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Nomenclature 

 

 

Lettres latines    Facteur pré-exponentiel ቀ     ⁄ ቁ                        Capacité thermique massique                 Perte de charge        Diamètre         Chaine polymère Ǯmorteǯ composée de n unités monomère (-)    Energie dǯactivation           

f Constante dǯefficacité de la réaction de décomposition (-)   Coefficient de transfert thermique                   Coefficient de transfert thermique global             

I Amorceur (-)    Constante de vitesse de la réaction   ቀ     ⁄ ቁ                       Longueur caractéristique, diamètre      ̇ Débit massique          

M Monomère (-) 

MM Masse molaire de lǯunité monomère              Masse molaire moyenne en nombre              Masse molaire moyenne en masse           

n Nombre dǯunités monomères dans un polymère (-)    Nombre de Nusselt     

PDI Indice de polymolécularité (-)     Chaine polymère Ǯvivanteǯ composée de n unités monomère (-)    Nombre de Péclet        Nombre de Prandtl      ̇ Débit volumique             Quantité de chaleur     

R Radical (-)    Vitesse de réaction de lǯespèce                       Rapports de réactivité       Constante des gaz parfaits                  Nombre de Reynolds     

T Température (°C) 
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t Temps (s)   Vitesse dǯécoulement             Concentration de lǯespèce X           

 

 

 

Lettres grecques   Longueur de chaîne cinétique         Enthalpie de réaction             ̇ Vitesse de cisaillement         Conductivité thermique                Moment sur les chaines Ǯvivantesǯ dǯordre k (-)    Moment sur les chaines Ǯvivantesǯ dǯordre k (-)   Viscosité dynamique          Masse volumique            Contrainte        Temps de passage     

 

 

 

Indices   se réfère au fluide réactif situé dans le tube intérieur    se réfère au fluide caloporteur situé dans le tube extérieur 

d se réfère à la réaction de décomposition de lǯamorceur 

i se réfère à la première étape de propagation 

p se réfère à lǯétape de propagation 

d se réfère à la réaction de décomposition de lǯamorceur 

f se réfère à une réaction de transfert 
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Introduction 

L͛iŶdustƌie ĐhiŵiƋue ĐheƌĐhe à aŵĠlioƌeƌ ĐoŶtiŶuelleŵeŶt ses pƌoĐĠdĠs Ƌue Đe 
soit pour réduire les coûts, élaborer de nouveaux produits ou améliorer leur qualité. Des 

avancées significatives sur tous ces aspects sont souhaitables dans un monde 

concurrentiel. De plus, des contraintes extérieures obligent cette industrie à 

reconsidérer son impact sur la planète (efficacité énergétique, retraitement des 

déchets) et à rendre les usines de plus en plus sûres et intégrées dans leur 

environnement. L͛iŶteŶsifiĐatioŶ des pƌoĐĠdĠs Ƌui se dĠǀeloppe depuis les aŶŶĠes ϴϬ 
appaƌait Đoŵŵe uŶe Ŷouǀelle ǀoie d͛aŵĠlioƌatioŶ des pƌoĐĠdĠs afiŶ de ƌĠpoŶdƌe à la 
fois aux contraintes économiques et aux demandes sociétales. 

L͛iŶteŶsifiĐatioŶ des pƌoĐĠdĠs ĐoŶsiste ŶoŶ seuleŵeŶt à optiŵiseƌ les pƌoĐĠdĠs, 

par exemple en trouvant des conditions opératoires plus favorables, mais également à 

les améliorer de façon drastique en ayant souvent recours à des technologies 

innovantes. Avec des performances accrues en terme de mélange et de transferts de 

matière et de chaleur, de nouveaux réacteurs ou séparateurs sont maintenant 

disponibles ou en cours de développement. 

Les procédés de polymérisation occupent une place spécifique dans les procédés 

chimiques car les polymères sont dits « produits par le procédé ». Autrement dit, leurs 

propriétés finales vont être déterminées par le chemin suivi au cours de la production. 

Le polǇŵğƌe ĐoŶtieŶt l͛histoƌiƋue du pƌoĐĠdĠ effeĐtuĠ et il Ŷ͛eǆiste pas de pƌoĐĠdĠ de 
séparation ou purification, qui pourrait rectifier les éventuels écarts aux spécifications 

produits au cours de l͛Ġtape de ƌĠaĐtioŶ, dans des conditions compatibles avec une 

pƌoduĐtioŶ à l͛ĠĐhelle iŶdustƌielle.  

Il eǆiste peu d͛eǆeŵples d͛iŶteŶsifiĐatioŶ de pƌoĐĠdĠs de polǇŵĠƌisatioŶ. CeƌtaiŶs 
ont été très optimisés et sont opérés de façon continue pour des polymères produits en 

grandes quantités (polystyrène, poly(Đhloƌuƌe de ǀiŶǇleͿ, polǇĠthǇlğŶe…Ϳ. À l͛opposĠ, de 

nombreux polymères sont produits en faible quantité ; leurs procédés de fabrication 

sont discontinus et peu optimisés. 

Plusieurs freins à l͛iŶteŶsifiĐatioŶ des pƌoĐĠdĠs de polǇŵĠƌisatioŶ existent tel que 

les temps de réaction nécessaires, souǀeŶt de l͛oƌdre de la dizaine de minutes à 

plusieurs heures, et la viscosité importante des milieux réactionnels. D͛autƌes arguments 

soŶt plus faǀoƌaďles à uŶe dĠŵaƌĐhe d͛iŶteŶsifiĐatioŶ. Ce sont des procédés très 

sensibles aux gradients de température et concentrations et la gestioŶ de l͛eǆotheƌŵie 
de certaines réactions de polymérisation peut être déterminante. L͛aŵĠlioƌatioŶ des 
tƌaŶsfeƌts et du ŵĠlaŶge deǀƌait peƌŵettƌe d͛oďteŶiƌ des polymères de meilleure qualité 

et d͛augŵeŶteƌ la pƌoduĐtiǀitĠ de Đes procédés. 

Projet F3Factory 

Ce travail de thèse s͛est dĠƌoulĠ daŶs le Đadƌe du pƌojet euƌopĠeŶ FϯFaĐtoƌǇ 

signifiant Flexible Fast Future Factory (F3Factory Consortium, 2013). L͛oďjeĐtif a ĠtĠ de 
dĠǀeloppeƌ uŶ ĐoŶĐept d͛usiŶe ŵodulaiƌe iŶteŶsifiĠe pour la production en continu de 
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petits et moyens volumes. Au-delà, il s͛agit d͛aŵĠlioƌeƌ la ĐoŵpĠtitiǀitĠ des iŶdustƌies 
européennes en développant de nouvelles technologies et de nouvelles façons de 

produire. 

L͛aŶalǇse de dĠpaƌt est la suiǀaŶte : les procédés chimiques existants peuvent être 

diǀisĠs eŶ deuǆ gƌaŶdes ĐatĠgoƌies. D͛uŶe paƌt, les pƌoĐĠdĠs pƌoduisaŶt de gƌaŶds 
volumes qui sont très bien optimisés mais font appel à des installations dédiées et sont 

doŶĐ ŶoŶ ŵodulaďles. D͛autƌe paƌt, les autƌes pƌoĐĠdĠs pouƌ de plus petits ǀoluŵes de 
production sont eux peu optimisés et souvent ŵetteŶt eŶ œuǀƌe uŶe cuve agitée dans 

des ateliers multi-produit. L͛usiŶe FϯFaĐtoƌǇ pouƌƌait ġtƌe uŶe alternative à ce 

paradigŵe. Elle offƌiƌait l͛effiĐaĐitĠ à des atelieƌs multi-produit pour des productions de 

petits volumes avec la mise en place des technologies intensifiées mais adaptables à 

différents procédés. Pour les grands volumes, il serait possible de leur apporter de la 

flexibilité en remplaçant une usine de production mondiale par plusieurs modules 

localisés sur les lieux de consommations.  

Le projet F3Factory rassemble 25 partenaires issus de ϵ paǇs de l͛UŶioŶ 
Européenne et provenant du monde industriel et académique. Il a été financé à hauteur 

de ϯϬ ŵillioŶs d͛euƌos paƌ l͛U.E. et les diffĠƌeŶts paƌteŶaiƌes. Sept cas industriels (sous-

projets) ont été étudiés pour développer de nouveaux procédés adaptés au concept F3F. 

Ces cas étaient variés en termes de volume de production et couvraient différents 

doŵaiŶes de la Đhiŵie allaŶt de l͛iŶteƌŵĠdiaiƌe phaƌŵaĐeutiƋue ;BAYE‘Ϳ au shampoing 

(P&G). 

Dans le concept F3Factory, un atelier (Figure 0.1Ϳ s͛aƌtiĐule autouƌ d͛uŶe ĐoloŶŶe 
vertébrale centrale fournissant les utilités sur laquelle viennent se connecter des 

modules intensifiés. Une ligne de production est composée de plusieurs modules en 

série et plusieurs lignes de production peuvent être  opérées parallèlement. 

Les procédés sont donc inclus dans un ou plusieurs modules, de la taille de 

containers standards. Ils sont donc déplaçables par des transports conventionnels et 

rendent le procédé facilement délocalisable/relocalisable, soit sur le lieu de production 

des matières premières, soit sur le lieu de vente du produit.  

 
Figure 0.1 CoŶĐept d’usiŶe ŵodulaiƌe dĠveloppĠe daŶs le pƌojet F3F 

Le pƌojet s͛est dĠƌoulĠ suƌ plusieuƌs aǆes : développement de procédés intensifiés, 

dĠfiŶitioŶs et staŶdaƌdisatioŶ de l͛usiŶe FϯFaĐtoƌǇ, dĠŵoŶstƌatioŶ du ĐoŶĐept FϯF, 
évaluation économique. 

Le développement de procédés intensifiés a été réalisé sur les sept cas industriels 

(sous-projets) doŶt uŶ ĐoŶĐeƌŶe les polǇŵğƌes soluďles daŶs l͛eau et Ƌui fait l͛oďjet de 
notre étude. Selon les spécificités des procédés étudiés, des technologies intensifiées 
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variées ont été utilisées et la faisabilité de chaque procédé a été évaluée. Le procédé 

devant tenir dans un container, la réduction en termes de taille était un facteur 

important.  

Un deuxième axe de travail du projet a été la standardisation des équipements et 

la définition de normes pour l͛usiŶe FϯFaĐtory. La modularité et la flexibilité des 

procédés étant des éléments clés du concept, de nouvelles références ont été mises en 

place notamment à destination des équipementiers afin que les technologies 

iŶteŶsifiĠes puisseŶt se ĐoŵďiŶeƌ ou s͛iŶteƌĐhaŶgeƌ. Les dimensions des containers ont 

été définies et celui-ci a été découpé en mailles élémentaires sur lesquelles viennent se 

placer les différents équipements du module. La standardisation des connectiques entre 

le module intensifié et le dock de la colonne ǀeƌtĠďƌale de l͛atelieƌ a ĠtĠ Ġtaďlie ;Figure 

0.2). La commande de procédé a été aussi largement abordée car la conduite de ces 

modules en parallèle de façon sûre nécessite d͛aǀoiƌ des Ŷoƌŵes ĐoŵŵuŶes. Le projet 

s͛est ĐoŶĐlu paƌ la dĠŵoŶstƌatioŶ de ϱ Đas iŶdustƌiels parmi les 7 étudiés, déclinés en 

ŵodules iŶteŶsifiĠs. Le pilotage de Đes diffĠƌeŶts pƌoĐĠdĠs s͛est dĠƌoulĠ au printemps 

2013 dans la halle pilote Invite, coŶstƌuite eŶ suiǀaŶt le sĐhĠŵa de l͛usiŶe FϯFaĐtoƌǇ. 

 
Figure 0.2 StaŶdaƌdisatioŶ d’uŶ ĐoŶtaiŶeƌ. Pƌojet FϯF 

Le troisième axe a porté sur l͛évaluation économique de ce concept. La 

localisation de la production sur le lieu de vente pour économiser le prix du transport, le 

fƌaĐtioŶŶeŵeŶt de l͛iŶǀestisseŵeŶt eŶ plusieuƌs petites usiŶes, la possiďilitĠ de ŵoduleƌ 
la production selon la demande du marché par exemple pour un nouveau produit sont 

des pistes Ƌui oŶt dĠŵoŶtƌĠ l͛iŶtĠƌġt économique du concept. 

Sous-projet Europoly : production en continu de polymères soluďles daŶs l’eau 

Nous avons travaillé sur la production de polymères solubles daŶs l͛eau eŶ 
ĐollaďoƌatioŶ aǀeĐ l͛université de Dortmund (TUDO), et les sociétés Solvay et BASF. Pour 

ŵettƌe eŶ œuǀƌe l͛aspeĐt multi-produit du module de production que nous devions 

dĠǀeloppeƌ, plusieuƌs Đas d͛Ġtude oŶt ĠtĠ abordés. Le premier était une 

ĐopolǇŵĠƌisatioŶ d͛aĐide aĐƌǇliƋue doŶŶaŶt uŶ polymère à hautes masses molaires. Il a 

été proposé par la société “olǀaǇ et a ĠtĠ l͛oďjet de Ŷotƌe travail. Les enjeux majeurs 

pouƌ la ŵise eŶ œuǀƌe du pƌoĐĠdĠ ont été la viscosité du milieu réactionnel et 

l͛eǆotheƌŵie de la ƌĠaĐtioŶ. Le deuǆiğŵe sĐĠŶaƌio était un procédé semi-batch proposé 

par BASF et étudié au laboratoire de l͛université de Dortmund (TUDO). Il s͛agissait 
également d͛uŶe ĐopolǇŵĠƌisatioŶ d͛aĐide aĐƌǇliƋue doŶt la pƌoďlĠŵatiƋue pƌiŶĐipale 
était la différence de réactivité entre les deux monomères, nécessitant l͛eŵploi 
d͛iŶjeĐtioŶs seĐoŶdaiƌes daŶs le ƌĠaĐteuƌ eŶ ĐoŶtiŶu. Les deux procédés sont des 

polymérisations radiĐalaiƌes eŶ solutioŶ daŶs l͛eau. 
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Des études en parallèle dans les deux laboratoires ont été menées en utilisant la 

même technologie de réacteur. Un module intensifié a pu être mis au point et la 

démonstration des deux cas industriels de Europoly a été effectuée en mai 2013.  

Démarche adoptée et plan du mémoire 

Pouƌ effeĐtueƌ l͛iŶteŶsifiĐatioŶ du pƌoĐĠdĠ de ĐopolǇŵĠƌisatioŶ et réaliser son 

passage au ĐoŶtiŶu, Ŷotƌe tƌaǀail s͛est dĠƌoulĠ eŶ tƌois phases pƌiŶĐipales à des ĠĐhelles 
différentes. 

 CHIMIE. Dans la première phase, nous nous sommes concentrés sur la réaction de 

polymérisation sans tenir compte de possibles limitations technologiques. Une étude 

préliminaire à petite échelle a été mise en place pour acquérir des données 

nécessaires au passage au continu. Une première évaluation du potentiel 

d͛iŶteŶsifiĐatioŶ a ĠtĠ obtenue. 

 TECHNOLOGIE. Dans un deuxième temps, le réacteur choisi pour le passage au 

continu a été caractérisé selon ses performances. Une fenêtre opératoire a été 

déterminée en fonction des limitations technologiques. La conduite de la réaction 

dans le réacteur a été finalement réalisée et les résultats ont été comparés aux 

prédictions. La faisabilité technique a été discutée. 

 PROCÉDÉ. Enfin, un module intensifié pour la production de polymères en continu 

a été mis au point. Le procédé a été considéré dans son ensemble. Nous apportons 

quelques arguments en faveur de ce type de procédés.  

 
Figure 0.3 Démarche suivie au cours de ce travail pour le passage de batch à continu, de l’ĠĐhelle 

laďoƌatoiƌe à l’ĠĐhelle pilote 

CoŶĐeƌŶaŶt Ŷotƌe Đas d͛Ġtude, Ŷous aǀoŶs Đhoisi de dĠƌouleƌ Ŷotƌe dĠŵaƌĐhe eŶ 
paƌtie aǀeĐ uŶe ƌĠaĐtioŶ ŵodğle, l͛hoŵopolǇŵĠƌisatioŶ d͛aĐide aĐƌǇliƋue ŶoŶ ioŶisĠ. EŶ 
effet, cela nous a permis de confronter nos résultats à ceux déjà publiés dans la 

littérature notamment en termes de cinétique. 
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Notre mémoire comprend quatre chapitres. Dans le premier chapitre, un état de 

l͛aƌt suƌ l͛iŶteŶsifiĐatioŶ et les pƌoĐĠdĠs de polǇŵĠƌisatioŶ est proposé. En fin de 

Đhapitƌe, le Đhoiǆ teĐhŶologiƋue et les leǀieƌs d͛iŶteŶsifiĐatioŶs possibles sont discutés. 

DaŶs le deuǆiğŵe Đhapitƌe, l͛Ġtude pƌĠliŵiŶaiƌe a ĠtĠ ĐoŶçue pouƌ aĐƋuĠƌiƌ des doŶŶĠes 
pouƌ le dĠǀeloppeŵeŶt du pƌoĐĠdĠ iŶteŶsifiĠ, iĐi l͛hoŵopolǇŵĠƌisatioŶ d͛aĐide 
aĐƌǇliƋue. DaŶs Ŷotƌe Đas, la ĐiŶĠtiƋue ŵais aussi l͛ĠǀolutioŶ de la ǀisĐositĠ soŶt 
apparues comme des données clés. À cet effet, un montage original a été conçu 

couplant rhéomètre et spectroscopie Raman. Dans le troisième chapitre, la réaction 

étudiée dans le chapitre deux est transposée en continu avec également un changement 

d͛ĠĐhelle. Le pilote de laboratoire y est décrit ainsi que sa caractérisation. Les limitations 

et les performances du réacteur en continu sont discutées. Enfin dans un quatrième 

Đhapitƌe, l͛Ġtude de la ĐopolǇŵĠƌisatioŶ eŶ ĐoŶtiŶu est pƌĠseŶtĠe. La dĠŵoŶstƌatioŶ de 
ce procédé dans un module intensifiée est détaillée. Le potentiel du concept F3Factory 

pour la production de polymères en solution est discuté dans la conclusion générale. 
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                    Chapitre ͟.
Intensification et procédés de 

polymérisation : état de l’art 

DaŶs Đe pƌeŵieƌ Đhapitƌe, Ŷous pƌoposoŶs uŶ Ġtat de l͛aƌt de l͛iŶteŶsifiĐatioŶ des 
procédés en termes de technologie et de concept. Puis nous nous intéresserons plus 

spécifiquement aux procédés de polymérisation. Nous discuterons le fait que peu de 

procédés intensifiés ont été développés pour la production de polymères. Finalement, 

les Đas d͛Ġtude seƌoŶt pƌĠseŶtĠs, les mécanismes réactionnels et les cinétiques de 

ƌĠaĐtioŶ dĠtaillĠs afiŶ de dĠgageƌ les pƌiŶĐipauǆ leǀieƌs d͛iŶteŶsifiĐatioŶ disponibles. 

1. 1. Intensification des procédés 

1.1.1. Définitions 

L͛iŶteŶsifiĐatioŶ des pƌoĐĠdĠs peut ġtƌe dĠfiŶie Đoŵŵe « le développement de 

procédés plus compacts, plus propres, plus efficaces sur le plan énergétique » 

(Stankiewicz et Moulijn, 2000). Il s͛agit de « développer de nouveaux appareils, 

techniques et concepts qui offrent des améliorations drastiques par rapport aux 

procédés conventionnels en réduisant la taille des équipements par rapport à leurs 

ĐapaĐitĠs de pƌoduĐtioŶ, eŶ ƌĠduisaŶt la ƋuaŶtitĠ d͛ĠŶeƌgie ĐoŶsoŵŵĠe ou la quantité 

de déchets produits, et finalement en développant des procédés plus intéressants 

économiquement ». D͛autƌes bénéfices sont attribués aux procédés intensifiés comme 

le fait Ƌu͛ils soieŶt intrinsèquement sûrs et Ƌu͛ils permettent de synthétiser des produits 

de meilleure qualité L͛iŶteŶsifiĐatioŶ revêt des aspects différents seloŶ l͛utilisateuƌ. Luo 

(Luo, 2012) en dénombre 5 souvent interdépendants. L͛iŶteŶsifiĐatioŶ peut ġtƌe 
réalisée en termes : 

 de productivité avec l͛augŵeŶtatioŶ de la ƋuaŶtitĠ pƌoduite paƌ uŶitĠ de teŵps et 
de taille sur un équipement donné 

 de taille avec la ƌĠduĐtioŶ du ǀoluŵe des ĠƋuipeŵeŶts et de l͛espaĐe occupé par 

un procédé 

 d’éŶeƌgie coŶsoŵŵée avec la ƌatioŶalisatioŶ de l͛ĠŶeƌgie paƌ des pƌoĐĠdĠs plus 
soďƌes ;ƌĠĐupĠƌatioŶ de Đhaleuƌ, pƌoĐĠdĠs ďasse pƌessioŶ, …Ϳ 
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 de temps avec la réduction du temps de réaction et du cycle de production dans 

son ensemble (catalyse, amélioration des transferts de chaleur et de matière pour les 

ƌĠaĐtioŶs eǆotheƌŵiƋues…Ϳ 
 de fonctionnalité avec l͛iŶtĠgƌatioŶ de plusieuƌs Ġtapes eŶ uŶe seule, la ƌĠduĐtioŶ 
du Ŷoŵďƌe d͛ĠƋuipeŵeŶts 

1.1.2. Pourquoi intensifier ? 

Dans un contexte industriel très concurrentiel mais où les attentes sociétales et 

eŶǀiƌoŶŶeŵeŶtales soŶt de plus eŶ plus pƌĠseŶtes, l͛iŶteŶsifiĐatioŶ peut s͛aǀĠƌeƌ uŶ 
outil efficace pour améliorer les performances des procédés chimiques tout en 

s͛iŶsĐƌiǀaŶt daŶs uŶe dĠŵaƌĐhe de dĠǀeloppeŵeŶt duƌaďle. Cette démarche 

d͛iŶteŶsifiĐation comprend donc différents enjeux économiques, environnementaux et 

sociétaux (Falk et al., 2010) 

1.1.2.1. Enjeux économiques 

L͛eŶjeu pƌeŵieƌ de l͛iŶteŶsifiĐatioŶ des pƌoĐĠdĠs est de réduire les coûts 

d͛iŶǀestisseŵeŶts eŶ diŵiŶuaŶt la taille des ĠƋuipeŵeŶts et la plaĐe oĐĐupĠe paƌ les 
ateliers de production (Ramshaw, 1999). D͛autƌes améliorations attendues sont la 

réduction des coûts de production, obtenus par l͛augŵeŶtatioŶ de la pƌoduĐtiǀitĠ et de 
l͛effiĐaĐitĠ ĠŶeƌgĠtiƋue. Le pƌoĐĠdĠ iŶteŶsifiĠ sera plus sobre en consommation de 

matières premières et en énergie et limitera la quantité de déchets à traiter (Stankiewicz 

and Moulijn, 2004).  

Dans un marché mondialisé, une avance technologique peut apporter un 

avantage concurrentiel non négligeable (Boodhoo and Harvey, 2013) . L͛utilisatioŶ 
d͛ĠƋuipeŵeŶts iŶteŶsifiĠs offƌe la possiďilitĠ d͛uŶ ŵeilleuƌ ĐoŶtƌôle des ĐoŶditions 

ƌĠaĐtioŶŶelles Đe Ƌui peƌŵet d͛aŵĠlioƌeƌ soit la ƋualitĠ des pƌoduits soit les ĐoŶditioŶs 
opératoires de la synthèse lorsque celles-ci sont difficilement réalisables dans des 

équipements conventionnels. La qualité du produit final peut être améliorée avec une 

augmentation de la sĠleĐtiǀitĠ d͛uŶ pƌoĐĠdĠ (Bayer et al., 2000; Krummradt et al., 2000; 

Schütz, 1988). Le procédé intensifié peut aussi aboutir à de nouvelles qualités de 

produits (Jachuck, 2002; Stankiewicz and Moulijn, 2004; Oxley et al., 2000; Rosenfeld et 

al., 2008; Iwasaki and Yoshida, 2005).  

Paƌ ailleuƌs, elle peƌŵet d͛aĐĐĠlĠƌeƌ la phase de dĠǀeloppeŵeŶt d͛uŶ Ŷouǀeau 
procédé. En effet, la taille des ƌĠaĐteuƌs iŶteŶsifiĠs à l͛ĠĐhelle pilote est très proche de la 

taille de production ; l͛hǇdƌodǇŶaŵiƋue et les ƌappoƌts suƌfaĐe suƌ ǀoluŵe soŶt ainsi 

conservés pendant la phase d͛eǆtƌapolatioŶ. L͛eǆtƌapolatioŶ du pƌoĐĠdĠ pouƌ uŶe 
production industrielle, le temps nécessaire à la ŵise suƌ le ŵaƌĐhĠ d͛uŶ nouveau 

produit sont réduits ce qui est particulièrement important pour les industries 

pharmaceutiques (Krummradt et al., 2000; Roberge et al., 2008; Mascia et al., 2013; 

Stankiewicz and Moulijn, 2002) 

1.1.2.2. Enjeux environnementaux 

Du poiŶt de ǀue eŶǀiƌoŶŶeŵeŶtal, l͛iŶtensification permet de développer des 

pƌoĐĠdĠs plus ƌespeĐtueuǆ de l͛eŶǀiƌoŶŶeŵeŶt. Ils peuǀeŶt ġtƌe plus soďƌes eŶ matières 



1. 1. IŶteŶsifiĐatioŶ et pƌoĐĠdĠs de polǇŵĠƌisatioŶ : Ġtat de l’aƌt 

29 

premières et en énergie (Tableau 1.1) car plus petits, plus efficaces en teƌŵes d͛ĠĐhaŶge 

de chaleur et de masse (Benson and Ponton, 1993; Reay, 2008; Reay and Harvey, 2008). 

Le contrôle précis des ĐoŶditioŶs ƌĠaĐtioŶŶelles peut liŵiteƌ la foƌŵatioŶ d͛iŵpuƌetĠs et 
ainsi diminuer les étapes de séparations / purification. Par exemple, dans les domaines 

des polymères, de nouvelles technologies de type mélangeur malaxeur réalisent des 

polymérisations dans des milieux de très haute viscosité sans solvant. Cela évite les 

étapes de dévolatilisation très coûteuses en énergie et l͛utilisatioŶ d͛uŶ solǀaŶt. De 

ŵġŵe, l͛iŶtĠgƌatioŶ ĠŶeƌgĠtiƋue possiďle gƌâĐe à l͛intensification réduit la 

ĐoŶsoŵŵatioŶ d͛ĠŶeƌgie. 

Tableau 1.1 Évaluation du gaiŶ d’ĠŶeƌgie poteŶtiel gƌâĐe à uŶe dĠŵaƌĐhe d’iŶteŶsifiĐatioŶ pour le 

Royaume-Uni (Reay, 2008) 

Secteur chimique 
Énergie potentiellement économisée  

(1015J / annum ) 

Échangeurs thermiques compacts 16 

Séparateurs 6,5 

Réacteurs 11 

Intensification globale 40 

Traitement des effluents 1 

1.1.2.3. Enjeux sociétaux 

Du poiŶt de ǀue soĐiĠtal, l͛iŶteŶsifiĐatioŶ peut aŵĠlioƌeƌ l͛aĐĐeptaďilitĠ des 
industries chimiques. En effet, elles sont perçues comme une des industries les plus 

dangereuses et les accidents graves ont marqués les esprits tels que Bhopal en 1994 et 

Toulouse en 2001. D͛uŶe paƌt, des pƌoĐĠdĠs iŶteŶsifiĠs soŶt iŶtƌiŶsğƋueŵeŶt plus sûƌs 
car plus petits (Hendershot, 2000; Kletz, 1996; Khan and Amyotte, 2003; Machefer et al., 

2013; Janicke, 2000). Mġŵe eŶ Đas d͛iŶĐideŶt gƌaǀe, la taille du ƌĠaĐteuƌ et doŶĐ de la 
quantité de réactifs mise en jeu étant limitée, les dommages potentiels sont nettement 

ƌĠduits Ƌue Đe soit pouƌ les tƌaǀailleuƌs de l͛usiŶe ou les populations alentours.  

D͛autƌe paƌt, la diŵiŶutioŶ de la taille des ĠƋuipeŵeŶts peƌŵet de minimiser 

l͛eŵpƌeiŶte au sol oĐĐupĠe paƌ les atelieƌs et d͛intégrer l͛usiŶe plus facilement dans son 

environnement (Figure 1.1). La pƌĠseŶĐe d͛iŶdustries chimiques est alors mieux 

acceptée. 

 
Figure 1.1 Vue d’aƌtiste de l’usiŶe du futuƌ d’apƌğs DSM (Stankiewicz et Moulijn, 2000)  
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1.1.3. Comment intensifier ? 

D͛apƌğs “taŶkieǀitĐh, on distingue deuǆ tǇpes d͛appƌoĐhe daŶs l͛iŶteŶsifiĐatioŶ 
des procédés (Stankiewicz and Moulijn, 2000, 2002): le développement de nouvelles 

technologies et le développement de nouveaux concepts. 

DaŶs Đette paƌtie Ŷous Ŷous soŵŵes liŵitĠs auǆ outils d͛iŶteŶsifiĐatioŶ ƌeŶĐoŶtƌĠs 
loƌs de Ŷotƌe tƌaǀail. DaŶs l͛appƌoĐhe teĐhŶologiƋue, Đe soŶt le ŵĠlaŶge et le tƌaŶsfeƌt 
de chaleur qui nous sont apparus comme les principaux paramètres à améliorer. Dans 

l͛appƌoĐhe ĐoŶĐeptuelle, les iŶtĠƌġts d͛uŶ passage à uŶe pƌoduĐtioŶ eŶ ĐoŶtiŶu et le 
recours à des modules intensifiés et mobiles sont abordés. 

1.1.3.1. Approche technologique 

UŶ des leǀieƌs d͛aĐtioŶ de l͛iŶteŶsifiĐatioŶ est de ĐheƌĐheƌ à suppƌiŵeƌ les faĐteuƌs 
limitants du pƌoĐĠdĠ tel Ƌue l͛hǇdƌodǇŶaŵiƋue, le tƌaŶsfeƌt de Đhaleur et le transfert de 

masse, laissant la réaction chimique seule comme étape limitante. Un changement de 

procédé incluant une technologie intensifiée permet d͛aĐĐĠdeƌ à de nouvelles conditions 

opératoires optiŵisĠes. Il s͛agit d͛adapteƌ la teĐhŶologie auǆ exigences du procédé et 

ŶoŶ l͛iŶǀeƌse. De Ŷouǀelles teĐhŶologies iŶteŶsifiĠes se soŶt dĠǀeloppĠes depuis les 
années 70 pour offrir des caractéristiques de mélange, de transferts de chaleur et de 

matière améliorées.  

En ce qui concerne les procédés de polymérisation radicalaire, deux aspects du 

procédé ont une influence importante sur la réaction et peuvent être intensifiés.  

 le mélange : il influe sur la qualité du polymère, sur la conversion du procédé, la 

distribution des masses molaires (Zhang and Ray, 1997; Nauman, 2002; Stankiewicz 

and Moulijn, 2004; Oxley et al., 2000; Bayer et al., 2000; Rosenfeld et al., 2008; Liu et 

al., 2013; Fourcade et al., 2001) 

 le transfert de chaleur : les polymérisations radicalaires étant généralement très 

exothermiques, le transfert de chaleur peut être limitant et le contrôle de la 

température est nécessaire pour atteindre la stabilité du procédé et obtenir la 

qualité du polymère requise (Nauman, 2002; Biesenberger, 1983; Thoenes, 1994; 

Marini and Georgakis, 1984; Iwasaki and Yoshida, 2005) 

 Mélange 1.1.3.1.i

Le processus de mélange permet de juxtaposer intimement des espèces 

préliminairement ségrégées et ainsi d͛homogénéiser le milieu réactionnel que ce soit en 

termes de concentration, de température ou de viscosité. Des gradients de 

concentration ou de température dans un procédé pourront mener à une grande 

variabilité dans la qualité du produit. Le design des technologies intensifiées peut 

permettre de diminuer le temps de mélange et ainsi de mieux contrôler la variabilité du 

produit.  

Les technologies intensifiées peuvent offrir des caractéristiques de mélange 

améliorées par différentes actions. Les micromélangeurs ont été spécifiquement conçus 

pour cette action : de taille micrométrique ou millimétrique, ils ƌĠduiseŶt l͛ĠĐhelle 
d͛aĐtioŶ et faǀoƌiseŶt le ƌĠgiŵe diffusioŶŶel et la convection forcée (Falk and 

Commenge, 2010; Fournier et al., 1996). Plusieurs dispositifs sont utilisés et trois sont 
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présentés Figure 1.2. Le premier est de forme T met en contact deux liquides à petite 

échelle. Le second fonctionne sur le principe de la multi-lamination pour former des 

couches très fines des réactifs à mélanger. Le dernier met en contact deux flux en 

régime turbulent : on paƌle de jet d͛iŵpaĐt (Hessel et al., 2005; Nguyen and Wu, 2005; 

Wong et al., 2004).  

 
Figure 1.2 Différents micromélangeurs a : en forme de T (Wong et al., 2004) b : multi-lamination 

(IMM ©)., c :à jet d’iŵpaĐt (IMM©) 

À une échelle supérieure, on trouve les mélangeurs statiques qui ont un 

fonctionnement par division/ recombinaison. Leur géométrie cisaille le flux en le divisant 

avant de le recombiner pour former un flux de moins en moins ségrégé (Figure 1.3). La 

qualité du mélange peut varier selon la géométrie du mélangeur statique, le nombre de 

‘eǇŶolds, l͛eŵplaĐeŵeŶt du poiŶt d͛iŶjeĐtioŶ (Meijer et al., 2012; Meyer et al., 1988; 

Schneider, 1995; Zalc et al., 2003). 

 
Figure 1.3 Mélange laminaire de deux fluides dans un mélangeur statique SMX, Sulzer© (Paul et 

al., 2004) 

 Transfert de chaleur 1.1.3.1.ii

Les transferts de chaleur, qui sont souvent limitants dans les procédés 

conventionnels, peuvent être améliorés grâce aux technologies intensifiées. Deux leviers 

d͛aĐtioŶ pƌiŶĐipauǆ soŶt utilisĠs. Il s͛agit d͛uŶe paƌt de promouvoir la turbulence car le 

transfert de chaleur dépend du nombre de Reynolds ; d͛autƌe part, d͛augŵeŶteƌ le 

rapport surface sur volume ce qui améliore le transfert de chaleur par unité de volume 

et de temps. Le pƌeŵieƌ ŵĠĐaŶisŵe ƌepose la pƌĠseŶĐe d͛oďstaĐles daŶs l͛ĠƋuipeŵeŶt 
(mélangeurs statiques, ailettes) ou de surfaces microstructurées. Les réacteurs 

échangeurs compact sont une classe de réacteurs intensifiés qui a été spécifiquement 

développée à cet effet. Le deuxième levier est la réduction de taille des équipements. 

L͛aŵĠlioƌation des performances en terme de transfert de chaleur (Tableau 1.2) peut 

être très importante selon la technologie choisie (Bergles, 1997; Ferrouillat et al., 2006).  
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Des réactions exothermiques intensifiées peuvent alors être conduites de façon 

sûre et contrôlée que ce soit dans des réacteurs tubulaires avec mélangeurs statiques 

(Nauman, 1979; Schütz, 1988; Craig, 1987), dans des réacteurs-échangeurs compacts 

(Enache et al., 2007; Ismagilov et al., 2001; Prat et al., 2005; Anxionnaz et al., 2010), ou 

dans des micro-réacteurs (Cao and Gavriilidis, 2005; Ming Hsing et al., 2000). 

Tableau 1.2 Transferts de chaleur réalisés dans différentes technologies (Ferrouillat et al., 2006) 

Réacteur Cuve agitée 
Cuve agitée 

avec échangeur 
externe 

Réacteur 
tubulaire 

Échangeur 
compact à 

ailettes  

 

  
  

S/V 
 (m².m

-3
) 

2,5 10 400 800 

hglob  
(W. m

-2
.K

-1
) 

400 1000 500 5000 

hglob.S/V  
(kW. m

-3
.K

-1
) 

1 10 200 4000 

 

1.1.3.2. Approche conceptuelle 

 Procédés discontinus versus procédés continus (Boodhoo and Harvey, 2013) 1.1.3.2.i

L͛iŶteŶsifiĐatioŶ d͛uŶ pƌoĐĠdĠ implique souvent uŶ passage d͛uŶ pƌoĐĠdĠ 
discontinu vers un procédé continu. Généralement, une diminution de la taille de 

l͛ĠƋuipeŵeŶt est recherchée. Tout d͛aďoƌd, un réacteur batch occupe beaucoup 

d͛espaĐe et les étapes de remplissage/ vidange, chauffage/ refroidissement, nettoyage 

nécessitent une durée importante peŶdaŶt lesƋuels il Ŷ͛Ǉ a pas de pƌoduĐtioŶ. De plus, 

un réaĐteuƌ ĐoŶtiŶu est plus effiĐaĐe siŵpleŵeŶt gƌâĐe à uŶ ĐhaŶgeŵeŶt d͛ĠĐhelle Ƌui 
diminue les temps caractéristiques de mélange et transfert. Une intensification est plus 

facilement réalisable dans ce cas avec un meilleur contrôle des conditions 

expérimentales et uŶe phase d͛eǆtƌapolatioŶ facilitée. 

EŶ gĠŶĠƌal, les pƌoĐĠdĠs ĐoŶtiŶus peƌŵetteŶt d͛atteiŶdƌe de ŵeilleuƌes ƋualitĠs 
de produits en offrant des conditions expérimentales mieux contrôlées mais aussi 

d͛aǀoiƌ uŶ pƌoĐĠdĠ plus sûƌ aǀeĐ uŶ ǀoluŵe ƌĠduit de ŵilieu ƌĠaĐtioŶŶel et uŶe 
ŵeilleuƌe opĠƌaďilitĠ du pƌoĐĠdĠ. L͛ĠƋuipeŵeŶt ĠtaŶt plus petit, oŶ peut espĠƌeƌ uŶe 
diŵiŶutioŶ des Đoûts d͛iŶǀestisseŵeŶt ŵġŵe si Đela Ŷ͛est pas peƌtiŶeŶt daŶs tous les Đas 
et uŶe diŵiŶutioŶ des Đoûts d͛opĠƌatioŶ aǀeĐ l͛autoŵatisatioŶ du pƌoĐĠdĠ. 

Cependant, les procédés discontinus restent une référence en particulier pour les 

petits volumes de production. La flexibilité du réacteur batch est un atout majeur dans 

les ateliers multi-produit et encore plus pour les produits à haute valeur ajoutée où le 

Đoût du pƌoĐĠdĠ Ŷ͛est pas ĐeŶtƌal. DaŶs les pƌoĐĠdĠs phaƌŵaĐeutiƋues, le suiǀi ƋualitĠ 
est formalisé autour de chaque lot et un passage au continu serait plus compliqué à 

mettre en place. 

