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INTRODUCTION GENERALE

1 Contexte

De nombreux procédés font intervenir des réactions chimiques réversibles, dont les rende-
ments sont limités, ce qui entraine I'emploi de techniques supplémentaires. De nombreuses
méthodes permettant d’améliorer le rendement et la conversion des réactions réversibles existent,
mais les plus classiques sont généralement a l'origine de dépenses importantes : en effet, I'ajout
en exces de 'un des réactifs peut étre envisagé, tout comme le retrait de I'un des produits. Ces
méthodes sont les mises en ceuvres les plus simples du principe bien connu de Le Chatelier, qui
stipule que « Lorsque les modifications extérieures apportées a un systéme physico-chimique
en équilibre provoquent une évolution vers un nouvel état d’équilibre, I'évolution s'oppose aux
perturbations qui 'ont engendrée et en modere leffet ». Ainsi, ajouter du réactif déplace la
réaction dans le sens la consommation de ce réactif, et retirer du produit la déplace dans le sens
de sa production.

Cependant, ces méthodes simples sont souvent cotiteuses et énergivores et donc néfastes pour
Ienvironnement. En effet, 'ajout d’'un réactif en large exces nécessite une augmentation de la
taille des installations et une étape de séparation plus conséquente, avec des risques de rejets plus
importants. Le recyclage de réactif en exces, autre méthode généralement employée, implique
également un surcott au niveau des installations.

Un exemple concret de ces problémes de limitations entrainant un surcott est le procédé
Esterfip-H développé par I'IFPen. Ce procédé de synthese de biodiesel par transestérification des
huiles végétales est soumis, de par la catalyse hétérogene et la nature réversible des réactions
chimiques, a des limitations physico-chimiques importantes. La conversion des glycérides en
esters permet d’abaisser la viscosité du fluide, facilitant son utilisation dans un moteur diesel.
Les équations de réaction sont données ci dessous :

Triglycérides + Méthanol = Diglycérides + Esters
Diglycérides + Méthanol = Monoglycérides + Esters
Monoglycérides + Méthanol = Glycérol + Esters

Afin d’atteindre une conversion et un rendement les plus élevés possibles, un large exces
de méthanol est nécessaire, tout comme une séparation du produit secondaire, le glycérol, du
mélange réactionnel. Une boucle de recyclage en méthanol est implémentée afin de valoriser au
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maximum le méthanol introduit en large exces. Cet ensemble de contraintes implique un surcofit
important du point de vue des équipements et du fonctionnement de I'unité. En effet la boucle
de recyclage, ainsi que les étapes de chauffe et de refroidissement, sont tres consommatrices
d’énergie.

La nécessité de ce large excés de méthanol n'est pas entiérement comprise. Plusieurs hypo-
theéses sont proposées : une accélération de la vitesse de réaction, un mélange et une homogénéisa-
tion du milieu réactionnel facilités, une diminution de la viscosité du milieu, pouvant conduire a
une réduction des limitations physico-chimiques au transfert. La revue bibliographique effectuée
en chapitre 1 permettra d’établir un état des lieux des différents paramétres pouvant limiter la
réaction et sur lesquels il pourrait étre possible de sappuyer afin entre autres, de réduire cet exceés
de méthanol.

La mise en place d’'un systéme alternatif de déplacement de la réaction dans le sens de la
formation des produits, en évitant I'excés de méthanol, est I'une des pistes considérées dans ce
travail.

Production de biocarburants

Depuis de nombreuses années, le développement de carburants alternatifs aux carburants
issus de I'industrie pétroliére a été mis en avant par de nombreux laboratoires de recherche et de
nombreuses entreprises, afin d’apporter une solution a 'appauvrissement constaté des ressources
fossiles. Les recherches les plus récentes portent sur les carburants que 'on considére de troisieme
génération.

La premiere génération de biocarburants sappuie sur deux filieres distinctes issues de
lagriculture : une filiere portée sur l'utilisation de I'huile et une filiere portée sur I'utilisation
des alcools. Les huiles, généralement végétales, peuvent étre utilisées brutes (ou en mélange
avec un carburant) dans un moteur diesel, mais cette utilisation est limitée entre autre par la
viscosité élevée de T'huile. Elles peuvent également étre transformées par voie de synthese en
esters. On utilise alors un alcool, typiquement le méthanol ou I'éthanol, afin de procéder a la
réaction de transestérification. La deuxieme filiere utilise 'alcool, obtenu par fermentation de
sucres provenant d’espéces végétales comme la canne a sucre, la betterave ou encore le mais.
Particulierement développé au Brésil, ce carburant peut remplacer complétement I'essence dans
les moteurs dédiés, ou étre ajouté a cette derniere.

Cette premiere génération de carburant, bien que prometteuse, pose des problemes d’'un
point de vue de l'utilisation de ressources végétales en entrant en concurrence directe avec
I'exploitation agricole alimentaire. Les huiles utilisées jusqu’alors sont des huiles comestibles,
et les plantes servant a 'obtention de I'é¢thanol le sont tout autant. Le développement de la
transestérification appliquée a des huiles non comestibles est en court, afin de pouvoir exploiter
ces procédés déja développés mais encore largement améliorables, ce qui conduit a la deuxieme
génération de biocarburants.

La deuxiéme génération développée s'est donc portée sur I'utilisation de déchets, avec par
exemple I'utilisation de lignine ou de cellulose de bois pour obtenir gaz et alcools par gazéification
ou dégradation enzymatique. Le projet FUTUROL de I'IFPen s’inscrit dans cette deuxiéme
génération, avec pour objectif la production de bioéthanol a I'aide d’enzymes et de levures a
un prix compétitif et en optimisant le bilan énergétique.

La troisieme génération s'appuie sur l'utilisation d’algues et de micro algues. Leur production
a grande échelle sannonce prometteuse avec des rendements élevés, et ce sans porter concur-
rence aux filieres alimentaires ou provoquer de déforestation. Il existe cependant des problemes
de rendement dans les moteurs aprés transformation, et leur culture nécessite l'utilisation
relativement importante d’engrais. La méthode de culture doit donc étre optimisée avant de
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pouvoir réellement porter jugement sur cette troisieme génération.

Pour ces raisons, il est encore important et intéressant de chercher a améliorer les procédés de
premiére génération déja en place. Améliorer leur rendement et diminuer les cofits de production
ne peut qu’étre bénéfique. De plus la transestérification d’huile végétale pourra étre appliquée aux
huiles issues d’algues, et donc applicable a la troisieme génération [26].

Utilisation du biodiesel

La part du diesel dans la consommation de carburants en France entre octobre 2013 et
septembre 2014 s'élevait a 81.3 % [85]. La consommation de ce carburant est favorisée en
Europe. Le type de biocarburant utilisé n’est pas réparti équitablement entre les différentes filieres
de production, avec un net avantage pour le biodiesel, qui domine le marché européen des
biocarburant a hauteur de 79 % [32].

Il peut étre utilisé dans tout moteur diesel. Ce carburant présente de nombreux avantages
face au diesel pétrolier classique. Il posséde généralement un indice de cétane ' plus élevé ainsi
qu'une meilleure efficacité de combustion. Il est de plus biodégradable dans les 21 jours dans
90 % des cas [51]. Lun des plus importants aspects porte sur les émissions de gaz a effet de
serre et autres polluants. En effet, sa combustion produit moins de soufre et moins de composés
aromatiques, moins de monoxydes, d’hydrocarbures non brulés et de fines que pour un diesel
classique. En revanche les rejets en NO, sont généralement plus élevés. On trouve en tableau
1 une comparaison entre le diesel pétrolier, le diesel coupé a 20 % d’esters (B20) et le biodiesel
composé a 100 % d’esters (B100) [90].

Tableau 1 - Comparaison des émissions d’'un B20, et d'un B100 par rapport a un diesel prétrolier [90].

Emission B20 (%) | B100 ( %)
Hydrocarbures (HC) non brulés -20 -67
CO -12 -48
CO, -16 -79
Fines -12 -47
NO, +2 +10
SO, -20 -100
HC Aromatiques Polycycliques (HCAPs) -13 -80
HCAPs nitrés -50 -90

Lutilisation de biocarburants dans les transports a connu, dans 'union européenne, une
baisse en 2013 apres une hausse constante au cours des années précédentes comme le montre
la figure 1 [32]. Cette rupture s'explique principalement par le choix de I'Espagne de réduire les
objectifs qu’elle s’était fixés en terme d’incorporation de biocarburants, passant de 6.5 % a 4.1 %
en 2014, réduction non compensée par les autres pays. La France, quant a elle, compte augmenter
son taux d’incorporation de biodiesel a 7.7 % pour 2014. Elle reste le premier consommateur
européen de biodiesel avec plus de 2.3 millions de tep, ce qui représente plus de 21.4 % de la
consommation européenne en 2013 [32].

La principale entreprise productrice de biodiesel est 'entreprise francaise Diester Industrie,
avec une capacité de production de 2500 kt/an. On trouvera dans le tableau 2 la liste des premiers
producteurs en Europe [32].

1. Sur une échelle de 0 a 100, décrit la capacité du carburant a l'auto-inflammation. Un indice de cétane de X
correspond a une capacité d’auto-inflammation d’'un mélange composé a X % en volume de n-cétane.
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Figure 1 - Consommation en biocarburant dans I'union européenne (Mtep) [32].

Tableau 2 - Principaux producteurs de biodiesel en Europe en 2013 [32]. Pays d'implantation (nombre d’unités par

pays).

Entreprise Localisation et | Capacité annuelle
nombre d'unités | de production en
en 2013 2013 (kt)

Diester Industrie, FR FR (5), DE (1), IT 2500

(1), BE (1)
Neste Oile, FI FI(2),NL (1) 1180
Biopetrol Industries, CH DE (2), NL(2) 1000
ADM Biodiesel, DE DE (3) 975
Infinita, ES ES (2) 900
Marseblia group, IT IT (2) 560
Verbio AG, DE DE (2) 450
Cargil/Agravis, DE DE (2) 250
Petrotec, DE DE (2), ES (1) 185

BE : Belgique, CH : Suisse, DE : Allemagne, ES : Espagne, FR : France,
FI: Finlande, IT : Italie, NL : Pays-Bas.

Lindustrie du biodiesel est donc une industrie qui, malgré 'année passée, s'avére étre en forte
croissance. Les recherches en cours sur les nouvelles voies de synthese de biocarburants devraient
lui permettre de continuer son essor.

2 Objectifs de I'étude

Le travail présenté dans cette these est focalisé sur 'amélioration de la conversion et du
rendement de réactions réversibles dans une série de plusieurs réacteurs en phase liquide grace
a la mise en place de l'injection progressive de I'un des réactifs en entrée de chacun de ces
réacteurs. Les autres réactifs sont introduits dés 'entrée du premier réacteur. On se réferera par
la suite a ce mode de fonctionnement comme étant un fonctionnement par réacteurs étagés ou
par étagement.

Létude se déroulera en plusieurs parties, avec dans un premier temps, une étude de faisabilité
de ce concept. Le principe sera par la suite appliqué a la réaction de transestérification de
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la trioléine par le méthanol. Lapplication du principe conduira ensuite a I'optimisation d'un
procédé de synthese de biodiesel par transestérification sur catalyseur hétérogene, le procédé
Esterfip-H développé par 'IFPen. La mise en place de I'étagement de réactif sera considérée tout
en utilisant également le recyclage et la séparation de produits de réaction. Lobjectif de cette
optimisation est d’améliorer le rendement en ester et la conversion en glycérol 1ié mais aussi de
diminuer les cotits de séparation du glycérol, qui est retiré du systéme entre les réacteurs afin
d’atteindre une conversion totale des glycérides malgré les limitations de I'équilibre.

Afin de procéder a cette optimisation, les cinétiques de réactions devront étre déterminées. A
'aide d’'un pilote développé au LRGP qui sera décrit dans le chapitre 3, 'étude de la réaction de
transestérification par catalyse hétérogene est réalisée. Les résultats expérimentaux analysés par
chromatographie gazeuse permettent, a 'aide de modeéles mathématiques adaptés, de comparer
différentes lois de vitesse et de déterminer la plus adaptée a 'aide d'un modele de réacteur pseudo-
homogene. Les résultats expérimentaux obtenus en régime transitoire, combinés a des résultats
expérimentaux obtenus par I'IFPen lors de précédentes campagnes expérimentales permettront,
de plus, de déterminer les coefficients de diffusion moléculaire des espéces mises en jeux dans la
réaction grace a un deuxieme modele de réacteur, de type piston dispersif en régime transitoire
considérant les limitations aux transferts. La détermination de ces paramétres sera présentée dans
le chapitre 5. La loi de vitesse dotée des constantes cinétiques optimisées ainsi que les coefficients
de diffusion déterminés seront utilisés dans ce modéle de réacteur développé en volumes finis. Ce
modele sera intégré numériquement via le logiciel de calcul Matlab et permettra d’identifier les
différents phénomenes en compétition (limitations aux transferts, cinétique chimique, équilibres
thermodynamiques...) et de déterminer les plus impactants. Le procédé de transestérification
sera enfin étudié dans son ensemble et optimisé en y intégrant le modele de réacteur en chapitre
6. On y étudiera en détail la réponse du systeme a I'étagement du méthanol et de la trioléine,
afin de déterminer si il est possible de réduire par ce moyen I'exces de méthanol. Loptimisation
générale du procédé sera effectuée afin de déterminer une configuration permettant une teneur
en ester en sortie de procédé au moins similaire a celle obtenue avec le procédé actuel, tout en
réduisant la demande en méthanol et I'énergie consommeée.

Le schéma 2 résume la démarche du travail présenté. Létude bibliographique conduit a la
problématique globale, qui consiste a réduire les quantités de méthanol utilisées dans le procédé
Esterfip-H. Les différentes problématiques des chapitres qui conduisent progressivement a la
résolution du probleme global et & optimisation du procédé dans son ensemble sont ainsi
exposées.
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CHAPITRE 1

ETUDE BIBLIOGRAPHIQUE DU
DEPLACEMENT D’EQUILIBRE PAR
ETAGEMENT DE REACTIFS ET DE LA
SYNTHESE DE BIODIESEL

1 Méthodes de déplacement d’équilibres thermodynamiques

Le déplacement d’équilibre thermodynamique intervient fréquemment dans le domaine du
génie des procédés. En effet, nombreuses sont les réactions et les syntheéses limitées par un
équilibre thermodynamique, ce qui entraine une conversion en réactifs et un rendement en
produits faibles. De nombreuses méthodes de déplacement d’équilibre sont a notre disposition
en fonction du systéme considéré ainsi que de I'objectif a atteindre. Létude suivante portera sur
le déplacement par étagement de réactifs. On cherche par cette méthode a effectuer la réaction
en plusieurs étapes de fagon & maximiser le rendement de chacune d’elle, comme lors d'une
séparation ou plusieurs étages sont nécessaires pour extraire une molécule d’'un mélange.

1.1 Etagement et distribution sélective d’un ou plusieurs réactifs le long du réacteur

Le principe de distribution controlée de réactifs dans un lit catalytique s'avere important pour
de nombreuses réactions, telles les réactions consécutives et/ou paralléles, le plus souvent dans
le cas ou le produit souhaité n'est qu'un intermédiaire dans le systéme réactionnel irréversible
ou soumis a un équilibre. Ainsi 'amélioration du rendement et de la sélectivité est possible par
I'addition d’un étagement, ou d’une distribution optimisée de I'un des réactifs dans les réacteurs.
Les études récentes se focalisent principalement sur I'utilisation de réacteurs membranaires, dont
les spécificités structurelles (une perméabilité variable en fonction de la longueur vis-a-vis d’'une
espece par exemple) permettent de controler efficacement le flux d'un réactif introduit le long
d’'un réacteur. On trouve également les réacteurs cross-flow, réacteurs tubulaires permettant
Iinjection de réactifs de fagon discrétisée sur la longueur du lit catalytique, schématisés en figures
1.1 par les numéros 3, 5 et 6. Les réacteurs membranaires peuvent en fait étre considérés comme
des réacteurs cross-flow dont le nombre de points d’injection tend vers I'infini. Létagement est
également possible par I'intermédiaire d'un systeme de réacteurs en série, oul une partie du flux
en un réactif est ajoutée progressivement en entrée des différents réacteurs. C’est cette approche
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la syntheése de biodiesel

que 'on utilisera dans la suite de ce travail.

On peut trouver de nombreuses publications concernant I'étude de I'étagement et du dosage
de réactifs par membranes. Les réactions d’oxydation du CO ou des alcanes [40, 80], la réaction
de Fischer-Tropsch [36] mais aussi des cas plus généraux et théoriques [39, 53, 54, 84, 86] ont
ainsi étés étudiés.

Lintroduction étagée de réactifs permet d’'améliorer la conversion, la sélectivité et le rende-
ment de nombreux procédés [47]. Les systémes réactionnels comportant des réactions (équi-
librées ou non) paralléles, et/ou consécutives posent souvent des problemes de sélectivité, le
produit désiré pouvant étre un intermédiaire du chemin réactionnel [39, 53, 54, 84]. Cest entre
autre le cas des réactions d’oxydation [8, 40, 80]. Pour plusieurs réactions, la discrétisation des
flux permet de respecter la stoechiométrie de la réaction la plus importante tout le long du
réacteur en évitant 'injection massive du réactif en entrée du systeme. Ce systeme d’étagement
permet parfois de limiter les risques, comme pour les réactions d’oxydation d’hydrocarbures ot
les limites de flammabilité restreignent la composition du mélange réactif [47], ot méme encore
d’améliorer la réponse d’'un systéme a une perturbation [80].

On trouvera en tableau 1.1 un résumé des réactions soumises a un étagement de réactifs
étudiées dans la littérature.

Il est intéressant de noter ici qu'une majorité des cas étudiés sont des réactions prenant place
en milieu gazeux, ou alors des systemes fictifs dont les phases nont pas été précisées. Le systeme
auquel nous nous attacherons dans la suite de ces travaux a savoir la synthese de biodiesel par
transestérification d’huiles végétales, est un systeme liquide. Les seuls systémes liquides étudiés
ici sont a faibles concentrations, ce qui n’est pas le cas du systeme que I'on étudiera.

1.1.1 Type de réacteurs : cascade de lit fixes, cross-flow et membranes

Létagement en un réactif clé peut se faire dans différents types de réacteurs. Il est possible
d’utiliser des réacteurs a lit fixe en cascade, ot le réactif est introduit pur a chaque étage ( Srinivas
and Gulari [80] en utilisent 2). Un réacteur piston avec des alimentations réparties sur toute
sa longueur (réacteur cross-flow) [36, 39, 84] ou encore un réacteur membranaire [40, 53, 54]
peuvent étre utilisés. Le réacteur cross-flow peut posséder des alimentations toutes égales et
espacées de la méme distance ou au contraire posséder des alimentations variables et possédant
un espacement optimisé pour la réaction en question. Le réacteur membranaire peut étre
représenté comme un réacteur de type cross-flow ot le nombre d’alimentations paralléles tend
vers 'infini. Les réacteurs membranaires peuvent eux aussi posséder une alimentation optimisée
avec un profil de débit passant au travers de la membrane adaptée a la réaction considérée. Ces
deux derniers types de réacteurs, cross-flow et membranaires, sont étudiés intensivement par
Lu et al. [53, 54]. Les réacteurs membranaires sont également étudiés expérimentalement et
théoriquement par Hamel et al. [40]. La Figure 1.1 nous donne un bon apergu des réacteurs de
type cross-flow et membranaires, et de leurs liens. Les réacteurs 2 et 4 représentent les réacteurs
a membrane, alors que les réacteurs 3, 5 et 6 représentent les cross-flow.

1.1.2 Etudes en fonction du schéma réactionnel

Réactions paralléles
Van de Vusse and Voettler [86] étudient les réactions paralleles suivantes :

A+B — C
A+A — D (1.1)

Ils déterminent que I'amélioration du rendement et de la sélectivité S en espece C, est
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Tableau 1.1 - Liste des systeme étudiés lors de la mise en place d’'un étagement de réactif.

Systéme étudié Type de réaction | Phase | Type de catalyse et Ref.
catalyseur
Couplage oxidatif du méthane Irréversible, en G Hétérogéne : Sm, 0, [7,52]
(OCM) série [7], NS [52];

Homogene [7]

Syntheése Fischer-Tropsch Irréversible G Hétérogene : [36, 74]
Co7Si0, [36], iron
base [74]
A+B—C, Irréversible, G NS [39]
A+2B——Det parallele-série
C+B—D
Déshydrogénation oxidative de Reversible et G Hétérogene : (40, 41]
Iéthane et du propane irréversible VO, ;AL 04

paralléle-série

A=2B, Réversible et G NS [86]
A+B——Cet irréversible
A+A—C
A+v,B——vpP+v;C Irréversible, Gou NS [53]
A+v,B— v S+v,C parallele-série L.

vpP+(v,=v{)B—
v¢S+(v,—v3)C

A+v,B——vpP+v.C Réversible et Gou NS [54]
A+v,B—— v S+vpD irréversible Lc
vpP+v.C—A+vB parallele
A=vgB+v-C Réversible G Hétérogene [59]
Oxydation du monoxyde de Irréversible et G Hétérogene : [80]
carbone réversible Pt;¥ALO;
A—DetA—TU, Irréversible, NS Hétérogenes, NS [84]
A+B— DetA+B— U, paralléle-série
A+B——DetD+B—U
Deshydrogénation du propane en Réversible G Hétérogene : ZSM5 [91]
aromatique

NS : Non spécifié, G : phase gazeuse, L. : Phase liquide a faible concentration
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Figure 1.1 - Types de réacteurs cross-flow et membranaire. N représente le nombre d’alimentations [53].

possible par I'utilisation d'un réacteur qu’il nomment cross-stream, représentant un réacteur
membranaire perméable a un seul réactif. Létagement est effectué sur I'espece A. Les résultats de
I'un de leurs cas d’étude, comparant un réacteur agité unique, un réacteur tubulaire et réacteur
cross-stream sont donnés dans le tableau 1.2. Pour le réacteur cross-stream, 3 cas sont étudiés.
Dans un premier temps, la concentration en A est maintenue constante , puis le rapport entre les
concentrations en A et B, puis enfin un profil optimisé de A est introduit, tout cela a I'aide des
injections réalisées par un flux continu le long du réacteur cross-stream.

Tableau 1.2 - Résultats pour les réactions consécutives, étude de Van de Vusse and Voettler [86].

Réacteur cross-flow

Réacteur agité | Réacteur tubulaire

Cp=cte | Cp/Cy =cte | Profil de A optimisé
Rendement Y 0.53 0.605 0.620 0.642 0.659
Conversion X 0.78 0.97 0.808 0.872 0.918
Sélectivité S 2.12 1.66 3.30 2.79 2.54

Ils obtiennent ainsi une séléctivité multipliée par deux lors de I'utilisation d’'un réacteur cross-
flow avec une concentration en A constante par rapport a un réacteur tubulaire simple.
Thomas et al. [84] étudient 2 schémas réactionnels paralléles :

A — D
A — U (1.2)
2
avec les cinétiques rp = kp ZA ! et ry = kyxa, et un étagement en A et :
X5 +
A

A+B — D
A+B — U (1.3)

X
avec pour cinétiques: rp = kpx AZ—B et ry = kyxaxp. Dans les 2 cas, D est le produit désiré,
X5+
B
et U le produit que I'on souhaite éviter. B est 'espece étagée. a est un parametre numérique et x

une composition molaire. Les deux vitesses de réactions rp peuvent étre considérées comme des
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vitesses de réactions hétérogenes avec adsorption.

Le systéme peut étre constitué d’'un réacteur membranaire unique, ot le dosage de I'espéce
considérée peut étre optimisé, ou d’une série de réacteurs membranaires ou le débit molaire a
travers chacune des membrane est constant, conduisant ainsi a une discrétisation du réacteur
membranaire unique. Le controle du débit par la membrane permet d’assurer la bonne distribu-
tion du réactif afin de favoriser la réaction conduisant au produit désiré, D. Les profils optimaux
en réactif dans les membranes sont optimisés a l'aide de différentes méthodes (Séquential
quadratic programming dans le cas des réacteurs membranaires en série et Pontryagin pour
Poptimisation du débit molaire sur le réacteur unique). Le dosage du réactif seffectue jusqu'a

ce que le débit molaire total dans le réacteur ait atteint une valeur fixée. Dans le cas du premier

1
schéma réactionnel, le titre en A doit étre maintenu le long du réacteur a une valeur de x,p; = —

va

sur une partie du réacteur afin d’optimiser le titre en D en sortie. Ainsi, pour @ = 4,10 et 100, et
kp = ky, Xopr = 0.5,0.316 et 0.1. Cette valeur optimale x,, estla valeur qui maximise le rapport
des vitesses de production de D et U rp/ry. Le titre en espece A est régulé par la membrane a
cette valeur jusqu’a atteindre le maximum de débit molaire total fixé. Le reste du réacteur sert
alors a convertir I'espéce A. Ce résultat sapplique aussi bien dans le cas du réacteur unique que
dans le cas de la série de réacteurs.

Pour le deuxiéme cas, la valeur optimale de la fraction en B x, et la politique de distribution
de B dépendent grandement des parametres cinétiques considérés. On trouvera en figure 1.2 les
profils de composition dans le réacteurs dans le deuxieme cas, avec dosage de B. Le titre en D
pour un réacteur a lit fixe équivalent est de xp = 0.217. Le réacteur membranaire avec dosage
optimisé en B permet d’obtenir une teneur en D de xp = 0.299 et la série de réacteur une teneur
de xp =0.315.

(a) 1+ S (b)12 -
, @ owerall flow rate
= 084\ 2
c ° 8 -
2 064\ &%
= 235 6-
= | NA B =
2 0.4 - D z = 4. AMosedB
g 0.2 2 < |
7 S B i 2
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Figure 1.2 - (a)Profils de compositions en fonction de la longueur dans le réacteur membranaire soumis a une
alimentation en B contrélée. (b) Profil du débit molaire total en A, B et D ainsi que celui en espéce B le long du
réacteur. Cas des réaction de I'équation 1.3 avec a = 100 et une vitesse kp 10 fois plus rapide que ky [84].

Le flux apporté par la membrane stabilise le titre en B a la valeur désirée tout en conservant
le débit molaire total, les réactions conduisant a une diminution de ce dernier.

Réactions consécutives et paralléles
Thomas et al. [84] étudient le schéma réactionnel théorique suivant :

A+B — D
D+B — U (1.4)

D étant le produit désiré et U le produit non-désiré, les expressions des vitesses étant les suivantes :
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2
X
rp=kpx Az—Bl et ry = kyxpxp. Lerapport kp/ ky est fixé a 6. @ est un parametre numérique,
X5 +

x désigne une composition.

Le réacteur utilisé consiste en une série de 10 réacteurs membranaires de méme longueur
permettant I'introduction de I'espéce B, de maniere constante sur chaque étage. Ils montrent ainsi
quen dosant B sur les 8 premiers étages, on maintient son titre a une valeur optimale le long du
réacteur. Cette valeur optimale maximise le rapport rp/ry, favorisant la réaction conduisant au
produit désiré. La valeur de cette teneur optimale en B dépend des paramétres cinétique et est
obtenue en annulant la dérivée par rapport a xp du ratio entre vitesse de consommation en A et
de production en D. Lapport en B est stoppé sur les deux derniers étages. Il est ainsi possible de
maximiser le titre en D en sortie du systéme.

Schéma réactionnel plus complexe
Srinivas and Gulari [80] étudient I'oxydation préférentielle du monoxyde de carbone, qui suit
le schéma réactionnel donné ci dessous :

CO+30, — CO,

H,+10, — H,0 (1.5)
CO+H,0 = CO,+H,

CO+3H, — CH,+H,0

Les réactions 1 et 3 sont les réactions que I'on souhaite favoriser, afin de consommer CO. les
réactions 2 et 4 sont indésirables puisqu’elles consomment H,. Les conditions de températures
considérées (150 °C- 240 °C) amenent les auteurs a négliger les réactions 3 et 4.

D’un point de vue pratique, cette volonté d’oxydation du monoxyde de carbone s'explique
par le fait que les flux de sortie d'un réacteur effectuant la réaction de water-gas shift peuvent
étre utilisés dans des membranes a échange de proton servant de batterie. Ces membranes sont
trés sensibles a la présence de CO, et la diminution de sa concentration en dessous des 100 ppm
est nécessaire pour en éviter 'empoisonnement. Par ailleurs, la source d’énergie de ces batteries
vient de H,, et il est donc important d’en consommer le moins possible lors de I'oxydation.

La réaction est menée dans une série de deux réacteurs pistons étagés ou O, est introduit en
entrée du systéme et entre les deux réacteurs. Outre la présence d'un optimum dans la conversion
en fonction de la température, les auteurs montrent que l'introduction de O, avec un ratio de
60/40 entre le premier réacteur et celle du deuxieme permet d’améliorer les performances du
procédé. Lamélioration est relativement faible, mais devant le besoin de passer sous la barre des
100 ppm en CO, elle peut étre justifiée. Les résultats sont donnés dans le tableau 1.3.

Tableau 1.3 - Résultats comparatifs entre un réacteur piston et deux réacteurs pistons avec alimentations étagées
optimales - oxydation sélective du monoxyde de carbone [80].

Un réacteur | Deux réacteurs étagés
Conversion 98.61 % 99.88 %
Rendement 49.3 % 49.94 %

Cet étagement permet de plus d’améliorer la stabilité du systéme vis-a-vis de perturbations
en entrée. Le temps de réponse et 'amplitude des oscillations suite a une augmentation de la
concentration en O, ou de la vitesse spatiale pondérale (le rapport entre débit massique et masse
de catalyseur, noté PPH) sur le systéme a deux réacteurs sous conditions optimales sont réduits
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par rapport au systeme a un seul réacteur sous conditions optimales.

Hamel et al. [40] étudient 'oxydation des alcanes courts avec un étagement de 'oxygene. Le
schéma réactionnel est composé de réactions consécutives et paralléles. Lexemple donné pour
représenter le schéma réactionnel est 'oxydation de I'éthane :

C,Hg+10, — GC,H,
C,Hg+420, —— CO, (1.6)
GH,+20, — CO
C,H,+30, — CO,
CO+30, — CO,
Les auteurs comparent dans un premier temps un réacteur piston et un réacteur a membrane

a un seul étage. La figure 1.3 illustre leurs résultats. xp, représente la fraction molaire de O,. La
teneur en C,Hg en entrée est de xc,n, = 1.5%.
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Figure 1.3 - Compatraison entre un réacteur piston (PFR) et un réacteur membranaire (PBMR) pour I'oxydation de
I'éthane. xc,u, = 1.5%. (a) Sélectivité en C,H,, (b) Conversion en C,H, et (c) Rendement en C,H, en fonction de la
PPH (WHSV) et de la composition molaire en O, [40].

Sur un vaste domaine de concentration en O, et de PPH, des différences allant jusqu’a 15
% dans la conversion peuvent étre observées lorsque 'on compare un lit fixe et un réacteur
membranaire d’'un seul étage. Lutilisation d'une membrane est favorable du point de vue du
rendement dans les régions de faible PPH et haute concentration en oxygene, ou inversement.
Cependant du point de vue de la conversion, le lit fixe savére avantageux dans les régions de
faible concentration en O, et haute PPH. Ceci est expliqué par des concentrations locales plus
élevées en oxygene pour le lit fixe. Cependant, des conclusions différentes sont tirées de leurs
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résultats expérimentaux pour la comparaison entre le lit fixe et le réacteur membranaire (PBMR)
seul :
— La conversion en C,H, augmente et devient meilleure que pour le réacteur piston pour les
hautes teneurs en oxygene,
~ Le rendement en C,H, diminue lorsque le titre en O, (et le ratio O,;C,Hy) diminuent.
Des rendements satisfaisants devraient pouvoir étre obtenus avec un ratio moyen,
— Pour un titre en O, élevé et une PPH élevée, le PBMR conduit a de meilleurs rendements,
— Pour un titre en O,faible et une température élevée, le réacteur a lit fixe est a favoriser en
raison de problémes de diffusion de I'oxygene a la surface de la membrane,
— Le rendement en C,H, est similaire pour les 2 réacteurs lorsque la teneur en O, est élevée.
Ils étudient de plus pour le méme schéma de réaction, le cas des trois réacteurs membranaires
avec injections étagées décrit en figure 1.4.

Multi-stage reactant dosing in a membrane reactor cascade

10% 30% 60%
Jo, l 3% Jo, l 3%  Jo 21 33%

Fixed-bed reactor * + ; (;% + * ;0{ * + *] ;/

C.H,, s Cnlln2 PBMR PBMR PBMR C.H
CH Ne==" “ ” n*tm-2
02, Nzg -:J 4 Oza Nz e 2 i 1 2 3 3 02, NZ

Figure 1.4 - Agencement du systéme de réacteurs utilisé pour les simulations par Hamel et al. [40].

Un certain pourcentage du flux d’oxygene est injecté dans chacune des membranes, de fagon
homogene. Linjection de 10 % de O, dans le premier réacteur, 30 % dans le deuxieme et 60
% dans le troisieme (noté 10 %-30 %-60 %) permet d’obtenir une bonne sélectivité pour C,H,,
comme illustré en figure 1.5, de par la faible concentration en oxygene dans les premiers étages
réactionnels. La premiére réaction est donc favorisée par rapport aux réaction 3 et 4. En revanche
la conversion est meilleure pour les injections 33 %-33 %-33 % et 60 %-30 %-10 %. Dans tous les
cas les performances sont meilleures que pour le réacteur a lit fixe.

0.9 T T
] 1
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0.8 ! 1| — MR3 10-30-60
i || — MR3 33-33-33
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Differential selectivity C,H [-]
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Figure 1.5 - Comparaison des sélectivités en C,H, dans le cas de I'étagement sur des réacteurs membranaires pour
I'oxydation d’alcanes courts. [40]

Dans une autre publication, Hamel et al. [39] s'intéressent a 3 réactions consécutives et
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paralleles non spécifiques. Elles sont définies par :

A+B — C
C+B — D (1.7)
A+2B — D

On notera que la troisieme réaction est une combinaison des deux premieres.

Le systéme de réacteurs est le méme que les réacteurs membranaires de la figure 1.4. En
appliquant la méthode qui consiste a doser B en lui donnant une valeur optimale le long du
réacteur grace a une membrane (valeur dont la détermination est détaillée dans la publication
d’origine), ils montrent que pour n'importe quelle valeur de ce titre optimal, une forte sélectivité
en C peut étre obtenue en sortie des réacteurs membranaires en maintenant un faible temps
de passage. La conversion en A quant a elle augmente dés lors que 'on augmente le temps de
passage ou le titre en B. Létude montre également que la discrétisation du systéme apporte des
résultats encourageants. Le réacteur membranaire est séparé en plusieurs étages distribuant B de
fagon constante. Cette discrétisation, a une valeur moyenne de la distribution continue sur une
méme longueur, produit des résultats similaires au profil continu dés I'utilisation de deux étages
discrétisés.

La réaction de Fischer-Tropsch, étudiée par Guillou et al. [36], peut également bénéficier
de I'étagement de l'alimentation en H,, afin d’améliorer la sélectivité du procédé en chaines
C,—C,. Leur étude, négligeant les limitations diffusionnelles, porte sur la réaction sur catalyseur
a base de CO;Si0,. Le schéma réactionnel du procédé est relativement complexe. Lors de la
modélisation, ils émettent I'hypothése que seuls des composés paraffinés sont formés, suivant
I'équation générale de réaction suivante :

iCO + (2i+ 1)H, — C;H,; ,, +iH,0 (1.8)

2i+
Ce procédé permet de convertir du syngas en un large spectre d’hydrocarbures. Les auteurs
obtiennent une amélioration de la sélectivité en chaines C;—C, en retardant I'injection de H,
le long du réacteur. Ainsi une injection sur trois étages ot 11 % de I'hydrogeéne est injecté
dans le premier, 22 % dans le deuxiéme et 66 % dans le dernier, permet une amélioration
des performances. La sélectivité en C,—C, est diminuée tout comme la conversion en CO. Le
rendement global du procédé est cependant amélioré, puisque I'on cherche principalement a
former des chaines C,—C,.

Rafiee and Hillestad [74] ont quant & eux simulé la réaction de Fisher-Tropsch sur un
catalyseur a base de fer dans une série de trois réacteurs membranaires, le but étant de maximiser
la production de paraffine et la conversion du monoxyde de carbone. Leurs meilleurs résultats
sont obtenus lors de I'injection en entrée d’un ratio de H,;CO de 0.5, avec une injection continue
du reste de 'hydrogéne dans les membranes pour atteindre un ratio global de 2.1, et des ratios
locaux le long du réacteur croissant. La concentration en paraffine augmente de 18.1 % pour un
réacteur a un étage a 21 % pour les trois étages et la conversion en monoxide de carbone passe
de 90.3 % 2 93.47 %. La faible valeur du ratio H,;CO en entrée de réacteur améliore la sélectivité
en hydrocarbures lourds.

Lu et al. [53, 54] étudient un systéme de réactions consécutives et paralléles théoriques. Il est
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défini comme suit (P est le produit désiré, I'alimentation est étagée en B) :

A+viB —— vpP+v,3C
A+v,B —— v S+v,C (1.9)
vpP+ (v,—v) B ——  vS+(v,—v3)C

avec pour vitesse de réaction :

r=kCyCp,

ay ~b
o = kgCAZCBZ,

rg = kg ng ng .

Cette étude théorique montre la possibilité d’améliorer rendements et taux de conversions par
le systéme de distribution étagée de réactifs, sous couvert de certaines conditions détaillées en
1.1.3. Plusieurs types de réacteurs sont considérés, du simple piston au réacteur membranaire
avec un profil de distribution optimisé, en passant par les réacteurs cross-flow. En augmentant
le nombre de points d’injection (et en se rapprochant donc du réacteur de type membranaire),
on améliore les résultats, le réacteur membranaire avec distribution optimisée permettant la
plus grande amélioration. La figure 1.6 donne les résultats obtenus. N représente le nombre
d’alimentations paralléles le long du réacteur cross-flow, avec N=1 le réacteur piston classique
et N=oo le réacteur membranaire. Le parametre o; = k;7C Zj;b" peut étre assimilé & un nombre
de Damkohler ou encore si la cinétique et la concentration en A sont connues a un temps de

passage adimensionnel.
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Figure 1.6 - Comparaison du rendement en P en fonction du temps de passage et du nombre d’alimentations N
[53].

Une autre conclusion tirée est que, plus le nombre de Damkhdler augmente, plus le rende-
ment et la conversion augmentent.

Réactions équilibrées
Van de Vusse and Voettler [86] étudient la réaction équilibrée en phase gaz suivante :

A=2B (1.10)

avec 2 modeles pour les expressions de vitesse de réaction. r; = k;p4 dans le sens direct et
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rs = ko p% dans le sens indirect dans un premier temps et r = k(p4 — p'y) out p', est définie grace
a K = py/(p—-p'y)? dans un second temps (K est la constante d’équilibre et p’; la pression a
I'équilibre). Ils montrent que lorsque cet équilibre est considéré dans un réacteur tubulaire, une
forte pression en amont du réacteur est favorable pour sapprocher de I'équilibre. En revanche,
une pression faible en aval est favorable, le systeme étant déja proche de I'équilibre dans cette
région. Lintroduction de ce gradient permet de réduire de 2 a 3 fois le volume du réacteur.

Lu et al. [54] étudient le cas de réactions paralleles dont I'une est équilibrée. Ils définissent
le schéma réactionnel suivant (les réaction 1 et 3 sont des inverses formant une réaction globale
équilibrée) :

A+viB — vp,P+v.C
A+v,B —— vS+vpD (1.11)
VPP+VCC — A+v{B

avec comme vitesses de réaction :

ay ~b
rn= kICAlCBl,
rp=kCRCY,

rg = kgCﬁ' CgS

Ils introduisent également la possibilité de sous-tirer un produit de la réaction (C) afin de
déplacer encore plus I'équilibre. Méme sans cette addition, I'étagement, et surtout I'introduction
d’un réacteur membranaire, permet sous certaines contraintes (détaillées en 1.1.3) d’augmenter
effectivement le rendement en C.

Le déplacement d’équilibre peut également étre réalisé en consommant I'un des produits de
la réaction, et donc en injectant avec les réactifs un réactif secondaire qui puisse consommer le
produits, déplagant ainsi I'équilibre principal. Waku et al. [91] ont utilisé cette méthode dans
le cas de la déshydrogénation catalytique du propane en aromatique dans un réacteur agité.
Lhydrogene produit lors de la réaction est alors consommé par de 'oxygeéne pour former de I'eau.
Cet oxygene est introduit progressivement afin de consommer ’hydrogéne sans saccumuler dans
le réacteur, ce qui pourrait poser des problemes de sécurité. La réaction de déshydrogénation
prend place sur un catalyseur solide de type Ga/H-ZSM5, Zn/H-ZSM5 et H-ZSM5. Cette
méthode d’introduction en continu dans un réacteur agité est comparable a une injection
étagée de 'oxygeéne dans un réacteur a lit fixe. La sélectivité des aromatiques est améliorée et
la production de méthane, d’éthane et d’éthylene est limitée, tout en observant une conversion
élevée de propane.

Ce principe est également appliqué dans le procédé SMART (Styrene Monomer Advanced
Reheat Technology) de déshydrogenation catalytique de I'ethylbenzene. Lhydrogene formé est
consommé par combustion avec O, (réaction efectuée sur un catalyseur a base de platine), ce
qui déplace la réaction. La réaction d’oxydation dégage de la chaleur, utilisée pour réchauffer le
milieu réactionnel [20].

1.1.3 Conditions nécessaires pour le choix d’alimentations étagées

Des conditions émergent des études théoriques menées par Lu et al. [53, 54], Thomas et al.
[84] et Hamel et al. [39]. En effet, dans le cas de réactions irréversibles consécutives, ou paralléle,
le réactif introduit de fagon étagée est présent dans plusieurs réactions. La réaction conduisant
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au produit pour lequel on désire augmenter le rendement se doit de répondre a un certain critere.
Lordre de réaction par rapport au réactif introduit dans la réaction cible doit étre inférieur a
celui dans les réactions parasites. On parle alors de cinétique favorable. Inversement, on peut se
retrouver dans le cas d'une cinétique défavorable, ou I'ordre de réaction par rapport au réactif
introduit est plus élevé que dans les réactions non désirées. Enfin on appelle cinétique neutre une
cinétique ou les ordres de réactions par rapport au réactif considéré sont égaux dans toutes les
réactions. La distribution du réactif le long du réacteur ne présente des résultats avantageux que
dans le cas d’'une cinétique favorable.

De plus, Lu et al. [54] montrent que pour qu'un réacteur membranaire favorise la réaction
irréversible désirée, les constantes cinétiques doivent étre comprises dans un certain intervalle.
(Le schéma réactionnel considéré est donné en équation 1.9)

Pour des valeurs au dessus de la courbe en figure 1.7, le réacteur membranaire est bénéfique
(amélioration du rendement en C) par rapport a un réacteur a co-alimentation. En notant o; =
kiTCfé;'bi (nombre de Damkholer de la réaction i), ils obtiennent la figure 1.7.

Figure 1.7 - Comparaison des performances entre réacteur a alimentation unique et réacteur membranaire pour
des réactions irréversibles paralleles et consécutives favorables. (Equation 1.9)

Pour les réactions équilibrées, Lu et al. [54] notent que les constantes cinétiques de réactions
doivent également se trouver dans un intervalle défini pour que I'étagement s’avere bénéfique
(Figure 1.8). Le schéma réactionnel est cette fois celui donné en équation 1.11. Encore une fois,
les valeurs au dessus de la courbe en figure 1.8 entrainent une amélioration des performances
(rendement en C ou P) par le biais d'un réacteur membranaire.

De plus, le nombre de Damkhdler ne peut excéder une certaine valeur, au-dela duquel
Péquilibre visé est atteint et les autres équilibres prennent le relais au niveau réactionnel,
entrainant une baisse de sélectivité et de rendement.

1.2 Conclusion sur I'amélioration des performances d’une réaction chimique limitée
cinétiquement ou thermodynamiquement par I’ étagement d’un réactif

Cette revue bibliographique nous permet de dresser un premier point sur I'intérét que semble
apporter I'étagement en un réactif dans le cas de réactions présentant de faibles rendements
et conversions. La plupart des réactions étudiées ici consistaient en des réactions irréversibles,
consécutives et/ou paralléles. Il a été montré dans la littérature que des améliorations étaient
possibles en adoptant des réacteurs avec une addition discrétisée de réactif le long du réacteur,
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log o,

Figure 1.8 - Comparaison des performances entre réacteur a alimentation unique et réacteur membranaire pour
des réaction équilibrées paralléles et favorables. (Equation 1.11)

ou encore une addition continue et optimisée par 'intermédiaire d'une membrane. Mais il faut
principalement retenir qu'une condition simpose pour que cette distribution en un réactif clé ait
un impact sur les criteres que 'on cherche a améliorer. En effet, il est absolument nécessaire que
I'ordre de la réaction conduisant au produit souhaité par rapport au réactif dosé soit inférieur
a celui des autres réactions concurrentes. Par ailleurs, dans le cas de réactions équilibrées, les
valeurs des constantes cinétiques sont limitées et le nombre de Damkhdéler ne peut étre trop
important afin de ne pas dépasser I’équilibre favorable.

2 Production du biodiesel

Les biocarburants présentent un attrait important face a la situation énergétique actuelle. Les
méthodes de production du biodiesel en particulier vont étre détaillées ici.

La production de biodiesel, utilisable dans tout type de moteur Diesel a combustion, est
envisageable par différentes voies de synthese, et I'utilisation d’huiles dans un moteur Diesel est
méme envisageable sans passer par une modification préalable. On trouve quatre grandes voies
d’utilisation des huiles dans un moteur Diesel [51, 55, 75] :
utilisation directe ou par mélange,
micro-émulsion,
craquage thermique par pyrolyse,
transestérification.

Lutilisation directe ou par mélange avec du Diesel standard a pour avantage d’étre utilisable
dans tous les moteurs Diesels, d’avoir un Pouvoir Calorifique (PC) relativement élevé et d’étre
facile a mettre en ceuvre. En revanche le mélange possede une viscosité élevée, 'huile étant
environ dix fois plus visqueuse que le Diesel, une réactivité élevée des espéces non saturées
présentes dans le mélange et une volatilité faible. Ceci a pour conséquence la formation de coke
et 'encrassement du moteur ainsi que la détérioration des huiles lubrifiantes présentes dans le
moteur.

Le passage a une micro-émulsion résout quelques un des problémes introduits par le mélange
direct. En effectuant une émulsion d’huile dans le méthanol, avec des tailles de gouttes de 'ordre
de la dizaine de nanometre, on diminue la viscosité. Linjection dans le moteur est plus efficace
mais le mélange présente un indice de cétane et une énergie plus faibles que 'huile simple. Ceci
résulte dans une combustion incomplete du mélange dans le moteur ainsi que des irrégularités
au niveau de I'injecteur.

Une troisieme méthode de production de biodiesel consiste en un craquage thermique direct
de biomasse. Le biodiesel ainsi obtenu est proche chimiquement des Diesels pétroliers. En
revanche le cotit de mise en ceuvre est relativement élevé de part la forte demande en énergie.
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La pratique la plus courante actuellement est la voie de synthése par transestérification
d’huiles végétales avec catalyse alcaline homogene, par la soude NaOH ou la potasse KOH. On
utilise dans cette réaction un alcool. Léquation globale de la réaction équilibrée peut étre trouvée

en équation 1.12:

(\]Hz*OfCO*R1 QHZ*OH
CH-0-CO-Rz + 3 ROH Lata., CH-OH +3R~CO-0-R; (1.12)
CH2-O-CO-R3 CH,-OH
Cette réaction est décomposable en trois réactions équilibrées successives paralléles :
(‘]Hg -O-CO-R; Cata ‘CHZ -OH
‘CH*O*CO*Rz + ROH ‘CH*O*CO*RZ +R—CO-0-R,
CH,-0-CO-Rs CH,-0-CO-Rs
‘CHZ -OH Cata. C‘IHZ -OH
CH-0-CO-Rz +ROH CH-OH +R—CO-0-R; (1.13)
CH,-O-CO-R3 CH,-O-CO-R3
(‘ZHZ -OH Cata. ‘CHZ -OH
(‘IH*OH + ROH (‘ZH*OH +R—CO-0-R3
CH2-O-CO-R3 CH,-OH

Les principaux avantages de cette technique face a celles évoquées précédemment sont un
indice de cétane élevé, des émissions moins importantes comme discuté en introduction et une
meilleur efficacité de combustion. On a en revanche des produits secondaires a traiter lors de la
synthese, ce qui peut étre un désavantage, bien que le glycérol soit valorisable, comme on le verra
plus tard.

Le type d’huile utilisée joue un role tres important dans la production du biodiesel. Lhuile,
pouvant étre de nature végétale, animale ou encore provenant de déchets alimentaires (appelée
« Waste Cooking Oil »), va déterminer en grande partie le prix du produit final (& hauteur
de 60-80 %), mais aussi ses propriétés physico-chimiques. Ces derniéres dépendent entre
autre des longueurs des chaines carbonées présentes dans T'huile. La nature de l'huile, et plus
particuliérement sa teneur en acides gras libres, « free fatty acids » notés FFA et de formule
chimique générale RCOOH, va également influencer la voie de synthése avec des nécessités plus
ou moins importantes de pré-traitement. Cette teneur est caractérisée par I'indice d’acide I, .
On utilise généralement 'huile de colza, qui présente une teneur en FFA presque idéale en terme
de stabilité et d’utilisation, particulierement pour les périodes hivernales [14].

On trouvera en tableaux 1.4 et 1.5 les propriétés détaillées de biodiesels obtenus par synthese
en fonction de I'huile de départ [51], ainsi qu'un guide général sur les propriétés du biodiesel en
fonction du type de chaine contenues dans 'huile de départ [14].

Le tableau 1.5 montre qu’il y a avantage a utiliser une huile possédant des chaines courtes et
saturées. En effet, dans ce cas seul le PC n’est pas avantagé. Les cinq chaines les plus courantes
dans les huiles végétales sont les chaines palmitique, stéarique, oléique, linoléique et linolénique.

Comme évoqué précédemment, la teneur en FFA influence le procédé et les propriétés finales

1. Indice d’acide : quantité de KOH nécessaire pour neutraliser les FFA contenus dans l'huile, exprimé en
-1
M EKOH -8hyile*

20



2 - Production du biodiesel

Tableau 1.4 - Propriétés physico-chimiques de différents biodiesels en fonction de I'huile utilisée pour la synthese.

Tableau adapté de Leung et al. [51].

Huile | viest) | plkgm®) | I | I I, | I. |PC(MJkg™
Végétale
Soja 4.08 0.885 201 138.7 0.15 52 40
Colza 4.3-5.83 | 0.88-0.888 - - 0.25-0.45 | 49-50 45
Tournesol 4.9 0.88 200 | 1427 0.24 49 45.3
Palme 4.42 0.86-0.9 207 60.07 0.08 62 34
Arachide 4.42 0.883 200 | 67.45 - 54 40.1
Mais 3.39 0.88-0.89 | 202 120.3 - 58-59 45
Camelina 6.12-7 | 0.882-0.888 | - | 152-157 | 0.08-0.52 - -
Canola 3.53 0.88-0.9 182 103.8 - 56 45
Coton 4.07 0.875 204 | 1047 0.16 54 45
Pépin de courge 4.41 0.884 202 115 0.48 - 38
Jatropha 4.78 0.864 202 | 108.4 0.496 61-63 40-42
Karanj 4.8 0.883 - - 0.62 60-61 42
Animale
Suif - 0.856 245 126 0.65 59 -
Tilapia du Nil - - - 88.1 1.4 51 -
Volaille - 0.867 251 130 0.25 61 -
Autre
Alimentaire usagée ‘ 4 - ‘ - ‘ - 0.15 ‘ - ‘ -

v : viscosité cinématique & 40°C, p : masse volumique, I; : indice de saponification, I; : indice d’iode,

I, : indice d’acide, I, : indice de cétane, PC : pouvoir calorifique.

Tableau 1.5 - Influence des longueurs de chaines des glycérides et de leur saturation sur les propriétés finales du
biodiesel [14]. + : favorise, - :défavorise, /' : augmente, \, : diminue .

Propriétés et incidence

Chaine courte

Chaine longue

Teneur en oxygeéne
Emissions de suie, particules
PC
Combustion

Point d’ébullition
Emissions de particules, HC

Point de trouble
Utilisation hivernale

+ /NS SN

CNIN NSNS

Chaine saturée

Chaine insaturée

Point de trouble
Utilisation hivernale

I
Performance moteur
L
Oxydation
Polymérisation

SN\ N

NN\ S+ S
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du biodiesel. On va ainsi favoriser une teneur faible en FFA lors d’une catalyse homogéne basique
afin de limiter les possibles réactions parasite de saponification qui suivent 'équation 1.14.

R;COOH+ NaOH ——> R;COONa+ H,0 (1.14)

La formation de ces savons impacte négativement les étapes de séparation entre le glycérol et
T'huile, baisse le rendement et consomme du catalyseur, baissant donc son efficacité.

Une autre espéce dont la teneur doit étre faible dans I'huile est 'eau. En effet cette dernieére
peut réagir avec les glycérides par hydrolyse et former des FFA en suivant I'équation 1.15:

C‘:HZ’O*CO*RI (‘ZH2*OH
(‘]H*O*CO*RZ + H,0 (‘IH*O*CO*RZ + R;COOH (1.15)
CH,-0-CO-R3 CH,-0O-CO-R3

On forme donc des FFA, qui peuvent a leur tour réagir pour former de I'eau, formant un cycle
de réaction. La réaction de transestérification s'en trouve alors limitée.

Dans le cas de la transestérification, 'huile réagit avec un alcool pour former des esters. En
présence d’acide comme les FFA, I'alcool peut réagir pour produire des esters. C’est cette réaction
qui est utilisée pour le prétraitement des huiles a forte teneur en FFA. La réaction est donnée en
équation 1.16.

R;COOH+ROH ———> R;-CO-O-R+ H,0 (1.16)

Cette réaction a pour avantage de convertir les FFA, mais produit de I'eau qui doit étre retirée.
Les FFA peuvent de plus réagir avec des stérols, espéces présentes dans les huiles végétales, pour
former des esters de stérols.

D’autres réactions parasite d’étherification peuvent avoir lieu, entre le glycérol et I'alcool et
entre deux molécules de glycérol. Ces réactions sont susceptibles de s’activer a forte température,
et ne posent donc normalement pas de probleme lors d’'une catalyse homogene. Le produit
obtenu se trouvera dans la phase polaire contenant le glycérol.

CH,-OH CH,-OH
CH-OH + ROH CH-OH  +H,0 (1.17)
CH, -OH CH,-O-R
CH, -OH CH;-0—CH,

2 CH-OH ——— OH-CH CH-OH + Hp0 (1.18)
CH,-OH OH-CH,  CH,-OH

2.1 Syntheése par transestérification

La synthése de biodiesel par transestérification d’huile peut étre effectuée selon différents
procédés. 11 est déja possible d'utiliser différents types de catalyseurs. En effet la réaction est
réalisable en présence d’'un catalyseur basique, d’un catalyseur acide mais aussi en présence d’'un
catalyseur enzymatique. De plus la réaction peut étre effectuée par catalyse homogene, ou par
catalyse hétérogene. Enfin, il a été montré que l'utilisation d’alcools supercritiques permettait
de se passer de catalyseur. Quel que soit le type de catalyse sélectionnée, le principe global du
procédé reste le méme et est détaillé en figure 1.9.

22



2 - Production du biodiesel

Huile

1

Prétraitement Elimination des FFA, eau

!

Huile traitée

l

Alcool —»| Mélange

! Conversion des glycérides en esters
Transesterification . )
Production de glycérol
Séparation

Alcools Biodiesel brut
Purification Purification
Séparation Controle qualité

Glycérol brut Biodiesel

Figure 1.9 - Résumé du procédé de transestérification, applicable aux catalyses acides et basiques, homogénes et
hétérogénes et enzymatiques. Le catalyseur est introduit soit avec le méthanol, soit est présent dans le réacteur de
transestérification. Adapté de [51].

On détaillera dans un premier temps la méthode par catalyse homogene pour ensuite passer
a la catalyse hétérogene, qui vise principalement a éviter les soucis de séparation du catalyseur
quimpliquent I'utilisation d’un catalyseur homogene. La synthése par alcool supercritique, ainsi
que la catalyse enzymatique seront également abordées brievement.

Dans le cas de la catalyse hétérogeéne, une étude bibliographique regroupant les diftérents
modeles décrivant les cinétiques de réaction utilisées a été effectuée [5, 29, 30, 46, 79, 93], et sera
abordée plus en détail dans le chapitre 5.

2.1.1 Catalyse homogéne

La transestérification par catalyse homogene consiste en la mise en contact de l'huile et
de l'alcool avec un catalyseur dilué dans la phase alcool. Le catalyseur peut étre alcalin, acide
ou encore enzymatique. La voie de synthese la plus courante a I'heure actuelle est la voie par
catalyse alcaline homogene, avec de la soude, de la potasse ou du méthanoate de sodium. Ce
choix est lié, entre autre, a des raisons économiques. En effet, la soude et la potasse sont deux
produits bon marché, et la vitesse de réaction associée est rapide, conduisant & un rendement
élevé a faible pression et faible température. En revanche une attention particuliére doit étre
portée sur leur pureté, puisque I'eau a tendance a se solubiliser depuis I'air dans les solutions de
soude et de potasse. De plus ces bases vont former de I'eau une fois en contact avec I'alcool. Ce
meélange alcool/base est cependant nécessaire a la formation des oxydes conduisant a la réaction.
D’un autre coté I'utilisation d’'un catalyseur homogene acide comme I'acide sulfurique concentré
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est avantageuse dans le cas d'une forte présence en FFA. En effet, I'acide sulfurique catalyse
la transestérification des glycérides, mais il catalyse également I'estérification des FFA, tout en
évitant la formation de savons. En catalyse acide, la réaction est cependant plus lente.

