correspondant aux rendements maximaux est d’environ 75 mol/h pour les deux cas. Cependant,
pour maximiser le rendement total en acroléine et en acide acrylique, une température plus
élevée est nécessaire par rapport au cas de la maximisation du rendement en acroléine seul.
Ensuite, 'ensemble de la pression d’alimentation et de la température du fluide caloporteur ont
été optimisées. Dans ce cas, la pression d’alimentation augmente presque linéairement avec le
débit d’alimentation ; par contre, la température du caloporteur est presque constante.

Par ailleurs, pour une VVH constante, la longueur du réacteur n’a pas d’influence évidente
sur le rendement en acroléine. Néanmoins, la longueur optimale du réacteur peut étre déterminée
a l'aide de contraintes sur les valeurs maximales de la perte de charge et de la température du
point chaud. Selon I'étude d’optimisation fondée sur le modele, un petit diametre du réacteur
permet de diminuer le point chaud et d’avoir une température radiale plus uniforme qui permet
d’augmenter un peu le rendement en acroléine. Cependant, la variation radiale de la porosité et
I’effet de paroi ne sont pas pris en compte dans ce modele. Une validation du modele par des
mesures expérimentales avec plusieurs diametres du réacteur sera nécessaire.

Production d’acroléine a partir du glycérol

L’objectif de cette partie est de modéliser et optimiser un réacteur de production d’acroléine
a partir du glycérol.

Dans la premiere partie du chapitre 5, une étude de la modélisation de la régénération du
catalyseur a été menée. Un modele bidimensionnel a deux phases est utilisé pour tenir compte
d’une éventuelle limite de transfert de matiére dans le catalyseur. Nous avons remarqué que le
coke contient non seulement du carbone et de ’hydrogene, mais aussi de 'oxygene. De plus, la
combustion de ’hydrogene du coke est plus rapide que le carbone du coke. La comparaison des
résultats de la prédiction du modele et de mesures expérimentales nous permettent de choisir
un schéma réactionnel et le modele cinétique correspondant les plus adaptés. Avec les mesures
expérimentales réalisées, nous avons identifié les parametres cinétiques et des concentrations
et compositions initiales du coke. Les prédictions du modele concordent bien avec les mesures
expérimentales, il s’agit des profils temporels de la température de différentes positions et des
profils temporels de la concentration du COs, du CO, et de I'oxygene a la sortie du réacteur.

Dans la deuxieme partie du chapitre 5, une étude d’optimisation et de conception de la
régénération du catalyseur a été réalisée avec le modele identifié. Les résultats d’optimisation
montrent qu’une opération dynamique (e.g, une augmentation progressivement de la tempé-
rature du caloporteur et de la fraction molaire d’oxygene d’alimentation, et une réduction du
débit d’alimentation en fin d’opération) permet d’améliorer substantiellement les performances
(concentration maximale du coke au temps final) de la régénération du catalyseur. Le cas de
recyclage du gaz permet d’économiser les gaz d’alimentation. Son optimisation sur la tempéra-
ture du fluide caloporteur, la température d’alimentation, les profils du débit de recyclage et
d’alimentation a été effectué et permet d’obtenir de bien meilleures performances pour la régé-
nération du catalyseur. Par ailleurs, une optimisation en tenant compte du cott lié aux débits
d’alimentation et de recyclage a été effectuée. Les résultats montrent que 'on peut réduire le
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débit d’alimentation et de recyclage vers la fin de I'étape de régénération et obtenir presque la
méme performance de la régénération du catalyseur.

Nous avons enfin pu modéliser le réacteur de déshydratation du glycérol, ainsi que les ciné-
tiques des réaction. En particulier, nous avons montré qu’un modele incluant deux sites cataly-
tiques de réactivités différentes représentait bien les mesures expérimentale. Nous pouvons ainsi
prédire le rendement en acroléine, mais également le profil spatial de concentration en coke, dont
la connaissance est nécessaire a la simulation et donc a 'optimisation de ’étape de régénération
du catalyseur.