Finalement, plus le volume de production est important, plus les procédés sont 

optimisés avec la plupart du temps un passage au continu. Mais cette démarche est peu 

appliquée pour les petits volumes car moins attrayante. 
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Tableau 1.3 Principales caractéristiques et avantages de procédés discontinus et continus 

Procédés discontinus Procédés continus 

Flexibilité 

Petits volumes 

Produits à haute valeur ajoutée 

Processus de qualité (pharmaceutique) 

Meilleur contrôle, opérabilité 

Meilleure qualité 

Diminution du risque chimique 

DiŵiŶutioŶ des Đoûts d͛iŶǀestisseŵeŶt 

DiŵiŶutioŶ des Đoûts d͛opĠƌatioŶ 

 

 Procédés modulaires et mobiles 1.1.3.2.ii

Le développement de procédés compacts et modulaires est un des aspects de 

l͛iŶteŶsifiĐatioŶ des pƌoĐĠdĠs. La diŵiŶutioŶ de la taille des ĠƋuipeŵeŶts peƌŵet 
d͛eŶǀisageƌ de ƌĠduiƌe le volume occupé par un procédé à Đelui d͛un container et de 

pouvoir le déplacer facilement. Cela permet de produire différemment en relocalisant 

par exemple un procédé sur le lieu de fabrication des matières premières ou sur le lieu 

d͛utilisatioŶ du pƌoduit fiŶal. Plusieuƌs appliĐatioŶs iŶdustƌielles soŶt dĠjà dĠǀeloppĠes 
dans ce sens principalement pour la production de produits hautement toxiques. Il 

devient possible de les produire sur place en continu, en supprimant le transport et en 

limitant le stock. Harold (Harold and Ogunnaike, 2000) cite Kvaerner Inc© qui a 

développé un procédé modulaire pour la production de phosgène et Dupont pour la 

pƌoduĐtioŶ de ĐǇaŶuƌe d͛hǇdƌogğŶe. L͛aspeĐt sĠĐuƌitĠ est un argument fort dans ces cas. 

DaŶs uŶ autƌe doŵaiŶe d͛appliĐatioŶ, uŶ ŵodule de pǇƌolǇse du ďois a été développé 

par une société canadienne Agritherm© qui permet de transformer sur place des 

déchets agricole ou de coupe de bois en bio-huile (Berruti et al., 2013). Cela évite le 

transport de la matière première très volumineuse. 
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1. 2. Procédés de polymérisation 

1.2.1. Spécificités des procédés de polymérisation 

Un polymère est une molécule de grande taille foƌŵĠe d͛uŶitĠs de répétition, 

issues de monomères. Aloƌs Ƌue la ŵasse ŵolaiƌe d͛uŶ ŵoŶoŵğƌe est tǇpiƋuement de 

l͛oƌdƌe de 100 g.mol-1, la réaction de polymérisation permet au polymère résultant 

d͛atteiŶdƌe des ŵasses molaires beaucoup plus grandes. Les polymères courants ont 

une masse molaire moyenne entre 10000 et plusieurs millions de grammes par mole. 

Les propriétés finales des polymères sont déterminées non seulement par leurs 

compositions chimiques mais aussi par leurs masses molaires et la distribution de leurs 

masses molaires. Ces propriétés dépendent :  

 Du mécanisme de polymérisation dont les deux principaux sont la polymérisation 

par étape et la polymérisation en chaine. 

 Du milieu réactionnel, la polymérisation peut être réalisée en masse en absence 

de solvant, en solution en diluant les réactifs dans un solvant, ou en milieu dispersé 

(suspension, émulsion). 

 Du procédé, les propriétés du polymère sont en partie déterminées par le 

procédé utilisé (réacteur tubulaire, parfaitement agitĠ, ďatĐh…Ϳ 

On parle des polymères comme de « produits du procédé » car leurs propriétés 

soŶt le ƌĠsultat de l͛histoƌiƋue du pƌoĐĠdĠ de polǇŵĠƌisatioŶ.  

Plusieurs caractéristiques sont communes aux procédés de polymérisation 

radicalaires. Ce sont des réactions exothermiques (enthalpie de réaction autour de 100 

kJ.mol-1) ce qui se traduit par une attention particulière aux transferts de chaleur. Par 

ailleurs, dans le cas des polymérisations en milieu homogène, du fait de la taille 

importante des chaines de polymères, les milieux réactionnels sont visqueux la plupart 

du temps ; cela rend la conduite de procédé peu aisée. 

IŶteŶsifieƌ uŶ pƌoĐĠdĠ de polǇŵĠƌisatioŶ iŵpliƋue d͛iŶtĠgƌeƌ Đes pƌoďlĠŵatiƋues 
tout eŶ ĠtudiaŶt l͛iŵpaĐt d͛uŶ ĐhaŶgeŵeŶt de pƌoĐĠdĠ suƌ les propriétés finales du 

polymère. Une présentation de plusieurs procédés de polymérisation est proposée. Elle 

se limite aux réactions de polymérisation radicalaire en solution et en masse car, elles 

sont très similaires en termes de mécanismes et de problématiques à Ŷos Đas d͛Ġtude. 

1.2.2. Intensification des procédés de polymérisation 

Les procédés de polymérisation recourent pour la plupart des cas à des 

technologies conventionnelles tel que le réacteur batch ou semi-batch, le réacteur 

parfaitement agité continu et le réacteur tubulaire. De façon générale, les procédés 

discontinus sont les plus répandus mais au regard du tonnage ce sont les procédés 

continus permettant de produire des gros volumes qui dominent (polyoléfines et 

polyesters). (Schork et al., 1993) 
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Le ƌĠaĐteuƌ ďatĐh ƌeste la ƌĠfĠƌeŶĐe gƌâĐe à sa ĐapaĐitĠ à s͛adapteƌ à diffĠƌeŶtes 
sǇŶthğses. CepeŶdaŶt, uŶe ǀaƌiaďilitĠ d͛uŶ ďatĐh à l͛autƌe est souǀeŶt oďseƌǀĠe ce qui a 

pour conséquence une qualité variable du polymère.  

Le passage au continu assure une plus grande stabilité et reproductibilité au cours 

de la production. Au sujet des polymérisation radicalaires, la littérature est abondante 

en exemples concernant la production de polystyrène (PS), de poly(méthacrylate de 

méthyle) (PMMA), de polyéthylène (PE). 

1.2.2.1. Le réacteur parfaitement agité continu 

Les procédés de polymérisation en continu se sont développés rapidement avec le 

développement de la production de polymères. Afin de produire de gros volumes, des 

procédés continus avec des réacteurs parfaitement agités en cascade sont mis en place 

(Figure 1.4). Le polystyrène et ses dérivés sont produits ainsi (Ku, 1988). Les réacteurs 

successifs peuvent être de température croissante pour pouvoir atteindre une 

conversion importante. Il est possiďle d͛iŶteŶsifieƌ Đe tǇpe de pƌoĐĠdĠ eŶ optiŵisaŶt le 
profil de teŵpĠƌatuƌe et la stƌatĠgie d͛opĠƌatioŶ d͛uŶ ĐoŶdeŶseuƌ (de Toledo et al., 

2005). La présence de celui-Đi augŵeŶte la ĐapaĐitĠ d͛ĠǀaĐuatioŶ de la Đhaleuƌ de la 
cuve agitée et permet de conduire des réactions très exothermiques. 

 
Figure 1.4 Schéma de procédé en continu de la polymérisation en masse du polystyrène et de 

certains de ses dérivés(Ku, 1988) 

1.2.2.2. Le réacteur tubulaire 

Le réacteur tubulaire devient rapidement une alternative. La polymérisation en 

réacteur tubulaire est attractive car peu coûteuse et permettant de produire de grandes 

quantités. Les pƌoĐĠdĠs iŶdustƌiels utiliseŶt des ƌĠaĐteuƌs tuďulaiƌes ŵesuƌaŶt jusƋu͛à 
plusieurs kilomètres de longueur pour quelques centimètres de diamètre (Chen and 

Nauman, 1989; Hamer and Ray, 1986). 

Dès 1975, Wallis (Wallis et al., 1975) étudie la polymérisation du styrène en 

réacteur tubulaire. Il obtient une conversion jusƋu͛à 30% pour des temps de séjour de 

quelques heures due à la cinétique lente du styrène. L͛eǆotheƌŵie de la ƌĠaĐtioŶ ĐƌĠĠ uŶ 
gradient de température radial non négligeable, fonction de la concentration en 

amorceur et du diamètre du réacteur. Pouƌ oďteŶiƌ uŶ polǇŵğƌe d͛uŶe ƋualitĠ suffisaŶte 
en terme de polymolécularité, un diamètre petit (3 cm) est nécessaire pour limiter les 

gradients dans le réacteur.  
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L͛ĠĐouleŵeŶt daŶs les tuďes est laŵiŶaiƌe aǀeĐ uŶ pƌofil de ǀitesse aǆiale 
notamment sensible à la viscosité du milieu réactionnel. Cela entraine des gradients 

importants de conversion et de température de façon radiale ; ils sont accentués par les 

variations de viscosité. Hamer et Ray (Hamer and Ray, 1986) ont modélisé un réacteur 

tuďulaiƌe pouƌ la polǇŵĠƌisatioŶ ƌadiĐalaiƌe de l͛aĐĠtate de ǀiŶǇle ;ϭ kŵ de loŶg, ϱh de 
temps de séjour). Les variations radiales et axiales de la conversion, vitesse axiale et 

température sont représentées Figure 1.5. Plus le diamètre est petit, mieux la 

température est contrôlable, ce qui permet de réduire la quantité de solvant, de 

tƌaǀailleƌ à plus haute teŵpĠƌatuƌe et d͛augŵeŶteƌ la pƌoduĐtiǀitĠ, la liŵitatioŶ ĠtaŶt la 
perte de charge.  

 
Figure 1.5 Gradient de conversion, de vitesse axiale et de température dans un réacteur tubulaire. 

(Hamer and Ray, 1986) 

De nombreuses études ont été menées pour pouvoir modéliser ces gradients de 

composition et de température afin d͛optiŵiseƌ la ĐoŶǀeƌsioŶ et les ŵasses ŵolaiƌes en 

fonction des conditions opératoires, mais aussi, de définir les zones de stabilité. 

Ainsi, Chen et Nauman (Chen and Nauman, 1989) qui ont fait le même type 

d͛Ġtude suƌ la polǇŵĠƌisatioŶ eŶ ŵasse du stǇƌğŶe souligŶeŶt l͛iŵpaĐt de la ǀisĐositĠ suƌ 
l͛ĠĐouleŵeŶt daŶs uŶ ƌĠaĐteuƌ tuďulaiƌe. Même pour des conversions assez faibles 

(<40%), la viscosité du milieu réactionnel augmente rapidement. À la paroi du tube, les 

vitesses deviennent plus faibles, ce qui augmente la conversion et en conséquence la 

viscosité. Cela faǀoƌise la foƌŵatioŶ d͛une couche à la paroi, limitant les transferts de 

chaleur. Ceci peut entrainer une certaine instabilité du procédé, et selon les scénarios, 

l͛eŵďalleŵeŶt theƌŵiƋue ou au ĐoŶtƌaiƌe uŶe Đhute de la ĐoŶǀeƌsioŶ peuǀeŶt se 
produire. Agarwal (Agarwal et Kleinstreuer, 1986) fait le ŵġŵe geŶƌe d͛oďseƌǀatioŶ pouƌ 
un procédé de fabrication du polystyrène et propose de limiter le diamètre à 2 cm pour 

éviter tout emballement thermique ou un bouchage. 

Les réacteurs se découpent souvent en plusieurs sections avec différentes 

températures (Figure 1.6) et iŶjeĐtioŶs seĐoŶdaiƌes d͛amorceur et de monomères. Il est 

possiďle d͛optiŵiseƌ Đes ƌĠaĐteuƌs eŶ ŵaǆiŵisaŶt la ĐoŶǀeƌsioŶ pouƌ une qualité de 

polymère visée (distribution de masse molaire) (Costa et al., 2003; Kiparissides et al., 

2005). 

 
Figure 1.6 Réacteur tubulaire multi-zone (Kiparissides et al., 2005) 
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1.2.2.3. Réacteur tubulaire avec mélangeurs statiques 

Pour pallier à ces inhomogénéités dans les réacteurs tubulaires, plusieurs 

garnissages ont été proposés pour le réacteur tubulaire. Un brevet (Goretta, n.d.) 

propose un procédé en continu de ĐopolǇŵĠƌisatioŶ d͛aĐide aĐƌǇliƋue daŶs uŶ ƌĠaĐteuƌ 
tubulaire rempli de billes de verre. La production de polymères de masses molaires 

compris entre 500 et 300 000 grammes par mole est possible en évitant la formation de 

chaines trop longues et de dépôts. Un autre brevet (Shiraki and Nakano, 1983) place un 

mobile en rotation en forme de spire dans le réacteur continu tubulaire pour assurer un 

bon mélange et transfert de chaleur (Figure 1.7.aͿ. D͛autƌes tǇpes d͛iŶseƌts peuǀeŶt 
promouvoir le transfert de chaleur et limiter les dépôts comme ceux proposée par 

Hitran© Figure 1.7.b (Ritchie et al., 2009). Finalement, le mélangeur statique (Figure 

1.7.c et d) comme insert dans un réacteur tubulaire est le plus utilisé car réalise un bon 

compromis entre le cisaillement du fluide recherché et la perte de charge qui lui est 

imputable (Thakur et al., 2003). Sa géométrie lui permet de créer un écoulement quasi-

piston même en régime laminaire. De plus, il améliore le transfert de matière et de 

masse. 

 
Figure 1.7 DiffĠƌeŶts tǇpes d’iŶseƌts daŶs les ƌĠaĐteuƌs tuďulaiƌes a.Spire en rotation  b. Hitran©, 

c. Kenics KM©, d. Ross© LPD 

Pour un procédé de polymérisation, celui-ci peut être combiné avec un réacteur 

parfaitement agité continu. Une prépolymérisation est effectuée dans un réacteur 

paƌfaiteŵeŶt agitĠ ĐoŶtiŶu jusƋu͛à uŶe ĐoŶǀeƌsioŶ de ϱϬ à ϳϬ%. Puis le ŵilieu 
réactionnel est alimenté en continu dans des réacteurs avec mélangeurs statiques. Ici les 

mélangeurs statiques sont utilisés principalement pour leurs propriétés de mélange des 

milieux visqueux. Certains grades de polystyrène (Chen, 1994, 2000) et de PMMA sont 

produits de cette manière. 

  
Figure 1.8 Procédé de polymérisation du styrène en masse : Réacteur parfaitement agité continu 

et réacteurs tubulaires avec mélangeurs statiques en série. (Chen, 1994) 
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Plusieuƌs pƌoĐĠdĠs Ŷe ƌeĐouƌeŶt Ƌu͛auǆ ŵĠlaŶgeuƌs statiƋues comme Tien pour le 

polystyrène (Tien et al., 1985). Il développe un réacteur tubulaire avec mélangeurs 

statiques Sulzer de type SMX avec deux parties distinctes : la première consiste en une 

boucle de recyclage où la conversion atteint environ 50% puis une partie droite divisée 

en plusieurs sections aǀeĐ uŶe teŵpĠƌatuƌe plus ĠleǀĠe peƌŵettaŶt d͛appƌoĐheƌ la 
conversion totale. Une boucle de recyclage est nécessaire pour obtenir des temps de 

séjour suffisamment longs en particulier pour la polymérisation du styrène plutôt lente. 

Selon le taux de recyclage, la boucle a un comportement similaire à une cascade de 

réacteurs parfaitement agités. Des qualités de polystyrène équivalentes aux produits 

commerciaux en masse et en polymolécularité sont produites. La dispersion axiale peut 

ġtƌe ŶĠgligĠe à faiďle ‘eǇŶolds et la peƌte de Đhaƌge Ŷ͛est pas tƌop iŵpoƌtaŶte. La 

distribution de masses molaires est bien contrôlée grâce à un écoulement quasi-piston 

et un transfert de chaleur efficace. Fleury (Fleury et al., 1992) a étudié la polymérisation 

du méthacrylate de méthyle dans le même type de réacteur notamment du point de vue 

thermique.  

 
Figure 1.9 Procédé de polymérisation du styrène en réacteur tubulaire et boucle de recyclage, 

mélangeur statique SMX (Tien et al., 1985) 

Ce procédé a une application industrielle sous le nom de procédé SDS, développé 

conjointement par Sulzer, Dainippon Ink & Chemicals et Sumitomo. Il s͛agit d͛une unité 

de production de 30000 tonnes par an de polystyrène choc (HIPS). La polymérisation est 

réalisée dans un réacteur avec boucle de recyclage garni par des mélangeurs statiques 

Sulzer© de type SMR (Tauscher, 1996) puis est suivie par des étapes de dévolatilisation 

et de mise en forme.  

Pour conserver un rapport surface sur volume équivalent entre les échelles 

laboratoire et industrielle, les mélangeurs statiques de type SMX ont été remplacés par 

des mélangeurs statiques contenant des tubes où circulent le caloporteur. Ainsi, la 

qualité du mélange mais aussi le transfert de chaleur sont conservés malgré 

l͛augŵeŶtatioŶ du diaŵğtƌe du ƌĠaĐteuƌ tuďulaire. 
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Figure 1.10 Procédé SDS pour la polymérisation du polystyrène choc, mélangeur statique SMR 

(Tauscher, 1996) 

1.2.2.4. Le réacteur à disque tournant 

Le disque tournant est une technologie intensifiée récemment développée et a 

ĠtĠ appliƋuĠ à la polǇŵĠƌisatioŶ ƌadiĐalaiƌe du stǇƌğŶe. Le pƌiŶĐipe est l͛ĠĐouleŵeŶt des 
ƌĠaĐtifs au ĐeŶtƌe d͛uŶ disƋue theƌŵostatĠ et touƌŶaŶt : gƌâĐe à la foƌĐe ĐeŶtƌifuge, les 
réactifs sont éjectés sur les bords du disque en fine couche ce qui promeut le transfert 

de chaleur et de matière. 

  
Figure 1.11 TeĐhŶologie du ƌĠaĐteuƌ à disƋue touƌŶaŶt, photo du filŵ foƌŵĠ loƌs d’uŶe ƌĠaĐtioŶ de 

polymérisation (Boodhoo and Jachuck, 2000) 

Selon Boodhoo (Boodhoo and Jachuck, 2000) ce procédé peut accélérer les 

cinétiques de polymérisation notamment en fin de polymérisation lorsque le milieu est 

très visqueux. Les expériences présentées consistent à faire une prépolymérisation en 

batch puis de continuer la réaction dans le disque tournant. La conversion est 

augŵeŶtĠe de ϱ à ϭϲ% eŶ uŶ passage d͛eŶǀiƌoŶ Ϯ s suƌ le disƋue touƌŶaŶt seloŶ le tauǆ 
de conversion initial. Le haut taux de cisaillement exercé sur le milieu réactionnel 

peƌŵettƌait de ĐoŶtƌeďalaŶĐeƌ la diŵiŶutioŶ de l͛effiĐaĐitĠ de l͛amorceur en milieu 

visqueux. Une autre explication avancée est l͛oƌieŶtatioŶ des ĐhaiŶes seloŶ le Đhaŵp 
gƌaǀitatioŶŶel Đe Ƌui faǀoƌiseƌait l͛iŶĐoƌpoƌatioŶ des ŵoŶoŵğƌes auǆ ĐhaiŶes polǇŵğƌes 

(Boodhoo et al., 2002). Dans une étude cinétique complémentaire, Vicevic (Vicevic et al., 

2008) estiŵe Ƌue les ĠŶeƌgies d͛aĐtiǀatioŶs soŶt aďaissĠes daŶs le disƋue touƌŶaŶt paƌ 
ƌappoƌt au ƌĠaĐteuƌ ďatĐh et Ƌue l͛effiĐaĐitĠ de la dĠĐoŵpositioŶ de l͛amorceur est 

quasiment égal à 1 contre 0.4 pour le batch. En parallèle, une autre étude a conduit 
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dans les mêmes conditions la polymérisation du styrène mais cette fois en 

ŵiĐƌoƌĠaĐteuƌ afiŶ de dĠteƌŵiŶeƌ l͛iŵpaĐt du ĐisailleŵeŶt saŶs foƌĐe ĐeŶtƌifuge suƌ la 
vitesse de polymérisation. En balayant des vitesses de cisaillement équivalentes à celles 

formées dans le disque tournant en travaillant en micro réacteur, les cinétiques de 

polymérisation sont identiques à celles réalisées en batch (Leveson et al., 2004). Les 

mécanismes ayant lieu dans cette technologie intensifiée sont donc encore mal compris. 

 
Figure 1.12 CoŶveƌsioŶ ƌĠalisĠe apƌğs uŶ passage d’eŶviƌoŶ Ϯs daŶs le ƌĠaĐteuƌ à disƋue touƌŶaŶt 

pouƌ diffĠƌeŶts tauǆ de ĐoŶveƌsioŶ à l’eŶtƌĠe.(Boodhoo and Jachuck, 2000) 

Le disƋue touƌŶaŶt pouƌƌait ġtƌe uŶ outil d͛iŶteŶsifiĐatioŶ des ƌĠaĐtioŶs de 
polǇŵĠƌisatioŶ. CepeŶdaŶt, à l͛heuƌe aĐtuelle l͛eǆtƌapolatioŶ à l͛ĠĐhelle iŶdustƌielle est 
incertaine. Malgré une accélération des vitesses de réaction, le temps de séjour dans un 

tel réacteur, quelques secondes, est insuffisant. Un procédé en cascade est donc 

ŶĠĐessaiƌe pouƌ atteiŶdƌe uŶe ĐoŶǀeƌsioŶ totale et la ŵise eŶ œuǀƌe de disƋues 
tournants de grandes tailles en série et/ou en parallèle avec le système de distribution 

correspoŶdaŶt Ŷ͛est pas faĐile à ĐoŶĐeǀoiƌ. 

1.2.2.5. Le micro mélangeur et le micro/milli-réacteur  

Une des premières utilisations des micromélangeurs a été pour la polymérisation 

ƌadiĐalaiƌe d͛aĐƌǇlates. Le procédé développé place un micromélangeur avant un 

réacteur tubulaire avec mélangeurs statiques afin de mélanger rapidement les solutions 

de monomère et amorceur (Bayer et al., 2000). Sans son utilisation, une inhomogénéité 

dans les concentrations entre monomères et amorceur est possible et conduit à la 

formation de hautes masses molaires. Un dépôt est alors visiblement présent dans le 

réacteur. En présence du micromélangeur, la distribution de masses molaires est plus 

étroite, mono-distribuée et le procédé peut être opéré de façon stable (Figure 1.13).  

 
Figure 1.13 Schéma du micromélangeur et distribution des masses molaires du polymère produit 

par association du microréacteur et réacteur tubulaire (BAYER et al., 1999) 
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Le microréacteur a été aussi testé pour les réactions de polymérisation, Iwasaki 

(Iwasaki and Yoshida, 2005) a étudié plusieurs polymérisations radicalaires avec des 

vitesses plus ou moins grandes. Il est apparu que le microréacteur était intéressant pour 

contrôler la température dans les réactions de polymérisation qui sont très 

exothermiques. Cela se traduit par une masse molaire plus élevée et surtout un faible 

indice de polymolécularité par rapport aux expériences réalisées en batch (Figure 1.14). 

Cette diffĠƌeŶĐe Ŷ͛est Ŷotaďle Ƌue pouƌ les ƌĠaĐtioŶs les plus ƌapides Ƌui ďĠŶĠfiĐieŶt du 

très bon transfert de chaleur réalisé eŶ ŵiĐƌoƌĠaĐteuƌ. L͛auteuƌ pƌĠĐise Ƌu͛il Ŷ͛a pas 
observé de bouchage au cours des expériences. 

 
Figure 1.14 Distribution de masse molaire d’uŶ polǇ-acrylate de butyle selon le procédé utilisé : 

batch(--) et microréacteur (–) (Iwasaki and Yoshida, 2005) 

 Une autre étude sur le même type de procédé (Iwasaki et al., 2006) présente un 

montage aǀeĐ des ŵiĐƌoƌĠaĐteuƌs ŵoŶtĠs eŶ paƌallğle ;͚ŶuŵďeƌiŶg-up͛Ϳ afiŶ 
d͛augŵeŶteƌ la pƌoduĐtiǀitĠ de Đe tǇpe de pƌoĐĠdĠ. La faisabilité est démontrée pour la 

polymérisation radicalaire du poly-méthacrylate de méthyle. Huit micro-tubes montés 

en parallèles ont été opérés pendant 6 jours en continu produisant un total de 10 l de 

produit. L͛auteuƌ estiŵe Ƌu͛uŶe pƌoduĐtioŶ iŶdustƌielle est possible. 

1.2.2.6. L’extƌusioŶ ƌéactive 

L͛eǆtƌudeuse est uŶ outil destiŶĠ iŶitialeŵeŶt à la mise en forme des polymères. 

CepeŶdaŶt oŶ peut s͛eŶ seƌǀiƌ Đoŵŵe d͛uŶ ǀĠƌitaďle ƌĠaĐteuƌ ĐhiŵiƋue eŶ Ǉ effeĐtuaŶt 
des réactions de polymérisation, le principal intérêt résidant dans la gestion de milieux 

ƌĠaĐtifs tƌğs ǀisƋueuǆ. OŶ paƌle aloƌs d͛eǆtƌusion réactive. Dans les cas de polymérisation 

radicalaire, en plus des effets thermomécaniques, l͛eǆtƌudeuse permet de réaliser des 

polǇŵĠƌisatioŶs eŶ ŵasse de façoŶ aŵĠlioƌĠe ou d͛effectuer des procédés sans solvant 

qui dans des technologies conventionnelles seraient conduits en solution. Un exemple 

est la (co-)polymérisation du styrène en extrudeuse bi-vis conséquente à une étape de 

prépolymérisation (Figure 1.15). L͛eǆtƌusioŶ ƌĠaĐtiǀe seƌt d͛uŶe paƌt à ĠliŵiŶeƌ les 
ŵoŶoŵğƌes et d͛autƌe paƌt à réaliser la dévolatilisation (Berzin and Hu, 2004). C͛est le 
caractère multifonctionnel de l͛eǆtƌudeuse Ƌui est dĠǀeloppĠ. 
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Figure 1.15 PƌoĐĠdĠ de polǇŵĠƌisatioŶ eŶ ŵasse aveĐ Ġtape d’eǆtƌusioŶ-réaction (Berzin and Hu, 

2004  d'après Kelley, 1993) 

Tƌoelstƌa a utilisĠ l͛eǆtƌusioŶ ƌĠaĐtiǀe pouƌ la ĐopolǇŵĠƌisatioŶ saŶs solǀaŶt de 
l͛aĐƌǇlate de ďutǇle et du ŵĠthaĐƌǇlate d͛hǇdƌoǆǇĠthǇle (Troelstra et al., 1996). Il 

suppƌiŵe l͛utilisatioŶ d͛uŶ solǀaŶt et l͛Ġtape d͛ĠliŵiŶatioŶ de Đelui-ci.  

L͛eǆtƌusioŶ ƌĠaĐtiǀe peut ġtƌe uŶ pƌoĐĠdĠ de polǇŵĠƌisatioŶ ƌapide et iŶtĠƌessaŶt 
du point de vue économique (Berzin and Hu, 2004). Le temps de de quelques secondes à 

quelques minutes peut être limitant. 
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1. 3. Polymérisation radicalaire en solution 

Pour ce travail suƌ l͛intensification des procédés de polymérisation, nous nous 

sommes focalisés sur la polymérisation radicalaire en solution, avec comme exemples 

des polǇŵğƌes d͛aĐide aĐƌǇliƋue. Les Đas d͛Ġtudes Đhoisis et les mécanismes réactionnels 

sont discutés. 

1.3.1. Cas d’étude 

Les polymères solubles daŶs l͛eau soŶt utilisĠs daŶs de Ŷoŵďƌeuses appliĐatioŶs 
iŶdustƌielles Đoŵŵe l͛agƌoaliŵeŶtaiƌe, le phaƌŵaĐeutiƋue, la dĠteƌgeŶĐe, les peiŶtuƌes. 
Ce soŶt des polǇŵğƌes polǇĠleĐtƌolǇtes Đ͛est-à-dire portant des groupes ionisables ce qui 

les rend très soluďles daŶs l͛eau. OŶ paƌle de polǇĐatioŶ loƌsƋue le polǇŵğƌe Đoŵpoƌte 
des charges positives et de polyanion pour des charges négatives. Même en très faibles 

proportions, leur présence peut modifier de façon significative les propriétés des 

solutioŶs aƋueuses telles Ƌue leuƌ ǀisĐositĠ, la soluďilitĠ d͛espğĐes hǇdƌophoďes paƌ 
complexation, la stabilité de dispersions et émulsions par adsorption aux interfaces et 

aussi les propriétés de surface pour le contrôle de la mouillabilité et pouƌ l͛iŶhiďitioŶ des 
dépôts de sels (Handbook of industrial water soluble polymers, 2007; Mortimer, 1991). 

Dans ce travail, les polǇŵğƌes d͛aĐide aĐƌǇliƋue oŶt ĠtĠ pƌis Đoŵŵe Đas d͛Ġtude 
ĐoŵpƌeŶaŶt uŶ pƌoĐĠdĠ d͛hoŵopolǇŵĠƌisatioŶ et un procédé de copolymérisation 

(Tableau 1.4).  

L͛aĐide aĐƌǇliƋue est soluďle eŶ toute pƌopoƌtioŶ daŶs l͛eau. Il polǇŵĠƌise tƌğs 
facilement pour former des macromolĠĐules jusƋu͛à des hautes ŵasses ŵolaiƌes ;> ϭϬ6 

g.mol-1). Selon leur masse, les polymères soŶt aussi soluďles daŶs l͛eau. A tƌğs hautes 
masses et réticulés, gardant leurs propriétés hydrophiles, ils forment des gels à la base 

des super-absorbants. 

L͛aĐide aĐƌǇliƋue et ses dĠƌiǀĠs soŶt pƌĠseŶts daŶs de Ŷoŵďƌeuǆ polǇŵğƌes aǀeĐ 
uŶ tƌğs laƌge Đhaŵp d͛appliĐatioŶs Ƌue Đe soit Đoŵŵe pƌĠĐuƌseuƌ d͛esteƌs aĐƌǇliƋues, 
dans les polymères acryliques sous forme ionisé ou non ou dans des copolymères 

(Leroux, 1993).  

Le pƌeŵieƌ Đas est l͛hoŵopolǇŵĠƌisatioŶ de l͛aĐide aĐƌǇliƋue non ionisé choisie 

comme modèle pour les polǇŵğƌes soluďles daŶs l͛eau. Son étude nous a permis de 

développer notre démarche d͛iŶteŶsifiĐatioŶ. 

Le deuxième cas est un additif obtenu par la ĐopolǇŵĠƌisatioŶ d͛aĐide aĐƌǇliƋue 
avec un comonomère noté B. Le copolymère est linéaire et statistique ; il est 

polǇaŵphotğƌe aǀeĐ uŶe Đhaƌge ŶĠgatiǀe suƌ l͛aĐide aĐƌǇliƋue et deuǆ Đhaƌges positiǀes 
sur le comonomère. Ce polymère est un cas industriel proposé par Solvay.  

Les deux réactions sont des polymérisations radicalaires amorcées par le 

persulfate de sodium. 
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Tableau 1.4 Monomères et amorceur 

 Acide acrylique Monomère B Persulfate de sodium 

Formule chimique  C3H4O2 X Na2S208 

Formule développée 

 

X 

 

MM (g.mol
-1

) 72 X 238 

pKa 4,25 X / 

 

1.3.2. Mécanismes réactionnels 

 Homopolymérisation 1.3.2.1.i

La polǇŵĠƌisatioŶ ƌadiĐalaiƌe fait paƌtie des polǇŵĠƌisatioŶs eŶ ĐhaiŶe. Il s͛agit 
d͛additioŶs suĐĐessiǀes de ŵoŶoŵğƌes iŶsatuƌĠs paƌ uŶ ŵĠĐaŶisŵe ƌadiĐalaiƌe. Plusieuƌs 
étapes ĐoŵposeŶt Đe ŵĠĐaŶisŵe ƌĠaĐtioŶŶel, les pƌiŶĐipales soŶt l͛aŵoƌçage, la 

propagation et la terminaison.  

Amorçage 

 

    →             →    

 

Propagation         →        

Terminaison par recombinaison           →        

Terminaison par dismutation           →         

Transfert au monomère         →          

Transfert à un agent de transfert         →       →     

Transfert au polymère          →           est l͛aŵoƌĐeuƌ,   est le radical primaire issu de la dĠĐoŵpositioŶ de l͛aŵoƌĐeuƌ,   est un monomère,   un macro-radical composé de n unités monomère et    une 

chaine de polymère ͚ŵoƌte͛ sans centre actif. 

Loƌs de l͛Ġtape d͛aŵoƌçage, les ƌadiĐauǆ soŶt gĠŶĠƌĠs paƌ plusieuƌs ŵĠĐaŶisŵes 
possibles. L͛aŵoƌĐeuƌ peut se dĠĐoŵposeƌ de façoŶ theƌŵiƋue, photoĐhiŵiƋue, ou bien 

via uŶe ƌĠaĐtioŶ d͛oǆǇdo-réduction. Dans certains cas, notamment avec le styrène, 

l͛auto-amorçage peut être observé. Dans les cas étudiés dans la thèse, Đ͛est le Đliǀage 
thermique d͛uŶe liaisoŶ oǆǇgğŶe-oǆǇgğŶe d͛uŶ peƌoǆǇde Ƌui est utilisĠ ;Figure 1.16). 

Cette étape est considérée comme limitante. Une fois le radical primaire formé, 

l͛additioŶ suƌ uŶ ŵoŶoŵğƌe se pƌoduit paƌ ouǀeƌtuƌe de la douďle liaisoŶ ĐaƌďoŶe-

carbone.  
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Figure 1.16 MĠĐaŶisŵe d’aŵoƌçage 

Puis, la chaine contenant lƌadiĐal s͛agƌaŶdit rapidement par addition de 

monomères (Figure 1.17). Le macro-radical formé a une vie de courte durée autour de 

1s. 

 
Figure 1.17 Mécanisme de propagation 

La deƌŶiğƌe Ġtape est l͛Ġtape de teƌŵiŶaisoŶ. C͛est la ƌĠaĐtioŶ ƌadiĐalaiƌe eŶtƌe 
deux macro-radicaux pour la formation de liaisons covalentes par recombinaison soit 

par dismutation. 

 
Figure 1.18 Mécanismes de terminaison par recombinaison (a) et par dismutation (b) 

La ŵasse ŵolaiƌe d͛uŶ polǇŵğƌe   , constitué de   uŶitĠs de ŵoŶoŵğƌe d͛uŶe 
masse molaire    est définie par : 

             (Eq 1.1)

Or, dans un milieu réactionnel existe une distribution de masses molaires. Cette 

distribution est caractérisée par des masses molaires moyennes en nombre    et en 

masse    et paƌ l͛iŶdiĐe de polymolécularité    . 

 
    ∑                  ∑           (Eq 1.2)

 
    ∑                   ∑                (Eq 1.3)

            (Eq 1.4)
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Le modèle cinétique formulé tel quel comprend une très grande quantité 

d͛équations ; le Ŷoŵďƌe d͛ĠƋuatioŶ dépend du degré maximal de polymérisation du 

milieu.  

Afin de le simplifier, deux hypothèses sont posées. La première est 

l͛appƌoǆiŵatioŶ de l͛Ġtat Ƌuasi-stationnaire (AEQS) formulée sur le bilan des radicaux 

primaires,  . Le teƌŵe d͛aĐĐuŵulatioŶ des ƌadiĐauǆ au Đouƌs du teŵps est ŶĠgligĠ Đaƌ 
petit vis-à-vis des termes de création et de disparition des radicaux.  

 

                               (Eq 1.5)

UŶe deuǆiğŵe hǇpothğse est l͛appƌoǆiŵatioŶ des loŶgues ĐhaiŶes ;ACLͿ. OŶ 
considère que les chaines formées sont assez longues pour pouvoir négliger la 

consommation du monomère par des processus autres que ceux de propagation. La 

ǀitesse de ĐoŶsoŵŵatioŶ Đ͛est-à-dire la vitesse de polymérisation est égale alors à : 

 

     (      )   ∑      
                

           ∑      
    

 (Eq 1.6)

De plus, afiŶ de diŵiŶueƌ dƌastiƋueŵeŶt le Ŷoŵďƌe d͛ĠƋuatioŶs à ƌĠsoudƌe, Ŷous 
avons utilisé la méthode des moments. Elle recourt à une représentation statistique des 

distributions des propriétés du polymère comme formalisé par Ray (Ray 1972) afin de 

réduiƌe le Ŷoŵďƌe d͛ĠƋuatioŶs à ƌĠsoudƌe. OŶ dĠfiŶit uŶ ŵoŵeŶt d͛oƌdƌe   sur les 

macro-radicaux   , et sur les chaines mortes    comme suivant : 

 
    ∑       

     (Eq 1.7)

 
    ∑      

     (Eq 1.8)

   correspond au nombre de macro-radicaux du milieu et    au nombre de 

chaines mortes. 

La ƌĠsolutioŶ du sǇstğŵe d͛ĠƋuatioŶ est détaillée en Annexe A pour le mécanisme 

ĐoƌƌespoŶdaŶt au Đas d͛hoŵopolǇŵĠƌisatioŶ ĠtudiĠ au Chapitƌe Ϯ. 

 Copolymérisation 1.3.2.1.ii

Dans une copolymérisation radicalaire, la composition du copolymère statistique 

dĠpeŶd de l͛Ġtape de pƌopagatioŶ. Le ŵodğle ĐiŶĠtiƋue terminal considère que la 

vitesse de réaction pour chaque étape dépend du monomère et de la dernière unité du 

macro-radical susĐeptiďle de ƌĠagiƌ. AiŶsi, pouƌ l͛Ġtape de pƌopagatioŶ, ϰ ƌĠactions 

différentes sont distinguées. 

               →            (Eq 1.9)
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               →            (Eq 1.10)

               →            (Eq 1.11)

               →            (Eq 1.12)

On définit alors les rapports de réactivité tel que :  

                (Eq 1.13)

                (Eq 1.14)

 Température 1.3.2.1.iii

Les réactions de polymérisation radicalaires sont exothermiques. Les chaleurs de 

ƌĠaĐtioŶ pouƌ l͛hoŵopolǇŵĠƌisatioŶ et la ĐopolǇŵĠƌisatioŶ ƌaŵeŶĠes à uŶe ŵole de 
double liaison sont : 

                         (Eq 1.15)

                          (Eq 1.16)

Les ǀaleuƌs de l͛hoŵopolǇŵĠƌisatioŶ soŶt dispoŶiďles daŶs la littĠƌatuƌe ;“Đott 
and Peppas, 1997, données expérimentales Figure 12, exceptée la valeur à 36,3°C) et 

celles pour la copolymérisation sont fournies par Solvay. 

Toutes les vitesses de réaction sont activées par la température en suivant une loi 

d͛AƌƌhĠŶius iŶĐluaŶt uŶe ĠŶeƌgie d͛aĐtiǀatioŶ   et un terme préexponentiel    pour 

une espèce  . 

                   (Eq 1.17)

Des valeurs types issues de la littérature sont proposées Tableau 1.5. On peut 

Ŷoteƌ Ƌue l͛ĠŶeƌgie d͛aĐtiǀatioŶ est plus iŵpoƌtaŶte pouƌ la ǀitesse d͛amorçage. C͛est 
doŶĐ la ǀitesse d͛aŵoƌçage Ƌui est la plus iŵpaĐtĠe paƌ l͛augŵeŶtatioŶ de teŵpĠƌatuƌe. 