Le prétraitement est particulierement important lors de la catalyse homogene. Les huiles
peuvent contenir de nombreuses espéces indésirables comme I'eau, les FFA (dans le cas de la
catalyse basique), ou des phospholipides. De plus, l'odeur de T'huile est généralement retirée.
Cette odeur est liée aux FFA, aldéhydes, cétones et hydrocarbures non saturés présents dans
I'huile. Ces especes sont retirées a 'aide de vapeur d’eau a 490-550 K sous une pression de 1-
6 mmHg. Les FFA doivent étre retirés jusqu’a atteindre une teneur de moins de 2.5 % en masse.

Afin de retirer ces acides gras libres, on procede a une estérification par catalyse acide. Un
catalyseur solide est plus avantageux puisque ne nécessite pas de séparation apres la réaction,
mais présente généralement des vitesses de réaction plus faibles qu'un catalyseur homogene.
Leau formée doit ensuite étre retirée. D’autres méthodes comme la distillation vapeur et
Iextraction a l'alcool sont envisageables mais peu efficaces. Lutilisation de glycérol a haute
température est également possible, formant des mono et diglycérides sur un catalyseur ZnCl,.
Cette méthode a pour avantage de retirer I'eau par évaporation au cours de la réaction et de ne pas
nécessiter d’ajout d’alcool. Cependant c’est une réaction lente, et a réaliser a haute température,
donc cotiteuse.

Le méthanol est généralement choisi pour effectuer les réactions de transestérification.
En effet ce dernier permet une dissolution efficace des catalyseurs homogénes couramment
utilisés et réagit rapidement avec les triglycérides [34]. Il forme entre autre du métoxide lors
de 'ajout de la soude, pour réagir avec les glycérides. Un autre avantage du méthanol est son
cott relativement faible. En revanche, il posséde une température d’ébullition faible, présente
des risques d’explosion non négligeables et est extrémement toxique. Ses vapeurs inodores et
incolores présentent de forts risques lors de sa manipulation. D’autres alcools peuvent étre
utilisés, comme de I'éthanol, du propanol ou du butanol [1, 33, 63, 76].

La séparation du mélange réactionnel en deux phases s'effectue par décantation ou encore
centrifugation. Le glycérol, plus dense que les esters formés, décante facilement. Les faibles
ratios molaires nécessaires a la réaction en phase homogeéne permettent a la phase alcool, qui
est alors riche en glycérol de densité élevée, de rester plus lourde que la phase huile. Lors de
I'augmentation du ratio molaire c’est la phase huile que sera plus lourde puisque la phase alcool
sera majoritairement composée de méthanol, espéce dont la densité est relativement faible. Une
fois la séparation effectuée, le glycérol recueilli est pur a 50 % environ et contient de 'eau, des
sels, de I'alcool et du catalyseur. Il est purifié jusqu’a une teneur de 80-88 % minimum afin
d’étre revendu. Une distillation peut étre effectuée afin d’atteindre les 99 % et d’étre revendu
pour d’autres utilisations. L'alcool restant dans le glycérol est évaporé dans un flash sous vide, et
recyclé.

On trouve dans la phase apolaire constituant le biodiesel brut des restes de catalyseur, d’alcool,
d’eau, de glycérol et de savons. Un ajout d’acide permet alors de neutraliser le catalyseur basique
et les savons. Lalcool est distillé et trois procédés différents peuvent étre appliqués afin de purifier
le biodiesel pour qu’il soit conforme aux normes en vigueur : un lavage a I'eau, un lavage sec ou
un passage sur membrane[9, 51].

Le lavage a I'eau permet, grace a la forte solubilité de I'alcool et du glycérol dans I'eau,
de les retirer du biodiesel, non miscible dans cette phase aqueuse. Les savons et sels restant
sont également emportés par l'eau. Lutilisation d’eau chaude est nécessaire pour éviter la
précipitation des FFAs et une eau légerement acide est utile pour supprimer les restes de calcium
et magnésium possiblement présents, ainsi que le catalyseur basique. Cette méthode s’avere
coliteuse, génératrice de courants pollués et limite les rendements en ester.

24



2 - Production du biodiesel

Le lavage sec, sur résine échangeuse d’ions ou sur du silicate de magnésium permet de retirer
glycérol et savons du biodiesel. Cependant la séparation nest pas suffisamment efficace pour étre
conforme a la norme européenne EN 14214 sur la pureté du biodiesel qui sera abordée plus tard
dans ce chapitre.

Une derniére méthode de séparation envisageable, principalement pour le glycérol, est la
séparation par membrane, généralement sur une membrane en céramique inorganique micro-
poreuse. Un léger ajout d’eau permet de séparer les produits non désirés du biodiesel lors de son
passage sur une membrane. Cette méthode est encore en développement et difficile a mettre en
ceuvre au vu du nombre de polluants a séparer du biodiesel.

Plusieurs parametres influencent le rendement en ester de la réaction de transestérificaton
[51]. Le ratio molaire entre huile et alcool par exemple joue un réle important. La stoechiométrie
de la réaction le place a une valeur de 3. Son augmentation va permettre d’augmenter le
rendement de la réaction, jusqu’a 'obtention du rendement a I'équilibre. Le ratio molaire optimal
est situé vers une valeur de 6 dans le cas de la catalyse homogeéne alcaline, et de 15 pour la catalyse
homogene acide. Au dela de ces valeurs le rendement n'augmente plus suffisamment par rapport
a 'augmentation des cofits de séparation quimpliquent une telle quantité d’alcool.

Le temps de réaction doit étre situé dans un intervalle convenable. En effet le démarrage
de la réaction est relativement lent, a cause du mélange des espéces, mais la vitesse s’accélere
grandement par la suite. Si le temps de réaction est trop grand il y a des risques de réaction
inverse et de formation de FFA.

La température dépend en partie de 'alcool utilisé. Le méthanol étant le réactifle plus courant,
les températures ne dépassent pas les 65 °C pour ne pas se placer au dessus du point d’ébullition
del'alcool. De plus une température trop élevée active les réactions secondaires de saponification.
En catalyse homogene on se place sous pression atmosphérique.

2.1.2 Catalyse hétérogéene

La catalyse hétérogéne est une alternative a la catalyse homogene de la transestérification. Le
catalyseur peut étre acide ou basique comme dans le cas de la catalyse homogene. Tout comme
en homogene, un catalyseur basique ne pourra que catalyser la réaction de transestérification des
glycérides, la ol un catalyseur acide peut catalyser cette transestérification mais aussi la réaction
d’estérification des FFA si ceux-ci sont présents dans 'huile en trop grande quantité (comme
pour les huiles de basses qualités ou issues des déchets alimentaires).

La véritable utilité de la catalyse hétérogene réside dans la réduction des cotits de neutrali-
sation en sortie de réacteur. En effet, le catalyseur étant solide, il n’'a pas a étre séparé dans une
étape dédiée, limitant les effluents pollués sortant du procédé. Le catalyseur solide est souvent
considéré comme étant facilement récupérable et réutilisable. En revanche, ces catalyseurs sont
moins efficaces que les catalyseurs homogenes. La catalyse hétérogene introduit entre autre le
probleme des limitations par le transfert de matiere. La nature triphasique du probléeme, composé
de la phase alcool, de la phase huile et de la phase solide catalytique est également un frein a la
conversion et au rendement [15, 23]. La thermodynamique de ces mélanges est abordée plus tard
dans ce chapitre.

Les catalyseurs solides acides couramment développés nécessitent généralement des condi-
tions de température et pression plus drastiques que celles requises par les catalyseurs homogenes.
De méme les ratios molaires entre I'alcool et I'huile doivent étre plus élevés afin d’atteindre les
équilibres thermodynamiques et d’outrepasser les limitations introduites [49]. En contrepartie,
ils sont moins polluants et réduisent les cotts de productions [15].

Les catalyseurs basiques utilisés sont généralement des oxydes de métaux. Ils sont plus
actifs que les catalyseurs acides et nécessitent un temps de réaction plus court. Loxyde de
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calcium en particulier est utilisable, principalement parce qu’il ne nécessite pas de conditions
particulierement séveéres pour étre efficace [15]. Des études ont été menées montrant qu’il était
possible d’utiliser du CaO issu de la calcination du carbonates de calcium de coquilles d’ceufs ou
de coquillages, rendant le procédé encore plus favorable pour I'environnement [16, 88, 89].

Le développement de catalyseur possédant des sites acides et basiques s’avére prometteur,
dans le sens ou ils permettent de procéder a la synthese de biodiesel en une seule étape,
regroupant la conversion des FFA sur catalyseur acide et la conversion des glycérides sur
catalyseur basique, plus efficace que les acides [15]. Les catalyseur a base d’aluminate de zinc
font partie de cette catégorie, présentant des sites acides et bases de Lewis ainsi que des sites
acides et bases de Bronsted, et montrent une activité catalytique située entre I'alumine et I'oxyde
de zinc. Le caractere basique est cependant prépondérant [73]. C’est ce type de catalyseur qui est
utilisé dans le procédé Esterfip-H, sur lequel on s’attarde dans la suite de ce chapitre.

L'un des principaux inconvénients de la catalyse hétérogene est liée a la nécessité d’augmenter
les ratios molaires alcool/huile afin de sapprocher au maximum des équilibres physico-chimiques
mis en jeu. Bien que l'utilisation de catalyseurs hétérogenes favorise la non formation de savons,
et donc améliorent la séparation et la purification, I'excés d’alcool a pour conséquence une
augmentation importante des coftits de séparation [9].

Linfluence des parameétres discutés dans le paragraphe sur la catalyse homogene reste
valable. En revanche la température est généralement plus élevée, pour augmenter l'activité
catalytique plus faible, avec une pression elle aussi plus élevée, pour se placer au dessus du point
d’ébullition du méthanol. Les ratios molaires utilisés en catalyse hétérogene sont, comme évoqué
précédemment plus élevés qu'en catalyse homogene.

Les deux voies de catalyse les plus courante ont été présentées, et nous allons nous intéresser
ici aux voies de synthese moins répandues et encore en développement que sont les syntheses
avec alcool supercritique et les syntheses par catalyse enzymatique.

2.1.3 Autres catalyses : supercritique et enzymatique

La transesterification avec du méthanol supercritique permet de modifier le systéme classi-
quement biphasique huile/alcool en un systeme monophasique. En effet I'état supercritique du
méthanol décroit sa constante diélectrique, conduisant a la formation d’une seule phase [48].
La réaction est alors extrémement rapide, et ne nécessite pas d’ajout de catalyseur, facilitant
les étapes de séparation. En effet, sous les conditions supercritiques, le méthanol devient lui
méme acide, catalysant la réaction [90]. La température se doit d’étre élevée, ainsi que la pression.
De plus le ratio molaire entre méthanol et huile est également tres élevé. Lutilisation d’alcools
supercritiques est possible avec d’autres alcools, comme I'éthanol, le propanol, butanol ou méme
I'octanol [92].

Le principal désavantage de cette méthode de synthese vient des conditions opératoire
drastiques (températures de 300-350 °C, pressions supérieures a 200 bars), des tailles des
installations nécessaires ainsi que leur cofits, mettant un frein a l'utilisation industrielle de
la synthese avec alcool supercritique [22, 90]. La méthode est cependant adaptable avec des
cosolvants comme le CO, ouI'hexane et un catalyseur, ce qui permet de diminuer les conditions
de température et les ratios molaires [90].

La synthése par catalyse enzymatique est un domaine encore florissant et prometteur. Les
principaux avantages de cette méthode de synthése sont une séparation simple des produits, une
faible quantité d’eau de traitement, une récupération facile du glycérol et également I'absence
de réactions parasites comme la saponification ou la formation d’acides gras [44, 90]. Lors de
la catalyse par introduction de lipases, elles sont utilisées sous forme immobilisée (par exemple
par adsorption sur résine ou membrane) afin de conserver leur activité catalytique et de ne pas
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contaminer le produit final, dans lequel on pourrait voir se développer une activité enzymatique
apres la syntheése [82]. Lun des inconvénients de cette méthode de syntheése réside dans le fait
que les enzymes sont peu actives en présence d'une trop grande quantité de méthanol. Ainsi les
larges exces ne sont pas possibles si 'on ne veut pas empoisonner 'enzyme utilisée. Caddition
progressive de méthanol sur plusieurs étages de réaction est alors envisageable [78]. Lautre
probleme est la vitesse extrémement lente de la réaction enzymatique, pouvant s’étendre sur
plusieurs jours.

Le tableau 1.6 compare les catalyses homogene, hétérogene, I'utilisation d’alcool supercritique
et la catalyse enzymatique basiques en termes d’avantages et d’inconvénients [49, 51].

Tableau 1.6 - Comparaison des différentes voies de synthése par transesterification.

Catalyse Exemple de Avantages Inconvénients
catalyseur
Homogéne
Basique NaOH, KOH Coit faible, vitesses de Incompatible avec FFA -
réaction élevées, conditions formation de savons,
opératoires avantageuses, incompatibles avec eau -
forte activité. formation de FFA, effluents de
séparation pollués.
Acide H,SO, concentré Pas de formation de savon, Corrosion, effluents de
catalyse I'estérification des séparation pollués, activité
FFA et la transesterification | catalytique faible, température
des glycérides de réaction élevée, temps de
simultanément. réaction long.
Hétérogene
Basique CaO0, CaTiO;, Recyclable, non corrosif, Incompatible avec FFA -
KOH;ALO;, séparation facile, meilleure formation de savons,
A12037KI, zéolite sélectivité, cycle de vie du incompatibles avec eau-
ETS-10... catalyseur long. formation de FFA, fort ratio
molaire alcool/huile nécessaire,
haute température et haute
pression, limitation
diffusionnelles, cotts plus
élevés.
Acide ZnOy1,, Pas de formation de savon, Faible concentration en site
Zr027SO 4=2, catalyse I'estérification des acide, faible activité catalytique,
Ti0,;50,-2, FFA et la transesterification | limitations diffusionnelles due
catalyseurs solides a des glycérides a la faible microporosité, cotit
base de carbone ou simultanément, recyclable. élevé.
de carbohydrates...
Supercritique
- Temps de réaction tres faible, Conditions opératoires
pas de limitation aux drastiques (haute température,
transfert due a 'unicité de haute pression, ratios molaires
phase, pas de catalyseur a élevés), colits opératoires
recycler. importants.
Enzymatique
Candida antartica, Absence de réactions Risque de dénaturation de
Pseudomonas parasites, facilité de I'enzyme, tres lent.
fluorescens séparation, non polluant.
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2.2 Cinétiques de réaction et limitations physico-chimiques

Une breéve étude bibliographique visant a déterminer les limitations principales présentes
lors de la réaction de transesterification par catalyse homogeéne et hétérogene est faite ici. Une
bibliographie plus détaillée sur les expressions cinétiques est menée dans le chapitre 5 lors de la
détermination de la cinétique faite au laboratoire a partir des résultats expérimentaux.

Avant d’aborder les catalyses homogeéne et hétérogene, il est bon de noter que la réaction
de transesterification de l'huile de soja par le méthanol a été réalisée par voie non catalytique
en réacteur agité par Diasakou et al. [27]. Ils rapportent dans leur article des conversions en
triglycérides et des rendements en ester élevées pour une température de 235 °C, une pression
de I'ordre de 60 bar et un ratio méthanol sur huile de 21. Ils obtiennent en effet une teneur en
ester de 'ordre de 80 % en masse sous ces conditions. Le temps de réaction est en revanche tres
long, avec des régimes permanents atteints apreés 24 h de réaction. Cependant ils observent une
activité de la troisieme réaction particulierement faible, puisque la monoglycérides saccumule
dans le systéme, sans produire de glycérol. Cette troisieme réaction est donc limitante lors de la
synthése sans catalyseur, et on peut s'attendre a ce qu’elle limite également la réaction catalysée.
Larticle ne conclut cependant pas sur la nature de la limitation, cinétique ou thermodynamique.

2.2.1 Catalyse homogéne

D’un point de vue de la vitesse des réactions présentées en équation 1.13, on observe 3
étapes. La premiere est une étape de diffusion des espéces dans le milieu réactionnel, limitante,
ou les triglycérides et le méthanol se mélangent. Vient ensuite I'étape cinétique, rapide, puis
la vitesse diminue a nouveau a I'approche de I'équilibre thermodynamique. Laugmentation de
la vitesse d’agitation a pour résultat I'accélération de la réaction, confirmant I'étape limitante
de mélange [62]. Une cinétique prenant en compte la réaction globale de I'équation 1.12 peut
également étre considérée en plus des cinétiques de chaque réaction détaillée dans le cas d'une
transesterification par le méthanol [34]. Elle permet d’expliquer 'apparition rapide d’esters sans
élévation simultanée des concentrations en mono et diglycérides dans le mélange qui peut étre
observée. Cette réaction globale dans le cas du méthanol s’explique par la faible dimension de ce
dernier, dont trois molécules pourraient facilement réagir simultanément sur la triglycéride.

2.2.2 C(atalyse hétérogene

La catalyse hétérogeéne, en plus des limitations introduites par I'inhomogénéité du mélange,
est soumise aux limitations diffusionnelles liées au transfert de matiére dans le catalyseur. Ces
limitations diffusionnelles peuvent étre particulierement importantes étant donnée la taille que
les molécules de glycérides peuvent atteindre. De plus, les phénomenes d’adsorption sur le
catalyseur peuvent étre lents. Ainsi plusieurs auteurs se sont intéressés aux cinétiques de réaction
pour la catalyse hétérogene en considérant des modéles d’Eley-Rideal sur un catalyseur CaO
[29, 30] ou sur des catalyseur hydrotalcites a base de Mg Al [46], ou le méthanol adsorbé
réagit avec les glycérides dans le mélange, libérant immédiatement I'ester dans le mélange tout
en gardant adsorbé l'autre produit de réaction. Létape limitante considérée est 'adsorption du
méthanol. Le mécanisme de Langmuir-Hinwhelwood-Hougen-Watson est également considéré,
ou deux especes adsorbée réagissent, formant deux produits adsorbés [30, 46]. Un mécanisme
de Hattori est également étudié, ol en plus de I'adsorption, des états transitoires sont considérés
[46].

Selon les études, le mécanisme le plus approprié varie, Dossin et al. [29] considérant le modele
Eley-Rideal et Kapil et al. [46] le modéle Langmuir-Hinwhelwood-Hougen-Watson comme étant
les plus appropriés. En revanche dans les deux cas I'adsorption du méthanol est considérée

28



2 - Production du biodiesel

comme étant I'étape limitante. Xiao et al. [93] considerent le modéle Eley-Rideal mais avec la
réaction entre le méthanol et les triglycérides comme étant limitante.

2.3 Normes et stand

ards de controle du biodiesel

Lutilisation du biodiesel en carburant est soumis a des restrictions sur les teneurs en certaines
especes. Deux standards sont principalement appliqués : la norme EN 14214 [4] pour 'union
européenne et la norme ASTM D6751 [24] pour le marché nord américain. Ces normes sont
basées sur un bon fonctionnement du moteur Diesel et sur une limitation des émissions
polluantes lors de I'utilisation. La norme européenne est généralement plus restrictive que la
norme américaine. On trouvera en tableau 1.7 les caractéristiques imposées par ces deux normes.

Tableau 1.7 - Normes EN 14214 [4] et ASTM D6751 [24].

Propriété ASTM D6751 EN 14214
Point Flash (°C) >130.0 >101.0
Viscosité cinématique a 40 °C(mm?.s™!) 1.9-6.0 3.5-5.0
Indice de cétane >47 >51
Teneur en cendres sulfatées ( %w/w) <0.02 -
Corrosion sur lame de cuivre <No. 3 Classe 1
Indice d’acidité (mgKOH.g™!) <0.8 <0.5
Glycérol libre ( %w/w) <0.02 -
Glycérol total ( %w/w) <0.24 <0.25
Phosphore ( %w/w) <0.001 <0.01
Résidus carbone

ASTM D6751 (100 % sample) ( %w/w) <0.05 -
EN 14214 (10 % bottoms) ( %w/w) - <0.3
Point de trouble (°C) - -
Masse volumique a 15 °C - 860-900
T90 (°C) <360 ;
Soufre (S 15) (ppm) <0.0015 -
Soufre (S 500) (ppm) <0.05 -
Teneur en soufre (mg.kg™!) - <10
Eau et sédiments ( %vol) <0.05 -
Teneur en eau (mg.kg™!) - <500
Contamination totale (mg.kg™!) - <24
Stabilité a 'oxydation a 110 °C (h) - >6
Indice d’iode - <120
Ester méthylique d’acide linoléique ( %w/w) - <12
Ester méthylique poly-insaturés (< 4 doubles liaisons) ( %w/w) - <1
Esters méthyliques d’acide gras ( %w/w) - >96.5
Meéthanol ( %w/w) - <0.2
Monoglycérides ( %w/w) - <0.8
Diglycérides ( %w/w) - <0.2
Triglycérides ( %w/w) - <0.2
Glycérol libre ( %ow/w) - <0.02
Glycérol total ( %w/w) - <0.25
Métaux groupe I (Na+K) (mg.kg_l) - <5
Métaux groupe II (Ca+Mg) (mg.kg_l) - <5

Le biodiesel produit est soit directement utilisable dans un moteur Diesel, soit utilisable aprés

mélange avec du Diesel pétrolier conventionnel, ce qui reste la pratique la plus courante. Le
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biodiesel doit répondre a un besoin d’ignition rapide et donc posséder un indice de cétane et
un pouvoir calorifique suffisamment élevés. Sa viscosité en revanche ne doit ni étre trop élevée
ni trop faible. En effet, une viscosité trop élevée provoquerait des risques de surpression dans
le moteur, alors qu'une viscosité trop faible engendrerait des risques de fuites. Cette viscosité
détermine également la qualité de I'aérosol lors de I'injection. Le point flash doit étre le plus élevé
possible, pour des raisons de sécurité, la ou les points d’écoulement et de trouble doivent étre en
dessous de la température de solidification [75].

Les restrictions sur les teneurs en glycérides, glycérol et ester sont implémentées afin d’utiliser
un produit ayant subi une réaction complete et une étape de purification suffisante, présentant
des teneurs faibles en glycérol, en catalyseur et en alcool. Le glycérol est en effet néfaste pour le
moteur, et la présence de glycérides provoquerait la formation de glycérol dans I'enceinte méme
du moteur [51].

Bien que le glycérol ne doit pas étre présent, il est possible de l'utiliser afin d’obtenir des
dérivés qui eux peuvent étre bénéfiques au fonctionnement du moteur Diesel. Ainsi, on peut
obtenir des éthers, des acétates, des formals ou des carbonates, qui peuvent , en étant ajoutés
au Diesel au préalable, améliorer I'ignition du moteur, la viscosité et réduire les émissions de
particules [69].

2.4 \Valorisation du co-produit de synthése : le glycérol

La synthese du biodiesel par transestérification a pour avantage de produire du glycérol en
plus des esters. Ce glycérol est valorisable dans de nombreux domaines et peut, apres traitement,
étre revendu a diverses entreprises. Il peut ainsi étre utilisé dans I'industrie cosmétique, la méde-
cine, I'industrie papetiere ou encore agroalimentaire. Il est utilisable dans les crémes hydratantes,
les savons, les superabsorbants ou encore comme dégraissant dans les produits d’entretien [51].
La figure 1.10 présente les domaines d’applications du glycérol et leur distribution [45].

Johnson and Taconi [45] publient ainsi une liste de 21 produits facilement obtenus a partir
du glycérol, par réduction ou oxydation. On retrouve des produits courants comme 'acétone, le
propyléne glycol, I'acide acrylique, le propanol ou I'acroléine, mais aussi des produits utilisés en
médecine comme I'acide glycérique ou I'acide mesoxalique.

Il faut cependant noter que le glycérol connait une baisse de prix importante due au
développement de ces méthodes de synthese par transesterification. La ou en 2006, 113 000
tonnes de glycérol étaient produites aux USA, il est estimé que si la production de biodiesel par
transestérification atteignait les 2 % de la demande en Diesel du pays, le glycérol serait produit
a plus de 470 000 tonnes par an. La consommation en glycérol aux Etats-Unis en 2006 était
estimée a 270 000 tonnes. La demande est donc inférieure a l'offre. Les produits évoqués par
Johnson and Taconi [45] ne sont pas actuellement tous synthétisés a partir du glycérol, mais le
développement de méthode de synthese pourrait rendre le glycérol plus attractif d'un point de
vue financier comme précurseur.

Le glycérol peut également étre placé en fermentation afin d’obtenir de I'éthanol [45], et ainsi,
pourquoi pas, servir a nouveau a la transestérification.

3 Thermodynamique du biodiesel

Comme évoqué dans la description des différents procédés, le biodiesel ainsi que les especes
présentes lors de sa synthese présentent des propriétés thermodynamiques conduisant entre
autre a 'apparition d’'un mélange biphasique lors de I'utilisation de conditions douces de synthése.
La connaissance de cet équilibre thermodynamique est importante dans les phases de design
des étapes de séparation. Cependant leur trés importante non-idéalité les rend difficiles a
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Figure 1.10 - Distribution de I'utilisation du glycérol dans les différentes industries. Adapté de [45].

simuler, et tous les modeéles thermodynamiques ne sont pas capable de simuler correctement
le comportement du systeme [65].

Plusieurs études ont été menées sur les équilibres de phases entre méthanol, esters mé-
thyliques et glycérol [6, 12, 31, 50, 60, 64-66]. La majorité des travaux se limite a 'étude du
systéme ternaire méthanol-ester-glycérol puisque on considére une conversion élevée, limitant
ainsi les teneurs et 'impact des glycérides sur I'équilibre thermodynamique. Différents modeles
thermodynamiques ont été développés et comparés, comme le modele UNIFAC [60], le modele
UNIFAC-Dormund [60], le modéle UNIFAC associatif [6], 'équation d’état GC-PPC-SAFT [12]
ou encore I'équation d’état CPA [64-66]. Une des parties les plus difficiles a modéliser est la
miscibilité de I'ester dans le glycérol 6, 12] et celle du glycérol dans I'ester [6].

Les résultats de Barreau et al. [12] utilisant le modele GC-PPC-SAFT sont présentés en figure
1.11.

Les diagrammes ternaires montrent la difficulté de modéliser la solubilité de I'ester dans le
glycérol. En effet elle est presque nulle d’apres le modele, ce qui ne correspond pas aux points
expérimentaux représentés.

L'équilibre entre méthanol et trioléine a forte pression a été étudié et simulé a l'aide de
I'équation d’état de Peng-Robinson par Tang et al. [83], montrant la présence de deux phases
avec une miscibilité fortement améliorée par l'augmentation de la température. Léquilibre
liquide liquide entre oléate de méthyle, glycérol et monooléine a été étudié par Negi et al. [60].
Les modeéles UNIFAC-Dortmund, UNIFAC-LLE et UNIFAC-VLE ont conduit a des résultats
corrects pour la phase glycérol. Les résultats dans la phase huile ne sont que qualitatifs, dans
le sens ou les tendances sont correctes, mais le modeéle n'est absolument pas quantitativement
correct.

Un des points important qui est relayé dans la littérature est la capacité de I'ester @ homo-
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Figure 1.11 - Diagrammes d'équilibre liquide-liquide du ternaire méthanol-glycérol-oléate de méthyle (a) 333.15
K, (b) 403.15 K, (c) 473.15 K[12]. Points noirs : expérience, traits pleins : simulations GC-PPC-SAFT.

généiser méthanol et trioléine. Ainsi un mélange contenant uniquement des triglycérides et du

méthanol sera difficilement miscible, alors que la présence d’ester rendra le mélange homogene
[62].

4 Le procédé Esterfip-H

4.1 Présentation du procédé

La transesterification par catalyse hétérogéne a été présentée précédemment, et Cest le
procédé Esterfip-H en particulier qui va étre présenté ici. Ce procédé, développé par I'IFPen est
une amélioration du procédé Esterfip de synthese de biodiesel par catalyse homogene [17-19, 42].
Il s'agit donc d’un procédé de transestérification d’huiles végétales par le méthanol, mais par
catalyse hétérogene sur lits fixes. Le catalyseur, présentant une activité principalement basique,
est composé d’aluminate de zinc a structure spinelle et est présenté dans la section suivante.

Le passage de la catalyse homogene a la catalyse hétérogéne permet, comme évoqué précé-
demment, de se passer de la partie purification du biodiesel en sortie, puisqu’il ne contient pas de
catalyseur dans la phase liquide ou de savon. En figure 1.12 on adapte le schéma global développé
en figure 1.9 au procédé Esterfip-H.
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Figure 1.12 - Principe de fonctionnement simplifié du procédé Esterfip-H.

Les étapes de purification en sortie du procédé sont supprimées puisque celui ci ne produit
pas de savons ou de FFA. De plus, le catalyseur permet I'estérification des acides gras libres que
I'on devait jusqu’alors neutraliser en amont du réacteur afin de ne pas perdre en rendement. Le
prétraitement n'est donc plus nécessaire et la charge peut contenir des FFA, avec des huiles dont
l'indice d’acide peut étre compris entre 2 et 12 [42].

Lun des principaux avantages du procédé Esterfip-H est la pureté des deux effluents. Le
biodiesel est produit avec une pureté proche des 100 % et le glycérol est pur a plus de 98 %,
contrairement au 80 % évoqué auparavant dans les procédés homogenes. Il est de plus non
contaminé par les sels généralement utilisés pour retirer les savons et le catalyseur résiduel. Il
faut cependant prendre en compte les inconvénients du procédé, qui sont de fortes limitations
diffusionnelles introduites par la catalyse hétérogene, une activité de catalyseur plus faible qu’en
homogene et des cotits de séparation du méthanol en exces élevés. En effet, les ratios molaires
méthanol sur huile sont de 'ordre de 20 a 30. Ces ratios élevés permetent entre autre de favoriser
lapparition d’'une seule phase liquide. Les conditions de température et de pression sont plus
séveres qu'en catalyse homogeéne, avec des températures de l'ordre de 180-200 °C afin d’activer
le catalyseur et de favoriser encore I'apparition d’'une phase liquide unique, et des pressions de
Iordre de 50 a 60 bars afin de rester dans le domaine liquide du méthanol. La VVH (vitesse
volumétrique horaire) basée sur Ihuile est comprise entre 0.5 et 1.5 h™ ",

Les huiles végétales utilisées doivent contenir un indice d’acide inférieur a 10 mgxkon/ ghuile
une teneur en eau de moins de 0.1 %w/w et moins de 10 ppm de phosphore . Le méthanol doit
contenir moins de 0.1 %w/w d’eau [10].

Le haut rendement en ester du procédé est atteint grace a l'utilisation de deux réacteurs
catalytiques a lit fixe en série, avec une séparation intermédiaire du glycérol permettant de
favoriser I'avancement de la troisiéme réaction, et par conséquent les deux précédentes. La
séparation est effectuée par évaporation du méthanol puis par décantation. On trouvera en figure
1.13 le schéma simplifié du procédé Esterfip-H.

La séparation du méthanol est effectuée aprés chaque réacteur. La pression est réduite a 2.5
bar pour évaporer le méthanol, ce qui peut, en fonction du ratio molaire et de la quantité de
méthanol évaporé, provoquer une chute de température plus ou moins importante. Le mélange
est ensuite porté a 130 °C pour évaporer le méthanol restant. Cette étape peut étre une étape de

33



CHAPITRE 1 : Etude bibliographique du déplacement d’équilibre par étagement de réactifs et de
la syntheése de biodiesel

partial partial T

MeOH \/k MeOH \/k e
evap evap _

% P full
A f \': L\«MEOH evap

1 — r—

t ) 1

Methanol —;/ —‘/J
glycer glyceri
=

A

h -
I q > 98%Glycerin
=

=

Figure 1.13 - Flow-sheet simplifié du procédé Esterfip-H [18].

refroidissement ou de chauffage, en fonction de la détente effectuée précédemment. Les autres
composés ont des températures d’ébullition plus élevées que celle du méthanol comme le montre
le tableau 1.8, ce qui rend cette séparation simple. En revanche ce n’est pas le méthanol mais
le glycérol que I'on souhaite en réalité retirer. Létape de séparation se poursuit donc avec un
décanteur a 60 °C et 1.5 bar afin que les phases riches en glycérol et riche en ester se séparent.
Le glycérol, plus dense, se retrouve dans la phase inférieure et peut étre séparé. il est ensuite
séparé des traces de méthanol restantes par évaporation, et a nouveau décanté dans I'éventualité
de la présence de résidus de glycérides et esters. La séparation du glycérol du mélange global
est relativement cotiteuse puisqu’elle ne peut seffectuer sans retirer le méthanol. Cette étape
d’évaporation libere énormément d’énergie, qui est a prendre en compte dans I'intégration
thermique [19].

Tableau 1.8 - Températures d’ébullition des espéces présentes dans le procédé Esterfip-H[19].

Eau | MeOH | Huile | Diglycérides | Monoglycérides | Glycérol | Ester
T, (°C) | 100 | 65 375 367 358 290 344

Une fois le glycérol séparé, du méthanol est ajouté avant I'entrée dans le deuxiéme réacteur.
Le mélange réactionnel est réchauffé a la température de réaction et comprimé jusqu’a la pression
souhaitée. En sortie du deuxiéme réacteur, glycérol et méthanol sont a nouveau retirés du
meélange. Le méthanol est entierement évaporé a I'aide d’'un flash sous vide & une pression de
300 mbar. Le biodiesel ainsi obtenu peut étre passé sur un adsorbant sélectif afin d’éliminer les
dernieres traces de glycérol [10]. Il est ainsi conforme aux standards européens de la norme EN
14214.

L'un des principaux problémes de cette installation est I'énergie libérée lors de la séparation
du méthanol par évaporation. Sur ce point, I'intégration thermique peut revaloriser cette énergie.
La figure 1.14 tirée du brevet [19] illustre une telle intégration.

On peut utiliser le flux de méthanol gazeux, dont la température est d’environ 130 °C pour
chauffer 'entrée du réacteur R1 ainsi que pour chauffer le flux de sortie du flash d’évaporation
qui contient encore du méthanol. Le méthanol résiduel peut donc étre lui aussi évaporé. Le flux
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Figure 1.14 - Intégration thermique de I'étape de séparation du méthanol [19].

de méthanol gazeux est ensuite condensé et renvoyé vers un conteneur alimentant la boucle de
recycle. Ce méthanol ne doit pas dépasser une contenance de 1000 ppm d’eau afin de ne pas
contaminer le catalyseur. Lors de la deuxieme partie de I'évaporation de méthanol, une fraction
est envoyée vers une colonne de distillation afin de contréler la teneur en eau dans le procédé
[19].

Un brevet [13] a été déposé en 2010 pour effectuer, en plus de la séparation du glycérol, la
séparation par une membrane des glycérides de I'ester entre les deux réacteurs afin de les recycler
vers 'entrée du procédé, ou bien de supprimer I'ester de la charge du deuxieme réacteur. Ce
systeme permet de diminuer 'apport en méthanol dans le premier réacteur, ou la conversion
n'a plus besoin d’étre extrémement élevée puisqu’on assure la séparation du produit, assurant
ainsi un bon rendement en ester avant le deuxieme réacteur. Ce deuxieme réacteur voit lui aussi
diminuer son ratio molaire d’entrée, puisque on y libérera moins de glycérol, composé bloquant
I'avancement de la troisiéme réaction. Cette diminution du ratio permet une diminution des
colits de séparation du méthanol apres le second réacteur.

La membrane utilisée est une membrane a base de polyimides ayant subi un traitement
thermique. Elle permet un taux d’extraction de 75 % de la charge, avec un rejet des triglycérides
a 73 %, des diglycérides a 64 % et des monoglycérides a 40 %. Lester nest pas rejeté par
la membrane. On obtient ainsi un perméat majoritairement composé d’ester et un rétentat
contenant beaucoup de glycérides. Diftérentes configurations sont envisageables, ot le rétentat
est recyclé, et le perméat est envoyé dans le deuxiéme réacteur, ou bien le rétentat est envoyé
dans le deuxiéme réacteur si le perméat est directement conforme aux standards de biodiesel.
On trouve en figure 1.16 et 1.15 les deux configurations envisageables. Dans le cas d'un perméat
conforme aux normes, le deuxiéme réacteur pourrait également étre simplement supprimé, avec
un recyclage du rétentat vers I'entrée du premier réacteur (cas non représenté). Cette membrane
n'est cependant pour I'instant pas utilisée industriellement de par la difficulté de mise en ceuvre
et sa stabilité sur la durée.
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Figure 1.15 - Flow-sheet simplifié du procédé Esterfip-H avec séparation membranaire, cas 1 ol le perméat
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Figure 1.16 - Flow-sheet simplifié du procédé Esterfip-H avec séparation membranaire, cas 2 ou le perméat est
conforme aux normes. Adapté de [13].

4.2 Etude du catalyseur et études antérieures de la cinétique de réaction

On s’attachera ici a la présentation du catalyseur utilisé dans le procédé Esterfip-H, ainsi qu'a
une étude expérimentale de la réaction effectuée sur ce catalyseur. Il est mésoporeux a base
d’aluminate de zinc de type spinelle, de formule brute ZnAl,O,. Ses caractéristiques sont données
en tableau 1.9.

36



5 - Pistes d’amélioration du procédé Esterfip-H

Tableau 1.9 - Caractéristiques du catalyseur utilisé dans le procédé Esterfip-H[43, 72].

Ratio molaire Zn/Al 0.3
Surface spécifique (m*.g™") 160
Taille de pores (nm) 9-100
Volume de pores (Volume de mercure, ml. g h 0.5

Particuliérement stable a haute température et pression, ce catalyseur posséde l'avantage
particulier de ne pas se désactiver, méme apreés un an de fonctionnement, ni lessiver dans les
phases huiles ou alcool présentes [10, 72]. Il présente également une forte résistance a l'attrition.
En effet, lors d’études en réacteur agité, les analyses des phases alcool et huile ont montré des
teneurs en zinc inférieures a 1 ppm lors de l'utilisation d’extrudés de 2 mm de diameétre par
3-5 mm de longueur et inférieures a 4 ppm lors de I'utilisation de poudre de 200 pum de taille
moyenne [72].

Une colonne a distiller est utilisée dans le procédé dans la boucle de recyclage du méthanol
afin de limiter I'eau circulant dans le procédé a une valeur inférieure a 1000 ppm. Bien que le
rendement en ester ne soit pas affecté par la présence d’eau, la teneur en zinc dans la phase alcool
a tendance a augmenter lorsque la teneur en eau du méthanol augmente. LCeau permet également
la formation de FFA par la réaction 1.16, ce qui doit étre évité.

Lactivation des réactions d’etherification 1.17 et 1.18 se fait pour des température supérieures
a 180 °C. Les teneurs en éthers obtenues dans le glycérol final pour un ratio molaire de 27 entre
méthanol et trioléine ne dépassent pas la valeur totale de 0.5 %mol/mol a 210 °C. Cette teneur
doit rester inférieure a 1 % afin de ne pas dévaloriser le glycérol produit.

Cette étude a également permis de montrer que l'utilisation du catalyseur broyé jusqu’a
I'obtention de particules de taille moyenne de 125-315 pum et 315 —500 um permettait de se
placer en régime chimique non limité par la diffusion des espéces. La nécessité d'une agitation
supérieure a 800 tours par minutes montre la présence de limitations au transfert entre les phases,
le systéme étant biphasique.

Les cinétiques thermique et catalytique ont été étudiées et les résultats confirment la li-
mitation par la troisieme réaction de la conversion thermique. Cette troisieme réaction est
grandement favorisée par la présence du catalyseur, et C’est la premiere réaction qui limite la
conversion catalytique.

5 Pistes d’amélioration du procédé Esterfip-H

Il est intéressant de voir si I'étagement de réactifs dont I'étude bibliographique a été effectuée
en début de chapitre, peut étre appliquée a la transestérification de la trioléine. On a conclu en
premiere partie sur les conditions qu'un systéme doit respecter pour espérer obtenir de meilleurs
rendements et conversion lors de I'étagement d’'un des réactifs. Cependant, une grand majorité
des cas étudiés traitent de réactions dont le produit désiré est soit un intermédiaire de réaction,
soit produit par une réaction en concurrence avec d’autres réaction non-désirées, quelles
soient successives ou paralleles. Le schéma réactionnel de la transestérification, relativement
simple, est constitué de trois réactions paralléles et successives, conduisant toutes les trois a la
production d’ester. Ainsi, les trois réactions doivent étre favorisées, sans que I'étagement d’'un
réactif n'introduise de limitations envers une autre réaction.

On peut tout de méme espérer obtenir des résultats positifs en terme d’amélioration de
conversion et de rendement. En effet, il semblerait que certaines des réactions de la transesté-
rification soient limitées par leur cinétique ou leur équilibre thermodynamique. Si la cinétique
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les limite, alors le nombre de Damkohler risque d’étre relativement bas, ouvrant les portes a une
possible amélioration de cette réaction grace a I'étagement. Il restera a voir si les autres réactions
ne seront pas impactées négativement.

Limpact de la mise en place d’'un étagement en réactif dans le cadre de limitations au transfert
de matiére n’a pas été étudié. En revanche, ces limitations peuvent étre considérées comme
affectant les termes cinétiques, réduisant les vitesses de réaction. C’est en effet ce qui est considéré
dans le cas des modeéles pseudo-homogene de réacteurs avec I'utilisation des facteurs d’efficacité.
Ainsi, cette cinétique apparente étant limitée a cause de la diffusion, on peut espérer que le
systeme se comporte comme dans le cas d’'un systéeme avec un nombre de Damkdhler faible,
ce qui a nouveau laisse espérer une réaction positive du systeme a I'étagement de 'un des réactifs.
Il reste cependant a déterminer quelle espéce, probablement entre méthanol et trioléine, se
doit d’étre étagée. Le méthanol intervient dans 'ensemble des réactions de la transestérification,
la ou la trioléine n'intervient que dans la premiére. Cependant les réactions étant successives,
introduction progressive de trioléine, qui produit de la dioléine, pourrait en simuler I'étagement
si la premiére réaction répond suffisamment rapidement.

D’un point de vue plus général, le systeme réactionnel de la transestérification des huiles
végétales par catalyse hétérogene est, comme on I'a vu, soumis a certaines limitations physico-
chimiques.

Lutilisation d’un catalyseur hétérogéne conduit a une possible limitation par diffusion des
especes. On cherche a connaitre quelles sont les espéces dont la diffusion est la plus limitante.
Les triglycérides, de par leur taille importante, sont probablement les plus touchées par ce
phénomene. Ceci limite alors la premiere réaction, qui est déja, d’apres la littérature, la plus
limitée cinétiquement sur le catalyseur utilisé.

La thermodynamique conduit a un systéme qui peut étre triphasique, avec une phase liquide
contenant les glycérides, une phase liquide contenant les alcools et une phase solide catalytique.
Le transfert entre ces phases, si présentes, peut s'avérer problématique. De plus, la phase réactive
n'est pas connue quand le systeme est composé de deux phases liquides.

L'exces important de méthanol nécessaire a obtenir une conversion élevée des glycérides,
observé expérimentalement, peut étre dii a un probléme de déplacement d’équilibre thermody-
namique, a un probleme de cinétique de réaction, mais il peut aussi permettre la présence d'une
seule phase liquide, réduisant les problemes de transfert. Son effet de solvant peut également
avoir une influence sur les limitations au transfert de matiére.

Les études expérimentales menées au cours de cette thése permettront de répondre a certaines
de ces questions, permettant d’envisager des pistes quant a 'amélioration du procédé.
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CHAPITRE 2

ETUDES PRELIMINAIRES ET
DEMONSTRATION DE CONCEPTS

La littérature montre que I'étagement de réactifs dans un systeme réactionnel composé d'une
série de réacteurs peut s'avérer bénéfique du point de vue de la conversion et du rendement
en certains produits. Les études menées principalement sur 'amélioration de la conversion
dans le cas de réactions irréversibles ont été évoquées dans le premier chapitre, ainsi que
leurs conclusions. Il est également connu que la séparation de certains produits de la réaction
considérée peut améliorer la conversion et le rendement en différentes espéces selon le schéma
réactionnel dans le cas des réactions équilibrées. Ces deux techniques ne sont qu'une fraction des
méthodes disponibles pour déplacer un équilibre réactionnel dans une direction désirée, et afin
d’obtenir des résultats satisfaisants, la combinaison de ces deux techniques entre elles ou encore
avec une autre technique de déplacement d’équilibre est généralement a envisager.

Dans la premiere partie de ce chapitre, le probleme général de I'étagement en un réactif
sur deux réacteurs dans le cas d’une réaction équilibrée unique sera considéré. On présentera
tout d’abord le modele utilisé (hypotheses, cinétiques et modeles de réacteur) et on établira les
équations nécessaires a la résolution du probléeme dans une version générale comprenant des
coefficients steechiométriques quelconques et une cinétique dont les ordres partiels par rapport
au réactifs seront pris égaux a ces coefficients stoechiométriques. On considérera une série de
réacteurs parfaitement agités (RPAs) ainsi qu'une série de réacteurs pistons (abordés en annexe
A). On procedera ensuite a une résolution analytique pour une version simple du probléme dans
une série de RPAs, en considérant une cinétique dont tous les ordres partiels par rapport a chaque
réactif et produit ainsi que leurs coefficients steechiométriques sont égaux a un. Les expressions
des conversions en sortie de chaque réacteur ainsi que la conversion globale du systeme seront
fournies en fonction, entre autre, du parametre d’étagement. La localisation précise des optima
en conversion en fonction du parametre d’étagement sera possible dans certains cas par le biais
d’expressions analytiques.

Les effets des parameétres usuels (temps de passage, exces de réactif...) sur la conversion en un
réactif donné en sortie du systéme seront étudiés par la suite. Les résultats analytiques déduits
du modele seront présentés et on observera les possibilités d’amélioration de conversion et de
rendement pour différentes stoechiométries et cinétiques de réactions.

Létude sera ensuite portée sur la possibilité d’obtention d’'un optimum en fonction des
différents parameétres régissant la conversion. On cherche ici a déterminer quels parameétres,
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parmi le ratio molaire en réactifs,le temps de passage, la constante d’équilibre, le ratio volumique
entre les débits des réactifs, les concentrations des débits entrant et la stoechiométrie de réaction,
sont les plus influents quant a I'obtention d'un optimum en conversion lors de I'étagement. Cet
étagement doit permettre une modification locale de ces paramétres dans chacun des réacteurs,
leur permettant d’opérer dans des conditions optimales, conduisant a une meilleure conversion
globale. On essaye donc de trouver un agencement permettant non pas de convertir au maximum
sur chaque réacteur, mais d’obtenir un état de sortie du premier réacteur conduisant a des
conditions idéales dans le second.

Une deuxiéme étude sera menée sous Aspen Plus afin d’observer I'impact de la séparation
du glycérol sur le rendement de la réaction de transesterification de la trioléine par le métha-
nol. On considerera plusieurs étages de réaction-séparation, composés dun RPA a I'équilibre
thermodynamique et d'une série de flashs et décanteurs, et on cherchera a étudier I'impact du
nombre d’étages considérés sur la conversion des glycérides et la consommation énergétique
du procédé. Pour ce faire on observera I'évolution de la conversion en glycérol lié et 'exergie
fournie au procédé en fonction du ratio molaire d’alimentation et du nombre d’étages de réaction-
séparation. Cette étude rapide visera a déterminer s'il est envisageable par cette méthode de
diminuer I'excés de méthanol sans compromettre la production en ester.

1 Etude de I'étagement en réactif sur une série de deux réacteurs
parfaitement agités

Dans cette premiére partie, c’est le systéme d'une réaction équilibrée soumise a un étagement
en réactif qui sera étudié. Le systéme est présenté avant d’obtenir les équations exprimant
la conversion en un réactif en fonction de divers parametres. Linfluence de ces différents
parametres sur la conversion est ensuite étudiée. On cherche a obtenir les conditions optimales
qui permettent de conduire le systéme a une conversion plus importante lors de I'étagement de
'un des réactifs dans le cas d’'une réaction équilibrée.

1.1 Présentation du probléme des alimentations étagées et des modéles considérés,
définitions

On considére 'agencement de réacteurs présenté en figure 2.1 dans lequel prend place la
réaction équilibrée décrite en équation 2.1 :

Ke
VaA+vgB — veC+vpD (2.1)

Note : La convention adoptée dans ce chapitre est d’avoir un chiftre positif pour tous les
coefficients stoechiométriques. Ainsi, que 'espéce soit un produit ou un réactif, on pose v > 0.

Le systéme est composé de deux réacteurs en série. Deux types de réacteurs seront considérés
pour le développement des équations : deux réacteurs parfaitement agités puis deux réacteurs en
écoulement piston. L'alimentation en réactif A se fait intégralement en entrée du réacteur R1,
tandis que I'alimentation en réactif B peut s’effectuer de maniére étagée entre les entrées des
deux réacteurs. On suppose que seules les espéces A et B sont introduites en entrée du systéme.
Les hypotheses régissant le systeme sont les suivantes :

— phase liquide idéale parfaitement homogene,

- régime permanent,
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Fpo = QBoChro @2 =(1-a)Qpo
q1 = a@Qpo
0 0 Réacteur 1 ! ! Réacteur 2 2—,
Fa0=Qa0Ca0
QR1 QRe

Figure 2.1 - Systeme d'étude de deux réacteurs en série avec alimentation étagée en réactif B.

régime chimique pur (absence de limitations au transfert de matiere),

liquide incompressible,

systeme isotherme et isobare,

volume Vg et Vg des 2 réacteurs égaux,

- concentrations en entrée en espéces C et D nulles.

On note Qg; et Qg2 les débits volumiques respectifs traversant les réacteurs R1 et R2 :

Qr1=Qa+q
Qr2 = Qa0+ Qpo (2.2)

avec Qo le débit volumique de I'espece A pure en entrée du systeme, Qpo le débit volumique
de I'espéce B pure en entrée du systeme et q; le débit volumique de I'espéce B entrant dans le
réacteur R1.

On définit le ratio d’alimentation @ comme le rapport entre le débit d’alimentation en espéce
B dans le premier réacteur ¢, et le débit de B global Qpy :

_ Q.
Qgo

On définit le ratio molaire M entre 'espéce A etI'espece B en entrée du systeme par I'équation
24:

(2.3)

M==2 (2.4)

avec Fy et Fpo les débits molaires respectifs en espéces A et B a 'entrée du systeme. On définit
de la méme maniére le ratio volumique R :

_ Qro
Qa0

On peut noter que ce rapport de débits volumiques R peut étre relié au ratio molaire M par la
relation suivante :

R (2.5)

C
R=M2 (2.6)
Cgo
avec Cy et Cp les concentrations des espéces A et B dans leurs flux respectifs d’alimentation.
On note X4; la conversion en espéce A dans le réacteur R1, définie par 'équation 2.7 :
Fpo—Fax

Xgy=—"—= (2.7)
Fao
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avec Fy; le flux molaire en A au point 1, sortie du premier réacteur. De par la définition de la
conversion dans le premier réacteur R1 on obtient le systeme suivant :

VB
Fp1=aFpy— V_FAOXAI
A

ve
{ Fc1=—FaoXa1 (2.8)
VA

VD
Fp1 = —FpXm
VA

avec Fj le flux molaire en espéce i en sortie du réacteur R1 et v; le coeflicient steechiométrique
de I'espéce i dans la réaction donnée en équation 2.1.

De méme, on note X2 la conversion en espece A dans le réacteur R2, définie par I'équation

2.9: F F
A1~ Faz
Xpp=—""" (2.9)
Fa

avec F4 le flux molaire en espece A a la sortie du deuxieme réacteur R2. On peut ensuite écrire
pour les autres espéces les débit molaires sortant du réacteur R2 :

VB
Fpy = Fpyr — —Fa1 X a2
Va

ve
{ Fco=Fc1 + V_FAlXAZ (2.10)
A

VD
Fpy =Fp; + V_FAIXAZ
A

avec Fj le flux molaire en espéce i en sortie du réacteur 2. Par étagement de I'espece B, le flux
molaire de B entrant dans le deuxiéme réacteur Fp,/ est composé du flux sortant du premier
réacteur et du flux en B non distribué dans le premier réacteur :

Fpy=Fp1+(1-a)Fpg (2.11)
En reprenant les équations 2.8 on peut modifier les équations 2.10 et obtenir des equations en
fonction de X 47 et X 4o :
VB
Fpy = Fpo - V_FAO [Xa1 + Xa2(1 = Xa1)]
A

ve
{ Feo = V_FAO[XAl + (1= Xa1) X a2l (2.12)
A

VD
Fpy = V_FAO [Xa1 + (1 —Xa1)Xa2l
A

Les expressions des concentrations en espéce A et B en entrée et sortie de chaque réacteur
nous seront utiles par la suite. La définition du systéme donne pour les débits molaires en A et B
a l'entrée du premier réacteur R1 :

{FAO’ =Fao (2.13)

Fpy = aFpy
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d’ol en terme de concentrations en entrée de réacteur R1, en utilisant les équations 2.2 et 2.5 :

Cao
Ca0 = TT0R
. akCw (2.14)
Bo™ = 1+aR

On peut de plus obtenir les concentrations en sortie du réacteur R1, C;; et en entrée du

réacteur R2, C;y/ :
Cao(1—Xa1)

1+aR
_ aRCpy  CaoXa1

" 1+aR 1+aR
Cao(1—Xa1)

1+R
RCpo  vp Cao(l = Xa1) (2.16)

1+R vy 1+R

Ca
(2.15)

Bl

Car =

Cpr =
On définit enfin la conversion globale en espéce A sur le systeme :

_ Fao—Faz
Fao

Cette conversion globale peut s'exprimer en fonction des deux conversions locales X4; et Xo :

X, (2.17)

Fapo—F
x, = L0 Faz
Fao
—1_ Far1(1 - X2)
Fao
—1- Fao(1—Xa1)(1 - X42)
Fao

Xa=Xa1+Xa2—Xa1Xa2 (2.18)

On obtient en équation 2.18 I'expression de la conversion globale en A en sortie du systeme en
fonction des conversions locales en A en sortie de chaque réacteur.

La conversion globale en espece B peut directement étre déduite de la conversion en espéce
A. On définit cette conversion en B, Xp, de la méme fagon que la conversion en A, X4 :

Fgo—F,
Xp = B0~ “B2 (2.19)
Fpo
d’ot, en utilisant les équations 2.12 et 2.18 :
Fgo—F
X = LB~ FB2
Fpo
Fpo - %FAO(XAZG — Xa1) + Xa1)
- Fpo
Xp= B x (2.20)
B= VAM A '

Les deux conversions ne sont liées que par le ratio molaire d’entrée et les coeflicients stoechiomé-
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triques, et on remarque bien que dans le cas d'une alimentation qui respecte la steechiométrie on
aX A= X B-

La configuration particuliére de réacteurs considérée ici a pour conséquence de modifier le
temps de séjour des espéces dans le premier réacteur, en fonction entre autre, du parametre
d’étagement a. On note le temps de passage global dans I'ensemble du systéme 7 et les temps
de passage dans les réacteurs R1 et R2 respectivement 7 et 72, définis par :

Vil +V,
Tg:._BL__EE (2.21)
Qa0+ Qpo
1%
7] = =% (2.22)
Qr1
1%
T, = —2 (2.23)
Qr2

avec Vg1 et Vpo les volumes respectifs des réacteur R1 et R2 (considérés égaux dans nos
hypotheses). On peut alors en déduire I'expression du temps de passage dans le réacteur R1, 74,
en fonction du temps de passage global 7, du ratio volumique R et du parameétre d’étagement
a:

T4(1+R)
- 2(1+aR)

En ce qui concerne le deuxiéme réacteur, le temps de passage n'est pas affecté par I'étagement
puisque quelle que soit la valeur de a, I'intégralité du fluide entrant dans le systéme passe par ce
deuxieme réacteur. Son temps de passage 7, est donc constant :

T (2.24)

Tg
Top=— (2.25)

2
On considérera dans un premier temps que la sortie de chaque réacteur est a I'équilibre. Le
type de réacteur n'a alors pas d'importance dans la mise en place des équations conduisant aux
conversions en sortie des réacteurs. Dans un second temps une cinétique sera introduite pour
le cas de RPAs, toujours afin de déterminer les équations permettant d’obtenir les conversions
en sortie de chaque réacteur et la conversion globale en espéce A. C’est la cinétique définie par

I'équation 2.26 qui sera considérée.

r=kC*Cy?—k1C.XClP (2.26)

avec kj la constante cinétique de la réaction directe et k_; celle de la réaction indirecte.

C’est une cinétique dont les ordres partiels par rapport a chaque constituant A, B, C et D
sont égaux aux coefficients stoechiométriques. En effet une cinétique ot les ordres ne sont pas
égaux a ces coefficients serait trés complexe a considérer. Dans le cas d’une réaction élémentaire,
la constante d’équilibre est égale au ratio des deux constantes cinétiques :

Keg =7 (2.27)

1.2 Mise en équation du probléme

La résolution du probléme va étre abordée en plusieurs étapes. Dans un premier temps,
on considérera I'équilibre systématiquement atteint en sortie de réacteur, puis la cinétique de
I'équation 2.26 sera considérée dans des RPAs. Les expressions pour les conversions en espéce A
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X a1 et X4o en sortie de chaque réacteur seront obtenues, ainsi que la conversion globale X 4. Le
cas du réacteur piston est abordé en annexe A.