Perspectives

Les modeles du réacteur ne prennent actuellement pas en compte la variation radiale de la
porosité du lit. On peut envisager I'implantation de modeles du profil radial de porosité du lit
et le calcul des champs de vitesses dans notre réacteur. L’utilisation de mesures expérimentales
avec différents diametres du réacteur devrait permettre une meilleure prédiction des résultats
expérimentaux, permettre d’étudier I'effet de paroi, la conductivité radiale du lit, et le transfert
de chaleur a la paroi.

Concernant l'optimisation de la régénération du catalyseur, des contraintes industrielles dé-
taillées sont nécessaires, par exemple, la température maximale du réacteur, le taux de recyclage
des gaz, et la perte de charge maximale. De plus, I'objectif de la régénération doit étre plus
précis, il s’agit de tenir en compte du cott opératoire et lefficacité de la régénération.

Par ailleurs, il est nécessaire d’effectuer plus de mesures expérimentales sur la déshydrata-
tion du catalyseur, dans le but de les confronter aux résultats de simulation et de valider le
modele : mesures du profil de concentration du coke avec plusieurs températures et différentes
concertations d’alimentation, mesures de rendements des produits avec plusieurs températures
et concentrations du glycérol d’alimentation,...

Enfin, nous pouvons étudier 'optimisation de I’ensemble du procédé glycérol, soit la déshy-
dratation du glycérol en acroléine et la régénération du catalyseur, comprenant une conception
de la dimension du réacteur et des conditions opératoires.
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Résumé

Ce travail est consacré a la modélisation, simulation et optimisation des réacteurs catalytiques
gaz/solide a lit fixe multitubulaire pour la production de 'acroléine & partir du propyléne ou du
glycérol. La premiere partie du travail traite de ’oxydation catalytique du propylene en acroléine.
Différents modeles cinétiques et du réacteur ont été développés. Les parametres inconnus mis en
jeu sont identifiés a partir des mesures expérimentales. Un ensemble de variables opératoires qui
maximisent les rendements des produits clés ont ensuite été déterminés en utilisant le modele
validé. La seconde partie du travail concerne la production d’acroléine a partir du glycérol. Elle
comprend une étape de déshydratation du glycérol et une étape de régénération du catalyseur.
Un modele hétérogene bidimensionnel a été développé. Pour la régénération du catalyseur, un
modele cinétique qui permet d’identifier la concentration et les compositions initiales du coke
et de prédire le processus de sa combustion a été développé et identifié a ’aide de mesures
expérimentales. L’optimisation de I’étape de régénération du catalyseur a ensuite été effectuée.
Pour I'étape de déshydratation, un modele cinétique qui permet de simuler simultanément la
déshydratation du glycérol, la formation du coke et la variation de I'activité du catalyseur a été
développé et identifié a ’aide de mesures expérimentales

Mots-clés: Réacteur catalytique a lit fixe, acroléine, oxydation du propyléne, déshydratation
du glycérol, régénération du catalyseur, modélisation, simulation, optimisation.

Abstract

In this work, modeling, simulation and optimization of multitubular gas/solid fixed bed
catalytic reactors for acrolein production from propylene or from glycerol are investigated. The
first part of the work deals with the catalytic oxidation of propylene to acrolein. Different kinetic
and reactor models are developed and the unknown parameters involved are identified from
experimental measurements. A set of operating variables that maximize the yield of key products
then determined using the validated reactor model. The second part of the work is devoted to the
production of acrolein from glycerol. This part consists of two steps : a glycerol dehydration step
and a catalyst regeneration step. A two-dimensional heterogeneous model is developed. In the
catalyst regeneration step, a kinetic model enabling the identification of the concentration and
initial compositions of the coke and the prediction of its combustion process is developed and
identified using experimental measurements. The optimization of the operating conditions of the
regeneration step is then carried out. In the dehydration step, a kinetic model that allows the
simultaneous simulation of glycerol dehydration, coke formation and catalyst activity variation
is developed and identified by means of experimental measurements.

Keywords: catalytic fixed bed reactor, acrolein propylene oxidation, glycerol dehydration, cat-
alyst regeneration, modeling, simulation, optimization.
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