Tableau 1.5 Ordre de grandeur des constantes cinétiques pour les polymérisations radicalaires 

(Biesenberger, 1983) 

Constantes de vitesse ÉŶeƌgie d’activatioŶ                                                                                                         

 

 Inhibition 1.3.2.1.iv

La réaction de polymérisation est inhibée lorsque les radicaux formés réagissent 

avec des espèces du milieu produisant des radicaux très peu réactifs qui sont incapables 

de donner lieu à tout phénomène de propagation. En polymérisation en solution, 

l͛oǆǇgğŶe dissous daŶs l͛eau et les staďilisaŶts ĐoŶteŶus daŶs les ŵoŶoŵğƌes 
commerciaux tels que la méthyl-hydroquinone sont les pƌiŶĐipales souƌĐes d͛iŶhiďitioŶ 
car ils forment avec les radicaux primaires des radicaux stabilisés et donc inactifs. Cela se 

traduit par un retard au démarrage de la réaction de polymérisation. 



Chapitre 1. Intensification et procédés de polymérisation : état de l’aƌt 

48 

 
Figure 1.19 MĠĐaŶisŵe d’iŶhiďitioŶ paƌ la ŵĠthǇl-hydroquinone (MeHQ) 

 Effet de gel 1.3.2.1.v

L͛effet de gel, aussi appelé effet Trommsdorff se caractérise par une auto 

accélération de la réaction de polymérisation due à une diminution de la mobilité des 

longues chaines de polymère ;O͛Ŷeil et al., ϭϵϵϴͿ. Elle se produit lors des 

polymérisations radicalaires pour de hautes concentrations. Lorsque le milieu 

réactionnel atteint une certaine viscosité, la vitesse de terminaison diminue car cette 

réaction fait intervenir deux macro-radicaux dont la diffusion est ralentie. Dans le même 

temps, la vitesse de propagation est moins impactée car la diffusion des monomères ne 

change pas ou beaucoup moins. La vitesse de polymérisation dépend alors de la 

concentration en polymère et de sa masse molaire (Achilias, 2007; Tulig and Tirrell, 

ϭϵϴϭ; Chiu et al., ϭϵϴϯ; “ƌiŶiǀas et al., ϭϵϵϲ; O͛Neil aŶd ToƌkelsoŶ, ϭϵϵϵ; O͛Ŷeil et al., 
1998; García et al., 2002). La conversion et la viscosité croisseŶt tƌğs ƌapideŵeŶt d͛où uŶ 
phĠŶoŵğŶe d͛eŵďalleŵeŶt. Il a ĠtĠ paƌtiĐuliğƌeŵeŶt ĠtudiĠ pouƌ le polǇŵĠthaĐƌǇlate 
de méthyle. 

 
Figure 1.20 Diminution de la vitesse de terminaison en fonction de la conversion pour le 

polymétacrylate de méthyle (Schork et al., 1993) 

Du point de vue procédé, ce phénomène doit être bien contrôlé car il peut poser 

des difficultĠs daŶs la phase d͛eǆtƌapolatioŶ d͛ĠĐhelle et peut pƌoǀoƋueƌ des iŶstaďilitĠs 
dans le procédé, avec des conversions et des propriétés du polymère qui peuvent 

osciller en réacteur continu. Dans un réacteur parfaitement agité continu, cela peut se 

traduire par des variations de la conversion (Figure 1.21). Dans ce procédé de 

polymérisation du méthacrylate de méthyle, il existe plusieurs points de fonctionnement 

pour un teŵps de sĠjouƌ doŶŶĠ seloŶ Ƌue l͛effet de gel se pƌoduise ou ŶoŶ. Le pƌoĐĠdĠ 
peut ġtƌe opĠƌĠ de façoŶ staďle suƌ uŶ poiŶt de foŶĐtioŶŶeŵeŶt ou osĐilleƌ d͛uŶ poiŶt à 
l͛autƌe. Cela a uŶ iŵpaĐt suƌ la ĐoŶǀeƌsioŶ, les ŵasses ŵolaiƌes et leuƌ distƌiďutioŶ. La 
conduite et le contrôle de ce type de procédés est difficile. De plus, même si l͛effet de 
gel peut se produire en réacteur isotherme, des points chauds voire un emballement 

thermique ne sont pas à exclure (Cioffi et al., 2001a; Janssen, 1998; Schork et al., 1993). 

En extrusion réactive, cela peut se traduire par des variations de débit en sortie 
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d͛eǆtƌudeuse aǀeĐ des ǀaƌiatioŶs de pression et remplissage de l͛eǆtƌudeuse (Janssen, 

1998). 

Selon le proĐĠdĠ ĐoŶsidĠƌĠ, les ĐoŶsĠƋueŶĐes de l͛effet de gel peuǀeŶt ǀaƌieƌ ŵais 
l͛iŶstaďilitĠ des pƌoĐĠdĠs est uŶ des pƌiŶĐipauǆ pƌoďlğŵes. LoƌsƋue Đ͛est possiďle, les 
procédés sont développés dans des fenêtres opératoires stables et sans effet de gel au 

dépend de leurs efficacités. 

 
Figure 1.21 IŵpaĐt de l’effet de gel suƌ la ĐoŶveƌsioŶ daŶs uŶ ƌĠaĐteuƌ paƌfaiteŵeŶt agitĠ eŶ 

continu. Réaction de polymérisation pour différentes dilutions. (Schork et al., 1993) 
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1. 4. Démarche d’intensification 

1.4.1. Choix de la technologie pour le passage au continu 

Les procédés pour la production de polymères en solution sont majoritairement 

discontinus et recourent à la cuve agitée (batch ou semi-batch). La production, de petits 

à moyens volumes, est effectuée dans des ateliers multi-produit. 

Ce mode de production flexible comprend cependant certains désavantages. 

Comme les réactions concernées sont exothermiques et pour certaines peuvent 

conduire à des milieux visqueux, les conditions opératoires sont souvent diluées (20% en 

masse pour le copolymère étudié). Il en résulte des cycles de production longs. De plus, 

des variations de qualité peuvent être observées d͛uŶ lot à l͛autƌe, dues à des qualités 

différentes des réactifs mais aussi des variabilités au cours du procédé. L͛iŶjeĐtioŶ 
d͛aŵoƌĐeuƌ en un point du réacteur peut être source de variations dans le procédé. De 

plus, une certaine inhomogénéité en concentrations, température est possible aux vues 

des dimensions des cuves ce qui se répercute sur les propriétés finales du polymère. 

L͛utilisatioŶ d͛uŶ ƌĠaĐteuƌ iŶteŶsifiĠ peƌŵettƌait d͛oďteŶiƌ des ĐoŶditioŶs 
opératoires mieux contrôlées. L͛aŵĠlioƌatioŶ du tƌaŶsfeƌt de Đhaleuƌ permettrait 

d͛augŵeŶteƌ la pƌoduĐtivité du procédé tout en garantissant le contrôle de la 

teŵpĠƌatuƌe. EŶfiŶ, l͛aŵĠlioƌatioŶ du ŵĠlaŶge ƌĠalisĠ daŶs les ŵĠlaŶgeuƌs statiƋues 
assurerait une homogénéité du milieu réactionnel mais aussi un bon mélange de 

l͛amorceur avec les monomères en début de réaction. La qualité du polymère devrait 

alors être contrôlée. 

La pƌoduĐtioŶ de polǇŵğƌes eŶ solutioŶ daŶs l͛usiŶe FϯFaĐtoƌǇ pouƌƌait se 
découper en plusieurs modules correspondant à différentes étapes du procédé. Le 

pƌeŵieƌ ŵodule, ƌeliĠ à la ĐoloŶŶe ǀeƌtĠďƌale de l͛atelieƌ peƌŵet le pƌĠĐhauffage des 
ŵoŶoŵğƌes, l͛iŶjeĐtioŶ de l͛aŵoƌĐeuƌ et la ƌĠaĐtioŶ de polǇŵĠƌisatioŶ. Puis la seconde 

étape consistant en la réduction de la quantité de monomères résiduels serait 

composée par un ou plusieurs modules pour effectuer des injections secondaires et 

augmenter le temps de séjour. Dans une troisième étape, des traitements post-réactions 

peuǀeŶt ġtƌe faits tel Ƌue l͛ajusteŵeŶt du pH, de la foƌĐe ioŶiƋue, l͛ajout d͛autƌes 
constituants liés aux applications en aval. Nous avons choisi de nous focaliser sur la 

première étape qui est celle de la réaction de polymérisation en elle-même. 

Un outil commun de production a été défini selon les exigences des deux cas 

d͛Ġtude du sous-projet Europoly. Le réacteur devait s͛adapteƌ auǆ deuǆ sĐĠŶaƌios 
envisagés et avoir un caractère intensifié en termes de mélange et de transfert de 

chaleur. Pour pouvoir entrer en compétition avec le batch, ce procédé multi-produit 

devait atteindre une productivité supérieure au batch et permettre de contrôler les 

propriétés finales du polymère. Pour cela, un réacteur tubulaire avec mélangeurs 

statiques a été choisi comme principale composante du procédé en continu. Les 

ŵĠlaŶgeuƌs statiƋues peƌŵetteŶt d͛oďteŶir un très bon mélange avec une dispersion 

axiale limitée ; le transfert de chaleur est aussi amélioré par rapport au batch. De plus, la 

gaŵŵe ŵoǇeŶŶe de teŵps de sĠjouƌ daŶs Đe tǇpe de ƌĠaĐteuƌ est d͛uŶe dizaiŶe de 
minutes à 1 heure ce qui correspond aux cas d͛Ġtude Đhoisis. Des applications 
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iŶdustƌielles oŶt ĠtĠ dĠjà dĠǀeloppĠes pouƌ d͛autƌes tǇpes de polǇŵĠƌisatioŶ et 
effectuer cela sur des réactions visqueuses parait faisable contrairement aux 

microréacteurs. 

1.4.2. Leviers d’intensification et verrous 

1.4.2.1. Cinétique 

Notƌe dĠŵaƌĐhe d͛iŶteŶsifiĐatioŶ passe paƌ l͛augŵeŶtatioŶ de la pƌoduĐtiǀitĠ du 
pƌoĐĠdĠ. EŶ d͛autƌes teƌŵes, Ŷous ǀouloŶs aĐĐĠlĠƌeƌ la ǀitesse de polǇŵĠƌisatioŶ 
(vitesse de propagation) tout en gardant le contrôle des masses molaires moyennes et 

de la polymolécularité (ƌĠpoŶdaŶt à des pƌopƌiĠtĠs d͛usage). 

Plusieurs leviers sont à notre disposition et trois ont été étudiés particulièrement : 

les concentrations en monomère(s), amorceurs et la température. La vitesse de 

polymérisation peut être augmentée aveĐ l͛augŵeŶtatioŶ de la ĐoŶĐeŶtƌatioŶ eŶ 
monomère. Cela se traduit par une augmentation de la longueur de chaîne instantanée 

et doŶĐ des ŵasses ŵolaiƌes ŵoǇeŶŶes. L͛augŵeŶtatioŶ de la ĐoŶĐeŶtƌatioŶ eŶ 
amorceur augmente la vitesse de réaction tout en réduisant les masses molaires. Quant 

à la teŵpĠƌatuƌe, elle peƌŵet d͛augŵeŶteƌ toutes les ĐoŶstaŶtes de ǀitesses suiǀaŶt uŶe 
ƌelatioŶ d͛AƌƌhĠŶius aǀeĐ ĠŶeƌgie d͛aĐtiǀatioŶ ĐoƌƌespoŶdaŶte. Celle de la ǀitesse de 
dĠĐoŵpositioŶ de l͛aŵoƌĐeuƌ,    étant la plus grande, l͛ĠlĠǀatioŶ de teŵpĠƌatuƌe 
augmente la vitesse de polymérisation et fait diminuer les masses molaires moyennes.  

Pouƌ souligŶeƌ l͛iŵpaĐt des ĐoŶĐeŶtƌatioŶs eŶ aŵoƌĐeuƌs et ŵoŶoŵğƌe;sͿ, uŶ 
schéma cinétique simplifié est proposé. Le bilan sur les macro-ƌadiĐauǆ peut s͛ĠĐƌiƌe : 

 
  ∑                                    ∑       

      (Eq 1.18)

En formulant l͛AEQ“ sur les macro-radicaux, on obtient : 

 ∑      
     √                   (Eq 1.19)

En négligeant la réaction de transfert, la vitesse de propagation devient : 

           √                   (Eq 1.20)

La longueur de chaîne cinétique instantanée   est définie comme le rapport entre 

vitesse de propagation et vitesse de foƌŵatioŶ de Ŷouǀeauǆ ƌadiĐaus ;ǀia l͛aŵoƌçage et 
les éventuelles réactions de transfert). DaŶs Ŷotƌe Đas, elle s͛ĠĐƌit :  

               √              (Eq 1.21)

La masse molaire instantanée est          ou           selon le type de 

terminaison, dismutation ou recombinaison. 
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OŶ eŶ dĠduit l͛iŶflueŶĐe des ĐoŶĐeŶtƌatioŶs suƌ la vitesse de prpagation et sur la 

masse molaire instantanée : 

        √     (Eq 1.22)

          √     (Eq 1.23)

Nous aǀoŶs doŶĐ plusieuƌs façoŶs d͛iŵpaĐteƌ la ǀitesse de ƌĠaĐtioŶ soit paƌ la 
ĐoŶĐeŶtƌatioŶ eŶ ŵoŶoŵğƌes soit paƌ l͛augŵeŶtatioŶ du Ŷoŵďƌe de ƌadiĐauǆ daŶs le 
milieu ; celle-ci est obtenue en jouant sur la concentration en amorceur ou sur la 

température. Mais cela doit être modulé en fonction des masses molaires moyennes.  

DaŶs Ŷotƌe pƌojet, l͛augŵeŶtatioŶ de la ĐoŶĐeŶtƌatioŶ eŶ ŵoŶoŵğƌes paƌait 
incontournable pour pouvoir conserver des hautes masses molaires. La modélisation est 

un outil utile pour trouver un point optimum entre les conditions expérimentales et les 

spécifications du polymère. 

1.4.2.2. Procédé 

La réaction de polymérisation dépend non seulement de la cinétique mais aussi 

des conditions opératoires du procédé.  

Ainsi, la distribution du teŵps de sĠjouƌ, la ƋualitĠ du ŵĠlaŶge, et l͛ĠǀolutioŶ de la 
température ont une influence sur la productivité du réacteur et sur les propriétés du 

polymère (Biesenberger, 1983; Thoenes, 1994).  

La distribution des temps de séjour et le mélange résultant du choix de la 

teĐhŶologie peuǀeŶt aǀoiƌ uŶe iŶflueŶĐe iŵpoƌtaŶte suƌ l͛iŶdiĐe de polǇŵolĠĐulaƌitĠ. “i 
l͛oŶ tƌaǀaille daŶs uŶ ƌĠaĐteuƌ agitĠ ĐoŶtiŶu paƌfaiteŵeŶt agitĠ ;ŵ-CSTR), où les 

concentrations de chaque espèce sont uniformes, l͛iŶdiĐe de polǇŵolĠĐulaƌitĠ reste 

constant en régime stable et est égal à 2 daŶs le Đas d͛uŶe teƌŵiŶaisoŶ puƌeŵeŶt de 
type dismutation et à 1,5 pour une terminaison par combinaison (Figure 1.22). Si les 

deux types de terminaison ont lieu alors sa valeur est située entre 1.5 et 2. Si le réacteur 

est de tǇpe ďatĐh ou pistoŶ paƌfait ;PF‘Ϳ, l͛iŶdiĐe de polǇŵolĠĐulaƌitĠ augŵeŶte aǀeĐ la 
conversion car le rapport propagation/initiation varie avec la consommation du 

monomère et de l͛aŵoƌĐeuƌ. 

 
Figure 1.22 EvolutioŶ de l’iŶdiĐe de polǇŵolĠĐulaƌitĠ eŶ foŶĐtioŶ de la ĐoŶveƌsioŶ pouƌ ϯ 

réacteurs : réacteur continu parfaitement agité ( m-CSTR), réacteur piston (PFR) et réacteur 
continu parfaitement ségrégé (s-CSTR) (Thoenes, 1994) 
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Cela induit la production de chaines diffĠƌeŶtes aǀeĐ l͛aǀaŶĐeŵeŶt de la réaction. 

La polǇŵolĠĐulaƌitĠ seƌa doŶĐ toujouƌs plus ĠleǀĠe Ƌu͛eŶ ƌĠaĐteuƌ paƌfaiteŵeŶt agitĠ 
(Biesenberger, 1983; Thoenes, 1994).  

Si maintenant le mélange est imparfait dans le réacteur agité en continu, cas du 

réacteur ségrégé (s-CSTR), la polymolécularité augmente. Plus le mélange est dégradé, 

plus la polǇŵolĠĐulaƌitĠ augŵeŶte et est d͛autaŶt plus importante que le temps de 

séjour est long. Dans un réacteur en continu pour la polymérisation en solution du 

stǇƌğŶe, il a ĠtĠ aiŶsi dĠŵoŶtƌĠ Ƌue plus l͛agitatioŶ est ƌapide, plus le ŵĠlaŶge est ďoŶ, 
plus l͛iŶdiĐe de polymolécularité diminue (Figure 1.23) (Villermaux, 1991; Zhang and 

Ray, 1997). Il en est de même pour le réacteur piston. Si celui-ci a un comportement 

s͛ĠloigŶaŶt de l͛idĠalitĠ, avec par exemple une dispersion axiale importante, la 

polymolécularité sera plus importante. 

Le micro-mélange joue aussi un rôle important dans les réactions de 

polymérisation lorsque les temps de mélange et de réaction sont du même ordre de 

grandeur. Le mélange entre monomères et amorceur doit être fait de façon intime afin 

d͛Ġǀiteƌ la foƌŵatioŶ de gƌadieŶt de ĐoŶĐeŶtƌatioŶs daŶs le ƌĠaĐteuƌ. UŶ ŵauǀais 
ŵĠlaŶge ĐoŶduiƌait aussi à l͛ĠlaƌgisseŵeŶt de la distƌiďutioŶ des ŵasses ŵolaiƌes. 
L͛effiĐaĐitĠ de l͛aŵorceur est aussi relié au micro-mélange car une concentration en 

amorceur plus grande que désirée en certaines zones du réacteur entraine la formation 

de nombreux radicaux qui se combinent entre eux (Blavier and Villermaux, 1984; 

Thoenes, 1994). Le micro-mélange est aussi important lorsque les réactions sont limitées 

par la diffusion. Lorsque la viscosité augmente au cours de la polymérisation, les 

phĠŶoŵğŶes de diffusioŶ peuǀeŶt deǀeŶiƌ de plus eŶ plus iŵpoƌtaŶts si le ŵĠlaŶge Ŷ͛est 
pas suffisaŶt. Le Đas eǆtƌġŵe est l͛effet de gel où la diffusioŶ ĐoŶtƌôle la réaction. 

Améliorer le ŵĠlaŶge peut liŵiteƌ l͛effet de gel ou tout du ŵoiŶs le ƌetaƌdeƌ. 

La température, en augmentant la vitesse de réaction, agrandit le risque de dérive 

des diffĠƌeŶtes pƌopƌiĠtĠs du polǇŵğƌe. La foƌŵatioŶ d͛uŶ poiŶt Đhaud augŵeŶte la 
polymolécularité tout en diminuant le degré de polymérisation moyen par rapport à un 

profil isotherme. Dans une copolymérisation, les rapports de réactivité peuvent changer 

aǀeĐ la teŵpĠƌatuƌe et ġtƌe à l͛oƌigiŶe d͛uŶe dĠƌiǀe de la ĐoŵpositioŶ du polǇŵğƌe 
(Biesenberger, 1983). La température, en accélérant toutes les cinétiques, accentue les 

effets d͛uŶ poteŶtiel ŵauǀais ŵĠlaŶge 

 
Figure 1.23 IŵpaĐt du ŵĠlaŶge suƌ l’iŶdiĐe de polǇŵolĠĐulaƌitĠ daŶs uŶe ƌĠaĐtioŶ de 

polymérisation du styrène en réacteur agité continu imparfaitement mélangé ( Zhang and Ray, 
1997) 
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Figure 1.24 Polymolécularité en fonction de la température pour différents amorceurs comparé à 

un réacteur parfaitement (Marini and Georgakis, 1984) 

Marini (Marini and Georgakis, 1984) a montré que dans un réacteur agité continu 

ŵais ŶoŶ idĠal, l͛augŵeŶtatioŶ de la teŵpĠƌatuƌe iŵpaĐte ďeauĐoup la polǇŵolĠĐulaƌitĠ 
mais seuleŵeŶt à haute teŵpĠƌatuƌe. CeĐi dĠpeŶd du tǇpe d͛aŵoƌĐeuƌ et doŶĐ de soŶ 
ĠŶeƌgie d͛aĐtiǀatioŶ. La dĠĐoŵpositioŶ ƌapide de l͛aŵoƌĐeuƌ iŵpliƋue uŶe aĐĐĠlĠƌatioŶ 
de la réaction de polymérisation et l͛ĠlaƌgisseŵeŶt de la distƌiďutioŶ des ŵasses 
molaires.  

1.4.2.3. Limitations 

Des liŵitatioŶs soŶt à ĐoŶsidĠƌeƌ paƌ ƌappoƌt à Đes leǀieƌs d͛iŶteŶsifiĐatioŶ. 

D͛aďoƌd, l͛aĐĐĠlĠƌatioŶ de la cinétique signifie une agumentation de la puissance 

thermique à évacuer, les réactions de polymérisation étant exothermique. Un transfert 

de chaleur important doit être réalisé pour éviter la formation de points chauds, 

risquant de dégrader la qualité du polymère et de créer des instabilités dans le procédé. 

Le transfert thermiƋue doit ġtƌe d͛autaŶt plus effiĐaĐe Ƌue le ŵilieu ƌĠaĐtioŶŶel est 
ǀisƋueuǆ. Cette iŶteŶsifiĐatioŶ peut se faiƌe eŶ foŶĐtioŶ des possiďilitĠs d͛ĠĐhaŶge 
thermique du réacteur choisi. 

UŶe deuǆiğŵe liŵitatioŶ à pƌĠǀoiƌ est l͛augŵeŶtatioŶ de la ǀisĐositĠ 
accoŵpagŶaŶt l͛augŵeŶtatioŶ de la ĐoŶĐeŶtƌatioŶ eŶ ŵoŶoŵğƌe et l͛augŵeŶtatioŶ des 
masses molaires moyennes. La perte de charge résultante sera limitée par les 

caractéristiques techniques du réacteur continu. 

La tƌoisiğŵe liŵitatioŶ poteŶtielle est l͛appaƌitioŶ d͛uŶ effet de gel eŶ ŵilieu 
ĐoŶĐeŶtƌĠ. Cela pouƌƌait ĐƌĠeƌ des iŶstaďilitĠs ǀoiƌe ġtƌe à l͛oƌigiŶe d͛uŶ eŵďalleŵeŶt 
thermique ou du bouchage du réacteur continu. 

Les limitations à considérer à priori sont soit liées à des limites technologiques 

(transfert de chaleur, perte de charge) soit à des fenêtres opératoires où le procédé est 

stable et sûr, notamment du point de vue thermique. 
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1. 5. Conclusion 

L͛iŶteŶsifiĐatioŶ des pƌoĐĠdĠs est uŶe dĠŵaƌĐhe applicable aux procédés de 

polymérisation. En effet, l͛aŵĠlioƌation du mélange et des transferts de chaleurs par les 

technologies intensifiées permettent de mieux maitriser la conduite de ces procédés. 

Les risƋues d͛eŵďalleŵeŶt theƌŵiƋue sont plus limités et le contrôle global de la 

température est mieux assuré. De même, un bon mélange et un temps de séjour défini 

peƌŵetteŶt d͛obtenir une meilleure homogénéité dans le milieu réactionnel. In fine, la 

qualité du polymère et sa distribution de masse molaire peuvent être contrôlées de 

façon plus fine.  

Cependant, plusieurs freins semblent subsister. Le dépôt de polymère pouvant 

entraîner le bouchage du réacteur seŵďle ġtƌe uŶe pƌoďlĠŵatiƋue Ƌue l͛oŶ ƌetƌouǀe 
quelle que soit la technologie utilisée. De plus, peu de procédés ont finalement été 

intensifiés car le réacteur batch reste encore la référence notamment grâce à sa 

flexibilité.  

Plusieurs technologies intensifiées ont été décrites : le réacteur tubulaire avec 

mélangeurs statiques nous est apparu comme la meilleure option dans le cadre du 

pƌojet FϯFaĐtoƌǇ. Ce ƌĠaĐteuƌ deǀait ġtƌe fleǆiďle pouƌ pouǀoiƌ s͛adapteƌ à diffĠƌeŶts 
procédés de polymérisation, il devait aussi être opéré pour des milieux visqueux et 

présenter des temps de séjour de plusieurs dizaines de minutes étant donné les 

cinétiques des réactions choisies. 

Les mécanismes réactionnels de la polymérisation radicalaire ont été développées 

Đe Ƌui Ŷous a peƌŵis d͛Ġtaďliƌ les leǀieƌs d͛iŶteŶsifiĐatioŶ et les limitations du procédé à 

priori. La ĐiŶĠtiƋue ŵais aussi l͛ĠǀolutioŶ de la ǀisĐositĠ Ŷous sont apparues comme des 

doŶŶĠes ĐlĠs pouƌ le dĠǀeloppeŵeŶt du pƌoĐĠdĠ iŶteŶsifiĠ. C͛est pouƌƋuoi l͛étude 

préliminaire s͛est attaĐhĠe à Ġtudieƌ Đes poiŶts de façoŶ dĠtaillĠe. À Đet effet, un 

montage original et à petite échelle a été ĐoŶçu pouƌ l͛aĐƋuisitioŶ de telles données et 

les résultats de cette étude sont présentés dans le Chapitre 2. 
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  Chapitre ͠.
Homopolymérisation de l’acide 

acrylique : étude rhéocinétique 

Ce chapitre présente les résultats publiés dans deux articles :  

A Promising Technique for In Situ Monitoring of Polymerization Reactions in 

Solution. Chevrel, M.-C., Hoppe, S., Falk, L., Brun, N., Chapron, D., Bourson, P., Durand, 

A., 2012. Rheo-Raman:. Ind. Eng. Chem. Res. 51, 16151–16156 

In situ monitoring of acrylic acid polymerization in aqueous solution using rheo-

Raman technique. Experimental investigation and theoretical modelling. Chevrel, M.-C., 

Brun, N., Hoppe, S., Meimaroglou, D., Falk, L., Chapron, D., Bourson, P., Durand, A., 

2014. Chem. Eng. Sci. 106, 242–252. 

La modélisation cinétique présentée dans ce chapitre a été principalement 

développée par Dimitrios Meimaroglou, Maitre de Conférence de l͛ĠƋuipe GPϮ au L‘GP. 

L͛iŵplaŶtatioŶ de la speĐtƌosĐopie ‘aŵaŶ est issue d͛uŶe ĐollaďoƌatioŶ avec M. 

Bourson, Professeur et M. Chapron, Maitre de Conférence du laboratoire LMOPS de 

Metz. 

2. 1. Introduction 

Le Đhapitƌe ϭ Ŷous a peƌŵis de dĠgageƌ les pƌiŶĐipauǆ leǀieƌs d͛iŶteŶsifiĐatioŶ Ƌui 
sont à notre disposition ainsi que les limitations potentielles. 

Dans ce chapitre, nous Ŷous soŵŵes appliƋuĠs à faiƌe de l͛aĐƋuisitioŶ, à petite 

échelle, des doŶŶĠes ŶĠĐessaiƌes à Ŷotƌe dĠŵaƌĐhe d͛iŶteŶsifiĐatioŶ et au passage à uŶ 
pƌoĐĠdĠ ĐoŶtiŶu. L͛hoŵopolǇŵĠƌisatioŶ de l͛aĐide aĐƌǇliƋue ŶoŶ ioŶisĠ a ĠtĠ Ŷotƌe Đas 
d͛Ġtude pouƌ Đe Đhapitƌe. 

La cinétique de consommation du monomère et la relation entre, quantité et 

caractéristiques du polymère produit, et viscosité sont apparues comme les données 

ĐlĠs daŶs le Đas d͛Ġtude Đhoisi Đ͛est-à-dire la polymérisation radicalaire en solution 

aqueuse conduisant à des macromolécules de hautes masses molaires 

L͛objectif ultime de cette étude est d͛Ġǀalueƌ le poteŶtiel d͛iŶteŶsifiĐatioŶ du 

procédé aiŶsi Ƌue l͛iŵpaĐt suƌ les pƌopƌiĠtĠs du polǇŵğƌe. Elle deǀƌa aussi iŶdiƋueƌ les 
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possibles limitations du procédé en continu notamment en perte de charge et risque 

d͛effet de gel. 

Pour cela, un montage couplant rhéologie et spectroscopie Raman a été mis au 

poiŶt. Il peƌŵet d͛aĐƋuĠƌiƌ in-situ l͛ĠǀolutioŶ de la ǀisĐositĠ et de la conversion au cours 

d͛uŶe ƌĠaĐtioŶ de polǇŵĠƌisatioŶ daŶs uŶe Đuǀe ŵĠlaŶgĠe assuƌaŶt l͛hoŵogĠŶĠitĠ du 
milieu réactionnel. Ce montage est novateur car peu de précédents ont été publiés. La 

cinétique de polymérisation a été relativement bien décrite dans la littérature de même 

que la rhéologie des solutions de polymères. Par contre,  l͛aĐƋuisitioŶ simultanée in-situ 

des deux informations a été peu rapportée. 

AĐtuelleŵeŶt, plusieuƌs tǇpes de ŵoŶtages eǆpĠƌiŵeŶtauǆ peƌŵetteŶt d͛aĐƋuĠƌiƌ 
en ligne la cinétique de polymérisation. Dans la littérature, la cinétique de 

polǇŵĠƌisatioŶ d͛aĐide aĐƌǇliƋue a ĠtĠ ĠtudiĠe paƌ D“C (Scott and Peppas, 1997), par 

RMN ( Cutié et al., 1997), par PLP-SEC (Barth et al., 2012; Buback et al., 2007; Kuchta et 

al., 2000; Lacík et al., 2004; Lacik et al., 2003) par spectroscopie Raman (Lorber et al., 

2010), par méthode ACOMP  (Catalgil-Giz et al., 2004).  

De toutes ces techniques, la PLP-“EC peƌŵet d͛aĐƋuĠƌiƌ de façoŶ la plus pƌĠĐise les 
cinétiques et mécanismes de polymérisation mais à une température relativement 

limitée (<40°C). Les premières méthodes citées sont effectuées sur des échantillons de 

taille modeste et non agitées alors que la méthode ACOMP (Automatic Continuous 

Online Monitoring of Polymerization reactions) et son pendant en réacteur millifluidique 

continu (Rosenfeld C. et al., 2007) s͛effoƌĐeŶt de ƌepƌoduiƌe des ĐoŶditioŶs opĠƌatoiƌes 
proches du procédé étudié. 

Dans la littérature pour ce qui est des réactions de polymérisation, beaucoup 

ŵoiŶs d͛aƌtiĐles ĐoŶĐeƌŶeŶt la ǀisĐositĠ et la ƌhĠoĐiŶĠtiƋue, l͛Ġtude ĐouplĠe ƌhĠologie et 
ĐiŶĠtiƋue. L͛iŶtĠƌġt est pouƌtaŶt là et des ŵodğles ƌhĠoĐiŶĠtiƋues oŶt ĠtĠ dĠǀeloppĠ à 
cet effet (Cioffi et al., 2004, 2002, 2001a, 2001b; Kulichikhin et al., 1997). Dans ce type 

d͛Ġtude, seule l͛ĠǀolutioŶ des propriétés rhéologiques est mesurée alors que la 

cinétique en est déduite.  

Finalement, deux publications seulement présentent une mesure couplée 

cinétique et rhéologie. Une étude de 2004 propose un suivi de réticulation sous UV par 

couplage proche infra-rouge et DMA (dynamic mechanical analysis) (Botella et al., 2004). 

Plus ancien, la polymérisation du méthacrylate de n-lauryle a été suivie par mesure de 

viscosité dans un rhéomètre avec une géométrie cône-plan complété par un suivi 

ĐiŶĠtiƋue ƌeĐouƌaŶt à la ŵesuƌe de l͛iŶdiĐe de ƌĠfƌaĐtioŶ (Kale and O͛DƌisĐoll, ϭϵϴϮͿ. 

Le montage expérimental couplant rhéologie et ‘aŵaŶ est ĐoŵposĠ d͛uŶe 
géométrie de réacteur avec un agitateur en double-ruban et placé dans un rhéomètre 

assurant le chauffage du milieu réactionnel, son mélange et la mesure de viscosité. Les 

paƌois tƌaŶspaƌeŶtes du ƌĠaĐteuƌ peƌŵetteŶt l͛iŶtƌoduĐtioŶ d͛uŶ suiǀi par spectroscopie 

Raman bien adaptée au suivi de la coŶsoŵŵatioŶ des douďles liaisoŶs de l͛aĐide 
acrylique. Nous avons nommé ce montage un rhéo-raman. 

AiŶsi, l͛aĐƋuisitioŶ in-situ de la conversion et de la viscosité est réalisée. La 

géométrie choisie assure un écoulement similaire à des conditions industrielles avec un 

mélange effectif du milieu réactionnel. La conception du montage en fait un outil facile 

d͛utilisatioŶ daŶs leƋuel plusieuƌs ƌĠaĐtioŶs peuǀeŶt ġtƌe ƌĠalisĠes eŶ uŶe seule jouƌŶĠe. 
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Ce chapitre présente le montage et sa calibration puis le suivi de réaction dans 

diverses conditions expérimentales. En parallèle, un modèle rhéocinétique décrivant les 

résultats des mesures expérimentales est proposé à faible concentration en acide 

aĐƌǇliƋue ;jusƋu͛à ϭϱ% massique). Un dernier paragraphe présente des expériences à 

plus fortes concentrations initiales en monomère où l͛effet de gel se ŵaŶifeste.  
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2. 2. Matériel et méthodes 

2.2.1. Montage couplant rhéo-réacteur et spectromètre 

Raman (Annexe K) 

Le ŵoŶtage est ĐoŵposĠ d͛uŶ ƌĠaĐteuƌ de petit ǀoluŵe ;ϭϱ ŵlͿ daŶs leƋuel la 

réaction de polymérisation est réalisée. Cette géométrie est placée dans un rhéomètre 

où une analyse en ligne Raman est mise en place. 

Le rhéomètre à vitesse imposée est un Ares G2 de TA Instruments. La géométrie a 

été développée en interne au laboratoire et consiste en une cuve avec des parois en 

Ƌuaƌtz et uŶ ŵoďile d͛agitatioŶ eŶ douďle-hélice. On parle de rhéo-réacteur (Choplin et 

al., 2010). La rotation de la cuve à une vitesse imposée assure la contrainte mécanique 

et le mélange du milieu réactionnel tandis que la mesure du couple est effectuée sur le 

ŵoďile d͛agitatioŶ fiǆe. La teŵpĠƌatuƌe du ƌĠaĐteuƌ est ĐoŶtƌôlĠe paƌ le four convectif 

du rhéomètre alimenté en continu en azote. La température du réacteur est mesurée 

par une sonde de type Pt100 localisée sur le fond de la cuve et est assimilée à la 

température du milieu réactionnel. Celle-ci est considéré comme homogène que ce soit 

en termes de température ou de concentration. Cette hypothèse est justifiée par le 

faible volume de réaction, l͛effiĐaĐitĠ du ŵĠlaŶge et du Đhauffage de la cuve. 

Une sonde Raman non-ĐoŶtaĐt ĠƋuipĠe d͛uŶ sǇstğŵe optiƋue aǀeĐ foĐale (4 cm) a 

été utilisée pour réaliser la mesure spectroscopique à distance à travers la fenêtre du 

four et la paroi du réacteur. Le spectromètre Raman est un RXN1 de Kaiser Opticals avec 

fibre optique et résolution spectrale de 1,5 cm-1. La loŶgueuƌ d͛oŶde eǆĐitatrice était de 

532 nm pour une puissance laser de 100 mW. 

 

 
Figure 2.1 Schéma du montage couplant rhéologie et spectroscopie Raman 
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2.2.2. Rhéo-réacteur 

La plupart des solutions de polymères sont rhéo-fluidifiantes voire non-

newtoniennes. Leur viscosité dépend largement du régime de concentration dans 

lesquelles elles se trouvent. Pour des concentrations faibles, les solutions de polymères 

sont généralement newtoniennes. Dans des milieux plus concentrés, la viscosité change 

en fonction de la contrainte appliquée, les chaines se désenchevêtrent : Đ͛est à l͛oƌigiŶe 
du phénomène de rhéofluidification. 

Le ƌhĠoŵğtƌe peƌŵet d͛aĐĐĠdeƌ à la ǀisĐositĠ dǇŶaŵiƋue. Il s͛agit de la ǀisĐositĠ 
Ƌui ĐaƌaĐtĠƌise la ƌĠsistaŶĐe à l͛ĠĐouleŵeŶt d͛uŶ fluide souŵis à uŶe ĐoŶtƌaiŶte. Elle est 
définie par la loi de Newton : 

      ̇   (Eq 2.1)

 , contrainte appliquée en Pa  ̇, gradient de déformation ou vitesse de cisaillement en s-1  , viscosité dynamique en Pa.s 

Le rhéo-ƌĠaĐteuƌ ĐoŵposĠ d͛uŶe Đuǀe ĐǇliŶdƌiƋue et d͛uŶ ŵoďile d͛agitatioŶ eŶ 
double-ƌuďaŶ a ĠtĠ ĐaliďƌĠ eŶ ƌeĐouƌaŶt à l͛aŶalogie de Couette (Aït-Kadi A. et al., 2002; 

Choplin et al., 2010). La contrainte réalisée par le mobile et le couple résultant est 

équivalent à une géométrie de Couette avec un diamètre interne virtuel (Figure 2.2). 

Une calibration de la géométrie est alors possible en utilisant les équations relatives à la 

géométrie de Couette à partir de mesures sur des fluides Newtoniens de viscosité 

connue. 

Dans une géométrie de Couette en régime laminaire, pour tout point ayant un 

ƌaǇoŶ ƌ situĠ daŶs l͛eŶtƌefeƌ ;         le gradient de déformation est égal à : 

  ̇             ቀ   ቁ   
  ቀ    ቁ       (Eq 2.2)

aǀeĐ N la ǀitesse aŶgulaiƌe de ƌotatioŶ du ĐǇliŶdƌe iŶtĠƌieuƌ, Ŷ l͛iŶdiĐe 
d͛ĠĐouleŵeŶt La ĐoŶtƌaiŶte est Ġgale à :  

                   (Eq 2.3)

avec  , le couple mesuré (N.m), L, la hauteur de la géométrie. 