1.2.1 Cas d’un systéme a l’équilibre

Le type de réacteur considéré n'est ici pas important dans la mesure ot 'on considére un
systeme a I'équilibre, ou la vitesse des réactions directe et inverse sont égales. On rappelle
la définition du quotient de réaction Q, correspondant a la réaction élémentaire donnée en

équation 2.1.
vc VD

a- a
c “p
ay ag
avec a; l'activité de I'espece i. On rappelle que I'on considére ici un liquide idéal. Cactivité est

définie de fagon générale comme suit :

_ YiCi
a; = CO

(2.29)

avec v; le coefficient d’activité de I'espéce i et C° la concentration de référence que I'on prendra
égale 3 1mol.m™>, et qui sera donc omise par la suite par soucis de clarté. Le systéme étant
considéré idéal, les coeflicients d’activité y; sont égaux a I'unité.

Si le systéme est a I'équilibre, on a alors en sortie de réacteur égalité entre la constante
d’équilibre du systeme K, etle quotient réactionnel Q, défini en équation 2.28. En tenant compte
de 'hypothese d’idéalité, on a pour chaque réacteur i :

clecyp
Ci “Di

Keqg = —2—21 (2.30)
CaiChi

Sachant que le débit volumique est constant dans chaque réacteur, on en déduit pour le
réacteur i : ve vp
1 FoiFp,

ed = SAv VA VB
QRi AiFBi

(2.31)
aveCAV=vc+Vp—Vvs—Vpg.
L'équation 2.14, donnant la concentration en entrée du réacteur R1 peut étre modifiée en :

Fao _ Cao
QRI 1+aR

(2.32)

En considérant les équations 2.8, 2.31 et 2.32, on déduit donc I'équation suivante ayant pour
solution la conversion dans le premier réacteur Xffl’ :

(2.33)

ve veq)\ Ve (v eq\VD
(Ce xal)” (axid)
eq = v
1+aR eqyva eq)’®
(1-X,) (“M_ %Xm)

Keq est une constante positive. Le numérateur de la partie droite de I'équation 2.33 étant
positif, afin d’assurer que le dénominateur reste positif, la solution de I'équation est soumise
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aux contraintes suivantes :

eq
0<X, <1
eq VA
0<X,, <a—M
v
B
Par un raisonnement similaire a I'aide des équations 2.12 et 2.31, on en arrive a 'équation
. . . o\ 7 e
ayant pour solution la conversion en sortie du deuxiéme réacteur X Ag :

eq eq, v-eq eq eq, yeq
B ( Cao )M [Z_i (X1 + (1= XAl)XAz)]VC[Z_i (Xy1 + (=X, DX 51"
eq =

(2.34)
L+R) (1= X5]) (1= XgIIvalM = 72 (X5] + (1 - XD X1V

De méme que pour le premier réacteur, la solution de 'équation 2.34 doit répondre aux criteres
suivants, afin d’assurer que la partie droite de I'équation reste positive :

eq
0<X <1
Yap - x5
eq VB Al
O X < T xer
Al

Il est a noter que pour obtenir 'équation 2.34, une relation, similaire a celle de I'équation 2.32,
entre la concentration en A dans le flux d’entrée, C 4, le débit dans le deuxiéme réacteur, Qry, et
le flux molaire d’entrée en A, Fj, est nécessaire. Cette relation est la suivante et s'obtient a partir
des équations 2.2 et 2.5 :

Fao _ Cao
QRZ 1+R

On obtient donc ici les conversions en sortie du premier et second réacteur, respectivement
Xa1 et Xa2. Afin d’obtenir la conversion globale, on utilisera 'équation 2.18. Ces conversions
fournissent une indication quant a la conversion qu’il sera possible d’atteindre avec le systéme
lors de I'étagement.

Des simplifications permettant la résolution analytique des équations 2.33 et 2.34 seront
introduites dans la suite du chapitre.

(2.35)

Note: Les équations 2.33 et 2.34 semblent avoir une dimension de concentration a la puissance
Av. Ceci est simplement dt au fait que la concentration de référence C° a été omise pour
simplifier la lecture. La constante d’équilibre est bel et bien adimensionnelle et C4o devrait étre
divisé par C°.

1.2.2 Introduction de la cinétique dans la série de réacteurs

On considere ici le méme systeme que précédemment, composé de deux RPAs en série, mais
cette fois ci soumis a la cinétique décrite en équation 2.26 que I'on rappelle ici :

r=kCACy—kClECLP (2.26)

Afin de faciliter la mise en place des équations on introduit le nombre de Damkéhler, Da.
Ce nombre adimensionnel basé sur un des composants du systéme pour une réaction donnée
décrit le rapport entre le temps de passage et le temps caractéristique de réaction en entrée de
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réacteurs :

T
Da=-% (2.36)
tr

Un systeme présentant un nombre de Damkohler faible (Da < 1) est un systéme dont le temps
de réaction est supérieur au temps de passage. Il s'agit donc d’un systeme qui présentera une
conversion relativement faible. En revanche un systéme présentant un nombre de Damkaohler
élevé (Da > 1) est un systeme dont le temps de passage est supérieur au temps de réaction. On
peut alors s’attendre a des conversions plus élevées.

En utilisant cette définition, on définit un nombre de Damkéhler global de la réaction directe
en entrée de réacteur Da' relatif a Pespéce A comme suit :

Da" =kt Ca7 C (2.37)
ce qui conduit en utilisant I'équation 2.6 a I'expression suivante :
(1) _ vatvp—1 M\
Da” =C,; kitg = (2.38)

On a de plus un nombre de Damkohler global en entrée de réacteur de la réaction inverse
Da" Y relatif 3 Pespéce A défini comme suit :

Da"™ =P k1, (2.39)

Le choix de définir le nombre de Damkohler par rapport a 'espéce A vient du fait que c'est
la conversion en cette espece qui va étre étudiée. Ainsi on pourra se référer aux affirmations
précédentes concernant le lien entre nombre de Damkéhler et conversion.

Les deux nombres de Damkohler sont liés par la relation suivante :

Da™V =

CADa® (R \vs
AO—( ) (2.40)

Koy \M

Le deuxieme nombre de Damkohler défini en 2.39 permet de comparer le temps des réactions
dans le sens direct et inverse. En effet, Da"™" caractérise la réaction dans le cas ot I'intégralité
de A est instantanément convertie en C et D.

L'obtention des équations dont la résolution meéne a la conversion en sortie des deux réacteurs
se fait a 'aide d’'un bilan de matiére en espéce A sur chaque réacteur. On considere dans un
premier temps une série de réacteurs parfaitement agités. Les résultats en réacteur piston sont
détaillés en annexe A.

1.2.3 Cas thermo-réactif dans une série de réacteurs parfaitement agités

On se place dans le cas ou les réacteurs sont assimilables a des RPAs en régime permanent.
Un premier bilan sur 'espece A dans le réacteur R1 donne :

Fpo—1Vp1 =1 - Xa1)Fao (2.41)
d’ot avec I'équation 2.26 :

FpoXa1 = (kiCliChl — k1 CLSCHY) Vi (2.42)

Al1~B1
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avec Cjp la concentration en espece i dans le réacteur R1, d’oui :

FYAFE FSFP
FpoXn = (k14— —k chlcj; Va1 (2.43)
R1

En reprenant les équations 2.8 on obtient :

[Fao(1 = XaD1"4[Fpy — 12 FaoXa1]"® [Z_ZFAOXAI]VC (32 FaoXa1]"?
FaoXa = |k Qs -k QI VR
(2.44)
dou:
(s Frat - Xal [aM = X0l Fu6™P7 X" (2 X"
XAl - 1 QVA+VB ! QVC+VD VR]
(2.45)

En reprenant I'équation 2.22 définissant le temps de passage dans le premier réacteur 7, et
I'équation 2.32, 'équation 2.45 peut étre modifiée en :

CAO va+vp—1 Vg VB
Xa1 = kina ( ) [(1-=Xa)]" |aM ——X a1 (2.46)
1+aR VA
CAO vc+vp—1 Ve vp vD
—k_111 ( ) XAl _XAI
1+aR Va

En reprenant les expressions de 71 en fonction de 7¢ (équation 2.24) et les expressions des
nombres de Damkohler en équations 2.38 et 2.39, on arrive a I'équation finale ayant pour solution
la conversion dans le réacteur R1 :

a(l)

X 1—Xa)%4
Al = (M)V( A1)

vc VD
-1 |Vc VD

—Da( D _XAl _XAI
VA VA

VB
(IM——XAl 1

(2.47)

avec Da Y le nombre de Damkéhler relatif a espéce A pour la réaction en sens direct a lentrée du

premier réacteur et Dcll Y le nombre de Damkohler relatif 4 Iespéce A pour la réaction inverse

1)

a l'entrée du premier réacteur. Da, est défini comme suit :

Dal" = kT, C}AT CH, (2.48)
ce qui conduit en utilisant les équations 2.6 et 2.14 a :
CAO va+vp—1
Dal’ =kt ( aM)"? 2.49
1+aR () ( )
ot encore en fonction du nombre de Damkéhler global Da™ :
pa® = PACAER) oy 250
N = 0t aryars R (250
Dag_l) est défini comme suit :
C vc+vp-1
Dal™V = k1 ( A0 ) (2.51)
1+aR
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ou encore en fonction de Da'™" :

Da = Da"P(1+R)
4 = ve+v
2(1+aR)Ve+vp

(2.52)

Léquation 2.47 n'est pas définie en a = 0. Dans ce cas, aucun B ne circule dans le premier
réacteur et la conversion est donc nulle dans ce réacteur R1.

Par un raisonnement similaire, en effectuant un bilan en espéce A sur le deuxiéme réacteur
et en saidant des équations 2.12, on peut obtenir 'équation ayant pour solution la conversion
X a2 dans le deuxiéme réacteur :

1-X41)X VB
Xl -Xa) = Da®(- Xa)(1 - Xpp)'a |1 - L 2A0Xa (2.53)
VA/VBM—XAl
ve VD

D |YC _
Da, 5 (Xa1 + (1 —Xa1)Xa2)
A

VD
— (Xa1+ (1 — Xa1) Xa2)
VA
avec Dag) le nombre de Damkohler relatif a 'espece A pour la réaction en sens direct dans
le deuxieme réacteur et Daé_l) le nombre de Damkahler relatif a I'espece A pour la réaction

inverse dans le deuxieme réacteur. Daél) est obtenu a partir des équations 2.6, 2.15 et 2.16, ainsi
que 'équation suivante :

Dal" = kT, CYAT CYE, (2.54)
d’ou W ,
Da R\"® v
1 _ va—l B VB
= — 1-X M-—X 2.55
2 = 30 Ryare ] (M) (1-Xa)™( " A1) (2.55)
et 1
Da*™
=D _
Da, ~ = S0+ Ryl (2.56)

La résolution des équations 2.47 et 2.53 permet d’obtenir les conversions en A en sortie du
premier et deuxiéme réacteur. En utilisant la relation 2.18 on peut ensuite obtenir la conversion
globale du systéme en A.

Les équations permettant d’obtenir les conversions en sortie des réacteurs et du systeme
global ont été établies pour le cas général du RPA. Un cas simplifié va maintenant étre étudié, afin
de pouvoir obtenir des solutions analytiques des équations développées pour la série de RPAs.

1.3 Résolution analytique des équations pour une réaction équilibrée d’ordre 2 avec
coefficients stoechiométriques égauxa 1

On se place désormais dans un cas simplifié afin d’obtenir des solutions analytiques aux équa-
tions 2.47, 2.53. La réaction considérée, de constante d’équilibre K, est désormais simplifiée en :

Keq
A+B=C+D (2.57)

Les coefficients stoechiométriques sont donc tous prix égaux a l'unité: vy =1,vg=1,v¢c=1et
vp =1 (on adopte par la suite la notation v = [v4,vp,vc,vpl = [1,1,1,1]). Les ordres partiels par
rapport a chaque espece sont donc égaux a 'unité dans la cinétique.

La constante d’équilibre est obtenue par I'équation 2.27 et on considére ainsi la cinétique
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suivante : .
r=k|CaCp——2CcCp (2.58)
eq
Da® (R
En raison de 'égalité des ordres partiels de réaction, on a Da'™" = T (]\_/[) Pour alléger
eq

les équations, la notation Da = Da™ sera adoptée pour la suite de ce paragraphe 1.3 pour le
nombre de Damkohler global dans le cas d’une cinétique olt Av = 0, c’est a dire ou les ordres
de la réaction directe et inverse sont égaux. Ainsi le nombre de Damkoéhler référant au premier
réacteur et deuxiéme réacteur pour la réaction directe sont respectivement Da; et Da,. Ces
nombres de Damkéhler sont donc définis comme suit :

M
Da= kTgCAOE (2.59)
Da(1+R)
Y 2.60
N a+ar?” (2:60)
Dar=—2% R x. (2.61)
2T 20+RM Al '

On étudiera dans un premier temps le cas des deux réacteurs parfaitement agités régis par les
équations 2.47 et 2.53.

1.3.1 Résolution analytique pour une réaction équilibrée d’ordre 2 a I'équilibre en
sortie de réacteurs

On commence avant tout par se placer dans le cas ol la réaction atteint son équilibre en sortie
de chaque réacteur. On reprend les équations 2.33 et 2.34, et en simplifiant avec les hypotheses
sur les coeflicients stoechiométriques on obtient le systéme d’équations suivant :

eq?
‘T = x4y (@M - X°T)
Al o Al eq e (2.62)
K (Xpp (1= Xyy) + Xy)
eq

= eq eq eq eq eq
(I- XAl) (1- XAZ) (M~ XAl - XAZ (I- XAl))

Les conditions sur les solutions de ce systeme d’équations sont adaptées de celles précédem-
ment établies :

eq
0<XA1<1
0< Xyl <aM

eq
0<XA2<1

eq
M—XA1

0<X¥<c— Al
A2 eq
1-X,

Ce systeme d’équations, résolu avec les contraintes données ci-dessus, donne les solutions
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suivantes pour la conversion a I'équilibre en sortie des réacteurs R1 et R2 respectivement :

(1+aM)—\/(1+aM)2—4aM(1—KLM)

Xyl = . (1 m ) (2.63)
eq
, M 1—2Xf{17(1 —KLq) - \/(1+M)2—4M(1—KLW)
Xpp = (2.64)

2(1—Xf“17)(1—KLeq)

La conversion globale a I'équilibre pour le systéme complet est donnée ensuite par I'équation
2.18. Ces solutions nous permettent de déterminer le maximum de conversion atteignable pour
un systéme donné.

Les équations déduites du modéle en RPA vont maintenant étre adaptées au cas simplifié afin
d’en obtenir les solutions analytiques.

1.3.2 Résolution analytique des équations avec cinétique en RPA pour une réaction
équilibrée d’ordre 2

On se place dans le cas d’'une série de RPAs. Les équations 2.47 et 2.53 sont modifiées en
accord avec les nouvelles hypotheses sur la stoechiométrie et la cinétique (équations 2.57 et 2.58).
Le systéme d’équations suivant est obtenu :

X _Ddl
AL™ aM

1
(1-Xa1) (@M - Xa1) — — X5,

y Xa2(1 =Xa1)(M = Xa1) = Day | (1 = Xa1)(1 = X2) [M = (Xa1 + (1 = Xa1) Xa2)] (2.65)

(Xa1 + (1= X41) X a2)?

eq

avec Da, et Dajy les nombres de Damkahler de la réaction directe relatifs au premier et deuxiéme
réacteur respectivement, définis en équations 2.60 et 2.61. Apres réarrangement, on obtient :

2M (1+ aR)?
Dal+aM)+ —— | +aDaM =0
R 1+R

2 ].

eq

1
) Xiz(l—XAl)ZDd(l— )—XAz(l—XAl)

eq

Da(M+1—2XA1 (1—

) 2M
+—(1+R)
R

eq
X2
Al | _

+Da|(1-Xa)(M—-Xa)— =0

(2.66)
Les solutions sont soumises aux mémes contraintes que dans le cas thermodynamique précédent :

0<Xa1<1
O0<Xm<aM
0<Xp<l1
M-X
0< Xpp< ——AL
I_XAI
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Ces contraintes assurent que le coté droit des équations 2.65 reste positif.
Apres résolution on obtient les conversions en sortie de chaque RPA :

2M A+aR’ | nyacl 4 g M) — /A

Xy = B LR 1 (2.67)
2Da(1 - K—q)
avec : 9
2M (1+ aR)? ) 1
A =|Dal+aM)+ —— | —4Da"aM|1-
R 1+R eq
et:
—B-VA;
Xpp=——7-2 2.68
A2 T (2.68)
avec :
Ap = - 488
1
{=Q1-Xa)*Da (1 - )

p=—1-Xa)

1 2M
Da(M+1—2XA1(1— ))+—(1+R)

eq R

{=Da

X2
(1= Xa1) (M- X4y) — =2

La conversion globale est ensuite obtenue avec la relation 2.18.

On a donc ici obtenu les expressions analytiques exactes permettant de connaitre les conver-
sions en sortie de chaque réacteur lors de I'étagement d’'une espece B entre deux RPA dans le
cas de notre cinétique. Les parametres intervenant dans les expressions des conversions sont :
le parametre d’étagement a, la constante d’équilibre K, le ratio molaire M, le ratio volumique
R et le nombre de Damkohler du systéme global. La portée de I'influence et de I'importance de
chacun de ces parameétres seront étudiées par la suite.

Il est possible pour certains cas particuliers d’obtenir des expressions plus simples des
conversions. En effet si'on considére le cas d’'une réaction quasi totale, ot la constante d’équilibre
est donc tres largement supérieure a 'unité, ou encore le cas d’une réaction dont la constante
d’équilibre est égale a I'unité, alors les conversions en sortie des réacteurs R1 et R2 sont
simplifiables. Ces simplifications sont disponibles en annexe A

1.4 Etude de l'influence des différents paramétres sur le systéme

Diftérents parametres vont ici étre étudiés quant a leur impact sur la possibilité d’apparition
d’'un optimum dans la conversion en espece A lors de I'étagement en espece B sur le systéme de
deux réacteurs en série décrit en figure 2.1. Le tableau 2.1 liste les parametres qui seront étudiés,
les bornes du domaine d’étude ainsi que I'objectif de I'étude liée a ce parametre.

1.4.1 Influence des paramétres usuels sur la conversion en espéce A dans le cas d'une
série de deux RPAs sans étagement

Linfluence de certains parameétres va ici étre détaillée pour le modele de réacteurs décrit
en section 1.2. Les effets du temps de passage global 7; (par I'intermédiaire du nombre de
Damkéhler Da'"), du ratio molaire M, du ratio volumique R, de la constante d’équilibre K,
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Tableau 2.1 - Paramétres considérés lors de I'étude de I'apparition d'un optimum par étagement ainsi que leur
bornes.

Da | 1x1072-1x10* Ftude de l'influence du nombre de Damkohler. Permet
I'étude de I'influence du temps de passage pour une
réaction donnée a concentrations d’entrée fixées.

Keq | 1x107*-1x10° | Ftude de I'influence de I'équilibre thermodynamique sur
l'apparition d’'un optimum en conversion lors de
I'étagement.

Cao | 1x107%-1x10°% | Etude de linfluence de la concentration du débit d’entrée
en espece A non étagée sur 'apparition d’'un optimum en
conversion lors de I'étagement. Incidence d’un solvant
diluant 'espéce dans son débit propre.

R |1x1072-1x10* Etude de I'influence du ratio des débits volumiques sur
'apparition d’'un optimum en conversion lors de
I'étagement. Conséquence d’une augmentation d’'un débit a
nombre de Damkohler (et donc temps de passage) fixé.

M | 1x107%-1x10* Etude de I'influence du ratio molaire d’entrée entre les
especes. Analyse des possibilités de réduction de ratio
molaire tout en conservant I'objectif de conversion.

et de la concentration initiale en A C4o vont étre étudiés. Létagement n'est pour I'instant pas
pris en compte, et I'intégralité de I'espéce B est introduite dans le premier réacteur. Les équations
sont donc utilisées avec a = 1. Dans un premier temps afin de s'affranchir de I'effet de 'exces de
réactif sur le déplacement d’équilibre on se placera dans le cas M = vg/v 4. Létude sera menée
sur un réacteur parfaitement agité mais reste valable pour un réacteur piston.

Influence du temps de passage rgv
o B s . . s
Le cas stoechiométrique avec M = — est considéré. Le ratio volumique est fixé a une valeur

Vv
de R =1, la constante d’équilibre est ﬁx/ée ala valeur de K, =1 et la concentration initiale a une
valeur de C 40 = 1mol.m™3. Cpy est calculée a l'aide de I'équation 2.6. Ces valeurs sont choisies
afin de n'observer que I'influence du temps de passage sur le systeme. Cette influence est présente
par l'intermédiaire des nombres de Damkohler Da'” et Da"™ dont les expressions sont données
en équations 2.38 et 2.39. Le nombre de Damkohler est directement proportionnel au temps de
passage dans le systeme. Ainsi si la concentration initiale C o, les coefficients stoechiométriques,
la constante d’équilibre K, ainsi que la constante cinétique k sont constants alors la variation
du nombre de Damkéhler traduit directement la variation du temps de passage 7.

On s’attend logiquement a ce qu'une augmentation du temps de passage provoque une
augmentation de la conversion en sortie du réacteur, et ce quels que soient les coefficients
stoechiométriques considérés. En figure 2.2 sont représentés les conversions en A X, en sortie
de la cascade de deux RPAs en fonction du nombre de Damkéhler Da', pour différentes
stoechiométries.

Plus le nombre de Damkéhler Da'™ augmente, plus la conversion en espéce A augmente.
Lorsque le temps de passage augmente, les conversions en A augmentent quelle que soit la

1)
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log(Da')

Figure 2.2 - Influence du nombre de Damkéhler de la réaction directe Da'Vsur la conversion en espéce A en sortie

dunRPA-M=vg/va Keg=1R=1Cpo= 1mol.m=3, ki1 constante.

stoechiométrie considérée, jusqu’a atteindre un palier correspondant a I'équilibre. Cette valeur
des conversions a I'équilibre correspond pour la conversion en A a celle déterminée a l'aide
de I'équation 2.33 avec a = 1. Linfluence de la constante d’équilibre qui gouverne en grande
partie ces équations est étudiée dans le paragraphe suivant. La stoechiométrie, qui présente
également une grande influence, est étudiée par la suite. On remarque cependant que pour
de faibles nombres de Damkohler et donc un faible temps de passage, les stoechiométries avec
des réactifs présentant des coefficients stoechiométriques plus faibles que ceux des produits (ou

égaux) meénent a une meilleure conversion que si ces coeflicients sont supérieurs.

Influence de la constante d’équilibre K.,

La constante d’équilibre est définie comme étant le ratio entre les deux constantes cinétiques
des réactions directe et inverse, comme défini dans I'équation 2.27. On rappelle que cette
définition n’est valable que dans la mesure ol les ordres partiels de réactions sont égaux aux
coeflicients stcechiométriques de la réaction, c’est a dire dans le cas d’'une réaction élémentaire.

En figure 2.3 est illustrée 'effet de la constante d’équilibre sur la conversion a I'équilibre en
sortie des réacteurs. On conserve les valeurs des paramétres du paragraphe précédent. Le nombre
de Damkohler r’intervient pas dans la détermination de la conversion a I'équilibre.

Quelle que soit la steechiométrie, plus la constante d’équilibre augmente plus la conversion
sapproche de la valeur maximale. Pour une constante d’équilibre supérieure a 10* la réaction est
considérée irréversible, ce qui se traduit par le plateau en conversion qui commence a apparaitre
sur la figure 2.3 pour les hautes valeurs de K.

Une égalité de la conversion a I'équilibre apparait pour une valeur de constante d’équilibre de
Keq = 1 pour quatre des stoechiométries considérées.

Influence générale de la stoechiométrie
Ce paragraphe s’attachera a I'observation de I'influence des coeflicients stoechiométriques et
donc des ordres partiels de réaction sur le comportement du systeme. On aborde ici I'influence
globale de la steechiométrie, mais certains parametres peuvent avoir des effets différents en
fonction de cette stoechiométrie, comme le ratio molaire qui est étudié plus tard.
Les figures 2.2 et 2.3 illustrent, en plus de I'influence du temps de passage global et de la
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Figure 2.3 - Influence de la constante d’équilibre K., sur la conversion a I'équilibre en espéce A- M = vp /vy,
R=1,Cpo=1mol.m™3.

constante d’équilibre, I'influence de la steechiométrie sur les conversions en A et B en sortie
du RPA sans étagement. Le systeme se comporte de maniére identique lors de la variation du
coefficient stcechiométrique de I'espece C ou de I'espéce D. Ainsi si on considere un systéme
présentant des coefficients v¢ = ¢ et vp = d, il se comporte dans notre cas de la méme fagon
qu’un systéme présentant les coeflicients v¢ = d et vp = c. Ainsi la conversion correspondant
au cas v = [1,1,1,2] n'est pas présentée puisque identique au systéme v = [1,1,2,1]. On rappelle
que les cas considérés ici sont tous a la steechiométrie en entrée de réacteur.

On considére le cas v = [1,1,1,1] comme référence. Pour K., = 1 en se placant a I'équilibre
thermodynamique, augmenter uniquement le coefficient stoechiométrique de 'espece A a pour
conséquence d’en diminuer la conversion a I'équilibre. Modifier le coefficient de B n'influence
pas la conversion en A a I'équilibre. Cette situation est illustrée en figure 2.2 a Da > 1000 avec
les cas v =[1,2,1,1] et v = [2,1,1,1] pour lesquels Av < 0. Lorsque I'équilibre n'est pas atteint
en revanche, 3 méme nombre de Damkohler, la conversion en A est moins importante pour un
systeme avec un coefficient steechiométrique plus élevé pour A ou B que pour un systeme ot ces
coefficients sont égaux a I'unité.

Le deuxiéme cas correspondant a Av = 0, v = [2,1,2,1], conduit a la méme conversion a
'équilibre que v =[1, 1,1, 1]. En revanche pour les nombres de Damkohler faibles, la conversion
en A est moins importante et suit celle des systemes Av < 0.

Ainsi, pour K,; = 1 a I'équilibre, la stoechiométrie n'a d’influence que si Av <0 et vy > vp.
Dans ce cas la conversion en A diminue. Hors équilibre thermodynamique, un coeflicient
stoechiométrique plus élevé pour B que pour A favorise la conversion en A.

On observe en figure 2.3 que pour des constantes d’équilibres plus faible que I'unitée, K, <
1, les conversions a I'équilibre sont plus élevées lorsque les coefficients stoechiométriques des
produits ont des valeurs élevées. La conversion du systéme avec vp > v4 et Av < 0 est également
plus élevée que le cas de référence. Pour des valeurs de constantes d’équilibre supérieures a I'unité,
cette tendance s'inverse et C’est le systéme référence qui présente les meilleures conversions a
I'équilibre. Dans les deux cas K4 < 1 et K¢ > 1 la stoechiométrie pour laquelle Av <0 etvs > vp
présente la moins bonne conversion a I'équilibre. Lorsque K4 > 10° on commence a observer
un regroupement de toutes les courbes, montrant que quelque soit la stoechiométrie le systéeme
peut étre considéré comme étant irréversible.
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Influence de la concentration entrante C,
La concentration en espece A du courant d’entrée a une influence sur les conversions en sortie.

Cette concentration a une influence :
Av

eq
pour X ,;

Cao )M ot ( Cao
(1+aR) 1+R)
et XZZ respectivement, comme vu dans les équations 2.33 et 2.34,

— sur les conversions a 'équilibre, qui dépendent de (

— sur les conversions en sortie de réacteur X,4; et X4o par l'intermédiaire des nombres de
Damkélher Da'V et Da"™Y lorsque I'on nest pas a 'équilibre thermodynamique.
Linfluence de la concentration sur I'équilibre va d’abord étre étudiée. La figure 2.4 présente

7 . . \ 7 o1 \ e . .
I'évolution de la conversion a I'équilibre en espece A, X Aq, en fonction de la concentration
b 7 3\ . /4 . /4 . b /4 2\ VB
d’entrée de cette espece Cyp pour différentes steechiométries, des courants d’entrée 3 M = —,
VA
une constante d’équilibre de 1, et un ratio volumique de 1.

1 -...,_.j. T T T T T T _,_Js‘—"‘""‘--—
0.8 | Lo —v=[1111]
ISCAR N P v=[1121]
0.6 [ —-v=[1211]
T < ---v=[2111]
<
04| .
0.2 |- ’.:)' i
0 ..---—‘—"1—""—" 1 | | | | 11 ________ b,

log(Ca0)

Figure 2.4 - Influence de la concentration C 4y d’entrée dans le systéme en espéce A sur la conversion en espéce A a
I'équilibre - M =vg/va, R=1,Keq = 1.

Dans le cas d’'une stoechimétrie v = [1,1,1,1], la concentration d’entrée n'a pas d’influence
sur la conversion a 'équilibre en espéce A. Cette conclusion est en réalité valable pour toute
stoechiométrie présentant une somme de coeflicients steechiométriques nuls Av = 0. En effet, les
conversions a I'équilibre dépendent d'un facteur C ﬁ(‘)’ qui est égal a 'unité lorsque Av est nul. Pour
cette raison, le cas v = [2, 1,2, 1] n'est pas représenté ici.

Pour des coefficients stoechiométriques dont la somme n'est pas nulle, la conversion a
'équilibre dépend fortement de la concentration en espéce A. Deux cas sont envisageables :
Av >0 et Av < 0. On rappelle que I'on ne considére pas d’étagement. Le deuxieme réacteur ne
convertit donc pas de A puisque I'on est a I'équilibre thermodynamique en sortie du premier.
On peut donc se baser uniquement sur le premier réacteur pour le raisonnement, en fixant
simplement a = 1 dans les équations. Ainsi, en reprenant 'expression de la conversion a
'équilibre donnée par I'équation 2.33, les tendances s’expliquent facilement. Les deux termes
de I'équation vont se contrebalancer en terme de valeur numérique afin de conserver I'égalité

ve yeq) ¢ (vp yeq)*?
Cao (EXAl) (EXAl)

(1+aR)

—— doit

Av
) est faible, le deuxiéme terme pee T
e A v e
(1-x5D)" (am - 22 x5])

avec Keq. Ainsi si (
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étre élevé, conduisant a chll = 1 et inversement si le premier terme est élevé le deuxieme doit étre
faible, conduisant a Xffl’ =0.

On se place tout d’abord aux faibles valeurs de Co. Lorsque Av < 0, le premier terme a une
valeur élevée, donc le deuxieme terme doit étre faible, et donc Xfx? tend vers 0. Lorsque Av >0,
le premier terme & une valeur faible et donc le deuxieme doit en avoir une élevée, ng tend vers 1.
Le phénomene s'inverse lorsque Cxg est élevé. Pour Av < 0 le premier terme est faible et donc le
deuxieme élevé, et Xffli tend vers 1, et pour Av > 0 le premier terme est élevé et donc le deuxieme
faible, et XZ‘{ tend vers 0.

D’un point de vue chimique maintenant, lorsque la concentration en A est faible en entrée, le
quotient de réaction en entrée va étre supérieur ou inférieur a la constante d’équilibre en fonction
des stoechiométries. Si Av < 0 Cest le dénominateur qui va dominer, forgant le quotient a prendre
une valeur élevée. En effet, la concentration en A étant faible, les autres concentrations le seront
aussi. Ceci a pour conséquence de déplacer I'équilibre vers les réactifs et limiter la conversion.
En revanche, si Av > 0, Cest le numérateur du quotient de réaction qui va dominer et le quotient
prendra une valeur faible, vu que les concentrations sont faibles. Ceci va déplacer I'équilibre dans
le sens des produits, favorisant une forte conversion. Pour la forte concentration en A en entrée,
pour Av < 0, le dénominateur du quotient de réaction domine, lui faisant prendre une valeur
faible, et provoquant un déplacement de I'équilibre vers les produits. La conversion est donc
élevée. En revanche pour Av > 0, une forte valeur de concentration en C et en D, et donc une forte
conversion placerait le numérateur en position dominante sur le dénominateur, et augmenterait
la valeur du quotient de réaction, déplagant I'équilibre vers les réactifs. Ainsi la conversion ne
peut étre élevée. Ces résultats sont résumés en tableau 2.2.

Tableau 2.2 - Influence de la concentration de I'espéce A dans son débit pur sur sa conversion en fonction de la
stoechiométrie

Cao<<1 Capo>>1
Cc,Cp>>1| Ce,Cp<x1

Av>0 Qr<<l1 Qr>>1

Xa/1 XA \0
Co,Cp<<l | Ce Cp>>1

Av<0 Qr>>1 Qr<x<1

Xa\\0 Xa /1

La figure 2.5 présente les conversions du systeme précédent, mais pour un nombre de
Damkohler de Da'V = 1 loin de I'équilibre.

Les tendances décrites précédemment sont conservées, mais la conversion des systémes ou
le coefficient de 'un des deux réactif est supérieur a 'autre est beaucoup plus faible que celle des
autres systémes. Le comportement du systeme v = [2,1,2,1] est similaire, pour Cqo > 1 a celui
de v=[2,1,1,1] puisqu’on est a faible Damkdhler, ce que I'on avait montré en figure 2.2.

Lanalyse se passe de la méme fagon que pour les conversions a I'équilibre, sauf que 'on se base
maintenant sur la cinétique et non le quotient de réaction. A faible concentration d’entrée en A,
dansle cas Av > 0 les ordres partiels des produits sont plus élevés et donc C’est la cinétique directe
qui domine, favorisant la conversion. Pour Av < 0 les ordres partiels des réactifs sont supérieurs
a ceux des produits. La concentration étant faible c’est la réaction inverse qui domine et qui limite
donc la conversion. A forte concentration en A c’est le phénomene inverse qui se produit. Pour
Av > 0, avoir une forte conversion reviendrait a avoir une cinétique inverse dominante, ce qui
en fait limite la conversion. Pour Av < 0, la forte concentration en A associée aux ordres élevés
des réactifs favorisent la cinétique directe, et augmentent dont la conversion.
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Figure 2.5 - Influence de la concentration C 4y d’entrée dans le systéme en espéce A sur la conversion en espéce A
ensortiedeRPA-DaV =1, M=vp/vy, R=1,Keq=1.

La définition du Damkohler donnée par I'équation 2.38 implique le ratio molaire M a la
puissance vg. Lorsque I'on considére les casv=1(2,1,1,1], v=1[1,2,1,1] et v = [2,1, 2, 1], le ratio
molaire varie puisqu’il est égal a v/v 4. Ceci implique que pour conserver I'égalité des nombres
de Damkohler, le temps de passage du systéeme change. En passant dun casou vy =2etvg =1
ava=1etvp=2,letemps de passage est divisé par 8. Cette grande diminution explique le fait
que les trois cas partagent la méme conversion aux fortes valeurs de la concentration d’entrée en
A.

Influence du ratio volumique R

Le ratio de débits volumiques entre les espéces A et B, R, influe grandement sur la conversion
en espece A en sortie de RPA. Dans un premier temps, la conversion a I'équilibre est représentée
en fonction de ce ratio de débits volumiques en figure 2.6, pour des conditions stoechiométriques,
une constante d’équilibre de 1, un nombre de Damkéhler de 1 et une concentration initiale en A
de 1mol.m™>.

La conversion a I'équilibre qu pour la réaction la plus simple avec une stoechiométrie de
Av=0(v=[1,1,1,1]) ne dépend toujours pas du parametre étudié, R, puisqu’il est présent a un
facteur —Av dans I'équation 2.33 donnant la conversion a I'équilibre. Le profil correspondant a
v =1[2,1,2,1] n'est donc pas représenté.

Le comportement des conversions pour les différentes stoechiométries dépend a nouveau de
la valeur de Av, et évolue en fonction de R de fagon inverse par rapport a I'évolution en fonction
de Cyo. Lorsque Av >0, la conversion augmente avec le ratio volumique R, comme le montre le
cas v = [1,1,2,1]. En revanche lorsque Av < 0, alors la conversion diminue quand R augmente.

en entrée du

Ceci sexplique par le fait que lorsque R augmente, la concentration Cxy = . _fOR

réacteur diminue de par un effet de dilution de A dans B, le flux de B étant plus important
que celui de A. Daugmentation du ratio volumique R est donc équivalent a la diminution de
la concentration d’entrée C 49.

Lorsque I'on considere les réacteurs hors équilibre, la valeur du nombre de Damkéhler du
systeme a une influence sur le comportement du systeme et sa conversion. La figure 2.7 illustre
ce phénomeéne en représentant la conversion X4 en sortie de réacteur en fonction du ratio vo-
lumique R pour trois nombres de Damkohler différents ainsi qu’a I'équilibre thermodynamique.
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Figure 2.6 - Influence du ratio de débits volumiques R sur la conversion en espéece A a I'équilibre
thermodynamique - M = vg/v, Cao =1, Da) = 1LKeg=1.

Les autres parameétres restent inchangés.

Lr@v=0,1,1,1

0.8
0.6

et At ANt et et et et et e e e e At

0.4 . =

0.2, -

log(R)

Xa

0.8
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(b)v=12,1,1,1] ‘
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log(R)
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Equilibre (Da'V — o)

Figure 2.7 - Influence du ratio de débits volumiques R sur la conversion en espéce A en sortie de réacteur pour
différents nombre de Damkdéhler et pour les différentes stoechiométries (a) v =1[1,1,1,1], (b) v=12,1,1,1], (c)
v=I[1,2,1,1],(d)v=11,1,2,11-M=1,Ca0 = 1,Keq = 1.

Le raisonnement est similaire a celui mené pour I'influence de C4. En effet, pour les grandes
valeurs de R, on se retrouve dans un systeme équivalent a une faible concentration en A, par
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un effet de dilution par le débit de B. Ainsi les conclusions sur la cinétiques tirés pour Cyp < 1
sont valables pour R > 1. En revanche pour les faibles valeurs de R on se retrouve dans une autre
position. En effet, on a montré que la concentration d’entrée dans le réacteur en A est dépendante
de R avec I'équation 2.32. Ainsi si R est faible, C4¢ sera élevée. De plus, on peut obtenir une
expression de la concentration en B en entrée de réacteur, qui est :

(XRCB()
Cpy = 2.69
B v aR ( )

Cette concentration en B diminue fortement lorsque R diminue. En effet, diminuer R revient a
diluer B dans A. Cette dilution a pour effet de ralentir la cinétique directe, ce qui explique que
toutes les conversions hors équilibre soient faibles a faible R. En ce qui concerne I'équilibre, quelle
que soit la stoechiométrie, le quotient de réaction est dominé par le dénominateur ou se situe la
concentration en A, résultant en une valeur faible. La conversion est donc relativement élevée.

Influence du ratio molaire M

On avait jusqu’ici considéré un ratio M = vg/v 4 égal a la stoechiométrie afin de limiter son
impact sur la conversion et d’observer plus facilement I'influence des autres parametres. Ce ratio
va maintenant varier afin de voir les conséquences de I'excés de I'un ou l'autre des réactifs. La
figure 2.8 montre la conversion en espéce A a I'équilibre en fonction du ratio molaire M pour
Cpo=1mol.m™3, Keg=1letR=1.

1 T T e EL e
1 ‘,"‘;/
/” '/ |
0.8 |- e’ 7
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0.6 £ |
- of /
v <q y )
>< Il .l
0.4 | A —v=[LLL1]
ll, Il /: ...... ’v:[l’l,z,l]
0.2 R vl Ll
' e KR4 ---v=[2LL1]
—"’, i ‘s n— '\/:[2,1,2,1]
( beim : | l
) -1 0 1 2 3 i
log(M)

Figure 2.8 - Influence du ratio molaire d’entrée M sur la conversion en espéce A a I'équilibre thermodynamique -
R=1,Ca0=1mol.m™>,Koq = 1.

L'augmentation du ratio molaire permet 'augmentation de la conversion en espece A a
I'équilibre thermodynamique jusqu’a conversion totale. On retrouve le déplacement d’équilibre
« classique ». Pour des valeurs de ratio molaires inférieures a 1 Cest I'espece A qui est en
large exces, ce qui meéne a une conversion totale en B (qui est proportionnelle a X4/M) et une
conversion tres faible en A au vu du large exces de cette espece.

La stoechiométrie importe peu quand au comportement général du systeme vis-a-vis de
Iexces de réactif.

Linfluence générale de parameétres sur le systeme non soumis & un étagement a été étudiée ici.
Les parametres de ratio volumique R, ratio molaire M, temps de passage T (par 'intermédiaire
du nombre de Damkohler Da'V) ainsi que la concentration d’entrée en espéce A, Cag, ont
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été considérés dans cette étude préliminaire. On retiendra en particulier I'influence du ratio
de débit volumique R pour le cas d'une steechiométrie de type Av > 0 avec des coefficients
stoechiométriques supérieurs pour les produits de la réaction. On a en effet remarqué qu'un
optimum dans la conversion en espéce A en fonction de ce ratio R pouvait étre présent a partir
d’une valeur minimale du nombre de Damkaéhler.

Nous allons maintenant étudier I'influence que I'étagement en réactif B peut avoir sur la
conversion en espéce A en fonction des différents parametre déja évoqués ici pour les mémes
stoechiométries. Nous nous attacherons tout particulierement a la détermination des conditions
optimales que le systeme doit remplir pour obtenir un optimum dans la conversion lors de cet
étagement.

1.4.2 Influence des parameétres usuels sur I'apparition d’un optimum en conversion
en espéce A dans un systéme composé de deux réacteurs étagés

On consideére le systeme décrit précédemment en figure 2.1 soumis a la cinétique décrite par
I'équation 2.26. On se place dans le cas le plus simple d'une série de deux RPAs. Létagement entre
les deux réacteurs est possible pour I'espéce B.

Dans un premier temps, afin de se concentrer sur I'influence de I'étagement sur le systéme, le
ratio molaire d’entrée M sera fixé a la stoechiométrie M = vg/v 4 comme précédemment. Dans
ce cas, on se retrouve avec trois types de configurations possibles d'un point de vue du ratio
volumique R d’apres la relation donnée en équation 2.6 :

- R>1,donc Qo> Qa0 etvaCag>vpCao

- R=1,donc Qpo= Qa0 et vaCao =vgCao

- R<1,donc Qpo < QaoetvaCag <vpCpo

En figure 2.9 est tracée la conversion en A globale en sortie du systéme, X4, en fonction du
parametre d’étagement en produit B, a, pour différentes stoechiométries et différentes valeurs du
ratio volumique d’alimentation R. Pour une valeur de @ = 0 I'intégralité de B est introduite dans
le deuxiéme réacteur seulement, et pour a = 1 I'espece B est introduite en totalité des le premier
réacteur.

La figure 2.9 montre I'influence du ratio volumique sur I'apparition d'un optimum hors a = 1
dans la conversion lors de I'étagement en réactif B. Quelle que soit la stoechiométrie considérée,
on sapercoit que le ratio volumique R doit étre relativement élevé pour qu'un optimum puisse
apparaitre. En effet, sur toutes les figures présentées, lors de I'étagement en réactif B pour un
ratio volumique R de 0.1 aucun optimum n’apparait. Un optimum est présent dans trois cas pour
R =10 a des valeurs de a = 0.75 pour v = [1,1,1,1], @ = 0.25 pour v = [2,1,1,1] et @ = 0.675
pour v = [1,1,2,1], et on remarque méme en figure 2.9 (b), qui correspond a v = [2,1,1,1] que
pour R = 1 un léger optimum apparait a @ = 0.65. La stoechiométrie v = [1,2, 1, 1] ne conduit pas
a un optimum, quelle que soit la valeur de R.

Les valeurs détaillées des conversions maximales obtenues pour chaque cas illustré en figure
2.9 sont données dans le tableau 2.3.

L'évolution de la valeur de la conversion avec le ratio volumique R dépend de la stoeechiométrie
du systéeme. En effet, pour la stoechiométrie v = [2,1, 1, 1], la conversion semble augmenter avec
R pour ensuite diminuer a partir d’'une certaine valeur du parameétre. On pouvait prévoir ce
comportement a partir des figures 2.7. La diminution de la conversion pour de fortes valeurs
de R est donc également attendue pour la stoechiométrie v = [1,2, 1, 1], a cause de la dilution de
A. Lapparition d'un optimum dans les valeurs de conversions en revanche ne semble possible
que pour des valeurs de ratio volumique R relativement élevées. La valeur a partir de laquelle
un optimum peut étre observé semble dépendre de la steechiométrie du systéme, puisque pour
R =1, seule la stoechiométrie v = [2,1,1, 1] présente un optimum.
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Figure 2.9 - Conversion en espéce A en fonction de I'étagement pour différentes valeurs de R et différentes
steechiométries (a) v =1[1,1,1,1], (b)v=12,1,1,1], (c) v=[1,2,1,1], (d) v = [1,1, 2, 1] en sortie du deuxiéme RPA -
M=vglvs DaV =1, Cao=1mol.m=3, Keg=1.

Tableau 2.3 - Valeurs en % des conversions maximales en espéce A, X 4, en sortie des deux réacteurs RPAs pour
différentes stoechiométries, pour a = 1 et pour l'optimum si présent - M =vg/vy, DaV =1, Cao=1mol.m=3,

Keqg=1
R=01 R=1 R=10
a=1| amax | *=1| Amax
v=I[1,1,1,1] 7.97 27.78 - 36.28 | 36.63
v=1[21,1,1] 7.00 16.25 | 16.69 | 6.89 | 13.45
v=1[1,2,1,1] 0.08 16.41 - 26.68 -
v=1I[1,1,2,1] 8.01 28.57 - 40.3 | 41.17

Le tableau 2.4 présente des valeurs relatives des temps de passages dans le premier et
deuxiéme réacteurs, 71 et Tp par rapport au temps de passage global 7 ainsi que les valeurs
relatives des nombres de Damkaohler de chaque réacteur Dail) et Dag) par rapport au nombre
de Damkohler global Da' dans le cas de la stoechiométrie v = [1,1,1,1] représentée en figure
2.9 (a). Ces valeurs sont obtenues a 'aide des équations 2.24, 2.25, 2.50 et 2.52

On remarque tout d’abord que quelle que soit la valeur de I'étagement, le temps de passage
dans le deuxiéme réacteur, 75, est constant et égal a la moitié du temps de passage global. Le
nombre de Damkoéhler du deuxiéme réacteur, Daél), ne dépend principalement que du ratio
volumique, avec une influence tres faible de I'étagement. Lorsque le parametre d’étagement prend
une valeur de 1, le temps de passage du premier réacteur ainsi que son nombre de Damkéohler

sont égaux respectivement a ceux du deuxiéme réacteur. Les parametres du premier réacteur sont
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Tableau 2.4 - Valeurs relatives des temps de passages et nombres de Damkéhler en sortie de chaque réacteurs RPA
pour différentes valeurs du paramétre d’étagement et différentes valeurs du ratio volumique d’alimentation pour
v=[L1L1L1]-M=1,Da" =1, Cao=1mol.m™3 Keg=1

R=0.1 R=1 R=10
a 02 [ 08 [02]08|02]08
T1/74 0.54 | 0.51 | 0.83 | 0.56 | 1.83 | 0.61
T/7g 05 | 05 [ 0505|0505

Dal"/Da™ | 0.011 | 0.038 | 0.14 | 0.25 | 1.22 | 0.54

Da’/Da"V | 0.045 | 0.044 | 0.23 | 0.21 | 0.39 | 0.34

donc les parameétres clés qui conduisent ou non a une apparition de 'optimum en conversion en
A lors de I'étagement de I'espece B.

Quand la valeur de R est faible, quelle que soit la valeur du parametre d’étagement, I'influence
de ce dernier sur les nombres de Damkahler et les temps de passage du premier réacteur est faible.
Létagement n’influe donc pas lorsque R est faible, et I'introduction de I'intégralité des réactifs
des le premier réacteur est nécessaire pour atteindre la meilleure conversion possible. Plus on
augmente le ratio R, plus la différence de temps de passage entre les deux valeurs du parametre
d’étagement augmente, augmentant la conversion dans le premier réacteur. Effectivement, pour
R =10, le temps de passage dans le premier réacteur est trois fois plus élevé a faible a, proche
de l'optimum, qu’a fort a. Le nombre de Damkoéhler est lui multiplié par 2.5. La diminution du
parametre d’étagement améliore donc les parametres du premier réacteur. Cependant, ces effets
ne sont pas suffisants pour expliquer la présence des optima. Ces effets peuvent laisser penser
qu’il suffit de diminuer le parameétre d’étagement le plus possible afin d’améliorer I'efficacité du
premier réacteur. Cependant ceci revient a ne plus faire passer de B dans ce réacteur. Ainsi, une
valeur optimale de a est nécessaire, ou d’autres parametres, comme I'équilibre réactionnel, seront
avantagés.

Ces effets d’équilibre sont identifiables par le biais du calcul du quotient de réaction. La figure
2.10 présente le quotient de réaction Q, aux différentes valeurs du ratio volumique d’alimentation
R en fonction du parametre d’étagement « en sortie des deux RPAs dans les mémes conditions
que précédemment pour la steechiométriev = [1,1,1, 1]. Le premier quotient de réaction n’est pas
défini mathématiquement en @ = 0, mais prend une valeur de 0 pour tous les cas par continuité.

(a) (b)

0.6 1 06| |
S04l 1 w04l |
s 0 2 T U . —
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Figure 2.10 - Quotients de réaction en fonction de I'étagement pour différentes valeurs de R pour la
steechiométriev = [1,1,1,1] en sortie du premier (a) et du deuxiéme RPA (b) - DaV =1, Cao=1mol.m™3, Keq = 1.

On remarque que différents optima sont présents. Pour le premier réacteur on observe un
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optimum pour les courbes R = 1. IIs sont situés a @ = 0.08 pour R =10 et @ = 0.39 pour R = 1.
Pour le deuxiéme réacteur, seul R = 10 conduit a un optimum en a = 0.75, valeur ou I'optimum
en conversion est observé. Ainsi, d’'un point de vue de I'équilibre, le deuxiéme réacteur est celui
ou I'étagement joue un role. En effet, bien que par étagement I'équilibre soit déplacé dans le
premier réacteur pour R = 1, on observe pas d’optimum sur la conversion puisque les temps
de passage et nombres de Damkohler ne sont pas suffisamment impactés par I'étagement. En
revanche pour R = 10, on a un impact sur les temps de passage et nombre de Damkéohler dans
le premier réacteur et une dilution optimale conduisant a une meilleur valeur du quotient de
réaction dans le deuxieme réacteur. Combiner 'effet sur les deux réacteurs, en ayant une faible
amélioration de 71, Dagl) et de Q2 est plus intéressant que d’avoir les deux effets combinés sur
le premier avec une forte amélioration de 71, Dail) et de Qy, laissant un deuxiéme réacteur peu
efficace.

Les profils des quotients de réactions pour les trois autres stoechiométries sont similaires a
ceux de v = [1,1,1,1]. Des optima sont présents dans le premier réacteur a des valeurs de a
différentes de celles de la conversion, et les optima du deuxiéme réacteur sont situés a des valeurs
égales a celles conduisant a un optimum de conversion.

L'obtention d'un optimum semble étre 1ié a une combinaison d’effets cinétiques et d’équilibre.
Les trois cas évoqués précédemment sont désormais considérés comme étant, d’'un point de vue
de I'étagement : favorables pour R > 1, défavorables pour R < 1 et indéfini pour R = 1. Ainsi, on
considere qu'un systéme avec R > 1 sera plus enclin a présenter un optimum dans la conversion
en A en étageant I'espéce B sur les deux réacteurs alors qu'un systeme avec R < 1 n'est, a priori,
pas un systéme qui permettra I'obtention d'un optimum. Linversion des réactifs A et B pourra
alors dans ce cas peut-étre conduire a un optimum en conversion a une valeur de a différente
de l'unité. Ces valeurs sont arbitraires, principalement basées sur les observations faites pour les
stoechiométries considérées ici, et peuvent ne pas étre adaptées a toutes stoechiométries.

Linfluence des différents parametres évoqués en section 1.4.1 va maintenant étre étudiée, de
fagon a observer leur impact sur un systéme soumis a un étagement en espece B.

Influence de la constante d’équilibre de la réaction K,

La figure 2.11 présente les conversions en espece A pour différentes stoechiométries en fonction
du parameétre d’étagement a et de la constante d’équilibre K., en sortie du systéme de deux
RPAs avec alimentations étagées en espece B. On se place dans les conditions d’alimentation
steechiométriques, M = vg/v 4, avec Da’") = 1. On choisit R = 2 afin de favoriser I'apparition
d’un optimum.

Dans le cas Av = 0 (figures 2.11 (a) ), la constante d’équilibre se doit d’étre supérieure a une
valeur minimale afin d’obtenir un optimum en X4, qui n'apparait que trés légérement sur la
courbe d’iso-conversion X4 = 0.34. Dans le cas ou 'espece étagée est celle possédant le plus faible
coefficient stoechiométrique entre les réactifs (figure 2.11 (b)), un optimum semble étre possible
quelle que soit la constante d’équilibre. En revanche, dans le cas de I'étagement de I'espéce
possédant le plus fort coeflicient parmi les réactifs (figure 2.11 (c)) on observe aucun optimum
dans les conditions présentées ici. Dans le cas d'une constante d’équilibre élevée, I'intégralité de
B doit étre introduite dans le premier réacteur pour maximiser la conversion.

Pour certaines stoechiométries, méme pour une valeur de constante d’équilibre élevée un
optimum apparait, ce qui semble indiquer que 'amélioration de la conversion par étagement
pour une réaction totale est possible. Ces figures viennent conforter I'idée que 'amélioration
de la conversion par étagement n'est pas uniquement liés aux limitations liées a I'équilibre du
systeme.
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Figure 2.11 - Conversion en espéce A en sortie du deuxieme RPA, X 4, en fonction du paramétre d’étagement en
espéce B, a, et de la constante d’équilibre de la réaction K., pour différentes stoechiométries (a) v = [1,1,1,1], (b)
v=1[2,1,1,1], () v=11,2,1,1], (d) v = [1,1,2,1] en conditions steechiométriques- M = vg/v y, DaV=1,R=2,
Cao = 1mol.m™3.

Influence du ratio volumique des alimentations R

Pour certaines stoechiométries le ratio volumique R a une influence méme sans introduire
I'étagement d’'une des especes comme il a été vu en figure 2.7. De plus, il semble d’apres les
premieres conclusions tirées de la figure 2.9 que ce ratio est un des parametres clés pour
I'obtention d’'un optimum dans la conversion X4 lors de I'étagement de I'espéce B.

La figure 2.12 présente les conversions en espece A en sortie du systeme de deux RPAs avec
alimentations étagées en espece B pour différentes steechiométries en fonction du parametre
d’étagement a et du ratio volumique d’entrée R. On se place dans les conditions d’alimentation
stoechiométriques, M = vg/v 4, avec Da'V =1 et Keg =1.

La figure confirme I'influence du ratio volumique. Augmenter ce dernier au dessus d’une
certaine valeur permet d’obtenir un optimum dans la conversion en espece A lors de I'étagement
delespece Bpourv=[1,1,1,1],v=1[2,1,1,1] et v = [1,1,2,1]. Plus R augmente, plus 'optimum
sera marqué. Le comportement observé en figure 2.7 est conservé ici. Ainsi, le cas Av = 0 voit sa
conversion augmenter avec R alors que dans les cas Av > 0, la conversion passe par un maximum
lorsque R augmente. Pour la steechiométrie v = [2,1,1, 1] présentée en figure 2.12 (b) on observe
un léger optimum méme pour des valeurs de R inférieures a 'unité. Ainsi on confirme que méme
avec un ratio volumique inférieur a 1, selon la steechiométrie, un optimum léger est possible.
Lobtention d’'un optimum semble plus difficile dans le cas ou I'espece étagée est celle avec le
plus fort coeflicient steechiométrique comme le montre la figure (c), qui ne présente en effet pas
d’optimum avec I'étagement pour les valeurs de parametre sélectionnées.

La figure 2.13 présente les valeurs minimales Rpyi, du ratio volumique d’alimentation
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Figure 2.12 - Conversion en espece A en sortie du deuxieme RPA, X 4, en fonction du paramétre d’étagement en
espéece B, a, et du ratio volumique d’alimentation R pour différentes stcechiométries (a) v =[1,1,1,1], (b)
v=1[2,1,1,1], (c)v=(1,2,1,1], (d) v = (1,1,2, 1] en conditions stoechiométriques- M = vg/v o, Da'¥ =1,

Cao=1mol.m=3, Keqg =1.

nécessaire a I'obtention d’'un optimum différent de @ = 1 pour la conversion en espece A a la
sortie du systéme, aussi faible soit-il relativement a la valeur en a = 1 pour la stecechiométrie de
v=[21,1,1].
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Figure 2.13 - Valeur minimale Rn, du ratio volumique d’alimentation nécessaire pour l'obtention d’'un optimum
en conversion en A en sortie du systéme lors de I'étagement en espéce B a une position différente de a = 1 pour les
conditions steechiométriques v = [2,1,1,11- M =1/2, C4o = 1.
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On observe ici une évolution croissante avec Da mais décroissante avec K., de la valeur
minimale du ratio volumique d’alimentation nécessaire a 'obtention d’'un optimum. On na
représenté ici que la stoechiométrie v = [2, 1, 1, 1] puisque les trois autres présentent une évolution
beaucoup trop rapide en fonction de Da. En effet, dés que le nombre de Damkdohler dépasse une
valeur de 10, R, augmente extrémement rapidement jusqu’au point ot un optimum ne peut
plus étre atteint.