Dans un rhéo-réacteur, le rayon extérieur et la hauteur de la géométrie restent 

inchangées tandis que le rayon intérieur    équivalent doit être estimé. Pour cela, un 

ĠtaloŶŶage à paƌtiƌ d͛uŶ fluide NeǁtoŶieŶ est nécessaire. On peut déduire la valeur de    de la relation suivante (pour n=1) : 

                          (Eq 2.4)
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L͛ĠƋuatioŶ 2.2 met en avant la dépendance de la déformation vis-à-ǀis de l͛iŶdiĐe 
d͛ĠĐouleŵeŶt. Pouƌ ĐoŶtouƌŶeƌ Đette diffiĐultĠ, oŶ fait iŶteƌǀeŶiƌ uŶ ƌaǇoŶ iŶteƌŵĠdiaiƌe    pour lequel la variation de   devient négligeable et sur lequel notre mesure de 

ǀisĐositĠ seƌa faite. UŶe fouƌĐhette de ǀaleuƌ d͛iŶdiĐe d͛ĠĐouleŵeŶt est d͛aďoƌd 
proposée (        . Puis    peut être estimé à partir de   . 

    ( 
      ቀ    ቁ    

ቀ    ቁ              
) 
           

 

 (Eq 2.5)

Dans cette position   , la contrainte et la vitesse de cisaillement peuvent être 

alors reliés par des relations linéaires respectivement au couple mesuré   et à la vitesse 

de rotation imposée N. 

                     (Eq 2.6)

                  (Eq 2.7)

   ̇                     ቀ    ቁ   
ቀ    ቁ        (Eq 2.8)

  ̇       ̇         (Eq 2.9)

L͛ĠtaloŶŶage a ĠtĠ effeĐtuĠ aǀeĐ uŶe solutioŶ de glǇĐĠƌiŶe à diffĠƌeŶtes ǀitesse de 
cisaillement. La Figure 2.2 montre la bonne correspondance des valeurs mesurées entre 

les mesures effectuées en géométrie plan-plan et en géométrie rhéo-réacteur, une fois 

celle-ci étalonnée. On peut noter des mesures à cisaillement plus faible pour la seconde 

géométrie grâce à sa plus grande surface de mesure. La gamme de vitesse de 

cisaillement disponible est de 0,1 à 100 s-1. 

 

 
Figure 2.2 Analogie de Couette (Choplin et al., 2010) et rhéogrammes de la glycérine à 30°C selon 

la géométrie 
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2.2.3. Spectroscopie Raman 

Dans notre étude, la spectroscopie Raman est utilisée pour le suivi de la 

conversion du monomère. Son utilisation est pertinente car les monomères et les 

polǇŵğƌes oŶt gĠŶĠƌaleŵeŶt uŶ ďoŶ sigŶal aloƌs Ƌue l͛eau, Ŷotƌe solǀaŶt a uŶ sigŶal 
faible. De plus, nous pouvons l͛utiliseƌ Đoŵŵe aŶalǇse hoƌs ligŶe ŵais aussi eŶ ligŶe Đe 
qui est très intéressant dans le cas de procédés continus.  

La speĐtƌosĐopie ‘aŵaŶ peƌŵet d͛oďteŶiƌ des iŶfoƌŵatioŶs suƌ la stƌuĐtuƌe 
ŵolĠĐulaiƌe et suƌ les pƌopƌiĠtĠs d͛uŶe ŵolĠĐule de façoŶ siŵilaire à la spectroscopie 

infra-rouge. Elle en diffère dans le sens que l͛excitation est produite à une seule 

loŶgueuƌ d͛oŶde et Ƌue l͛oŶ aŶalǇse seulement les ondes diffusées à une longueur 

diffĠƌeŶte de Đelle de l͛eǆĐitatioŶ. Seule une infime fraction des ondes réfléchies le sont 

à uŶe fƌĠƋueŶĐe diffĠƌeŶte de la fƌĠƋueŶĐe d͛eǆĐitatioŶ : Đ͛est l͛effet ‘aŵaŶ. Cette 
différence permet de caractériser certaines propriétés du milieu tel que les liaisons 

chimiques et les conformations des molécules. 

Cette techniƋue speĐtƌosĐopiƋue ĐoŶŶue depuis loŶgteŵps ;dĠĐouǀeƌte de l͛effet 
Raman par Raman en 1928) connait un essor depuis peu grâce à des progrès techniques. 

L͛aŵĠlioƌatioŶ des filtƌes pouƌ l͛ĠliŵiŶatioŶ de la diffusion Rayleigh, Đ͛est-à-dire la 

fƌĠƋueŶĐe d͛ĠŵissioŶ  a peƌŵis de ƌĠduiƌe sigŶifiĐatiǀeŵeŶt le teŵps d͛aĐƋuisitioŶ. Des 
lasers puissants et compacts, des fibres optiques pour une analyse in-situ et des 

détecteurs plus fiables sont dorénavant disponibles. Finalement la présence de 

fluorescence dans de noŵďƌeuses appliĐatioŶs gġŶaŶt l͛aŶalǇse a pu ġtƌe ĐoŶtouƌŶĠe eŶ 
utilisaŶt des laseƌs plus pƌoĐhes de l͛iŶfƌa-rouge à 785 et 1065 cm-1 (Dhamelincourt et 

al., 1999; Fonseca et al., 2009) 

La spectroscopie Raman a déjà été appliquée au suivi de polymérisation pour 

plusieurs monomères : styrène (Santos et al., 2004; Brun et al., 2013, 2014), acide 

acrylique (Dong et al., 1997; Lorber et al., 2010; Murli and Song, 2010; Tanaka et al., 

1991), le métacrylate de méthyle (Gulari et al., 1984), le chlorure de vinyle (Dorobantu 

Bodoc et al., 2012). Selon les cas cités, ce sont des polymérisations en solution, masse, 

en émulsion, ou en suspension. Souvent, la spectroscopie Raman est utilisée pour suivre 

la ĐoŶǀeƌsioŶ aǀeĐ l͛ouǀeƌtuƌe de la douďle-liaisoŶ C=C des ŵoŶoŵğƌes. D͛autƌes 
informations peuvent être obtenues comme la conformation des molécules avec la 

liaison hydrogène (Tsukida et al., 1997), la taille des particules de polymères pour les 

polymérisation en suspension (Santos et al., 2004). 

2.2.3.1. Effet Raman 

LoƌsƋue l͛oŶ souŵet uŶ ĠĐhaŶtilloŶ à uŶe ƌadiatioŶ de loŶgueuƌ d͛oŶde  , une 

partie est réfléchie, une autre absorbée et une autre diffusée dans toutes les directions. 

La plus grande partie des photons diffusés se fait à la même fréquence   . Il s͛agit du 
phénomène de diffusion élastique, dit diffusion de Rayleigh. Une infime fraction (<1. 10-

6) est diffusée à une autre fréquence.  
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Figure 2.3 Phénomène de diffusion 

La diffĠƌeŶĐe de loŶgueuƌ d͛oŶde    est ĐaƌaĐtĠƌistiƋue d͛uŶe ĠŶeƌgie 
vibrationnelle   . Si elle est négative, on parle de diffusion Raman-Stocks et si elle est 

positiǀe, il s͛agit de diffusioŶ ‘aŵaŶ anti-Stocks. En pratique, seule la première plus 

iŶteŶse est utilisĠe. D͛autƌe paƌt, la gƌaŶdeuƌ de ŵesuƌe est le Ŷoŵďƌe d͛oŶde eŶ  
cm-1,    ̅. 

   ̅           (Eq 2.10)

2.2.3.2. Matériel 

Une collaboration avec le laboratoire Matériaux Optique Photonique et Systèmes 

de Metz, LMOPS EA 4423 nous a permis de travailler avec des appareils dédiés à 

l͛aĐƋuisitioŶ eŶ ligŶe peƌfoƌŵaŶts en terme de définition (1,5 cm-1) et de stabilité dans le 

teŵps. Il s͛agit de la gaŵŵe ‘XN de Kaiseƌ. Les loŶgueuƌs d͛oŶde utilisĠes soŶt ϱϯϮ et 
785nm ; différentes sondes sont disponibles en version plongeante ou équipées de 

lentilles pour un travail à distance. (Annexe K) 

  
Figure 2.4 Spectromètre RXN1 Kaiser© et montage rhéo-raman 

2.2.3.3. Suivi de réaction de polymérisation 

L͛hoŵopolǇŵĠƌisatioŶ de l͛aĐide aĐƌǇliƋue peut ġtƌe suiǀie eŶ speĐtƌosĐopie 
‘aŵaŶ. L͛aĐide aĐƌǇliƋue et soŶ polǇŵğƌe oŶt des réponses fortes et distinctes en 

Raman (Figure 2.5). Deux parties du spectre sont riches en information à 1600-1800 cm-1  

et 2600-2800 cm-1. Pour l͛aĐide aĐƌǇliƋue, plusieuƌs piĐs ƌĠsulteŶt d͛uŶ ŵode de 
vibration de la double liaison C=C (1635, 1660 cm-1).  
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Figure 2.5 SpeĐtƌe de l’aĐide aĐƌǇliƋue et soŶ polǇŵğƌe à ϱϯϮ Ŷŵ ;Kaiseƌ RXNϭͿ 

D͛autƌes signaux correspondent à des modes de vibrations des liaisons CH2 et CH 

respectivement à 3112, 3041 et 2994 cm-1 (Murli and Song, 2010). Le polymère a une 

vibration visible à 2935 cm-1 qui correspond à un mode de vibration des liaisons CH 

(Walczak et al., 1996). Le signal du solvant eau (3000-3600 cm-1Ϳ Ŷ͛est pas gġŶaŶt pouƌ le 
suivi de réaction et est utilisé pour la normalisation du spectre.  

En spectroscopie Raman, le suivi de la réaction de polymérisation se fait au 

tƌaǀeƌs de l͛Ġtape de pƌopagatioŶ qui correspoŶd à l͛ouǀeƌtuƌe de la douďle liaisoŶ C=C. 
On effectue le suivi soit sur le pic à 1635 cm-1 correspondant à un mode de vibration de 

la liaison C=C soit  sur le pic à 2935 cm-1 ĐoƌƌespoŶdaŶt à uŶ ŵode de ǀiďƌatioŶ d͛uŶe 
liaison du polymère. Le suivi de l͛uŶ ou de l͛autƌe doŶŶeŶt la ŵġŵe iŶfoƌŵatioŶ ;Figure 

2.6). L͛aiƌe de Đes deuǆ piĐs est pƌopoƌtioŶŶelle à l͛aǀaŶĐeŵeŶt de la ƌĠaĐtioŶ. Nous 
avons vérifié la validité de cette affirmation par analyse RMN. La calibration Raman dans 

le Đas de l͛hoŵopolǇŵĠƌisatioŶ se liŵite doŶĐ à uŶe ŵesuƌe d͛aiƌes de piĐs. 

2.2.4. Méthodes d’analyse ex-situ 

Les résultats obtenus en rhéo-raman ont été comparés et complétés par des 

analyses hors ligŶe ǀia des pƌĠlğǀeŵeŶts d͛ĠĐhaŶtilloŶs. Les deuǆ teĐhŶiƋues eŵploǇĠes 
sont la spectroscopie ‘MN et la Đhƌoŵatogƌaphie d͛eǆclusion stérique (SEC). 

 
Figure 2.6 ÉvolutioŶ d’aiƌes des piĐs à ϭϲϯϱ (monomère) et 2935 cm-1 (polymère) loƌs d’uŶe 

homopolymérisation  
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Figure 2.7 Foƌŵule dĠveloppĠe de l’aĐide aĐƌǇliƋue et de soŶ hoŵopolǇŵğƌe. RepĠƌage des 

atomes visibles en RMN 

2.2.4.1. RMN 

La speĐtƌosĐopie ‘MN peƌŵet d͛oďteŶir le taux de conversion par comparaison 

des signaux des monomères et des polymères. Nous avons utilisé la RMN du proton avec 

uŶ speĐtƌoŵğtƌe Bƌukeƌ à ϯϬϬ MHz. L͛ĠĐhaŶtilloŶ de solutioŶ de polǇŵğƌe est diluĠ daŶs 
l͛eau deutĠƌĠe Đoŵŵe solǀaŶt et aŶalǇsĠ tel quel sans plus de purification. Le signal de 

l͛eau Ŷe Đouǀƌe pas les piĐs d͛iŶtĠƌġt. Les piĐs du speĐtƌe ‘MN oŶt pu ġtƌe attƌiďuĠs auǆ 
différents protons des espèces (Figure 2.7 ; ANNEXE C). Ils sont largement déblindés 

autour de la liaison C=C dans les monomères (6 à 6,5 ppm). Après ouverture de la 

double liaison, leur déblindage est bien plus faible. Leur déplacement est alors de 1,5 à 3 

ppm. 

L͛iŶtĠgƌatioŶ de ĐhaƋue gƌoupeŵeŶt de piĐs est ƌĠalisĠ ;                                  Il est possible de calculer une concentration relative entre les différentes 

espğĐes et d͛eŶ dĠduiƌe la ĐoŶǀeƌsioŶ. 

DaŶs le Đas de l͛hoŵopolymérisation, on accède à la conversion par le calcul 

suivant :  

           
 (Eq 2.11)

2.2.4.2. Chƌoŵatogƌaphie d’exclusioŶ stéƌiƋue (SEC) 

La Đhƌoŵatogƌaphie d͛eǆĐlusioŶ stĠƌiƋue peƌŵet de ŵesuƌeƌ la distƌiďutioŶ des 
ŵasses ŵolaiƌes. Deuǆ dĠteĐteuƌs soŶt utilisĠs afiŶ d͛oďteŶiƌ diƌeĐteŵeŶt la distƌiďutioŶ 
de ŵasses ŵolaiƌes, saŶs phase de ĐaliďƌatioŶ ŶĠĐessaiƌe. Il s͛agit du Đouplage 
réfractoŵğtƌe / diffusioŶ de luŵiğƌe. Le ƌĠfƌaĐtoŵğtƌe peƌŵet d͛aĐĐĠdeƌ à la 
concentration massique de l͛ĠĐhaŶtilloŶ aŶalǇsĠ. UŶ seul paƌaŵğtƌe doit ġtƌe 
pƌĠalaďleŵeŶt dĠteƌŵiŶĠ Ƌui est l͛iŶĐƌĠŵeŶt d͛iŶdiĐe de réfraction,      . La diffusion 

de lumière est effectuée par un MALLS (Multi-Angle-Laser Light Scaterring) qui fournit 

directement la masse molaire moyenne en masse des différentes fractions éluées. Avec 

ces données, les distributions de masse molaire et les masses molaires moyennes sont 

obtenues. 

Pour les deux systèmes utilisés, une phase mobile avec une force ionique élevée a 

été utilisée en raison du caractère polyanion et polyampholyte respectivement de 

l͛hoŵopolǇŵğƌe et du ĐopolǇŵğƌe. Les ĐoŶditioŶs eǆpĠƌiŵeŶtales utilisĠes pouƌ les 
deux systèmes sont détaillées Tableau 2.1. 
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Tableau 2.1 CoŶditioŶs d’aŶalǇse SEC pouƌ l’hoŵopolǇŵğƌe d’aĐide aĐƌǇliƋue 

Phase mobile Colonnes Débit Détecteurs 
     (L.g

-1
) 

100 % eau 
NaNO3 0,5M 
100 ppm NaN3 

Shodex OHpak SB 
806M HQ (3 

colonnes 30 cm) 
0,7 ml/min 

Réfractomètre 

MALLS 
0.134 

2.2.5. Suivi de réactions en rhéo-raman 

Le ŵoŶoŵğƌe est utilisĠ saŶs puƌifiĐatioŶ supplĠŵeŶtaiƌe. L͛aŵoƌĐeuƌ, le 

persulfate de sodium, est préalablement dissous dans une solution mère. Puis les 

quantités nécessaires des réactifs sont mélangées dans une solution aqueuse. La 

solution est inertée paƌ ďaƌďotage d͛azote aǀaŶt soŶ iŶtƌoduĐtioŶ daŶs le ƌhĠo-raman. 

Apƌğs feƌŵetuƌe du fouƌ et ŵise eŶ plaĐe de l͛aĐƋuisitioŶ ‘aŵaŶ, la ƌotatioŶ de la 
gĠoŵĠtƌie est effeĐtuĠe à ǀitesse ĐoŶstaŶte. Le fouƌ à ĐoŶǀeĐtioŶ d͛azote assuƌe la 
régulation du milieu réactionnel à une température de consigne ; celle-ci est atteinte en 

ŵoiŶs d͛uŶe ŵiŶute. Les aĐƋuisitioŶs du ƌhĠoŵğtƌe et du speĐtƌoŵğtƌe soŶt effeĐtuĠes 
tout au long de la réaction. Une fois la réaction terminée, la rotation est stoppée ; le 

milieu réactionnel est staďilisĠ paƌ ajout d͛hǇdƌoƋuiŶoŶe. UŶ ĠĐhaŶtilloŶ peut ġtƌe 
prélevé et un rhéogramme peut être acquis à température du procédé tout en 

garantissant la non-ĠǀolutioŶ de l͛ĠĐhaŶtilloŶ. Les ĠĐhaŶtilloŶs pƌĠleǀĠs oŶt ĠtĠ aŶalǇsĠs 
en RMN et SEC. 

La calibration Raman a été validée par les analyses RMN (Figure 2.8). De plus, il a 

ĠtĠ ǀĠƌifiĠ Ƌue la ǀitesse de ƌotatioŶ de la gĠoŵĠtƌie Ŷ͛iŶflueŶçait eŶ ƌieŶ le sigŶal 
Raman (intensité, position des pics). Finalement, des expériences de répétition ont 

montré que nos expériences sont reproductibles à l͛eǆĐeptioŶ du teŵps d͛iŶduĐtioŶ dû à 
la pƌĠseŶĐe d͛iŶhiďiteuƌs daŶs le ŵoŶoŵğƌe. Il est sǇstĠŵatiƋueŵeŶt ƌetiƌĠ des doŶŶĠes 
présentées ci-après. 

 

 

 
Figure 2.8 Concentration en polymère en % massique pour des échantillons issus de suivis de 

polymérisation. Comparaison des valeurs issues des analyses RMN et Raman. 
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2. 3. Modèle rhéocinétique 

Le modèle cinétique adopté est le suivant. La recombinaison est considérée 

comme le mécanisme principal de terminaison et le transfert au monomère est négligé 

(Minari et al., 2011). 

DĠĐoŵpositioŶ de l͛aŵoƌĐeuƌ     →       

Amorçage        →      

Propagation         →        

Terminaison par recombinaison           →        

Plusieuƌs hǇpothğses soŶt foƌŵulĠes telles Ƌue l͛iƌƌĠǀeƌsiďilitĠ des ƌĠaĐtioŶs, 
l͛iŶdĠpeŶdaŶĐe des ĐoŶstaŶtes de ǀitesse ǀis-à-vis des concentrations en réactifs et de la 

longueur de chaines des polymères, le mélange parfait du réacteur batch et la densité 

constante. La méthode des moments a été utilisée pour résoudre ce système 

d͛ĠƋuatioŶs (ANNEXE A). 

Chaque paramètre cinétique est dépendant de la température et est composé 

d͛uŶ faĐteuƌ pƌĠ-eǆpoŶeŶtiel et d͛uŶ teƌŵe ĐoŶteŶaŶt uŶe ĠŶeƌgie d͛aĐtiǀatioŶ. 

                (Eq 2.12)

La dépendance de la viscosité à très faible vitesse de cisaillement,   , est décrite 

par une loi de puissance par rapport à la concentration en polymère,   , et la masse 

molaire moyenne en masse,    comme cela a été déjà présenté dans la littérature 

(Cioffi et al., 2004; Kulichikhin et al., 1997; Malkin, 1980). TƌaditioŶŶelleŵeŶt, Đ͛est la 
masse molaire moyenne viscosimétrique qui était choisie car la plus facilement 

mesurable. Nous avons préféré utiliser la masse molaire moyenne en masse accessible 

par analyse SEC.  

                       (Eq 2.13)

L͛iŶflueŶĐe de la teŵpĠƌatuƌe est iŶtƌoduite paƌ uŶ teƌŵe d͛ĠŶeƌgie d͛aĐtiǀatioŶ. 
Le caractère rhéofluidifiant est quant à lui traité par une expression de type Cross (Cross, 

1965). 

                      (               ) 
 (Eq 2.14)

            ̇         ቀ      ̇  ቁ    
 (Eq 2.15)

Plusieurs publications tendent à montrer que le schéma exact de la 

polǇŵĠƌisatioŶ ƌadiĐalaiƌe de l͛aĐide aĐƌǇliƋue est ďieŶ plus Đoŵpleǆe Ƌue Đelui retenu 

dans ce travail. Plusieurs faĐteuƌs tels Ƌue le pH et le degƌĠ d͛ioŶisatioŶ de l͛aĐide 
acrylique auraient une influence importante sur la cinétique de polymérisation (Anseth 
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et al., 1996; CUTIÉ et al., 1997; Kuchta et al., 2000; Scott and Peppas, 1997). D͛autƌes 
études suggèrent que des réactions de transfert peuvent se produire et que les 

constantes de vitesse de propagation pouvaient être dépendantes des longueurs de 

chaines ou de la concentration en monomère. (Barth et al., 2012; Lacik et al., 2003; 

Minari et al., 2011). Cependant, parmi ces études, certaines proposent quand même un 

modèle pertinent tout en adoptant un modèle simplifié. Le transfert au monomère peut 

être négligé (Minari et al., 2011) tout comme la dépendance de la vitesse de 

propagation vis-à-vis des longueurs de chaînes. 

DaŶs le Đadƌe de Ŷotƌe Ġtude, le degƌĠ d͛ioŶisatioŶ du ŵoŶoŵğƌe et le pH Ŷ͛oŶt 
pas été variés. Nous avons considéré que le modèle quoique assez simplifié, était 

suffisaŶt pouƌ dĠĐƌiƌe l͛ĠǀolutioŶ de la ĐiŶĠtiƋue et de la ƌhĠologie du sǇstğŵe 
réactionnel pour la gamme de conditions opératoires testées. Les valeurs des 

paramètres cinétiques du modèle proposé sont basées sur les études les plus récentes 

portant suƌ l͛hoŵopolǇŵĠƌisatioŶ de l͛aĐide aĐƌǇliƋue (Barth et al., 2012). 
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2. 4. Résultats à concentration en monomère 

modérée (5 à 15% massique) 

La polǇŵĠƌisatioŶ ƌadiĐalaiƌe de l͛aĐide aĐƌǇliƋue ŶoŶ ioŶisĠ eŶ solutioŶ aƋueuse a 
été étudiée en rhéo-raman. Le suivi de la conversion et de la viscosité a été accompli 

dans des conditions expérimentales contrôlées (température, mélange). Les valeurs de 

viscosité ont été déduites des mesures de couple à une vitesse de cisaillement imposée 

et ĐoŶstaŶte au Đouƌs de l͛eǆpĠƌieŶĐe. La conversion du monomère a été obtenue à 

partir de la signature du polymère en Raman (aire de pic à 2935 cm-1). 

Une étude expérimentale a été menée dans différentes conditions opératoires 

pour des concentrations en monomère modérées ; elle a été complétée par un modèle 

rhéocinétique. La concentration en monomère a variée entre 5 et 15 % massique, celle 

de l͛aŵoƌĐeuƌ eŶtƌe Ϭ,Ϭϰ et ϭ% massique pour une température entre 50 et 75 °C 

(Tableau 2.2). À ces concentrations, aucun gradient de température ou concentration 

Ŷ͛a pu ġtƌe ŵis eŶ ĠǀideŶĐe. Toutes les ƌĠaĐtioŶs oŶt ĠtĠ faites en appliquant une vitesse 

de cisaillement constante de 10 s-1 au milieu réactionnel. Dans ces ĐoŶditioŶs l͛effet 
rhéofluidifiant a été limité, les conditions opératoires se situant sur le plateau 

newtonieŶ. De plus auĐuŶ effet de gel Ŷ͛a ĠtĠ oďseƌǀĠ Đe Ƌui est eŶ aĐĐoƌd aǀeĐ les seuls 

résultats disponibles dans la littérature (Scott and Peppas, 1997). 

Les résultats expérimentaux et de modélisation sont présentés Figure 2.9, Figure 

2.10 et 

Figure 2.11. Dans la gamme opératoire étudiée, le modèle montre un bon accord avec 

les ǀaleuƌs eǆpĠƌiŵeŶtales Ƌue Đe soit pouƌ l͛ĠǀolutioŶ de la ĐoŶĐeŶtƌatioŶ eŶ polǇŵğƌe 
ou de la viscosité.  

On peut noter la grande sensibilité de la viscosité à la concentration en polymère. 

Paƌ eǆeŵple, si l͛oŶ Đoŵpaƌe les eǆpĠƌieŶĐes ϰ et ϲ, aloƌs Ƌue la ĐoŶĐeŶtƌatioŶ iŶitiale eŶ 
monomère est multipliée par 3, la viscosité augmente de 3 décades (Figure 2.9). Cela 

explique aussi pourquoi la viscosité est plus difficilement modélisable que la cinétique, 

sa sensibilité est forte vis-à-vis des différents paramètres. Cette très forte influence de la 

ĐoŶĐeŶtƌatioŶ eŶ ŵoŶoŵğƌe suƌ la ǀisĐositĠ du ŵilieu ƌĠaĐtioŶŶel s͛eǆpliƋue paƌ le fait 
Ƌu͛elle iŶteƌǀieŶt de deuǆ façoŶs. D͛uŶe paƌt, toutes Đhoses Ġgales paƌ ailleuƌs, uŶe 
augmentation de la concentration en monomère conduit à la formation de 

macromolécules plus longues durant la polymérisation.  
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Tableau 2.2 Conditions expérimentales à concentrations en monomère modérées 

Expérience 
                

                

                          

Température 
(°C) 

Vitesse de 
cisaillement (s

-1
) 

1 7.2 0.04 0,17 60 10 

2 7.2 0.2 8,40 60 10 

3 7.2 1 42,02 60 10 

4 15 0.2 4,03 60 10 

5 10 0.2 6,05 60 10 

6 5 0.2 12,10 60 10 

7 7.2 0.2 8,40 50 10 

8 7.2 0.2 8,40 75 10 

 

D͛autƌe paƌt, la ĐoŶĐeŶtƌatioŶ du polǇŵğƌe foƌŵĠ est aussi plus ĠleǀĠe. EŶ 
prenant en compte ces deux effets et avec les valeurs trouvées pour les exposants a et b 

de l͛ĠƋuatioŶ 2.13, on retrouve bien le résultat de la Figure 2.9. 

La ǀitesse de polǇŵĠƌisatioŶ augŵeŶte aǀeĐ l͛augŵeŶtatioŶ de la concentration 

en amorceur et en monomère, et celle de la température. Cela résulte en des viscosités 

plus basses. Le modèle, bien que contenant certaines simplifications, représente 

raisonnablement les expériences. Les constantes de vitesses sont proches des données 

de la littérature obtenues dans des conditions très différentes (Tableau 2.3). Notre 

approche expérimentale et le modèle développé à partir de celle-ci ont donnés des 

résultats comparables à ce qui avait déjà été publié. Le rhéo-raman est donc un outil 

peƌtiŶeŶt pouƌ l͛aĐƋuisitioŶ de données cinétiques et physico-chimiques. 

 

 
Figure 2.9 Influence de la concentration initiale en monomère. Concentration en polymère 

(gauche) et viscosité (droite).                            ̇        . 
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Figure 2.10 Influence de la concentration initiale en amorceur. Concentration en polymère 

(gauche) et viscosité (droite).                            ̇        . 
Echelle de temps décalée de 10 et 20 min respectivement pour Exp 2 et Exp1 

 

Figure 
2.11 Influence de la température. Concentration en polymère (gauche) et viscosité (droite).                 

                  
    ̇         

Echelle de temps décalée de 10 et 20 min respectivement pour Exp 2 et Exp7 
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Tableau 2.3 Paramètre cinétiques choisis pour la modélisation 

Paramètre 

cinétique 

Valeur dans 
ce travail 

Unités 
Valeur de la 
littérature 

Source     4.2 10
15

 min
-1

 8.6 10
11

 Henton et al., 1997     exp(17.5) L.mol
-1

.s
-1

 16-20 Lacik et al., 2003      7.3 10
11

 L.mol
-1

.s
-1

 3.2 10
11

 - 1.5 10
12

 Barth et al., 2012    120.0 kJ.mol
-1

 94.5 Henton et al., 1997      1853 K 1437-2343 Lacik et al., 2003       1819 K 1819-1897 Barth et al., 2012 

 

L͛ĠǀolutioŶ des ŵasses ŵolaiƌes au Đouƌs de la polǇŵĠƌisatioŶ oŶt ĠtĠ ĐalĐulĠes 
par le modèle. Des valeurs expérimentales ont été obtenues par analyse en 

Đhƌoŵatogƌaphie d͛eǆĐlusioŶ stĠƌiƋue d͛ĠĐhaŶtilloŶs pƌĠleǀĠs eŶ fiŶ d͛eǆpĠƌieŶĐes. UŶe 
comparaison directe entre valeurs expérimentales et prédites par le modèle a été faite 

(Figure 2.12 ; ANNEXE D, Figure D.1.). Celles-ci sont raisonnablement en accord et 

confirment la validité de notre modèle, non seulement capable de prédire des 

propriétés macroscopiques tel que la viscosité mais aussi de décrire des caractéristiques 

structurales du polymère tel que la longueur de moyenne des chaines. 

 

 
Figure 2.12 Masse molaire moyenne prédite versus expérimentale (g.mol-1) 

 
Figure 2.13 Viscosité expérimentale versus loi de puissance 
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Tableau 2.4 Exposants de la loi puissance               

 Polymère a b 

Ce travail Poly(acide acrylique) 4.3 1.9 

LLyod Kelley and Brodnyan, 1962 Poly(acide acrylique) 4.5 4.2* 

Kulichikhin et al., 1997 Polyacrylamide  6 3.4* 

*déterminé en utilisant la masse molaire moyenne viscosimétrique 

 

La viscosité a été modélisée par une loi de puissance par rapport à la 

concentration en polymère,     , et la masse molaire moyenne en masse,    (Figure 

2.13). Les exposants sont respectivement a=4,3 et b=1,9 Tableau 2.4. Ces valeurs ont été 

ĐoŵpaƌĠes à d͛autƌes estiŵatioŶs dispoŶiďles daŶs la littĠƌatuƌe (LLyod Kelley and 

Brodnyan, 1962). L͛eǆposaŶt a, ĐoƌƌespoŶdaŶt à      est similaire dans les deux études. 

Cependant, le second exposant, b, relatif à    est significativement différent entre les 

deux études.  

Plusieurs observations peuvent être formulées à ce sujet. Premièrement, les 

gammes de concentration en polymère dans les deux études sont similaires : de 5 à 15 

% massique contre 9 à 27 % massique. Deuxièmement, la gamme de masses molaires 

ĐoŶsidĠƌĠe est assez diffĠƌeŶte, eŶǀiƌoŶ d͛uŶe dĠĐade eŶtƌe les deuǆ Ġtudes. Et la ŵasse 
ŵolaiƌe ǀisĐosiŵĠtƌiƋue utilisĠe daŶs l͛Ġtude aŶtĠƌieuƌe ǀaƌie peu ;de ϭ,ϱ ϭϬ5 à 3,1 105 

g.mol-1) alors que dans notre étude, la masse molaire moyenne en masse varie de 5 105 

à 4 106 g.mol-1. Une remarque peut être ajoutée concernant la validité de la loi de 

puissance utilisée pour modéliser la viscosité. Dans le cas des polyélectrolytes en 

solution diluée, les viscosités varient selon       . D͛apƌğs les ĐoŶĐeŶtƌatioŶs eŶ 
polymères considérés dans notre étude, la gamme de viscosité répondant à cette 

deƌŶiğƌe ƌelatioŶ doit ġtƌe liŵitĠe et a ĠtĠ ŶĠgligĠe. QuoiƋu͛il eŶ soit, pouƌ des pƌoĐĠdĠs 
produisant des polymères de petites chaines, cette hypothèse pourrait être réexaminée 

et la concentration critique à laquelle les chaines de polymères commencent à se 

recouvrir devrait être étudiée plus en détail. 

UŶ teƌŵe d͛ĠŶeƌgie d͛aĐtiǀatioŶ et uŶ teƌŵe de Cƌoss oŶt ĠtĠ ajoutés pour tenir 

compte des effets de la température et du caractère rhéofluidifiant du polymère. Le 

terme de Cross a été ajusté sur les rhéogrammes des milieux réactionnels en fin 

d͛eǆpĠƌieŶĐe ;Figure 2.14).  

 
Figure 2.14 Rhéogrammes des solutions de polymère finales à 60°C 
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Ce modèle rhéocinétique complet assure la modélisation des variations de 

viscosité au cours de la polymérisation et les résultats sont aussi présentés Figure 2.9, 

Figure 2.10 et 

Figure 

2.11. Une bonne correspondance a été trouvée entre expérience et modélisation pour 

tƌaduiƌe l͛iŶflueŶĐe des ĐoŶĐeŶtƌatioŶs eŶ ŵoŶoŵğƌe et aŵoƌĐeuƌ. Les ƌĠsultats ont été 

ŵoiŶs pƌoďaŶts pouƌ dĠĐƌiƌe l͛iŶflueŶĐe de la teŵpĠƌatuƌe. CeĐi est dû à uŶ ŵaŶƋue de 
doŶŶĠes, peu d͛eǆpĠƌieŶĐes oŶt ĠtĠ faites suƌ l͛iŶflueŶĐe de la teŵpĠƌatuƌe daŶs Ŷotƌe 
étude et peu de données sont disponibles dans la littérature (LLyod Kelley et Brodnyan, 

1962). De plus, uŶe puďliĐatioŶ ƌĠĐeŶte suggğƌe Ƌue l͛ĠŶeƌgie d͛aĐtiǀatioŶ pouƌ des 
solutions aqueuses semi-diluées serait dépendante de la concentration en polymère 

(Desbrieres, 2002). UŶ appƌofoŶdisseŵeŶt de l͛Ġtude à diffĠƌeŶtes teŵpĠƌatuƌes seƌait 
nécessaire pour introduire cet effet. 

Pour conclure, pour toutes les conditions opératoires utilisées dans cette étude, 

les variations en concentration en polymère et en viscosité ont été décrites par le 

ŵodğle ƌhĠoĐiŶĠtiƋue pouƌ des ĐoŶĐeŶtƌatioŶs ƌelatiǀeŵeŶt ŵodĠƌĠes. AfiŶ d͛Ġtudieƌ 
l͛appaƌitioŶ poteŶtielle d͛uŶ effet de gel, la ĐoŶĐeŶtƌatioŶ initiale en acide acrylique a 

ĠtĠ sigŶifiĐatiǀeŵeŶt augŵeŶtĠe jusƋu͛à ϲϬ % massique.  
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2. 5. Résultats à haute concentration en 

monomère (jusqu’à 60% massique) 

EŶ polǇŵĠƌisatioŶ eŶ solutioŶ ĐoŶĐeŶtƌĠe ou eŶ ŵasse, l͛auto-accélération de la 

réaction, appelée effet de gel ou effet Trommsdorff, a été observé. Ce phénomène a été 

attribué à la limitation de diffusion provoquée par les viscosités élevées des milieux 

réactionnels ;O͛Ŷeil et al., ϭϵϵϴͿ. Une des manifestations de l͛effet de gel est l͛ĠǀolutioŶ 
non-monotone de la viscosité avec une élévation brusque et importante à un moment 

donné de la réaction (Cioffi et al., 2004). Cet effet de gel est la plupart du temps 

indésirable dans les procédés industriels car il est synonyme de dégagement de chaleur 

important, instabilité et perte de contrôle du procédé. 

AuĐuŶe Ġtude ƌelatiǀe à l͛effet de gel aǀeĐ l͛aĐide aĐƌǇliƋue ŶoŶ ioŶisĠ eŶ foŶĐtioŶ 
des ĐoŶditioŶs opĠƌatoiƌes telle Ƌue la ǀitesse de ĐisailleŵeŶt Ŷ͛a jaŵais ĠtĠ publiée. Le 

rhéo-raman nous a paru être un outil idéal pour étudier ce phénomène, acquérir des 

données expérimentales et établir une relation entre les conditions opératoires et la 

formation de polymère. Une série d͛eǆpĠƌieŶĐe eŶ ŵilieu ĐoŶĐeŶtƌĠ a été réalisée 

(Tableau 2.5). 

Tableau 2.5 Conditions expérimentales à hautes concentrations en monomère 

Expérience # 
                

                

Température 

(°C) 

Vitesse de 
cisaillement 

(s
-1

) 

9 40 0.2 60 10 
10 50 0.2 60 10 
11 60 0.2 60 10 
12 50 0.2 60 0.1 
13 50 0.2 60 1 
14 50 0.2 60 20 
15 50 0.2 60 50 

 

Les expériences de polymérisations ont été menées entre 40 et 60 % massique en 

acide acrylique (Figure 2.15). Pour les deux concentrations les plus élevées, une 

élévation brusque de la concentration en polymère est observée. 

 

 
Figure 2.15 Suivi de réactions de polymérisation à plus grandes concentrations en monomère (40 

à 60 % massique).                           ̇         
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Le modèle développé à plus faible concentration a été extrapolé pour ces 

eǆpĠƌieŶĐes et les ƌĠsultats pƌĠdits soŶt aussi tƌaĐĠs suƌ la figuƌe. L͛ĠlĠǀatioŶ ďƌusƋue de 
la courbe expérimentale correspond à sa forte déviation par rapport à la prédiction du 

modèle. Cela nous a permis de conclure sur le fait que ce changement de pente 

correspond bien à une auto-accélération de la réaction de polymérisation, autrement dit 

à l͛appaƌitioŶ de l͛effet de gel. 

Une autre observation a été faite pendant les essais expérimentaux. À un certain 

poiŶt, uŶ autƌe phĠŶoŵğŶe ƌhĠologiƋue iŶdĠpeŶdaŶt se pƌoduisait Ƌui Ġtait l͛effet de 
WeisseŶďeƌg. Il se ŵaŶifestait paƌ la ƌĠtƌaĐtatioŶ et l͛ĠlĠǀatioŶ du ŵilieu ƌĠaĐtioŶŶel suƌ 
le ŵoďile d͛agitatioŶ. Cela a ĠtĠ attƌiďuĠ à uŶ Đhangement des propriétés 

viscoélastiques de la solution de polymère lorsque les composantes élastiques 

deviennent importantes. Cette observation a été faite dès 20 % massique de 

concentration en acide acrylique. Pour les expériences de 40 à 60 % massique, ce 

phĠŶoŵğŶe a ĠtĠ oďseƌǀĠ de façoŶ siŵultaŶĠe aǀeĐ l͛effet de gel Đe Ƌui ƌeŶdait les 
ŵesuƌes de ǀisĐositĠ ŶoŶ ƌepƌĠseŶtatiǀes. L͛ĠǀolutioŶ de la ǀisĐositĠ a ĠtĠ doŶĐ 
eŶƌegistƌĠe seuleŵeŶt jusƋu͛à l͛appaƌitioŶ de l͛effet de WeisseŶďeƌg ;ANNEXE D, Figure 

D.2). Ainsi, les données de viscosité ont été disponibles sur des temps de réactions plus 

Đouƌts Ƌue pouƌ les doŶŶĠes de ĐoŶĐeŶtƌatioŶ. CepeŶdaŶt, Đoŵŵe pouƌ l͛Ġǀolution de la 

concentration en polymère, on peut voir que la mesure de viscosité dévie 

significativement de la courbe modélisée et atteint de valeurs bien plus importantes. 