Influence du nombre de Damkdhler de la réaction directe Da'

On rappelle que le nombre de Damkéhler de la réaction directe Da'?) regroupe l'influence du
temps de passage et de la cinétique de cette réaction directe. En figure 2.14 sont représentées les
conversions en espece A en sortie du systéme de deux RPAs avec alimentation étagée en espéce
B pour différentes stoechiométries en fonction du parameétre d’étagement @ et du nombre de
Damkohler de la réaction directe Da'”). On se place pour cette figure dans le cas R = 10 pour
s'assurer d’'un éventuel optimum, aux conditions steechiométriques d’alimentation M = vg/v4,
Cao=1mol.m™3 et Keg=1.
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Figure 2.14 - Conversion en espéce A, X 4, en fonction du parametre d’étagement en espéce B, a, et du nombre de
Damkéhler de la réaction directe Da'V pour différentes stoechiométries (a) v = (1,1,1,1], (b) v =[2,1,1,1], (c)
v=I[1,2,1,1], (d) v=[1,1,2,1] en sortie du deuxieme RPA en conditions stoechiométriques - M =vg/v4, R =10,
Cao = 1mol.m=3, Keg=1.

La figure 2.14 montre que, quelle que soit la steechiométrie de la réaction, 'augmentation du
nombre de Damkohler de la réaction directe conduit a 'augmentation de la conversion globale
en A. En effet 'augmentation du nombre de Damkéhler traduit 'augmentation du ratio entre
temps de passage et temps de réaction. Ainsi, si le nombre de Damkohler augmente, le temps
de passage devient supérieur au temps de réaction, les réactifs peuvent réagir et la conversion
augmente. Cependant, a faible Damkohler, un optimum en conversion d’espéce A est possible.
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Plus le nombre de Damkohler diminue, plus 'optimum va étre marqué, et ce quelle que soit la
stoechiométrie considérée.

Une fois encore les conversions sont plus basses lorsque les coeflicients stoechiométriques des
réactifs sont plus élevés que ceux des produits. Malgré une conversion globalement faible pour
la steechiométrie v = [2,1,1, 1], représentée en figure 2.14 (b), les optima obtenus sont les plus
marqueés.

Influence de la concentration en A en entrée du systéme C,

En figure 2.15 sont représentées les conversions en espece A en sortie du systeme de deux RPAs
avec alimentation étagée en espeéce B pour différentes stoechiométries en fonction du parametre
d’étagement «a et de la concentration en A du flux en entrée du systéme C,49. On se place pour
cette figure aux conditions steechiométriques d’alimentation M = vg/vy, R =1, Da"V =1 et
Kog=1.
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Figure 2.15 - Conversion en espéce A, X, en fonction du paramétre d’étagement en espeéce B, a, et de la
concentration en A du flux en entrée du systéme, C 49 pour différentes stoechiométries (a) v = [1,1,1,1], (b)
v=[2,1,1,1], () v=1[1,2,1,1], (d) v = [1,1,2,1] en sortie du deuxiéme RPA en conditions stcechiométriques -
M=vg/va R=1,Da" =1,Kq=1.

La concentration en espéce A a I'entrée du systeme n’influence en rien I'apparition d’'un
optimum dans le cas Av = 0 comme on le voit en figure 2.15 (a). En revanche, lorsque la
concentration est suffisamment élevée, elle permet d’obtenir un optimum en conversion lors de
I'étagement pour le cas de la stoechiométrie v = [2,1,1,1] ol le réactif étagé est celui avec le plus
faible coefficient stoechiométrique, comme vu en figure 2.15 (b). Dans le cas inverse ou I'espéce
étagée possede le coefficient le plus élevé, comme présenté en figure 2.15 (c), plus la concentration
en A en entrée du systeme est élevée plus la conversion sera élevée. Létagement napporte alors
rien. Cependant dans le cas ou la concentration est faible on s'approche d’'un systéme dans
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lequel quelle que soit la valeur du parametre d’étagement on obtient la méme conversion. La
concentration en A est tellement faible qu'un seul réacteur suffit a convertir 'espece A jusqu’a
I'équilibre.

Enfin, le cas ou les coefficients steechiométriques des produits sont plus élevés, présenté en
figure 2.15 (d), induit un comportement inverse. Ainsi lorsque Cyg est élevée, un seul réacteur
suffit a convertir A puisque méme a @ = 0 on va tendre vers un systeme qui atteint le maximum
de conversion, alors que dans le cas d’une faible concentration il est nécessaire d’introduire tout
B en entrée du premier réacteur.

Influence du ratio molaire d’alimentation M

Jusqu’ici le systéme était considéré comme étant a la stoechiométrie au niveau de I'alimentation
afin de s’affranchir de I'influence d’'un exces de réactif. La figure 2.16 présente I'évolution de la
conversion en espéce A en sortie du systtme de deux RPAs avec alimentation étagée en espéce
B pour différentes stoechiométries en fonction du paramétre d’étagement a et du ratio molaire
d’alimentation M. On se place dans le cas R = 10, K4 =1, Da'V' =1et Cyo=1mol.m™=3
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Figure 2.16 - Conversion en espéce A, X 4, en fonction du paramétre d’étagement en espéce B, a, et du ratio
molaire d’alimentation M pour différentes stcechiométries (a) v = [1,1,1,1], (b)v=12,1,1,1], (c) v =[1,2,1,1], (d)
v =11,1,2,1] en sortie du deuxiéme RPA - Da'¥’ = 1, R = 10, Cao = 1mol.m=3, Keg=1.

Le ratio volumique est ici égal a R = 10, ce qui assure la présence d’'un optimum quelle que
soit la steechiométrie. A I'évidence, plus le ratio molaire augmente et plus la conversion globale
en espece A augmente. Toutes les steechiométries sont en mesure ici de conduire a un optimum
en fonction du ratio d’alimentation choisi. Plus celui ci augmente et plus le systeme répondra
positivement a I'étagement de I'espece B, ce pour toutes les stoechiométries. Les optima les plus
marqués sont a nouveau ceux obtenus dans le cas ol 'espéce non étagée présente le coefficient
stoechiométrique le plus élevé, v =[2,1,1,1], en figure 2.16 (b).
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1.5 Conclusions sur I'étagement de I'espéce B

Cette section nous a permis d’observer I'influence de différents parameétres sur I'obtention
d’'un optimum dans la conversion en espece A lors de I'étagement de I'espece B. Les résultats
sont résumés dans le tableau 2.5.

Tableau 2.5 - Influence (positive : +, négative : -) de la valeur des différents parameétres sur la possibilité
d’apparition d’'un optimum différent de a = 1 en conversion de l'espece A par étagement de I'espéce B.

Parameétre Da K,q R M Cp Av
Valeur élevée | - + 4+ o+ + -
Valeur faible | + - - - - +

En plus des résultats présentés dans ce tableau, un systéme ot ’espéce étagée présente une
coefficient stoechiométrique moins élevé que 'autre réactif sera plus favorable a 'obtention
d’un optimum par étagement. Ainsi il semblerait que quels que soient les parametres du systéeme
(Da, Keq, R, M) la conversion de I'espece A puisse étre améliorée par I'étagement de B dans ce cas.
Le cas Av > 0, ou les produits ont des coefficients steechiométriques plus élevés que les réactifs,
ne semble pas différencier grandement du cas équivalent Av = 0 avec les coefficients des réactifs
similaires. La conversion est globalement plus élevée pour I'espece A, mais 'obtention d’'un
possible optimum n’est pas influencée. Caugmentation du ratio molaire et du ratio volumique, M
et R respectivement, augmente la probabilité d’obtention d'un optimum. On peut noter que pour
les cas Av < 0, l'augmentation de R au dela d’'une valeur optimale réduit la conversion globale
du systéme, sans cependant avoir d’'incidence sur la présence d'un optimum lors de I'étagement.

2 Etudedel’impactde laséparation du glycérol et du nombre d’étages
de réaction-séparation sur réaction de transestérification d’huiles
végétales

2.1 Présentation du systeme et du modeéle d’étude de la séparation

La séparation s’avere avantageuse pour effectuer un déplacement d’équilibre et augmenter
la conversion en réactifs dans un systeme réactionnel. Létude va ici porter sur le systeme de la
transesterification de la trioléine, qui suit les trois réactions paralléles successives suivantes :

Trioléine + Méthanol = Dioléine + Méthyl oélate
Dioléine + Méthanol = Monooléine + Méthyl oélate
Monooléine + Méthanol =Glycérol + Méthyl oélate

Ce systéme présente, comme vu dans le chapitre 1, selon les conditions une ou deux phases
liquides en équilibre thermodynamique. Lors de la présence de deux phases, les especes présentes
en phase huile (phase organique, apolaire) ne peuvent étre séparées les unes des autres, et seul
le glycérol, par un procédé séparant également le méthanol, peut étre retiré du mélange global
afin de déplacer le troisieme équilibre dans le sens direct. Le systéme étant un systéme paralléle
successif, ce déplacement de la derniere réaction permet de déplacer également les deux autres
équilibres.

Nous allons dans cette partie utiliser le terme de glycérol lié. Ce terme fait référence a la
possibilité de chaque molécule de glycéride de libérer un glycérol. Ainsi le glycérol lié est une
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appellation commune désignant I'intégralité des glycérides. Les expressions de la fraction molaire
et massique en glycérol lié sont données en équations 2.70 et 2.71.

ZGli¢ = 2T+ 2D+ 2M (2.70)
et M M M
Wali¢ = LUTMG + lUDM—G + LUMM—G (271)
T D M

avec z; la composition molaire en espece i, w; la composition massique en espéce i et M; la
masse molaire de I'espece i. Un exemple est donné en tableau 2.6.

Tableau 2.6 - Exemple des teneurs en glycérol lié pour une huile de composition donnée.

Trioléine | Dioléine | Monooléine | Glycérol lié
wi 0.6 0.2 0.2 0.144
Zj 0.43 0.21 0.36 1.0

Idéalement, un procédé de transesterification conduirait a une conversion en glycérol lié, c’est
adire en glycérides, de 100 %. On va donc observer cette conversion pour notre étude, et chercher
a la maximiser.

Létude est réalisée sur Aspen Plus, V8.4, ou est simulée une série de plusieurs réacteurs
d’équilibre thermodynamique entre lesquels prend place une séparation du glycérol. A chaque
sortie de réacteur I'équilibre thermodynamique est atteint. La séparation considérée ici est celle
utilisée dans le procédé Esterfip-H, décrit en chapitre 1. Ainsi, 'évaporation du méthanol, puis
la séparation liquide-liquide du glycérol de la phase huile est mise en ceuvre entre chaque étage
réactionnel. Cette séparation s’avére cotteuse, puisque I'énergie libérée a cause de I'évaporation
du méthanol est difficilement valorisable de part son niveau de température relativement bas.
Lobjectif est ici d’étudier sila diminution du ratio molaire d’entrée, en gardant I'objectif de sortie
de conversion totale du glycérol 1ié est possible grace a ces séparations, et également si cette série
de réacteurs est énergétiquement viable. On espére que la diminution du ratio et donc de I'exces
de méthanol dans la charge permettra de limiter les pertes énergétiques dues a la séparation en
diminuant le volume a séparer.

En figure 2.17 est représenté un étage de réaction-séparation comme simulé sous Aspen Plus.

Les réacteurs sont simulés par des réacteurs d’équilibre, R1, ot prennent place les 3 réactions
équilibrées. On considere que I'équilibre thermodynamique est systématiquement atteint en
sortie. La séparation s’effectue en plusieurs étapes. Le premier étage, constitué de la vanne V1,
I'échangeur ECHI et le flash liquide-liquide-vapeur F1 sépare le méthanol, en le vaporisant,
du mélange réactionnel qui sera alors constitué des glycérides non converties, et de l'oléate
de méthyle dans une phase apolaire et du glycérol et méthanol restant dans une deuxieme
phase liquide, polaire. La phase liquide est ensuite refroidie dans ECH22 et séparée dans le
décanteur D1. Le glycérol recueilli lors de cette décantation est ensuite détendu dans la vanne
V2 et réchauffé dans ECH22 pour séparer le méthanol restant dans le flash F2. Cette séparation
du méthanol résiduel dépend des conditions de température et de pression de la premiere
évaporation du méthanol. Le méthanol sortant des flashs liquide-vapeur F1 et F2 sous forme
vapeur est refroidi jusqu’a condensation totale dans les échangeurs ECH2 et ECH3 avant d’étre
comprimé par les pompes P1 et P2 jusqu’a 50 bar. La phase huile est comprimée par la pompe
P3 jusqu’a 50 bar. La phase huile et le méthanol sont mélangés dans le mélangeur M1 et envoyés
vers I'étage suivant, ou ils sont chauffé a 180 °C par ECHO. Les conditions de température et de
pression de chaque séparateur sont données dans le tableau 2.7.
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Figure 2.17 - Ftage de réaction/séparation considéré dans I'étude de l'impact de la séparation du glycérol.
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Tableau 2.7 - Conditions de température et pression utilisé a chaque étage pour la séparation du glycérol.

F1 | D1 | EF2
T(°C) | 130 | 60 | 130
P (bar) | 2 2 1

Lentrée est considérée a 25 °C et 50 bar. Plusieurs étages comme celui représenté en figure
2.17 peuvent étre mis bout a bout afin d’obtenir une succession de réacteurs séparateurs. Dans le
cas d’'un bloc représentant le dernier étage de réaction-séparation, ou encore si on ne considere
qu’un étage seul, il n’est pas nécessaire de mélanger, réchaufter et comprimer les fluides apres leur
séparation. Ainsi, le schéma se modifie en supprimant ce qui se trouve en aval des courants S21,
S3 et $32. I faut de plus rajouter une vanne de détente V3 afin de ramener le méthanol sortant
de F1 a la méme pression que celui sortant de F2. On obtient alors la figure 2.18, qui comporte 3
sorties : S1 pour le méthanol, S2 pour le glycérol et S3 pour la phase grasse.

Afin de faciliter la simulation on simplifie le systeme considéré. En effet, le procédé réel est un
procédé de transestérification des huiles végétales. Or celles-ci sont majoritairement composées
d’un mélange de triglycérides variées. On trouve ainsi généralement dans une huile des glycérides
composées de chaines palmitiques, stéariques, oléiques, linoléiques et linoléniques. Afin de
faciliter la modélisaton, on simplifie le systtme en ne considérant qu'une espéce, la trioléine,
triester de I'acide oléique, dont la formule développée est donnée en figure 2.19.

Les di et monoglycérides correspondants sont donc la dioléine et la monooléine. Lester ainsi
formé par réaction de transestérification avec le méthanol est I'oléate de méthyle (ou methyl
oleate), dont la formule développée est donnée en figure 2.20.

Pour la simulation, les composés choisis sont les six « vrais » composés de la transesterifi-
cation de la trioléine par le méthanol. Ces composés sont présents dans la base de donnée du
logiciel. On trouvera en tableau 2.8 les informations sur les composés tels qu’ils sont simulés.

Tableau 2.8 - Composés utilisés sous Aspen Plus V8.4 pour la simulation.

Composé CAS Alias Base de données
Trioléine 122-32-7 | C57H10406 | APV84.PURE28
Dioléine 2465-32-9 | C39H7205 | APV84.PURE28

Monooléine 111-03-5 | C21H4004 | APV84.PURE28
Oléate de méthyle | 112-62-9 | C19H3602 | APV84.PURE28
Méthanol 67-56-1 CH40 APV84.PURE28
Glycérol 56-81-5 C3H803 APV84.PURE28

Le modéle thermodynamique choisi est le modéle UNIFAC-LL. C’est le modeéle qui sera
utilisé par la suite sous Matlab pour procéder al'optimisation du procédé considérantla cinétique,
la thermodynamique et les limitations physico-chimiques en chapitre 6. La phase vapeur est
modélisée par I'équation d’état de Redlich-Kwong. Les constantes thermodynamiques de la
réaction, calculées a 180°C et 50 bar ont été fournies par I'IFPen et implémentées sous Aspen
dans les réacteurs d’équilibre thermodynamique. La premiére réaction possede une constante
Keg,1 =0.17,1a deuxiéme K42 = 2.51 etla troisieme K43 = 2.63. Les ordres partiels pour chaque
réactif et produit dans les réactions sont considérés comme égaux a l'unité.

Ce modele relativement simple du procédé va nous permettre de tirer des premiéres conclu-
sions sur l'efficacité de la séparation de glycérol en terme de pureté du produit principal,
I'ester méthylique, et du produit secondaire, le glycérol, mais aussi en terme de consommation
énergétique.
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Figure 2.18 - Ftage final ou unique de réaction/séparation considéré dans I'étude de l'impact de la séparation du
glycérol.
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Figure 2.19 - Formule développée de la trioléine.
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Figure 2.20 - Formule développée de I'oléate de méthyle.

Note : Dans I'ensemble des cas évoqués, on observe une énergie non négligeable libérée par
le réacteur, alors que la réaction est généralement considérée comme étant athermique dans
la littérature et par retour d’expérience. Cette erreur est probablement liée a des problémes
de calculs d’enthalpies selon le modele. Afin de mieux respecter les conditions observées
expérimentalement, les énergies dégagées par les réacteurs ne seront pas considérées dans
les calculs. Les réactions étant considérées exothermique sous Aspen Plus, et I'étude portant
sur I'énergie a fournir au procédé sans intégration, les énergies produites par les réactions
n'influencent de toute facon pas les résultats.

2.2 Etude de I'impact de la séparation sur les performances et la consommation
énergétique.

Lobjectif de cette partie de I'étude est de déterminer si il est possible de réduire I'exces de
méthanol dans la charge du procédé Esterfip-H de transesterification de la trioléine tout en
conservant les objectifs de conversion et de rendement en sortie du procédé en procédant a une
séparation du glycérol entre les étages réactifs et en multipliant ce nombre d’étages. On cherchera
de plus a voir si les pertes énergétiques induites par cette séparation peuvent étre réduites par
cette multiplication d’étages et cette réduction du taux de méthanol dans la charge.

Dans l'optique de comparer efficacement les différentes configurations qui seront envisagées
dans cette partie, certains parametres se doivent d’étre fixés. On a déja fixé précédemment les
conditions de température et pression des réacteurs, du flux d’entrée et des étages de séparation.
On considere en plus une charge d’huile constante égale a 25 tonnes/h, qui correspond a la charge
classique du procédé Esterfip-H en conditions industrielles. La charge de méthanol est ajustée de
facon a obtenir le ratio molaire désiré a 'entrée du systeme.

Afin de procéder a I'étude, nous allons définir certaines grandeurs. La conversion en glycérol
lié X ;6 sera un parametre clé de I'étude. Elle est définie comme suit :

Fre+Fpe+ Fye—Frs—Fps— Fys
FT,e+FD,e+FM,e

XG,1i¢ = (2.72)
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avec F; . le débit molaire de 'espece i en entrée du procédé Esterfip et F; s le débit molaire de
sortie. Il s’agit de la conversion des glycérides globale. Le terme glycérol lié se référe au fait que
chaque glycéride est susceptible de libérer un glycérol si elle réagit jusqu’a la troisieme réaction.

La conversion de la trioléine X7 est également importante pour évaluer 'avancement de la
premiere réaction. Elle est définie comme suit :

_ FT,e_FT,s

X7
FT,e

(2.73)

2.2.1 Etude d’un étage unique de réaction-séparation simulé sous Aspen Plus

On se place dans un cas avec un ratio molaire d’entrée de M = 27.63 entre le méthanol et la
phase huile, ici uniquement composée de trioléine. Ce ratio correspond a un ratio massique de
1. Les résultats de la simulation sont donnés en tableau 2.9. On notera la trioléine T, dioléine D,
monooléine M, glycérol G et 'ester formée, le méthyl-oléate E. Le méthanol est noté MeOH.

Tableau 2.9 - Température, pression et débits massiques des entrée et sortie du systéme représenté en figure 2.18
pour un ratio molaire d’entrée de M = 27.63

Flux El S1 S2 S3
T (°C) 180 64.2 25 60
P (bar) 50 1 1 2

Débit massique (kg/h)
T 25000 | <0.01 0 0.22
MeOH | 25000 | 21849.4 209.8 234.8
D 0 0 <0.01 1.5
M 0 <0.01 0.26 87.0
G 0 39.04 2528.1 10.3
E 0 26.24 0.2 25013.1
Total | 50000 | 21914.6 | 2738.36 | 25347

On observe une conversion presque totale de la trioléine, de X7 =99.99% et une conversion
du glycérol lié de X ;76 = 99.13%. Le glycérol séparé présente une pureté de 92.32 %w/w. Dans
la phase huile, I'ester est pur a 98.68 %w/w. Le tableau 2.10 donne les puissances thermiques
fournies et libérées lors de chaque étape clé du procédé. On note par un signe positif les puissance
a fournir au procédé. Le total présenté représente simplement la somme des puissances.

Tableau 2.10 - Températures d’entrée T, de sortie Ts, pressions P et puissances thermiques 2 des étapes clés du
systéme représenté en figure 2.18 pour un ratio molaire d’entrée de M = 27.63.

Opération | ECHO | ECH1 | ECH21 | ECH22 | ECH2 | ECH3 | Total

T, (°C) 25 88 130 60 129 | 130
T, (°C) 180 130 60 130 64 64
P (bar) 2 2 2 1 1 1

2 (kW) 6325 | 3057 -1281 254 -7182 | -122 | 1051

Un premier résultat est la nécessité de réchauffer le fluide avant 'entrée dans le premier flash
F1. En effet, devant le fort débit de méthanol, le passage de 50 bar a 2 bar entraine une chute
importante de température de 180 °C a 88 °C dans le cas d’'une détente adiabatique. Le flash
opérant a 130 °C, il est nécessaire de réchauffer le courant jusqu’a cette température.
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Etant données les températures mises en ceuvre ici, il n’y a que trés peu d’énergie qui
puisse étre réutilisée pour une intégration thermique sur le procédé. En effet, les niveaux de
température sont faibles et difficilement valorisables. Une partie de I'énergie de I'échangeur
ECH2 pourrait étre réutilisée pour alimenter ECH1 ou ECHO comme proposé dans la littérature
[19]. La diminution du ratio molaire et du débit de méthanol pourrait limiter cette perte
d’énergie difficilement valorisable en limitant le débit a condenser, mais risquerait de diminuer
la conversion globale en glycérol lié.

On se place maintenant dans le cas d’'un exces de méthanol plus faible, avec M = 9. Les
résultats sont donnés dans les tableaux 2.11 et 2.12.

Tableau 2.11 - Température, pression et débits massiques des entrée et sortie du systeme représenté en figure 2.18
pour un ratio molaire d’entrée de M =9

Flux El S1 S2 S3
TCC) | 180 | 642 25 60
P (bar) 50 1 1 2
Débit massique (kg/h)
T 25000 0.04 0 14.03
MeOH | 8140 | 5011.5 206.4 242.9
D 0 0 <0.01 23.83
M 0 <0.01 0.96 342.216
G 0 9.67 2485.9 11.04
E 0 5.8 0.2 24785.6
Total | 33140 | 5024.01 | 2693.41 | 25347

Tableau 2.12 - Températures d’entrée T, de sortie Ts, pressions P et puissances thermiques 2 des étapes clés du
systéme représenté en figure 2.18 pour un ratio molaire d’entrée de M = 9.

Opération | ECHO | ECH1 | ECH21 | ECH22 | ECH2 | ECH3 | Total

T, (°C) 25 140 130 60 129 | 130
T, (°C) 180 | 130 60 130 64 64
P (bar) 50 2 2 1 1 1

2 (kW) 3684 | -259 -1281 250 -1555 | -120 | 719

La baisse du flux de méthanol, diminué d’un facteur 3 en entrée, est effectivement favorable
a une baisse de I'énergie libérée dans le procédé, en particulier de par le fait qu'en sortie de la
premiére vanne de détente la température est toujours supérieure a 130°C, n'imposant pas de
réchauffer le flux entrant dans le premier flash F1. On passe alors d'une puissance de 3057 kW a
une puissance de -259 kW. De plus, moins de méthanol signifie moins de perte énergétique lors
de la condensation du flux de méthanol gazeux dans I'échangeur ECH2. Ce flux est diminué par
un facteur 4, passant de pres de 22 tonne/h a 5 t/h. On diminue ainsi la puissance libérée par
la condensation de -7182 kW a -1555 kW. D’un autre c6té, bien que la production en ester soit
relativement similaire, avec un débit massique de 24.785 t/h contre 25.013 t/h a M = 27,63, la
pureté nest pas aussi bonne. En effet les flux de monoglycéride, diglycéride et triglycéride sont
plus élevés dans le cas d’'un plus faible ratio molaire d’alimentation. On passe pour M = 27.63,
de Xg 116 = 99.13% a X 16 = 96.41% pour M = 9. La mise en place d’'une série de réacteurs-
séparateurs va maintenant étre étudiée.
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2.2.2 Etude d’une série de réacteurs-séparateurs simulés sous Aspen Plus

Une série de réacteurs-séparateurs va maintenant étre simulée. On utilise comme référence
pour chaque étage la figure 2.17, et pour le dernier étage la figure 2.18, données en pages 72 et 74
respectivement. Le but est ici d’observer I'influence du ratio molaire d’entrée sur la production
de methyl-ester, sa pureté et I'efficacité énergétique du procédé considéré.

Dans un premier temps on considére trois étages, avec un ratio d’alimentation global en
entrée de M = 4. Les résultats sont donnés en tableau 2.13, 2.14, 2.15 et 2.16. En plus de ces
résultats, il faut noter que la pompe P3 nécessite a chaque étage environ 70kW pour comprimer
Thuile.

Tableau 2.13 - Température, pression et flux massique des entrée et sortie du systéeme a trois étages de
réaction-séparation pour un ratio molaire d’entrée de M = 4

Etage 1 Etage 2 Etage 3
El S1 S2 S1 S2 S1 S2 S3
T((°C) | 180 180 25 180 25 64.2 25 60
P (bar) | 50 50 1 50 1 1 1 2
Débits massique (kg/h)
T 25000 | 965.56 0 522.23 0 0.05 0 235.81
MeOH | 3614 | 981.95 174.71 796.08 | 27.53 | 403.4 | 7.82 327.4
D 0 377.81 <0.01 136.7 <0.01 0 <0.01 54.18
M 0 1253.66 2.74 303.93 0.16 | <0.01 | 0.02 105.76
G 0 1598 | 2103.26 11.54 | 331.58 | 0.76 94.2 9.8
E 0 22738.15 | 0.16 | 24203.35 | 0.03 0.47 | <0.01 | 24734.11
Total | 28614 | 26333.12 | 2280.89 | 25973.83 | 359.29 | 404.69 | 102.03 | 25467.11

Tableau 2.14 - Températures d’entrée T,, de sortie Ts, pressions P et puissances thermiques 2 des étapes clés du
premier étage du systéme a trois étages de réaction-séparation pour un ratio molaire d’entrée de M = 4.

Opération | ECHO | ECH1 | ECH21 | ECH22 | ECH2 | ECH3 | Total
T, (°C) 25 177 130 60 130 130
Ts (°C) 180 130 60 130 83 64
P (bar) 2 2 2 1 1 1
2 (kw) 2939 | -1015 | -1266 215 -124 -105 | 644

Tableau 2.15 - Températures d’entrée T,, de sortie Ts, pressions P et puissances thermiques 2 des étapes clés du
deuxiéme étage du systéme a trois étages de réaction-séparation pour un ratio molaire d’entrée de M = 4.

Opération | ECHO | ECHI | ECH21 | ECH22 | ECH2 | ECH4 | Total
T, (°C) 61 175 130 60 130 130
Ts (°C) 180 130 60 130 83 64
P (bar) 50 2 2 1 1 1
2 (kw) 2060 -855 -1151 41 -131 -24 -60

La production de méthyl-oléate est équivalente dans cette configuration a celle obtenue avec
un seul réacteur a M = 9. On passe en effet d'une production de 24.785 tonne/h pour I'étage
unique fonctionnant a M =9 a 24.734 tonne/h dans le cas de 3 étages fonctionnant a M = 4.
La conversion en glycérol lié passe de 96.41% a 97.67% respectivement. On améliore donc la
conversion en glycérol lié lors de I'étagement, et ce malgré la baisse du ratio d’alimentation. On
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Tableau 2.16 - Températures d’entrée T,, de sortie Ts, pressions P et puissances thermiques 2 des étapes clés du
troisiéme étage du systéme a trois étages de réaction-séparation pour un ratio molaire d’entrée de M = 4.

Opération | ECHO | ECH1 | ECH21 | ECH22 | ECH2 | ECH3 | Total
T, (°C) 62 176 130 60 129 130
Ts (°C) 180 130 60 130 64 64
P (bar) 50 2 2 1 1 1

2 (kw) 2017 -836 -1134 13 -127 -8 -75

remarque cependant un changement dans la distribution des glycérides restantes. En effet, dans
le cas des trois étages, C'est la trioléine qui est majoritaire parmi ces trois especes, alors qu’il
s'agissait de la monoglycéride dans le cas de I'étage seul. La production de glycérol est identique
lorsque I'on ajoute les trois sorties de glycérol présentes sur le procédé a trois étages.

Lintérét des trois étages et de la séparation du glycérol entre chacun de ces étages réactionnel
est de déplacer I'équilibre thermodynamique de la troisiéme réaction dans le sens des produits,
ce qui va également déplacer les deux autres. Ce déplacement d’équilibre est nécessaire pour
améliorer la conversion en glycérol lié afin de s'approcher au plus pres d'un ester pur. Ainsi, bien
que peu dester soit produit dans le troisiéme étage, a hauteur d’environ 500kg.h™"!, on passe
d’une conversion en glycérol lié de X ji¢2 = 93.99% dans le deuxiéme étage & X ;63 = 97.67%
dans le troisieme.

Léchangeur ECH1 refroidit le fluide en sortie du réacteur R1 jusqu’a 130 °C. La diminution de
la quantité de méthanol permet de récupérer ici de I'énergie comme dans le cas d’'un seul étage
a M =9 et contrairement au cas M = 27,63. Léchangeur ECH4 est présent pour réchauffer le
mélange réactionnel jusqu’a 180 °C avant de le réinjecter dans le réacteur suivant. C’est cette étape
qui savere la plus limitante dansle cas de I'ajout d’étages. Cette énergie est en effet principalement
dépendante de la proportion de la phase grasse présente. C’est en effet cette phase qui présente
le plus fort coeflicient calorifique et qui va nécessiter de I'énergie pour étre réchauftée. Lénergie
libérée dans le premier étage dans le réacteur R1 et 'échangeur ECH1 suivant peut étre réutilisée
afin de réchauffer le mélange réactionnel dans ECH4 sur ce méme étage. En revanche, plus on
avance dans les étages et moins I'énergie libérée dans le réacteur et 'échangeur ECH1 est élevée,
limitant I'intégration thermique. C’est sur ce point que I'étagement perd en intérét. Une étude
exergétique rapide est menée plus loin afin d’évaluer le potentiel de I'ajout d’étage de réaction-
séparation.

2.2.3 Etude del'influence de la séparation sur la conversion en glycérol lié

Des simulations similaires sont réalisées pour différents ratios molaire d’alimentation et
différents nombre d’étages. Le critere de comparaison utilisé sera la conversion du glycérol lié,
c’est a dire la conversion de I'ensemble des tri, di et monoglycérides. On cherche en effet a
atteindre une conversion totale de ces espéces. On observera également I'exergie du procédé
par étage, afin de comparer facilement et d’observer quelle configuration s’avere étre la plus
avantageuse en terme de consommation énergétique.

La figure 2.21 donne les conversions en glycérol lié, X ;;s défini en équation 2.72, pour
chaque étage d'un procédé composé de 1 a 5 étages de réaction-séparation, en fonction du ratio
molaire d’alimentation.

Il apparait sur la figure 2.21 que plus le ratio molaire augmente plus la conversion augmente,
mais aussi que plus le nombre d’étages augmente et plus la conversion augmente. On voit donc
quune fois passé le ratio molaire de 10, la conversion en glycérol lié stagne quel que soit le
nombre d’étages. On peut également atteindre une conversion de plus de 99% avec un ratio
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Figure 2.21 - Conversion en glycérol lié, X j;4, en sortie de I'étage N d’un procédé composé de 5 étages de
réaction-séparation en fonction du ratio molaire d’alimentation M.

de M =5 si l'on utilise 5 étages. On voit donc ici I'impact de la séparation en glycérol sur
I'avancement de la réaction de transesterification. Les conclusions tirées ici sont liées a la valeur
de la constante d’équilibre de la troisiéme réaction conduisant au glycérol. Linfluence de cette
derniére est étudiée plus loin dans ce chapitre.

Le plateau atteint au dela de M = 10 a partir du deuxiéme étage pour la conversion en glycérol
lié permet déja de supposer que dans le cas industriel, ou I'excés important de méthanol est
nécessaire a une bonne conversion, les réacteurs ne sont pas a I'équilibre thermodynamique en
sortie. En effet, travailler 8 M = 10 suffirait d’'un point de vue thermodynamique a produire
convenablement le méthyl-oléate. D’autres limitations sont donc a attendre, d’'un point de vue
physique, comme des limitations diffusionnelles ou aux interfaces, ou encore d'un point de vue
cinétique. En effet, I'exces de méthanol va augmenter sa concentration et donc accélérer les
réactions, ce qui contre ces limitations. On peut aussi sattendre a ce que cet excés de méthanol
facilite la diffusion en abaissant la viscosité du milieu. De plus I'excés de méthanol favorise
I'apparition d’une phase liquide unique. On voit donc ici la limite de cette étude préliminaire qui
ne sattarde que sur les problémes de limitations par la thermodynamique. Létude expérimentale
menée au court de cette these permettra de déterminer la cinétique et 'étendue des limitations
physico-chimiques, afin de procéder a nouveau a cette étude pour un systéme plus fidele a la
réalité.

II faut maintenant voir 'impact du nombre d’étages sur I'énergie nécessaire pour le fonction-
nement du procédé.

2.2.4 Etude de la séparation sur le rendement énergétique du procédé

Afin d’évaluer I'impact du nombre détages sur le procédé, un calcul d’exergie va étre effectué.
Lexergie, 98, exprime le travail minimum nécessaire a la production de matiere dans un état
spécifique a partir de matiere présente dans I'environnement de maniére réversible, I'échange
thermique n’ayant lieu qu’avec 'environnement a une température de référence Ty [71]. Un bilan

d’exergie s’exprime comme suit [81] :

Bf=Br+ANBs+) NBo+W +5%B (2.74)
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avec 9By et 9B, I'exergie fournie et retirée au systeme, A% 'augmentation d’exergie du systéme,
A%, 'augmentation d’exergie des sources de chaleur en contact avec le systeme, #” le travail
fourni par le systéme et 98 I'exergie perdue a cause de I'irréversibilité du systeme.

Les calculs seront ici basés sur la puissance et non le travail fourni ou a fournir. Le calcul
de l'exergie a fournir au procédé au travers des pompes et échangeurs, Ex, est ainsi basé sur
I'équation suivante :

T :
Ex:ZQeCh,i(l—%)+ZW,- (2.75)
i l i

avec Tp = 293.15K une température de référence, 2. ; la puissance nécessaire au fonctionne-
ment d’un échangeur i, T; la température en sortie de cet échangeur et #; la puissance nécessaire
au fonctionnement d’'une pompe i. On ne considére que les puissances a fournir au procédé. Les
échangeurs considérés ne sont donc que les échangeurs réchauffant le mélange réactionnel.

La figure 2.22 présente I'évolution de I'exergie a fournir au procédé, cumulée par étage, en
fonction du ratio molaire d’entrée, toujours sur le méme principe d’'un procédé a 5 étages de
réaction-séparation.

0 5 10 15 20 25 30

Figure 2.22 - Exergie, Ex (MW), cumulée par étage d’un procédé composé de 5 étages de réaction-séparation en
fonction du ratio molaire d'alimentation M.

Plus le ratio molaire est élevé en entrée, plus I'exergie a fournir au systeme sera élevée. En effet,
passé un ratio molaire de 10, la détente en sortie de réacteur R1 refroidit le mélange réactionnel
en dessous de la température du flash F1 de 130 °C, ce qui entraine une augmentation de I'énergie
aapporter au procédé puisqu’il faut réchauffer le fluide a 130 °C. De plus, 'augmentation du ratio
molaire augmente le débit de méthanol et donc le travail requis par la pompe P1, ce qui augmente
également 'exergie. Laugmentation de I'exergie a fournir est réguliere entre chaque étage.

D’apreés la figure 2.22, I'exergie a fournir a un procédé a 2 étages fonctionnant a M = 27.63
est la méme que celle d'un procédé a 3 étages a M = 18.5, d'un procédé a 4 étages a M = 13.5 ou
encore d'un procédé a 5 étages et M = 10. D’apres la figure 2.21, ces configurations conduisent a
des conversions en glycérol lié proches, voire égales. On peut donc considérer ces configurations
comme équivalentes. La figure 2.21 montrait également qu’une fois passée la valeur de M = 15 en
entrée de premier réacteur, la conversion en glycérol lié atteint un palier, ne nécessitant pas une
augmentation plus importante du ratio. La diminution du ratio de 27.63 a 15 diminurait I'exergie
a fournir au procédé de 2 MW environ.
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2.2.5 Influence de la valeur de la constante d’équilibre de la réaction produisant le
glycérol

Limpact de la constante d’équilibre de la troisiéme réaction, la réaction conduisant a la
formation du glycérol, est ici étudié. On I'a considéré jusqu'ici égale a K43 = 2.63, soit la
constante la plus élevée du schéma réactionnel de la transesterification de la trioléine. Cette valeur
est modifiée dans ce paragraphe de facon a observer son impact sur la conversion en glycérol
lié en sortie de chaque étage d'un procédé composé de 5 étages de réaction-séparation. On
utilise désormais une valeur de K43 = 1, inférieure a la valeur définie précédemment afin d’en
étudier I'influence. On cherche a voir ici si une réaction plus limitée peut étre aussi efficacement
influencée par I'ajout de séparations intermédiaires. On retrouve en figure 2.23 I'évolution de la
conversion en glycérol lié en fonction du ratio molaire d’entrée a la sortie de chaque étage.

100
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Figure 2.23 - Conversion en glycérol lié, X 14, en sortie de 'étage N d’un procédé composé de 5 étages de
réaction-séparation en fonction du ratio molaire d’alimentation M. K43 = 1.

En réduisant la constante d’équilibre de la troisiéme réaction on en limite 'avancement, et on
va donc diminuer la conversion en glycérol lié. La séparation du glycérol du milieu réactionnel
va continuer a déplacer I'équilibre global vers les produits, mais d’'une fagon moins prononcée, ce
qui augmente le nombre d’étages nécessaires pour obtenir une conversion convenable en glycérol
lié avec de faibles ratios molaires. S’il s'avére que la constante d’équilibre de cette réaction est
effectivement plus faible que celle annoncée, alors la séparation du glycérol naura pas autant
d’impact et il sera plus difficile d’'utiliser ce systeme d’étages avec séparation pour déplacer
I'équilibre. Létude expérimentale du systéme nous permettra de déterminer la valeur de cette
constante d’équilibre, ainsi que celle des autres réactions.

3 Conclusion de I’étude préliminaire

Ce chapitre visait dans un premier temps a effectuer une étude préliminaire de faisabilité et
d’intérét de I'étagement d’un réactif dans le cas d’'une réaction élémentaire équilibrée entre deux
réactifs conduisant a deux produits. Les coefficients steechiométriques ont pu étre modifiés et les
ordres partiels de la cinétique par rapport a chaque constituant étaient égaux a ces coeflicients
stoechiométriques. Les équations permettant d’obtenir les conversions en espece A en sortie
de réacteurs et en sortie du systéme lors de 'étagement en espéce B dans le cas de réacteurs
parfaitement agités et de réacteurs pistons ont été établies a partir des bilans en espece A. Les
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équations ont de plus été simplifiées pour une stecechiométrie de v = [1,1, 1, 1] afin d’obtenir les
expressions analytiques des conversions en A dans le cas de la série de réacteurs parfaitement
agités.

Linfluence du ratio molaire d’alimentation M, du ratio volumique d’alimentation R, de la
constante d’équilibre K4, de la concentration initiale en A Ca9, et du nombre de Damkéhler
de la réaction directe Da'V a été étudiée en présence ou non de I'étagement en espéce B. Sans
étagement il s'est avéré que dans le cas d’une stoechiométrie de type Av > 0, une certaine valeur
du ratio volumique d’alimentation conduisait a une conversion en A optimale tant que I'on était
loin de I'équilibre thermodynamique, c’est a dire a des nombres de Damkohler relativement
faibles. Il savere de plus que c’est ce ratio volumique R qui joue un rdle primordial dans la
possibilité d’obtention d'un optimum en conversion en A lors de I'étagement de B. Il faut
effectivement que la valeur de R soit relativement élevée pour que 'optimum apparaisse.
De plus, cet optimum est plus facilement obtenu pour un systéme avec un faible nombre
de Damkdhler et une constante d’équilibre suffisamment élevée. Un systéme répondra
d’autant plus facilement et avec un fort optimum lors de I'étagement si 'espece étagée
présente un coefficient steechiométrique plus faible que 'espéce non étagée. La présence d'un
coeflicient stoechiométrique plus élevé pour I'un des produits ne semble pas affecter grandement
la possibilité d’'un optimum en conversion.

Dans le cas de la réaction de transestérification de la trioléine, on travaille généralement a
fort ratio molaire en faveur du méthanol. Ces forts ratios molaires en méthanol ont tendance
a conduire a des valeurs du ratio volumique supérieures a 'unité. Dans la réaction globale, le
coefficient stoechiométrique du méthanol est en revanche plus élevé que celui de la trioléine. On
ne peut pas conclure sur les valeurs des nombres de Damkohler et des constantes d’équilibres
avant la détermination des parametres cinétiques. On ne possede donc ici pas suffisamment
d’éléments nous permettant de déterminer si la transestérification de la trioléine sera capable
de répondre positivement a un étagement.

La séparation d’un produit de réaction permet d’améliorer les performances d’une réaction
équilibrée. On a en effet remarqué lors de simulations Aspen sur le cas d’étude de la transes-
terification de la trioléine par le méthanol, que le ratio molaire entre méthanol et trioléine
pouvait étre diminué en entrée tout en conservant la conversion globale des réactifs si on utilisait
plusieurs étages réactionnels avec séparation du glycérol entre chacun de ces étages. En revanche,
Iinsertion de la séparation, qui requiert une chute de température et de pression pour étre
efficace, génére un besoin en énergie puisqu’il faut réchauffer et comprimer le fluide avant
de l'injecter dans les étages suivants. La séparation va de plus provoquer une perte d’énergie
lié a la condensation du méthanol apres séparation par évaporation, énergie difficilement
valorisable. La diminution de la quantité de méthanol en entrée permet de diminuer I'énergie
perdue lors de cette séparation. En se plagant uniquement dans un contexte de limitation
par les équilibres thermodynamiques, il semblerait possible, en utilisant plusieurs étages de
réaction-séparation et un ratio d’alimentation entre méthanol et huile relativement faible,
d’obtenir un produit de bonne pureté, avec une conversion en glycérol lié aussi élevée que
lors de lutilisation d’un fort excés de méthanol sur deux étages sans trop de sacrifices du
point de vue énergétique.
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CHAPITRE 3

PRESENTATION DU PILOTE, DE LA
METHODE D’ANALYSE ET DU PLAN
D’EXPERIENCE

La mise en place et I'utilisation d’'une unité pilote s’avere cruciale dans le cas de I'étude de
concepts d’agencement de réacteurs ainsi que pour la détermination de cinétiques de réactions.
Le pilote modulable mis en place au LRGP afin de mener I'étude de la transestérification de la
trioléine par le méthanol est décrit dans ce chapitre, ainsi que toutes les procédures de mise en
marche et d’arrét. Ce pilote développé au LRGP permet I'identification des phénomeénes limitant
la productivité, ainsi que la mise en place de stratégies pour contrer ces limitations. La modularité
du pilote permet de mettre en place ces stratégies de maniere aisée. On peut ainsil'utiliser dans le
but de déterminer les constantes cinétiques de réactions, leur constantes thermodynamiques et
les coefficients de diffusion. Ces expériences et les coefficients ainsi déterminés nous permettent
de mettre en place un modéle numérique de simulation du procédé de transestérification
représentant le plus fidélement possible les limitations du systeme.

Les échantillons obtenus au cours des expériences ont été analysés par chromatographie en
phase gaz. La méthodologie qui aura été suivie au cours de cette these s'inspire de la norme
EN 14105 et sera décrite au cours de ce chapitre. Cette méthode est utilisée pour sa simplicité
mais les résultats expérimentaux sont tels que le domaine de validité tel qu’il est précisé dans
la méthode n'est pas toujours respecté. L'étalonnage du chromatographe sera expliqué et les
droites d’étalonnage ainsi que leurs équations pour le glycérol, monooléine, dioléine et trioléine
seront présentées. Les calculs nécessaires a I'obtention des compositions dans le mélange global
seront détaillés. Lanalyse de I'huile fournie pour les manipulations ainsi que de I'ester servant
au ringage du pilote sera faite, afin de connaitre précisément les conditions dans lesquelles le
pilote fonctionne, facilitant ainsi les étapes d’exploitation des résultats. On trouvera en plus le
plan d’expériences retenu avec les raisons derriere chaque série d’expériences en faisant partie.
Les parametres température, ratio molaire d’entrée entre le méthanol et la trioléine, temps de
passage dans les réacteurs et taille moyenne du catalyseur ont été pris en compte dans ce plan
d’expérience.
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1 Présentation du pilote développé au LRGP

1.1 Intéréts et avantages du pilote

Le pilote développé par le LRGP depuis 2009 vise a permettre de déterminer les phénomenes
limitant une réaction catalytique en phase liquide. De par sa grande modularité, il est possible
de facilement faire varier des parameétres tels que la quantité de catalyseur utilisé, la vitesse du
fluide, la température, la pression, le temps de passage, la fraction recyclée de fluide, ... Les
phénomenes limitant la productivité peuvent ainsi étre déterminés facilement et le procédé peut
étre adapté en fonction. La réaction test retenue est la réaction de transestérification de la trioléine
par le méthanol en catalyse hétérogene a haute température et haute pression. Le pilote va nous
permettre de déterminer les cinétiques de réaction apres vérification de I'inactivité thermique
des parois du pilote, ainsi que les coefficients de diffusion. On cherchera ensuite évaluer 'impact
des différents phénomenes de limitation classique (limitation au transfert de matiére interne et
externe entre autres) en faisant varier différents parametres.

1.2 Présentation du fonctionnement du pilote

On trouve en figure 3.1 un PFD du pilote présent au LRGP. Le tableau 3.1 fournit les
principales informations sur les dimensions du pilote et les propriétés du catalyseur et de la phase
fluide.

Tableau 3.1 - Dimensions du pilote développé au LRGP et propriétés du catalyseur. Longueurs en m.

Dimensions du pilote (m)
Longueur d’'un réacteur 210x107°
Diametre interne d’un réacteur 6x107°
Diametre de tube interne 1.4x1073
Longueur du mélangeur 80x 1073
Diameétre interne du mélangeur 6x107°
Longueur de tuyaux avant le mélangeur 0.89
Longueur de tuyaux entre mélangeur et réacteur 1 0.51
Longueur de tuyaux entre les deux réacteurs 2.66
Longueur de tuyaux apres le deuxiéme réacteur 4.64
Propriétés du catalyseur
Diameétre (mm) 200-900 x 10°
Masse volumique structurelle (kg.m™3) 3300
Porosité interne 0.64
Masse volumique de grain (kg.m ™) 1188

Trois réservoirs contenant le méthanol, la trioléine et 'ester d’huile de colza servant au ringage
sont placés en amont du pilote. Ces trois réservoirs sont balayés par un flux constant d’azote
a 1.2 bar afin d’assurer une pression suffisante pour que les pompes puissent faire circuler les
fluides. Cette différence de pression est particulierement importante pour la circulation de la
trioléine, qui présente une viscosité importante de ) = 0.59Pa.s™". La circulation du méthanol
est assurée par une pompe Gilson 307, PM1, et celle des deux corps gras est assuré par une
seconde pompe, de méme modele, notée PH1. Les débits sont assurés par deux débitmetres de
modeles différents. Le débit méthanol est régulé par un débitmetre « liquid-flow » de Bronkhorst,
fonctionnant dans une gamme allant de 1 a 15 g/h. Le débitmetre régulant la phase grasse est
quant a lui un débitmetre « mini corri-flow » a effet Coriolis, fonctionnant dans la gamme 1 a
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Figure 3.1 - PFD du pilote développé au LRGP.
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20 g/h. Une perte de charge de 15 bar est appliquée sur chaque débitmetre a 'aide de déverseurs
Swagelock, D1 et D2, afin d’assurer le bon fonctionnement des débitmeétres. La pression globale
au sein du montage est régulée a I'aide d'un régulateur Brooks 5866, D3, contr6lé par un boitier
de commande indépendant.

Trois photographies présentant le pilote dans sa globalité, le bloc d’alimentation et I'intérieur
du four sont présentées en figures 3.2, 3.3 et 3.4.

Bloc de recirculation SR
Al

Figure 3.2 - Photographie du pilote dans sa globalité.

Le méthanol et la trioléine circulent dans le four Heraeus de Thermo Scientific, dontI'enceinte
est représentée par les doubles traits sur le PID en figure 3.1, et sont mélangés a 'aide d'un
mélangeur statique, M1, constitué d'un simple tube en acier inoxydable de 10cm de longueur
totale et 6mm de diametre interne rempli de SiC de diametre de 'ordre de 500um. Ce mélangeur
statique peut étre remplacé par d’autres types de micro-mélangeurs. Le fluide est ensuite envoyé
dans une série de deux réacteurs, Rel et Re2, tubulaires a lits fixes. Chaque réacteur est composé
d’un tube en acier inoxydable de diamétre interne 6 mm, de longueur totale 250 mm et de volume
6 mL. Le catalyseur est a base d’aluminate de Zinc en spinelle ZnAl,O,. Fourni sous forme
d’extrudés cylindriques de longueur 2,5 mm, il est broyé pour atteindre une taille moyenne plus
faible, de quelques centaines de micrometres. Ce catalyseur est retenu dans le réacteur a I'aide de
grilles en acier inoxydable, ainsi qu'une faible quantité de laine de quartz présents a I'entrée et a
la sortie des réacteurs. Le mélange réactionnel peut étre dirigé dans une cellule de visualisation
avant son entrée dans le réacteur, afin d’observer I'état biphasique ou monophasique du mélange.
Le deuxieme réacteur peut étre by-passé afin de contrdler le volume de catalyseur sur lequel a
lieu la réaction. Un prélevement peut étre effectué sur la cellule de visualisation ou entre les deux
réacteurs, a 'aide des vannes V5 et V8. La sortie des réacteurs peut étre recyclée via la pompe
PRI vers I'entrée du premier afin de faire varier le temps de séjour du mélange. Les prélévements
principaux sont effectués en sortie du circuit apres le controleur de pression D3.

Les échangeurs thermiques symbolisés sur le PID ne sont en réalité que les canalisations
dans lesquelles circule le fluide. Celles ci sont en effet suffisamment longues et de diametre
suffisamment faible pour que les températures désirées soient atteintes, aussi bien en terme de
chauffage dans le four que de refroidissement en sortie. Le diametre interne de la tuyauterie est
de 1/8 de pouce et les vannes, raccords et clapets sont de marque Swagelock.
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Figure 3.4 - Intérieur du four du pilote.

Le four utilisé permet de chauffer de fagon homogene les réacteurs sans provoquer de points
chauds sur les parois, ce qui ménerait a des problémes locaux de surchauffe et de possible activité
thermique de ces parois.
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Le pilote est contr6lé depuis une interface Labview développée au LRGP sur un ordinateur
DELL Optiplex 740. Cette interface est présentée en figure 3.5.
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Figure 3.5 - Interface Labview de contréle de I'unité pilote de transestérification de trioléine du LRGP.

On retrouve sur cette fenétre d’interface les points de contrdle de température présents sur
le PID, les débits consignés en Consl et Cons2 correspondant au débits d’huile et de méthanol
respectivement, les débits appliqués F1 et F2 par les débitmetres D1 et D2 ainsi que la pression
en sortie du systéme, notée P4 sur cette interface (P3 sur le PID en figure 3.1). Un enregistrement
est possible pour controler I'évolution de ces parametres au cours d'une manipulation, avec un
pas de temps variable.

1.3 Manipulations et sécurité

D’un point de vue de la sécurité, le pilote est doté de nombreux clapets anti-retours et de
soupapes de sécurité au cas ol une surpression apparaitrait en raison d'un bouchage ou d'une
mauvaise manipulation. Ces soupapes menent toutes vers un pot de récupération. Le pilote
est entierement placé sous hotte. Le four est sous balayage permanent d’azote des lors que la
manipulation est lancée pour s’assurer de la non explosivité si une fuite de méthanol venait a se
produire dans son enceinte. De plus un détecteur de gaz est présent dans la hotte afin de contrdler
en permanence la présence de vapeurs de méthanol.

Lutilisation du pilote nécessite certaines précautions étant donnés les produits présents. Les
espeéces utilisées lors des manipulations sur le pilote sont les suivantes :

Réactifs :

— Méthanol, CAS 67-56-1, fourni par Sigma Aldrich,

— Trioléine, CAS 122-32-7, fourni par I'IFPen,

— Ester méthylique d’huile de Colza, fourni par I'IFPen.

Produits :
- Glycérol, CAS 56-81-5,
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- Dioléine, CAS 2465-32-9,

- Monooléine, CAS 111-03-5,

- Oléate de méthyle, CAS 112-62-9.

Les fiches de données de sécurités sont disponibles sur le site de Sigma Aldrich. Il faut noter
en particulier que le méthanol est classé CMR. Ainsi lors du chargement des pots de stockages,
le port d’'un masque spécial en plus des équipements classiques (blouse, gants lunettes) s’avere
nécessaire en cas de déversement important, sur le sol par exemple.

1.4 Probléemes rencontrés

Dans le cadre de la mise en place de ce pilote, la nécessité de pouvoir monter en pression
a été cruciale, puisque les manipulations devaient se dérouler a des pressions de 'ordre de 50
bar. Lors des essais, la pression ne pouvait pas étre stabilisée correctement avec un déverseur
en raison de la nature biphasique du mélange huile/alcool en sortie. Le controleur de pression,
compatible avec ce type de mélange liquide-liquide, a donc été introduit afin de stabiliser cette
pression. La haute pression pose un probléme de fuites récurrentes, en particulier apres les phases
de nettoyage des réacteurs. Le démontage et remontage ainsi que la montée en température et en
pression favorisent en effet ces fuites.

De plus, les périodes d’inactivité du pilote peuvent mener a des bouchages des tuyaux, en
particulier si les températures sont basses dans I'enceinte du pilote, 'huile ayant tendance a figer.

Les débitmetres utilisés étaient adaptés a notre gamme de débits d’huile et de méthanol.
Cependant, le débitmetre du méthanol a nécessité un étalonnage, I'application de la consigne
ne conduisant pas au débit annoncé. La courbe d’étalonnage est donnée en figure 3.6.
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Figure 3.6 - Droite d’étalonnage du débitmétre de méthanol. y = 0.9395x, R? = 0.9909

1.5 Séchage du catalyseur

Lors du changement de catalyseur, son séchage, ou déshydratation, est nécessaire afin
de pouvoir effectuer la réaction sans étre limité dans les premiéres manipulations. En effet,
le catalyseur adsorbe I'eau facilement lors de son stockage et si on ne procéde pas a une
déshydratation, la dynamique du systéme sera ralentie par la désorption de 'eau. C’est pour
cette raison qu'un protocole est mis en place a chaque remplacement du catalyseur.

Une fois le réacteur remplis et remis en place, le circuit est balayé en méthanol. On préleve du
méthanol dans le pot d’alimentation et on I'analyse au Karl-Fisher afin de déterminer sa teneur
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en eau qui nous servira de référence. C’est cette valeur que l'on visera en sortie du pilote. Le
pilote est alimenté en méthanol continuellement pendant 24 heures environ. Des prélevements
en sortie permettent de suivre I'évolution de la teneur en eau du méthanol. Lorsque cette derniere
atteint la valeur de celle du méthanol a 'entrée on considere le catalyseur comme étant déshydraté
et les expériences peuvent reprendre. On trouvera en figure 3.7 un exemple d’un tel suivi ot le
méthanol d’entrée était a une concentration en eau de 2.417mgp,0/ gech-
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Figure 3.7 - Teneur en eau du débit de méthanol en sortie de pilote lors de la déshydratation du catalyseur

On trouvera en annexe B les procédures d’arrét et de démarrage des manipulations.

2 Présentation du pilote IFPen

Comme évoqué précédemment, le procédé Esterfip-H ayant été développé a'IFPen, des essais
ont été réalisés sur pilote en amont de cette these. Le pilote développé consistait en un réacteur
tubulaire a lit fixe de catalyseur extrudé de 2.5 mm de diameétre et de longueur variable, d’environ
5 a 10 mm, avec des zones de pré-mélange garnies de SiC de diamétre 1.6 mm. La longueur du
lit catalytique était de 12 cm et les garnissages de SiC en amont et aval avaient une longueur de
6 cm chacun. Cette longueur totale de 24 cm était chauffée et on trouvait en amont comme en
aval 5 mm de laine de roche, servant de filtre. On trouvera en figure 3.8 un schéma du réacteur
pilote de I'IFPen. Les dimensions sont également regroupées dans le tableau 3.2.