CeĐi est uŶe autƌe ĠǀideŶĐe de la pƌĠseŶĐe de l͛effet de gel. 

Il a dĠjà ĠtĠ dĠŵoŶtƌĠ Ƌu͛une augmentation de la vitesse de cisaillement 

appliquée au milieu réactionnel  pouvait ƌĠduiƌe l͛effet de gel (Cioffi et al., 2001a, 

2001b). En utilisant le rhéo-raman, il a été possible de suivre la réaction de 

polymérisatioŶ de l͛aĐide aĐƌǇliƋue daŶs uŶe laƌge gaŵŵe de ǀitesse de ĐisailleŵeŶt ;Ϭ,ϭ 
à 50 s-1) (Figure 2.16Ϳ. L͛iŶflueŶĐe de Đelle-Đi suƌ l͛aǀaŶĐeŵeŶt de la ƌĠaĐtioŶ est ǀisible 

pour une concentration initiale en acide acrylique de 50%. Cela a été aussi confirmé par 

le profil de température du réacteur (Figure 2.16) et dans une moindre mesure par la 

variation de viscosité(ANNEXE D, Figure D.3). Aloƌs Ƌu͛à ďasse ĐoŶĐeŶtƌatioŶ eŶ 
monomère, la température ne variait pas, le dégagement de chaleur est important, dans 

ces conditions concentrées, et les limites de régulation du système sont atteintes. Dans 

Đes ĐoŶditioŶs ĐoŶĐeŶtƌĠes, la teŵpĠƌatuƌe augŵeŶte d͛eŶǀiƌoŶ ϰ°C au ŵoŵeŶt de 
l͛auto-accélération de la réaction exothermique. Ce point chaud est clairement retardé 

aǀeĐ l͛augŵeŶtatioŶ de la ǀitesse de ĐisailleŵeŶt. L͛auto-accélération ne peut pas être 

causée par cette augmentation de température (seulement + 4°C) mais en est bien à 

l͛oƌigiŶe. 

 
Figure 2.16 Influence de la vitesse de cisaillement sur la variation de la concentration en polymère 

(gauche) et la température (droite.                                           
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FiŶaleŵeŶt, uŶe pƌeŵiğƌe Đaƌtogƌaphie de l͛effet de gel a ĠtĠ pƌoposĠe pouƌ uŶe 
température de 60°C et une concentration en amorceur constante, 0,2 % (Tableau 2.6). 

À ϰϬ% de ĐoŶĐeŶtƌatioŶ eŶ ŵoŶoŵğƌe, Ŷous Ŷ͛aǀoŶs pas oďseƌǀĠ d͛effet de gel 
excepté à la vitesse de cisaillement la plus faible ce qui correspond quasiment à 

l͛aďseŶĐe d͛agitatioŶ. À ϱϬ% de ĐoŶĐeŶtƌatioŶ eŶ ŵoŶoŵğƌe, l͛effet de gel a pu ġtƌe 
ƌetaƌdĠ paƌ l͛augŵeŶtatioŶ de la ǀitesse de ĐisailleŵeŶt. FiŶaleŵeŶt à ϲϬ%, l͛effet de gel 
s͛est pƌoduit ƌapideŵeŶt saŶs Ƌue la ǀitesse de ĐisailleŵeŶt Ŷe puisse aǀoiƌ uŶ 
ƋuelĐoŶƋue effet suƌ lui. UŶe seule Ġtude sigŶalaŶt l͛effet de gel au Đouƌs d͛uŶe ƌĠaĐtioŶ 
de polǇŵĠƌisatioŶ d͛aĐide aĐƌǇliƋue a ĠtĠ puďliĠe (Scott and Peppas, 1997). Les auteurs 

sigŶaleŶt Ƌue Đette polǇŵĠƌisatioŶ pƌĠseŶte uŶ effet de gel pouƌ l͛aĐide aĐƌǇliƋue ŶoŶ –
ionisé à partir de 50% massique à 67°C et une concentration en amorceur (persulfate 

d͛aŵŵoŶiuŵ) équivalente à 0,27 % massique. Ces résultats sont en cohérence avec nos 

données expérimentales à 50 % massique. 

Notƌe sǇstğŵe eǆpĠƌiŵeŶtal Ŷous a peƌŵis d͛Ġtaďliƌ uŶe Đaƌtogƌaphie de la 
prĠseŶĐe d͛effet de gel eŶ foŶĐtioŶ de la ĐoŶĐeŶtƌatioŶ eŶ aĐide aĐƌǇliƋue et de la 
ǀitesse de ĐisailleŵeŶt. Il pouƌƌait ġtƌe iŶtĠƌessaŶt de pƌoloŶgeƌ Đette Ġtude et d͛Ġtudieƌ 
l͛iŶflueŶĐe de la ĐoŶĐeŶtƌatioŶ eŶ amorceur, de la température ou bien du mobile 

d͛agitatioŶ utilisĠ. Ces doŶŶĠes pouƌƌaieŶt seƌǀiƌ de ƌĠfĠƌeŶĐe pouƌ dĠfiŶiƌ les 
ĐaŵpagŶes eǆpĠƌiŵeŶtales à ŵeŶeƌ à l͛ĠĐhelle pilote. 

Tableau 2.6. Caƌtogƌaphie de l’effet de gel à ϲϬ°C et                               40 50 60 

Vitesse de cisaillement (s
-1

)   

0.1 Effet de gel 
Effet de gel retardé 
par augmentation 

de la vitesse de 

cisaillement 

Effet de gel 
1 

Pas d͛effet de gel 
détecté 

20 

50 
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2. 6. Conclusion 

La polǇŵĠƌisatioŶ ƌadiĐalaiƌe de l͛aĐide aĐƌǇliƋue eŶ solutioŶ a ĠtĠ ĠtudiĠe eŶ 
rhéo-raman. Ce montage expérimental nous a permis de suivre in-situ de façon 

simultanée la conversion et la viscosité au cours de la réaction. Un modèle 

rhéocinétique à concentrations modérées en acide acrylique a été développé incluant 

l͛iŶflueŶĐe des ĐoŶĐeŶtƌatioŶs eŶ amorceur et en monomère et de la température. 

L͛effet de gel Ŷ͛a pas ĠtĠ iŶĐlus daŶs Đe ŵodğle. Les doŶŶĠes eǆpĠƌiŵeŶtales et le 
modèle ont été en bonne adéquation que ce soit pour la concentration en polymère ou 

pour la viscosité. Les paramètres utilisés étaient comparables la plupart du temps avec 

les données cinétiques et rhéologiques les plus récentes.  

En milieu réactionnel plus concentré (de 40 à 60 % massique en acide acrylique), 

l͛effet de gel a ĠtĠ dĠteĐtĠ. L͛iŶflueŶĐe de la ǀitesse de ĐisailleŵeŶt a ĠtĠ eǆaŵiŶĠe à 
tƌois ĐoŶĐeŶtƌatioŶs diffĠƌeŶtes. À ϰϬ%, l͛effet de gel a pu ġtƌe ĠǀitĠ eŶ appliƋuaŶt uŶ 
ĐisailleŵeŶt iŵpoƌtaŶt. À ϱϬ%, l͛augŵeŶtatioŶ du ĐisailleŵeŶt s͛est tƌaduite paƌ uŶ 
ƌetaƌdeŵeŶt de l͛effet de gel saŶs pouǀoiƌ l͛aŶŶuleƌ. EŶfiŶ à ϲϬ%, le ĐisailleŵeŶt pouǀaŶt 
ġtƌe appliƋuĠ Ŷ͛a pas ĠtĠ suffisaŶt pouƌ iŵpaĐteƌ l͛effet de gel. 

 

Grâce au rhéo-raman, il nous été possible de développer un modèle complet de 

rhéocinétique dans un système réactionnel proche des technologies industrielles. Celui-

Đi peut se ƌĠǀĠleƌ utile daŶs uŶe dĠŵaƌĐhe de passage au ĐoŶtiŶu. Tout d͛aďoƌd, il a 
permis de fixer des limitations à la fenêtre opératoire disponible en localisant la 

suƌǀeŶue de l͛effet de gel à paƌtiƌ de ϰϬ% eŶ ŵasse d͛aĐide aĐƌǇliƋue. Ce phĠŶoŵğŶe 
serait rédhibitoire en réacteur continu car il mènerait probablement au bouchage du 

réacteur ou tout du moins à une grande instabilité du procédé. De plus, connaissant la 

ƌhĠoĐiŶĠtiƋue de la ƌĠaĐtioŶ, uŶe estiŵatioŶ du poteŶtiel d͛iŶteŶsifiĐatioŶ est deǀeŶue 
possible. Une estimation des pertes de charges en réacteur en continu pourra aussi être 

formulée à partir de ces données.  

DaŶs le Đhapitƌe suiǀaŶt, la tƌaŶspositioŶ eŶ ĐoŶtiŶu s͛est appuǇĠe suƌ Đes 
doŶŶĠes. L͛eǆtƌapolatioŶ du ŵodğle dĠǀeloppĠ eŶ ƌhĠo-ƌaŵaŶ ǀeƌs l͛ĠĐhelle pilote est 

discutée.
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    Chapitre ͡.
Homopolymérisation de l’acide 

acrylique : passage au continu 

3. 1. Pilote en continu de laboratoire 

3.1.1. Le réacteur 

Le réacteur utilisé dans ce travail est un réacteur tubulaire garni de mélangeurs 

statiques. En raison de la viscosité du milieu réactionnel et des temps de séjours à 

ƌĠaliseƌ ;Ϭ,ϱ à ϭhͿ, le ƌĠgiŵe d͛ĠĐouleŵeŶt Ġtaďli est de tǇpe laminaire. La géométrie du 

ƌĠaĐteuƌ tuďulaiƌe peƌŵet d͛aŵĠlioƌeƌ le transfert de chaleur en augmentant la surface 

d͛ĠĐhaŶge tandis que les mélangeurs statiques améliorent le mélange en régime 

laminaire. 

Le réacteur choisi est le Contiplant de Fluitec©. Il est constitué de 8 sections, 

ĐhaĐuŶe d͛elles ĐoŵpƌeŶaŶt uŶe douďle-enveloppe et étant isolées thermiquement. Les 

seĐtioŶs soŶt ƌeliĠes eŶtƌe elles paƌ uŶ sǇstğŵe de ďƌides et d͛interconnexion (Figure 

3.2). 

La flexibilité du réacteur est assurée gƌâĐe à l͛iŶdĠpeŶdaŶĐe des seĐtioŶs doŶt le 
diaŵğtƌe et l͛ageŶĐeŵeŶt peuvent être facilement modifiés. De plus, les brides 

contiennent des ports standardisés où sont positionnés capteurs, vannes 

d͛échantillonnage, injections secondaires. 

Pour notre procédé, les sections mesurent 0,5 m chacune pour une longueur 

totale de 4m. Le diamètre interne est de 12,3 mm pour les 4 premières sections et de 21 

mm pour les 4 dernières pour un volume total de 750 ml. Les interconnections de 8 mm 

de diamètre contiennent également des mélangeurs statiques. Le dimensionnement du 

ƌĠaĐteuƌ est le ƌĠsultat d͛uŶ compromis entre performance du transfert de chaleur et 

temps de sĠjouƌ. DaŶs les pƌeŵiğƌes seĐtioŶs, uŶ petit diaŵğtƌe peƌŵet d͛assurer un 

bon échange de chaleur là où la réaction de polymérisation est la plus rapide. Dans les 

dernières sections, uŶ diaŵğtƌe plus gƌaŶd peƌŵet d͛obtenir un temps de séjour 

suffisant pour atteindre les conversions souhaitées. 

Les mélangeurs statiques sont des Fluitec© CSX-8, constitués de 8 barres dans 

chaque tronçon, ŵoŶtĠes tƌaŶsǀeƌsaleŵeŶt de façoŶ à Đe Ƌu͛elles s͛entrecroisent les 

unes dans les autres. Chaque tronçon est tourné d͛uŶ angle de 90° par rapport au 

précédent. Ce design est similaire à celui du mélangeur statique SMX de Sulzer© et ses 
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propriétés sont similaires en termes de mélange et de perte de charge. Ce sont les 

mélangeurs statiques parmi les plus efficaces disponibles sur le marché en régime 

laminaire (Paul et al., 2004). Le cisaillement radial appliqué au milieu réactionnel lors de 

son écoulement à travers les ŵĠlaŶgeuƌs statiƋues peƌŵet d͛atteiŶdƌe uŶ tƌğs ďoŶ 
mélange en régime laminaire mais aussi de limiter la dispersion axiale. L͛ĠĐouleŵeŶt 
daŶs le ƌĠaĐteuƌ est doŶĐ pƌoĐhe d͛uŶ ĠĐouleŵeŶt idéal piston. Cette propriété est 

intéressante pour maitriser la distribution des masses molaires du polymère et donc de 

ses propriétés.  

Le transfert de chaleur est rendu efficace dans le réacteur grâce à un grand 

rapport surface sur volume mais aussi grâĐe à l͛aĐtioŶ des ŵĠlaŶgeuƌs statiƋues. 

La conception du ƌĠaĐteuƌ faĐilite l͛eǆtƌapolatioŶ de Đe pƌoĐĠdĠ à de plus gƌaŶds 
dĠďits. Il est possiďle d͛augŵeŶteƌ le diaŵğtƌe et la loŶgueuƌ des seĐtioŶs. Il est aussi 
possible de garder un rapport surface sur volume similaire grâce à un design plus 

ĠlaďoƌĠ pouƌ l͛étape de scale-up. La technologie développée à cet effet, CSE-XR, consiste 

en des mélangeurs statiques comprenant des tubes supplémentaires dans lesquels le 

fluide Đalopoƌteuƌ ĐiƌĐule. L͛effiĐaĐitĠ du tƌaŶsfeƌt de Đhaleuƌ est ainsi conservée à plus 

grand volume. Il est ainsi possible de développer un procédé, en utilisant l͛ĠƋuipeŵeŶt à 
l͛ĠĐhelle du laboratoire, puis de mener rapidement uŶe phase d͛eǆtƌapolatioŶ aǀaŶt 
l͛iŶdustƌialisatioŶ Đaƌ le ƌĠaĐteuƌ iŶdustƌiel auƌa des pƌopƌiĠtĠs tƌğs siŵilaiƌes au 
réacteur de petite taille. 

La fenêtre opératoire du réacteur est entre 0 et 60 bar en perte de charge et de  

[-10 - +250]°C pouƌ la teŵpĠƌatuƌe. Les ŵatĠƌiauǆ utilisĠs soŶt l͛iŶoǆ ϯϭϲL ou ϯϭϲ Ti, le 

VitoŶ pouƌ les joiŶts toƌiƋues et le PTFE pouƌ assuƌeƌ l͛ĠtaŶchéité de certaines pièces. La 

raison du choix de ces matériaux réside dans leur résistance à la corrosion vis-à-vis de 

l͛aĐide aĐƌǇliƋue ŵais aussi du ĐoŵoŶoŵğƌe Ƌui ĐoŶtieŶt des ioŶs Đhloƌuƌes. 

Le réacteur est instrumenté via des ports standardisés localisés dans les brides 

(Figure 3.2). Des capteurs de pression placés à chaque extrémité permettent de mesure 

la perte de charge totale. 9 thermocouples disposés le long du réacteur sont en contact 

direct avec le milieu réactionnel pour le suivi thermique. Un dernier thermocouple 

dĠplaçaďle aǆialeŵeŶt peƌŵet de ŵesuƌe le pƌofil theƌŵiƋue le loŶg d͛uŶe seĐtioŶ. CeĐi 
est possible car les mélangeurs statiques de la première section sont percés axialement 

ce Ƌui peƌŵet l͛iŶtƌoduĐtioŶ d͛uŶ Đapillaiƌe daŶs leƋuel se dĠplaĐe le theƌŵoĐouple. La 
finesse du capillaire est suffisante pour avoir une mesure représentative de la 

température du milieu réactionnel. 

 

 
Figure 3.1 Extrapolation du réacteur Fluitec 
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Des ǀaŶŶes d͛ĠĐhaŶtilloŶŶage soŶt plaĐĠes le loŶg du ƌĠaĐteuƌ pouƌ le suiǀi de la 
réaction. Elles ont été construites à façon par Fluitec, permettant de travailler sous 

pression (60 bar) et pouvant être rincées après échantillonnage. Cette dernière 

opération est iŶdispeŶsaďle afiŶ d͛Ġǀiteƌ le ďouĐhage du ĐaŶal de la ǀaŶŶe paƌ du 
polymère. 

Plusieurs spectromètres Raman ont été utilisés selon leur disponibilité. Le premier 

qui est un matĠƌiel de laďoƌatoiƌe est l͛OĐeaŶ OptiĐs QE ϲϱ ϬϬϬ aǀeĐ uŶe dĠfiŶitioŶ de ϭϴ 
cm-1 et un laser de 785 nm. Il permet de faire des analyses non –contact car équipé 

d͛uŶe soŶde ŶoŶ ploŶgeaŶte. Cet appaƌeil a ĠtĠ gƌaĐieuseŵeŶt pƌġtĠ paƌ le laďoƌatoiƌe 
CRI Aubrevilliers de Rhodia-Solvay. Le deuxième matériel est un spectromètre Kaiser 

utilisĠ loƌs de l͛Ġtude eŶ ƌhĠo-raman. 

Pour le premier, une bride avec fenêtre optique a été mise au point en 

ĐollaďoƌatioŶ aǀeĐ FluiteĐ pouƌ l͛iŶtƌoduĐtioŶ d͛uŶe soŶde ŶoŶ-contact (spectromètre 

QE 65000) et pouvant fonctionner à 50 bar de pression (Figure 3.3). Pour le second 

spectromètre, des ƌaĐĐoƌds de ďƌides ĐoŶstƌuits suƌ ŵesuƌe oŶt peƌŵis d͛iŶtƌoduiƌe des 
sondes plongeantes (1/4 pouce) sur différentes sections (Figure 3.4). 

Le réacteur Contiplant de Fluitec a été choisi pour ses excellentes propriétés de 

mélange et de transfert thermique mais aussi pour sa flexibilité. Celle-ci permet de 

s͛adapteƌ au pƌocédé que nous étudions et de mettre en œuǀƌe plusieurs types de suivi 

de la réaction. 

3.1.2. Pilote de polymérisation en continu 

Un pilote complet de polymérisation a été mis au point et construit au laboratoire 

avec le soutieŶ de l͛ĠƋuipe teĐhŶiƋue.  

L͛aliŵeŶtatioŶ en réactifs est assurée par des pompes à double-piston Smartline 

100 de Knauer. La régulation des débits est assurée via une interface Labview par des 

débitmètres à effet Coriolis de Bronkhorst. Il y a trois alimentations correspondant aux 

solutioŶs du ŵoŶoŵğƌe, du ĐoŵoŶoŵğƌe et de l͛amorceur. Les solutions sont inertées à 

l͛azote pƌĠalaďleŵeŶt et la solutioŶ d͛aĐide aĐƌǇliƋue est theƌŵostatĠe à teŵpĠƌatuƌe 
ambiante pour éviter un éventuel emballement. La température de la solution est suivie 

et enregistrée en continu. Les ŵoŶoŵğƌes soŶt ŵĠlaŶgĠs puis pƌĠĐhauffĠs. L͛amorceur 

est ŵĠlaŶgĠ aǀeĐ les ŵoŶoŵğƌes juste aǀaŶt l͛eŶtƌĠe daŶs le ƌĠaĐteuƌ paƌ uŶ T ϭ/ϭϲème. 

L͛aliŵeŶtatioŶ du ƌĠaĐteuƌ se fait de ďas eŶ haut pouƌ ĠliŵiŶeƌ plus faĐileŵeŶt les bulles 

d͛aiƌ. Le milieu réactionnel une fois sorti du réacteur est récolté dans un fût collecteur 

où uŶe solutioŶ d͛iŶhiďiteuƌ peƌŵet de stoppeƌ la ƌĠaĐtioŶ de polǇŵĠƌisatioŶ. 

Le chauffage du réacteur est effectué par la circulation du fluide caloporteur dans 

les double-enveloppes des sections. Celles-ci, alimentées deux par deux par le fluide 

caloporteur circulant à un débit de 10L/min, lui-même chauffé par une chaudière 

industrielle SISE XH. Des rotamètres mesurent la valeur du débit dans chaque ligne. Le 

transfert de chaleur est ainsi réalisé dans des conditions optimales malgré de fortes 

pertes de charge dans la double enveloppe. Le préchauffage recourt à un bain 

thermostaté indépendant. 

L͛aĐƋuisitioŶ de doŶŶĠes est ƌĠalisĠe paƌ uŶe iŶteƌfaĐe Laďǀieǁ (programmée par 

le service électronique du LRGP). Elle s͛effeĐtue toutes les ϱs. Les dĠďits d͛eŶtƌĠe, les 
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températures et les pressions du réacteur sont suivis et enregistrés ainsi que les 

paramètres de fonctionnement des poŵpes d͛aliŵeŶtatioŶ. 

Plusieuƌs ĠlĠŵeŶts de sĠĐuƌitĠ soŶt pƌĠseŶts suƌ l͛iŶstallatioŶ. Pouƌ Ġǀiteƌ la 
ŵoŶtĠe eŶ pƌessioŶ du ƌĠaĐteuƌ eŶ Đas de ďouĐhage paƌ eǆeŵple, l͛iŶteƌfaĐe Laďǀieǁ 
comporte uŶe ĐoŶsigŶe d͛aƌƌġt des poŵpes d͛aliŵeŶtatioŶ pouƌ uŶe pƌessioŶ 
supérieure à 20 bar. La même consigne existe sur les pompes en fonction de la perte de 

charge mesurée sur la tête de pompe. Une soupape de sécurité à 50 bar a été placée en 

aŵoŶt du ƌĠaĐteuƌ afiŶ de gaƌaŶtiƌ l͛iŶtĠgƌitĠ du ƌĠaĐteuƌ doŶt la feŶġtƌe opĠƌatoiƌe est 
jusƋu͛à ϲϬ ďar. 

Le mode opératoire est détaillé en ANNEXE E. En résumé, la phase de démarrage 

comprend le chauffage du réacteur alimenté en eau au débit nominal. La solution 

d͛amorceur est injectée en premier suivi de la solution de monomère. Le suivi de la 

réaction est possible avec la température et la pression. Un échantillonnage peut être 

réalisé au Đouƌs de l͛eǆpĠƌieŶĐe à la soƌtie du ƌĠaĐteuƌ. UŶ ĠĐhaŶtilloŶŶage le loŶg du 

réacteur est également possible et est effectué de la fin vers le début du réacteur pour 

limiter la perturbation du système dû au volume des échantillons prélevés. Ces derniers 

soŶt staďilisĠs aǀeĐ uŶe solutioŶ d͛iŶhiďiteuƌs ;hǇdƌoƋuiŶoŶeͿ. 
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Figure 3.2 Instrumentation du réacteur a) thermocouple, b) vanne d’ĠĐhaŶtilloŶŶage, ĐͿ Đapteuƌ 

de pression, d) thermocouple déplaçable 

 
Figure 3.3 Bride pour sonde Raman non-plongeante, Raman QE 65000 

 
Figure 3.4 Sondes plongeantes Raman avec acquisition simultanée. Raman RXN2 
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Figure 3.5 Schéma de procédé du pilote de laboratoire 

  

c 
0 

·o:; 

"' .Q; 
a. 
::> 
u 

•QJ ... 
Q) 
"0 

--- .... 
<::> ... u. ::::> 

•<U <1) 
"0 t:: ·<U u 0 

2 o. 
0 

Cl. -;;; 
u 

r 
b. 
1 
1 
1 
1 

1 

RÉACTEUR 

Init iateur 

Co monomère 

PRÉCHAUFFAGE 

A LIMENTATION 



3. 2. HoŵopolǇŵĠƌisatioŶ de l’aĐide aĐƌǇliƋue : passage au ĐoŶtiŶu 

91 

3. 2. Modèle du réacteur 

3.2.1. Thermique 

 

Figure 3.6 Profil de température du réacteur sur toute sa longueur 

 

Trois zones différentes sont délimitées selon le type de transfert thermique. La 

principale est la section avec double-enveloppe. Le transfert est effectué par un 

caloporteur en écoulement co-courant et toute la section est isolé thermiquement. La 

seconde zone est la bride qui est isolée partiellement mais non chauffée et la troisième 

est l͛iŶteƌconnection Ƌui Ŷ͛est Ŷi ƌĠgulĠe Ŷi isolĠe. Les tƌois zoŶes soŶt assiŵilĠes à des 

sections circulaires avec un transfert thermique résultant de trois résistances : celle 

correspondant au transfert par convection externe (fluide caloporteur ou air), celle 

associée à la conduction thermique à travers la paroi et enfin celle correspondant au 

transfert par convection interne. Ces zones sont caractérisées par un diamètre 

interne   , un diamètre compƌeŶaŶt l͛Ġpaisseuƌ de la paƌoi   , et un diamètre interne 

de la double enveloppe loƌsƋu͛elle existe     aiŶsi Ƌu͛uŶe loŶgueuƌ L, et uŶe poƌositĠ ε 
relative à la présence des mélangeurs statiques. 

 

Tableau 3.1 Dimensions du réacteur 

    (m)    (m)    (m) L(m) ε (-) 

Section type A 0,0123 0,0172 0,02 0,5 0,76 

Section type B 0,021 0,0259 0,0287 0,5 0,76 

Bride type A 0,0123 0,032 / 0,01 0,76 

Bride type B 0,021 0,032 / 0,01 0,76 

Interconnection 0,08 0.1 / 0,08 0,76 

 

La section de passage est :  

              (Eq 3.1)

On calcule la vitesse moyenne du milieu réactionnel dans les mélangeurs statiques 

par le rapport du débit volumique sur la section de passage : 
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      ̇        (Eq 3.2)

On en déduit les nombres de Reynolds et de Péclet : 

                 (Eq 3.3)

                     (Eq 3.4)

La masse volumique du milieu réactionnel    , sa capacité calorifique     , et sa 

conductivité thermique    sont considérées comme constants au cours de la réaction de 

polymérisation en première approximation et les valeurs retenues pour les calculs sont 

disponibles en ANNEXE F. 

Le coefficient de transfert interne    résulte de la convection produite par les 

mélangeurs statiques. La corrélation suivante a été utilisée pour déterminer le nombre 

de Nusselt sur toute la longueur du réacteur. Elle est ǀalaďle eŶ ƌĠgiŵe laŵiŶaiƌe d͛apƌğs 
la littérature fournie par Fluitec. 

                         (Eq 3.5)

                 (Eq 3.6)

Le transfert externe dans la double enveloppe,    , correspond à un transfert de 

type convection dans un tube vide en régime turbulent. Le nombre de Nusselt est 

déterminé à partir du nombre de Reynolds et de Prandlt par une corrélation de Dittus-

Boelter. 

                                (Eq 3.7)

                        (Eq 3.8)

Le transfert externe pour les zones non régulées correspond à un transfert par 

convection naturelle daŶs l͛aiƌ (McCabe et al., 1993). 

                        (Eq 3.9)

Le transfert de chaleur global est alors calculé :  

 
                                       

 
 (Eq 3.10)

3.2.2. Bilans 

Le réacteur est considéré comme un réacteur piston idéal sans dispersion axiale. 

Le modèle du réacteur est à uŶe diŵeŶsioŶ le loŶg de l͛aǆe z et la dispeƌsioŶ radiale est 

négligée. Les concentrations, les températures et la vitesse sont donc homogènes 
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radialement. Les bilans sont effectués sur une section du réacteur tubulaire de largeur 

dz.  

Le bilan de matière est basé sur le modèle cinétique développé dans le Chapitre 2. 

OŶ ĐoŶsidğƌe Ƌue les ǀitesses de ƌĠaĐtioŶs soŶt siŵilaiƌes d͛uŶe teĐhŶologie à l͛autƌe 
(rhéo-réacteur fermé et réacteur tubulaire continu). 

        
[  
   
                    ]  

   
                   (Eq 3.11)

Considérant une masse volumique constante, le bilan de matière s͛ĠĐƌit : 

 
                              (Eq 3.12)

Le flux thermique cédé par le milieu réactionnel à une température    vers le 

caloporteur à une température     est :  

 
                                                 (Eq 3.13)

                         (Eq 3.14)

La Đhaleuƌ de ƌĠaĐtioŶ s͛ĠĐƌit :  

 
                                 (Eq 3.15)

Le bilan de chaleur sur une section de largeur dz est donc :  

 
                                    ̇                    (Eq 3.16)

 
                      ̇                      (Eq 3.17)

Dans les brides et les interconnections, la température externe,   , est constante 

et est égale à 20°C. 

Il est aussi possible de calculer la perte de charge sur une section de longueur dz. 

Le cisaillement dans les mélangeurs statiques est pris égal à celui réalisé dans les 

mélangeurs statiques SMX. (Paul et al., 2004) 

  ̇                    (Eq 3.18)

La ǀisĐositĠ peut aloƌs ġtƌe ĐalĐulĠe d͛apƌğs le ŵodğle dĠǀeloppĠ daŶs le Đhapitƌe 
3. 

                        ̇             (Eq 3.19)
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La perte de charge dans les mélangeurs statiques,   , peut être déduite de la 

perte de charge en tube vide,       . 

 
                                      (Eq 3.20)

 
                                 (Eq 3.21)

La résolution du système d͛ĠƋuatioŶs différentielles a été effectuée sur Matlab. 
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3. 3. Résultats expérimentaux 

3.3.1. Thermique 

La validité du modèle a d͛aďoƌd été vérifiée par une série de mesures en milieu 

non réactif. L͛ĠǀolutioŶ de la teŵpĠƌatuƌe d͛uŶe aliŵeŶtatioŶ eŶ eau à teŵpĠƌatuƌe 
ambiante a été mesurée pour différents débits et températures du fluide caloporteur. 

L͛aĐƋuisitioŶ du profil de température dans la première section a été réalisée avec le 

thermocouple mobile et les données ont été comparées avec le modèle proposé (Figure 

3.7). Les résultats sont en bonne adéquation avec le modèle pour les différents débits et 

températures. Le modèle thermique est donc validé une première fois et le sera à 

nouveau en milieu réactif. Grâce à un fort débit de fluide caloporteur, la température de 

celui-ci est quasiment constante et le transfert thermique est complètement limité par 

le transfert interne. 

 
Figure 3.7 Profils de température dans la première section pour des débits et des température 

d’eŶtƌĠe vaƌiĠs : mesures et modélisation 

La Figure 3.8.a présente le profil thermique sur toute la longueur du réacteur dans 

le Đas où l͛oŶ Ǉ fait ĐiƌĐuleƌ de l͛eau à un débit égal à 2 kg.hr-1. La température externe    

correspond au caloporteur dans les sections avec double-enveloppe et à la température 

de l͛aiƌ daŶs les ďƌides et iŶteƌĐoŶŶeĐtioŶs. CeĐi eŶtƌaiŶe le refroidissement du milieu 

réactionnel    de quelques degrés dans les interconnections. Les températures 

mesurées proviennent du thermocouple déplaçable mais aussi des thermocouples 

placés dans les brides le long du réacteur. Ces derniers fournissent des valeurs du même 

ordre de grandeur que les prédictions du modèle. Cependant, leurs mesures semblent 

ŵoiŶs ĐohĠƌeŶtes suƌtout loƌsƋu͛oŶ les Đoŵpaƌe eŶtƌe elles. Au Đouƌs de l͛Ġtude 
expérimentale, les thermocouples placés le long du réacteur Ŷ͛ont pas toujours fournis 

des valeurs cohérentes entre elles. Ces variations peuvent être attribuées au fait que les 

ďƌides Ŷe soŶt pas des seĐtioŶs dƌoites ŵais à aŶgle dƌoit. L͛ĠĐouleŵeŶt daŶs Đes ďƌides 
Ŷe peut pas ġtƌe assiŵilĠ à uŶ pistoŶ, la teŵpĠƌatuƌe Ŷ͛est plus homogène de façon 

radiale et la mesure dépend de la position du thermocouple. Selon le débit, le 

refroidissement est plus ou moins important comme montré Figure 3.8.b. Le 

ƌefƌoidisseŵeŶt est d͛eŶǀiƌoŶ Ϯ°C à Ϯkg.hƌ-1 et de 4°C pour un débit de 1kg.hr-1. Même si 

le temps de séjour est faible dans les connections, cela suffit pour avoir un impact 

significatif sur la température. 
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Figure 3.8 Profil de température du réacteur sur toute sa longueur 

L͛ĠĐhaŶge theƌŵiƋue daŶs le ƌĠaĐteuƌ tubulaire en régime laminaire est comparé 

à celui réalisé dans un réacteur fermé parfaitement agité et dans un réacteur tubulaire 

sans mélangeurs statiques (Tableau 3.2). La vitesse axiale u et le nombre de Reynolds 

sont calculés dans le réacteur Fluitec pour un débit en eau de 1 kg.hr-1. La vitesse axiale 

est autour de 1 mm.s-1.Pour les deux diamètres utilisés, le nombre de Reynold est petit 

et signale que nous travaillons en régime laminaire. Le rapport surface sur volume, S/V, 

le tƌaŶsfeƌt d͛ĠĐhaŶge gloďal hglob et le coefficient d͛ĠĐhaŶge gloďal ǀoluŵiƋue, hglob.S/V, 

sont présentés dans les conditions opératoires du pilote de laboratoire. Les mêmes 

calculs sont refaits pour le réacteur sans mélangeurs statiques à une même vitesse 

radiale (même temps de séjour). Enfin, ces valeurs sont comparées à des valeurs 

typiques de réacteur batch et réacteur batch avec échangeur externe (Anxionnaz et al., 

2008). Le transfert thermique dans le réacteur choisi est bien supérieur à celui réalisé en 

batch ŵġŵe ĠƋuipĠ d͛uŶ ĠĐhaŶgeuƌ eǆteƌŶe. Il est aussi ŵeilleuƌ Ƌue celui réalisé dans 

un réacteur tubulaire sans mélangeurs statiques. Le transfert thermique est amélioré à 

la fois par le grand rapport surface sur volume offert par la géométrie du réacteur 

tubulaire et par la présence des mélangeurs statiques. 

Tableau 3.2 Transfert de chaleur dans différentes technologies 

 

Réacteur tubulaire,  

mélangeurs statiques 
CSE-X8 

Réacteur tubulaire 
 

 

Batch 
 

 

Batch avec 
échangeur 

externe 

Diamètre (mm) 12,3 21 12,3 21   

u (mm.s
-1

) 1,5 0,52 1,5 0,52   

Re 19 11 19 11   

S/V (m².m
-3

) 428 250 427 250 2,5 10 

hglob (W. m
-2

.K
-1

) 521 290 168 102 400 1000 

hglob.S/V (kW. m
-3

.K
-1

) 223 73 72 26 1 10 

 

3.3.2. Distribution des temps de séjour 

La distribution des temps de séjour dans le réacteur Fluitec a été mesurée 

expérimentalement par spectroscopie UV. Cette mesure a été faite pour deux fluides, 

l͛eau (0,001 Pa.s) et la glǇĐĠƌiŶe ;≈ ϭ Pa.sͿ afiŶ d͛Ġǀalueƌ l͛iŶflueŶĐe de la ǀisĐositĠ sur la 
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distribution et observer une éventuelle dégradation du caractère piston de 

l͛ĠĐouleŵeŶt. 

Expérimentalement, le signal est réalisé par une injection de fluide contenant un 

ĐoloƌaŶt, la ŶigƌosiŶe, aďsoƌďaŶt eŶ UV. L͛aďsoƌďaŶĐe eŶ soƌtie de ƌĠaĐteuƌ du fluide est 

mesurée par une cellule en ligne, l͛aĐƋuisitioŶ ĠtaŶt ƌĠalisĠe paƌ uŶ speĐtƌoŵğtƌe 
Avantes©. Le teŵps d͛aĐƋuisitioŶ est fiǆĠ à ϭs. L͛aďsoƌďaŶĐe à 300 nm varie 

liŶĠaiƌeŵeŶt aǀeĐ la ĐoŶĐeŶtƌatioŶ eŶ ŶigƌosiŶe daŶs l͛eau jusƋu͛à uŶe ĐoŶĐeŶtƌatioŶ de 

0.1g.L-1. Pouƌ la glǇĐĠƌiŶe, l͛absorbance à 325 nm varie linéairement avec la 

ĐoŶĐeŶtƌatioŶ jusƋu͛à Ϭ.ϭg.L-1 en nigrosine. 

Le signal effectué en entrée est un échelon réalisé par un changement 

d͛aliŵeŶtatioŶ d͛uŶ fluide tƌaŶspaƌeŶt à uŶ fluide ĐoloƌĠ paƌ une vanne trois-voies. La 

concentration en entrée passe brusquement de 0 à   . La réponse en sortie de réacteur 

est : 

                (Eq 3.22)

La dérivée de la réponse à un signal échelon est définie comme : 

                   (Eq 3.23)

 ∫         
       (Eq 3.24)

Le temps de passage,   est calculé comme le rapport du volume du réacteur,  , 

sur le débit  ̇. 

     ̇   (Eq 3.25)

Le temps de séjour moyen est :  

  ̅   ∫           
     (Eq 3.26)

On introduit un temps réduit,   tel que  

        (Eq 3.27)

Les mesures expérimentales ont été comparées à un modèle constitué de 

réacteurs parfaitement agités en cascade (Villermaux, 1993). 

La fonction de transfert dans le domaine de Laplace correspondant à J réacteurs 

parfaitement agités continus en cascade est : 

 
       ቀ     ቁ   (Eq 3.28)

“i J=ϭ, il s͛agit d͛uŶ ƌĠaĐteuƌ paƌfaiteŵeŶt agitĠ. Au ĐoŶtƌaiƌe, plus J est gƌaŶd, plus 
le réacteur se ƌappƌoĐhe d͛un réacteur piston. Si       est le sigŶal d͛eŶtƌĠe, et       le 

signal de sortie, les transformées dans le domaine de Laplace sont :  
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         (     )  ∫                 
   (Eq 3.29)

         (     )  ∫                 
   (Eq 3.30)

Dans le domaine de Laplace, on peut calculer        en fonction de       . 

                     (Eq 3.31)

                    (Eq 3.32)

Le modèle a été résolu avec le module Simulink de Matlab©. La distribution de 

temps de séjour dans une cascade de réacteur peut alors être calculée à partir du signal 

d͛eŶtƌĠe. 

Des mesures de DTS ont été effeĐtuĠes pouƌ l͛eau et la glǇĐĠƌiŶe et les ŵesuƌes de 
sortie ont été comparées au modèle de mélangeurs en cascade pour différentes valeurs 

de J (Figure 3.9). Les mesures ont été faites à un même débit volumique 1 l.hr-1. Les 

temps de séjour moyens respectifs sont 2765 s et 2707 s pour un temps de passage du 

réacteur de 2725 s. Ces valeurs expérimentales et théoriques sont en bonne adéquation, 

la différence pouvant être attribuée à l͛eƌƌeuƌ eǆpĠƌiŵeŶtale. 

Plusieurs commentaires peuvent être faits. Premièrement, les mesures 

expérimentales sont très proches alors que les fluides présentent des viscosités 

sensiblement différentes (0,001 et 1 Pa.s).  