/ baine de roche \

SiC Catalyseur SiC |

Figure 3.8 - Schéma du réacteur catalytique de I'unité pilote de I'lFPen.

Certains résultats nous on été fournis afin de démarrer les recherches sur la cinétique sans
attendre que notre pilote soit entiérement opérationnel.
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Tableau 3.2 - Dimensions caractéristiques du pilote IFPen.

Longueur totale du réacteur (m) 250 x 103
Longueur chauffée du réacteur (m) 240x 1073
Longueur de lit catalytique (m) 120x1073
Diameétre interne du réacteur (m) 15x1073
Longueur de SiC en amont/aval (m) 60 x 1073
Longueur de laine de roche en amont/aval (m) 50% 1073
Longueur des extrudés catalytiques (mm) 5-10x 1073
Diametre des extrudés catalytiques (mm) 2.5x1073

3 Procédurede séparation et d’analyse chromatographique des échan-
tillons

Les échantillons obtenus en sortie de pilote sont composés de deux phases, une phase polaire
contenant majoritairement le méthanol et le glycérol, et une phase apolaire contenant lester
et les mono, di et triglycérides qui n'ont pas réagi ainsi qu'une partie du glycérol solubilisé.
L'analyse effectuée porte sur les teneurs en monoglycérides, diglycérides et triglycérides ainsi
qu’en glycérol miscible en phase grasse. La teneur en ester est obtenue par différence. Lanalyse
ne peut donc étre effectuée qu'apres séparation de la phase alcool du mélange obtenu en sortie.

3.1 Séparation du méthanol

La séparation du méthanol du mélange recueilli en sortie de pilote est nécessaire a I'analyse.
En effet, seule la phase grasse est analysée par chromatographie gazeuse. De plus, le méthanol est
susceptible de détériorer la colonne chromatographique et de fausser les résultats d’analyse. On
va donc séparer la phase alcool par évaporation. Seul le méthanol sera évaporé, le glycérol étant
moins volatil. Apres cette évaporation le glycérol toujours présent restera cependant en majorité
dans la phase alcool puisque méme en absence de méthanol il n’est pas facilement miscible avec
la phase grasse. Le glycérol va de plus décanter puisque sa densité est plus élevée que celle de
la phase huile. Les monoglycérides ont de plus tendance a étre partagé entre les phases alcool et
huile, et cette séparation permet de les faire repasser intégralement dans la phase huile a analyser.

L'évaporation de la phase alcool peut étre effectuée de diverses manieres. Dans un premier
temps le mélange était placé dans un évaporateur rotatif sous 300 mbar de pression et une
température de 60 °C pendant 15 minutes. Cette technique s'avere contraignante et chronophage
puisqu’un seul échantillon peut étre traité a la fois.

Devant le nombre important d’échantillons, une autre méthode a été envisagée. On utilise un
évaporateur TurboVap LV de la marque CaperLife Science, ou les échantillons sont placé dans
un bain d’eau a température données sous un balayage d’azote pour des durées d’évaporation
variables. Ces deux méthodes possédent le méme désavantage, a savoir que le méthanol séparé ne
peut étre conservé. Celui ci est définitivement perdu. La masse évaporée est en revanche connue
et permet de vérifier les bilans massiques globaux apres analyse.

Afin de vérifier la validité et I'efficacité de I'évaporation avec le TurboVap LV, des compa-
raisons ont été effectuées. Différents échantillons contenant un mélange de méthanol, glycérol,
mono, di, triglycérides et d’ester ont été homogénéisés puis séparés en 2 tubes a essais chacun.
Ces tubes ont étés placés au TurboVap LV sous un flux d’azote a 15 psi et une température de 45 °C
pour des durées d’évaporation d’'une ou deux heures. Le contenu résiduel de chaque tube a ensuite
été placé a lévaporateur rotatif afin d’évaporer les possibles traces de méthanol non séparés par
le TurboVap. Aprés une heure dans le systeme d’évaporation a balayage d’azote, environ 3 %
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massique de chaque échantillon pouvait encore étre évaporé a I'évaporateur rotatif. Aprés 2
heures, moins de 1 % massique de chaque échantillon était encore évaporable a I'évaporateur
rotatif. On peut donc considérer une équivalence en terme de séparation du méthanol entre les
deux méthodes des lors que 'on dépasse les 2 heures d’évaporation sous balayage d’azote. La
méthode d’évaporation par TurboVap a donc été validée lorsque I'échantillon est placé pendant
une durée supérieure a 2 h. Les résultats détaillés de cette étape de validation de la séparation
sont présentés en tableau 3.3.

Tableau 3.3 - Valeurs de masses avant et apreés passage a I'évaporateur rotatif. Validation de la méthode
d’évaporation du méthanol par TurboVap LV. Rotavap : évaporateur rotatif.

Echantillon 1 Echantillon 2
Tube 1 | Tube 2 | Tube 1 | Tube 2
Durée d’évaporation TurboVap | 1h 2h lh 2h

Masse Avant Rotavap (g) 2.7312 | 2.3791 | 2.8369 | 2.5901
Masse Apres Rotavap (g) 2.649 | 2.3504 | 2.7348 | 2.5867
Am (%w) 3.01 0.874 3.59 0.131

Cette validation nous permet de procéder a la séparation du méthanol du mélange réactionnel
a l'aide d’'un TurboVap LV avec un flux d’azote a 15 psi et une température de 45 °C maintenus
pendant 3 heures. Les échantillons sont pesés avant et apres évaporation afin de connaitre la
masse de méthanol évaporée. Une fois séparés les échantillons sont stockés a 4 °C en attendant
I'analyse chromatographique.

3.2 Analyse chromatographique des teneurs en glycérides et glycérol libre de la
phase grasse

La technique retenue est 'analyse par chromatographie en phase gaz, ou CPG. La méthodo-
logie utilisée est adaptée des normes EN 14105 datant de 2003 et 2011 [2, 3]. La norme de 2003
préconise I'utilisation de 'hélium comme gaz vecteur. Mais pour des raisons économiques et de
gestion des ressources, I'hydrogene est favorisé dans la mise a jour de 2011. Cest ce dernier qui
a été utilisé lors de nos analyses au laboratoire. Les étalons internes permettant la quantification
des espéces ont également été modifiés entre 2003 et 2011. Dans les deux versions de la norme, le
glycérol est quantifié par I'intermédiaire du butanetriol. Dans la norme de 2003 un seul étalon, la
tricaprine, est utilisé pour les glycérides. Cependant, trois étalons sont préconisés dans la norme
de 2011 pour cette quantification :

— le glycéril monononadécanoate pour les monoglycérides,

— le glycéril dinonadécanoate pour les diglycérides,

— le glycéril trinonadécanoate pour les triglycérides.

Nous avons choisi de n'utiliser que deux étalons internes pour analyser nos échantillons, le
butanetriol et la tricaprine, puisque ceux préconisés par la norme de 2011 étaient difficiles a
obtenir.

L'analyse a été effectuée sur un appareil Agilent 7890A avec plateau automatisé de préparation
et d’'injection d’échantillon, équipé d’'un injecteur « Cool-On-Column » ou COC et d'un
détecteur a ionisation de flamme, ou FID. Lappareil est interfacé avec un PC et le logiciel
ChemStation. La colonne utilisée, conformément aux normes EN 14105 était une colonne
capillaire Agilent J&W DB5HT de 10 m x 0.32 mm x 0.1 um. Le gaz vecteur, H, est envoyé
dans la colonne a 5 mL/min. On travaille donc a débit constant et la pression variera dans la
colonne avec la température, contrairement aux normes ot il est préconisé de travailler a pression
constante de 80 kPa. Le volume d’échantillon injecté est de 1 uL. Le four suit une rampe de
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température bien précise. La température est tout d’abord fixée a 50 °C pendant une minute,
puis elle est augmentée a 180 °C a une vitesse de 15 °C/min, puis elle est élevée a 230 °C a une
vitesse de 7 °C/min pour enfin étre augmentée a 370 °C a une vitesse de 10 °C/min, ou elle est
ensuite maintenue constante pendant 7 minutes. La température de I'injecteur est fixée a 3 °C au
dessus de celle du four. Le profil de température est donné en figure 3.9. Le FID est chaufté a 180
°C.

300

200 |

T (°C)

100 -

15 20 25 30 35 40
t (min)

[e)
&)}
e
[e)

Figure 3.9 - Profil de température dans le four au cours de I'analyse chromatographique.

3.2.1 Etalonnage de la colonne

Avant de procéder a l'analyse de chaque échantillon obtenu, un étalonnage de la colonne
est réalisé. Quatre solutions standards de compositions connues achetées chez Agilent ont été
injectées afin de déterminer les droites de corrélation entre étalons et especes pour la colonne
utilisée. Les compositions des standards sont données en tableau 3.4.

Tableau 3.4 - Concentrations en pig/mL en espéce pour chaque standard d'étalonnage.

STD1 | STD2 | STD3 | STD4
Glycérol 5 20 35 50
Butanetriol 80 80 80 80
Monooléine | 250 600 950 1250
Tricaprine 800 800 800 800
Dioléine 50 200 350 500
Trioléine 50 150 300 400

Chaque échantillon est injecté 3 fois afin de s’assurer de la reproductibilité des résultats. Les
résultats de chaque standard sont donnés en tableau 3.5.

Les droites d’étalonnage obtenues sont présentées en figures 3.10. Leurs équations sont
données en équations 3.1 a 3.4.

Glycérol :

M A
—S —0.9341=% —0.0085,  R?=0.9999 (3.1)
ET AgT
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Tableau 3.5 - Ratios d'aires Espéce/Etalon A;/ Agt pour les 4 standards.

\ Injection 1 \ Injection 2 \ Injection 3 \ Moyenne \ Ecart moyen
Standard 1
Glycérol/Butanetriol 0.071966 | 0.074187 | 0.073463 | 0.07320 1.13 %
Monooléine/Tricaprine | 0.41973 0.42498 0.42553 0.42341 0.58 %
Dioléine/Tricaprine 0.059687 | 0.065582 | 0.062853 | 0.06271 321%
Trioléine/Tricaprine 0.006816 | 0.008230 | 0.007611 | 0.007552 6.5 %
Standard 2
Glycérol/Butanetriol 0.27928 0.28124 0.28067 0.28039 0.26 %
Monooléine/Tricaprine | 1.02126 1.02452 1.02324 1.02300 0.11 %
Dioléine/Tricaprine 0.31559 0.31992 0.31782 0.31778 0.46 %
Trioléine/Tricaprine 0.054803 | 0.052432 | 0.049701 | 0.052312 3.33%
Standard 3
Glycérol/Butanetriol 0.47782 0.47778 0.48116 0.47892 0.31 %
Monooléine/Tricaprine | 1.62259 1.62544 1.62646 1.62483 0.09 %
Dioléine/Tricaprine 0.58701 0.58626 0.59330 0.58886 0.50 %
Trioléine/Tricaprine 0.16123 0.15361 0.15119 0.15534 2.53 %
Standard 4
Glycérol/Butanetriol 0.67479 0.67726 0.67612 0.67606 0.12 %
Monooléine/Tricaprine | 2.15096 2.14196 2.13878 2.14389 0.22 %
Dioléine/Tricaprine 0.84031 0.83513 0.83114 0.83553 0.38 %
Trioléine/Tricaprine 0.25825 0.22477 0.20932 0.23078 7.93 %
06 (a) Glycérol R s fb) Monooléine &
Q Q o
§> 0.4} /,x‘r | § 1L |
> .’ = .
= 02| ,,xn =5 L7 .
,z' ]
]
0 l l l 0 l l l l
0 0.2 0.4 0.6 0.8 0 0.5 1 1.5 2 2.5
AG/ASTD AM/ASTD
06 7(c) Dioléine | ,‘,D | 06 Sd) Trioléine | | |
E 0.4 /,x 8 § 0.4 e a
Q . =, .-
= 02| /,/Er 1 =02 @7 .
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Figure 3.10 - Droites d’étalonnage du ratio des masses en fonction du ratio d’aire pour chaque espece.
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Monooléine:

M A
M 07266 +0.0057, R®=1 (3.2)
ET AET
Dioléine: v A
=2 072392 +0.0171,  R?=0.9997 (3.3)
MEgr AgT
Trioléine:
— L -1.9203—L +0.0671,  R?*=0.9915 (3.4)
Mgt AgT

avec M; la masse de I'espéce i dans I'échantillon injecté, Mgt la masse injectée de I'étalon
correspondant a I'espéce i, A; l'aire du pic de l'espece i et Apr laire du pic de I'étalon
correspondant a I'espece i.

L'étalonnage est tres satisfaisant, avec des coefficients de corrélation suppérieurs a 0.99. La
trioléine posséde le moins bon des coefficients de corrélation, qui prend une valeur de 0.9915, ce
qui s'observe facilement sur la figure 3.10 (d). De plus les valeurs d’écarts moyen pour la trioléine
sont relativement élevées comme le montre le tableau 3.5.

Il faut de plus noter que cette méthode de quantification des composés de la phase grasse
est valable sur un certain domaine de compositions. La norme précise ces domaines, qui sont
rapportés dans le tableau 3.6.

Tableau 3.6 —- Domaine de validité de la quantification par chromatographie en phase gaz selon la norme EN

14105, [2].
Composé Rapport de masses | Teneur (%w)
Glycérol 0.06 - 0.62 0.005 - 0.05
Monoglycérides 0.31-1.56 0.25-1.25
Diglycérides 0.06 - 0.62 0.05- 0.5
Triglycérides 0.06 - 0.5 0.05-0.4

Le domaine de validité est relativement restreint, ce qui introduira des incertitudes sur toutes
les mesures effectuées en dehors de ce domaine. Malheureusement, de telles mesures seront
nombreuses puisque pour effectuer une détermination de constantes cinétiques, les conditions
sont telles que I'équilibre thermodynamique est loin d’étre atteint et la conversion peut étre faible.
De plus, les mesures réalisées en régime transitoire risquent elles aussi d’étre a forte teneurs en
glycérides. On risque alors d’étre en dehors des zones de validité de la norme, en particulier pour
les triglycérides.

On teste un échantillon préparé au laboratoire, composé de 20 % en masse de triglycérides
variées et de 80 % d’ester. La teneur obtenue par analyse chromatographique est de 30 % en
triglycérides environ. Lanalyse d'un mélange a 10 % en masse en triglycéride conduit a une
estimation de 13 % de triglycérides. On observe donc que au dela des 20 % en masse de
triglycérides, les résultats risquent d’étre grandement faussés.

3.2.2 Préparation des étalons internes et échantillons

Les étalons internes retenus sont ceux de la norme EN 14105 datant de 2003 [2] : la tricaprine
pour les glycérides et le butanetriol pour le glycérol. Les solutions de chaque étalon sont préparées
en amont de I'analyse. 16 mg de tricaprine sont pesés et solubilisés dans 2 mL de pyridine.
Cette premiere solution de 8 mg/mL de tricaprine est stable pendant une semaine. 10 mg de
butanetriol sont pesés et solubilisés dans 10 mL de pyridine. Cette deuxi¢me solution de 1 mg/mL
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de butanetriol est stable durant un mois. Au cours des expériences et des analyses effectuées, les
étalons ont toujours été remplacés avant la fin de leur periode de validité.

Apres séparation du méthanol, 10 mg d’échantillon sont prélevés a I'aide d'une micro-pipette
et placés dans un vial de 1,5 mL. Le prélevement est réalisé sans mélanger le glycérol présent dans
le reste de phase alcool. La préparation des échantillons est ensuite réalisée automatiquement par
le préparateur d’échantillons monté sur le chromatographe Agilent 7890A. 10 uL de la solution
de butanetriol ainsi que 8 uL de la solution de tricaprine sont ajoutés a I'échantillon. 10 uL de N-
méthyl-N-triméthylsilyltrifluoroacétamide (MSTFA) sont ensuite ajoutés, puis 'échantillon est
agité 5 minutes a 2400 rpm avant d’étre laissé au repos pendant 30 minutes. 800 uL de n-heptane
sont ensuite ajoutés avant d’agiter la solution a nouveau pendant 30 secondes a 2400 rpm. La
préparation peut ensuite étre injectée dans la colonne.

Le MSTFA est un agent dérivatiseur qui va transformer les mono, di et triglycérides en dérivés
silylés plus volatils, ce qui améliore la séparation et la lecture du chromatogramme. La quantité de
MSTFA a ajouter a I'échantillon peut varier en fonction des conditions opératoires dans lesquelles
il a été obtenu. Ainsi un échantillon présentant une conversion faible, dont le taux en glycéride
sera plus élevé nécessitera une quantité plus élevée de MSTFA pour parvenir a une dérivatisation
de tous les glycérides présents.

3.3 Interprétation et exploitation des résultats chromatographiques

La chromatographie en phase gazeuse nous permet d’obtenir les compositions massiques en
mono, di et triglycérides et en glycérol libre, le tout dans la phase grasse. La composition en
ester est ensuite obtenue par différence, en supposant quil n’y a aucune trace de méthanol dans
la phase grasse apres évaporation. La détermination des compositions globales dans le mélange
comprenant le méthanol repose sur des bilans de matieres. Les calculs permettant de convertir les
compositions massiques en phase grasse en compositions molaires dans le mélange sont données
en annexe C.

Certaines expériences réalisées conduisent a des conversions tellement faibles que les triglycé-
rides ne peuvent étre quantifiées par chromatographie. On exploite alors les masses de méthanol
évaporées lors de la séparation ainsi qu'un bilan en régime permanent sur le méthanol afin de
déterminer la quantité de triglycérides consommeée. Les détails de calcul sont donnés en annexe
C.

3.4 Présentation d’'un chromatogramme type et méthode d’intégration

Les chromatogrammes obtenus sont tous similaires a celui présenté en figure 3.11. On définit
sur cette figure les différentes zones du chromatogramme ou se situent les différentes especes.

Les glycérides n’étant pas pures, les pics a intégrer sont multiples. Les zones a considérer
sont, pour les monoglycérides la zone 12-14 minutes, pour les diglycérides la zone 21.5-24
minutes et pour les triglycérides la zone 28-31 minutes. Le standard de référence pour ces trois
groupes, la tricaprine, apparait a 19-20 minutes. Le glycérol est quantifié a 'aide du butanetriol.
Ils apparaissent respectivement a 4.5 minutes et 3.5 minutes.

On peut en plus observer sur ce chromatogramme la présence des esters de stérol vers 27
minutes, ainsi que des esters formant le biodiesel vers 9 minutes. Les esters de stérol sont formés
par estérification entre les acides gras et les stérols présents en faible quantité dans les huiles
végétales. Ces especes ne sont pas dosées directement, I'ester étant quantifié par différence avec
les mono, di, triglycéride et le glycérol, sur la base d'une absence du méthanol.

Les pics intégrés sont observables sur la figure 3.11. On trouve 5 pics de triglycérides, 4 pics
de diglycérides et 4 pics de monoglycérides. Chaque triglycéride conduisant a une di et une
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Figure 3.11 - Chromatogramme type obtenu lors de I'analyse d’un échantillon de la phase huile en sortie du pilote.
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monoglycéride qui lui est propre, on doit sattendre a obtenir 5 pics pour les diglycérides et
5 pics pour les monoglycérides. Cependant les pics sont sans doute trop rapprochés pour étre
distingués, ce qui laisse penser qu’il n’y en a que 4.

3.5 Analyse de l'huile utilisée dans la charge

La trioléine utilisée, fournie par I'IFPen, a été analysée afin de déterminer avec précision sa
composition. La connaissance de cette composition s'aveére cruciale dans la détermination des
parametres cinétiques qui sera effectuée par la suite. Le chromatogramme obtenu est donné en
figure 3.12.

La quantification directe des triglycérides n’est pas possible, ce que 'on pouvait attendre étant
donné que la méthode d’analyse n'est pas destinée a analyser des quantités élevées de triglycérides
dans une huile. En revanche, on observe des traces de monoglycérides et de diglycérides. Ces
composés sont quantifiables, et en supposant que le complément est uniquement constitué de
triglycérides, on arrive a obtenir la composition de I'huile. Elle est donnée dans le tableau 3.7.

Tableau 3.7 - Composition de I'huile de charge du pilote.

Espece i w; (% masse)
Triglycérides 98.5
Diglycérides 1.46

Monoglycérides 0.04

On remarque sur le chromatogramme une déformation du signal apres le pic des diglycérides.
Cette déformation sera retrouvée sur un certain nombre d’échantillons, principalement a faible
conversion. On suppose qu’elle est due a la présence d’acides gras libres dans 'huile. En revanche,
une titration a la potasse sur I'huile a établi que le titre en acide gras de I'huile n’était que de 0.15
mgkon/ §. La valeur sensible étant aux alentours de 0.5 mgkon/ g, ces acides gras sont supposés
ne pas poser de problémes.

3.6 Analyse de I’ester méthylique d’huile de colza utilisé pour le rincage du pilote

Tout comme la trioléine a été analysée, l'ester servant au ringage du pilote est passé au
chromatographe afin d’en déterminer les teneurs en mono, di et triglycérides ainsi quen possible
glycérol. Lester utilisé nous a été fourni par I'[FPen. Il s’agit d’un ester méthylique d’huile de colza.
Le chromatogramme est présenté en figure 3.13. La composition est donnée en tableau 3.8.

Tableau 3.8 - Composition de I'ester méthylique d’huile de colza utilisé pour le ringage du pilote.

Espece i w;j (% masse)
Triglycérides 0.00
Diglycérides 0.11

Monoglycérides 0.78

Glycérol 0.00

Ester 99.11

Lester est pur a 99.11%w/w. Cette composition sera utile lors de la simulation du régime
transitoire par le modéle hétérogeéne. Elle permet en effet d’avoir la composition a I'intérieur des
réacteurs a I'instant initial puisque leur rincage est effectué a I'aide de cet ester.
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Figure 3.12 - Chromatogramme de I'huile utilisée en entrée du pilote.
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Figure 3.13 - Chromatogramme de I'ester méthylique d’huile de colza utilisé pour le rincage du pilote.
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4 Obtention du plan d’expérience

Un certain nombre de parametres ont été étudiés afin d’en observer l'influence sur le
comportement de la réaction, mais aussi pour évaluer les constantes cinétiques sur une gamme la
plus large possible tout en restant dans les bornes que nous accorde le pilote et le systeme étudié.
Ces expériences nous permettrons de déterminer la cinétique de la réaction par optimisation
sur les résultats expérimentaux en régime permanent, mais aussi les coefficients de diffusion
moléculaire des espeéces dans le systeme en utilisant les résultats en régime transitoire. Les
parametres retenus sont la température, le temps de passage sur le lit catalytique, le ratio molaire
méthanol/trioléine d’entrée et la taille moyenne du catalyseur.

La température joue un role primordial dans toute réaction. Elle sera comprise entre 160 °C
et 200 °C. Une température trop faible risquerait de provoquer la démixtion des phases grasse et
alcool, entrainant une chute dans la conversion et une complexité accrue de la modélisation,
mettant en ceuvre un systeme liquide-liquide-solide. Une température trop élevée risquerait
d’activer trop fortement les réactions parasites évoquées en chapitre 1. Les produits de ces
réactions n’étant pas analysables au laboratoire, elles seront évitées et la température sera donc
maintenue en dessous de la barre des 200 °C.

Le temps de passage est un parameétre crucial dans tout procédé industriel. Sa variation
conduit généralement au méme type de résultats avec une augmentation des conversions lorsque
le temps de passage augmente. Létude de ce parameétre visera a vérifier cette affirmation ainsi
qu’a en observer les possibles autres influences. Les temps de passage seront ici pour la plupart
relativement courts afin de ne pas atteindre 'équilibre thermodynamique et d’obtenir des points
permettant la détermination des constantes cinétiques. Les valeurs maximales et minimales
atteignables sont limitées par les débitmetres. Les bornes sont situées aux alentour de 700 s et
300 s. Pour un ratio molaire fixé ses valeurs maximales et minimales varient.

Le ratio molaire d’entrée entre le méthanol et I'huile, M, est un parametre clé de la réaction
de transestérification de la trioléine, aussi bien en catalyse homogene que hétérogene. La
stoechiométrie de la réaction se situe a un ratio méthanol/trioléine de 3, seulement ce ratio
semble dans tous les cas ne pas étre adapté de part les limitations du systéme. On cherche donc a
déterminer les conversions atteignables a faible ratio et observer I'évolution et 'apparition de
la limite supérieure de conversion lors de I'augmentation de ce parametre. Ce ratio joue un
role dans la cinétique de réaction en augmentant la concentration en méthanol, mais également
dans la thermodynamique des phases en favorisant la mixité des deux phases alcool et grasse.
De plus son augmentation va également diminuer la viscosité du fluide en diluant la phase
grasse dans le méthanol, moins visqueux. Il faut bien faire attention au fait que I'huile introduite
dans le pilote n’est pas constituée de trioléine uniquement, mais posséde des traces de mono
et diglycérides. Ainsi le ratio d’alimentation M ne correspond pas exactement au ratio molaire
méthanol/trioléine.

Enfin le dernier parametre, la taille moyenne du catalyseur, nous permettra d’observer si
les limitations diffusionnelles suspectées sont effectivement présentes. On s’attend en effet a ce
que 'augmentation de cette taille moyenne provoque une chute de conversion par limitation
a la diffusion. La taille des molécules de glycérides peut poser probléeme quant a la diffusion
a l'intérieur du catalyseur. De plus la formation de glycérol, espéce trés visqueuse, a 'intérieur
des pores de catalyseur limiterait 'acces au méthanol et aux autres espéces réactives, entrainant
une chute d’activité. La troisieme réaction du schéma réactionnel est généralement soupgonnée
d’étre la réaction la plus limitante thermiquement, alors que la premiere semble limiter la
conversion par voie catalytique, comme évoqué au chapitre 1. Ces expériences nous permettront
de déterminer quelle réaction est effectivement limitante, et de voir quelle type de limitation est
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observée (thermodynamique, cinétique ou physique).

La majorité des expériences sont effectuées a un diametre de catalyseur de 375 pum. Ce
choix est effectué afin de se situer en régime chimique pour déterminer la cinétique. Une étude
précédente, menée sur ce catalyseur et présentée en chapitre 1 confirme le fonctionnement en
régime chimique du systéme dans le cas de l'utilisation de tels diamétres. Des vérifications a
posteriori seront effectuées a I'aide des modeles mathématiques développés afin de confirmer
cette hypothese.

Le plan d’expérience retenu est donné dans le tableau 3.9.

Tableau 3.9 - Plan d’expérience

Référence | 7(s) | M | T(°C) | taille de cata. (um) | Réacteurs
Thi 1200 6 160 - R1
Th2 720 12 180 - R1
Th3 720 12 200 - R1

1 3075 | 27.6 180 355-400 R1+R2
2 1260 | 18.4 180 355-400 R1+R2
3 1130 | 23 180 355-400 R1+R2
4 1025 | 27.6 140 355-400 R1+R2
5 1025 | 27.6 160 355-400 R1+R2
6 1025 | 27.6 180 355-400 R1+R2
7 1025 | 27.6 200 355-400 R1+R2
8 1025 | 27.6 180 355-400 R1
9 790 2 200 355-400 R1
10 740 20 200 355-400 R1
11 740 9 185 355-400 R1
12 790 2 185 355-400 R1
13 750 3 185 355-400 R1
14 740 20 185 355-400 R1
15 2160 4 200 355-400 R1
16 840 5 200 355-400 R1
17 2640 5 200 355-400 R1
R1 740 13 185 355-400 R1
R2 740 4 185 355-400 R1
T1 740 9 170 355-400 R1
T2 740 9 200 355-400 R1
Taul 1200 5 200 355-400 R1
Tau2 1800 5 200 355-400 R1
dpl 740 9 185 200-355 R1
dp2 740 9 185 560-630 R1
dp3 740 9 185 800-900 R1
Retourll | 620 9 185 355-400 R1
RetourT2 | 620 9 185 355-400 R1

Un certain nombre de ces expériences (expériences 9-17) ont été sélectionnées par un pro-
gramme développé au LRGP [57], visant a minimiser le nombre d’expérience tout en maximisant
leur pertinence vis-a-vis de 'obtention des constantes cinétiques. Ainsi ces expériences sont
obtenues a partir des constantes cinétiques initialement fournies par 'IFPen et d'un modéle
pseudo-homogene intégré au programme. Un algorithme permet alors d’obtenir des expériences
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optimales, qui une fois réalisées permettront d’obtenir des constantes cinétiques présentant un
minimum d’incertitude.

Les expériences 1 a 8 ont été réalisées avant 'obtention de ce plan d’expérience afin d’affiner
au préalable les constantes cinétiques fournies par I'IFPen et de vérifier leur pertinence par
rapport au pilote du LRPG. Cette initialisation est de plus nécessaire a I'établissement du plan
d’expérience a I'aide du programme utilisé.

Les expériences Th1l a Th2 visent a déterminer l'activité thermique des parois du pilote.
Comme annoncé précédemment, le chauffage homogene du four, qui évite I'apparition de points
chauds, laisse présager la faible activité thermique, mais cela reste a prouver grace a ces trois
expériences, effectuées a différentes températures.

Les expériences R1, R2, T1, T2, Taul et Tau,2 viennent compléter d’autres expériences du
plan obtenu par le logiciel, afin de tracer des profils d’au moins trois points expérimentaux
de compositions en fonction des différents parametres température, ratio molaire et temps de
passage.

Les points dp1l a dp3 visent a déterminer I'impact du diametre du catalyseur et a évaluer la
présence de limitations a la diffusion dans le catalyseur. On cherche également avec ces trois
points a valider I'absence de ces limitations pour les faibles diametres, ce qui constitue une
hypotheése importante du modele pseudo-homogene servant a 'obtention des cinétiques et qui
sera décrit dans le chapitre suivant.

Les deux derniers points enfin viennent apporter une évaluation des erreurs expérimentales.
On reproduit en effet deux expériences (la 11 et T2) afin de vérifier la stabilité du pilote et de
quantifier les erreurs possibles lors de la manipulation et de 'analyse chromatographique.

Le balayage de tous ces paramétres nous permettra d’'observer les influences directes sur
les résultats comme la conversion en trioléine et en glycérol lié ou le rendement en ester,
de déterminer les constantes de plusieurs modeles de cinétiques ainsi que les coefficients de
diffusions des espéces présentes.

Ce plan d’expérience ne nous permet pas de déterminer I'influence du transfert de matiére
externe. En effet, la détermination d’expériences permettant d’en observer l'influence a été
envisagée, cependant il est alors nécessaire de découpler les différents parametres. Ainsi pour
observer l'influence du transfert de matiére externe, le paramétre principal a modifier est la
vitesse du fluide. Cependant, afin de comparer efficacement les résultats, il est nécessaire que
lorsque cette vitesse est modifiée, le temps de passage et la masse de catalyseur soient conservés.
En passant d’'un réacteur a deux, on peut conserver le temps de passage global en multipliant la
vitesse du fluide par deux. Cependant la masse de catalyseur utilisée est elle aussi multipliée par
deux. Une solution est de remplacer une partie du catalyseur par du SiC dans les réacteurs afin
de conserver le volume global de réacteur mais de réduire la masse de catalyseur en créant un
mélange homogene entre SiC et catalyseur. Cependant, la mise en pratique ne S'est pas avérée
possible, le placement homogene du catalyseur et du SiC dans le réacteur n’étant pas possible de
par la taille du réacteur.

5 Conclusion

Une installation pilote a été développée au LRGP dans le but d’évaluer rapidement et
facilement les limitations principales d’'un systeme réactionnel liquide/solide. Lexemple sur
lequel est basé ce travail est la réaction de transestérification en catalyse hétérogene de la trioléine
par le méthanol sur un catalyseur ZnAl,O,. De nombreux parameétres peuvent étre modifiés
aussi bien dans le but de déterminer les cinétiques de la réaction mais aussi pour déterminer quels
sont les phénomenes limitants dans cette réaction afin d’optimiser le procédé. La détermination
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de la cinétique passe par une étape de quantification des résultats. Ces mesures des teneurs en
mono, di et triglycérides de la phase grasse ainsi que du glycérol libre ont été effectuées par
une méthode chromatographique en phase gaz inspirée des normes européennes EN 14105
(2, 3]. Il a fallu au préalable séparer les phases alcool et grasse, séparation effectuée a 'aide d'un
évaporateur TurboVap LV, moins contraignant qu'un évaporateur rotatif. Les calculs nécessaires
al'obtention des compositions globales a partir des résultats de chromatographie ont été obtenus
via un certain nombre de calculs liés aux bilans de matiére sur les phases. Un plan d’expérience
a été retenu. Obtenu en partie a partir d'un algorithme d’optimisation dexpériences réalisé au
laboratoire [57] et visant & observer I'influence de différents parametres comme la température,
le ratio molaire d’entrée entre méthanol et trioléine, le temps de passage dans les réacteurs ainsi
que la taille moyenne du catalyseur, ce plan d’expériences de 28 manipulations couvre un large
domaine de parametres. Il nous permettra de régresser les constantes cinétiques de la réaction
de transestérification de la trioléine par le méthanol ainsi que les coeflicients de diffusion des
especes, conduisant a une identification des phénomenes limitant ce systeme.
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MODELISATION

Létape de modélisation s'avere cruciale dans I'évaluation des cinétiques et la compréhension
du fonctionnement d’'une réaction et d'un procédé dans son ensemble. Regroupant les phéno-
menes de transfert de matiere, de cinétique et de thermodynamique, les modeles développés
ici vont étre présentés de maniere détaillée. Différents modeles de réacteurs ont été développés
afin de procéder aux différents ajustements des parametres des modeles cinétiques a partir des
données expérimentales : un modele pseudo-homogeéne considérant une phase liquide unique
sans limitations au transfert de matiére nous permettra de déterminer les constantes cinétiques
et thermodynamiques du systéme, et un modele hétérogéne en régime transitoire prenant en
compte la dispersion axiale, la diffusion dans le catalyseur ou a lieu la réaction ainsi que le
transfert entre la phase liquide unique et la phase solide, nous permettra de déterminer les
coefficients de diffusion moléculaire des espéces dans le mélange pour le catalyseur considéré.
Ce deuxiéme modele permettra de plus de modéliser des réacteurs dans des configurations
industrielles, avec un catalyseur de taille élevée, afin d’en évaluer les performances en fonction de
divers parametres comme le ratio entre méthanol et trioléine en entrée, la température, le temps
de passage. Un modele thermodynamique d’équilibre liquide-liquide-vapeur est également mis
en place afin de modéliser la séparation des especes dans les étapes correspondantes sur le
procédé ainsi que pour calculer les coeflicients d’activités pour une prise en compte de la non
idéalité dans les cinétiques. Lalgorithme ¢ — ¢ de résolution d’équilibres de phases est basé sur
les équations de Peng et Robinson ou de Soave, Redlich et Kwong avec une régle de mélange de
Wong-Sandler et un calcul d’activité par la méthode UNIFAC-LLE. Ces trois modeles sont des
modeles « locaux » qui, une fois combinés nous permettent de simuler I'intégralité du procédé
avec autant d’étapes de réaction et de séparation que désirées.

Dans ce chapitre les modeéles seront présentés et leurs équations seront données en détails.
Les modeles de réacteurs seront évoqués en premier, avec pour commencer le modele pseudo-
homogene et ensuite le modele hétérogene. On présentera ensuite la modélisation du pilote
expérimental, prenant en compte la tuyauterie et le mélangeur afin de simuler la phase transitoire.
Le modé¢le thermodynamique sera ensuite présenté avec lalgorithme de résolution. Enfin la
mise en place de la simulation du procédé global par combinaison des différents modeles sera
présentée.
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1 Modélisation des réacteurs

Le choix d'un modéle de réacteur dépend en grande partie de la réaction et du réacteur que
I'on désire simuler. La compréhension des phénomeénes régissant un type de réacteur ainsi qu'une
réaction particuliére est absolument nécessaire pour la mise en place d’'un modéle efficace. Ce
travail s'oriente en deux parties, qui mettront en avant deux modeles de réacteurs différents,
dédiés a deux utilisations différentes, et intervenant a des étapes différentes du travail réalisé.

Dans un premier temps on sattachera au modele pseudo-homogene, ne prenant pas en
compte les limitations au transfert de matiere, dont la principale utilité sera de déterminer les
cinétiques des réactions de transestérification de la trioléine a partir des résultats expérimentaux
obtenus en régime chimique, sans limitations de transfert. On obtiendra également les constantes
d’équilibre thermodynamique de ces réactions. Ce modéle pseudo-homogene est extremement
rapide en terme de résolution numérique. Le modele hétérogeéne sera ensuite présenté. Plus fidéle
alaréalité en termes de phénomenes physiques, mais plus lent en terme de résolution numérique,
il est développé en régime transitoire et prend en compte la dispersion axiale, la diffusion interne
au catalyseur ainsi que le transfert entre phase liquide et solide. Il permettra de déterminer les
coefficients de diffusion moléculaire des espéces, toujours a partir des résultats expérimentaux
grace au régime transitoire. On sait effectivement que la réaction de transestérification de
la trioléine est soumise a des limitations. C’est un systeme de réactions réversibles prenant
place dans un catalyseur hétérogene. On peut donc se trouver face a des limitations cinétiques,
thermodynamiques ou encore diffusionnelles. La détermination de ces différents parametres
nous permettra de déterminer quelles sont les limitations les plus importantes en fonction des
conditions opératoires.

Les deux modeles développés peuvent prendre en compte différentes géométries. Il est en
effet possible de simuler I'unité pilote développée au LRGP, celle développée a I'TFP en amont de
cette these, qui ont toutes les deux été présentés en chapitre 3, ou d’'une unité typique représentant
le procédé Esterfip-H. Les dimensions sont données dans le tableau 4.1.

Tableau 4.1 - Dimension des différentes configurations considérées dans les modéles développés

LRGP IFP Esterfip-H
Longueur du lit 210x107° [ 120x107° 16
catalytique L (m)
Diametre du réacteur 6x107° 15x 1073 2
d; (m)
Taille caractéristique | 0.2-0.9x107% | 1.6x107 | 2.5x 1073
du catalyseur d;, (m)

1.1 Modeéle pseudo-homogéne

Le premier modeéle développé est le modele pseudo-homogene, isotherme et isobare. On
suppose le modele isotherme en vue de la faible exothermicité observée dans la littérature
et par retour d’expérience sur le procédé Esterfip-H pour les trois réactions considérées de
transestérification de la trioléine. On suppose le modeéle comme étant isobare devant la nature
liquide/solide, et donc incompressible, du probleme a traiter. Les pertes de charge sont négligées,
mais seront tout de méme calculées par la relation d’Ergun afin de vérifier la validité de cette
hypothese a tout moment.
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1.1.1 Description du modéle et mise en équation

Le modele pseudo-homogene développé ici repose sur les hypotheses suivantes :

réacteur a écoulement piston sans dispersion axiale,

régime permanent,

réacteur isotherme et isobare,

phase liquide idéale incompressible,

Ces deux dernieres hypothéses conduisent a une vitesse de fluide constante et indépendante de
la position z dans le tube. Le systéme est schématisé en figure 4.1.

z=L

Figure 4.1 - Schéma de réacteur catalytique a lit fixe.

L'équation régissant ce modele est basée sur un bilan de matiere en une espéce i en régime
permanent sur un élément de volume de longueur dz et de section Qg du réacteur [87] :

duC,- _
dz

Zvijnrvyj (4.1)
1
avec v;;j le coefficient stoechiométrique de I'espece i (positif pour un produit, négatif pour un
réactif) dans la réaction j, ry,; la vitesse de réaction j rapportée au volume du lit, n le facteur
d’efficacité du catalyseur et u la vitesse en fit vide.
Les conditions initiales de ce modéle sont les suivantes :

z=0 C;=CP (4.2)

avec CI" les concentrations d’entrée du systéme, qui varient en fonction des conditions opéra-
toires.

Lévolution de la pression dans le réacteur, calculée afin de vérifier I'hypothese du réacteur
isobare, est estimée par la relation d’Ergun :

dP  150ur(1-¢)*u 1.75(1—€)psu?
dz edz e3d,

(4.3)

avec pr la viscosité dynamique du fluide, p r sa masse volumique et ¢; la fraction de vide du lit
catalytique.

Dans le cas d’'un catalyseur de faible diametre, le facteur d’efficacité sera considéré égal a
'unité, négligeant ainsi les limitations au transfert de matiere.

1.2 Modéle hétérogéne

Le modele hétérogene est introduit dans le but de simuler de fagon plus précise I'évolution
des concentrations en sortie du pilote au cours du temps, en prenant en compte les phénomenes
de diffusion et de transfert de matiére externe. Afin de décrire conformément la dynamique de
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'unité pilote du LRGP, le modele hétérogene a di1 étre agrémenté d'une simulation de mélangeurs
et de la tuyauterie, qui induisent un retard et une dispersion non négligeables. La discrétisation
des équations par la méthode des volumes finis sera abordée et 'algorithme de résolution utilisé
sous Matlab sera présenté.

1.2.1 Description du modeéle et des équations mises en place

On considére un réacteur catalytique a lit fixe représenté en figure 4.1.
Les hypotheses du modele utilisé sont les suivantes :

réacteur isotherme et isobare,

écoulement piston avec dispersion axiale pour le liquide avec prise en compte des transferts
interne et externe de matiére,

— dispersion radiale négligée.

— phase liquide idéale,

A nouveau, les hypothéses d’isobaricité, ainsi que celle d’une phase liquide idéale induisent une
vitesse de fluide constante et indépendante de la position dans le tube.

Lhypothese du réacteur isobare sera vérifiée au cour des calculs par une évaluation des pertes
de charges le long du réacteur a I'aide de la relation d’Ergun en équation 4.3. Pour la phase
solide catalytique, on se base sur 'hypothese de particules de catalyseur uniformes, sphériques,
et isothermes. De plus, a chaque volume discrétisé du liquide on associe une particule solide,
uniformément entourée par le fluide aux conditions de ce volume.

Phase liquide:

On effectue un bilan en phase liquide sur le composé i sur un élément de volume de réacteur
dVp situé entre z et z+ dz représenté en figure 4.1. On obtient alors I'équation de dispersion
suivante :

f aclf f ale f s aclf
VCi _DA,Z.E ngR: VCi _DA’i_az ElQR+kl’ias(Cl« _Ci,rp)dVR-l- at dVL
z z+dz
(4.4)
(1-¢p)

a, désigne l'aire interfaciale du catalyseur, égale a dans le cas d’un catalyseur sphérique,

d
p
dVy = (g1 + (1 —€))ep)d Vg le volume de liquide, €; et €, les porosités du lit et du catalyseur
respectivement, Qp la section de réacteur, v = u/g; la vitesse interstitielle, k; ; le coefficient de
transfert de matiére liquide/solide de I'espece i, D4 ; la dispersion axiale, C; r la concentration
en espece i la surface du solide et le la concentration en espece i dans le fluide.

Le calcul de g; se fait a 'aide de la corrélation de Dixon [28] :

dp, dy\?
£/=0.4+0.05— +0.412 —) (4.5)
D, D,

avec Dy le diamétre du tube et d, le diameétre du catalyseur.

Cette équation est accompagnée de deux conditions aux limites pour chaque espéce. A ces
conditions aux limites, il faut ajouter le fait que le fluide n’est pas en contact avec le catalyseur a

Ientrée et en sortie du réacteur. Le terme k;, ,-as(le -C is,rp)d Vg est donc supprimé de I'équation
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44 enz=0etz=L.Pour z=0onapour chaque espece i :

f
oC;
ulen’i = ule—DAela—Z’ (4.6)
z=0

Pour z = L on a la condition de Neumann :

o} 0 4.7
Fre B (4.7)

z=L

Les conditions initiales a ¢ = 0 sont basées sur la composition de la solution de ringage utilisée,
qui remplit intégralement le réacteur :

Fio o=
Ci(zt=0=C] Vz (4.8)

avec C? la concentration initiale en espéce i définie par :

FO
c)=-L (4.9)
Qo
avec Qo le débit volumique dansle réacteur at=0 et F ? le débit molaire en espece i dans le réacteur
a t=0 défini par :
FQ _ Qm,tot w?

(4.10)
! Mmol,i

avec Qm,tot le débit massique total dans le réacteur a t=0 et w? la composition massique initiale
en espece i.

Phase solide:
On consideére le grain de catalyseur sphérique illustré en figure 4.2.

On consideére qu’en tout point du réacteur existe un de ces grains de catalyseur, parfaitement
sphérique entouré uniformément par la phase liquide présente en ce point aux conditions le .
On effectue un bilan sur 'espece i dans un élément de volume de catalyseur dV compris entre r
etr—dr:

S

oC; av (4.11)
+ £ .
r—dr P or

or

aC; ac;
_Deff,i S— +ZvijrjpcatadV: _Deff,i S—
or )iy 3
Deg; désigne la diffusivité effective de I'espéce i dans le catalyseur, v;; le coeflicient
steechiométrique de I'espéce i dans la réaction j, r; la vitesse de la réaction j rapportée a la
masse de catalyseur, pc,ra la masse volumique apparente du catalyseur, C; la concentration en
espéce i dans le solide et £, la porosité interne du catalyseur.
La diffusivité effective est évaluée par la relation suivante :

Deg; = (4.12)

Tp

avec Dy ; la diffusivité moléculaire de I'espéce i dans le mélange et 7, la tortuosité du catalyseur.
Cette équation est accompagnée de deux conditions aux limites pour chaque espéce i. Au
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Figure 4.2 — Grain de catalyseur.

centre du catalyseur,en r =0ona:

a<i 0 (4.13)
dr r=0 - ’
etasa surface, enr = T'p ona:
] /
i — k1 (C5 — .
Defti —- . ki,i(C =G ) (4.14)

Les conditions initiales a £ = 0 sont, comme pour le liquide, basées sur la composition de la
solution de ringage, qui remplit intégralement le grain de catalyseur :

Ci(r,t=0)=C) Vr (4.15)

Les équations présentées ici vont maintenant étre discrétisées par la méthode des volumes
finis afin d’'implémenter une résolution sous Matlab.

1.2.2 Discrétisation des équations par la méthode des volumes finis

La mise en place de la discrétisation des équations 4.4 et 4.11 ainsi que des conditions initiales
et conditions aux limites est développée ici. On présente les schémas de discrétisation implicites
nécessaires a [établissement des équations.

Phase liquide:

Le schéma de discrétisation est donné en figure 4.3. Le tube est découpé en nbz volumes. Les
deux volumes d’entrée et de sortie sont en réalité des demis volumes qui ne sont pas en contact
avec le catalyseur. La distance entre le centre de chacune de ces sections n’est pas nécessairement
constante, conduisant le pas de distance Az a ne pas étre constant. On note alors le pas en amont
dubloc P, entre P et W, Azyy et celui en aval, entre P et E Azg. Ces pas variables peuvent permettre
de porter une plus grande attention a la simulation d’une section du réacteur en particulier, par
exemple si on sait que certains phénomenes y sont fortement accentués. On note la concentration
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en chaque point P, W et E, c’, CI]:V et Cg respectivement dans le fluide et C}, a la surface du solide
au point P.

Azy,
w €
W P E
X X X X X
AZE
z z+dz

Figure 4.3 — Schéma de discrétisation de la phase fluide pour la méthode des volumes finis.

La discrétisation s’effectue selon un schéma upwind du premier ordre. Cette discrétisation du
premier ordre a pour avantage de ne pas introduire d’oscillations dans les solutions, mais peut
provoquer une dispersion numérique, a cause de I'approximation sur le terme convectif, dont le
coefficient est le suivant [68] :

ulAz
Dnum = T (4 1 6)

Cette dispersion numérique prend généralement place lorsque la dispersion n'est pas en
alignement avec le maillage, ce qui ne pose pas beaucoup de probléme dans le cas d’'un schéma a
une dimension. Elle peut étre bénéfique dans le cas de Péclet de cellules relativement élevés, en
corrigeant les erreurs numériques. Lutilisation d'un schéma Cell-centered permettrait de palier

a ce probleme de diffusion numérique, mais nécessite une discrétisation trés fine du systéme

A
puisquelle provoque des oscillations lorsque le nombre de Péclet de cellule Pe. = B2 st

m
supérieur a 2. Cette condition entraine une conséquente augmentation du temps de calcul a
cause de la discrétisation spatiale nécessaire.
Les différentielles présentes sont discrétisées comme suit :

ac! _ Cplt+A0-Cp(®)

4.17
ot At (417)
vC!| =vCu(t+AD =vCi (t+AD) (4.18)
V4
oc! Cp(t+At)—Cyw(t+At
Di—L| =Dy, il )~ Cw ) (4.19)
0z Azy
Z
vCl| = vCe(t+AD =vCp(t+AD) (4.20)
z+dz
ac! Cr(t+At) —Cp(t+At
Dy = Dy g +A0 - Cplt+A1) (4.21)
0z Azg

z+dz

Une fois I'équation 4.4 discrétisée de maniére implicite en suivant la méthode des volumes
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finis a I'aide des équations 4.17, 4.18, 4.19, 4.20 et 4.21, on obtient :

Cl(t+AD + @y |Cl(t+ 00 = Ch+ An | =Che+ A0 + a, | Chie+ AD

~Cl(t+an)] )

+b(CL(t+ A0 - CH (1)
+eCle+nn-clay

avec :
Dagl
ae =
uUAzg
_ Dy
v ulzyw
b (Azw /2 +Azgl2)k;as
u
(e1+ (1 —€ep)(Azw 2+ Azg/2)
Cc=

uAt

Lindice i désignant 'espece est volontairement omis par soucis de clarté. Léquation 4.22 se
réarrange comme suit :

l+a.+ay,+b+c
C

cg(t):(%%)cg(mmn(

(1+aw

) cle+an
(4.23)

)c{;,(tmt) - (1—7) C3 (1)
c
Pour les conditions aux limites, en substituant les équations 4.6 et 4.7 dans 'équation 4.4,
en considérant sur ces premiers et derniers volumes qu’il n'y a pas de contact avec le solide
(b=0) et en prenant en compte le demi volume utilisé pour chaque extrémité, on obtient apres
discrétisation pour z=0:

-2 2+2 2
chin = (%)cﬁumrw(m) =

c}f(mm)—( )len (4.24)
etpour z=L:

clw = (w)

Cg(t+At)—(%)C{;V(t+At) (4.25)

Le paragraphe suivant aborde la discrétisation implicite des équations régissant la phase
solide.

Phase solide:

Le schéma de discrétisation est donné en figure 4.4. Pour chaque volume de fluide, on associe
une série de volumes représentant une particule de solide. Seuls les points en entrée sont en
contact avec la phase fluide, au travers d’'une couche limite représentée par un demi volume.
Le point au centre du grain n'est représenté que par un demi volume lui aussi, en raison de
la symétrie en ce point du modéle sphérique de particule considéré. Ces particules solides
sont supposées isolées les unes des autres (horizontalement sur le schéma de la figure 4.4). Le
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phénomene de transport de matiere n'a donc lieu que dans une direction seulement, r (direction
horizontale sur le schéma en figure 4.4).

x x x x x Fluide
Ar surf [ \

x x x
x x x

1 1 1

1 [} [} 1

1 [ [ 1

1 [} [} 1

1 [} [} 1

1 [} [} 1

1 [} [} 1

1 1l [ 1
Sh X X X

T Ary Solide
X X X
AT‘S
/

S, X X X

1 [ [} 1

1 [ L] 1

! L} [} 1

1 [ L} 1

1 1 1
X X X

Figure 4.4 - Schéma de discrétisation du lit catalytique pour la méthode des volumes finis.

La discrétisation s'effectue sur des intervalles constants en terme de rayon. Les volumes de
controle sont donc différents en fonction du point considéré. On les calcule comme suit, a partir
de r =0, le centre du catalyseur :

a7 3 3
AVp = ?((r+ArN/2) —(r—Arg/2)%) (4.26)

sauf pour r =0 et r = R o 'on a respectivement. On a alors :

4 3
AVio = Zm(Ary/2) (4.27)

et

4
3 gﬂ(rp - Arsurf)3 (4.28)

4
AVP,R = g]‘”‘p

avec Arg,f le pas de rayon représentant la surface de la particule ot a lieu le transfert entre les
deux phase. Les surfaces de contact entre les différents éléments ne sont pas non plus constantes
en raison du changement de rayon. Elles sont donc notées S, et S et sont définies comme suit :

A
Sp=4n(r+ ﬂ)2
2 (4.29)

Ar
Sg=4n(r- 78)2
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Lutilisation d’'un volume de contréle AVpp afin de simuler I'interface n’est pas exactement
correcte. Cette interface devrait étre simulée par une surface, sans volume. Pour pallier ce
probleme, Arg,f sera pris relativement faible, avec une valeur cinquante fois inférieure a celle
de Ar.

La discrétisation implicite de I'équation 4.11 par la méthode des volumes finis donne :

Cp(t) = =8S0(C3 (1) — anC(t+ AD) + (1 + an + as)Cp(t + At) — ascg(t+ At) (4.30)
avec
NN
DeffSSAt
as =
epAVpATS
At
SOZZVijrjpcata
j Ep

avec Pcata la masse volumique apparente du catalyseur. On notera que le terme source SO(CJS)(I))
n'est pas linéarisé et est donc évalué au temps ¢ a la place du temps ¢ + At.
Cette équation est accompagnée par deux conditions aux limites. Pour r =0:

C3(t) = =So(CH (1) + (1 + an) C3(t + At) — ayC3, (¢ + A1) (4.31)

et pour r = R, ou a lieu le transfert entre les deux phases :

C3(1) = —So(C3 (1) + (1 + agp+ ICH (L + A1) — ag rCL(r + A1) — bC (1 + AD) (4.32)
avec:
DegSs rAT
AsR= "<, .
EpAVRRArsurf
kiSrAt
f: -
é‘pAVRR
Sk :47tr,29

Ss,R = 47[(rp - Arsurf)z

La résolution du systéme présenté va maintenant étre abordée. Une méthode relativement
simple peut étre mise en ceuvre étant donnée la configuration du systeme.

1.2.3 Résolution du systeme d’équations

Une fois les équations présentées et discrétisées, la résolution du systeme se fait a 'aide d’'un
logiciel de calcul. Matlab a été utilisé dans notre cas. Les équations vont tout d’abord étre mises
sous forme matricielles, et la résolution par un algorithme TDMA est donnée.

Mise en forme matricielle du probléme:
Le systéme proposé peut étre posé sous forme matricielle. Si on désigne par F la matrice de la
phase fluide :
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2+2a.+c -2a, o - 0
-1-a, l+a.+ay+b+c -a,
0 —-1-ay
: -1-ay, l+a.+ay+b+c —a,
0 e 0 —2-2ay, 2+2ay,+c |
et si on définit les vecteurs
f _f f
cla=lcfe+an cla+an .. ! _a+ran”
c=iclw clw .. c, o
C:,t:[o Cg,s(t) nbz 15(” 0"
Cin=1[Cin( 0 .. 0"
on peut définir le systéme de la phase fluide comme suit :
F x Cf, = cCl+ bCE  +2Cin (4.33)

Les chiffres 2 apparaissant sont liés aux demis volumes utilisés aux extrémités du réacteur.

De la méme fagon, si on nomme § la matrice de la phase solide :

1+as,R+b —das 0 0
—ay l1+as+ay, —dg
. _an 1+a5+an _as
0 0 —ay 1+an )

et si on définit les vecteurs

trae = [CrE+AD Gt +AD) Cs,, (t+An]"
Ci=[2C;t) Cy@) .. C, I
CLn=ICle+an 0 . 0
on peut définir le systéme solide comme suit :
S x C{, o = C; + So(Cy )+bCkt+At (4.34)
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A chaque itération dans le temps, on résout le systéme d’équations en phase liquide et dans
un second temps, celui en phase solide pour chaque volume de liquide. Les matrices étant des
matrices tridiagonales, on peut utiliser I'algorithme « TDMA » (TriDiagonal Matrix Algorithm)
pour résoudre le systéme, évitant ainsi I'inversion de matrices.

Algorithme TDMA :
Considérons le systéme de n équations de type :

a;iXi-1+ biXi + ¢iXit1 = d;

En considérant ay = ¢, = 0, on peut écrire le systéme sous la forme matricielle :

[ bl C1 0 ] ' X1 ] [ dl ]
ar bg Co X2 d2
as b3 . X3 | = d3
- Cp-1
[ 0 an bp | | X1 | [ dy, |

Ce systeme peut étre résolu simplement, en commencant par modifier les coefficients ¢; et
d;. On note les nouveaux coefficients ¢; et d.

i 1=1

1 _ ) b

C; = Ci _93
b — ¢ i=23.n-1
i T 64

et

d;
— i=1

dl_ bl

i d,-—d;_la, .

; 1=2,3..n—-1

bi—C. a;

On obtient ainsi :

Xn=d),

xi=d;—cixis1 ;i=n-1,n-2.1

Cette méthode de résolution étant relativement simple, elle permet d’obtenir facilement la
solution aux équations 4.33 et 4.34 pour chaque pas de temps.

1.3 Détermination des propriétés des espéces et du fluide réactionnel

Afin de simuler correctement I'intégralité du procédé, il est nécessaire de connaitre les pro-
priétés physico-chimiques de I'ensemble des especes présentes, et de déterminer les corrélations
qui seront utilisées pour déterminer les propriétés de mélange. On liste dans cette partie les
valeurs obtenues des masses volumiques et viscosités obtenues de la littérature et on donne les
corrélations utilisées afin de calculer les coefficients de diffusion, de transfert de matiére liquide-
solide, la viscosité de mélange et le coefficient de dispersion axiale.
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1.3.1 Diffusivités moléculaires

Plusieurs corrélations existent et sont utilisées dans le calcul de coefficients de diffusion
moléculaire d’especes dans un fluide. Afin de calculer les coeflicients de diffusion dans le mélange,
on utilise dans un premier temps une version modifiée de la corrélation de Wilke et Chang [70] :

s VOMT
Dm,i =7.4x%x10 06 (435)
HmelVy,
ou
PM =) xjp;M;
J#I

avec Dy, ; le coefficient de diffusion moléculaire de I'espece i dans le solvant, ¢; la constante
d’associativité de I'espéce j, M; la masse molaire de I'espece j, pmel la viscosité dynamique du
mélange en cP et v,,; le volume molaire a la température normale d’ébullition en cm®.mol™!
deTespece i. ¢p; est égale a 'unité pour les solvants non associatifs, 1.9 pour le méthanol et 1.78
pour le glycérol [58].

Les volumes molaires nécessaires au calcul des coeflicients de diffusion ont été calculés par la
méthode additive de Schroeder [70]. Ils sont donnés pour la température deT = 185°C en tableau
4.2.

Tableau 4.2 - Volumes molaires des espéces calculés par la méthode additive de Schroeder.

i T MeOH D M G E
Umi (cm®.mol™") | 1232 49 840 469 98 413

On trouve dans le tableau 4.3 des valeurs de coefficients de diffusion pour un mélange de
composition donné :

Tableau 4.3 - Valeurs de coefficients de diffusion pour une composition type a T = 185°C.

Espece T MeOH D M G E
X 0.1 0.6 005 0.05 0.05 0.15
D,, x10°(m?.s™Y) | 2.57 2037 3.76 551 14.42 5.55

On observe une tendance a avoir des valeurs plus élevées de diffusivité moléculaire pour les
alcools, ce qui semble logique de par leur plus petite taille. On observe de plus une augmentation
du coefficient de diffusion lors du passage de la trioléine a la dioléine et a la monooléine.
Cette derniere a un coefficient relativement proche de celui de l'ester, qui s’explique par leurs
géométries similaires. La corrélation de Wilke et Chang nous permettra de déterminer les
temps caractéristiques de transfert de matiere interne afin d’évaluer le régime dans lequel nos
expériences sont effectuées.

On utilisera dans un second temps les résultats expérimentaux afin de déterminer les
coefficients de diffusion des espéces par régression.

1.3.2 Coefficients de transfert de matiére liquide-solide

L'évaluation du coefficient de transfert de matiere a I'interface liquide-solide est importante
dans le modele hétérogene mettant en ceuvre les échanges entre ces deux phases. Il est obtenu
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pour chaque composé a I'aide de la corrélation de Ranz et Levenspiel fournissant le nombre de
Sherwood [87] :

Sh=2.0+1.8Re*>Sc!3 (4.36)

avec Re le nombre de Reynolds de particule et Sc le nombre de Schmidt.

ud
Re = LerPs (4.37)
Kr
Se=—t (4.38)
PrDm

avec u la vitesse en fiit vide, d, le diameétre de catalyseur, p ; la masse volumique du fluide, u s la
viscosité dynamique du fluide et D, la diffusivité moléculaire de I'espece considérée.

Le coefficient de transfert entre la phase liquide et solide pour I'espéce i, k; ;, est obtenu par
la définition du nombre de Sherwood de I'espece i, Sh; :

k= St (4.39)

1.3.3 Masses volumiques

Les expressions des masses volumiques en fonction de la température du milieu réactionnel
sont issues de la littérature [29] et sont données dans le tableau 4.4.

Tableau 4.4 — Masses volumiques des différents constituants de la simulation. T en K.

Espéce Masse volumique (kg.m™>)
Trioléine 1113-0.684 T
Méthanol 1079 -0.971 T
Dioléine 1042-0.42°T

Monoléine 1108-0.543 T

Glycérol 1453-0.656 T

Oléate de Méthyle 1082-0.712T

1.3.4 \Viscosités

Les viscosités des différentes espéces ont été rapportées dans la littérature [29]. Le tableau 4.5
regroupe les valeurs des viscosités dynamiques et la température a laquelle elles ont été évaluées :

Tableau 4.5 - Viscosité des espéces et température de référence [29].

Espece T MeOH D M G E
p(mPa.s™') | 451  0.55 68 915 1500 5.2
Tref (K) 313 298 313 313 293 313

Afin de déterminer les viscosité a la température d’étude, on utilise la corrélation de Lewis et
Squires [70] :

T- Tref

T —-0.2661 — T —-0.2661 +
:u( ) :u( ref) 233

(4.40)

120



1 - Modélisation des réacteurs

avec (L en cP ou mPa.s™L.

La viscosité du mélange p ¢ est ensuite déterminée en cP al'aide de la corrélation de Teja et
Rice [70] :

w(Refl)

Wmel —
In(pmer§mel) = In(us) Refl) [In(us) Ref2) _ In(us) (Refl)] w(}r;:;z) o RefD) (4.41)

avec w le facteur acentrique, Refl et Ref2 deux liquides de références contenus dans le mélange
(on prendra le méthanol et 'ester respectivement), et ¢ un parametre :

2/3
Vc

f=——C
(TCMmol) 172

avec My,o1 la masse molaire en g.mol ™, T, la température critique et V, le volume critique. Les
parametres des mélange sont définis comme suit :

Wmel = inwi
i

Mpnel = Z xiMmol,i
i
Vemel = D0 XiXVe,i
i

22 jxixjTeijVe,ij
Vc,mel

Tc,mel =

avec: 1/3 1/343
(V2B + V13

8
B 1/2
TCij Vcij = Wij(Tc,iTC.]' Vc,ch,j)

Veij =

avec 1/;j un parametre a régresser sur les données expérimentales, proche de I'unité. Il sera dans
notre cas pris égal a 'unité.

(Refl) et (Ref2)

Les viscosités de références u I ne sont pas calculées a la température du systéeme

. T Tc,i
mais a .
c,mel

1.3.5 Propriétés critiques des espéces

Les propriétés critiques (température, pression, volume, facteur acentrique) des especes sont
nécessaires a de nombreux calculs. On les trouvera en tableau 4.6 [35, 70].

Tableau 4.6 - Température, pression et volume critiques des composés [35, 70].

T [MeOH| D M G E
T, (K) 998 512 | 900 | 885 | 850 | 764
P, (bar) 334 | 8097 | 7.92 | 124 | 75 12.8
Ve (cm®.mol™") | 325 118 | 2252 | 1254 | 264 106
W 1.9782 | 0.565 | 2.581 | 1.254 | 0.516 | 1.0494
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1.3.6 Dispersion axiale

Afin de discuter de la dispersion axiale, il faut définir deux nombres de Péclet distincts. Le
nombre de Péclet moléculaire Pe,,, qui fait référence a la dispersion moléculaire, et le nombre
de Péclet axial, Pey, qui fait référence a la dispersion axiale. Ils sont définis comme suit :

dyu
Pe,, = D

E1Vm

d,,u (4.42)
Pey =

1Dy

avec u la vitesse en fht vide, €; la porosité du lit de particules, D,, et D4 les dispersions
moléculaire et axiale respectivement et d, le diametre de particules du lit.

Il est généralement considéré dans le cas d’'un écoulement laminaire de liquide que le nombre
de Péclet axial prend une valeur de 0.5 [77]. Cependant, des travaux ont montré une grande
dépendance du Péclet axial non seulement a la valeur de Pe,,, mais aussi a la valeur du nombre
de Schmidt [25], comme observé en figure 4.5.

10T
- Eqs. 443 etd44: Sc=1, Sc=57, Se=102, Sc=200, Sc=424, Sc=754, Sc=1930
Pe,
-
4 Gunn and Pryce (Sc=0.88) © Edwards and Richardson (Sc=0.72)
B Sc=1930 ® Sc=754
* Sc=424 O Sc=200
X Sc=102 & S¢=57
l‘ @ Jacques and Vermeulen ( 1958), Sc=820
I()-l |1 l|llllll[ L IIl|lIIi 'l ..I.I.I'i_| i ||l|l||i 1! rl1||l|_|[-I i III‘Ihllii i I'.Illli i l|IlI|l_|.
10 I 10 10° 10 10 10 10" 10
Pclﬂ

Figure 4.5 - Influence du Sc sur la relation entre Pe,, et Pe 4. Adapté de [25].

On remarque entre que pour un nombre de Péclet moléculaire moyen, le nombre de Péclet
axial augmente sensiblement lorsque le nombre de Schmidt diminue.

Dans notre cas, on peut déja estimer rapidement une valeur typique du nombre de Schmidt,
défini en équation 4.38, que I'on rencontrera dans notre modele. On trouvera ces valeurs dans le
tableau 4.7.

On remarque ainsi des valeurs du nombre de Schmidt relativement faibles, impliquant une
valeur de Péclet axial différente de 0.5. C’est pourquoi on utilise la corrélation de Gunn [37]
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Tableau 4.7 - Exemple de valeurs des nombres de Schmidt dans le modele du pilote pour une composition donnée.

Espece | T MeOH D M G E
X; 0.1 0.6 005 0.05 0.05 0.15
Sc 130 17 8 59 21 el

ajustée [25], représentée en figure 4.5 pour des nombres de Schmidt allant de 1 a 1930 :

! Pem(l )2 +P (1-p) ( ( > 1))+ ! (4.43)
—=—0- exp|-——————— - :
Pes N (S Ty T iPen
avec 7; la tortuosité du lit, égale a v/2 pour des particules sphériques et
0.8 (1 0.48 )e ( 7580) (4.44)
P=35015 7|5 7 50015 | ¢*P Pe,, '

Ce modele se base sur lexistence de deux régions de dispersion dans le lit de particules, avec
un région a la circulation rapide et une seconde ou le fluide est presque stagnant [37].

On trouvera dans le tableau 4.8 des exemples de valeurs de nombre de Reynolds, de Péclet
axial et moléculaires évalués pour différentes conditions expérimentales du plan d’expérience
exposé dans le tableau 3.9. Le Péclet moléculaire est basé sur un coeflicient diffusion moléculaire
calculé par la relation de Wilke et Chang présentée en équation 4.35.

Tableau 4.8 - Nombres de Reynolds, Péclet axial et moléculaire pour différentes conditions expérimentales, a un
diametre de catalyseur de 375 um.

740 185 | 052 (0.7-15|13-113
2640 | 200 |0.16 | 09-22| 2.6-30
20 | 740 185 | 0.64 | 0.8-15| 14-82

M| 1(s) | T(CC)| Re Pey Pe,,
9
5

Les valeurs les plus élevées des nombres de Péclet moléculaire correspondent a la trioléine,
les plus faibles au méthanol et glycérol. Inversement, les valeurs les plus faibles du nombre de
Péclet axial correspondent a la trioléine et les plus élevées aux alcools.

La modélisation des réacteurs ayant été décrite, la partie suivante sattachera a la modélisation
du pilote expérimental dans son ensemble.

2 Modélisation du pilote expérimental en régime transitoire

Il est important de pouvoir modéliser correctement le pilote expérimental afin de pouvoir
exploiter pleinement les résultats expérimentaux obtenus. En particulier, les résultats obtenus en
régime transitoire peuvent nous conduire a des informations sur la diffusion dans le mélange
réactionnel. Le pilote doit donc pouvoir étre simulé rigoureusement en régime transitoire.

Cette simulation en régime transitoire se fait par 'intermédiaire du modele hétérogene. Ainsi,
afin de pouvoir reproduire les profils des especes en sortie en fonction du temps comme obtenus
lors de I'expérience, la prise en compte de la tuyauterie et du mélangeur d’entrée est nécessaire
en plus du réacteur décrit en section 1.2.

Le pilote sera considéré comme étant composé d’'un mélangeur cylindrique, remplis de
particules de SiC de diametre 500um, d'une certaine longueur de tuyauterie, des 2 réacteurs
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puis a nouveau d’'une longueur de tuyauterie. Ces longueurs sont données dans le tableau 3.1. La
figure 4.6 présente schématiquement le pilote tel qu’il est simulé. Le PFD du pilote a été donné en
figure 3.1. Les boucles de recyclage ne sont pas utilisées sur le pilote et ne sont donc pas simulées.
On ne considere pour la simulation que la voie principale de circulation des fluides.

Meélangeur Réacteur Réacteur
\ SiC f \
Tuyaux Tuyaux

Figure 4.6 - Pilote simulé par le modéle hétérogéne.

Les réacteurs peuvent soit étre remplis de catalyseur, soit de SiC. Les longueurs de tuyaux ont
été mesurées et données dans le chapitre 3 en tableau 3.1.
2.1 Modélisation de la tuyauterie du pilote

Afin de simuler la tuyauterie, I'équation de convection-diffusion est utilisée. On effectue un
bilan sur une section dV du tuyaux, vide de tout catalyseur, compris entre les abscisses z et z+d z.

¢/ -p ac/ Q ¢/ -p ac/ Q oc; av (4.45)
I _p,—L = J_ + )
VR TEAT ) RT VY T A, RY 5

z z+dz

Les conditions aux limites sont les mémes que dans le cas du réacteur, données en équations
46et4.7.
L'évaluation de la dispersion axiale est faite par I'intermédiare de la corrélation de Taylor et
Aris nous donne [77] :
utd?
192D,,

avec d; le diametre interne du tube et u la vitesse du fluide dans le tuyaux en fat vide.

La dispersion axiale dans les tuyaux dépend donc de chaque espece, ce qui n’est pas le cas de
la dispersion dans le réacteur.

L'équation 4.45 est discrétisée de la méme fagon que les équation du réacteur hétérogene.

(4.46)

2.2 Modélisation du mélangeur

Le pilote posséde en entrée un mélangeur statique, composé d’un tube de diameétre interne
6 mm et de longueur 8 cm. Il est remplis de particule de SiC de diametre moyen 500 um. On
utilise a nouveau I'équation de convection diffusion en effectuant un bilan sur un volume dV du
mélangeur, situé entre z et z+ dz :

c/-p 0 ’f Q c/-p 0 ’f Q 0 ’f dv (4.47)
! —Dy—— = ! —Dy—— +— .
Ve 4oz ERAR =V 4oz IR ot el

z z+dz

La porosité €; est évaluée a 'aide de la corrélation de Dixon en équation 4.5. La dispersion
axiale est ici, comme pour le réacteur, déterminée a I'aide de la corrélation donnée en équation
4.43.

Les conditions aux limites sont les mémes que dans le cas du réacteur et de la tuyauterie,
données en équations 4.6 et 4.7.
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La discrétisation est effectuée a nouveau comme pour I'équation concernant la phase fluide
du réacteur hétérogeéne en section 1.2.

2.3 Modélisation d’un réacteur remplis de SiC

Lors de certaines manipulations, le premier réacteur est en réalité rempli de SiC a la place du
catalyseur. Léquation 4.47 est donc appliquée en place des équations 4.4 et 4.11.

Une fois cette modélisation effectuée, les expériences peuvent étre reproduites a I'aide du
modele hétérogene. Chaque partie du procédé est résolue successivement afin de reproduire les
profils de compositions en sortie en fonction du temps. Ces différents éléments de tuyauterie
et le mélangeurs peuvent également étre soumis a la cinétique thermique si celle-ci n'est pas
négligeable. Elle n'est pas introduite ici en vue des résultats qui sont présentés en chapitre 5 qui
la considere effectivement négligeable sur notre pilote.

La modélisation du pilote expérimental effectuée, la partie suivante expose le modele ther-
modynamique utilisé dans la simulation du procédé et le calcul des coefficients d’activité.

3 Modéle thermodynamique

Un modele thermodynamique doit étre utilisé dans le but d’obtenir les coefficients d’activité
des différentes espéces au cours de la réaction, mais aussi afin de quantifier la séparation des
différentes phases. Ces coefficients d’activité sont nécessaires a la résolution de I'algorithme de
flash intervenant lors des étapes de séparations du procédé. Ils permettent également de prendre
en compte la non idéalité d’'une solution et d’utiliser les activités en place des concentrations dans
les cinétiques. Il est de plus nécessaire au calcul des puissances requises par certaines opérations
de séparation dans le procédé.

Dans un premier temps, le calcul des coefficients d’activité est présenté. On se base sur la
méthode UNIFAC-LLE, simple a mettre en ceuvre et bien documentée. Ensuite, un algorithme
de flash liquide-liquide-vapeur est présenté, basé sur un algorithme ¢ — ¢ et sur le calcul des
coefficients d’activité. Afin de régresser les coefficients de partage de différentes especes, des
données de la littérature sont recueillies. Différents diagrammes ternaire des espeéces Méthanol-
Glycérol-Ester sont présentés, ces trois especes étant les plus documentées.

3.1 Calcul des coefficients d’activité par la méthode UNIFAC-LLE

Le coefficient d’activité de I'espece i, y;, est composé de deux termes : la contribution des
formes moléculaires (yic) et un terme résiduel qui tient compte des interactions moléculaires
(yf ). La corrélation UNIFAC [56] est utilisée pour le calcul de ces termes. Les équations 4.48 a
4.59 décrivent les calculs relatifs a la méthode UNIFAC.

Iny; = lnyic +lnyf (4.48)
®D; 0: o, 1S
o
ln)/l. =1nx—;+5qi1nali+li—x—;;x]'lj (4.49)

ou x; représente la fraction molaire de'espece i , ®; la fraction volumique moléculaire de 'espece
i et 0; la fraction surfacique moléculaire de 'espéce i. On a de plus :

Xiqi

= S va (4.50)
]

i
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Xiti
Oj=——— (4.51)
Zi )
li=5(ri—q))—(r;—1) (4.52)

avec 1; et q; le volume et I'aire surfaciale moléculaire de Van der Waals de I'espéce i respective-
ment.

nG

ri = ZV;ch (4.53)
k
nG

qi = ZV;CQIC (454)
k

avec Ry la contribution volumique du groupe k pour la méthode UNIFAC-LLE. Les valeurs de
R, Qk, Vi et a;j sont données dans les tableaux 4.9 a 4.11.

Tableau 4.9 - Valeurs des paramétres de volume et d’aires surfaciale de la méthode UNIFAC-LLE pour chaque
groupe k [56] .

OH | CH3 CH; CH | CH=CH | CH,COO
Ry 1 | 09011 | 0.6744 | 0.4469 | 1.1167 1.6764
Qx| 1.2 | 0.848 0.54 0.228 0.867 1.42

Tableau 4.10 - Nombre vfc de groupe k pour chaque molécule i dans la méthode UNIFAC-LLE .

OH | CH; | CHy | CH | CH=CH | CH,COO
T 0 3 41 1 3 3
MeOH | 1 1 0 0 0 0
D 1 2 28 1 2 2
M 2 1 15 1 1 1
G 3 0 2 1 0 0
E 0 2 13 0 1 1

Tableau 4.11 - Parametre d'interaction ay, entre les groupes k et m pour la méthode UNIFAC-LLE [56] .

OH CHj3 CH, CH | CH=CH | CH,COO
OH 0 328.2 | 328.2 | 328.2 470.7 195.6
CHs 644.6 0 0 0 74.54 972.4
CH» 644.6 0 0 0 74.54 972.4
CH 644.6 0 0 0 74.54 972.4
CH=CH | 7244 | 2923 | 2923 | 2923 0 -577.5
CH,COO | 180.6 | -320.1 | -320.1 | -320.1 485.6 0

Le terme résiduel est donné en équation 4.55 :
nG . .
Iny¥ =Y vi(nl;-Inl}) (4.55)
k
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ou I'y et 1";.C sont les coefficients d’activité résiduels du groupe k et les coeflicients d’activité
résiduels du groupe k dans une solution ne comprenant que l'espece i, nG le nombre total de
groupes dans le mélange et v  le nombre de groupes k dans la molécule i.

nG nG 0 cm
lan: Qk 1—ln(26m\ymk)—ZW (456)
m m . Jym
Yim = exp(—akTm) (4.57)
X
j 1]
Yyl x;
Xin = sty (4.59)
Zi Z] iji

avec T la température, ay,, le parametre d’'interaction de groupe entre les groupes k et m et Qi
surface du groupe k, nG le nombre total de groupes, 6,, la fraction surfacique du groupe m et
Xm la fraction du groupe m.

Le calcul des coefficients d’activité détaillé, on peut procéder a la présentation du flash liquide-
liquide-vapeur.

3.2 Flash liquide-liquide-vapeur en résolution ¢ — ¢

Le procédé incluant des étapes de séparation, le développement d’'un algorithme de flash
liquide-liquide-vapeur s’avere important. La séparation vise a obtenir trois phases : une phase
vapeur, riche en méthanol, une phase liquide riche en glycérol et une deuxiéme phase liquide,
riche en ester. Ce flash se doit d’étre relativement rapide en étant également suffisamment fiable.
La méthode UNIFAC est choisie pour sa facilité de mise en place. Les parameétres LLE sont choisis
afin de mieux simuler les équilibres liquide-liquide qui prennent place lors de la séparation. Le
diagramme en figure 4.7 présente I'algorithme utilisé lors de la résolution. Les étapes vont étre
détaillées dans les paragraphes qui suivent.

On note par convention la phase liquide 1, L1, comme étant la phase la plus riche en glycérol.
La phase liquide 2, L2, est quant a elle la phase la plus riche en ester et V la phase vapeur.
On désigne par z; les compositions molaires globales a 'entrée du flash, x;1, x;2 et y; les
compositions en espece i de chaque phase L1, L2 et V respectivement. K; ; et K;o désignent
les coefficients de partage de I'espéce i entre les phases L1 et V et L2 et V respectivement et sont
définis comme suit :

Ki= xyl = :;)i’l
il i,V

i (4.60)
Kiz= Vi _ PDi2
Xi2 Pi,v

Les fugacités de I'espece i dans chaque phase sont respectivement notées ¢; 1, ¢; » dans les phases
liquides L1 et L2 et ¢;  dans la phase vapeur.
Si on pose le bilan matiere du flash, on a:

F=V+L+L" (4.61)

avec F le débit molaire total dans le flash, L' le débit molaire composant la phase liquide L1, L'
le débit molaire composant la phase liquide L2 et V' le débit molaire composant la phase vapeur.
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Initialisation des
compositions et des
proportions molaires de
chaque phase

A 4

Calcul des gf*

A 4

Calcul des ¢; et
des K;

Oui

phases
L1/V?

phases
12/V?

Non

3 phases:
L1/L2/v

A 4

Mise a jour des proportions
molaires de phase &; et &,

A 4

Mise a jour des compositions

Pour chaque
espéce:
X191 = X292
X191 =Y Pv
& constant

Oui

Sortie des compositions
et des fractions de phase

Non

Figure 4.7 - Algorithme de résolution du flash liquide-liquide-vapeur développé sous Matlab.

¢1 et &» désignent les proportions molaires des phases L1 et L2 respectivement. On a alors :
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On choisit de procéder a une résolution par la méthode ¢ — ¢ étant donné les conditions de
haute pression et haute température que le systeme peut atteindre, 'autre méthode de résolution
possible, y — ¢, étant plus appropriée aux faibles pressions.

3.2.1 Initialisation des compositions et des proportions molaires de phase de chaque
phase

Linitialisation des coeflicients de partage est une étape importante dans le bon déroulement
des calculs. Une mauvaise initialisation peut entrainer un calcul laborieux voir divergent. On se
place ainsi pour calculer les K;; dans le cas d’'une dilution infinie des especes dans le glycérol a
la pression de vapeur saturante du glycérol. La pression de vapeur saturante est calculée en Pa a
l'aide de I'équation d’Antoine :

§at B
log| - |=A4;, - — 4.63
Og( PO) TG (4.63)

avec A;, B; et C; des coeflicients spécifiques a chaque espéces, obtenus sur la base de données du
NIST [21] et P° la pression standard de 100000 Pa.
ATaide de I'équation d’état choisie (Peng-Robinson ou Soave-Redlich-Kwong dans notre cas)
on détermine les volumes molaires de chaque phase L1 et V, puis on en déduit les ¢; 1 et ¢; v.
Le coefficient de partage est donc obtenu par le rapport des deux fugacités et est réajusté a la
pression de calcul P :
i _ 911 (TPFH PE
MLy (T, PSY P

(4.64)

On procede de méme pour la phase L2, ou I'on suppose une dilution infinie des espéces dans
lester a sa pression de saturation.

Ki.ni _ (Pi,Z(T; PEat) PEat
" eiv(LPEY P

(4.65)

Les détails des calculs de fugacité seront donnés dans un paragraphe suivant. Linitialisation des
proportions molaires de phase ¢ et ¢» dépend de celle des coefficients de partage. On pose :
2—max(K") - min(K™

ini _
1=

2 (1= max()) (1- min(ki) (4.66)

Si le calcul méne a une valeur supérieure a I'unité alors on pose {1 = 0.5 et si on obtient une
valeur négative alors ¢}" = 0. On proceéde de la méme fagon pour &3 :

» 2—max(K¥“2‘)—min(Ian1
€1n1 _ 2 1,
=

2(1- max(ki)) (1- minki) (4.67)

Une fois I'initialisation effectuée, I'entrée dans la boucle globale est possible.

3.2.2 Calcul des g®¥

Les coefficients d’activité de chaque espeéce dans chaque phase sont calculés a I'aide des
équations 4.48 a 4.54.
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La regle de mélange choisie pour I'algorithme est la regle de Wong-Sandler [67]. Cette regle
nécessite le calcul de Iénergie de Gibbs d’exces g&%. On a par définition dans chaque phase :

g =RTY xilny; (4.68)
i

3.2.3 Calculdes ¢; j etdes K; ;

Les calculs vont ici étre réalisés sur la base de I'équation d’état de Peng-Robinson. Léquation
d’état de Soave-Redlich-Kwong a également été considérée dans ces travaux, et les détails des
calculs concernant cette équation sont disponibles en annexe D. Les deux équations on été
considérées afin de les comparer et de déterminer laquelle est la plus apte a représenter notre
systéme.

Afin de connaitre la fugacité de chaque composé dans une phase, le volume molaire de
cette phase doit étre déterminé. On se sert pour cela d'une équation d’état. Léquation de Peng-
Robinson pour les mélanges est la suivante :

RT Amel
Umol — bmel Umol(vmol + bmel) + bmel(vmol - bmel)

pP= (4.69)

Les parametres de mélange dp,) et by, sont définis dans la régle de Wong-Sandler comme

suit : a
RT Xixi|b— —
;; ’ ]( RT)ij

Dinel = — (4.70)
RT — Zx.ﬁ+g_
EX
aj
Amel = bl RT +) xj—— 4.71
mel mel RTC Zl‘, lb,‘RT ( )

avec a; et b; des constantes fonctions des especes pures définies en fonction de I'équation d’état
choisie et C une constante dépendante elle aussi de 'équation d’état. x; désigne la composition
dans la phase considérée (L1, L2 ou V) de 'espece i et I'équation 4.69 doit donc étre résolue pour
chacune des phases. Pour I'équation de Peng-Robinson, les coefficients sont définis comme suit :

m; = 0.37464 + 1.542260; — 0.269920%

(RT,

N2
a; = 0.457235 PC”) (1 +mi(1—/T,)?
c,i

T .
b; = 0.077796R%

c,i

C=In(v2-1)/v2=-0.62323

T
avec w; le facteur acentrique, T, ; la température critique, P, ; la pression critique et T},; = T
C,i

la température réduite correspondant a I'espece i.

a
Plusieurs reégles de combinaison peuvent étre utilisées pour calculer le terme (b - —) ~de
1

RT
I'équation 4.70 :
a 1 Vaid;j
b——| ==Wbij+b;))———A—-k;; 4.72
( RT)ij S i+ b = (1= ki) (4.72)
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, ai
(b—R—“T)ij:%((bi—%)+(bj—R—fT))(1—kij) (4.73)

avec k; j le coeflicient d’interaction binaire entre espéce i et j. Tout comme pour les équations
d’état, les deux formes sont considérées afin de déterminer laquelle est la plus apte a décrire notre
probleme.

On résout I'équation d’état 4.69 pour chaque phase. Plusieurs solutions pour le volume
molaire sont possibles. On conserve la plus élevée pour le cas de la phase vapeur et la plus faible
pour les phases liquides. On obtient alors Z :

_ Pl

Z= 4.74
RT (4.74)

La fugacité dans une phase (on omet ici I'indice correspondant par soucis de clarté) pour
I'espeéce i est donnée par I'équation suivante :

(ONbmel/ON) TN, P
ln(Pl‘ = b 1 £-1) —In E(Umol - bmel)
me
el [%(ONzamel/dNi)T,Nj#] (ameel/GNi)T,N#i
- (4.75)
2 \/Zb mel RT Amel bel

Vmol + (]- - \/z) bmel }

x In

avec N le nombre total de mole dans le mélange et IN; le nombre total de mole de I'espéce i dans
le mélange. Les calculs des dérivées sont disponibles en annexe D.

On obtient a 'aide de cette équation 4.75 les fugacités de chaque espéce i dans chaque phase.
Le flash étant basé sur un algorithme ¢ — ¢, les coefficients de partages K; j sont obtenus par ratio
des fugacités des phases liquides et vapeur, comme montré en équation 4.60.

3.2.4 Détermination dunombre de phases et mise a jour des proportions molaires de
phases

Le flash développé est capable de déterminer les compositions et proportions molaires des
phases pour un équilibre liquide-liquide-vapeur. Cependant le calcul triphasique est laborieux
et il est bon de déterminer a I'avance le nombre de phases présentes lors de I'équilibre calculé.
Une série de tests est menée pour tester la métastabilité des phases, basé sur les valeurs de K;
déterminés a I'étape précédente. Ce test est issu d'un article par P.A. Nelson [61] bien qu’il en
existe d’autres. On trouvera dans la publication d’origine les détails de calcul et les raisons qui
appuient ces tests.

Dans un premier temps, le systéme est testé pour vérifier la présence d’'une phase unique. Les
tests sont alors :

— Phase vapeur seule :

Zi Zi
<let <1
ZK,I © ;Ki,z

i i

— Phase liquide 1 seule :

ZZ,‘KM <let ZZZ'
i i

K.
i1 <1
Kip
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— Phase liquide 2 seule :

ZZiKi,Z <let Zzi Kiz <1
i i Ki,l

'indice i désignant I'espéce i. Sil'un de ces tests est concluant, alors ¢; et {, prennent les valeurs
de 1 sileur phase est celle retenue, et de 0 autrement. Ainsi dans le cas d’'une phase vapeur unique,
les deux fractions ¢; et &, sont nulles. Si ces tests ne sont pas concluants, de nouveaux tests
sont pratiqués pour vérifier la présence de deux phases. Deux fonctions doivent pour cela étre
introduites. Elles sont issues des bilans matieres de chaque phase L1, L2 et V. Les deux fonctions
considérées sont les suivantes :

ziKi2(1-K;j1)

(4.76)
Ki1Ki2+61Ki2(1-Kj1) +62K;1(1-Kj2)

Qi(€1,&2) =)

i

ziKi1(1-K; )

(4.77)
Ki1Kip+¢1Ki2(1—-K;1) +62K;1(1 - K; 2)

Qu(€1,&2) =)

i

Les tests a réaliser afin de déterminer I'existence de deux phases seules et stables sont les
suivants :

— Phases liquide 1 et vapeur :

<j
Z >1et zZiKi1>1
K i

i il

et Q2(¢1,0) <01aou Q1(¢1,0) =0,
— Phases liquide 2 et vapeur :

z:
Z ! >letZZiKl',2>1
i Kip :

et Q1(0,62) <01aou Q2(0,¢2) =0,
— Phases liquide 1 et liquide 2 :

Ki K,
E Zi >let ) z;

et Q1(¢1,1-¢1) >0 (ouQ2(¢1,1-¢1)>0) laou Q1(&1,1-&1) —Q2(&1,1-¢1) =0.

>1

2

Siun de ces tests est concluant, alors les valeurs de &; et ¢, sont celles auxquelles le test concluant
a été effectué. En revanche, si ces tests ne sont pas concluants, alors on a a faire a un systéme
triphasique liquide 1, liquide 2 et vapeur. Il faut dans ce cas résoudre le systéme suivant pour les
inconnues ¢; et &, :

{Ql(fl»fz)ZO (4.78)

Q2(¢1,62) =0

On a ainsi déterminé les valeurs de ¢; et ¢y, les proportions molaires de phases. On peut
maintenant passer a la mise a jour des compositions.
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3.2.5 Mise a jour des compositions de chaque phase

Une fois Kj 1, Kj2, &1 et &, déterminés, il faut recalculer les compositions des phases. Les
nouvelles compositions sont données par le systeme d’équations suivant :

yi= ziKi 1 Kip
' K1 Kio+E1Kio(1- K1) + &K 1(1 - K; 2)

i

Xi1= 4.79

< i,1 Ki,l ( )

Vi

Xjo =

1,2 Ki,z

Ces nouvelles compositions sont ensuite normalisées. Ce calcul seffectue sur I'intégralité des
phases et ce méme si il a été déterminé qu’il n’y avait qu'une ou deux phases.

Afin de valider le résultat, on compare ces nouvelles compositions et les valeurs de {; et &, a
celles de I'itération précédente. Une fois la précision désirée atteinte, on peut sortir de la boucle
itérative. Les fractions ¢; et {» nous permettent ensuite de déterminer les débits de chaque phase
liquide et de la phase vapeur. Il faut noter qu’au cours du calcul, le nombre de phase peut étre
amené a changer si I'initialisation n’était pas suffisamment précise.

La détermination des compositions et des proportions molaires de phase lors d’'une sépara-
tion est donc désormais possible. Ce flash sera appliqué aux calculs liés a la séparation dans le
procédé de transestérification de la trioléine. Ainsi, il est nécessaire de calculer les coefficients
d’interactions binaires k; ; entre les espéces. C’est ce calcul qui va maintenant étre abordé pour
le cas de 'équation de Peng-Robinson. Le cas SRK est encore une fois abordé en annexe D.

3.3 Coefficients d’interactions binaires et diagrammes ternaire entre méthanol, oléate
de méthyle et glycérol

La mise en place d’'un flash a été présentée, et il est désormais possible de pouvoir l'utiliser
avec les especes présentes lors de la transestérification de la trioléine. On a vu en chapitre 1
que des études thermodynamiques ont été menées sur ce systeme, et principalement sur le
ternaire méthanol-oléate de méthyle-glycérol. Ce sont ces trois espéces qui sont généralement
majoritaires lors des étapes de séparation, et nous nous attarderons ici sur la détermination des
coefficients d’interactions binaires k; j entre ces trois espéces. Ces coefficients apparaissent dans
la regle de mélange de Wong-Sandler .

Des données ont été recueillies dans la littérature [6, 12, 60, 64, 65] concernant les équilibres
entre méthanol, oléate de méthyle et glycérol. Une optimisation sur les coefficients d’interactions
binaires k;; entre ces 3 composés a alors été effectuée, a I'aide d'un algorithme de pression de
bulle ou d’un calcul de flash direct en fonction des conditions dans lesquelles les données avaient
été acquises. En effet, les données de Barreau et al. [12] ont été obtenues a la pression de bulle
du systeme alors que celles de Andreatta et al. [6] et Negi et al. [60] ont été obtenues a pression
fixée.

Dans un premier temps, le coefficient d’interaction k; j entre le méthanol et le glycérol a été
régressé sur les données d’équilibre liquide-vapeur de la littérature [12, 64] par I'intermédiaire
d’un algorithme de température de bulle. On trouve en figure 4.8 le diagramme de température
de bulle a pression atmosphérique pour I'équilibre méthanol-glycérol pour I'équation d’état de
Peng-Robinson et la regle de mélange de Wong-Sandler avec et sans le coefficient d’interaction.
Le critere d’'optimisation est ici la somme des moindres carrés des températures expérimentales et
calculées. Deux méthodes de calcul sont utilisables pour le terme d’interaction comme le montre
les équations 4.72 et 4.73. La régression des k;j est donc effectuée pour chacune de ces équations.

133



CHAPITRE 4 : Modélisation
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Figure 4.8 - Equilibre liquide-vapeur & la température de bulle entre méthanol et glycérol & P=1 atm pour
I'équation d'état de Peng-Robinson et la régle de mélange de Wong-Sandler pour différentes méthodes de calcul de

7 .

Une fois ce coeflicient obtenu, on se place dans le cas de I'équilibre liquide-liquide-vapeur
du systeme ternaire méthanol-oléate de méthyle-glycérol afin de régresser les deux autres
coefficients. Le critere d’ optimisation o fixé est basé sur la pression et les compositions :

0= Y (1=P/Pexp)®+Y (1 - wil Wiexp)® (4.80)
nbexp nS

avec w la fraction massique en espeéce i.

La pression n'influence ainsi pas le résultat dans le cas des expériences a pression fixée, mais
intervient pour les expériences effectuées a la pression de bulle. Les valeurs obtenues pour les
parameétres d’interaction binaires sont données dans le tableau 4.12. Les calculs ont été effectués
pour les deux méthodes de calculs des équations 4.72 et 4.73.

Tableau 4.12 - Valeurs des parameétres d’interactions binaires du systéme méthanol-oléate de méthyle-glycérol
pour I'équation de Peng-Robinson et la régle de mélange de Wong-Sandler pour les deux méthodes de calcul
possibles des k; ; et valeur du critére de convergence o

kyeonic | keic | kmeonie | O
Equation 4.72 0.0779 0.1272 0.2487 69.92
Equation 4.73 0.2796 0.6565 0.5296 72.2

Les résultats obtenus a I'aide de I'équation de Soave-Redlich-Kwong ne sont pas aussi
satisfaisants, avec un o de'ordre de 450. C’est pour cette raison que 'équation de Peng-Robinson
est retenue pour nos travaux.

On retrouve en figure 4.9 les diagrammes ternaires en composition massique a pression de
bulle obtenus avec notre modéle pour des valeurs de paramétres d’interactions binaires nulles et
optimisées pour les différentes équations a différentes températures. Dans le cas de k;; = 0, seuls
les résultats avec la regle de combinaison de I'équation 4.72 sont affichés. En effet, pour I'autre
regle, les calculs n'étaient pas possible a k;; nuls sur ce systéme.

On remarque une meilleure coincidence des points expérimentaux avec le modeéle lors de
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Figure 4.9 - Diagrammes d’équilibre liquide-liquide du ternaire méthanol-glycérol-oléate de méthyle pour
I'équation de Peng-Robinson et pour différentes valeurs des k; j - (a) T=333.15 K, (b) T=403.15 K, (c) T=473.15 K

I'ajout des coeflicients d’interactions, surtout a basse température. En revanche, méme avec
kij # 0, il y a un probleme au niveau de la solubilité de I'ester dans le glycérol. En effet, a
forte teneur en glycérol, pour la température de 333 K l'ester devrait étre plus soluble dans la
phase alcool que ne le prédit le modele. Ceci est dii a la simplicité du modele thermodynamique.
La regle de mélange de Wong-Sandler favorise cette solubilité par rapport a une régle de Van
der Walls classique, mais sans pour autant étre capable de reproduire I'expérience. A haute
température les coefficients d’interactions binaires n'apportent pas beaucoup de changement sur
le diagramme ternaire. Les droites conjuguées prédites par le modéle suivent bien celles obtenues
expérimentalement, particulierement pour le modéle utilisant 'équation 4.72.

En comparaison avec le modéle GC-PPC-SAFT développé par Barreau et al. [12], dont les
diagrammes ternaires aux mémes conditions sont donnés en figure 1.11, les domaines liquide-
liquide sont restreints dans le modele UNIFAC-LLE pour les températures de 403 K et 473 K. En
revanche la solubilité de I'ester dans le glycérol évoqué précédemment n’est pas beaucoup mieux
représentée par le GC-PPC-SAFT.

a
Le choix de 'équation calculant le terme de mélange (b— ﬁ) ~ ninfluence que tres peu
1

les résultats comme le montre la quasi égalité des deux critéres de convergence et les courbes en
figure 4.9. Léquation 4.72 sera préférée dans la regle de mélange de Wong-Sandler pour I'équation
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de Peng-Robinson.

3.4 Calcul des capacités calorifiques

Dans les calculs de puissances que 'on sera amené a effectuer lors de la simulation du procédé,
il est nécessaire d’estimer les capacités calorifiques des espéces, aussi bien en phase gaz qu'en
phase liquide. On se base pour cela sur des corrélations.

oy z . id
3.4.1 Capacités calorifique des gaz, CI’M.

Les capacité calorifiques des gaz, considérés comme des gaz parfaits, sont obtenus a partir
de la corrélation de Rihani et Doraiswamy [38]. C’est une méthode de contributions de groupes,
basée sur les mémes groupes que la méthode UNIFAC-LLE.

On obtient la capacité calorifique du gaz i, considéré idéal avec I'équation suivante :

Cpi =Y Njaj+) Nib;T+) Njc;T*+} N;d;T® (4.81)
J j J j
avec N; le nombre de groupe j dans la molécule i, aj, b;, c;j et d; des coefficients spécifiques au
groupe j, donnés en tableau 4.13.

Tableau 4.13 - Valeurs des paramétres a, b, ¢, et d pour la corrélation de Rihani et Doraiswamy [38].

Groupe i a; b; x10% | ¢; x10* | d; x 10°
CH,4 0.6087 | 2.1433 | -0.0852 | 0.01135
CH, 0.3945 | 2.1363 | -0.1197 | 0.002596
CH -3.5232 | 3.4158 | -0.2816 | 0.008015

CH=CH -3.121 3.806 -0.2359 | 0.005504

CH,COO | 2.7350 1.0751 0.0667 -0.00923
OH 6.5128 | -0.1347 | 0.0414 | -0.001623

3.4.2 Capacités calorifiques des liquides C,’;,i

Les capacité calorifiques liquides sont obtenues par la corrélation de Rowlinson-Bondi [70]
a partir des capacité calorifiques des gaz parfaits :

L id
C,i—Ch 0.45 25231-T,; 1.742
————=1.45+ +0.25w; (17.11 + + (4.82)
Tr,i Tr,i 1- Tr,i

Le modéle thermodynamique a été présenté. Son utilisation va principalement étre faite lors
de la simulation du procédé Esterfip-H dans les étapes de séparation. C’est cette modélisation du
procédé qui va étre détaillée dans la partie suivante.

4 Modélisation du procédé

Maintenant que les différentes étapes nécessaires a la simulation du procédé sont développées,
il est possible de les assembler afin de développer le procédé dans son ensemble. Cette partie
va sattacher a I'explication de la mise en place du modele global du procédé multi-étagé de
transestérification de trioléine avec séparation du glycérol et recyclage du méthanol.
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4.1 Présentation du procédé Esterfip-H tel que simulé sous Matlab

Le choix de la modélisation d’'un procédé complet sous Matlab est principalement motivé
par I'idée d’'une identification précise des phénomenes prenant place dans un réacteur de type
industriel, ot les limitations, particulierement les limitations diffusionnelles dans notre cas, sont
importantes. Lutilisation de Matlab nous permet de simuler un réacteur ou les phénomenes de
transfert de matiére sont importants, et nous permettra d’observer précisément comment les
réacteurs réagissent aux modifications des conditions opératoires.

Le procédé Esterfip-H repose sur une succession de réacteurs et de séparateurs regroupés en
étages auxquels on se référencera en parlant d’étage de réaction-séparation. Un étage type est
représenté en figure 4.10. Il sera simulé en régime permanent étant donné que le modele de flash
utilisé est développé sans prendre en compte sa dynamique. Le modele de réacteur utilisé est le
modele hétérogene afin de prendre en compte les phénomenes de transfert de matiere pouvant
limiter lefficacité du réacteur.

.( 2 h 4
—Q

Figure 4.10 - Schéma détaillé du premier étage de réaction-séparation tel que simulé sous Matlab. En bleu, les flux
composés majoritairement de méthanol.

La boucle de recycle observée sur la figure 4.10 est la méme pour tous les étages et peut étre
ignorée si on le souhaite. Un appoint en méthanol est possible a I'entrée de chacun des étages. Le
schéma permet d’observer les différents échangeurs considérés, ainsi que I'intégration thermique.

Pour la séparation en sortie de réacteur, une vanne adiabatique permet la détente du mélange,
évaporant du méthanol dans le premier flash. On procede ensuite a une deuxieme évaporation.
Le liquide est ensuite décanté, afin de séparer le glycérol. Ce glycérol est purifié par évaporation
du méthanol restant. Il est possible que trois phases se forment lors de la derniére étape de
séparation du glycérol. La phase huile obtenue est alors renvoyée vers le flux principal. Le glycérol
est directement dirigé vers la sortie une fois séparé. On ajoute en sortie du dernier étage un flash
sous vide afin de séparer les derniéres traces de méthanol.
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Certains éléments ne sont pas pris en compte lors de la simulation. Ainsi on néglige I'énergie
de compression nécessaire a I'uniformisation de la pression des différents flux de méthanol. Ces
pressions sont situées entre 0.3 bar pour le flash sous vide et 2.5 bars pour le méthanol sortant de
la vanne. C’est cette derniére qui est appliquée a tous les courants de méthanol pour les calculs.
On ne considére pas non plus les chutes de pression entre les flashs pour la phase liquide. On
applique 'intégration thermique utilisant I'énergie du flux de méthanol gazeux pour réchauffer
Pentrée du réacteur a chaque étage et pour réchauffer le mélange en sortie de la vanne. Cette
intégration n’est bien str prise en compte que si la température de ce flux de méthanol permet de
chauffer le mélange réactionnel. Dans le cas contraire les échangeurs sont ignorés. La colonne a
distiller n’est pas non plus prise en compte. Cette derniére est normalement présente pour retirer
une partie de I'eau du procédé afin de ne pas empoisonner le catalyseur, mais notre modeéle n'en
consideére pas.

Le nombre d’étages considérés est modulable. Les énergies consommées et libérées par les
étapes de séparation ainsi que par les compressions de fluide et les échangeurs de chaleurs sont
calculées sous certaines hypotheses. Le calcul des puissances et des températures de mélange est
détaillé dans les paragraphes suivants.

4.2 Description des calculs de puissance libérée et consommée

Le but principal du modele développé étant d’observer I'impact du nombre d’étages de
réaction-séparation et de la diminution des ratios molaires méthanol/huile sur les performances
et la consommation énergétique du procédé, le calcul des énergies consommées et libérées par
le procédé au cours de différentes étapes est nécessaire. Un certain nombre dénergies peut
étre calculé simplement : les énergies consommeées ou fournies par les pompes, les flashs, les
condenseurs les échangeurs de chaleurs. Les températures de mélange lors de la rencontre de
deux courants doivent également étre calculées, tout comme la température de sortie d'une vanne
adiabatique. Tous les calculs effectués sont idéaux.

4.2.1 Calcul de température de mélange

Le mélange de fluide peut étre effectué sur des courants liquides ou gazeux. On résout
I'équation suivante pour la température de mélange Ty, lors de la rencontre de différents
courants liquides :

Neourants 1S T I ns Tel I
> 2| FiiC,(DdT=}, FC, (T)dT (4.83)

j i Y Thef i Y Thef

avec C’LM. la capacité calorifique liquide molaire de 'espece i et T une température de référence.

Dans le cas d'un mélange de gaz on considere la capacité calorifique du gaz C ;‘li.

4.2.2 Calcul de la puissance consommeée ou libérée dans un échangeur

Ce calcul est effectué sans connaitre le fluide réchauffant ou refroidissant. On cherche
uniquement a connaitre 'énergie fournie ou récupérée lors du passage de la température 77 en
entrée a T, en sortie. La puissance est obtenue par I'équation suivante dans le cas d’'un échangeur
en phase liquide :

P —f TZF-CL (NdT (4.84)
ech = 2 T i“p,i .
1 1
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Pour un échangeur en phase vapeur on a:

ns
Pech = Z

T, .
). F; c;jl.(T)dT (4.85)
1 1

Dans le cas des échangeurs ou le fluide caloporteur est le méthanol évaporé, on considere
I'échangeur comme idéal et les températures de sortie comme égales pour les deux courants.
Cependant il est possible qu'une partie du méthanol se condense. Le calcul est alors effectué
pour le méthanol comme dans un condenseur, prenant en compte ce changement de phase.

4.2.3 Calcul de la puissance libérée dans un condenseur

Les phases vapeurs des flashs sont condensées avant d’étre mélangées et réintroduites par la
boucle de recyclage dans le procédé en phase liquide. On se place ici dans une transformation
isobare d’un point (77, P) a un point (75, P). On considére les fluides comme idéaux, et le flux
comme étant entierement constitué de méthanol pour le calcul de 'enthalpie de vaporisation. La
puissance P ynq libérée par cette condensation isobare est calculée comme suit :

ns T, ns Teb .

Peond =3_Li fTeb Cpi(DAT +3_V; le Cil (AT + Lyvieon A Hyro (4.86)
1 1

avec T la température dbullition 4 la pression P, C; ; 1a capacité calorifique molaire du liquide,

Lyeon le débit de liquide condensé en méthanol et AHKEOH Ienthalpie de vaporisation du
méthanol.

4.2.4 Calcul de la température de sortie d’'une vanne isenthalpique

On considere en certains points du procédé des vannes permettant de baisser la pression afin
de vaporiser le méthanol. Ces vannes sont considérées isenthalpiques. Leur température de sortie
sera inférieure ou égale a leur température d’entrée.

La vanne étant isenthalpique on résout I'équation suivante afin de déterminer la température
de sortie T> :

ns T2 ns .
Pranne =3 ) LiCh (T)dT + VA Hyyooy + Y ViCid (T =0 (4.87)
i 1 i

avec L; le débit molaire d’espéce i dans la phase liquide, V; le débit molaire vaporisé, T* la
température de saturation dépendant de la pression.

On considére comme pour le condenseur, que la phase vapeur est intégralement constituée
de méthanol pour le calcul de I'enthalpie de vaporisation.

4.2.5 Calcul de la puissance requise par une pompe

Les étapes de séparation nécessitent une chute radicale de la pression du systéeme, qui passe
de 60 bar dans les réacteurs a 1.5 bar apres la séparation. On se retrouve donc obligé de remonter
les fluides en pression, aussi bien le méthanol que l'huile, pour les réintroduire dans le réacteur.
La puissance de la pompe est calculée comme suit :

Ppompe = QAP (4.88)
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avec Q le débit volumique passant par la pompe et AP la différence de pression entre entrée et
sortie.

Lintégralité des puissances libérées ou consommées par le procédé est donc calculée grace a
ces équations. Il est a noter que dans le procédé réel, une colonne a distiller purifie le méthanol en
évacuant I'eau qui peut apparaitre (réactions parasites, eau dans la charge...), mais cette colonne
n’est pas prise en compte ici.

4.3 Détail de la simulation du procédé avec séparation et boucle de recyclage

La simulation sous matlab d’'un procédé mettant en ceuvre une boucle de recyclage et des
séparations dont les flux de sortie dépendent des flux d’entrée seffectue au moyen d’un algo-
rithme de calcul précis. On trouve en figure 4.11 I'organigramme de résolution du programme
permettant de simuler le procédé.

Cet organigramme va étre détaillé dans les paragraphes suivants.

4.3.1 Déclaration des paramétres, calcul des débits et concentrations initiaux

Afin de procéder au calcul conduisant aux diverses conversions, rendements, énergies
consommées et libérées, etc... il est nécessaire d’initialiser le systeme.

On considere en entrée une huile de pureté variable pouvant contenir tri, di, monoglycérides
et ester, dont la composition massique est renseignée par l'utilisateur. On déclare les différents
parametres tels que les ratios molaires méthanol/huile désirés en entrée chaque étage réactionnel,
les températures de chaque réacteurs ainsi que les conditions de température et de pression de
tous les flashs présents. Le débit massique d’huile total est également entré. Le débit de méthanol
est initialisé de facon a ce que dans un premier temps le ratio d’entrée du premier réacteur soit
respecté sans recyclage de méthanol.

4.3.2 Calcul des concentrations en sortie du réacteur i

Le calcul des concentrations en sortie de chaque réacteur est effectué en résolvant le modele
hétérogene décrit en section 1.2 de ce chapitre. On obtient alors les profils de concentration au
sein du réacteur, et les valeurs de ces dernieres en sortie. Les débits sont ensuite envoyés vers le
sous-programme permettant la résolution du flash liquide-liquide-vapeur.

4.3.3 Calcul des débits de sortie des flashs et du méthanol disponible

Les débits d’entrée du premier flash, qui correspondent aux débits de sortie du réacteur, sont
donnés au sous-programme. Par 'algorithme détaillé en section 3.2 on obtient les compositions
des différentes phases ainsi que leurs débits respectifs. On obtient en sortie une phase liquide et
une phase vapeur. La phase liquide est envoyée vers un deuxieme flash afin de séparer les phases
liquides alcool et grasse. La phase grasse est renvoyée vers la suite du procédé et la phase alcool
subit une deuxiéme séparation. On purifie ici le glycérol qui est séparé et retiré du procédé. Le
méthanol est envoyé vers la boucle de recycle. Les phases vapeur recueillies sont regroupées afin
de connaitre la quantité de méthanol dont on dispose dans la boucle de recyclage.

Dans le dernier étage de réaction-séparation considéré dans le programme, un évaporateur
sous vide est considéré afin de retirer les derniéres traces de méthanol du biodiesel. La phase
vapeur est alors rajoutée a la boucle de recyclage et la phase liquide constitue la sortie du procédé.
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Figure 4.11 - Algorithme de résolution du procédé de transestérification de la trioléine développé sous Matlab.

4.3.4 Calcul dudébit de méthanol frais nécessaire pour assurer les ratios molaires

Un ratio molaire d’entrée est fourni en initialisation pour chaque étage de réaction. Ce dernier
doit étre respecté a chaque étage, le méthanol pouvant provenir de la boucle de recyclage ou bien
de I'alimentation fraiche. On considére bien que le ratio entré en initialisation est le ratio molaire
entre le méthanol et la phase huile, au total, et non juste du méthanol et de la trioléine. On a
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donc:

B Fyeon,j
J FT,j+FD,j+FM,j+FE,j

(4.89)

ou les débit molaires en chaque especes sont une combinaison du débit provenant du recyclage de
méthanol, qui peut contenir les autres especes, et du débit de sortie d’huile du flash de séparation
liquide-liquide. On note ces débits F; et F; r; respectivement pour I'espéce i entrant dans le
réacteur j. Le débit de recyclage est un débit global, qui est divisé entre chaque réacteur par la
fraction de recyclage y;. On a alors :

vi= M;(Fr,rj+ Fp,rj+ Fm,rj + FERj) — FMeoH, R}
/ Fyeon,v — M;(Fr,v + Fpv + Fp,v + Fgv)

Cette relation nest pas valable pour le premier réacteur ot 'on impose une fraction v, égale a:

(4.90)

nbr

vi=1-) i (4.91)

i=2

Cette équation est nécessaire afin d’assurer une somme des fractions égale a I'unité. Le débit
d’entrée en méthanol dans le procédé est ensuite corrigé de facon a atteindre le ratio molaire fixé
dans le premier réacteur, grace a 'équation suivante :

Fyeor,o = My (Fro+ Fpo+ Fao+ Feo+Wi1(Frv + Fp,v + Famv + FEv)) — W1 Fmeon,v (4.92)

Note: Lafraction recyclée dans le premier réacteur peut se retrouver négative de part 'équation
4.91. Les réacteurs ont alors besoin de plus de méthanol qu'il n'y en a de disponible dans le
systéme. Ceci a alors pour conséquence d’augmenter le méthanol dans le flux d’entrée, en suivant
la méme relation 4.92 afin d’approvisionner le systéme avec plus de méthanol.

Une fois ces ratios molaires stables et le systeme suffisamment alimenté en méthanol, la
convergence des débits des réacteurs doit étre vérifiée.

Dans le cas ou le recyclage nest pas pris en compte, I'intégralité du méthanol extrait est
réinjecté dans I'étage suivant. Le ratio molaire est alors induit par la conversion du réacteur
précédent et non imposé par I'utilisateur. Le systéme n’a pas a respecter de critére de convergence
sur les débits d’entrée qui ne sont pas modifiés.

4.3.5 Critere de convergence : stabilité des débits d’entrée du premier réacteur

Lalgorithme de calcul utilisé se base sur une boucle de calcul faisant varier le débit d’entrée
du systeme en méthanol. Cette variation a chaque itération entraine des modifications dans les
sorties de réacteurs et de flashs. Une fois la bonne quantité de méthanol trouvée par I'étape
précédente, il faut vérifier la convergence du systéme. Pour ce faire, on compare les valeurs du
débit d’entrée dans le premier réacteur entre deux itérations de calcul k—1 et k. Une fois la valeur
de méthanol stabilisée, les sorties de réacteurs et de flashs ne doivent plus varier de fagon trop
importante, ce qui permet une stabilisation de la boucle. On utilise le critére suivant pour assurer

la convergence :

k-1
i,R1
k
Fir

1-

a:Max(

) (4.93)
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La convergence est considérée atteinte lorsque o atteint une valeur de 1 x 107>, On vérifie a
posteriori le bilan matiere global.

Si le débit d’entrée du premier réacteur est stable, la boucle de recycle I'est également, et les
autres débits le sont également.

5 Conclusion

La simulation d’'un procédé dans son ensemble requiert la mise en place de différents
modeles afin de simuler les opérations unitaires. On a dans ce chapitre présenté les modéles
de réacteurs qui pourront étre utilisés a différentes fins ainsi que le modeéle thermodynamique
utilisé. Le tableau 4.14 résume les utilisations qui seront faites de ces modeles ainsi que leurs
caractéristiques.