La distribution des temps de séjour reste étroite et Ŷ͛est pas modifiée avec 

l͛augmentation de viscosité. Deuxièmement, le signal est proche des courbes théoriques 

à grandes valeurs de J autour de 100. Notre hypothèse de piston parfait formulée dans 

la construction du modèle est justifiée par ces mesures expérimentales. Troisièmement, 

les mesures expérimentales sont légèrement dissymétriques par rapport aux courbes 

théoriques. Ceci-traduit la non-idĠalitĠ du ƌĠaĐteuƌ aǀeĐ la pƌĠseŶĐe d͛uŶe tƌaiŶe de 
taille réduite en fin de mesure. Cependant ce caractère non-idéal reste limité. 

 
Figure 3.9 Distribution de temps de séjour : mesures expérimentales et modèle dispersif 
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Pour conclure, les mélangeurs statiques installés dans le réacteur permettent 

d͛oďteŶiƌ uŶ ĠĐouleŵeŶt Ƌuasi-piston dans le réacteur tubulaire. Ils conservent leurs 

bonnes propriétés de mélange même en milieu visqueux. 

3.3.3. Homopolymérisation en continu 

L͛hoŵopolǇŵĠƌisatioŶ de l͛aĐide aĐƌǇliƋue non ionisé a été réalisée en continu 

dans le pilote de laboratoire pour différentes conditions expérimentales (Tableau 3.3). 

Deux aliŵeŶtatioŶs oŶt ĠtĠ utilisĠes, l͛uŶe pouƌ la solutioŶ d͛aĐide aĐƌǇliƋue, l͛autƌe la 
solutioŶ d͛amorceur. Les solutions sont préalablement inertées pour éliminer toute 

tƌaĐe d͛oǆǇgğŶe. Les ŵoŶoŵğƌes soŶt pƌĠĐhauffĠs et ŵĠlaŶgĠs à l͛amorceur à l͛eŶtƌĠe 
du réacteur. Pour éviter la présence de monomères dans le réacteur à température du 

procédé sans amorceur, celui-ci est injecté en premier. UŶ teŵps d͛iŶduĐtioŶ Đ͛est-à-

dire un temps de latence avant que la polymérisation débute est observé selon les 

conditions opératoires. Cela est dû à la préseŶĐe d͛iŶhiďiteuƌs daŶs l͛acide acrylique 

commercial. Les évolutions de la température et de la pression du réacteur sont suivies. 

Après 4 temps de passage, le procédé est considéré en régime permanent et 7 

prélèvements sont réalisés par les 6 vannes placées sur le réacteur plus un effectué en 

sortie de réacteur. L͛ĠĐhaŶtilloŶŶage est effeĐtuĠ le loŶg du ƌĠaĐteuƌ de la soƌtie ǀeƌs 
l͛eŶtƌĠe du ƌĠaĐteuƌ pouƌ ŵiŶimiseƌ l͛iŵpaĐt du ǀoluŵe d͛ĠĐhaŶtilloŶŶage des pƌeŵieƌs 
prélèvements sur les derniers car il y a un ƌisƋue de ŵodifiĐatioŶ de l͛ĠĐouleŵeŶt daŶs 
le réacteur. Ces échantillons sont dilués daŶs uŶe solutioŶ d͛hǇdƌoƋuiŶoŶe puis analysés 

par RMN pour obtenir leur conversion. L͛ĠǀolutioŶ de la ĐoŶĐeŶtƌatioŶ eŶ polǇŵğƌe est 
présentée Figure 3.10 et est comparée à celle calculée par le modèle du réacteur 

développé au début du chapitre pour les 4 conditions opératoires testées. Des temps 

d͛iŶduĐtioŶ oŶt ĠtĠ utilisĠs et soŶt ƌespeĐtiǀeŵeŶt de ϮϬ, Ϭ, ϮϬ et ϲϬs pouƌ les 
expériences a, b, c, et d. 

Toutes les expériences sont effectuées à 60°C. Le débit nominal est de 1kg.hr-1 

sauf pouƌ l͛eǆpĠƌieŶĐe d Ƌui est ƌĠalisĠe à Ϯ kg.hƌ-1 car une cinétique rapide est 

attendue. Les eǆpĠƌieŶĐes Đ, a et d soŶt faites à uŶe ŵġŵe ĐoŶĐeŶtƌatioŶ d͛amorceur et 

à différentes concentrations en monomère respectivement 5, 7,2 et 10 % massique. Les 

résultats expérimentaux suivent la tendance indiquée par le modèle. La variation de 

peŶte ǀisiďle  à Ϯ,ϱ ŵ de loŶgueuƌ du ƌĠaĐteuƌ s͛eǆpliƋue paƌ le ĐhaŶgeŵeŶt de diaŵğtƌe 
entre les quatre premières et les quatre dernières sections (et donc de la vitesse axiale 

résultante Eq. 3.12).  

Les expériences a et b sont effectuées à la même concentration en monomère et 

l͛eǆpĠƌieŶĐe ď ĐoŵpƌeŶd uŶe concentration en amorceur 5 fois plus grande que 

l͛eǆpĠƌieŶĐe a. Là aussi les ƌĠsultats expérimentaux sont bien décrits par le modèle et la 

conversion augmente avec la concentration en amorceur. 
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Tableau 3.3 CoŶditioŶs opĠƌatoiƌes de l’hoŵopolǇŵĠƌisatioŶ eŶ ĐoŶtiŶu 

Expérience 

Température  
 

(°C) 

Concentration  
acide acrylique  

(%g.g
-1

) 

Concentration 
amorceur  

(%g.g
-1

) 

Débit total  
 

(kg.hr
-1

) 

Temps de séjour 
 

(min) 

a 60°C 7,2 0,2 1 46 

b 60°C 7,2 1 1 46 

c 60°C 5 0,2  1 46 

d 60°C 10 0,2 2 23 

 

 
Figure 3.10 Concentration en polymère au cours de la polymérisation en continu : points 

expérimentaux et modélisation 

Le modèle cinétique développé à petite échelle dans le rhéo-raman est donc 

transposable au réacteur continu. La réactiǀitĠ de la polǇŵĠƌisatioŶ Ŷ͛est pas ou peu 

influencée par la technologie validant une des hypothèses formulées dans la 

construction du modèle. Le rhéo-raman peut donc être utilisé comme un outil 

d͛aĐƋuisitioŶ de doŶŶĠes ĐiŶĠtiƋues pour les réactions de polymérisation. 

D͛autƌes aŶalǇses oŶt ĠtĠ effeĐtuĠes. Des ĠĐhaŶtilloŶs oŶt ĠtĠ staďilisĠs et 
l͛aĐƋuisitioŶ d͛uŶ ƌhĠogƌaŵŵe a ĠtĠ ƌĠalisĠ daŶs le rhéo-raman à température du 

pƌoĐĠdĠ Đ͛est–à-dire 60°C. Seuls des échantillons en fin de réacteur ont pu être analysés 

car cela requiert un grand volume de prélèvement.  
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Figure 3.11 Viscosité au cours de la polymérisation en continu : points expérimentaux et 

modélisation 

Tableau 3.4 Vitesses de cisaillement (s-1) dans le réacteur                        
Section  

12,3 mm 
Section  
21 mm 

Interconnection  
8 mm 

1 16 3 59 

2 32 6 116 

 

Le cisaillement dans le réacteur a été calculé à 16 s-1 dans les sections de 12,3 mm 

de diamètre et de 3 s-1 dans les sections de 21 mm de diamètre (Eq. 3.18 ; Tableau 3.4). 

Pouƌ ƌappel, l͛Ġtude en rhéo-raman a été menée principalement à 10 s-1, les conditions 

de cisaillement sont donc proches dans ces deux montages. Les viscosités des 

échantillons sur le plateau Newtonien correspondant à la vitesse de cisaillement en fin 

de réacteur et l͛ĠǀolutioŶ de la ǀisĐositĠ le loŶg du ƌĠaĐteuƌ seloŶ le ŵodğle rhéologique 

développé sont présentés Figure 3.11. 

Dans les 4 cas testés, les résultats expérimentaux et de modélisation sont en 

accord. Plusieuƌs petites iƌƌĠgulaƌitĠs soŶt ŶotĠes suƌ le pƌofil d͛ĠǀolutioŶ de la 
viscosité ; elles sont dues à la présence des interconnections. À faiďle ǀisĐositĠ ;≤Ϭ,ϭ 
Pa.s), pour les expériences a, b et c la viscosité augmente légèrement dans les 

interconnections à Đause d͛une baisse de la température dans les interconnections non 

isolĠes ;ďaisse d͛eŶǀiƌoŶ ϰ°C pouƌ ϭ kg.hƌ-1). Dans la dernière expérience, le phénomène 

est inverse. La viscosité diminue dans les interconnections liée cette fois à 

l͛augŵeŶtatioŶ de la ǀitesse de ĐisailleŵeŶt ;116 s-1 à 2 kg.hr-1). Le caractère 

rhéofluidifiant de la solution de polymère est alors visible. 

Les masses molaires moyennes ont été mesurées par chromatographie 

d͛eǆĐlusioŶ stĠƌiƋue ;“ECͿ suƌ deuǆ ĠĐhaŶtilloŶs prélevés en fin de réacteur (Figure 3.12). 

Les résultats expérimentaux sont relativement en bon accord avec le modèle 

ĐoŶsidĠƌaŶt la gƌaŶde iŶĐeƌtitude de l͛aŶalǇse ;ϭϬ%Ϳ. 
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Figure 3.12 Masses molaires moyennes au cours de la polymérisation en continu : points 

expérimentaux et modélisation 

 
Figure 3.13 Perte de charge au cours de la polymérisation en continu : point expérimental et 

modélisation 

Finalement la perte de charge totale dans le réacteur a pu être mesurée par deux 

capteurs de pressions placées à chaque extrémité. Le modèle permet de calculer les 

peƌtes de Đhaƌges à paƌtiƌ de l͛ĠǀolutioŶ de la ǀisĐositĠ et de la ǀitesse aǆiale (Eq. 3.20 ; 

Eq. 3.21). Pouƌ les eǆpĠƌieŶĐes a, ď et Đ, la peƌte de Đhaƌge Ŷ͛a pas pu ġtƌe ŵesuƌĠe de 

façon fiable du fait de sa faible valeur. Pour ces trois expériences, le modèle prévoit une 

peƌte de Đhaƌge iŶfĠƌieuƌe à Ϭ,Ϭϱ ďaƌ. Pouƌ l͛eǆpĠƌieŶĐe d, la peƌte de Đhaƌge ŵesuƌĠe 
est de 0,25 bar pour une perte de charge totale prédite de 0,1 bar. En sachant que les 

capteurs de pression ne sont pas précis à moins de 0,1 bar, les résultats expérimentaux 

ne sont pas en contradiction avec le modèle. Cependant, ils ne permettent pas de le 

valider. Des expériences avec une plus grande perte de charge seraient nécessaires pour 

cela. De plus, la plus grande partie de la perte de charge se trouve dans les 

iŶteƌĐoŶŶeĐtioŶs. Oƌ Đ͛est aussi iĐi Ƌue l͛effet rhéofluidifiant est le plus important. La 

bonne représentation de cet effet par le modèle est essentielle pour obtenir des 

prédictions valides 

En conclusion, le modèle rhéocinétique développé sur le montage rhéo-raman et 

transposé sur le pilote continu de laboratoire a été validé par cette série d͛essais 
d͛hoŵopolǇŵĠƌisatioŶ eŶ ĐoŶtiŶu. Le ŵodğle a ĠtĠ Đapaďle de pƌĠdiƌe à la fois la 
conversion, la viscosité et les masses molaires moyennes du réacteur en continu. Une 
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estimation de la peƌte de Đhaƌge a ĠtĠ aussi faite ŵais Ŷ͛a pu ġtƌe ǀalidĠe daŶs Đette 
étude. Le rhéo-raman se ƌĠǀğle uŶ tƌğs ďoŶ outil pouƌ l͛aĐƋuisitioŶ de doŶŶĠes. Il peut 

avantageusement être introduit dans une démarche de passage de batch à continu. Les 

fenêtres opératoires disponibles notamment en perte de charge pourraient être 

déduites à partir de la simulation présentée. 

3.3.4. Suivi en ligne par spectroscopie Raman 

Le suivi en ligne par spectroscopie Raman a été implanté sur le réacteur en 

continu. Plusieurs utilisations ont été envisagées. Il s͛agit pƌiŶĐipaleŵeŶt de suiǀƌe in-

situ la réaction de polymérisation, de pouvoir effectuer un suivi de la dynamique du 

réacteur, de la mise en régime, de la stabilité et des transitions du procédé 

(alimentation, température). (Annexe K). 

 
Figure 3.14 Suivi en ligne Raman 

Un autre point a été envisagé qui est de se servir du Raman pour détecter les 

possibles défauts du réacteur notamment du point de vue hydrodynamique. 

UŶe sĠƌie d͛eǆpĠƌieŶĐes a ĠtĠ eŶtƌepƌise suƌ le ƌĠaĐteuƌ eŶ ĐoŶtiŶu eŶ 
homopolymérisation avec un suivi Raman. Un spectromètre avec 4 sondes plongeantes 

a été implanté sur le réacteur. Il s͛agit du Kaiseƌ ‘XNϮ comprenant un laser de 785 nm. 

Les sondes plongeantes ont été placées à différents endroits du réacteur grâce à des 

raccords adaptables aux brides. Le suivi de la conversion in-situ est alors possible le long 

du réacteur. 

D͛uŶ poiŶt de ǀue teĐhŶiƋue, uŶe des diffiĐultĠs ƌeŶĐoŶtƌĠes a ĠtĠ de pouǀoiƌ 
Đoŵpaƌeƌ les ƌĠpoŶses des soŶdes eŶtƌe elles. N͛ĠtaŶt pas tout à fait ideŶtiƋues, leuƌs 
sigŶauǆ Ŷe l͛Ġtait pas ŶoŶ plus. UŶe ĐaliďƌatioŶ a été faite sur une mesure in-situ de 

solutioŶ d͛aĐide aĐƌǇliƋue saŶs ƌĠaĐtioŶ. UŶe autƌe diffiĐultĠ a ĠtĠ le plaĐeŵeŶt des 
sondes dans les brides. Selon la longueur plongée dans le fluide, le signal pouvait varier. 

La réflexion du laser sur les surfaces métalliques du réacteur sont peut être la source de 

ǀaƌiatioŶ d͛iŶteŶsitĠ du sigŶal eŶ foŶĐtioŶ de la positioŶ de la soŶde. 

Le suivi de conversion de la polymérisation est réalisé cette fois-ci sur la bande 

d͛aĐide aĐƌǇliƋue à ϭϲϯϱ Đŵ-1. CoŶtƌaiƌeŵeŶt à l͛Ġtude en rhéo-Raman effectuée à 532 

nm, le laser a une longueur de 785 nm ce qui induit une gamme spectrale plus réduite 
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(coupure à 3200 cm-1). Le suivi en conversion est alors plus précis à 1635 cm-1Ƌu͛à 2935 

cm-1 (Figure 3.14). 

Un traceur avec une réponse en Raman a été choisi afin de mesurer en milieux 

ŶoŶ ƌĠaĐtifs et ƌĠaĐtifs des distƌiďutioŶs de teŵps de sĠjouƌ et dĠteĐteƌ d͛ĠǀeŶtuels 
mauvais écoulements. Il s͛agit du nitrate de sodium (NaNO3) dont une bande à 1048  

cm-1 est caractéristique de cette espèce et est mesurable dans un milieu réactif (Figure 

3.14). La courbe d͛ĠtaloŶŶage est présentée Figure 3.15. Une expérience 

supplémentaire en réacteur batch a ĠtĠ effeĐtuĠe pouƌ ǀĠƌifieƌ l͛aďseŶĐe d͛iŶflueŶĐe du 
traceur sur la réaction de polymérisation. Une réaction de polymérisation a été conduite 

en réacteur batch automatisé. Le suivi en ligne Raman ainsi que de la température du 

réacteur était assuré. Deux polymérisations ont été suivies dans ce montage, l͛uŶe 
contenant 20 g.L-1 de traceur. Les profils de températures ainsi que de concentration en 

monomère étaient complètement superposables confirmant le caractère neutre du 

traceur vis-à-vis de la polymérisation (ANNEXE G, Figure G.1). 

 
Figure 3.15 Calibration du traceur NaNO3 

UŶe ƌĠaĐtioŶ d͛hoŵopolǇŵĠƌisatioŶ a ĠtĠ suiǀie paƌ speĐtƌosĐopie ‘aŵaŶ eŶ ligŶe 
dont les conditions opératoires sont décrites Tableau 3.5. Au Đouƌs d͛uŶe pƌeŵiğƌe 
expéƌieŶĐe, la soŶde ϭ est plaĐĠe à l͛eŶtƌĠe du ƌĠaĐteuƌ, les soŶdes Ϯ et ϯ soŶt plaĐĠes 
en fin de sections 1 et 2 et la sonde 4 à la sortie du réacteur (Figure 3.16). 

L͛ĠǀolutioŶ de la ĐoŶĐeŶtƌatioŶ eŶ aĐide aĐƌǇliƋue au Đouƌs de l͛eǆpĠƌieŶĐe pouƌ 
les 4 sondes est présentée Figure 3.16. Le teŵps iŶitial ĐoƌƌespoŶd à l͛iŶjeĐtioŶ d͛aĐide 

aĐƌǇliƋue suite à l͛iŶjeĐtioŶ d͛amorceur dans le réacteur. Les sondes P1 et P2 montrent 

Ƌue la ƌĠaĐtioŶ de polǇŵĠƌisatioŶ Ŷ͛a pas eŶĐoƌe dĠďutĠ. La ĐoŶǀeƌsioŶ a dĠďutĠ au 
niveau de la sonde P3 et en sortie de réacteur (sonde P4), la conversion est de 85%. La 

conversion prédite par le modèle en régime permanent est signalé par des lignes 

disĐoŶtiŶues poiŶtillĠes. Le teŵps d͛iŶduĐtioŶ est de ϮϬ s. Les concentrations en P3 et P4 

mettent un certain temps à se stabiliser. Cela est dû à l͛aliŵeŶtatioŶ de l͛amorceur qui a 

débuté après celle du monomère, la ĐoŶǀeƌsioŶ augŵeŶtaŶt jusƋu͛à Đe Ƌue 
l͛aliŵeŶtatioŶ eŶ amorceur arrive à stabilité. 

Les mêmes conditions expérimentales sont réalisées avec des sondes placées 

différemment suƌ le ƌĠaĐteuƌ. L͛ĠǀolutioŶ de la ĐoŶĐeŶtƌatioŶ eŶ aĐide aĐƌǇliƋue est 
présentée Figure 3.17. Les résultats expérimentaux sont en accord avec le modèle. La 

mise en ƌĠgiŵe, la staďilitĠ du pƌoĐĠdĠ et l͛aƌƌġt de l͛eǆpĠƌiŵeŶtatioŶ aǀeĐ l͛Ġtape de 
rinçage sont suivies et identifiées sur les courbes de la Figure 3.17. Coŵŵe l͛amorceur 

est aliŵeŶtĠ pƌĠalaďleŵeŶt à l͛aĐide aĐƌǇliƋue, la ĐoŶǀeƌsioŶ de Đelui-ci est directement 

mesurée au cours de la mise en régime. 
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Des distributions de temps de séjour (DTS) ont été effectuées avec le traceur. Des 

injections échelon ont été réalisées dans les alimentations du réacteur.  

 

Tableau 3.5 CoŶditioŶs opĠƌatoiƌes de l’hoŵopolǇŵĠƌisatioŶ aveĐ suivi RaŵaŶ 

Expérience Température  
 

(°C) 

Concentration  
acide acrylique  

(%g.g
-1

) 

Concentration 
amorceur  

(%g.g
-1

) 

Débit total  
 

(kg.hr
-1

) 

e 60°C 7,2 1  2 

 

 

Les sigŶauǆ ƌĠsultaŶt d͛iŶjeĐtioŶs ĠĐheloŶ oŶt ĠtĠ ŵesuƌĠ en milieu non réactif 

(eau) dans la configuration décrite en Figure 3.17. Cela a été fait à deux débits, 2 et 3,4 

kg.hr-1 (ANNEXE G, Figure G.2 ; Figure G.3). Le signal mesuré par la sonde P1 est 

ĐoŶsidĠƌĠ Đoŵŵe le sigŶal d͛eŶtƌĠe et le ŵodğle dĠĐƌit ďieŶ les tƌois sigŶauǆ suiǀaŶts 
provenant de P2, P3 et P4 pour une valeur de J autour de 100. Ceci est vrai pour les deux 

débits mesurés. 

La même mesure a été effectuée en milieu réactif en régime permanent lors de 

l͛eǆpĠƌieŶĐe ƌappoƌtĠe paƌ la Figure 3.17. Le signal du traceur F(t) pour les différentes 

sondes est tracé Figure 3.18. ainsi que sa dérivée E(t). Les résultats du modèle ont été 

tracés en traits pointillés pour J=100 aǀeĐ le sigŶal de Pϭ eŶ sigŶal d͛eŶtƌĠe. Les résultats 

expérimentaux sont en trait continu. On voit une très bonne concordance entre les deux 

ce qui valide le modèle en cascade. On peut voir que des différences subsistent en fin de 

signal mais la précision du signal Raman ne nous permet pas de mieux les caractériser.  

Les distributions de temps de séjour dans ce dispositif en milieu réactif et en 

ŵilieu ŶoŶ ƌĠaĐtif soŶt tƌğs siŵilaiƌes. L͛ĠĐouleŵeŶt daŶs le ƌĠaĐteuƌ Ŷ͛est doŶĐ pas 

altéré dans un milieu en cours de polymérisation. 

 

 
Figure 3.16 Suivi eŶ ligŶe d’uŶe ƌĠaĐtioŶ de polǇŵĠƌisatioŶ 
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Figure 3.17 Suivi eŶ ligŶe d’uŶe ƌĠaĐtion de polymérisation 

 

 
Figure 3.18. IŶjeĐtioŶ ĠĐheloŶ au Đouƌs d’uŶe ƌĠaĐtioŶ d’hoŵopolǇŵĠƌisatioŶ 

D͛autƌes essais de ŵesuƌe de DT“ oŶt ĠtĠ réalisés pour mieux caractériser 

l͛ĠĐouleŵeŶt daŶs les ďƌides. Ces essais ont été infructueux car le signal Raman 

comportait un trop grande variabilité à faiďle teŵps d͛aĐƋuisitioŶ ;1s). 

La mesure d͛aďsoƌďaŶĐe UV en ligne semble être à même de fournir de meilleurs 

ƌĠsultats. AǀeĐ uŶ teŵps d͛aĐƋuisitioŶ de ϭ s, elle peƌŵet d͛aĐƋuĠƌiƌ la DT“ plus 
pƌĠĐisĠŵeŶt Ƌu͛aǀeĐ le ‘aŵaŶ.  

Une dernière observation intéressante a été faite lors de mesure de DTS. La sonde 

Raman non-contact a été placée alternativement à la sortie de la deuxième section soit 

dans la bride inférieure soit dans la bride supérieure. Le signal échelon était une solution 

d͛aĐide aĐƌǇliƋue aliŵeŶtĠe eŶ alteƌŶaŶĐe aǀeĐ de l͛eau puƌe. La Figure 3.19 a. présente 

la mesure de DTS à un signal échelon en acide acrylique puis à sa purge. On remarque 

Ƌue loƌsƋue l͛aliŵeŶtatioŶ passe d͛eau à la solutioŶ d͛aĐide aĐƌǇliƋue, le sigŶal daŶs les 
deux brides est équivalent comme attendu. Par contre, lors du changement inverse, les 

deux signaux diffèrent et le temps de purge de la bride du bas est plus long. La Figure 

3.19 b. présente les mesures de DTS en temps réduit dans la bride du bas pour différents 

dĠďits pouƌ l͛iŶjeĐtioŶ ĠĐheloŶ ;eau-> AA) et pour la purge-échelon (AA-> eau). 

L͛augŵeŶtatioŶ du dĠďit peƌŵet de ƌĠduiƌe le teŵps de puƌge daŶs la ďƌide du ďas et de 
se rapprocher d͛uŶ ĠĐouleŵeŶt pistoŶ. Ces ŵesuƌes oŶt ŵis eŶ ĠǀideŶĐe la ŶoŶ-idéalité 

de l͛ĠĐouleŵeŶt daŶs les ďƌides iŶfĠƌieuƌes. Cette ŶoŶ-idéalité peut être attribuée à une 

diffĠƌeŶĐe de ǀisĐositĠ et de deŶsitĠ eŶtƌe uŶe solutioŶ d͛aĐide aĐƌǇliƋue et l͛eau. L͛eau 
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moins visqueuse aurait plus de difficultés à rincer une solution plus visqueuse. Une 

amélioration du design des brides serait nécessaire afin de diminuer ce défaut 

d͛ĠĐouleŵeŶt et d͛oďteŶiƌ uŶe DT“ plus Ġtƌoite. 

 
Figure 3.19 Mesure de DTS selon la position de la bride. 

3. 4. Fenêtre opératoire 

3.4.1. Prédictions du modèle 

Grâce au modèle développé, on peut prédire la conversion du monomère, les 

masses molaires moyennes du polymère en sortie de réacteur et la perte de charge. Les 

cartographies de ces trois résultantes sont tracées Figure 3.20, Figure 3.21 et Figure 3.22 

selon les concentrations initiales en monomère et amorceur. L͛iŶflueŶĐe de plusieuƌs 
paramètres est présentée : différents débits : 0,5, 1 et 2 kg.hr-1 pour une température de 

procédé à 60°C et différentes températures : 60, 70 et 80°C pour un débit de 1 kg.hr-1. 

La conversion dépend du temps de séjour et on peut prédire débit et longueur de 

réacteur nécessaires pour obtenir une certaine conversion. La conversion dépend aussi 

de la ƋuaŶtitĠ d͛amorceur et de la teŵpĠƌatuƌe. L͛augŵeŶtatioŶ du Ŷoŵďƌe de ƌadiĐauǆ 
daŶs le ŵilieu paƌ Đes deuǆ paƌaŵğtƌes peƌŵet d͛aĐĐĠlĠƌeƌ les réactions qui 

consomment le monomère. Enfin la conversion ne dépend pas de la concentration 

initiale en monomère Đe Ƌui est dû au fait Ƌue l͛oŶ a uŶ oƌdƌe ϭ paƌ ƌappoƌt au 
ŵoŶoŵğƌe daŶs l͛eǆpƌessioŶ de la ǀitesse de polǇŵĠƌisatioŶ. Toutefois la ĐoŶĐeŶtƌatioŶ 
initiale en monomère peƌŵet d͛augŵeŶteƌ la pƌoduĐtiǀitĠ du ƌĠaĐteuƌ. 

Les masses molaires moyennes en masses résultant de ces conditions 

expérimentales sont aussi prédites Figure 3.21. Celles-ci dépendent des concentrations 

initiales en monomère et amorceur ainsi que du débit et de la température. La 

température a un très fort impact sur les masses molaires. Il est donc possible 

d͛aĐĐĠlĠƌeƌ la ƌĠaĐtioŶ de polǇŵĠƌisatioŶ sous ƌĠseƌǀe des spécifications à atteindre sur 

le polymère final. La simulation de la polymérisation peut nous permettre de définir les 

régions de conditions expérimentales possibles pour des objectifs de conversion et 

propriétés finales du polymère. 

Enfin, la simulation permet de prédire les pertes de charges dans le réacteur 

tubulaire avec mélangeurs statiques. Cette perte de charge résulte de différents 
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paramètres, de la concentration en polymère et des masses molaires mais aussi de la 

vitesse du fluide dans les mélangeurs statiƋues aǀeĐ l͛effet rhéofluidifiant. Le paramètre 

le plus influent est la concentration initiale en monomère. Cela peut s͛eǆpliƋueƌ paƌ le 
très fort impact de la concentration initiale en monomère sur la viscosité du milieu 

réactionnel comme cela a été mis en évidence lors des expériences de rhéo-raman. Si 

l͛oŶ fiǆe uŶe peƌte de Đhaƌge ŵaǆiŵale de ϭϬ bar, la concentration initiale en monomère 

ne pourra être supérieure à 0,15 ou 0,2% massique selon les conditions expérimentales. 

L͛augŵeŶtatioŶ de la teŵpĠƌatuƌe peƌŵet de faiƌe ƌeĐuleƌ Đette liŵitatioŶ eŶ diŵiŶuaŶt 
les masses molaires et en diminuant la viscosité du milieu réactionnel. Cependant, 

l͛augŵeŶtatioŶ de pƌoduĐtiǀitĠ du ƌĠaĐteuƌ seƌa très vite limitée par la perte de charge. 

DaŶs uŶe dĠŵaƌĐhe d͛eǆtƌapolatioŶ d͛ĠĐhelle, la suppƌessioŶ des iŶteƌĐoŶŶeĐtioŶs 
responsables de la plus grand part de la perte de charge pourrait être envisagée. Autant 

lors de la phase de développement pilote, la pƌĠseŶĐe de ďƌides et d͛iŶteƌĐoŶŶeĐtioŶs 
est iŶtĠƌessaŶte Đaƌ elle peƌŵet d͛aĐƋuĠƌiƌ des doŶŶĠes ĐiŶĠtiƋues et theƌŵiƋues, 
autant leur présence dans un réacteur industriel ne parait pas essentiel et pourraient 

même être limitant notamment en terme de perte de charge. 

 
Figure 3.20 Conversion (-) en sortie de réacteur en fonction des concentrations initiales en 

monomère et amorceur pour différents débits et températures 
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Figure 3.21 Masses molaires moyennes en masse (Mw en 10-3g.mol-1) en sortie de réacteur en 

fonction des concentrations initiales en monomère et amorceur pour différents débits et 
température 

 
Figure 3.22 Perte de charge (bar) en sortie de réacteur en fonction des concentrations initiales en 

monomère et amorceur pour différents débits et températures 
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3.4.2. Limitations expérimentales 

Des limitations expérimentales ont été observées, bien avant les limitations de 

perte de charge prédites, dues à la formation de dépôts dans le réacteur. Ces dépôts de 

polymère dans les mélangeurs statiques peuvent conduire à un écart du comportement 

du réacteur avec celui attendu entraînant une modification du temps de séjour et de 

l͛ĠĐouleŵeŶt du ŵilieu ƌĠaĐtioŶŶel. PoussĠs à l͛eǆtƌġŵe, Đes phĠŶoŵğŶes pouƌƌaieŶt 
provoquer le bouchage du réacteur. 

Ce phénomène de dépôt a été observé peŶdaŶt les essais d͛hoŵopolǇŵĠƌisatioŶ 
en continu mais aussi peŶdaŶt Đeuǆ de ĐopolǇŵĠƌisatioŶ d͛acide acrylique, procédé 

abordé au Chapitre 4. Nous détaillons ici les analyses qui ont été faites sur les dépôts et 

proposons des hypothèses expliquant cette formation de dépôts et quelques solutions 

envisagées. Le chapitre 4 se concentre ensuite sur des conditions opératoires pour 

lesquelles il Ŷ͛Ǉ a pas eu de dĠpôts. 

3.4.2.1. Nature du dépôt (ANNEXE H) 

Les dĠpôts pƌĠleǀĠs Ƌue Đe soit pouƌ l͛hoŵopolǇŵĠƌisatioŶ ou la ĐopolǇŵĠƌisatioŶ 
sont transparents ou blancs (ANNEXE H, Figure H.1). Ils sont insolubles en milieu acide, 

ĐeƌtaiŶs d͛eŶtƌe euǆ oŶt pu ġtƌe solubilisés à pH basique. Ce sont des gels contenant une 

foƌte ƋuaŶtitĠ d͛eau. Une fois lyophilisés puis placés dans un milieu aqueux, ils 

reforment un gel. Cette observation indique que le matériau est réticulé chimiquement. 

Plusieurs de ces gels ont été analysés par RMN HR–MAS, un type de RMN du 

proton réalisable sur des gels. Les spectres RMN obtenus sont très similaires à ceux du 

polymère attendu. Dans le cas du copolymère, celui-ci est enrichi en acide acrylique 

dans certaines analyses.  

La formation de ces dépôts est attribuée à la ƌĠtiĐulatioŶ de l͛aĐide aĐƌǇliƋue 
menant à la formation de gels.  

3.4.2.2. Hypothèses formulées 

Ce geŶƌe de dĠpôt Ŷ͛a pas ĠtĠ oďseƌǀĠ daŶs les réacteurs batch industriels ou tout 

du ŵoiŶs Đela Ŷ͛a pas eŶgeŶdƌĠ de pƌoďlğŵe détectable. De plus, un autre type de 

polǇŵĠƌisatioŶ d͛aĐide aĐƌǇliƋue a ĠtĠ ĠtudiĠ daŶs le ŵġŵe ƌĠaĐteuƌ paƌ les paƌteŶaiƌes 
du pƌojet FϯFaĐtoƌǇ à TU DoƌtŵuŶd saŶs Ƌu͛auĐuŶ dépôt ne soit jamais formé. Il 

s͛agissait d͛uŶe polǇŵĠƌisatioŶ ƌadiĐalaiƌe en solution avec agent de transfert pour des 

polymères à chaines courtes, dans un milieu peu visqueux (<100 mPa.s). 

Les dépôts ne sont pas localisés et ne se forment pas de manière systématique 

dans le réacteur. On en retrouve dans les mélangeurs statiques, les brides et les 

interconnections. La tendance générale est que plus les réactions sont lentes, plus les 

dĠpôts se situeŶt loiŶ du poiŶt d͛eŶtƌĠe du ƌĠaĐteuƌ jusque dans les dernières sections. 

De plus, Ŷous aǀoŶs ǀĠƌifiĠ Ƌu͛il Ŷ͛Ǉ aǀait pas de ĐhaŶgeŵeŶt de pH iŵpoƌtaŶt au 
cours des réactions de polymérisation entrainant une insolubilité partielle ou totale de 
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certains composés. Un suivi en ligne pH pour plusieurs réactions de polymérisation a 

confirmé une variation de moins de 0,2 unité de pH (ANNEXE H, Figure H.2). 

Les causes potentielles de cette limitation soŶt la pƌĠseŶĐe d͛uŶe gƌaŶde suƌfaĐe 
de métal dans le réacteur, l͛eǆisteŶĐe de ŵĠĐaŶisŵe de ƌĠtiĐulatioŶ de l͛aĐide aĐƌǇliƋue 
en cours de polymérisation et la non-idĠalitĠ de l͛hydrodynamique. 

1. Le rapport surface sur volume de réactif étant beaucoup plus important 

daŶs le ƌĠaĐteuƌ ĐoŶtiŶu Ƌu͛eŶ ƌĠaĐteuƌ ďatĐh, des ƌĠaĐtioŶs seĐoŶdaiƌes 
à la surface peuvent être envisagées, accentuées paƌ l͛adsoƌptioŶ des 
polymères à la surface des mélangeurs statiques. Les propriétés 

d͛adsoƌptioŶ des polǇŵğƌes aux surfaces sont connues et dépendent du 

caractère polaire ou chargé des chaines de polymère (Netz et Andelman, 

2003). Certains polymères d͛aĐide aĐƌǇliƋue soŶt d͛ailleuƌs utilisées pour 

leur propriété d͛adsoƌptioŶ dans des appliĐatioŶs de tƌaiteŵeŶt de l͛eau 

ou comme additifs dans les détergents ce qui est le cas du copolymère 

considéré. 

2. Un autre élément pouvant expliquer la formation de dépôt est la 

ĐoŵpleǆitĠ du sĐhĠŵa ƌĠaĐtioŶŶel de l͛aĐide aĐƌǇliƋue. La présence de 

radicaux tertiaires au Đouƌs de la polǇŵĠƌisatioŶ d͛aĐide aĐƌǇliƋue a ĠtĠ 
démontrée (Barth et al., 2012; Buback et al., 2007; Junkers et Barner-

Kowollik, 2008). Ces radicaux sont formés par des réactions de 

réarrangement de macro-radicaux linéaires de façon intramoléculaire 

;͚ďaĐkďittiŶg͛Ϳ ou iŶteƌŵolĠĐulaiƌe. Paƌ pƌopagatioŶ, ils foƌŵeŶt des 
polymères ramifiés et non plus linéaires. 

3. La non-idĠalitĠ de l͛hǇdƌodǇŶaŵiƋue peut ġtƌe aussi ŵise eŶ Đause. Si le 

mélange entre amorceur et monomères est insuffisant, des polymères de 

hautes masses molaires potentiellement insolubles peuvent être formés 

daŶs les zoŶes eŶ dĠfiĐit d͛amorceur. UŶe solutioŶ est aloƌs d͛aŵĠlioƌeƌ le 
mélange en utilisant un micromélangeur (Bayer et al., 2000; Bayer et al., 

1999). L͛ĠĐouleŵeŶt Ƌui est de tǇpe pistoŶ dispeƌsif d͛uŶ poiŶt de ǀue 
gloďal dĠǀie de l͛idéalité notamment dans les brides tel que cela a été mis 

en évidence (Figure 3.19). Le temps de séjour pour certaines fractions du 

milieu réactionnel pourrait être largement plus long conduisant à un 

polymère de qualité différente. 

L͛hǇpothğse est Ƌue certains mécanismes réactionnels mineurs, négligés dans le 

schéma cinétique proposé, Ŷ͛eŶ soŶt pas ŵoiŶs iŶflueŶts sur le procédé en continu. Le 

grand rapport surface sur volume couplé à une hydrodynamique non idéale pourrait 

favoriser ces réactions secondaires.. La formation d͛uŶ petit ǀoluŵe de polǇŵğƌe 
insoluble pourrait entrainer alors la dérive rapide du procédé avec un phénomène 

d͛essaiŵage daŶs tout le ƌĠaĐteuƌ. 
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3.4.2.3. Améliorations proposées et gamme opératoire 

AfiŶ d͛Ġǀiteƌ ou tout du ŵoiŶs de limiter ces dépôts, et d͛appoƌteƌ des ĠlĠŵeŶts 
de réponse sur les raisons de la formation de dépôt, plusieurs améliorations ont été 

proposées. 

La première amélioration a été de remplacer le mélangeur en té 1/16ème (1,27 mm 

de diamètre interne) par un micromélangeur IMM© Caterpillar R-300 (largeur de canal 

de 0,3 mm). Deux expériences de polymérisation similaires ont été conduites pendant 

8h avec chaque mélangeur et la présence de dépôts a été observée en fin de réaction 

paƌ le dĠŵoŶtage Đoŵplet et l͛iŶspeĐtioŶ des ŵĠlaŶgeuƌs statiques et des brides du 

réacteur. Qualitativement, la formation de dépôts insolubles a été notée dans les deux 

Đas daŶs les ŵġŵes pƌopoƌtioŶs. L͛hǇpothğse d͛uŶ ŵauǀais ŵĠlaŶge a ĠtĠ ĠĐaƌtĠe.  

Un traitement de surface du réacteur a été effectué pour passiver les parties 

métalliques du réacteur (solution de Citricsurf©Ϳ. AuĐuŶe aŵĠlioƌatioŶ Ŷ͛a pu ġtƌe 
constatée. 

L͛augmentation du débit total a été aussi testée. L͛iŶtĠƌġt est de diŵiŶueƌ les 
défauts d͛ĠĐouleŵeŶt et de diŵiŶueƌ les poteŶtiels ǀoluŵes ŵoƌts Đomme cela a pu 

être visualisé (Figure 3.19). Deux expériences de polymérisation similaires ont été 

conduites pendant 8h à un débit respectif de 1 et 2 kg.hr-1. Du dépôt était présent dans 

les deux cas mais moins important pour le débit le plus élevé. Pour des questions de 

liŵitatioŶs eǆpĠƌiŵeŶtales, des dĠďits plus iŵpoƌtaŶts Ŷ͛oŶt pas pu ġtƌe testĠs. 
Cependant, nous travaillons dans la limite basse en teƌŵes de ǀitesse d͛aliŵeŶtatioŶ 
daŶs le ƌĠaĐteuƌ FluiteĐ. Nous estiŵoŶs Ƌu͛eŶ tƌaǀaillaŶt à plus foƌt dĠďit et plus gƌaŶd 
Reynold, ces dépôts pourraient être maitrisés. 