Le modele hétérogene, complexe mais étant le plus @ méme de décrire fidelement les
phénomeénes de limitations prenant place dans le réacteur repose sur une phase fluide ou
prennent place les phénomenes de dispersion axiale, et un solide ou ont lieu les différentes
réactions catalytiques ainsi que la diffusion des espéces. Le transfert entre les deux phases est
également modélisé. Ce modeéle permet d’évaluer les limitations au transfert ainsi que I'impact
des effets diffusionnels. I fonctionne de plus en régime transitoire, ce qui nous permettra
d’optimiser les constantes de diffusion moléculaire des espéces dans le mélange en se basant
sur les résultats en régime transitoire du pilote. Sa capacité de prise en compte de tous ces
phénomenes fait qu’il sera utilisé lors de la simulation du procédé industriel.

Le modele pseudo-homogene développé est un modele tres simple et facile a mettre en
ceuvre. Il sera particulierement utile pour la détermination des constantes cinétiques lorsque
la géométrie du systéme n’introduit pas de limitations.

Un modele thermodynamique a également été mis en place et optimisé pour notre cas d’étude.
Basé sur la méthode UNIFAC-LLE pour le calcul des coefficients d’activité et sur la méthode
@ — ¢ al'aide de I'équation d’état de Peng-Robinson et la regle de mélange de Wong-Sandler
pour les calculs d’équilibres thermodynamique, on est grace a lui en mesure de déterminer
les compositions des phases lors des étapes de séparations, ainsi que les énergies requises ou
libérées lors des différentes étapes du procédé. Le calcul des coeflicients d’activité peut également
permettre de supprimer I'hypothese d’idéalité de la phase fluide dans les modeles réactionnel et
ainsi d’introduire les activités des espéces en place de leur concentrations.

Le modele présenté, son exploitation va par la suite étre développée avec 'optimisation dans
un premier temps des constantes cinétiques des réactions de transestérification de la trioléine par
le méthanol et des constantes de diffusion des espéces, puis dans un second temps 'optimisation
du procédé de transestérification de la trioléine dans son ensemble.
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CHAPITRE 4 : Modélisation

Tableau 4.14 - Modeles développés et leur utilisation.

Modele développé

Particularités

Objectifs

Modele de réacteur
pseudo-homogene

Modele de réacteur

hétérogene

Modele thermodynamique

Modéle de procédé

Modele rapide, ne prenant
pas en compte la dispersion
axiale, la diffusion ou le
transfert externe.

Modele complexe incluant
le régime transitoire et les
phénomenes de transfert de
matieére au sein du liquide et
du solide. Temps de calcul
élevé.

Calcul par méthode ¢-¢ des
équilibres prenant place
dans un flash
liquide-liquide-vapeur a
l'aide de I'équation d’état de
Peng-Robinson et de la regle
de mélange de
Wong-Sandler. Calcul des
activités des especes par
méthode UNIFAC-LLE.

Simulation modulable d’'un
procédé de synthese par
catalyse hétérogene,
pouvant prendre en compte
un grand nombre d’étages
de réaction/séparation ainsi
qu’une boucle de recyclage.

Détermination des
cinétiques de réactions a
partir de résultats en régime
permanent des expériences
a faible diametre de
catalyseur et non limités par
la diffusion.

Détermination des
coefficients de diffusion des
especes par optimisation sur

les résultats en régime
transitoire. Utilisation dans
le modele de procédé afin de
prendre en compte les
limitations diffusionnelles.

Calcul des débits des
liquides et de la vapeur lors
des étapes de séparation du

procédé. Utilisation des
activités dans les
expressions cinétiques.

Optimisation du procédé de
transestérification d’huiles
végétales en terme de
rendement en esters
méthyliques d’acides gras et
de diminution des cofits de
production.
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CHAPITRE 5

PRESENTATION ET EXPLOITATION DES
RESULTATS EXPERIMENTAUX

Lobtention de données expérimentales est un point important dans le développement d’'un
modele fiable, et a été rendu possible par le développement de I'unité pilote de transesterification
de la trioléine du LRGP. Les résultats expérimentaux vont nous permettre au cours de ce chapitre
d’évaluer les constantes cinétiques et diffusionnelles du systeme. Nous allons pouvoir ainsi
déterminer les étapes limitantes du systeme en fonction des conditions opératoires.

Dans un premier temps, les influences des divers paramétres expérimentaux seront observées.
Linfluence du temps de passage, de la température, du ratio molaire d’entrée méthanol/huile et de
la taille du catalyseur sur les compositions de la phase grasse et du mélange en sortie seront ainsi
considérées. Les influences sur les conversions en trioléine, en glycérol lié et sur le rendement
en ester en seront déduites afin de déterminer quels types de limitations sont présents dans ce
systeme.

Lensemble des résultats expérimentaux sera présenté dans le tableau 5.1. Ces résultats
expérimentaux seront ensuite utilisés dans le but de déterminer a I'aide du modeéle pseudo-
homogene une cinétique adaptée pour la transesterification de la trioléine par le méthanol sur un
catalyseur d’aluminate de zinc ZnAl,O,. Différentes lois de vitesse seront considérées, certaines
prenant en compte I'adsorption d’espéces sur le catalyseur. Lutilisation des activités dans les
expressions de cinétique de réaction sera également considérée et 'iintérét d’'une telle addition
aux différents modele de cinétiques sera évaluée.

Enfin, les résultats expérimentaux en régime transitoire ayant été obtenus dans certaines
conditions, ils seront utilisés afin de déterminer les coefficients de diffusion des especes dans
le réacteur a 'aide du modele hétérogéne décrit en chapitre 4.

1 Détermination des teneurs en glycérides par chromatographie en
phase gazeuse

La méthode d’analyse décrite dans le chapitre 3 permet d’obtenir les compositions en phase
grasse en sortie de 'unité pilote. Les compositions dans le mélange global sont ensuite obtenues
a l'aide des calculs détaillés en annexe C. Les compositions de 'huile utilisée pour la réaction
et de lester de ringage du pilote ont été présentées en chapitre 3. Lintégralité des résultats
expérimentaux bruts sous forme de tableau général est présentée ici. Ces résultats regroupent
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CHAPITRE 5 : Présentation et exploitation des résultats expérimentaux

les compositions en phase huile, les compositions converties dans le mélange, et les masses de
méthanol évaporé pour chaque échantillon, ce qui permet de calculer les bilans massiques.

Le schéma réactionnel considéré dans le cadre de I'étude de la transestérification de la
trioléine est rappelé :

Trioléine + Méthanol = Dioléine + Oléate de méthyle
Dioléine + Méthanol = Monooléine + Oléate de méthyle
Monooléine + Méthanol =Glycérol + Oléate de méthyle

1.1 Résultats bruts : teneurs en glycérides, ester et glycérol de la phase huile et bilans
matiéres expérimentaux

Lintégralité des résultats expérimentaux obtenus est présentée ici sous forme de tableaux. Les
compositions en régime permanent pour les différentes conditions expérimentales sont données.
Le tableau 5.1 présente les compositions massiques de la phase huile, wj, et les compositions
molaires dans le mélange total, z;.

Le tableau est divisé en différentes parties. La premiere (Th1-Th3) regroupe les expériences
portant sur la détermination de la cinétique thermique. La seconde (1-8) porte sur les expériences
réalisées en Juillet 2013, qui ont été effectuées avant I'établissement du plan d’expérience, afin
de pouvoir déterminer ce dernier comme expliqué en chapitre 3. La troisiéme partie (9-17)
est composée des points du plan d’expérience tel que déterminé par le programme évoqué
en chapitre 3. La quatrieme (R1-Tau2) présente des expériences permettant I'établissement de
graphes représentatifs des influences des parameétres. En cinquieme partie (dp1-dp3) se trouvent
les expériences portant sur I'influence du diametre de catalyseur, et enfin en derniére partie
(Retourl1 et RetourT2) se trouve les points de répétitions, servant a évaluer la répétabilité des
expériences. Pour chaque point I'intégralité des parameétres (nombre de réacteurs nyeac, temps
de passage global sur le lit catalytique 7, ratio molaire d’entrée M, température T, diametre d,,
et masse totale de catalyseur mi,,) est fournie, ainsi que les compositions massiques en phase
grasse w; et les compositions molaires dans le mélange z;.

Dans le tableau 5.2 sont également données les masses théoriques et expérimentales moyennes
des échantillons de produit récupéré en sortie du pilote en régime permanent sur une durée d'une
heure, ainsi qu'une évaluation des erreurs expérimentales commises. Ces données permettent de
vérifier les bilans de matiere expérimentaux, et dans certains cas de remonter aux compositions
des échantillons si la conversion est trop faible pour analyse chromatographique complete.

Les définitions des variables du tableau 5.2 sont les suivantes :

— m¢, : masse théorique d’'un échantillon sur un prélévement d’'une heure, calculée a partir

des consignes des débit-metres lors de la manipulation,

~ Mgy, : masse expérimentale moyenne des échantillons sur un prélévement d’une heure,
mesurée en sortie,
e N
Meo = mexp >, . . Loseo
~ Emgy = — 5 : erreur sur les masses d’échantillons relative aux débitmetres et au
Mexp

temps de mesure,
e . 7 . 7 7 Jox) ) b) 1
~ MyreoH,co - Masse théorique de méthanol en entrée sur une période d'une heure, d’apres la
consigne du débit-meétre,
s _ s e . / . / . 71
~ Myreon.cale = Wheon Meo © Masse théorique de méthanol en sortie dans un prélevement
d’une heure, calculée a partir des compositions obtenues par chromatographie et du débit
total consigné en entrée,
- my, P : masse de méthanol évaporée expérimentalement
MeOH * p p >
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CHAPITRE 5 : Présentation et exploitation des résultats expérimentaux

e
MeOH MeOH,calc L £ >4 . .
~ Empeon = wap : erreur sur le méthanol présent dans I'échantillon en sortie
oo Ve
dans un prélevement d'une heure,
evap

— € _ . . ,
~ AMMeOH = MyteoH.co — Myeop : Masse moyenne de méthanol consommé au cours de la
réaction dans un prélévement d’une heure, calculée par différence entre 'entrée théorique

et la sortie réelle.

Les points 1 a 8 ayant été effectués avant le changement de méthode de séparation, ils ont été
passés a I'évaporateur rotatif pour retirer le méthanol. Les masses n'ont pas été conservées.

Les erreurs sur les masses d’échantillons &, relatives aux débit-metres sont faibles. Cela
atteste de la fiabilité des débit-metres utilisés et assure une déviation mineure sur les ratios
molaires d’entrée et les temps de passages lors des manipulations. En revanche, les erreurs sur
les masses de méthanol présentes dans I'échantillon, €,,,..,,» sont beaucoup plus importantes.
En effet mlev‘[':gH, la masse de méthanol évaporée expérimentalement, est généralement moins
importante que la masse théorique présente dans I'échantillon my, ot Cette différence peut
étre liée a la méthode d’évaporation. Il est en effet possible que malgré la validation effectuée
au chapitre 3, I'évaporateur utilisé ne permette pas I'évaporation totale du méthanol. Il est
également possible que ce dernier soit rempli d’une trop grande quantité d’eau, servant de liquide
caloporteur, lors des évaporations. La température de 45 °C risque de provoquer une formation
de vapeur d’eau, qui vient alors se condenser sur le capot recouvrant 'évaporateur, pouvant
ensuite tomber sous forme de gouttes dans les échantillons. Cette derniere possibilité pourrait

également expliquer 'apparence trouble de certains échantillons en sortie de I'évaporateur.

Les points Th1, Th2, Th3 et 9 ne sont pas suffisamment convertis pour permettre la quanti-
fication des triglycérides et de I'ester. Leurs compositions ont donc été déterminées a l'aide de
'équation C.36 présentée en annexe C qui permet le calcul des compositions des échantillons peu
convertis. Les masses de méthanol théoriques en sortie ne sont ainsi pas présentées puisqu’elles
découlent directement de celles obtenues expérimentalement. Leurs valeurs sont donc égales,
mais non significatives des erreurs expérimentales. Les compositions obtenues pour ces points
devront étre utilisées avec précaution étant données les erreurs importantes observées sur les
masses de méthanol évaporées. Ces erreurs conduisent a des valeurs de composition qui peuvent
étre incorrectes.

L'échantillon 12 semble poser probléme étant donné que sa conversion est plus élevée que
celle de I'échantillon 9, qui a été réalisé aux mémes conditions mais a une température plus élevée.
L'échantillon 9 devrait donc avoir, comme le montrera I'étude de 'influence de la température,
une conversion plus élevée que celle du 12. Les compositions de cet échantillon 12 ayant été
déterminées a I'aide de la masse de méthanol évaporée, il ne sera pas pris en compte, la marge
d’erreur étant trop importante.

1.2 Détermination des erreurs expérimentales a I'aides des expériences répétées

Les deux manipulations de répétabilité, Retourll et retourT2 donnent acces aux erreurs
expérimentales globales, qui peuvent provenir de la manipulation elle-méme, de par les débit-
metres, mais aussi de la chromatographie. Ainsi, grace a ces deux points, une estimation de
Perreur générale est obtenue. Elle est basée sur le calcul des écarts type 0,,; et 0; [11] pour
les compositions massiques en phase grasse et molaires dans le mélange respectivement pour
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1 - Détermination des teneurs en glycérides par chromatographie en phase gazeuse

Tableau 5.2 - Masses moyennes expérimentales et masses théoriques des échantillons en régime permanent
prélevés pendant une heure. Masses en g.

evap

Ref. Moo | Mexp | Emey (%) | Myyeom.co | Mieot th MeOH | Emeon (%) | Amyteon
Thl 13.9 13.6 0.31 2.5 - 2.45 - -
Th2 224 | 22.07 1.49 6.8 - 6.73 - -
Th3 224 | 22.33 0.30 6.8 - 6.22 - -

1 5.00 - - 5.00 - - - -

2 25.00 - - 10.00 - - - -

3 27.50 - - 12.50 - - - -

4 30.00 - - 15.00 - - - -

5 30.00 - - 15.00 - - - -

6 30.00 - - 15.00 - - - -

7 30.00 - - 15.00 - - - -

8 15.00 - - 7.50 - - - -

9 21.45 | 21.09 1.73 1.45 0.90 0.69 31.73 0.76
10 21.05 | 21.14 0.44 8.84 7.59 5.13 47.80 3.71
11 21.93 | 22.13 0.89 5.39 4.22 3.07 37.45 2.32
12 21.45 | 21.24 1.01 1.45 0.79 0.79 0.57 0.66
13 22.17 | 22.18 0.05 2.17 1.65 1.49 10.77 0.68
14 21.05 | 20.63 2.05 8.84 7.71 5.83 32.19 3.01
15 7.79 7.66 1.76 1.00 0.36 0.36 1.32 0.64
16 19.86 | 19.85 0.05 3.04 1.86 0.8 132.17 2.24
17 6.32 6.22 1.61 0.97 0.44 0.44 1.49 0.53
R1 21.46 | 21.27 0.91 7.22 5.55 4.75 16.79 2.47
R2 22.57 | 22.26 1.41 2.85 1.85 1.11 66.29 1.74
T1 2193 | 21.56 1.72 5.39 4.61 3.47 32.78 1.92
T2 21.93 | 21.67 1.18 5.39 3.94 1.70 131.94 3.69

Taul 1391 | 13.51 2.96 2.13 1.16 0.60 94.50 1.53
Tau2 9.27 8.99 3.14 1.42 0.70 0.43 91.87 0.99
dpl 21.93 | 21.59 1.57 5.39 5.07 2.45 106.83 2.94
dp2 2193 | 21.56 1.72 5.39 4.96 2.89 71.86 2.5
dp3 21.93 | 21.20 3.47 5.39 491 2.93 67.83 2.54
Retourll | 21.93 | 21.15 3.70 5.39 4.18 2.31 81.94 3.08
RetourT2 | 21.93 | 21.40 2.49 5.39 391 2.82 38.66 2.57
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CHAPITRE 5 : Présentation et exploitation des résultats expérimentaux

chaque conditions M, R et T que l'on a répété.

Owi = | — ) (Wij—Wy)?

(5.1)

Ozi=

1

avec Z et w les valeurs moyennes des compositions et 7 = 2 pour notre cas o 'on a seulement 2
répétitions. Lerreur €,,; et €, ; par rapport a la valeur moyenne des mesures [11], relatives aux
compositions massiques et molaire définies en équation 5.2 est ensuite calculée. Afin de prendre
en compte le peu d’expériences disponible, le coefficient de Student, ¢, parameétre utilisé dans les
calculs statistiques permettant la correction des résultats lors d'un nombre faible d’échantillons,
est introduit dans le calcul de l'erreur :

toyilv2
Ewi= 10()#\/_
Wi
(5.2)
to,ilv2
€2 = 1004
Zi

Le coefficient de Student prend une valeur de 1.84 pour 2 expériences.

Lerreur générale est calculée par une moyenne des erreurs calculées sur chaque répétition, ou
en conservant I'erreur maximale pour chaque espéce. Les résultats sont donnés dans les tableaux
53et54.

Tableau 5.3 - Ecarts types et erreurs expérimentales sur les compositions massiques en phase grasse.

Espece i T D M G E
Ow,i (w/w) | 1.9 | 02 | 0.1 | 04 | 1.2
Ew,i (%) 124 | 49 | 29 | 405 |13
Ow,i (%ow/w) | 1.5 | 0.03 [ 0.01 | 0.0 | 1.4
Ew,i (%) 204 | 15 | 02 | 0.0 |23

Erreur moyenne Ew,i (%) 164 | 32 | 1.5 | 19.7 | 2.3
Erreur maximale Ew,i (%) 204 | 49 | 29 | 40.5| 2.3

M=9, T=185°C, T =740s

M=9, T=200°C, t=740s

Tableau 5.4 - Ecarts types et erreurs expérimentales sur les compositions molaires globales.

Espece i T | MeOH | D M | G| E
I 0. (%mol/mol) | 02 | 05 | 0010010206

M =9, T=185"C,7=740s £2.i (%) 121 10 | 19| 1.1 | 46|36
I 0. (%mol/mol) | 0.1 | 04 | 00| 0.0 |0.1]04
M =9, T=200"C,7=740s €21 (%) 200| 09 | 27|00 |25]23
Erreur moyenne €4 (%) 16.1 1.0 23 | 06 | 36|29
Erreur maximale €2 (%) 20.0 1.0 2.7 | 1.1 | 46| 3.6

Ces erreurs laissent transparaitre un comportement déja observé lors de I'étalonnage du
chromatographe dans le chapitre 3, a savoir quil y a une incertitude relativement élevée sur les
teneurs en trioléine. En effet, une valeur d’erreur moyenne de +16% et maximale de +20% pour
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2 - Influence des parameétres sur le rendement en ester, les conversions en trioléine et glycérol
lié et la distribution des produits de réaction

cette espeéce est observable. Les erreurs calculées sur I'ester sont relativement faibles. Cependant,
cette espece étant déterminée par différence avec les teneurs en tri, di monoglycérides et glycérol,
son erreur absolue est en réalité la somme des erreurs absolues des autres espéces. C’est ainsi
quelle sera représentée par la suite.

1.3 Stabilité et répétabilité des expériences

14 expériences ont été effectuées entre les expériences 11 et son point retour, retourll. Les
résultats obtenus sont cependant stables, indiquant une stabilité du catalyseur sur une durée de
un mois. Ces expériences de répétabilité permettent également de confirmer que les expériences
effectuées sont représentatives des conditions opératoires auxquelles elles ont été réalisées.

1.4 Problémes rencontrés lors de I'analyse chromatographique

Lors de cette étape d’analyse, de nombreux problemes ont été rencontrés. Sans évoquer les
problemes de matériel, le simple protocole de préparation des échantillons pouvait modifier les
résultats de fagon drastique. Il faut en effet noter que les triglycérides ont tendance a figer en
labsence de méthanol lorsque la température est basse, aux alentours de 4 °C. Il était donc
nécessaire de solubiliser les triglycérides en réchauffant brievement les échantillons avant le
prélevement pour chromatographie. Cependant, ceci nassure pas 'homogénéité de I'échantillon
apres que les cristaux de triglycérides aient disparus. Léchantillon doit donc étre homogénéisé,
tout du moins sa phase grasse. Une agitation légere est donc nécessaire. Il faut cependant bien
prendre note que la phase alcool encore présente, tres majoritairement constituée de glycérol,
est légerement miscible dans la phase grasse. Chauffer et agiter I'échantillon a donc pour
conséquence de favoriser la solubilité du glycérol dans la phase grasse, ce qui potentiellement
peut fausser les résultats de la chromatographie.

La présence d’eau de part la méthode de séparation est également possible lors de I'analyse.
Cette espece risque alors de contaminer la colonne chromatographique et de fausser les résultats
obtenus. Les solutions étalons de tricaprine et de butanetriol utilisées lors de I'énalyse étaient
changées régulierement, lorsque leurs durées limite de validité préconnisées par la norme étaient
atteinte. Le MSTFA, agent dérivatisant, était lui aussi régulierement remplacé. Ces précautions
nous ont permis d’éviter certaines sources d’erreurs.

2 Influence des parameétres sur le rendement en ester, les conversions
en trioléine et glycérol lié et la distribution des produits de réaction

Les résultats expérimentaux obtenus permettent dans un premier temps de procéder a une
étude de l'influence des différents parametres étudiés sur les teneurs en glycérides et en ester
en sortie de I'unité pilote. Ainsi I'influence du temps de passage, de la température, du ratio
molaire MeOH/Trioléine d’entrée et de la taille du catalyseur sur la conversion, le rendement et
les compositions va étre étudiée.

Il est rappelé que I'on appelle glycérol lié la somme des glycérides, qui peuvent donc libérer
un glycérol au cours de la réaction. Une conversion totale en glycérol lié correspond a une
conversion complete des glycérides (mono, di et triglycérides). La conversion en glycérol lié,
Xg,1i6 est rappelée :

X = Fre+Fpe+ Fpe—Frs—Fpis—Fus (2.72)
Gl FT,e+FD,e+FM,e .
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La définition de la conversion en triglycéride est donnée par :

Fr,—F
Xp = Te T,s (2.73)
FT,e
et le rendement en ester : s e
Y (53)
3F5

Les compositions molaires seront notées %mol/mol et les compositions massiques %w/w.

2.1 Influence de la température

Linfluence de la température sur le systeme va étre effectuée en deux parties, avec dans un
premier temps l'influence sur la cinétique catalytique, puis sur la cinétique thermique liée aux
réactions de parois.

2.1.1 Influence de la température sur la réaction catalysée

La température exerce une influence sur le comportement du systéeme en terme de perfor-
mances. En figure 5.1 et 5.2 sont tracées respectivement les compositions massiques en phase
grasse et les compositions molaires dans le mélange pour les expériences 4 a 7 en régime
permanent. La figure 5.3 fournit les conversions en triglycéride, glycérol lié et les rendements en
ester en régime permanent. Les conditions expérimentales de ces 4 expériences sont rappelées :
M =27.63, T =854 s, dj =355 —400 um, et Mcara = 6.19 g répartis sur 2 réacteurs.

En figures 5.4 et 5.5 sont tracées les compositions massiques en phase grasse et les composi-
tions molaires dans le mélange pour les expériences 11, T1, T2, Retourl1 et RetourT2 en régime
permanent. La figure 5.6 fournit les conversions en trioléine, glycérol lié et les rendements en
ester en régime permanent. Les conditions de ces 4 expériences sont les suivantes: M =9, 7 = 740
s, dp = 355—400 pum, et Mcara = 4.36 g dans un seul réacteur.

Ces figures permettent de conclure facilement quant a 'impact de la température. En effet,
dans les deux sets d’expériences, une augmentation constante des conversions et du rendement,
atteignant 99.5 % de conversion en triglycéride et 99.3 % de rendement en ester a 200 °C pour le
premier set de parameétres est observable. Dans le cas du deuxieme set, la conversion atteint 91.2
% et le rendement 85.6 %. Ces valeurs plus faibles sont liées a un plus faible temps de passage et
un plus faible ratio molaire d’entrée, ainsi qu'a une masse de catalyseur plus faible, le premier set
ayant été réalisé sur deux réacteurs. Caugmentation en température favorise donc I'avancement
de chacune des trois réactions. A 140 °C, pour le premier set de paramétres, une conversion
relativement importante de 61.8 % en triglycéride et un rendement en ester de 45.8 % sont
atteints. En revanche, la conversion en glycérol lié n'atteint que 30.5 %, montrant une efficacité
globale limitée a faible température, la ot le systeme n’est pas nécessairement monophasique. La
chute importante des teneurs en trioléine avec I'élévation de la température montre une forte
dépendance de la premiére réaction a ce parametre.

La littérature laisse suggérer, que, comme vu dans le chapitre 1, I'élévation trop impor-
tante de la température (au dela des 200 °C) peut entrainer activation de réactions parasites
d’estérification du glycérol et de déshydratation du méthanol :

Glycérol + Méthanol — Metoxylglycérol + Eau
Glycérol + Glycérol — Diglycérol Ether + Eau

Les espéces formées par ces réactions ne pouvant étre quantifiées au laboratoire, la température
n'a pas été élevée au dela de 200 °C.
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Figure 5.1 - Compositions massiques dans I'huile en fonction de la température du réacteur pour M = 27.63,
T=10255, d), = 355400 um, meatq = 6.19 g, 2 réacteurs. Expériences 4-7.
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Figure 5.2 - Compositions molaires globales en fonction de la température du réacteur pour M = 27.63, T = 1025 s,
dyp = 355—400 um, meqtq = 6.19 g, 2 réacteurs. Expériences 4-7.
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Figure 5.3 - Conversions en trioléine et glycérol lié et rendement en ester en fonction de la température du réacteur
pour M =27.63, T = 1025, d;, = 355 —400 um, meqtq = 6.19 g, 2 réacteurs. Expériences 4-7.
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Figure 5.4 - Compositions massiques en fonction de la température du réacteur dans I'huile pour M =9, T =740,
dp =355—400 um, meatq = 4.36 g, 1 réacteur. Expériences 11, T1, T2, Retour11, RetourT2.
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Figure 5.5 - Compositions molaires globales en fonction de la température du réacteur pour M =9, 1 =740,
dp =355 -400 um, meqta = 4.36 g, 1 réacteur. Expériences 11, T1, T2, Retour11, RetourT2.
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Figure 5.6 - Conversions en trioléine et glycérol lié et rendement en ester en fonction de la température du réacteur
pour M =9, T =740s, d = 355 — 400 um, mcqtq = 4.36 g, 1 réacteur. Expériences 11, T1, T2, Retour11, RetourT2.
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2.1.2 Influence de la température sur la cinétique thermique

La conversion par lactivité thermique en I'absence de catalyseur est treés faible d’apres les
échantillons Th1 et Th2 ou la teneur en ester est de 3.93 %w/w et 2.26 %w/w respectivement
dans la phase huile. Cependant en I'absence de catalyseur pour M = 12 et T = 1440 s, lors du
passage de 180 °C (point Th2) a 200 °C (point Th3), la teneur en ester augmente a 36 %. Cette
augmentation semble particulierement importante au vue des tendances liées a 'augmentation
de la température en présence d’'un catalyseur. D’apres les résultats de ces points, 'augmentation
observée en présence de catalyseur serait alors liée trés majoritairement a I'augmentation de
activité thermique et non catalytique. Cependant, le résultat de ce point Th3 dépend tres
fortement de la masse de méthanol évaporée, puisqu’il en a été déduit. Il faut donc considérer
ce résultat avec précaution, la marge d’erreur étant trés importante. Etant donné I'écart treés
important des résultats avec ceux des deux autres expériences réalisées sans catalyseur, ce point
est considéré comme aberrant et n'est pas pris en compte. La cinétique thermique conduit donc
a des conversions extrémement faibles.

Laugmentation de la température en présence de catalyseur augmente les conversions en
trioléine et glycérol lié ainsi que le rendement en ester. Il semblerait que la premiere réaction
soit particulierement impactée par la température. Il est possible de convertir convenablement
la trioléine a faible température, mais 'avancement global, traduit par la conversion en glycérol
lié, reste faible. La cinétique thermique semble ici négligeable devant les faibles conversions obser-
vées. Ce résultat était attendu, étant donné que le four choisi permet d’éviter une inhomogénéité
de la température et I'apparition de points chauds qui sont généralement les zones ou I'activité
thermique est importante. Cette activité thermique avait été observée lors de tests précédent sur
ce catalyseur, comme évoqué en chapitre 1 [72].

2.2 Influence du temps de passage

Les figures 5.7 et 5.8 présentent les compositions massiques dans I'huile et molaires dans le
mélange en fonction du temps de passage T pour les expériences 16, 17, Taul et Tau2 en régime
permanent. Les conditions expérimentales constantes sont les suivantes : M =5, T = 200 °C,
dy, = 355—400 um et Mcar, = 4.36 g dans un seul réacteur. La figure 5.9 illustre les conversions
en triglycérides et en glycérol lié¢ ainsi que le rendement en ester en fonction du temps de passage
T en régime permanent.

Le ratio molaire est fixé a M = 5 en entrée du réacteur. Ce ratio est proche du ratio
stoechiométrique de 3, et tres loin du ratio habituellement utilisé en industrie, qui s'approche
des valeurs de 20 ou plus. Cependant, méme avec ce faible ratio, des conversions en trioléine
entre 78 % et 99.54 % et des rendements en ester entre 67 % et 93.2 % sont observés. A forte
valeur du temps de passage, un palier représentant I'équilibre thermodynamique devrait étre
observable. Il nest cependant pas clairement identifiable sur les figures, bien qu’on puisse le
deviner, probablement car le temps de passage n'a pas été suffisamment augmenté. En revanche,
la teneur en monoglycéride semble stagner sur toute la gamme de temps de passage autour
d’une valeur de 3 %mol/mol dans le mélange. Cette tendance est observable en figure 5.8 (a).
Cependant la teneur en glycérol augmente, ce qui laisserait penser que la deuxieme et la troisieme
réaction ont une vitesse de production égale ce qui permet le maintien du taux de monoglycérides.
Les diglycérides diminuent lorsque le temps de passage augmente. Leur teneur diminue plus
rapidement lors du passage de 840 s a 1200 s de temps de passage quentre 1800 s et 2640 s. Les
triglycérides quant a elles diminuent de maniere constante sur la gamme de temps de passage,
passant de 3.6 %mol/mol a 0.1 %mol/mol. Ceci montre que la premiere réaction limite le systeme.
En effet, les triglycérides sont consommeées et forment des diglycérides. Celles-ci sont également
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Figure 5.7 — Compositions massiques dans I'huile en fonction du temps de passage T pour T =200 °C, M =5,
dj, =355 —400 um, meqrq = 4.36 g, 1 réacteur. Expériences 16, 17, Taul, Tau2.
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Figure 5.8 — Compositions molaires globales en fonction du temps de passage T pour T =200 °C, M =5,
dj =355 —400 um, meqrq = 4.36 g, 1 réacteur. Expériences 16, 17, Taul, Tau2.
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Figure 5.9 — Conversions en trioléine et glycérol lié et rendement en ester en fonction du temps de passage t pour
T=200°C, M =5, dy = 355—400 um, meqta = 4.36 g, 1 réacteur. Expériences 16, 17, Tau1, Tau2.
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consommeées, en plus grand nombre qu’elles ne sont formées étant donné que leur teneur globale
continue a diminuer. La deuxiéme réaction est donc plus active que la premiere a faible temps
de passage.

Pour un ratio molaire faible de M = 5, une égalité est observée entre la consommation et
la production des monoglycérides quel que soit le temps de passage. A ceci s'ajoute une plus
grande consommation des diglycérides par rapport a leur production a faible temps de passage,
pour arriver a une égalité a fort temps de passage. Il n'est pas certain, a priori, que dans nos
conditions expérimentales, I'équilibre thermodynamique global du systéme soit atteint. Un calcul
a posteriori, une fois les constantes d’équilibres déterminées, permet de vérifier par comparaison
entre quotients de réaction et constantes d’équilibre que I'équilibre thermodynamique nest pas
atteint, les ratios entre quotient de réaction et constante d’équilibres valant pour les trois réactions
respectives 0.1, 0.3 et 0.13 a 75 = 2640 s.

2.3 Influence du ratio molaire méthanol/huile d’entrée

Il est rappelé ici que le ratio molaire d’alimentation est le ratio molaire entre méthanol et
huile, et non le ratio entre méthanol et trioléine. En effet I'huile d’entrée n'est pas uniquement
composée de trioléine.

Les figures 5.10 et 5.11 présentent les compositions massiques dans 'huile et molaires dans le
mélange en fonction du ratio d’alimentation M pour les expériences 10, 11, R1, R2 et Retourl1
en régime permanent. Les conditions expérimentales constantes sont les suivantes : T = 740 s,
T =185 °C, dp =355 —400 um et Mo = 4.36 g dans un seul réacteur. La figure 5.12 illustre les
conversions en triglycérides et en glycérol lié ainsi que le rendement en ester en fonction du ratio
molaire d’alimentation M en régime permanent.

Laugmentation du ratio molaire permet d’améliorer conversions et rendement. Ce résultat est
un résultat classique dans le cas de réactions équilibrées, ot 'ajout en exces d'un réactif augmente
le taux de conversion a I'équilibre thermodynamique. Effectivement, la conversion en trioléine
augmente de 63.7 % a 93.7 % entre M = 4 et M = 20. La conversion en glycérol li¢ augmente
de 30.2 % a 81.3 %. Le rendement en ester suit également cette augmentation, passant de 48.7
% a 89.7 %. Une coupure de pente importante est observable aprés M = 13. La conversion en
trioléine stagne, n'augmentant que de 93.2 % a 93.7 % entre M = 13 et M = 20. En revanche
la conversion en glycérol lié augmente de 74.7 % a 81.3 % et le rendement en ester de 86.5 %
a 89.7 %. Ceci montrerait que la présence de méthanol en large excés permet effectivement de
déplacer la premiére réaction, mais au dela d’une certaine valeur de M, il va surtout permettre le
déplacement de la deuxieme et troisiéme réaction, augmentant la conversion en glycérol li¢ et le
rendement en ester.

Ceci se confirme en observant la figure 5.10. La ou les compositions molaires de la figure 5.11
sont affectées par la présence de 'exceés de méthanol, qui provoque une dilution, les compositions
massiques n'en dépendent pas, puisqu’elles ne considere que la phase huile. Ainsi, les triglycérides
diminuent entre M = 13 et M = 20 en passant de 6.6 %w/w a 6.2 %w/w. En revanche l'ester
augmente de 84 %w/w a 87.3 %w/w. Les diglycérides diminuent de 3.6 %w/w a 2.4 %w/w et
les monoglycérides diminuent de 5.3 %w/w a 3.6 %w/w. Les évolutions sont faibles, et I'exces
profite principalement aux réaction 2 et 3. Une autre hypothése serait que la premiere réaction
a quasiment atteint I'équilibre thermodynamique et que I'addition de méthanol ne lui est donc
plus utile. Enfin il est aussi possible que le point expérimental a M = 13 présente des résultats
erronés, conduisant a une estimation trop élevée de la conversion en triglycérides.
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Figure 5.10 — Compositions massiques dans I'huile en fonction du ratio molaire d’'alimentation M pour T = 185
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°C,T1=740s, dj = 355-400 um, meata = 4.36 g, 1 réacteur. Expériences 10, 11, R1, R2, Retour11.
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Figure 5.11 - Compositions molaires globales en fonction du ratio molaire d’alimentation M pour T =185 °C,
T =7405, dp = 355—400 um, meqta = 4.36 g, 1 réacteur. Expériences 10, 11, R1, R2, Retour11.
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Figure 5.12 - Conversions en trioléine et glycérol lié et rendement en ester en fonction du ratio molaire
d’alimentation M pour T =185°C, 7 =740, dy = 355—400 um, meata = 4.36 g, 1 réacteur. Expériences 10, 11, R1,
R2, Retourl1.
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2.4 Influence du diamétre du catalyseur

Les figures 5.13 et 5.14 présentent I'évolution des compositions, des conversions et du
rendement en fonction du diametre de particule de catalyseur utilisé. Les conditions sont les
suivantes: M =9, T =185 °C, 7 =740 s, Mcata = 4.36 g, dans un réacteur.

d, représente la valeur moyenne du diamétre de particule en considérant une distribution

parfaitement gaussienne.
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Figure 5.13 - Compositions massiques dans I'huile en fonction du diamétre du catalyseur d, pour M =9, T = 185
°C, 1 =740, mcgtq = 4.36 g, 1 réacteur. Expériences 11, Retour11,dp1, dp2 et dp3.
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Figure 5.14 - Conversions en trioléine et glycérol lié et rendement en ester en fonction du diamétre du catalyseur
dppour M =9, T =185 °C, T =740 s, mcata = 4.36 g, 1 réacteur. Expériences 11, Retour11, dp1, dp2 et dp3.

Le point effectué a 275um de diametre de catalyseur n'est pas représenté, puisque non
exploitable. Lexpérience a été tentée une premieére fois, ou le pilote a finalement bouché. Une
deuxieme tentative a été effectuée, mais le diametre particulierement fin du catalyseur provoque
des agglomérations fortes, conduisant au bouchage, ou a 'obtention d’une pate ou le liquide ne
peut pas diffuser, limitant grandement la réaction. Bien que peu probable, de fortes pertes de
charges peuvent se développer localement dans le lit, provoquant la vaporisation du méthanol et
limitant encore la conversion. Pour ces raisons le point n’est pas exploité.
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Ce point mis a part, une nette diminution des performances avec 'augmentation du diametre
de catalyseur est observable. La teneur en ester diminue de 65 %w/w a d, = 375 um a 25
%w/w a dy, = 850 um. Cette diminution peut étre synonyme d’une forte limitation diffusionnelle
rencontrée lors de 'augmentation du diametre de particule. Cependant, les teneurs observées
pour les triglycérides sont bien au dessus du domaine de validité de I'analyse chromatographique.
Il a été montré en chapitre 3 que l'analyse d'un échantillon contenant 20 % en masse de
triglycérides conduisait a un résultat de 30 % environ. Les teneurs annoncées étant de plus de 50
%, elles devraient étre plus faibles, montrant tout de méme une légere limitation diffusionnelle
mais elles ne sont pas exploitables quantitativement. En plus des erreurs d’analyse possible, ces
points ont été réalisés en toute fin de campagne expérimentale. Ainsi le pilote a du étre démonté
pour les points a diametres plus élevés afin de changer le catalyseur. Ceci induit des erreurs
possibles en raison des possibilités de fuites aprés remplacement et remontage des réacteurs et
des risques d’introduction d’air dans la tuyauterie.

Les résultats expérimentaux étant faussés, les temps caractéristiques de diffusion et de
transfert externe pour les différents diametres de catalyseur vont étre estimés afin de déterminer
I'étape limitante et d’évaluer I'impact de la diffusion sur ces diametres.

Différentes corrélations permettent dans un premier temps de déterminer le nombre de
Schmidt et de Sherwood, afin d’estimer les coefficients de transfert de matiere et les temps
caractéristiques de transfert de matiére externe et de diffusion interne. Le nombre de Sherwood
est donné par la corrélation de Ranz et Levenspiel en équation 4.36.

Ce nombre Sherwood permet d’estimer une valeur du coefficient de transfert a I'interface
liquide-solide k;, ce qui permet de déterminer le temps de transfert a 'interface firans :

trans — kl(]_ _ {-:l) .
Le temps de diffusion #4; est, lui, estimé comme suit en supposant des particules sphériques :
(dy16)*
fgiff = ———— (5.5)
Dpmeplt)y

avec €, la porosité interne du catalyseur, d'une valeur de 0.64, et 7, sa tortuosité, estimée a 2.5.

Pour les calculs, la diftfusivité moléculaire de la trioléine, déterminée par I'équation de Wilke
et Chang 4.35 donnée en chapitre 4 est utilisée. Afin d’effectuer les estimations de ces temps
caractéristiques, les débits et les compositions d’entrée et de sortie des expériences 11, dp1, dp2
et dp3, ainsi que la diffusion de la trioléine sont utilisés. La viscosité du mélange est calculée
d’apreés la relation donnée en chapitre 4. Le diamétre de particule considéré dans les calcul est le
diametre médian. Les résultats sont disponibles dans le tableau 5.5.

Les temps caractéristiques de diffusion et de transfert augmentent effectivement lors de
laugmentation du diametre du catalyseur. Le temps de passage considéré dans ces expériences est
de 7 = 740s. Le transfert de matiére entre les phases et la diffusion dans le catalyseur ne semblent
étre limitant dans aucun des cas présentés ici. Des résultats similaires pour tous les diametres de
catalyseur devraient alors étre obtenus, ce que 'expérience ne produit pas.

Les calculs de temps caractéristiques valident I’hypothése d’'une absence de diffusion, ce
que l'expérience ne fait pas. Ainsi deux conclusions sont possibles. Il est envisageable que
la corrélation de Wilke et Chang utilisée conduise a des résultats erronés étant données les
structures massives des glycérides, donnant raison a I'expérience. Il est aussi possible que les
résultats expérimentaux aient été faussés par une mauvaise activité du catalyseur. Ce dernier était
neuf, et donc possiblement encore hydraté malgré les précautions et le protocole expérimental
sur les points a diamétre différents de d), = 375 um. Ceci aurait pour conséquence une conversion

160



2 - Influence des parameétres sur le rendement en ester, les conversions en trioléine et glycérol
lié et la distribution des produits de réaction

Tableau 5.5 - Valeurs estimées des temps caracteéristiques basées sur les compositions expérimentales des points
11,dp1, dp2 et dp3. Pos : Position dans le réacteur ot les calculs sont effectués, E : Entrée, S : Sortie

(,jrl:l) Pos (10_550.5_1) Sh (10‘]9):;;(1) S (10‘51:;1.3‘1) t(dslif tt(rsa;s

200955 | ¢ h o ee s 74 |3
E 11.2 4 . 1 2

355400 | ¢ 16.1 ;.3 ;.gi 22 2.5 2 2
E 11.2 8.8 3.08 56 46 15 4

560-630 | ¢ 13.21 8.7 3.0 65 445 15 4
E 11.2 10.2 . .

800-900 1 ¢ 12.8 18.0 ;82 22 32 gg g

limitée en trioléine et glycérol lié et un rendement en ester également limité, et la limitation par
la diffusion de la trioléine serait donc surestimée. Il faut aussi considérer I'erreur introduite par
la méthode d’analyse, non adaptée a des teneurs aussi élevées en triglycérides.

Dans la suite de ce travail, 'hypothése d’absence de limitations diffusionnelles sur les points
a diameétre dj, = 375 pum va étre conservée, hypothése que la littérature semble confirmer [72].
Ceci permet d'utiliser le modele pseudo-homogene, modele rapide ne prenant pas en compte
la diffusion dans le catalyseur, dans la détermination des constantes cinétiques a partir des
points expérimentaux, dont I'intégralité, a 'exception des points dp1, dp2 et dp3, a été réalisée
a dp = 375 um. Labsence de limitation diffusionnelles a d_p = 375 um a été validée apres la
détermination des cinétiques et des coefficients de diffusion des especes, mais cette validation va
étre présentée ici.

2,5 Validation de I'hypothése d’absence de limitations au transfert de matiére dans
le cas dj, =375 pm

La vérification de ’hypothese d’absence de limitations au transfert de matiére pour les points
expérimentaux est effectuée ici. Cette vérification a été effectuée a posteriori, a I'aide des résultats
qui seront obtenus dans la suite de ce chapitre.

Une fois la cinétique déterminée a 'aide du modele pseudo-homogene et les coefficients de
diffusion a I'aide du modéle hétérogene, la validation de 'hypothése d’absence de limitations
diffusionnelles dans nos conditions expérimentales a été cruciale. Les expériences réalisées a
dy = 375 pm ont effectivement été considérées comme n'étant pas limitées par la diffusion
afin de pouvoir utiliser le modele pseudo-homogene dans I'optimisation de la cinétique. Cette
hypothese est ici validée en comparant des résultats obtenus avec le modéle pseudo-homogeéne
et des résultats obtenus pour les mémes conditions avec d,, = 375 um sur le modele hétérogene.
En figure 5.15 sont tracés les résultats obtenus pour M =9, 7 g=740set T =185 °C, et en figure
5.16 les résultats obtenus pour M = 20, 7, = 740 s et T = 185 °C. Un seul réacteur est utilis¢, aux
dimensions de ceux du pilote LRGP.

Une grande similitude entre les deux résultats est observée. Le modele pseudo-homogeéne
est une bonne approximation du modele hétérogéne lorsque dj, = 375 um. Les limitations
diffusionnelles ne sont donc pas importantes

Les écarts observés entre les deux modéles sont relativement faibles, avecun modele pseudo-
homogene prédisant des teneur en glycérol supérieures de 0.2 %mol/mol et de 0.1 %mol/mol
pour la trioléine. Ces erreurs sont du méme ordre de grandeur que les erreurs expérimentales
sur les compositions molaires globales présentées en tableau 5.4, et le modele est donc validé.
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Figure 5.15 - Comparaison des modéles pseudo-homogéne et hétérogéne. M =9, T4 = 7405, T =185°C, 1
réacteur, dimensions LRGP, d;, = 375um.
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Figure 5.16 - Comparaison des modéles pseudo-homogéne et hétérogéne. M = 20, 7, =740set T =185°C, 1
réacteur, dimensions LRGP, d,, = 375um.

2.6 Résultats expérimentaux obtenus par I'IlFPen avant la thése

Une série d’expériences a été réalisée par I'IFPen en amont de ce travail de thése pour
caractériser la réaction de transestérification et obtenir des parameétres cinétiques. Les résultats

obtenus sont donnés pour référence en annexe E.

Lintégralité des observations effectuées sur I'influence du ratio molaire, du temps de passage
et de la température sont applicables aux résultats obtenus par I'IFPen. Les évolutions sont
similaires bien que ces expériences aient été réalisées dans des conditions propices aux limitations
diffusionnelles, sur un catalyseur de diametre important.

3 Détermination de la cinétique thermique liée a I'activité des parois
du pilote

Lors de I'utilisation d’'un réacteur catalytique a lit fixe, le catalyseur joue le réle primordial
dans la réaction. Il ne faut cependant pas oublier que les parois du réacteur peuvent dans certains

cas étres amenées a exercer une activité catalytique pour la réaction. Cette cinétique, différente de
la cinétique liée au catalyseur constitue la cinétique thermique et peut s’avérer trés importante.
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4 - Détermination de la cinétique hétérogeéne de transestérification de la trioléine par le
méthanol sur un catalyseur solide ZnAl,O4

Les résultats des expériences Th1, Th2 et Th3 sont présentés dans le tableau 5.1. Le résultat de
lexpérience Th3 a déja été discuté dans le paragraphe 2.1. Pour les raisons évoquées, ce résultat
ne peut étre pris en compte a cause de sa trop grand incertitude.

Les conversions et rendements pour les deux expériences restantes sont données dans le
tableau 5.6. A titre de comparaison les conversions et rendements de I'expérience R1 sont donnés
également.

Tableau 5.6 — Conversion et trioléine et glycérol lié et rendement en ester pour les réaction Th1 et Th2.

Ref. | 7(s) | M | T(°C) Xr Yr XaG,l1ié

Thl | 1200 | 6 160 499% | 397% | 3.31%
Th2 | 720 | 12 180 439% | 229% | 1.09%
R1 | 744 | 13 185 93.17 % | 86.52% | 74.74 %

Pour les deux cas Thl et Th2, ot aucun catalyseur n’était présent, la conversion en trioléine
est tres faible, tout comme la conversion en glycérol lié. Le rendement en ester est lui aussi faible.
Les points Th1 et Th2 présentent globalement les mémes conversions et le méme rendement. Une
comparaison entre Th2 et R1 est possible, les temps de passage étant sensiblement identiques.
Lutilisation du catalyseur augmente la conversion en trioléine a 93.2 % et celle en glycérol lié a
74.7 %. Le rendement en ester passe, lui, a 86.5 %. La différence entre I'expérience en présence
de catalyseur et sans catalyseur est telle que la cinétique thermique de la réaction va étre ignorée
dans la suite de ce travail.

Le choix du four était précisé dans le chapitre 3 comme étant primordial, et il semble que notre
four ne conduise pas a l'apparition de points chauds, qui sont généralement les causes d'une
forte activité thermique. Il est ainsi possible de saffranchir de la contribution thermique a la
conversion contrairement a des études réalisées précédement sur ce catalyseur [72]. La cinétique
catalytique va maintenant étre étudiée.

4 Détermination de la cinétique hétérogéne de transestérification de
la trioléine par le méthanol sur un catalyseur solide ZnAl,0,

La détermination de la cinétique d’une réaction est une étape extrémement importante
pour l'analyse future d’'un procédé la mettant en ceuvre. Nous allons ici considérer différentes
cinétiques issues de la littérature et déterminer laquelle est la plus adaptée d’aprés nos données
expérimentales.

Le modele pseudo-homogene, qui ne considere pas les limitations au transfert de matiere
interne et externe sera utilisé, en régime permanent, pour 'optimisation. Il est en effet supposé
qu'a dy, = 375 um, diamétre pour lequel toutes les expériences exploitables ont été réalisées, la
diffusion a I'intérieur du catalyseur est négligeable. De plus, d’apres les évaluations de temps
caractéristiques, le systéme n’est pas soumis a une limitation au transfert externe. Cette hypothese
n'a cependant pas pu étre vérifiée expérimentalement, comme expliqué en section 2.

4.1 Description des cinétiques considérées pour la transestérification de la trioléine

Létude bibliographique sur les cinétiques de transestérification par catalyse hétérogene a
été évoquée tres brievement en chapitre 1. Elle est réalisée plus en détail ici. Les activités sont
ici utilisées dans les expressions des cinétiques de réaction. Ces activités a; sont le produit du
coeflicient d’activité y; et de la concentration C; de 'espéce i.
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CHAPITRE 5 : Présentation et exploitation des résultats expérimentaux

4.1.1 Loide vitesse globale sans adsorption

Il est possible de considérer une cinétique unique globale qui regroupe I'intégralité des trois
réactions. La réaction équilibrée suivante est alors considérée :

Trioléine + 3Méthanol = Glycérol + 30léate de méthyle (5.6)

Singh and Fernando [79] ont comparé différentes cinétiques de consommation de la trioléine
pour cette réaction en la considérant totale et en faisant varier les ordres partiels de la trioléine
et du méthanol. En s’inspirant de ce travail, et en le modifiant pour adapter 'expression a une
réaction équilibrée, une premiére cinétique simple pour cet équilibre global peut étre considérée :

—Ea 1
rr = kexp (ﬁ) (a’;} af,feOH - Koo ags ag“ (5.7)

4.1.2 Lois de vitesse globale avec adsorption

Une cinétique avec adsorption basé sur un modéle d’Eley-Rideal a été proposée par Xiao et al.
[93], avec comme étape déterminante de vitesse (EDV) la réaction entre le méthanol adsorbé et
les triglycérides. Seuls le méthanol et le glycérol peuvent sadsorber sur leur catalyseur KF/Ca-
Mg-Al. Les sites d’adsorption sont désignés par *, et une espéce A adsorbée sur un site par A™.
Le schéma réactionnel élémentaire, prenant en compte les trois réactions, est le suivant :

MeOH + % = MeOH"
MeOH*+T—D+E+%* (EDV)
MeOH* +D= M+E+ * (5.8)
MeOH*+ M= G*"+E
G'=G+x

LEDV est I'étape de réaction entre le méthanol adsorbé et la trioléine. Une cinétique globale
de consommation de la trioléine est ainsi établie :

3
1 aEaG
kmeor KmeoH | At ameon — - -
€9 “MeOH

rr = (59)
1+ KpmeonamveoH + Kgag

avec Kyeon la constante d’adsorption du méthanol sur le catalyseur, K¢ la constante d’adsorption
du glycérol sur le catalyseur, K4 la constante d’équilibre de la réaction globale donnée en
équation 5.6 et kpeon la constante de vitesse de I'étape d’adsorption du méthanol, définie d’apres
laloi d’Arrhenius :

kyeont = kneonexp(—Eameon/ RT) (5.10)

Agarwal et al. [5] ont proposé une autre cinétique avec adsorption basée sur 'équilibre global
de la réaction de transesterification, dont TEDV est 'adsorption du méthanol sur le catalyseur,
a base d’alumine. A nouveau, seuls le méthanol et le glycérol s'adsorbent sur le catalyseur. Une
légeére modification de leur modéle conduit au modele ci-dessous :

MeOH + % — MeOH* (EDV)
3MeOH" +T = G* +3E+2x% (5.11)
C"=G+=*
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Il faut noter que ce schéma parait peu probable d’'un point de vue statistique, puisque trois
molécules de méthanol adsorbés doivent réagir simultanément avec une molécule de triglycéride.
Une cinétique de consommation de la trioléine est obtenue :

aza
knteor (aMeOH o ZTG)
rr = (5.12)

WRNE
) + Kgag

ara
Kegar

1 + KpMeOH

4.1.3 Loide vitesse détaillée sans adsorption

Sur la base de la cinétique indiquée en équation 5.7, il est possible, en considérant I'intégralité
des réactions comme étant régies par des cinétiques différentes, d’écrire les trois lois de vitesse
suivante :

r1 = kjexp RT ar aMeoH — Ko apag
| eq,
—Eag [ 1
ro = kgexp RT ap amMeOH — Kons ay ag (5,13)
L eqr
r3 = kyexp RT ay aMeOH — Ko agag
L e%

Ceci conduit a un systeme sans adsorption, qui considere les trois réactions équilibrées
paralleles et successives de la transesterification de la trioléine.

4.1.4 Loide vitesse détaillée avec adsorption

Dans le dernier cas considéré ici, I'adsorption du méthanol sur le catalyseur est prise en
compte et considérée comme EDV. Ce type de cinétique a effectivement été utilisée dans le cas de
la transesterification de différentes especes, dont la trioléine, comme dans les travaux de Dossin
et al. [29, 30] ou de Kapil et al. [46]. Le schéma réactionnel élémentaire considéré est le schéma
Eley-Rideal suivant, ot I'adsorption de toutes les especes sur le catalyseur MgO [29, 30] ou MgAl
[46], a I'exception de 'ester et de la trioléine, est possible :

MeOH + x — MeOH* (EDV)
MeOH*+T=D"+E
MeOH*+D= M*+E
MeOH*+ M= G*+E (5.14)
D* =D+ x
M* = M+ *
G'=G+=*
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Les lois de vitesses obtenues, en considérant 'adsorption du méthanol comme étape limitante
sont :

1 aga
knteon (aMeOH ool ar )

rn=
1+ Kvieons arap + Kypap + Kyay + Kgag
Kegn1 ar
1 agam
kneon (aMeOH - mw] (5.15)
ro = :
1+ Kveon dpam + Kpap + Kpapy + Kgag
Keq2 ap
1 agag
kmeoH (aMeOH " o3 W)
rg = .
Kmeon arac
1+ﬁW+KAaD+KAaM+KGaG

avec K, la constante d’adsorption des mono et diglycérides, K¢ celle du glycérol et Kyeon celle
du méthanol, kpeon la constante cinétique d’adsorption du méthanol, considérée comme I'étape
limitante, et K4 ; la constante d’équilibre thermodynamique de la réaction i. Ce modele est
légérement modifié par rapport au modele proposé par Dossin et al. [29, 30] et prend en compte
trois constantes d’adsorption au lieu d'une seule.

D’autres modéles de cinétiques avec adsorption sont envisageables, comme un mécanisme
de Langmuir-Hinshelwood-Hougen-Watson (ou les glycérides s'adsorbent pour réagir avec le
méthanol) ou encore un modéle de Hatori (ou des intermédiaires sont considérés lors des
réactions entre le méthanol et les glycérides) [46]. Le modele Eley-Rideal est généralement
considéré comme étant le plus adapté [30], ou en tout cas relativement efficace dans la description
des réactions [46].

4.2 Paramétrisation du systéeme pour la régression des constantes cinétiques

Quelque soit le modele cinétique choisi, il est nécessaire de paramétrer ce dernier de fagon
a faciliter I'optimisation des constantes. Ainsi, les énergies d’activation et les constantes pré
exponentielles ne seront pas directement régressées. Le changement de variable suivant est
effectué :

Ea;
é?i=ln( R’) (5.16)
Ea;
= Ink? - — 5.17
K n(k;) RT. ( )

avec Tyef une température de référence, inférieure a la température minimale considérée dans le
modele. Elle est prise égale a 393 K.

Cette paramétrisation permet d’améliorer la sensibilité du systeme et de découpler les
constantes pré-exponentielles et les énergies d’activation, facilitant ainsi la convergence. Elle est
appliquée a toutes les constantes pré-exponentielles et énergies d’activation.

Les constantes d’équilibre thermodynamiques K, ; sont prises non dépendantes de la
température.

4.3 Régression des constantes cinétiques sur le modéle pseudo-homogéne

Les constantes pré-exponentielles, les énergies d’activation, les constantes d’équilibre thermo-
dynamique et les constantes d’adsorption le cas échéant ont été déterminées a I'aide des données
expérimentales, en considérant dans un premier temps la concentration en place de activité
des espeéces dans les expressions cinétiques. Dans un premier temps, les lois de vitesse globales,
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qui prennent en compte I'unique réaction globale, présentées en équations 5.7, 5.9 et 5.12 sont
considérées. Les cinétiques détaillées sont ensuite présentées. Dans le cas de la cinétique 5.7, les
ordres partiels par rapport aux espéces sont également optimisés.

La détermination des constantes cinétiques a été réalisée sur 'ensemble des points a diametre
de particule de d,, = 375 um en régime permanent, ol le transfert de matiére est considéré
comme n’étant pas limitant. Afin de parvenir aux valeurs des constantes, le critere de convergence
choisi est un critére des moindres carrés donné en équation 5.18. Les compositions z; ., utilisées
pour ce calcul sont les compositions molaires globales dans le mélange pouvant étre obtenues par
le modele. Dans le cas des cinétiques globales le calcul se base sur les triglycérides, le méthanol,
le glycérol et les esters, et pour les cinétiques détaillées, 'ensemble des especes est utilisé.