En dernier point, la viscosité semble être un facteur impliqué dans la formation de 

dépôts car ceux-Đi Ŷ͛eǆisteŶt pas daŶs le pƌoĐĠdĠ ĠtudiĠ à TU Dortmund pour lequel le 

milieu réactionnel conserve une viscosité beaucoup plus faible que dans nos 

expériences. Les différentes conditions opératoires testées au cours du projet 

confirment ce lien. Figure 3.23 est présentée une cartographie des conditions 

opératoires réalisées en homopolymérisation et copolymérisation à 1 kg.hr-1 (sauf 

eǆpĠƌieŶĐe d͛hoŵopolǇŵĠrisation pour [M]0 =0,1 g.g-1 réalisée à 2 kg.hr-1). La 

symbolique représente la présence ou non de dépôt après une expérience de longue 

durée (6 à 8h) de polymérisation dans ces conditions. Pour chaque expérience testée, la 

viscosité finale a été précisée (mesure dans le rhéomètre sur échantillon stabilisé à 

température du procédé). À partir de ces données expérimentales, une valeur seuil à 0,5 

Pa.s peut être proposée comme limite de viscosité pour obtenir un procédé stable. Nous 

ne savons pas si cette limite est extrapolable ou si elle est intimement liée au type de 

chimie utilisé. De plus, des expériences sur des temps de production devraient être 

entreprises pour valider la stabilité des procédés au-delà de 8h. Cependant cette limite 

nous a permis de développeƌ l͛Ġtude ŵeŶĠe daŶs le Đhapitƌe 4 dans des conditions 

stables de fonctionnement. 
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Figure 3.23 Cartographie de la présence de dépôt et des viscosités en fin de réacteur (Pa.s) en 

fonction des conditions initiales. O : pas de dépôts ; X : présence de dépôts 
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3. 5. Conclusion et perspectives 

Dans ce chapitre, nous avons présenté le réacteur de polymérisation en continu. 

Celui-ci a été caractérisé en termes de distribution de temps de séjour et de transfert 

theƌŵiƋue. L͛homopolymérisation en continu a été réalisée dans différentes conditions 

et les résultats expérimentaux ont montré une bonne corrélation avec le modèle 

développé. Le modèle rhéocinétique développé dans le chapitre 3 a été transposé au 

réacteur en continu avec succès. Ce modèle pourrait être développé pour prédire les 

peƌtes de Đhaƌge daŶs le ƌĠaĐteuƌ eŶ ĐoŶtiŶu. Au Đouƌs de Đes tƌaǀauǆ, il Ŷ͛a pas ĠtĠ 
possible de valider expérimentalement cet aspect, essentiellement à cause de la 

précision insuffisante des mesures.  

La fenêtre opératoire pour ce procédé en continu a été discutée notamment en 

termes de perte de charge. Expérimentalement, une fenêtre opératoire plus restreinte a 

été mise en évidence due à la formation de dépôts insolubles dans le ƌĠaĐteuƌ. L͛Ġtude 
Ŷ͛a pas peƌŵis de ŵettƌe au poiŶt de solutioŶ dĠfiŶitiǀe ŵais iŶdiƋue Ƌu͛augŵeŶteƌ la 
vitesse axiale réduit la formation de dépôts. La relation entre viscosité et dépôt a été 

démontrée. Ce résultat peut paraitre en contradiction avec les résultats de distribution 

de temps de séjour eŶ ŵilieu ƌĠaĐtif et ŶoŶ ƌĠaĐtif où la ǀisĐositĠ Ŷ͛a pas d͛iŶflueŶĐe. La 

présence de petits volumes morts et non détectés en DTS pourraient alors être 

responsable du vieillissement de fractions de polymères. Cela pourrait se passer dans les 

ďƌides où uŶ ĠĐouleŵeŶt loiŶ de l͛idĠalitĠ a ĠtĠ ŵesuƌĠ. À paƌtiƌ d͛uŶe petite ƋuaŶtitĠ 
de dépôt formé, celui-ci pourrait croitre et/ou être dispersé le long du réacteur.  

Cette limitation en viscosité contrecarre notre objectif iŶitial Ƌui Ġtait d͛iŶteŶsifieƌ 
une réaction de copolymérisation avec des hautes masses molaires supérieures à un 

million de grammes par mole. En effet, la production de ce polymère dans les 

spécifications de masses molaires demandées nous obligerait à travailler en milieu plus 

dilué qu͛eŶ ďatĐh ;ϭϬ% eŶ ŵasseͿ. Il Ŷ͛est doŶĐ pas possiďle d͛iŶteŶsifieƌ Đe tǇpe de 
procédé dans la technologie proposée lors de ce travail. 

Pouƌ alleƌ plus loiŶ, d͛autƌes teĐhŶologies pouƌƌaieŶt ġtƌe plus pƌoŵetteuses. UŶe 
modifiĐatioŶ du ŵoŶtage utilisĠ pouƌƌait ġtƌe d͛utiliseƌ des ŵĠlaŶgeuƌs statiƋues 
ƌeĐouǀeƌts de tĠfloŶ. L͛adsoƌptioŶ du polǇŵğƌe seƌait ďeauĐoup plus liŵitĠe et Đe seƌait 
peut-être suffisant pour éviter la formation de dépôts. Une autre voie serait de 

s͛oƌieŶter vers des technologies adaptées à des viscosités très élevées comme 

l͛eǆtƌusioŶ ƌĠaĐtiǀe. La diŵiŶutioŶ du solǀaŶt pouƌƌait aloƌs ġtƌe possiďle, ŵais la 
liŵitatioŶ seƌait à Ŷouǀeau l͛échange thermique. Intensifier la production de polymères 

de hautes masses molaires par polymérisation radicalaire reste un challenge. 

EŶ teŶaŶt Đoŵpte des liŵitatioŶs dĠtaillĠes daŶs Đe Đhapitƌe, l͛Ġtude suƌ le Đas 
iŶdustƌiel de ĐopolǇŵĠƌisatioŶ s͛est liŵitĠe auǆ ĐoŶditioŶs staďles eŶ ƌĠaĐteuƌ ĐoŶtiŶu 
(sans dépôt). Le chapitre 4 présente cette étude dans laquelle le potentiel du passage au 

ĐoŶtiŶu et l͛utilisatioŶ de Đe ƌĠaĐteuƌ iŶteŶsifiĠ soŶt dĠǀeloppĠs. Le pƌoĐĠdĠ a ĠtĠ 
développé cette fois-ci dans un module intensifié basé sur le pilote de laboratoire. 
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 Polymérisation Chapitre ͢.
en continu : application à un cas 

industriel 

4. 1. Motivation 

La famille des polymères solubles daŶs l͛eau recouvre une large gamme de 

produits avec des propriétés spécifiques  et contrôlées. Ils représentent des volumes de 

production de petit à moyen tonnage. Les procédés discontinus (batch et semi-batch) 

sont préférés pour leur adaptabilité à différentes recettes. Ainsi les ateliers multi-

produit sont la norme pour ce type de production avec comme principale technologie le 

réacteur à cuve agitée. 

Les procédés actuels ont été développés en ce sens. Ils peuvent se situer loin 

d͛uŶe pƌoduĐtiǀitĠ optiŵuŵ pouƌ tƌaǀailleƌ daŶs des conditions opératoires stables et 

réalisables en réacteur fermé. Les polymérisations sont souvent réalisées en milieu dilué 

pour assurer le contrôle de la température (réactions exothermiques) et limiter l͛iŵpaĐt 
de l͛augŵeŶtatioŶ de ǀisĐositĠ du ŵilieu ƌĠaĐtioŶŶel. Cela se tƌaduit paƌ des ĐǇĐles de 
productioŶ loŶgs. UŶ autƌe aspeĐt est la ǀaƌiatioŶ de ƋualitĠ du polǇŵğƌe d͛uŶ lot à 
l͛autƌe. Autant la conversion totale peut être atteinte de façon répétable avec des ajouts 

suĐĐessifs d͛amorceur, autant la distribution de masses molaires peut varier si les 

conditions opératoires ne sont pas strictement identiques. L͛iŶjeĐtioŶ de l͛aŵoƌĐeuƌ se 
fait de parfois de façon peu contrôlée et en un seul point dans les cuves fermées. La 

qualité du mélange va alors influer sur celle du polymère et sur sa répétabilité. 

L͛iŶteŶsifiĐatioŶ de Đes pƌoĐĠdĠs est possiďle grâce à un changement de 

technologie. Offrant une fenêtre opératoire élargie, un réacteur intensifié permettrait 

d͛atteiŶdƌe des conditions opératoires plus favorables. Une augmentation de 

productivité est attendue mais aussi une amélioration de la qualité du polymère et de la 

constance de celle-ci grâce à des transferts de chaleur meilleurs et un mélange entre 

amorceur et monomères efficace. Un dernier point important est le caractère flexible 

que doit conserver le procédé intensifié. L͛iŶteŶsifiĐatioŶ d͛uŶ pƌoĐĠdĠ passe souǀeŶt 
paƌ uŶe spĠĐialisatioŶ de l͛outil de pƌoduĐtioŶ Ƌui est aloƌs dĠdiĠ à Đe pƌoĐĠdĠ. Pouƌ Ƌue 
l͛iŶteŶsifiĐatioŶ soit iŶtĠƌessaŶte daŶs le Đas des polǇŵğƌes solubles daŶs l͛eau, la 
techŶologie iŶteŶsifiĠe doit s͛adapter à différents procédés et être un équipement 

multi-produit. 

Dans le cadre du projet F3Factory et du sous-projet Europoly, nous avons 

développé un outil intensifié pour la production en continu de polymères en solution. 
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Plusieurs types de procédés ont été étudiés avec des problématiques différentes que ce 

soit au CNRS à Nancy ou au laboratoire DYN à TU Dortmund.  

Dans ce chapitre, nous abordons le cas industriel proposé par Solvay qui est une 

copolymérisation radicalaire en solution. Dans un premier temps, le pilote de 

laboratoire présenté Chapitre 3 a été utilisé afin d͛Ġtudieƌ la faisaďilitĠ de Đe pƌoĐĠdĠ et 
d͛aĐƋuĠƌiƌ des doŶŶĠes cinétiques. Puis à partir des études de laboratoire a été conçu 

un module correspondant aux standards F3Factory et dédié à la production de 

polymères en solution. Une démonstration de ce pilote semi-industriel a été réalisée et 

les résultats pour la copolymérisation sont présentés. 
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4. 2. Matériel et méthodes 

4.2.1. Cas d’étude 

Il s͛agit de la ĐopolǇŵĠƌisatioŶ d͛aĐide aĐƌǇliƋue, AA, avec un comonomère 

propriété de Solvay, que nous appellerons monomère B (Tableau 4.1). La modification 

des propriétés de surface est uŶe pƌopƌiĠtĠ d͛usage du ĐopolǇŵğƌe. Le copolymère est 

polyamphotère avec une charge ŶĠgatiǀe suƌ l͛aĐide aĐƌǇliƋue (issue de sa dissociation 

daŶs l͛eauͿ et deux charges positives sur le comonomère. 

Cette réaction est de type polymérisation radicalaire et amorcée par le persulfate 

de sodium. La copolymérisation donne un copolymère linéaire et statistique. 

Tableau 4.1 Monomères et amorceur 

 Acide acrylique Monomère B Persulfate de sodium 

Formule chimique  C3H4O2 X Na2S208 

Formule développée 

 

X 

 

MM (g.mol
-1

) 72 X 238 

pKa 4,25 X  / 

 

Le procédé batch opère à une teneur initiale de 21,5% massique en monomères. 

DaŶs uŶe Đuǀe ĠŵaillĠe, l͛eau, l͛aĐide aĐƌǇliƋue et le monomère B sont mélangés dans 

les proportions désirées. La solution de monomères est inertée pendant 1h, puis 

chauffée jusƋu͛à atteiŶdƌe la teŵpĠƌatuƌe du pƌoĐĠdĠ, 70°C. À température, l͛iŶjeĐtioŶ 
d͛uŶe solutioŶ d͛amorceur est réalisée et la réaction de polymérisation se produit 

pendant 2 h pour atteindre 95% de conversion. La deuxième phase du procédé 

commence alors dans laquelle on cherche à consommer les monomères résiduels par 

des injections successives de persulfate de sodium et de métabisulfite de sodium (agent 

réducteur, Ƌui ĐoŶduit à uŶe ƌĠaĐtioŶ d͛oǆǇdoƌĠduĐtioŶ aǀeĐ Na2S208 produisant très 

rapidement des radicaux). Enfin, la solution de polymère est refroidie, le pH est ajusté à 

2,5-3 et certains additifs sont ajoutés. Deux lots par jour sont réalisés. Le polymère final 

est de haute masse molaire. 

4.2.2. Procédé en continu 

“eule la pƌeŵiğƌe phase du pƌoĐĠdĠ, la ƌĠaĐtioŶ de polǇŵĠƌisatioŶ a ĠtĠ l͛oďjet de 
l͛Ġtude eŶ ĐoŶtiŶu. Les Ġtapes de consommation des ŵoŶoŵğƌes ƌĠsiduels, d͛ajout 
d͛additifs pouƌƌaieŶt également ġtƌe l͛oďjet d͛uŶe Ġtude d͛iŶteŶsifiĐatioŶ. Mais daŶs uŶ 
premier temps, il nous a paru pertinent de travailler sur la réaction principale car elle 

conditionne les étapes suivantes et uŶ poteŶtiel d͛iŶteŶsifiĐatioŶ a ĠtĠ ŵis eŶ ĠǀideŶĐe 
sur cette partie (Chapitre 1). La transposition en continu a été effectuée à partir du 

scénario du procédé batch. Les solutions de monomères, acide acrylique et monomère 
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B, et d͛aŵoƌĐeuƌ sont préalablement préparées aux concentrations adéquates et 

inertées. Les deux solutions de monomères sont mélangées par une jonction en té en 

sortie des débitmètres. Puis la solution résultante est préchauffée et mélangée à 

l͛amorceur avant son entrée dans le réacteur. La collecte du produit obtenu est faite en 

sortie de réacteur.  

Le montage expérimental est décrit Figure 3.5 et le mode opératoire est présenté 

ANNEXE E. L͛ĠĐhaŶtilloŶŶage le loŶg du ƌĠaĐteuƌ est ƌĠalisé à travers des vannes 

d͛ĠĐhaŶtilloŶŶage. Le suivi de température est fait grâce à des thermocouples placés 

dans les brides et il est possible de faire un profil de température dans les premières 

sections avec un thermocouple déplaçable au centre des mélangeurs statiques (cf. 

description dans le Chapitre 3). 

Le pƌiŶĐipal leǀieƌ d͛iŶteŶsifiĐatioŶ daŶs Đe Đas d͛Ġtude est la ĐoŶĐeŶtƌatioŶ eŶ 
monomères (Chapitre 1). Cependant, nous avons montré (Chapitre 3Ϳ Ƌu͛il Ŷ͛Ġtait pas 
possiďle d͛augŵeŶteƌ Đette ĐoŶĐeŶtƌatioŶ ŶotaŵŵeŶt à Đause de liŵitatioŶs de 
viscosité. Intensifier Đe pƌoĐĠdĠ aǀeĐ de hautes ŵasses ŵolaiƌes Ŷ͛est pas possiďle daŶs 
notre cas de figure. En conséquence, nous avons orienté notre étude vers des polymères 

de masses molaires plus modérées (d͛uŶ faĐteuƌ ϭϬ). Ces caractéristiques permettent 

d͛oďteŶiƌ des ĐoŶditioŶs plus faǀoƌaďles et Ƌui oŶt peƌŵis de souligŶeƌ l͛iŶtĠƌġt du 
continu dans certaines conditions expérimentales. 

4.2.3. Méthodes analytiques 

4.2.3.1. Raman 

Le principe de la spectroscopie Raman a été décrit paragraphe 2.2.3 (p. 65). Pour 

l͛hoŵopolǇŵĠƌisatioŶ, uŶe ĐaliďƌatioŶ ďasĠe suƌ l͛aiƌe de piĐs a ĠtĠ ŵise eŶ plaĐe. Dans 

Đette paƌtie de l͛Ġtude, Ŷous aǀoŶs tƌaǀaillĠ aǀeĐ uŶ speĐtƌoŵğtƌe ‘aŵaŶ OĐeaŶ OptiĐs 
prêté gracieusement par Solvay dont les caractéristiques techniques sont décrites en 

Annexe L. 

Dans le cas de la copolymérisation, les spectres Raman contiennent plus de 

bandes notamment à cause des nombreuses fonctions chimiques contenues dans le 

comonomère (Figure 4.1 Le comonomère, comme le monomère, a un mode de vibration 

de sa liaison C=C fort (1653 cm-1). Il a aussi une large bande correspondant aux liaisons 

CH à 2850-3000 cm-1. CepeŶdaŶt, Đes ďaŶdes se ĐheǀauĐheŶt aǀeĐ Đelles de l͛aĐide 
acrylique et du copolymère). De plus, la ƌĠsolutioŶ Ƌue l͛oŶ oďtieŶt suƌ Đet appaƌeil est 
assez faible (18 cm-1) ce qui ne nous permet pas de travailler directement sur les aires de 

pics comme en homopolymérisation ni d͛effeĐtueƌ de dĠĐoŶǀolutioŶ.  
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Figure 4.1 Spectres des deux monomères et copolymère à 785 nm (Ocean Optics QE 65000) 

 
Figure 4.2 Couƌďe de ĐaliďƌatioŶ PLS de l’aĐide aĐƌǇliƋue et soŶ ĐoŵoŶoŵğƌe. ;saŶs uŶitĠs pouƌ 

des raisons de confidentialité 

La calibration doit recourir à des méthodes plus élaborées. Nous avons choisi de 

mettre en place une calibration PLS (Partial Least Square regression) car celle-ci peut 

donner de façon robuste les concentrations des différentes espèces dans le milieu 

malgré des variations dans le spectre tel que des changements de viscosité, des 

variations de ligne de base et malgré une résolution faible.  

22 échantillons synthétiques ont été réalisés et analysés en Raman afin de les 

utiliser dans la calibration PLS. La validation effectuée est une validation croisée. Les 

calibrations obtenues sont très satisfaisantes (Figure 4.2Ϳ. L͛iŶĐeƌtitude ĐoƌƌespoŶd à Ϯ 
fois la valeur de RMSEC (écart-type dans le cas de la validation croisée). Pour l͛aĐide 
acrylique et le monomère B, l͛incertitude est de 10% par rapport à la concentration 

maximale. 

La prédiction du modèle PLS a été effectuée sur des échantillons provenant de 

milieux réactionnels et analysés en parallèle par RMN. L͛iŶĐeƌtitude ŵoǇeŶŶe pouƌ 
l͛aĐide aĐƌǇliƋue et pour le monomère B est inférieure à 10% (Figure 4.3). La calibration 

PLS construite est donc validée pour la copolymérisation et nous permet de suivre 

l͛ĠǀolutioŶ des ĐoŶĐeŶtƌatioŶs des deuǆ ŵoŶoŵğƌes hors ligne. L͛aŶalǇse eŶ ligŶe est 
restée qualitative dans notre étude car une calibration en ligne et en température aurait 

été nécessaire. 

 



Chapitre 4. Polymérisation en continu : application à un cas industriel 

122 

 

 

 
Figure 4.3 PƌĠdiĐtioŶ de la ĐaliďƌatioŶ PLS paƌ ƌappoƌt à l’aŶalǇse RMN pour des concentrations 

normalisées (incertitude à 10%) 

4.2.3.2. RMN 

L͛eǆploitatioŶ des speĐtƌes RMN permet de calculer la conversion de chacun des 

monomères. Nous avons utilisé la RMN du proton avec une acquisition à 300 MHz. 

L͛ĠĐhaŶtilloŶ de solutioŶ de polǇŵğƌe est diluĠ daŶs l͛eau deutĠƌĠe comme solvant et 

souŵis tel Ƌuel saŶs plus de puƌifiĐatioŶ. La pƌĠseŶĐe du sigŶal de l͛eau Ŷe Đouǀƌe pas les 

piĐs d͛iŶtĠƌġt. Les piĐs du speĐtƌe ‘MN oŶt pu ġtƌe attƌiďuĠs auǆ différents hydrogènes 

des espèces et la conversion de chaque monomère peut être calculée. 

4.2.3.3. Chƌoŵatogƌaphie d’exclusioŶ stéƌiƋue (SEC) 

Pour le système considéré, une phase mobile avec une force ionique élevée a été 

utilisée en raison du caractère polyampholyte du copolymère.  
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4. 3. Copolymérisation en continu 

4.3.1. Expérimentation 

La copolymérisation a été conduite dans le pilote de laboratoire dans des 

conditions opératoires variées. La concentration totale en monomères,      la 

concentration en amorceur, la température ainsi que le débit ont été variés. Pour la 

concentration en amorceur, on parlera de concentration relative par rapport au cas 

initial,            relatif. L͛iŶflueŶĐe de Đes paƌaŵğtƌes a été étudiée. Des échantillons 

en sortie de réacteur et le long du réacteur ont été prélevés. 

La distribution de masses molaires a été obtenue par analyse CES. La conversion 

totale,   a été obtenue soit par Raman soit calculée à partir des conversions de chaque 

monomère (RMN) et de leurs concentrations initiales respectives,              : 

                                 (Eq 4.1)

L͛iŶflueŶĐe des diffĠƌeŶts paƌaŵğtƌes suƌ la ĐoŶǀeƌsioŶ et la distƌiďutioŶ de 
masses molaires est présentée (Figure 4.4 à Figure 4.9). Les conversions de chaque 

monomère sont disponibles en ANNEXE I, Figure I.1. 

L͛augŵeŶtatioŶ de la concentration en amorceur a un très fort impact sur la 

conversion totale (Figure 4.4, conversion en fonction du temps de séjour). À 23 minutes 

(1360 s) de temps de séjour, celle-ci passe de 50% (exp A0) à 71 (A1), 83 (A2) et 97%(A3) 

lorsque la concentration en amorceur est multipliée respectivement par 5, 10 et 50. La 

tendance est la même pour les expériences à plus haute température (B2 et B3) et à      de 10%.  

L’augŵeŶtatioŶ de la ĐoŶĐeŶtƌatioŶ eŶ amorceur se traduit aussi par une diminution dans la 
distribution des masses molaires (

 

Figure 4.7Figure 4.12). Les résultats sont présentés cette fois selon la longueur du 

réacteur. Cependant, la variation de la distribution des masses est plus faible 

Ƌu͛atteŶdu. Aloƌs Ƌue l͛iŶflueŶĐe de la ĐoŶĐeŶtƌatioŶ eŶ amorceur sur la consommation 

des monomères est eŶ aĐĐoƌd aǀeĐ des sĐhĠŵas ĐiŶĠtiƋues ĐlassiƋues, l͛iŵpaĐt suƌ les 
masses molaires est nettement moins ŵaƌƋuĠ Ƌue Đe Ƌue l͛oŶ atteŶdait. 
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Tableau 4.2 Conditions expérimentales en réacteur continu 

Expérience 
                

                         

Température 
(°C) 

Débit  
(kg.hr

-1
) 

A0 21,5 1 70°C 1 

A1 21,5 5 70°C s 2 

A2 21,5 10 70°C 2 

A3 21,5 50 70°C 2 

B2 21,5 10 80°C 2 

B3 21,5 50 80°C 2 

C0 10,75 1 70°C 1 

C2 10,75 10 70°C 2 

C3 10,75 50 70°C 2 
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Figure 4.4. Influence de la concentration en amorceur sur la conversion                            . Valeurs expérimentales et simulation 

 a. :            ;          

 b. :            ;          

 c. :            ;          

 
Figure 4.5 Influence de la concentration en monomères sur la conversion                   . 

Valeurs expérimentales et simulation.                      ⁄                          
 

 
Figure 4.6 Influence de la température sur la conversion                .  

          Valeurs expérimentales et simulation                    ⁄                . 
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Figure 4.7 Influence de la concentration en amorceur sur la distribution de masses molaires                  [              ]. Valeurs expérimentales. 

a. :            ;           

b. :            ;          

c. :            ;          

 

 
Figure 4.8 Influence de la concentration en monomères sur la distribution de masses molaires                  . Valeurs expérimentales.                     ⁄                          

 

 
Figure 4.9 Influence de la température sur la distribution des masses molaires 

                 . Valeurs expérimentales  
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                             ⁄                . 

  



Chapitre 4. Polymérisation en continu : application à un cas industriel 

128 

En gardant constant, le rapport molaire amorceur/ monomères, l’augŵeŶtatioŶ de la 
concentration des différents réactifs peƌŵet d’augŵeŶteƌ la ĐoŶveƌsioŶ ;Figure 4.5,conversion 

exprimée en fonction de la longueur du réacteur) et les masses molaires (

 

Figure 4.8). Les masses molaires moyennes sont multipliées par un facteur 2 avec 

une multiplication par deux de la concentration totale en réactifs. 

EŶfiŶ, l’augŵeŶtatioŶ de la teŵpĠƌatuƌe de ϭϬ°C peƌŵet d’augŵeŶteƌ la ĐoŶveƌsioŶ ;

 

Figure 4.6) tout en diminuant les masses molaires d͛uŶ faĐteuƌ Ϯ (Figure 4.9). 

Pour conclure, cette étude a montƌĠ Ƌu͛il Ġtait possiďle d͛aĐĐĠlĠƌeƌ la ƌĠaĐtioŶ de 

polymérisation en augmentant un ou plusieurs de ces paramètres : concentration en 

monomères, en amorceur et température. Dans le cas le plus favorable (B3), la 

conversion totale a dépassé les 99% en 13 minutes alors que dans le cas de référence 

(A0), 2 heures ont été nécessaire pour atteindre 95%. Ces changements de conditions 

opératoires doivent être évalués en parallèle avec les masses molaires obtenues. Le peu 

d͛iŶflueŶĐe de la ĐoŶĐeŶtƌatioŶ eŶ amorceur sur les masses molaires ne correspondait 

pas à un schéma cinétique classique aloƌs Ƌue l͛iŶflueŶĐe de la teŵpĠƌatuƌe et de la 
concentration en monomères ont été, elles, tout à fait conforme à ce qui était attendu. 

4.3.2. Modélisation 

Ce modèle a été principalement développé par Dimitrios Meimaroglou, Maitre de 

conférences de l͛ĠƋuipe GPϮ au L‘GP. Il s͛agit d͛uŶ ŵodğle ĐiŶĠtiƋue de tǇpe teƌŵiŶal 
résolu par la méthode des moments. Ce modèle classique a été complété par un modèle 

stochastique capable de décrire la distribution des masses molaires et la composition 

des chaines polymères. Ce travail a été détaillé daŶs l͛aƌtiĐle souŵis suiǀaŶt : 



4. 3 Copolymérisation en continu 

129 

« On the modeling of acrylic acid copolymerization in aqueous solution: A modular, 

integrated approach » Meimaroglou D., Chevrel M.C., Hoppe S., Durand A., Falk L. 

,Wilson J., Ferlin P. 

 

Le modèle adopté est de type terminal et la pƌopagatioŶ s͛effeĐtue de façoŶ 
linéaire. Les deux types de terminaison sont inclus ainsi que des réactions de transfert 

au monomère. La résolution est faite par une méthode des moments détaillée en 

ANNEXE B. 

DĠĐoŵpositioŶ de l͛aŵoƌĐeuƌ     →      

Amorçage          →             

Propagation               →                 

Transfert au monomère                →                  
 

Terminaison par dismutation                   →             

Terminaison par recombinaison                   →            

 

Les paramètres cinétiques choisis sont présentés Tableau 4.3. Les rapports de 

réactivité ont été déterminés dans le cadre du projet F3Factory par le LIPHT à 

Strasbourg. Les paƌaŵğtƌes ƌelatifs à l͛aĐide aĐƌǇliƋue ont été déterminés à partir de 

données présentes dans la littérature (Barth et al., 2012) et transposé au copolymère 

aǀeĐ l͛aĐide aĐƌǇliƋue Đoŵŵe deƌŶiğƌe uŶitĠ de ƌĠpĠtitioŶ : la terminaison est 

uniquement par combinaison, il Ŷ͛Ǉ a pas de tƌaŶsfeƌt au ŵoŶoŵğƌe. D͛apƌğs l͛Ġtude de 
modélisation, la terminaison avec le monomère B comme dernière unité de la chaîne 

polymère serait plutôt de type dismutation. Enfin, afin de rendre compte du 

comportement de la distribution des masses molaires vis-à-vis de la concentration en 

amorceur, la présence de transfert au monomère pour le monomère B a été formulée 

(ce qui Ŷ͛a jaŵais ĠtĠ dĠĐƌit pouƌ l͛aĐide aĐƌǇliƋue). 
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Tableau 4.3 Paramètres cinétiques pour la modélisation de la copolymérisation 

Paramètre cinétique 
Facteur pré-

exponentiel    
Énergie 

d’activatioŶ   
Unités    3,3.10

11
 105,0 s

-1
 / kJ.mol

-1
      4,0.10

7
 15,4 l.mol

-1
.s

-1
 / kJ.mol

-1
      8,5.10

5
 12,4 l.mol

-1
.s

-1
 / kJ.mol

-1
       9,41.10

9
 55,0 l.mol

-1
.s

-1
 / kJ.mol

-1
       2,2.10

10
 53,0 l.mol

-1
.s

-1
 / kJ.mol

-1
       1,0.10

11
 15,1 l.mol

-1
.s

-1
 / kJ.mol

-1
       6,16.10

9
 8,6 l.mol

-1
.s

-1
 / kJ.mol

-1
             2,09.10

9
 9,1 l.mol

-1
.s

-1
 / kJ.mol

-1
 

Rapport de réactivité r1 r2  

 0,42 0,28 - 

Efficacité de l’aŵoƌceuƌ f 0,55  - 

 

Les résultats de la modélisation sont présentés pour la conversion en comparaison avec les 
valeurs expérimentales (Figure 4.4 à 

 

Figure 4.6; ANNEXE I, Figure I.1). Le modèle du réacteur est apparu comme 

satisfaisant. Il a pu traduire le comportement de différentes expériences à plusieurs 

débits (1 et 2 kg.hr-1). Les masses molaires moyennes ont aussi été calculées et les 

ǀaleuƌs siŵulĠes oŶt ĠtĠ ĐoŶfƌoŶtĠes auǆ ǀaleuƌs eǆpĠƌiŵeŶtales issues de l͛aŶalǇse SEC 

(  

Figure 4.10 ; ANNEXE I, Figure I.2). Les résultats expérimentaux et de modélisation 

ont montré une bonne adéquation pour décrire les masses molaires moyennes. La 

conversion totale est globalement bien décrite ; pour certaines conditions, la conversion 

en fin de réacteur est un peu surestimée. Plus généralement, les résultats à 10,75% de 

concentration en monomères sont moins bien décrits par le modèle. 
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Il a paru difficile de modéliser ce système réactionnel de copolymérisation. Le 

modèle pourrait être amélioré avec des points expérimentaux supplémentaires mais 

aussi en approfondissant notre connaissance du système ; certains mécanismes 

réactionnels semblent manquer afin de modéliser finement ce procédé. 

 

 

Figure 4.10 Masse molaire moyenne en masse du polymère en fin de réaction : valeurs 
expérimentales et issues de la simulation 

4.3.3. Comparaison au procédé batch 

Le procédé continu a été comparé au procédé batch. La question a été de savoir si 

la qualité du produit variait entre les deux procédés pour des mêmes conditions 

opĠƌatoiƌes. Loƌs de l͛Ġtude eŶ ĐoŶtiŶu, les ƌĠaĐtioŶs de polǇŵĠƌisatioŶ, eǆotheƌŵiƋues, 
ont été largement accélérées. Ces cas pourraient être théoriquement plus favorables à 

un passage en continu car offrant un meilleur échange thermique et un bon mélange. La 

température devrait être ainsi mieux contrôlée et les points chauds évités. 

Des conditions similaires en température et concentrations ont été réalisées dans 

un réacteur batch de 1 l automatisé Optimax de Metler Toledo. Le protocole a été basé 

suƌ le pƌotoĐole du pƌoĐĠdĠ iŶdustƌiel. Les ŵoŶoŵğƌes oŶt ĠtĠ d͛aďoƌd iŶtƌoduits avec 

les concentrations voulues dans le réacteur. La solution a été inertée puis chauffée à la 

température du procédé. Une fois la teŵpĠƌatuƌe staďilisĠe, l͛amorceur a été injecté. Un 

suivi de température a été effectué et un échantillon prélevé au bout de 23 ou 46 

minutes ce qui correspond au temps de séjour dans le réacteur continu pour un débit de 

2 et 1 kg.hr-1. Les échantillons ont été par la suite analysés en SEC et RMN. 

Les profils de température dans le réacteur en continu et dans le réacteur batch 

ont été comparés (Figure 4.11, Figure 4.12). En réacteur continu, le profil de 

température diffère peu du profil de température sans réaction. Pour les réactions A1, 

A2 et A3, le profil a été mesuré sur les deux premières sections du réacteur. Le profil A1 

est comparable à un profil de température sans réaction, il ne dépasse pas la 

température consigne. En fait, la réaĐtioŶ Ŷ͛a pas eŶĐoƌe ĐoŵŵeŶĐĠ. DaŶs l͛eǆpĠƌieŶĐe 
AϮ, le pƌofil de teŵpĠƌatuƌe est siŵilaiƌe daŶs la pƌeŵiğƌe seĐtioŶ aloƌs Ƌue l͛oŶ ǀoit uŶe 
légère différence en fin de section 2, signe que la quantité de chaleur libérée par la 

réaction est devenue importante. DaŶs l͛eǆpĠƌieŶĐe Aϯ, la teŵpĠƌatuƌe ŵoŶte jusƋu͛à 
72,5°C dans la première section et 71,8°C dans la deuxième section pour une conversion 

totale respective de 29 et 50 % en fin de première et deuxième section. Pour le cas où la 
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cinétique est la plus rapide, B3, un maximum de 4,5°C de surélévation de température 

est observé pour une conversion en fin de première section de 50 % et un temps de 

séjour de 83 secondes. L͛eǆĐelleŶĐe du tƌaŶsfeƌt de ŵatiğƌe daŶs Đe ƌĠaĐteuƌ est doŶĐ 
vérifiée et il est possible de garder le contrôle de la température quasi-constante même 

pour des réactions exothermiques et rapides. 

 

 
Figure 4.11 Profils de température dans le réacteur continu pour différentes conditions 

opératoires ;       = Tprocess(sections 1 et 2) ;       = Tprocess +10 (section 1) 

 
Figure 4.12 Suivi de température de réactions de polymérisation en réacteur batch 1l dans les 

mêmes conditions opératoires que celles en continu 

Ces mêmes conditions utilisées dans un réacteur batch conduisent à des résultats 

très différents en ce qui concerne la température (Figure 4.12). Malgré le volume 

relativement faible du réacteur, la température augmente de façon importante au cours 

de la réaction. Pour les cas les plus critiques, A3 et B3, la température augmente de plus 

de ϭϬ°C paƌ ƌappoƌt à la ǀaleuƌ ĐoŶsigŶe et jusƋu͛à + ϭϲ°C pouƌ cette dernière. 

L͛eǆotheƌŵie de la ƌĠaĐtioŶ ĐoŵďiŶĠe à uŶe ĐiŶĠtiƋue rapide rend la température du 

milieu réactionnel difficilement régulable en cuve agitée. Même si certaines 

améliorations de l͛ĠĐhaŶge theƌŵiƋue pourraient être mises en place, celui-ci resterait 

insuffisant. Il seƌait aloƌs diffiĐile d͛eǆtƌapoleƌ Đes ĐoŶditioŶs eǆpĠƌiŵeŶtales à uŶ 
procédé industriel devant la difficulté à contrôler la température du procédé.  

La ƋualitĠ du polǇŵğƌe oďteŶu a ĠtĠ aussi iŵpaĐtĠe paƌ l͛augŵeŶtatioŶ de 
température (Figure 4.13 ; ANNEXE I, Figure I.3). Les distributions de masses molaires 
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ont été décalées vers les petites masses comme le confirment les valeurs de masses 

ŵolaiƌes ŵoǇeŶŶes eŶ ŵasse ;MǁͿ. L͛iŶdiĐe de polǇŵolĠĐulaƌitĠ a eu aussi teŶdaŶĐe à 
augmenter ce qui traduit un élargissement de la distribution. Ces deux effets sont 

d͛autant plus importants que la différence de température du milieu réactionnel avec la 

consigne a été grande. Le contrôle insuffisant de la température a donc un effet direct 

sur la qualité du produit. Le passage au continu serait donc favorable dans les cas 

étudiés car il permettrait d͛oďteŶiƌ uŶ pƌoĐĠdĠ staďle et un polymère aux propriétés 

contrôlées. 

Cette étude de copolymérisation en continu a montré que certaines conditions 

étaient défavorables au passage au continu à savoir les milieux trop visqueux. Le 

passage au continu devient intéressant pour des réactions beaucoup plus rapides que 

les procédés industrialisés en batch. Dans le cas de polymérisations exothermiques et 

avec une cinétique rapide, le réacteur intensifié en continu présente un avantage 

iŵpoƌtaŶt paƌ ƌappoƌt à la Đuǀe agitĠe Đaƌ l͛eǆĐelleŶĐe de soŶ tƌaŶsfeƌt de Đhaleuƌ est 
alors utilisée pleinement. 

 

 
Figure 4.13 Comparaison des propriétés du polymère entre procédés continu et batch : masse 

molaire moyenne en masse (a) et indice de polymolécularité (b) 

4. 4. Démonstration 

La démonstration du procédé continu a été faite dans le cadre du projet F3Factory 

eŶ ŵai ϮϬϭϰ. Elle s͛est dĠƌoulĠe dans la plateforme INVITE, localisée sur le site industriel 

de BAYER, Leverkusen. 

Les objectifs de cette démonstration ont été de concevoir un module 

transportable dédié à la production de polymère en solution selon les standards 

développés dans F3Factory, d͛effeĐtueƌ Đette pƌoduĐtion en continu à INVITE et 

finalement de développer les intérêts de ce type de production. La stabilité du procédé, 

ainsi que la reproductibilité entre les cycles ont été testés pour évaluer la pertinence du 

concept. Le régime transitoire a également été étudié, une transition en température a 

été faite pour la copolymérisation 
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4.4.1. Le module de production en continu 

Un module pour la production de polymères en solution a été conçu et construit 

par Solvay (CRTA, Aubervilliers). Il est basé sur la structure des pilotes de laboratoire 

tout en intégrant les standards du projet F3Factory. Le module ou PEC (Process 

Equipment Container) était de la taille normalisée d͛uŶ deŵi-container. Ce container a 

été subdivisé en différents blocs ou PEA (Process Equipment Assembly découpés selon 

un maillage donné. Chaque PEA remplit une fonction donnée. Ainsi, le PEA1 comprenait 

le réacteur tubulaire, le PEA Ϯ le sǇstğŵe d͛aliŵeŶtation avec les pompes et les 

débitŵğtƌes, les Đuǀes d͛aliŵeŶtatioŶ où les solutioŶs de ŵoŶoŵğƌes étaient agitées, 

inertées, et le module de préchauffage des monomères. Le produit final était stocké 

dans le PEA3 et le PE4 contenait les appareils qui effectuaient le contrôle du PEC et 

assuraient l͛aĐƋuisitioŶ des données (ANNEXE J, Figure J.1).  

Tableau 4.4 Composition du module de démonstration. 

 Fonction Description 

PEA 1 Réaction Réacteur tubulaire, régulateur de 
pression, sonde Raman 

PEA 2 Alimentation 
Préchauffage 

Cuǀe d͛aliŵeŶtatioŶ, poŵpes 
débitmètres, bains thermostatés 

PEA 3 Récupération du produit Cuves de récupération et déchets 

PEA 4 Système de contrôle et 
acquisition de données 

Cabinet électrique 

 

Un système de commande de processus Invensys Eurotherm a réalisé la 

régulation des alimentations, ainsi que le contrôle des températures. Les instructions 

ont été transmises par un écran tactile (ANNEXE J, Figure J.2). Les capteurs de 

température ont été placés dans différentes brides le long du réacteur et une sonde, 

pouvant se déplacer axialement, permet de mesurer des profils de température dans le 

premier module de réacteur. La perte de charge a été mesurée au niveau des  pompes 

et en trois points du réacteur. Une sonde spectroscopique Raman a été installée dans le 

quatrième module (1/3 des temps de séjour) afiŶ d͛introduire une analyse qualitative en 

ligne sur la conversion du ou des monomère(s). 

Le module a été construit à Aubervilliers puis transporté par camion à Leverkusen 

et installé dans la halle de INVITE (ANNEXE J, Figure J.3, Figure J.4). Le PEC a été 

facilement raccordé à la colonne vertébrale de INVITE fournissant les utilités par 

l͛iŶteƌŵĠdiaiƌe de raccords standardisés entre le container et la halle pilote. Puis le PEC 

a été opéré pendant 2 semaines en alternance eŶtƌe Ϯ pƌoĐĠdĠs l͛un étudié au CNRS à 

Nancy (ĐopolǇŵğƌeͿ et l͛autre à TU Dortmund (hoŵopolǇŵğƌe d͛aĐide aĐƌǇliƋue aǀeĐ 

agent de transfert). L͛iŶstallation et la mise en service du PEC se sont déroulées en 

ŵoiŶs d͛uŶe deŵi-journée. De plus, deux procédés différents ont été opérés dans le 

même PEC pour illustrer son caractère multi-produit. Le concept de PEC standardisé et 

modulable, pouvant être déplacé puis opéré rapidement a été vérifié dans notre cas.  

4.4.2. Résultats pour la copolymérisation 
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La démonstration visant à produire un polymère de haute masse molaire de 

manière continue dans le PEC a été réalisée avec un débit de 2kg.hr-1 pendant une 

semaine. 

Plusieurs essais ont été réalisés (Tableau 4.4). Deux qualités de polymère ont été 

produites avec des concentrations en monomères et amorceur identiques mais une 

température de procédé différente. De plus, des transitions en température ont été 

effeĐtuĠes eŶtƌe les deuǆ gƌades de polǇŵğƌes. Cette tƌaŶsitioŶ s͛est faite saŶs étape de 

nettoyage ce qui pourrait présenter un intérêt pour la production industrielle 

Le contrôle du procédé a été effectué avec des suivis de température, de 

pression, des dĠďits d͛aliŵeŶtatioŶ et de conversion (analyse Raman). Des 

échantillonnages réguliers en sortie de réacteur ont été effectués pour des analyses hors 

ligne de conversion et distribution de masse molaire (ANNEXE I ; Figure I.4).  

Tableau 4.5 Conditions expérimentales en réacteur continu 

Expérience 
                

                        

Température 
(°C) 

Débit  
(kg.hr

-1
) 

Grade de 
polymère 

D1 10,75 50       2 A 

D2 10,75 50      2 B 

D3 10,75 50     →      2 B→A 

D4 10,75 50     →      2 A→B 

 

Au cours des essais, deux grades de polymères ont été produits en faisant varier la 

température du procédé. Deux qualités de produits distinctes ont été produites comme 

le montrent les distributions de masse molaire des différents échantillons (Figure 4.14). 

À plus haute température (grade A), les masses molaires sont plus faibles. La très bonne 

répétabilité de la distribution entre les expériences identiques est remarquable. Le suivi 

de conversion nous montre aussi une bonne répétabilité pendant la démonstration. La 

conversion pour le polymère de grade B était légèrement inférieure aux valeurs 

trouvées pendant la démonstration ce qui peut être expliqué par des échantillonnages à 

des positions différentes en fin de réacteur. En effet, le tube de sortie dans le PEC était 

d͛uŶe loŶgueuƌ plus iŵpoƌtaŶte Đe Ƌui se tƌaduisait paƌ uŶ teŵps de sĠjouƌ 
supplĠŵeŶtaiƌe d͛eŶǀiƌoŶ ϱ ŵiŶutes. Les masses molaires entre expériences en 

laboratoire et démonstration sont comparables. Les conditions opératoires sont donc 

bien contrôlées dans le module et la qualité du polymère résultant est stable en cours 

d͛expérience et entre chaque expérience. 

Les périodes de mise en régime mais aussi de transition en température ont été 

observées par des suivis en ligne : température, spectroscopie Raman et des analyses 

hors ligne (conversion, masse molaire). La stabilisation au démarrage a pris entre une 

heure et une heure et demie pour chaque expérience. Ceci correspond à 3 à 5 temps de 

séjour. Les transitions en température ont été aussi suivies (Figure 4.15). La stabilisation 

en température a été atteinte en 30 minutes. La masse molaire se stabilise très vite 

(moins de 1 heure) alors que la conversion en sortie de réacteur ne se stabilise Ƌu͛apƌès 

une heure et demie.  
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Figure 4.14 Distribution des masses molaires(a) et conversion (b) pour différentes expériences de 

la démonstration 

La mesure Raman effectuée à un tiers du temps de séjour en réacteur nous 

peƌŵet aussi de suiǀƌe la ǀaƌiatioŶ de ĐoŶǀeƌsioŶ. D͛apƌğs le ‘aŵaŶ, La pƌeŵiğƌe paƌtie 
de l͛eǆpĠƌieŶĐe est tout à fait staďle. Apƌğs la tƌaŶsitioŶ, la ĐoŶǀeƌsioŶ fluĐtue 
davantage. Une étude plus approfondie serait nécessaire pour savoir si ce sont des 

artéfacts ou si ces fluctuations sont bien réelles.  

La démonstration a illustré les avantages du concept développé par F3Factory. 

D͛uŶe paƌt, il a ĠtĠ possiďle de dĠǀeloppeƌ uŶ pƌoĐĠdĠ ĐoŵpaĐt à l͛iŶtĠƌieuƌ d͛uŶ 
container tout en appliquant les normes de l͛usiŶe FϯFaĐtoƌǇ. D͛autƌe paƌt, Đet 
équipement a produit différents types de polymères en solution, avec une qualité stable 

dans le temps et entre les différents essais. Des essais eŶ tƌaŶsitioŶ oŶt peƌŵis d͛Ġǀalueƌ 
le teŵps ŶĠĐessaiƌe pouƌ passeƌ d͛uŶ gƌade à l͛autƌe d͛uŶ polǇŵğƌe. Le procédé 

développé peut ainsi être multi-produit, de façon similaire à un batch et produire 

différents polymères soit par campagne avec des étapes de rinçage et nettoyage soit par 

tƌaŶsitioŶ diƌeĐte eŶtƌe deuǆ gƌades d͛uŶ même polymère. Ses avantages sont la qualité 

des polymères produits, sa flexibilité et sa compacité.  

  



4. 4 Démonstration 

137 

 

 

 

 

 

 

 
Figure 4.15 Suivi d’uŶe tƌaŶsitioŶ eŶ teŵpĠƌatuƌe : exp. D4 
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Conclusion  

Ce chapitre a été consacré à l͛Ġtude d͛uŶ cas industriel de copolymérisation 

d͛aĐide aĐƌǇliƋue. L͛iŶteŶsifiĐatioŶ de Đe pƌoĐĠdĠ paƌ uŶ passage au ĐoŶtiŶu Ŷ͛a pu être 

réalisée à cause des limitations pour les milieux visqueux mises en évidence au Chapitre 

3 pouƌ l͛hoŵopolǇŵĠƌisatioŶ et la ĐopolǇŵĠƌisatioŶ d͛aĐide aĐƌǇliƋue. En se plaçant 

daŶs uŶ autƌe Đas de figuƌe, Đ͛est à diƌe la pƌoduĐtioŶ d͛uŶ ĐopolǇŵğƌe aǇaŶt des masses 

molaires moyennes plus faibles, le passage au continu a été possible. Le réacteur 

tubulaire est alors devenu plus avantageux pour des réactions exothermiques rapides 

car il a permis d͛ĠǀaĐueƌ la Đhaleuƌ avec une grande efficacité.  

La démonstration a mis en évidenĐe d͛autƌes aǀaŶtages du procédé ĐoŶtiŶu, Đ͛est-
à-dire le fait que la qualité du polymère est répétable et stable dans le temps alors que 

le réacteur batch conduit à des lots de qualité variable. Il est aussi possible de produire 

différents types de polymères en solution et de faire des transitions sans étape de 

rinçage pour des grades de polymère similaires. Le concept F3Factory a été illustré par 

ce travail. Il offre un moyen de production différent avec ce module déplaçable et 

flexible, dédié aux polymères en solution. 

Que Đe soit daŶs Đette Ġtude ou daŶs l͛Ġtude faite à DoƌtŵuŶd, le passage au 
continu, à partir de procédés industriels discontinus, Ŷ͛a pas ĠtĠ aisĠ. Il a ĠtĠ diffiĐile de 
faire ressortir les avantages du continu par rapport aux procédés conventionnels pour 

plusieurs raisons. Les réactions choisies ne présentaient pas de difficulté majeure pour 

être effectuées en batch et la qualité du polymère pouvait fluctuer un peu sans altérer 

les pƌopƌiĠtĠs d͛usage du polymère final. L͛utilisatioŶ de ƌĠaĐteuƌs tƌğs peƌfoƌŵaŶts 
Ŷ͛est aloƌs peut-être pas nécessaire. De plus, ce produit a été développé pour le 

ƌĠaĐteuƌ ďatĐh eŶ teŶaŶt Đoŵpte de liŵitatioŶs de l͛ĠƋuipeŵeŶt. Il serait plus favorable 

de développer en continu des procédés pas encore ŵis eŶ œuǀƌe au niveau industriel. 

Le fait de disposer de technologies plus performantes ouvre la possiďilitĠ d͛utiliseƌ de 
nouvelles voies de synthèses par exemple plus exothermiques, ce qui étaient 

auparavant délaissées car non extrapolable en réacteur batch. L͛iŶteŶsifiĐatioŶ des 
procédés pourrait être appliquée plus facilement si elle est considérée en amont, dès le 

dĠďut du dĠǀeloppeŵeŶt d͛uŶ pƌoĐĠdĠ. Pour les polymères, des amorceurs avec une 

décomposition rapide pourraient être ainsi utilisés pour des réactions plus rapides. 

DaŶs uŶe dĠŵaƌĐhe d͛iŶteŶsifiĐatioŶ, les Ġtapes suiǀaŶt la ƌĠaĐtioŶ de 
polymérisation pourraient, elles aussi, être améliorées. La consommation des 

monomères résiduels pourrait être accélérée si le mélange de l͛amorceur avec le milieu 

réactionnel était amélioré au niveau des injections secondaires. Le réglage du pH 

pouƌƌait aussi ġtƌe ƌĠalisĠ eŶ ĐoŶtiŶu et l͛eǆotheƌŵie ƌĠsultaŶte ďieŶ gĠƌĠe. Cette 

deƌŶiğƌe Ġtape est ĐepeŶdaŶt loiŶ d͛ġtƌe ĠǀideŶte Đaƌ le ĐoŶtƌôle de la ƋuaŶtité de base 

à ajouter serait délicat à réaliser. C͛est eŶ ĐoŶsidĠƌaŶt tous ces éléments Ƌu͛uŶe 
intensification optimale pourrait être réalisée. 
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Conclusion générale 

UŶe dĠŵaƌĐhe d͛intensification a été appliquée pour un procédé de 

polymérisation radicalaire. Ce type de procédés souvent exothermique et en milieu 

visqueux a exigé une maitrise du mélange et des transferts de chaleurs. En faisant appel 

à des technologies intensifiées, travailler dans des conditions plus drastiques et 

améliorer la qualité du polymère produit devient possible par un meilleur contrôle des 

conditions opératoires. Plusieurs technologies intensifiées ont été décrites dans le 

chapitre 1 : le réacteur tubulaire avec mélangeurs statiques nous est apparu comme la 

meilleure option dans le cadre du projet F3Factory. Ce réacteur devait être flexible pour 

pouǀoiƌ s͛adapteƌ à diffĠƌeŶts pƌoĐĠdĠs de polǇŵérisation, il devait aussi être opéré 

pour des milieux visqueux et présenter des temps de séjour de plusieurs dizaines de 

minutes étant donné les cinétiques des réactions choisies. 

Pouƌ dĠǀeloppeƌ Đette dĠŵaƌĐhe d͛iŶteŶsifiĐatioŶ, Ŷous nous sommes appuyés 

suƌ deuǆ ƌĠaĐtioŶs de polǇŵĠƌisatioŶ ƌadiĐalaiƌes d͛aĐide aĐƌǇliƋue, produisant un 

homopolymère et un copolymère de hautes masses molaires moyennes. Les enjeux 

pƌiŶĐipauǆ ĠtaieŶt d͛augŵeŶteƌ la pƌoduĐtiǀitĠ des pƌoĐĠdĠs ĠtudiĠs tout eŶ ĐoŶtƌôlaŶt 
la qualité des polymères produits. 

Une méthodologie a été développée pour acquérir à petite échelle les données 

ĐlĠs, Ƌui ĠtaieŶt la ĐiŶĠtiƋue de polǇŵĠƌisatioŶ ŵais aussi l͛ĠǀolutioŶ de la ǀisĐositĠ au 
cours de la réaction. Pour cela, un montage innovant couplant rhéologie et 

spectroscopie Raman a été mis en place. Cette étude préliminaire s͛est ƌĠǀĠlĠe très utile 

en vue du passage au continu. 

La spectroscopie Raman en ligne et hors ligne a été parfaitement adaptée au suivi 

de polǇŵĠƌisatioŶ de l͛aĐide aĐƌǇliƋue et du monomère B. Elle a été à la fois utilisée dans 

l͛Ġtude pƌĠliŵiŶaiƌe et dans les études en continu pour déterminer les cinétiques de 

réactions mais aussi pour suivre la dynamique du réacteur en continu dans le module 

intensifié. Elle serait un outil adapté pouƌ le suiǀi eŶ ligŶe d͛uŶe pƌoduĐtioŶ de 
polǇŵğƌes d͛aĐide aĐƌǇliƋue. 

 

Malgré un bon équipement présentant des caractéristiques de mélange en milieu 

visqueux intéressantes, des limitations ont été mises en évidence dans le pilote de 

laboratoire en continu. Les milieux visqueux ont conduit à la formation de dépôts, 

analysés comme des gels réticulés. Nous ne sommes pas en mesure de dire si ces 

liŵitatioŶs soŶt liĠes à l͛aĐide aĐƌǇliƋue ou si des phĠŶoŵğŶes siŵilaiƌes pouƌƌaieŶt ġtƌe 
oďseƌǀĠs aǀeĐ d͛autres systèmes de polymérisation. Il serait très intéressant de 

poursuivre le développement de réacteurs tubulaires en tenant compte de ces 

liŵitatioŶs. L͛aŵĠlioƌatioŶ du desigŶ du ƌĠaĐteuƌ ;ďƌidesͿ ou uŶ ĐhaŶgeŵeŶt de 
matériau des mélangeurs statiques (téflon) pourraient peut-être apporter de nouvelles 

solutions pour la production des polymères visqueux. 



 

 

CepeŶdaŶt, daŶs d͛autƌes ĐoŶditioŶs opĠƌatoiƌes, le ƌĠaĐteuƌ iŶteŶsifiĠ a ŵoŶtƌĠ 

Ƌue sa ďoŶŶe ĐapaĐitĠ d͛ĠĐhaŶge de Đhaleuƌ pouǀait ġtƌe utile pouƌ ĐoŶtƌôler la 

température et la qualité du polymère. Plus une réaction est rapide et exothermique, 

plus le recours à un passage au continu semble se justifier. Nous nous sommes 

intéressés dans ce travail essentiellement à la partie réaction. Les étapes suivantes de 

consommation de monomères et les étapes de post-réactions pourraient elles aussi 

ďĠŶĠfiĐieƌ d͛uŶ passage au ĐoŶtiŶu. 

 

Le concept F3Factory qui consiste à produire en continu dans des modules 

intensifiés et mobiles a été appliqué pour les polymères solubles daŶs l͛eau. La 
faisabilité technique a été démontrée avec le pilotage sur un module semi-industriel à la 

dans le cadre du projet F3Factory. La conception, le transport et la conduite de ce 

module intensifié ont été un succès. Cependant, la viabilité de Đe tǇpe de pƌoduĐtioŶ Ŷ͛a 
pas encore été établie et le modèle économique de production relocalisée reste encore 

à définir. 

L͛iŶteŶsifiĐatioŶ des pƌoĐĠdĠs de polǇŵĠƌisatioŶ Ŷ͛est pouƌ l͛iŶstaŶt pas 
applicable à tous les cas de figure. Le développement de dĠŵaƌĐhes d͛iŶteŶsifiĐatioŶ 
iŶĐoƌpoƌaŶt des teĐhŶologies iŶŶoǀaŶtes ƌeste d͛aĐtualitĠ. Des travaux conjoints entre 

chimistes et spécialistes du procédé devraient apporter des alternatives aux modes de 

pƌoduĐtioŶ aujouƌd͛hui en place en ouvrant de nouvelles perspectives. Cela pourrait 

permettre de développer de nouveaux types de chimie de polymérisation non 

réalisables en réacteur fermé.  

En conclusion, l͛iŶteŶsifiĐatioŶ est un outil pour obtenir des polymères de 

meilleure qualité ou de nouvelle qualité et s͛inscrit comme la solution dans certains cas 

spĠĐifiƋues ŵais Ŷ͛est probablement généralisable à tous les procédés chimiques. 
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 Modèle cinétique d’homopolymérisation ANNEXE A

DaŶs le tƌaǀail pƌĠseŶtĠ, l͛hoŵopolǇŵĠƌisatioŶ ƌadiĐalaiƌe eŶ réacteur batch a été 

modélisée par le schéma cinétique suivant. 

Décomposition de l͛aŵoƌĐeuƌ     →       

Amorçage        →      

Propagation         →        

Terminaison par recombinaison           →        

Les vitesses de formation des différentes espèces sont alors : 

             (Eq. A.1) 

                         (Eq. A.2) 

                      (Eq. A.3) 

 
                                                            (Eq.A.4) 

             ∑                 
          (Eq. A.5) 

avec     , la fonction de kronecker tel que      = 1 et      = 0 pour tout x≠Ϭ et 

     ∑     
    (Eq. A.6) 

L͛appƌoǆiŵatioŶ des ĐhaiŶes loŶgues peƌŵet de réduire (Eq. i): 

              (Eq. A.7) 

L͛appƌoǆiŵatioŶ de l͛Ġtat Ƌuasi-stationnaire aux radicaux primaires est appliquée 

à (Eq. A.2) : 

                    (Eq. A.8) 

Le sǇstğŵe d͛ĠƋuatioŶs diffĠƌeŶtielles d͛uŶ tƌğs gƌaŶd Ŷoŵďƌe de teƌŵes est 
réduit en utilisant la méthode des ŵoŵeŶts. Il s͛agit d͛uŶe ƌepƌĠsentation statistique 

des propriétés moléculaires moyennes du polymère en termes de moments sur la 

distribution des longueurs de chaines de polymères. On distingue les moments de 

polymères avec site actif,   , des moments des polymères morts,   . 



ANNEXE A 

 

     ∑         
    (Eq. o) 

     ∑         
    (Eq. p) 

Les équations de vitesse pour les moments sont alors égales à : 

 
                    ∑ቀ   ቁ 

                         

(Eq. q) 

            ∑ቀ   ቁ 
                     (Eq. r) 

Les propriétés moyennes du polymère peuvent en être déduits tels que les 

masses molaires moyennes en nombre,   , et en masse,    et l͛iŶdiĐe de 
polymolécularité, PDI en fonction des moments et de la masse molaire du monomère,   . 

                          (Eq. q) 

                          (Eq. r) 

           (Eq. r) 
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 Modèle cinétique de copolymérisation ANNEXE B

Dans le travail présenté, la copolymérisation a été modélisée par le schéma 

cinétique suivant. 

DĠĐoŵpositioŶ de l͛aŵoƌĐeuƌ     →       

Amorçage          →              

Propagation               →                
  

Transfert au monomère                →                    

Terminaison par dismutation                   →              

Terminaison par recombinaison                   →              ,  , et    ĐoƌƌespoŶdeŶt ƌespeĐtiǀeŵeŶt à l͛aŵoƌĐeuƌ, le ƌadiĐal pƌiŵaiƌe et le 
monomère j (j=1,2).       représente un macro-radical alors que      représente une 

chaine polymère morte. Les indices   et   sigŶifieŶt Ƌue l͛espğĐe ĐoŵpƌeŶd Ŷ 
monomğƌe de tǇpe ϭ et ŵ ŵoŶoŵğƌes de tǇpe Ϯ, l͛eǆposaŶt   se réfère à la dernière 

unité monomère de la chaine. 

Le modèle est de type terminal. Seule la nature de la dernière unité monomère 

iŶflue suƌ la ƌĠaĐtiǀitĠ de l͛espğĐe. La polǇŵĠƌisatioŶ est ĐoŶsidĠƌĠe comme uniquement 

linéaire, les réactions de transfert au polymère ou autre réactions de ramification sont 

écartées. 

À partir du mécanisme réactionnel proposé, les vitesses de production des 

différentes espèces peuvent être déduites (Kiparissides et al., 2005). 

 

          ቌ           ∑          
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   [     ]           
(Eq. B.1) 
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(Eq. B.2) 

Avec : 
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    ∑(                            ) 
    (Eq. B.3) 

       ∑ ∑        
   

 
    (Eq. B.4) 

       est la fonction de Kronecker tel que                 et tel que      

= 1 et      = Ϭ pouƌ tout ǆ≠Ϭ. 

L͛utilisatioŶ de la ŵĠthode des douďles ŵoŵeŶts peƌŵet de ƌĠduiƌe le sǇstğŵe 
d͛ĠƋuatioŶs et aiŶsi de pouǀoiƌ le ƌĠsoudƌe de façoŶ ŶuŵĠƌiƋue (Kiparissides et al., 

2005). Elle définit les populations de chaines vivantes et mortes tel que :  

        ∑ ∑             
   

 
    (Eq. B.5) 

       ∑ ∑            
   

 
    (Eq. B.6) 

Avec       

Les moments pour des valeurs de k et l entre 0 et 2 sont les moments principaux 

et servent à déterminer les distributions des longueurs de chaines. Les masses molaires 

moyennes sont égales à : 

                          (Eq. B.7) 

                                                      (Eq. B.8) 

avec    , la masse molaire du monomère j. 

Leur vitesse de formation peut être calculée à partir des équations (B.1 – B.4). 
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(Eq. B.9) 
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(Eq. B.10) 

avec : 
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     ∑(     [  ]  (           )     ) 
    (Eq. B.11) 

 ቀ  ቁ             (Eq. B.12) 

Les vitesses de formation des autres espèces sont :  

             (Eq. B.13) 

                 ቌ∑   [  ] 
   ቍ    (Eq. B.14) 

       (       (          )       (          )      )      (Eq. B.15) 
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 Analyse RMN  pour l’homopolymérisation ANNEXE C
d’acide acrylique 

 

 
Figure C.1 AttƌiďutioŶ des piĐs daŶs uŶ speĐtƌe RMN. EĐhaŶtilloŶ d’uŶ ŵilieu ƌĠaĐtioŶŶel 

d’hoŵopolǇŵĠƌisatioŶ. 

 



 

 



 

154 

 Etude rhéocinétique-figures ANNEXE D
complémentaires 

 
Figure D.1. Evolution de Mw : données expérimentales et de modélisation 

 
Figure D.2. ÉvolutioŶ de la visĐositĠ eŶ ĐoŶditioŶs d’effet de gel 

 
Figure D.3. Influence de la vitesse de cisaillement sur la viscosité à  50 % g.g-1 : expérimental 

(gauche) et modélisation (droite) 
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  Mode opératoire ANNEXE E

 Vérifier que la vanne de régulation de pression (déverseur) soit ouverte et que la 

vanne en sortie de réacteur (vanne 3 voies) soit orientée vers le fût de déchets.  

 Mettre sous tension les différents éléments du pilote (PC, pompes, débitmètres, 

Raman, chaudière, bain thermostaté). Mettre en route les logiciels correspondants 

(Labview, Flow DDE, Flow Plot, Flow View, Ocean optics). DĠŵaƌƌeƌ l͛aĐƋuisitioŶ de 
données. 

 Veƌseƌ ϭl de solutioŶs d͛iŶhiďiteuƌ ;hǇdƌoƋuiŶoŶe Ϭ,ϭ MͿ daŶs les fûts de dĠĐhets 
et de collection. 

 Démarrer la chaudière et le bain thermostaté aux valeurs consigne désirés. 

 Amorcer les pompes HPLC aǀeĐ de l͛eau distillĠe. Mettre en route les pompes au 

débit désiré pour alimenter le réacteur en eau. Chasseƌ les ďulles d͛aiƌ eŶ jouaŶt suƌ 
le débit et la perte de charge (dĠǀeƌseuƌͿ. UŶe fois l͛opĠƌatioŶ teƌŵiŶĠe, ƌĠgleƌ le 
déverseur pour obtenir une perte de charge entre 8 et 10 bar au débit désiré. Vérifier 

que les débits et perte de charge sont stables dans le temps et contrôler l͛aďseŶĐe de 
fuites du réacteur. 

 Préparer les solutions de monomères et amorceur dans les bouteilles de 10L. 

Laisseƌ agiteƌ ϯϬ ŵiŶutes. Puis les iŶeƌteƌ paƌ ďaƌďotage à l͛azote (30 minutes). 

L͛iŶjeĐtioŶ d͛azote seƌa ŵaiŶteŶue tout le loŶg de l͛eǆpĠƌieŶĐe. 
 Une fois la température du système stable ainsi que les débits et la perte de 

charge, la réaction peut commencer. 

 L͛amorceur est iŶjeĐtĠ eŶ pƌeŵieƌ ;PϭͿ paƌ ďasĐuleŵeŶt d͛aliŵeŶtatioŶ d͛eau ǀeƌs 
la solutioŶ d͛aŵoƌĐeuƌ. Puis apƌğs ϮϬ ŵiŶutes, l͛iŶjeĐtioŶ des ŵoŶoŵğƌes est 
effectuée (P2 et P3). Le dĠďut de la ƌĠaĐtioŶ peut ġtƌe oďseƌǀĠ paƌ l͛ĠǀolutioŶ du 
spectre Raman, des petites variations dans les mesures de température ainsi que 

dans la perte de charge globale. 

 Lorsque le régime permanent est atteint, la vanne 3 voies en aval du réacteur 

peut être tournée pour commencer la collection du produit. 

 Pour terminer la réactioŶ, l͛aliŵeŶtatioŶ eŶ ŵoŶoŵğƌes est d͛aďoƌd ďasĐulĠe eŶ 
eau. Puis, apƌğs ϮϬ ŵiŶutes, l͛aliŵeŶtatioŶ eŶ amorceur est aussi basculée. La 

chaudière et le bain thermostaté sont arrêtés. Le déverseur est alors ouvert et les 

débits des pompes sont réglés au maxiŵuŵ. Apƌğs ϯϬ ŵiŶutes, l͛aliŵeŶtatioŶ du 
réacteur est ďasĐulĠe ǀeƌs l͛eau du ƌĠseau. Le ƌĠaĐteuƌ est alors rincé pendant 

environ 1h (ϱl d͛eau de ƌiŶçage ŵiŶiŵuŵͿ. 
 Le ďaƌďotage d͛azote est aƌƌġtĠ aiŶsi Ƌue l͛aliŵeŶtatioŶ du ƌĠaĐteuƌ. Les ǀaŶŶes 
en sortie de réacteur sont fermées. 
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 Constantes thermodynamiques ANNEXE F

Constante 

thermodynamique 
Valeur Unité 

Eau      1000 kg.m
-3

     4000 J.kg
-1

.K
-1

    0,6 W.m
-1

.K
-1

    0.01 Pa.s 

Milieu réactionnel      1000 kg.m
-3

     3000 J.kg
-1

.K
-1

    0,4 W.m
-1

.K
-1

 

Caloporteur    ̇    0.162 kg.s
-1

    974 kg.m
-3

     1740 J.kg
-1

.K
-1

    0,1152 W.m
-1

.K
-1

    0,0077 Pa.s 

Paƌoi d’ĠĐhaŶge          15 W.m
-1

.K
-1
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 Homopolymérisation en continu - Figures ANNEXE G
complémentaires 

 

 
Figure G.2 Suivi de polymérisation en réacteur automatisé 1l avec et sans traceur : signal Raman 

et température du réacteur 
 

 
Figure G.2 Injection échelon en milieu non réactif pour un débit de 2 kg.hr-1 

 

 
Figure G.3 Injection échelon en milieu non réactif pour un débit de 3,4 kg.hr-1 
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 Analyse des dépôts ANNEXE H

 
Figure H.1 Dépôts dans le réacteur tubulaire 

 
Figure H.2 Suivi de pH au cours de différentes réactions de copolymérisation  
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 Copolymérisation en continu – Figures ANNEXE I
complémentaires 

 

 
Figure I.1 Conversion des deux monomères dans les conditions expérimentales en continu : 

données expérimentales et résultats de simulations 
 

 
Figure I.2 Masse molaire moyenne en masse : données expérimentales et simulation 
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Figure I.3 Comparaison des propriétés du polǇŵğƌe eŶtƌe pƌoĐĠdĠs ĐoŶtiŶu;―Ϳ et ďatĐh ;- -) : 

distribution des masses molaires 

 
Figure I.4 Suivi de conversion en sortie de réacteur (démonstration) 
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Figure I.5 Transition en température (exp. D4) : distribution des masses molaires en fonction du 

temps (h) 
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 Module de polymérisation en continu ANNEXE J

 
FIGURE J.1 Représentation 3D PEC et PEAs 

 

 
Figure.J.2 Captuƌe d’ĠĐƌaŶ de l’iŶteƌfaĐe de ĐoŶtƌôle du pƌoĐĠdĠ 

 

 
Figure J.3 Transport du module intensifié vers la halle de démonstration Invite 
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Figure J.4 Photo du module lors de la démonstration dans la halle de Invite 
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 Spectroscopie Raman Kaiser ANNEXE K
Montage – Paramètres d’acquisition 

 

Figure.K.1 Montage du rhé-raman avec le spectromètre Kaiser RXN1 

 Modèle : Spectromètre RXN1 ou RXN2 (Kaiser Optical Systems)  

 Résolution : 1,5 cm-1 

 Laser : 532 nm ou 785 nm, puissance 100 mW 

 Sonde : avec fibre optique non-contact + lentille avec focale à 7cm ou contact 

 Traitement des spectres : ligne de base + normalisation  

  Teŵps d’acƋuistioŶ Délai entre 2 acquisitions LoŶgueuƌ d’oŶde 

Chapitre 2 

Rhéo-Raman 

Exp 1 1 min 2 min 532 nm 

Exp 2 

Exp 3 

Exp 4 

Exp 5 

Exp 6 

Exp 7 

Exp 8 

Exp 9  

Exp 10 

Exp 11 

Exp 12 

Exp 13 

Exp 14 

Exp 15 

1 min 

1 min 

1 min 

1 min 

1 min 

1 min 

1 min 

5 s 

10 s 

5 s 

10 s 

5 s 

5 s 

5 s 

2 min 

2 min 

2 min 

2 min 

2 min 

2 min 

2 min 

10 s 

30 s 

10 s 

30 s 

10 s 

10 s 

10 s 

532 nm 

532 nm 

532 nm 

532 nm 

532 nm 

532 nm 

532 nm 

532 nm 

532 nm 

532 nm 

532 nm 

532 nm 

532 nm 

532 nm 

Chapitre 3  

Réacteur en 
continu 

Exp e 
10s (4 sondes en 

alterné) 
1 min 785 nm 

DTS 
1s (4 sondes en 

alterné) 
10s 785 nm 
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 Spectroscopie Raman Ocean Optics  ANNEXE L
Montage – Paramètres d’acquisition 

 

 

 

 

 

 

 

 

FigureL.1. Montage avec le Raman Ocean optics et schéma de la bride sur le réacteur en continu 

 Spectromètre Ocean Optics QE 65000 

 Résolution : 18 cm-1 

 Laser : 785 nm, puissance 500 mW 

 Sonde : avec fibre optique non-contact 

 Traitement des spectres : ligne de base + normalisation  

  Teŵps d’acƋuistioŶ Délai entre 2 acquisitions LoŶgueuƌ d’oŶde 

Chapitre 3  

Réacteur en 
continu 

DTS 30 s 1 min 785 nm 

Chapitre 4 

Réacteur en 
continu 

Démonstration 
Exp D4 

30 s 1 min 785 nm 
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Résumé 
Les polǇŵğƌes de spĠĐialitĠ eŶ solutioŶ daŶs l͛eau soŶt tǇpiƋueŵeŶt pƌoduits eŶ ƌĠaĐteuƌ agitĠ daŶs 

des ateliers multi-produit, offrant la possibilité de produire une large gamme de produits. Cependant, les 

limites inhérentes au réacteur batch se concrétisent dans ce type de production par une variation de la 

ƋualitĠ de polǇŵğƌe d͛uŶe sǇŶthğse à l͛autƌe, d͛uŶe phase de dĠǀeloppeŵeŶt diffiĐile de l͛ĠĐhelle 
laďoƌatoiƌe à la pƌoduĐtioŶ iŶdustƌielle, et d͛uŶe teĐhŶologie offƌaŶt des ĠĐhaŶges de Đhaleuƌ liŵitĠ. Des 

conditions diluées  sont requises ce qui implique des cycles de production longs. Le passage vers un procédé 

ĐoŶtiŶu pouƌƌait ġtƌe uŶe ďoŶŶe alteƌŶatiǀe s͛il peƌŵet d͛aĐĐĠlĠƌeƌ les teŵps de ƌĠaĐtioŶ ŵais aussi de 
garantir une qualité de polymère constante dans le temps. Cela signifie dans notre cas un polymère avec 

une masse molaire élevée et un indice de polymolécularité faible. 

IŶsĐƌit daŶs le Đadƌe du pƌojet euƌopĠeŶ FϯFaĐtoƌǇ, l͛Ġtude a ĐoŶsistĠ à la ĐoŶĐeptioŶ d͛uŶ pilote de 
laboratoire destiné à la polǇŵĠƌisatioŶ eŶ ĐoŶtiŶu puis à l͛Ġtude d͛uŶ pƌoĐĠdĠ iŶdustƌiel ďatĐh daŶs Đe 
pilote. Il s͛agit de la polǇŵĠƌisatioŶ ƌadiĐalaiƌe d͛uŶ ĐopolǇŵğƌe de l͛aĐide aĐƌǇliƋue Ƌui Đoŵpoƌte deuǆ 
problématiques principales, une réaction exothermique couplée à une viscosité élevée. Le pilote de 

laďoƌatoiƌe est ĠƋuipĠ d͛uŶ ƌĠaĐteuƌ tuďulaiƌe ĐoŶteŶaŶt des ŵĠlaŶgeuƌs statiƋues de ŵaƌƋue FluiteĐ aǀeĐ 
un débit de 1 à 2kg.hr-1 et offrant un excellent transfert de chaleur, un bon mélange avec un écoulement à 

caractère piston. Une méthodologie de passage au continu a été développée. Une étude préliminaire a 

notamment été menée en couplant rhéologie et spectroscopie Raman. Cela nous a permis d'acquérir des 

données pertinentes à petite échelle (étude rhéocinétique), données clés pour le passage au continu. 

Ce tƌaǀail dĠŵoŶtƌe la faisaďilitĠ de la pƌoduĐtioŶ eŶ ĐoŶtiŶu de polǇŵğƌe d͛aĐide aĐƌǇliƋue. 
L͛iŵpaĐt des diffĠƌeŶts paƌaŵğtƌes tel Ƌue les ĐoŶĐeŶtƌatioŶs eŶ ŵoŶoŵğƌes et aŵoƌĐeuƌ et la teŵpĠƌatuƌe 
a été étudié. Finalement, Ŷotƌe tƌaǀail s͛est attaĐhĠ à ĐaƌaĐtĠƌiseƌ les polǇŵğƌes pƌoduits eŶ ďatĐh et eŶ 
continu et à déterminer les avantages et les limitations offerts par le procédé continu. 

Mots-clés :  INTENSIFICATION DES PROCEDES, POLYMERISATION RADICALAIRE, SPECTROSCOPIE RAMAN, 

ÉTUDE RHEOCINETIQUE, PASSAGE AU CONTINU, PROJET F3FACTORY 

Summary 
Water soluble polymers are typically produced batchwise in multi-product plants, providing the 

ability to produce a wide range of products. However, some limitations due to the use of batch reactor 

remain which are the variation of the quality of a synthetic polymer from one run to another run, a non-

obvious scale-up step from the laboratory scale to the industrial production, and a technology with limited 

heat exchange . Dilute conditions are required which implies long cycle production times. A transition from 

discontinuous to continuous production could be a good alternative if it can accelerate the reaction time but 

also to ensure a consistent quality of polymer over time. This means in our case a polymer with a high 

molecular weight and a low polydispersity index.  

In the frame of the European project F3Factory, a continuous laboratory-scale pilot of 1 to 2kg.hr-1 

flowrate for the production of water soluble polymers was designed. The chosen intensified reactor was a 

tubular reactor containing static mixers. Providing excellent heat transfer, a good mixing with a piston flow 

character, this technology was also flexible thanks to the presence of standardized flanges and well 

instrumented for data acquisition in terms of temperature, pressure but also conversion with in-line Raman 

analysis. Free radical polymerization of acrylic acid was carried out in a continuous way. Two main 

challenges were faced: an exothermic reaction coupled to a high viscosity. A methodology relative to the 

transposition from bath to continuous process was developed. A preliminary study coupling rheology and 

Raman spectroscopy allowed us to acquire relevant data at small-scale (rheokinetic study). 

This work demonstrates the feasibility of the continuous production of acrylic acid polymer. The 

impact of various parameters such as the concentrations of monomer and initiator and the temperature 

was investigated. Finally, our work has focused on characterizing the polymers produced in batch and 

continuous and to determine the advantages and limitations offered by the continuous process. 

Keywords :  PROCESS INTENSIFICATION, FREE RADICAL POLYMERIZATION, RAMAN SPECTROSCOPY, 

RHEOKINETIC STUDY, FROM BATHC TO CONTINUOUS PROCESS, F3FACTORY PROJECT 
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