MC= Z(Zi,calc - Zi,exp)2 (5_18)
i

Loptimisation est réalisée a I'aide de la fonction fmincon du logiciel Matlab. Cette fonction
utilise une optimisation basée sur une méthode de ’Sequential Quadratic Programming’ (SQP).

4.3.1 Constantes cinétiques : cinétiques globales

Les tableaux 5.7, 5.8 et 5.9 donnent les valeurs des constantes cinétiques globales des équa-
tions 5.7, 5.9 et 5.12 respectivement, déterminées par régression sur les points expérimentaux ou
Pactivité est égale a la concentration.

Tableau 5.7 - Valeur des constantes cinétiques, constante d'équilibre et des ordres partiels pour le modele
cinétique de I'équation 5.7, activité égale d la concentration.

k Ea
K, M
(m®.mol™'.s kg l) (kJ.mol™) eq pP1 P2 P3 Pa C
9.35x 107" 56073  >1x10" 1 1 0 0 00533

Tableau 5.8 - Valeur des constantes cinétiques, de la constante d’équilibre et des constantes d’adsorption pour le
modeéle cinétique de I'équation 5.9, activité égale a la concentration, EDV : réaction en suface.

kY eor Eaneon Knyeon K¢ MC
(m3sVkgZl) (kjmol™) 7% (md.mol™) (m®.mol™')
4.63x10° 57.101 207 2.65x107° 5.09x10° 0.0540

Tableau 5.9 - Valeur des constantes cinétiques, de la constante d’équilibre et des constantes d’adsorption pour le
modéle cinétique de I'équation 5.12, activité égale a la concentration, EDV : adsorption du méthanol.

kI(\)/IeOH Eayeon Kyeon K¢ MC
(m*sVkgil) (kfmol™) 7% (mP.mol™) (m*.mol™)
33.02 71.483 117 2.18x10°  7.19x10°% 0.0485

Les trois cinétiques semblent indiquer une tendance commune, a savoir une réaction globale
peu équilibrée, en faveur des produits. Les trois optimisations ont conduit a des valeurs relative-
ment élevées pour la constante d’équilibre. Les ordres partiels dans la cinétique 5.7 sont méme
égaux a 0 pour l'ester et le glycérol, et la constante d’équilibre n’a donc plus d’incidence, la réaction
est irréversible dans ce cas. Les trois cinétiques conduisent a des valeurs de critére des moindres
carrés relativement similaires, avec une performance légérement meilleure de I'équation 5.12.
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Celle ci est basée sur un modele Eley-Rideal et considéere comme EDV l'adsorption du méthanol

sur le catalyseur.

Il existe un écart relativement important entre les valeurs de Kyeon et Kg entre les deux
cinétiques considérant Padsorption, avec des valeurs multipliées par un facteur 10* et 10°
respectivement entre 'équation considérant la réaction comme EDV et I'équation considérant
I'adsorption comme EDV.

Les figures 5.17 a 5.20 illustrent I'optimisation des constantes pour les trois expressions

cinétiques.
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Figure 5.17 - Evolution des compositions molaires globales en fonction de la température. Points expérimentaux
et modélisation par les modéles globaux. R = 27.63, T = 10255, d, = 355 — 400um, mcqtq = 6.19g, 2 réacteurs.
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Figure 5.18 - Evolution des compositions molaires globales en fonction de la température. Points expérimentaux
et modélisation par les modéles globaux. M =9, T = 740s, d,, = 355 — 400um, mcatq = 4.369, 1 réacteur.

Il faut noter une trés forte similitude du modéle ne considérant pas I'adsorption et celui
ou 'EDV est la réaction de surface entre le méthanol adsorbé et la trioléine (équations 5.7
et 5.9 respectivement). Les valeurs des constantes d’adsorption Kyeon et K ont tendance
a effectivement faire tendre le dénominateur de I'expression cinétique de I'équation 5.9 vers
I'unité. Les deux équations sont alors similaires dans la mesure ou la constante cinétique
de Téquation 5.7, k = 9.35 x 10~ *m®. mol™'.s7 .kg_l, est du méme ordre de grandeur que
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Figure 5.19 - Fvolution des compositions molaires globales en fonction du temps de passage t. Points
expérimentaux et modélisation par les modéles globaux. T = 200 °C, M =5, d, = 355 — 400um, Mcatq = 4.36g, 1

réacteur.
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Figure 5.20 - Evolution des compositions molaires globales en fonction du ratio molaire d’alimentation M. Points
expérimentaux et modélisation par les modéles globaux. T = 185 °C, T = 740s, dp =355 —400um, Mmearq = 4.369, 1
réacteur.

le produit kyeonKmeon = 1.23 x 103m®.mol _l.s_l.kg;&a présent dans I'équation 5.9. Les
énergies d’activation sont aussi similaires. Ainsi, les deux lois de vitesse conduisent a des résultats
identiques. Pour cette raison, seules les courbes obtenues avec I'équation 5.9 sont tracées. Le
modele qui, d’apres les critéres des moindres carrés, doit décrire au mieux 'expérience est le
modeéle basé sur une limitation par 'adsorption du méthanol, en équation 5.12.

Ce modele conduit cependant a des courbes particulieres, avec par exemple des plateaux dans
I'évolution en fonction la température de toutes les compositions, comme le montrent les figures
5.17 et 5.18. D’apres cette cinétique, les triglycérides sont intégralement consommées dés 170 °C,
lorsque M =27.63 et T = 1025 s (figure5.18), et aprés 210 °C pour M =9 et T = 740 s (figure 5.17).
Ce modele implique également une consommation totale de la trioléine dés que le ratio molaire
d’entrée dépasse la valeur de 17 lorsque la température est de 185 °C et le temps de passage de
T = 740 s, comme le montre la figure 5.20. Ainsi, ce modele laisse a penser qu'un compromis
entre temps de passage, température et ratio molaire existe, point ou il est possible d’obtenir une
conversion totale de la trioléine tout en minimisant ces trois parameétres.
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Le modele de I'équation 5.12 a de plus tendance a sur-estimer la production de glycérol en
comparaison avec les résultats expérimentaux et les deux autres modeles. La consommation en
trioléine est également plus élevée que pour les autres modéles. Sa fiabilité vient de la description
trés correcte du méthanol et de l'ester.

Les cinétiques détaillées, prenant en compte les trois réactions paralleles successives vont
maintenant étre abordées.

4.3.2 Constantes cinétiques : cinétiques détaillées

Les tableaux 5.10 et 5.11 donnent les valeurs des constantes cinétiques dans le cas des
cinétiques relatives aux trois réactions données en équations 5.13 et 5.15 déterminées par
régression sur les points expérimentaux ou l'égalité entre lactivité et la concentration est
considérée.

Tableau 5.10 - Valeur des constantes cinétiques, et d'équilibre thermodynamique pour I'équation 5.13 sans
adsorption, activité égale a la concentration. k; en m®.mol™'.s™'.kg_} ., Ea; en kJ.mol ™",

Réaction1 Réaction2 Réaction 3
k) [263x107° 3.02x107° 1.55x1077
Ea; | 58.679 36.498 18.104
Keq,i 29.5 35.8 39.7
| MC | 0.0217

Tableau 5.11 - Valeur des constantes cinétiques, d’équilibre thermodynamique et d’adsorption pour I'équation

5.15, cinétique Eley-Rideal ot I'EDV est I'adsorption du méthanol, activité égale a la concentration. k; en

m?’.sfl.kgcfalm, Ea;en Ic].molil, K;en m3.mol ™.

Constantes cinétiques

i Réaction1 Réaction2 Réaction 3
ki | 2.08x107> 2.08x107° 2.08x107°
Ea; 43.090 43.090 43.090
Keq,i 21.3 46.5 30.7
Constantes d’adsorption
i A MeOH G
K; | 43x10° 154x107% 3.53x10°°
| MC | 0.0439

Les valeurs des criteres des moindres carrés de chaque expression des vitesses sont de MC =
0.0217 pour les vitesses données en équations 5.13 et de MC = 0.0439 pour les vitesses avec
adsorption basées sur le modele d’Eley-Rideal données en équation 5.15. Loptimisation donne
donc le modéle donné en équation 5.13 comme étant le plus adapté a la description du systeme
considéré.

Les constantes d’équilibres sont relativement similaires dans les deux cinétiques détaillées.
Les constantes d’adsorption different encore une fois de celles trouvées avec les modeles globaux
données en tableau 5.8 et 5.9.

Les figures 5.21 a 5.24 présentent les résultats. Par souci de clarté, n'est représenté sur les
figures que le modéle de I'équation 5.13 qui est celui qui décrit le mieux le systéme. Les résultats
obtenus avec I'équation 5.15 sont disponibles en annexe E.
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Figure 5.21 - Evolution des compositions molaires globales en fonction de la température pour I'équation 5.13.
Points expérimentaux et modélisation. R = 27.63, T = 1025, dj = 355-400 um, meatq = 6.19 g, 2 réacteurs.
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Figure 5.22 - Fvolution des compositions molaires globales en fonction de la température pour I'équation 5.13.
Points expérimentaux et modélisation. M =9, T = 740 s, d;, = 355 — 400 um, mcatq = 4.36 g, 1 réacteur.

Le modeéle décrit fidelement les résultats expérimentaux. Un comportement particulier
pour les monoglycérides peut étre observé. En effet, un maximum dans la composition en
monoglycérides apparait lorsque la température varie a ratio molaire de M =9, comme le montre
la figure 5.22, maximum qui ne semblent pas apparaitre expérimentalement. Dans le cas de la
cinétique Eley-Rideal (figure E.2) se sont les di et les monoglycérides qui présentent ces maxima.

A faibles ratio molaires, comme lillustre la figure 5.24, le modele cinétique semble avoir
du mal a reproduire correctement 'expérience. Le modéle conduit a une trop faible conversion
de la trioléine et du méthanol, conduisant a une trop faible production d’ester. Le modele sans
adsorption est le plus apte a reproduire ce type de point, sauf pour la composition en glycérol,
mieux représentée par le modele Eley-Rideal. Le modele sans adsorption prévoit en effet une
chute de la composition du glycérol a bas ratio molaire (figure E.4).

Dans le cas des cinétiques sans adsorption la constante de vitesse de la premiére réaction,
ainsi que son énergie d’activation son proches de celles obtenues pour la réaction globale sans
adsorption de I'équation 5.7 dont les résultats sont donnés en tableau 5.7. Ceci laisse penser a
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Figure 5.23 - Evolution des compositions molaires globales en fonction du temps de passage T pour I'équation
5.13. Points expérimentaux et modélisation. T = 200 °C, M = 5, dj, = 355 — 400 pum, Mmcqtq = 4.36 g, 1 réacteur.
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Figure 5.24 - Evolution des compositions molaires globales en fonction du ratio molaire d’alimentation M pour
I'équation 5.13. Points expérimentaux et modélisation. T = 185°C, T = 740 s, dy =355—400 um, meatq =4.36g, 1
réacteur.

Edi

une réaction limitante de conversion de la trioléine. En calculant les produits k}exp (_R—T

pour différentes températures, les résultats du tableau 5.12 sont obtenus.

Tableau 5.12 - Constante de vitesse évaluées a différentes températures pour la cinétique détaillée sans
adsorption de I'équation 5.13,en m®.mol™'.s™ . kg ..

T (°C) 1 2 3
160 | 22x1071% | 1.2x107% | 1.0x107°
185 | 54%x1071° | 21x107% | 1.3x107°
200 | 87x1071°|28x107%|1.6x107"

Effectivement, la premiere réaction est limitante quelque soit la température. Le ratio de
constantes de vitesse entre la deuxiéme et la premiére réaction est d’environ 5 & 160 °C, et de
34200 °C. Celui entre la deuxiéme et la troisiéme réaction varie entre 1.2 et 1.8 entre 160 °C
et 200 °C. Ceci conforte les observations faites précédemment en section 2.2 lors de 'étude de
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I'influence du temps de passage.

Dans tous les cas considérés, les erreurs sont relativement importantes dans la teneur en
glycérol. Afin de comprendre cet écart, il est nécessaire de regarder les valeurs des coefficients
d’activité des espéces. La composition du point expérimental 11 est utilisée. Les y; sont calculés
alaide de la méthode UNIFAC-LLE, décrite en chapitre 4 :

Tableau 5.13 - Valeur des coefficients d’activité de chaque espéce dans le mélange global pour une composition
arbitraire (point expérimental 11).

T MeOH D M G E
zi | 0.0219 0.7019 0.0089 0.0160 0.0531 0.1981
Yi | 0.69 1.16 0.13 0.49 7.69 1.98

Les coefficients d’activités, a I'exception de celui du méthanol, sont loin de I'unité, reflétant
écart a I'idéalité du probleme. Laddition de ces y; dans le calcul pourrait peut-étre permettre
d’affiner le calage cinétique.

4.3.3 Utilisation des activités en place des concentrations dans les expressions ciné-
tiques

Loptimisation des différentes cinétiques a été réalisée a nouveau en considérant les acti-
vités des différents constituants différentes des concentrations. Elles sont en effet remplacées
par les produits de la concentration et du coefficient d’activité, calculé par la méthode UNIFAC-
LLE décrite en chapitre 4.

Les résultats d’optimisation sur le modeéle pseudo-homogene pour les différentes lois ciné-
tiques considérées jusque la sont donnés en tableaux 5.14 a 5.17.

Tableau 5.14 - Valeur des constantes cinétiques, constante d’équilibre et des ordres partiels pour le modéle
cinétique de I'équation 5.7, utilisation de I'activité.

k Ea
(mP.mol Vs kgZh) (kjmor™l) Kea Pr Pz Ps pr MC

cata

5.703 x 1073 61.685 150 2 3 2 1 0.0773

Tableau 5.15 - Valeur des constantes cinétiques, de la constante d’équilibre et des constantes d’adsorption pour le
modele cinétique de I'équation 5.9, utilisation de I'activité.

knmeon Eameon Kymeon Kg MC
(m?’.s_l.kgc_a%a) (kJ.mol™ 1 (md.mol™) (m3.mol™)
1.99 x 100 101.30 148 1.272x10°% 1.454x10"* 0.1027

Tableau 5.16 - Valeur des constantes cinétiques, de la constante d’équilibre et des constantes d’adsorption pour le
modeéle cinétique de I'équation 5.12,utilisaton de I'activité.

knmeon Eanieon Knyeon K¢ MC
(m®.sVkghl) (kfmol™) 7% (mP.mol™) (m*.mol™)
7.70 x 10° 132.64 148 2.854x107> 6.804x10° 0.0919

Loptimisation du modele Eley-Rideal a trois réactions, donné en équation 5.15, ne conduit
a aucun résultat exploitable. Lutilisation d’'une seule constante cinétique, carractérisant la
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Tableau 5.17 - Valeur des constantes cinétiques, et d'équilibre thermodynamique pour I'équation 5.13 sans
adsorption, utilisation de I'activité. k; en m®.mol™'.s™'.kg ., Ea; en kJ.mol .

Réaction 1 Réaction 2 Réaction 3
k; |1.306x107° 7.850x10° 1.798x107’

Ea; 54.954 27.453 17.226
Keg,i 83 144 144
| MC | 0.0577 |

cinétique d’adsorption du méthanol considérée comme EDV, pour les trois réactions est sans
doute le probleme. Cependant toutes les cinétiques ont un meilleur critére des moindres carrés
lorsque l'on utilise la concentration et non lactivité, ce qui n'est pas forcément ce que 'on
attendait. La cinétique détaillée de I'équation 5.13 conduit & un critére des moindres carrés
de MC = 0.0577. Ceci peut sexpliquer par l'utilisation du modele UNIFAC-LLE, développé
principalement pour I'évaluation des calcul de partage entre phase des espeéces, et qui n'est
probablement pas idéal pour ce type de calculs.

4.4 Conclusion sur la détermination de la cinétique de réaction

Loptimisation effectuée a I'aide du modele pseudo-homogene sur les points expérimentaux
en régime permanent obtenus sur le pilote développé au LRGP a permis de déterminer les lois
de vitesses les plus appropriées a la réaction de transestérification de la trioléine sur le catalyseur
considéré, a base de ZnAlL,O,.

La loi cinétique fonction des concentrations des especes donnée en équation 5.13 est
considérée, avec les constantes cinétiques du tableau 5.10 :

r1 = kjexp ar amMeOH — apag
RT L eq,1

r2 = kyexp RT ap apMeOH — X ayag
| eq,

r3 = kyexp RT an aMeOH — Ko agag
L 6%

Réaction1 Réaction2 Réaction 3
K 1263x10° 3.02x10° 1.55x10"'

1

Ea; | 58.679 36.498 18.104
Keg,i 29.5 35.8 39.7
| MC | 0.0217 |

G.mol_l.s_l.kg_l Ea; en kJ.mol™".

ki en m cata>

Cette expression cinétique, en considérant les activités égales aux concentrations, est la plus
appropriée parmi les expressions considérées, avec un critére des moindres carrés de MC =
0.0217. La prise en compte de la thermodynamique du mélange en considérant les activités des
composés n'a pas permis d'amélioration de la description du systéme, qui voit sa plus grande
faiblesse étre la description des teneurs en glycérol dans le mélange. En figure 5.25 est tracée la
correlation entre les résultats expérimentaux et les résultats calculés.

La corrélation entre les résultats expérimentaux et calculés a 'aide du modele développé et
des constantes cinétiques retenues s'avere correcte sur 'ensemble du domaine de composition,
pour toutes les espéces.
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Figure 5.25 - Corrélation entre résultats expérimentaux et modélisation a I'aide des constantes cinétiques
déterminées et tableau 5.10 pour la loi de vitesse 5.13.

Les constantes d’équilibre thermodynamique sont relativement élevées par rapport a celles
qui avait été fournies et qui ont été utilisée en chapitre 2. Pour rappel, elles étaient de 0.17, 2.51 et
2.63 pour les réactions 1, 2 et 3 respectivement. Elles avaient été calculées pour une température
de 180 °C. Lévolution entre les trois réactions est cependant similaire, avec une augmentation
lors du passage de la premiére a la troisieme réaction.

En plus des résultats en régime permanent exploités ici, certains des régimes transitoires des
expériences menées au laboratoire ont été analysés dans le but de procéder a leur exploitation,
et déterminer les coefficients de diffusion moléculaire des espéces. Cette optimisation va main-
tenant étre abordée.

5 Utilisation du modéle hétérogéne pour la détermination des coeffi-
cients de diffusion

Les résultats en régime transitoire de plusieurs expériences ont été obtenus. Ces résultats
permettent d’accéder a des informations que I'on ne pouvait atteindre en observant simplement
le régime permanent. En effet, le catalyseur posséde un diametre suffisamment faible pour qu'une
fois le régime permanent atteint, le systéme ne soit pas limité par la diffusion. Cependant, le
régime transitoire peut permettre d’obtenir des informations sur cette diffusion des espéces.
En effet, I'état initial du réacteur est connu, de par le protocole expérimental. Entre chaque
manipulation, le montage expérimental était rincé a I'ester de facon a saturer le catalyseur. Lors
du régime transitoire de 'expérience suivante, les glycérides devaient diffuser dans le catalyseur
de facon a ce que la réaction puisse commencer a prendre place, et 'ester diffusait vers I'extérieur.

Ces régimes permanents fournissent donc certaines informations qui vont étre exploitées au
moyen d’une optimisation des coefficients de diffusion moléculaire des espéces dans le mélange
sur le modele hétérogeéne du pilote en régime transitoire. Cependant, avant I'utilisation du modele
hétérogene pour simuler ce régime transitoire, il a été nécessaire de déterminer dans un premier
temps le retard introduit par le régulateur de pression en sortie de pilote. Ce calcul est détaillé en
Annexe E. De plus, d’'un point de vue numérique, il est nécessaire de déterminer le maillage le plus
adapté, conduisant a des résultats stables tout en présentant un temps de calcul raisonnable. Cette
démarche est elle aussi présentée en Annexe E. Une fois le maillage déterminé, loptimisation des
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coefficients de diffusion peut étre effectuée.

5.1 Optimisation des coefficients de diffusion des espéces.

Afin de déterminer les coefficients de diffusion, I'hypothése suivante, considérée dans les
équations de Wilke-Chang et Tyn-Calus et valable pour de faibles variations de températures
[70] est appliquée :

Dapps
T

avec D 4p le coefficient de diffusion de I'espéce A dans B, up la viscosité de B et T la température.
C’est cette quantité qui sera optimisée pour chaque espéce dans le mélange. Le coeflicient de
diffusion dépendra donc, par I'intermédiaire de la viscosité de mélange, de la composition. Cette
relation, valable pour la diffusion d'un corps pur dans un autre corps pur est utilisée ici pour
la diffusivité d'un corps pur dans un mélange. La viscosité utilisée, la viscosité de mélange,
n'est donc pas constante, et une variation trop importante le long du réacteur et au cours de
I'expérience, de la composition du mélange et de sa viscosité, pourrait poser probleme.

Le coeflicient de diffusion moléculaire des espéces va ici étre déterminé. Ce dernier est utilisé
dans le calcul de la dispersion axiale dans le lit de catalyseur et dans les tuyaux vides, ainsi
que pour la détermination de la diffusivité moléculaire dans le catalyseur, comme exposé en
chapitre 4. Il faut donc bien considérer le fait que les coeflicients que 'on va déterminer ici seront
adaptés au catalyseur considéré, qui possede entre autre sa taille de pores propre. La validité des
coeflicients dans des cas généraux, sur d’autres catalyseurs, nest pas garantie.

Loptimisation va étre effectuée en deux étapes, sur des résultats expérimentaux différents.
Dans un premier temps, 'optimisation est conduite en régime transitoire, en utilisant les résultats
des expériences conduites a un diamétre de catalyseur de dj, = 375 um, ot 'on considére que la
diffusion ne limite pas le régime permanent. Dans un second temps les résultats expérimentaux
en régime permanent obtenus par I'IFPen sur le méme catalyseur mais avec des particules de plus
gros diametre, d,, = 2.5 mm, ou la diffusion est probablement limitante, vont étre utilisés pour
améliorer I'optimisation.

= Constante (5.19)

5.1.1 Premiére étape : optimisation des coefficients de diffusion sur le régime transi-
toire des expériences a diamétre de catalyseur faible

Afin de régresser les valeurs des coefficients de diffusion, les expériences dont I'intégralité
du régime transitoire a été analysée seront prises en compte. Ainsi les expériences 11, 14, 16, 17,
Taul, Tau2 et T2 sont utilisées. Les expériences liées au diametre de particule, dp1 a dp3, ne sont
pas considérées, dans la mesure ot I'on est pas siir de la fiabilité des résultats obtenus. Le critére
de convergence est un critére des moindres carrés portant sur les compositions en phase grasse
en mono, di et trioléine ainsi qu’en ester a chaque point de prélevement du régime transitoire :

/ 2
_ exp _ ocale
MC= 3 33 (wi, P (1) - Wi (tk)) (5.20)
j=1 i=1k=1
exp ‘o . \ . -
avec w; (k) la composition massique en espéce i expérimentale (moyenne) obtenue par le

rélevement au temps ;. pour I'expérience j et W.Ca.lc( t;) la composition massique moyenne en
p p p p J ij p q y

espece i calculée, moyennée sur I'intervalle de temps entre les deux prélévements expérimentaux
successifs a f;_1 et fx pour'expérience j, nb;le nombre de prélevements de I'expérience j, nbey)
le nombre d’expériences et ng le nombre d’especes considérées dans le calcul (a savoir mono, di,
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triglycérides et ester, puisque le calcul porte sur les compositions massiques en phase grasse).
Loptimisation se fait sur le logarithme de la grandeur donnée en équation 5.19 pour chaque
espece.

Les compositions molaires ne sont pas utilisables puisque leur calcul se base sur un bilan
de matiére en régime permanent. Les résultats obtenus dans cette étape sont ensuite utilisés
pour initialiser I'optimisation sur les points expérimentaux en régime permanent limités par la
diffusion.

5.1.2 Seconde étape : optimisation des constantes de diffusion par régression sur le
régime permanent des expériences a diameétre de catalyseur élevé

L'IFPen a effectué une série de test avant cette thése, sur un pilote monté sur leur site de
Solaize. Un schéma simple du réacteur utilisé dans ce pilote peut étre trouvé en chapitre 3, figure
3.8. Le catalyseur utilisé était présenté sous forme d’extrudés de diametre 2.5 mm et de longueur
variable, entre 5 et 10 mm. Il est représenté ici comme une sphere de diamétre 2.5 mm.

Les résultats en régime permanent sont utilisés ici afin d’affiner la détermination des coeffi-
cients de diffusion moléculaire des espéces dans le mélange, ceux en régime transitoire n'étant
pas disponibles. Les résultats obtenus sur le régime transitoire des points réalisés au LRGP, a
faible diametre de catalyseur, servent d’initialisation au probleme. Lors de cette deuxiéme partie
d’optimisation le critére des moindres carrés suivant est utilisé :

nbexp ns 1 2
— EXp _ (,,calc
Mc=Y Y (wi'j wi? ) (5.21)
j=1 i=1
avec wf);.p la teneur massique expérimentale en espece i en régime permanent pour I'expérience

j et wi“}-lc( fx) la teneur massique en régime permanent calculée pour I'expérience j, nbeyp le

nombre d’expériences et ng le nombre d’espéces considérées dans le calcul.
Loptimisation sur les points présentant des limitations diffusionnelles en régime permanent

conduit aux résultats donnés en tableau 5.18.

Tableau 5.18 - Valeurs des parametres D; 11! T pour les différentes espéces apres optimisation sur les résultats
expérimentaux.

Espéce i T |[MeOH| D M G E
D.
—"”T”‘ ~ x10' | 0.083 | 8.233 | 1.879 | 7.428 | 4.667 | 4.359

Pour cette optimisation, un critere des moindres carrés de MC = 0.0413 est obtenu.

En tableau 5.19, a titre d’illustration, est donnée une comparaison entre les valeurs de
coeflicients de diffusion obtenus par cette méthode et ceux obtenus par la corrélation de Wilke-
Chang de mélange de I'équation 4.35 a 185 °C.

Tableau 5.19 - Comparaison entre les valeurs de D; ,, a 185 °C obtenues par l'optimisation et la corrélation de

Wilke-Chang de mélange pour un mélangeur de teneur z; en espéce i. D; ,, en 10~ m?.s7L.

Espece i T | MeOH | D M G E
z; ( %mol/mol) | 0.1 0.6 |0.05| 0.05 | 0.05 | 0.15
Wilke-Chang | 2.57 | 20.37 | 3.76 | 5.51 | 14.42 | 5.55
Optimisation | 0.17 | 17.00 | 3.88 | 15.34 | 9.63 | 9.00
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Le tableau 5.19 montre le changement important du coefficient de diffusion des glycérides
entre la corrélation de Wilke et Chang de mélange de I'équation 4.35 et 'optimisation. La trioléine
voit son coeflicient de diffusion divisé par 15 et la monooléine le voit multiplié par 3. Celui du
glycérol est aussi divisé par 1.5, alors que celui de I'ester est multiplié par 1.6. Le méthanol reste
dans le méme ordre de grandeur, tout comme la dioléine. La trioléine est treés limitante d'un
point de vue diffusionnel, ce qui pouvait étre anticipé étant donnée sa taille. De plus le glycérol
est également plus limitant que ne le laissait supposer I'équation de Wilke et Chang. En revanche
le reste des glycérides ainsi que I'ester vont diffuser plus rapidement que prévu par la corrélation.

5.2 Analyse des résultats expérimentaux en régime transitoire a faible diamétre de
catalyseur

Les prélevements lors des expériences ont été réalisés a partir de I'instant ot le mélange en
sortie du pilote devenait trouble, synonyme de 'apparition du méthanol en sortie. En effet, pour
chaque expérience le pilote était rincé en ester pendant 12 heures, et le démarrage simultané de
lalimentation en triglycérides et en méthanol permettait de déterminer visuellement un temps
ty, correspondant a la sortie du mélange du pilote, et donc au début des prélévements a analyser.
En effet, dés lors que du méthanol sortait, le mélange en sortie du pilote devenait trouble, ce
qui donne un repere visuel facilement exploitable. En d’autres termes, ce temps f; est le temps
nécessaire au mélange pour parcourir I'intégralité du volume contenu dans le pilote. Les temps
mesurés entre le démarrage du pilote et ce temps 7, de début de prélevements sont donnés pour
les différentes expériences en tableau 5.20.

Tableau 5.20 - Valeurs des temps t, entre le démarrage et le début des prélévements.

Point 9 10 11 12 13 14 15 16 17 | Retourll
fo 1h 1h02 1h06 1h12 1h04 1h01 3h06 1h20 3h45 1h07

Point | R1 R2 T1 T2 Taul Tau2 dpl dp2 dp3 | RetourT2
to 1h02 53 min 1h02 1h02 1h42 2h35 1h09 1h13 1h09 1h06

La majorité des prélévements ont commencé une heure apreés le démarrage du pilote. Les
points nécessitants le plus d’attente sont les points a fort temps de passage, ce qui était attendu.

Nous allons maintenant procéder a une analyse des résultats expérimentaux en régime
transitoire ainsi qu'a une comparaison des expériences et du modele hétérogéne pour lequel les
constantes cinétiques ont été optimisées.

En figures 5.26 a 5.28 sont tracées les compositions expérimentales et calculées dans la phase
grasse en fonction du temps pour différents sets de parametres.

5.2.1 Influence de la température sur le régime transitoire

Le protocole expérimental a bien permis d’obtenir des courbes en régime transitoire exploi-
tables, ce malgré un séquencage des prélevements relativement espacé. Cependant, chaque point
représente en réalité la composition moyenne de I'échantillon, c’est a dire la composition de
T'huile sortie entre deux prélevements. Ce tracé en régime transitoire permet également de vérifier
que le régime permanent est bien atteint au bout de 4 heures de manipulations.

Linfluence de la température est tres nette, avec une bien meilleure conversion de toutes
les glycérides a température élevée, pour une meilleure production d’ester. Les extréma sont
également moins marqués a forte température, montrant l'effet d’accélération des vitesses de
réaction qu'a la température.
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Figure 5.26 - Comparaison du régime transitoire expérimental et calculé pour différentes valeurs de la
température. M = 20, T = 740 s, dy, = 355 — 400 um, meqtqa = 4.36 g, 1 réacteur.

L'évolution prévue par le modele des compositions en fonction de la température, présentée
en figure 5.26, savére relativement correcte dans le cas de T' = 185 °C. Un bon accord des régimes
permanents calculés et expérimentaux pour la di et monooléine est observé. En revanche la
trioléine et I'ester sont tous deux relativement éloignés de I'expérience en régime permanent.Les
courbes suivent des trajectoires similaires entre expérience et modélisation pour les quatre
espéces. La dioléine présente un pic de concentration beaucoup plus fin dans le modeéle, ce qui
laisse penser a une possible sous-estimation de la constante de diffusion de I'espéce. Dans le cas
de la température plus élevée, T = 200 °C, les régimes transitoires sont tous faux, avec des erreurs
proches de 100 % quant a la hauteur des pics observés. Ces erreurs se retrouvent également
dans le régime permanent pour toutes les especes a I'exception de la monooléine. La haute
température semble difficile a représenter. En revanche, les allures globales des courbe sont bien
représentées, comme pour T = 185 °C, sauf encore une fois pour la monooléine. Effectivement,
pour cette espece, un pic de concentration est observé, signe d’'une diffusion trop rapide ou d’'une
production trop rapide au départ.

Les figures montrent clairement la capacité qu'a le modeéle a simuler les deux pics que 'on
retrouve en entrée pour la trioléine et I'ester. Le premier pic correspond a la sortie des espéces
lorsque la réaction n’a pas encore débuté. En effet, ils sont identiques pour les deux températures,
etils sont présents avant que la dioléine et monooléine ne sortent. Ce pic peut étre lié a la diffusion
de la trioléine dans le catalyseur au démarrage, remplagant I'ester qui le saturait jusqu’alors. Une
partie de la trioléine diffuse dans le catalyseur, I'autre passe dans le réacteur sans réagir. Cette
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diffusion peut en effet limiter le systeme dans le régime transitoire sans pour autant le limiter en
régime permanent, ce que I'on suppose sur ces points & d,, = 375 um. La thermodynamique peut
aussi expliquer cette absence de réactivité au départ. En effet, la charge est composée de trioléine
et de méthanol. Ces deux especes ont tendance a ne pas étre miscibles en I'absence d’ester. Ainsi,
le démarrage de la réaction est lent, de part la nature triphasique du systeme. Une fois que I'ester
commence a étre produit, le systtme devient monophasique, accélérant la réaction.

Le deuxieme pic, apparaissant vers t=1.5h, correspond au début de la réaction. La trioléine
diminue, et la dioléine et monooléine commencent a apparaitre en sortie de réacteur. Ces
observations sont valables également pour les résultats expérimentaux, bien que le premier pic
soit moins marqué. De plus, de possibles pics pour les diglycérides et monoglycérides sur les
courbes expérimentales sont observés. Le modeéle prévoit effectivement un tres léger pic pour
la dioléine, non observable sur la courbe, et une diminution de la teneur en monooléine. Cette
diminution estliée a la charge et a 'ester utilisé pour le ringage qui contiennent de la monooléine.

L'écart important entre expérience et modélisatioon observé en régime permanent sur la
trioléine et I'ester peut étre lié a une mauvaise estimation du coefficient de diffusion de la trioléine
a fort ratio molaire. En effet, cette derniére doit probablement mieux diffuser dans le mélange,
qui est alors principalement constitué de méthanol. Le modeéle ne retranscrit probablement pas ce
phénomeéne correctement, et introduit une trop forte limitation diffusionnelle liée a cette espece.

5.2.2 Influence du temps de passage sur le régime transitoire

La figure 5.27 montre I'évolution des compositions en mono, di et triglycérides et en ester
pendant le régime transitoire en fonction du temps de passage global. Seuls deux temps de
passage ont été représentés afin d’améliorer la lisibilité des figures.

Linfluence du temps de passage est évidente quant au temps nécessaire pour atteindre le
régime permanent : plus le temps de passage est long, plus le régime permanent sera retardé.
En effet, une différence d’environ une heure quant a l'atteinte du régime permanent entre les
cas T = 840 s et 7 = 2640 s est observable. De plus, le temps nécessaire a I'apparition des
produits en sortie augmente grandement avec le temps de passage, comme le montrait déja le
tableau 5.20 comparant les temps entre le démarrage du pilote et la sortie visible du méthanol.
Les optima observés sur chaque courbe sont de plus en plus faibles a mesure que le temps de
passage augmente. Ceci s’explique simplement par un rapport entre temps de réaction et temps
de passage plus faible, laissant le temps a la réaction de s’effectuer avant que le fluide réactionnel
ne quitte la zone catalytique du réacteur.

Un bon accord entre les courbes expérimentales et modélisées en régime permanent est
observé, a 'exception de la monooléine et de la trioléine a fort temps de passage. La monooléine
est trop consommeée par le modele, et la trioléine ne I'est pas assez. De plus un pic est présent
pendant le régime transitoire pour la composition en monooléine a 7y = 2640 s, comme le
montre la figure 5.27(c), qui n'est pas présent expérimentalement. Deux pics sont a nouveau
présents, pour l'ester et la trioléine. Ils présentent une hauteur identiques pour les deux temps de
passage. En revanche le deuxieme est plus atténué dans le cas du temps de passage élevé, comme
lorsque 'on compare haute et basse température.

Expérimentalement, le premier pic n'est pas présent sur ces résultats expérimentaux. Ceci
peut s'expliquer par le faible temps de passage, et son influence sur le séquencage des échantillons.
En effet, un plus fort temps de passage implique des intervalles de temps plus larges quant a
échantillonnage, afin de s’assurer d’obtenir une quantité suffisante pour I'analyse. De plus, ce
premier pic sort du réacteur avant le méthanol d’apres le modeéle (non représenté). Comme le
démarrage des prélevements avait lieux lorsque le méthanol apparaissait dans le mélange de
sortie, il est possible que les prélevements permettant de visualiser ces pics naient pas été fait.
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Figure 5.27 — Comparaison du régime transitoire expérimental et calculé pour différentes valeurs du temps de
passage global. T =200 °C, M =5, dp =355 —400 um, meatq = 4.36 g, 1 réacteur.

A fort temps de passage, les courbes du modéle présentent un régime transitoire ou la
réactivité de la dioléine et trioléine sont trop faibles. En effet, le mode¢le surestime ces deux
especes, ce qui laisse a penser que la réaction est trop lente dans cette zone, probablement
controlée par la diffusion.

5.2.3 Influence du ratio molaire d’alimentation sur le régime transitoire

L'évolution des compositions en régime transitoire en fonction du ratio molaire, présenté en
figure 5.28, montre a nouveau I'accord du modele et de 'expérience pour le régime permanent.

La conversion des glycérides est moins bonne sur toute la durée du régime transitoire jusqu’au
régime permanent pour le ratio molaire le plus faible de M =9, par rapport a M = 20. Les résultats
expérimentaux sont conformes a ce que I'on pouvait attendre, avec une conversion accrue lors
de 'augmentation du ratio molaire. Il faut cependant noter la présence d’'un pic dans le profil
des monoglycérides dans le cas du ratio molaire élevé de M = 20 vers t=2h, alors qu’il n’est pas
présent dans le cas M =9.

Le régime transitoire simulé pose quelques problémes, principalement au ratio molaire
d’entrée M = 9. Pour le ratio M = 20, la courbe est la méme que dans la figure 5.26, et a déja
été discutée.

Les figures 5.28(a) et 5.28(b) montrent un probléme de dispersion trop rapide du modele, avec
une chute des profils de trioléine et dioléine et une remontée du profil de I'ester trop abruptes
comparées au résultats expérimentaux. Ce phénomene s’observe principalement a faible temps
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Figure 5.28 - Comparaison du régime transitoire expérimental et calculé pour différentes valeurs du ratio molaire
d‘alimentation. T = 185 °C, T = 740 s, dj, = 355 — 400 um, Mcatq = 4.36 g, 1 réacteur.

de passage et pour des ratios molaire relativement élevés. Plusieurs hypothéses sont proposées
pour expliquer ce phénomene.

Le régulateur de pression est considéré comme un simple retard, proportionnel au débit. Il
devrait en réalité introduire une certaine dispersion, mais sa modélisation serait beaucoup trop
complexe. Cependant, ce phénomene se produirait alors quelque soit le ratio molaire, or C’est a
M =9 que ce probléme est vraiment marqué.

Il peut simplement s’agir d'un changement de comportement du fluide pour cette valeur
de ratio molaire. La viscosité peut étre relativement élevée lorsque la trioléine est fortement
présente, a faible ratio molaire. Un ratio molaire élevé va augmenter la teneur en méthanol dansle
mélange, conduisant & une viscosité plus faible, et une dispersion plus importante de la trioléine
expérimentalement, ce que le modele ne semble pas pouvoir reproduire.

Il est également possible que les écarts entre modele et expériences soient liés a ’hypothese

i,mMHm

sur le ratio . Ce dernier est effectivement considéré constant, ce qui peut ne pas étre

exact sur tout le domaine considéré. En effet, les ratios molaires varient grandement dans les
différentes expériences considérées, ce qui a pour conséquence une variation non négligeable de
la viscosité du milieu.

5.2.4 Observations générales sur le régime transitoire

Sur presque toutes les courbes du régime transitoire représentant les monoglycérides (figures
5.26(c) 2 5.28(c)), a'exception des courbes a M = 20, une absence de maximum dans I'évolution
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est observable, laissant penser que la courbe est une sigmoide. Une sigmoide est significative
d’une espeéce possédant une vitesse de consommation lente ou un retard au démarrage suivi d'une
accélération brutale de la vitesse, pour enfin finir lentement (réaction auto-catalytiques ou avec
un changement dans le mécanisme limitant). Ainsi il est possible qu'au démarrage de la réaction,
elle soit controlée par le transfert de matiere, pour ensuite étre controlée par la cinétique, rapide,
et enfin par la thermodynamique. Ce phénomeéne a été observé en catalyse homogeéne pour la
réaction de transestérification [62].

La limitation diffusionnelle dont il est question ici peut étre interne, le temps que les especes
diffusent dans le catalyseur, ou encore externe, avec la présence de deux phases liquides en
équilibre thermodynamique, avec formation d’une phase unique seulement apres 'apparition de
suffisamment d’ester. Afin de pallier a ce probleme, I'introduction d’ester dans la charge est une
option. Elle permet alors de favoriser des I'entrée du réacteur la présence d’'une phase homogene.
C’est ce qui a été fait sur les points expérimentaux réalisés a 'IFPen.

5.3 Analyse des résultats en régime permanent a diameétre de catalyseur élevé et
soumis a la diffusion

Les points expérimentaux réalisés a I'IFPen sur un catalyseur de taille plus importante, d, =
2.5 mm, sont utilisés ici. La modélisation des résultats est effectuée sur le modele hétérogene
a l'aide des constantes cinétiques et des coeflicients de diffusion moléculaires déterminés
précédemment. Lhuile utilisée en charge est de plus constituée en grande partie d’ester. La
composition exacte est donnée en annexe E.

Les figures 5.29 a 5.31 montrent I'évolution en régime permanent des compositions massiques
dansT’huile en fonction de la température, dela VVH de l'huile et du ratio molaire méthanol/huile
d’entrée.
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Figure 5.29 - Evolution des compositions massique en sortie du pilote IFPen en fonction de la température.
V'V Hpyife =1.5 h™', M = 6.45,

L'évolution des compositions massiques dans la phase huile en sortie du pilote IFPen en
fonction de la température sont représentées en figure 5.29. Le modéle de diffusion optimisé
conduit a un bon accord des compositions modélisées pour la trioléine et I'ester. En revanche,
il semblerait que les compositions en monooléine et dioléine soient sous estimées. Ceci peut
étre lié a un coefficient de diffusion trop élevé, qui conduit a une diffusion trop rapide, ou a des
constantes cinétiques surestimées, conduisant a une réaction trop rapide.
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Figure 5.30 - Evolution des compositions massique en sortie du pilote IFPen en fonction de la VVH de I'huile.
T=175°C, M =6.45,d,, = 2.5 mm.

La figure 5.30 compare les résultats expérimentaux en sortie du pilote IFPen en terme de
compositions massiques dans I'huile en fonction de la VVH de T'huile. La VVH de l'huile est

définie comme suit :

Qhuile
VVHyile= ——m 522
huile (11— &)) Vior ( )

avec Qpyile le débit volumique d’huile, €; la porosité de lit de catalyseur et Vi, le volume total du

réacteur, vide de tout catalyseur.
A nouveau, une estimation correcte de la trioléine et de ester est observable au détriment de

la dioléine et de la monooléine. Les conclusions précédentes sont toujours valables ici.
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Figure 5.31 - Evolution des compositions massique en sortie du pilote IFPen en fonction du ratio molaire d’entrée.
T=175°C, VV Hpyire = 1.5 ™", d, = 2.5 mm.

La figure 5.31 représente les compositions massiques en phase huile en sortie du pilote IFPen
en fonction du ratio molaire méthanol/huile d’entrée. Encore une fois, ester et trioléine sont bien
décrits, la ou la monooléine et la dioléine présentent des teneurs calculées par le modele trop
faible.

Un optimum, léger, dans les compositions en ester et trioléine est observé. Ce phénomene
se produit méme en utilisant les coefficients de diffusion prédits par la corrélation de Wilke et
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5 - Utilisation du modele hétérogeéne pour la détermination des coefficients de diffusion

Chang de mélange. La trioléine posséde dans ce cas un coeflicient de diffusion du méme ordre de
grandeur que ceux des autres glycérides, n'introduisant donc pas de limitations diffusionnelles.
Cet optimum, bien que pouvant étre accentué par les phénomeénes de diffusion, n’en est donc pas
une conséquence directe.

En revanche, le maintient d'une VVH constante induit une diminution du temps de passage
global. En effet, une VVH constante pour la phase huile implique un débit constant pour cette
phase. Le ratio molaire augmentant, le débit de méthanol augmente, diminuant le temps de
passage global. Ainsi, a faible ratio molaire, le temps de passage élevé assure que le systéme peut
réagir et a fort ratio molaire le temps de passage trop court empéche la réaction de prendre place.
De plus, si le ratio molaire méthanol/huile est trop faible, il y a un risque que I'ester, introduit
a 57 % w/w dans la phase grasse, déplace les équilibres vers les réactifs. La combinaison de ces
phénomenes conduit alors a un optimum, situé a un ratio molaire qui permet aux réactions de
s'effectuer dans le sens favorable, tout en conduisant a un temps de passage global suffisamment
élevé par rapport au temps de réaction.

Ces résultats confirment la forte limitation introduite par la trioléine. Cependant d’apres les
profils observés, il semblerait que di et monooléine soient plus limitées par leur diffusion que ne
le prévoit le modele dans le cas de particules de catalyseur a diametre élevé, ou que leur vitesse
de consommation soit surestimée.

5.3.1 Comparaison des temps caractéristiques de réaction, transfert de matiére ex-
terne et diffusion

La cinétique et les coefficients de diffusion moléculaire ayant été déterminés, il est désormais
possible de déterminer les temps caractéristiques de réaction ainsi que les temps caractéristiques
de diffusion réels. Ceci permettra de vérifier une fois de plus 'impact que la diffusion peut avoir
sur la réaction.

Les formules donnant les temps caractéristiques de diffusion et de transfert externe de matiere
sont données en équations 5.4 et 5.5. Le temps caractéristique de réaction va étre calculé sur la
base de la premiére réaction, dont la constante cinétique est la plus faible, en entrée du réacteur.
Il est donné en équation 5.23 :

e
zLreac,l = C_Z: (5-23)
"
avec C7. la concentration en trioléine en entrée du réacteur et r{ la vitesse de la premiére réaction
en entrée du réacteur.

Pour effectuer la comparaison entre ces temps caractéristiques et le temps de passage, les
conditions suivantes sont adoptées, iddentiques a celles utilisée lors de la précédente étude
de temps caractéristiques : M = 9, Tg = 740 s, T = 185 °C. Il sagit des conditions de notre
point de référence lors des expériences. Les compositions de sortie sont calculées par le modéle
hétérogene. Le diametre sera varié entre les 5 valeurs utilisées dans ce travail : 285, 375, 595, 850
et 2500 pum. Le calcul est effectué en entrée de réacteur et la trioléine sert a nouveau de référence,
puisque Cest elle qui est 'espéce la plus limitante d'un point de vue de la diffusion. Les résultats
sont donnés en tableau 5.21.

En comparant au tableau 5.5, il apparait que la limitation diffusionnelle est particulierement
importante, avec des temps caractéristiques huit a dix fois supérieurs a ceux que 'on prévoyait
précédemment. Le temps de diffusion pour un catalyseur dépasse largement le temps de passage
pour le diamétre de 2.5 mm. Le temps caractéristique de diffusion pour le diametre de 375 pum
reste cependant largement inférieur au temps de passage, et la diffusion n’est donc pas limitante
dans ce cas. La limitation au transfert externe a elle aussi été légerement augmentée, mais en
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CHAPITRE 5 : Présentation et exploitation des résultats expérimentaux

Tableau 5.21 - Comparaison des temps caractéristiques obtenus numériquement apres optimisation de la
cinétique et des constantes de diffusion. Tg = 740 s.

d p (,um) Laiff | lirans | lreac,1
275 30 5 450
375 60 10 450
595 140 20 450
850 280 30 450

2500 2400 | 200 450

comparaison au temps de passage de 7, = 740 s, elle peut toujours étre négligée. Le temps de
réaction est constant quel que soit le diametre de catalyseur, et inférieur au temps de passage.
D’apreés ces estimations, les points a 375 um ont donc bien été réalisés en régime chimique, idéal
pour la détermination de cinétique. Ceci confirme de plus que les points expérimentaux a 595
pum et 800 um ne sont pas aussi limités par la diffusion que les résultats de la figure 5.13 le laissait
penser.

Les études de temps caractéristique permettent d’identifier les phénomenes les plus limitants,
mais afin de véritablement déterminer I'absence de limitations diffusionnelles, le critere de Weisz
ainsi que la fraction de résistance au transfert externe vont étre calculés.

5.3.2 Calcul du critere de Weisz et de la fraction de résistance interne

Afin de pouvoir conclure sur la présence ou 'absence de limitations aux phénomenes de
transfert, on calcule deux nombres adimensionnels couramment utilisés en génie chimique, a
savoir le critére de Weisz, ¢, qui quantifie la limitation par le transfert interne de matiére et la
fraction de résistance au transfert externe de matiére, f. Ils sont définis respectivement comme
suit :

Fd;,
=P (5.24)
36Defsz
rdp
= 5.25
¢~ 6kiC. (5.25)

avec 7 la vitesse moyenne calculée, Cs la concentration a la surface du catalyseur et C, la
concentration dans le liquide. On se base pour calculer ces critéres sur la premiére réaction, la
plus lente et la trioléine, espéce la plus limitante en termes de transfert de matiere. Dans le cas ou
fe <0.05 les limitations au transfert de matiere externe peuvent étres ignorées, et dans le cas ou
@5 <0.15 les limitations liées a la diffusion interne peuvent étre négligées. On trouvera en tableau
5.22 des valeurs obtenues par calcul avec les données obtenues dans ce chapitre (coefficients de
diffusion, constantes cinétiques) en entrée de réacteur pour le cas M =9, 7 =740s et T = 185
°C, pour les diametres moyens de 375 ym, 595 ym et 850 pum.

Tableau 5.22 - Critéres de Weisz et fractions de résistance externe pour différents diamétres de catalyseur, en
entrée de réacteur pour M =9, T =740set T =185 °C.

d, (um) | 375 | 595 | 850
e 0.02 | 0.03 | 0.04
o 0.21 | 0.42 | 0.63

La fraction de résistance externe est toujours, quelque soit la taille du catalyseur, inférieure a
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6 - Conclusion

la valeur limite de 0.05, et les limitations au transfert de matiere externe sont donc négligeables,
comme le laissaient entendre les temps caractéristiques. Cependant, le critere de Weisz est
légérement supérieur a la valeur de 0.15 pour le diameétre moyen de 375 um. On se trouve donc
dans une zone qui est a priori légérement limitée par la diffusion interne de la trioléine. Cette
limitation est cependant extrémement faible au vu de la valeur de ce critére de Weisz et on peut
relativiser en rappelant que ces valeurs ont été obtenues en entrée de réacteur, la ot la vitesse de la
premiere réaction est relativement élevée, ce qui augmente la valeur du critére de Weisz. Dans le
cas des diametres plus élevés en revanche on est clairement limité par la diffusion interne comme
le montrait 'analyse des temps caractéristiques.

6 Conclusion

Cette partie d’exploitation des résultats expérimentaux a permis de déterminer quelle ciné-
tique était la plus adaptée a la représentation de la réaction de transestérification de la trioléine
par le méthanol sur un catalyseur solide a base de spinelles d’aluminate de zinc ZnAl,O,. Un
ensemble de trois cinétique, rappelées ci dessous, décrivant chacune une des réactions paralléles
successives qui forment le schéma de réaction, sans tenir compte de I'adsorption et en utilisant
la concentration dans les expressions permet la description du systéme sur une large gamme de
parametres (température, temps de passage, ratios molaires, diametre de catalyseur).

r1 = klexp fa CrCMeOH — CpCk
RT ]| Keg,
—Edg
o = kgexp RT CDCMeOH — ) CMCE
L e%
r3 = ksexp RT CMCMeOH - Kqu CGCE

D’un point de vue de la cinétique, c’est la premiére réaction qui limite le systeme, les deux
autres ayant tendance a étre équivalentes en terme de vitesse de réaction. Les trois réactions
possedent des constantes d’équilibres relativement similaires, méme si celle de la premiére
réaction est la plus basse. Les valeurs sont rappelées en tableau 5.10. Les constantes d’équilibres

Tableau 5.10 - Valeur des constantes cinétiques, et d’équilibre thermodynamique pour I'équation 5.13 sans
adsorption, activité égale a la concentration. k; en m®.mol™'.s™'.kg_} , Ea; en kj.mol ™',

Réaction1 Réaction2 Réaction 3
K 1263x107° 3.02x10° 1.55x10 7

1

Ea; | 58679 36.498 18.104
Keg,i 29.5 35.8 39.7
| MC | 0.0217 |

n’étant pas dépendantes de la température, deux cas ayant atteint I'équilibre thermodynamique et
ne variant que par la température du réacteur seront prédits comme similaires d’apres le modele.
Ainsi le modele est relativement limité dans le cas ou I'équilibre thermodynamique est atteint.

Linfluence de différents parametres a été observée, et il a été montré en particulier qu'une
forte conversion de la trioléine pouvait étre obtenue a un ratio molaire de M =5 si le temps de
passage et la température s'avéraient étre suffisamment élevés, pour un systeme ne présentant
pas de limitations diffusionnelles. La conversion en glycérol lié est cependant relativement basse,
avec moins de 80 %.
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L'étude du régime transitoire ainsi que des points expérimentaux réalisés par I'IFPen sur un
catalyseur de grand diametre a permis d’évaluer les coefficients de diffusion moléculaire des
especes dans le mélange réactionnel. Ces coefficients ont permis de vérifier qu’a diametre de
catalyseur élevé, la réaction était bien limitée par la diffusion des triglycérides. Les valeurs
des parametres utilisés pour l'optimisation des coefficients de diffusion sont données en tableau
5.18. Le tableau 5.22 donne a titre d’exemple des valeurs des coefficients de diffusion a différentes

Tableau 5.18 - Valeurs des parametres D; 11! T pour les différentes espéces apres optimisation sur les résultats
expérimentaux.

Espéce i T |[MeOH| D M G E
D.
Zimbm 1012 | 0,083 | 8.233 | 1.879 | 7.428 | 4.667 | 4.359

température pour différentes compositions.

Tableau 5.22 - Valeurs optimisées de coefficients de diffusion moléculaires en m?.s* pour différentes
températures et compositions.

Espece i T | MeOH | D M G E
Zi 0.05 0.8 0.05 | 0.025 | 0.025 | 0.05
10°D,,(160°C) | 0.20 | 20.25 | 4.62 | 18.27 | 11.48 | 10.73
10°D,,(200°C) | 0.33 | 32.96 | 7.52 | 29.74 | 18.68 | 17.45
zj 0.01 0.9 0.005 | 0.005 | 0.055 | 0.025

10°D,,(160°C) | 0.24 | 23.76 | 5.42 |21.44 | 13.47 | 12.58
10°D,,(200°C) | 0.37 | 37.17 | 8.48 | 33.54 | 21.07 | 19.68

Le probleme de diffusion pourrait étre évité en développant un catalyseur aux pores plus
larges, qui faciliterait la diffusion de la trioléine et permettrait alors d’améliorer I'étape de
diffusion. Lutilisation d’un catalyseur fin remédierait également a ces limitations.

Le modele hétérogene a été validé pour la simulation du pilote LRGP en régime transitoire.
Certains problémes de diffusion a hauts ratios molaires subsistent et sont difficile a simuler. Ces
difficultés sont probablement liées aux hypotheéses effectuées pour la régression des coeflicients
de diffusion moléculaire, ou il était considéré que le ratio D; ;,ii;m/ T est constant. La viscosité
du mélange varie grandement lorsque 'on passe d'un ratio molaire de 5 a 20, et 'hypothese n’est
alors peut étre plus valide. Il est donc possible qu’a fort ratios molaires la trioléine diffuse mieux
que ce que prévoit le modéle.

Lensemble des parametres nécessaires a la simulation d’'un procédé de transestérification
d’huiles végétales est donc connu, et 'étude de 'impact de I'étagement de réactif sur cette réaction,
ainsi que l'optimisation du procédé Esterfip-H actuel vont pouvoir étre effectuées.
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CHAPITRE6

ETUDE DE CONFIGURATION DU
PROCEDE DE TRANSESTERIFICATION
HETEROGENE D’HUILES VEGETALES
PAR LE METHANOL

Les conditions nécessaires a 'amélioration du rendement et de la conversion en certains
produits dans le cadre d'une réaction chimique dans le cas d’'un étagement en réactifs sur
plusieurs réacteurs ont été établies en chapitre 2. Ce principe va étre appliqué ici a la réaction
de transestérification de la trioléine par le méthanol, sur un lit fixe d’aluminate de zinc. Dans un
premier temps I'impact de I'étagement dans le cas d’une réaction non limitée par la diffusion
a l'intérieur du catalyseur, et donc sur un lit de particule de diametre faible va étre observé.
Dans un second temps, 'impact de I'étagement dans le cas ou les limitations diffusionnelles ne
sont pas négligeables sera abordé. Ce cas limité par la diffusion n’a jusqu’ici pas été considéré.
Nous pourrons alors observer si I'étagement en réactif permet de compenser ces limitations
diffusionnelles, et d’'améliorer la conversion en glycérol lié et le rendement en ester.

Dans un second temps c’est le procédé de synthese de biodiesel dans son ensemble qui va
étre pris en compte. A I'aide du modéle de procédé établi dans le chapitre 4, une optimisation va
étre menée afin de diminuer la consommation énergétique du procédé, en tentant de réduire les
ratios molaires nécessaires aux hautes conversions et rendement désirés. Cette réduction devrait
engendrer un gain d’énergie sur la boucle de recyclage et minimiser les pertes liées a la détente
provoquant I'évaporation du méthanol entre les réacteurs. Afin de procéder a cette réduction de
ratio molaire, I'étagement, en méthanol ou en huile, sur deux réacteurs sera considéré dans un
premier temps, puis une optimisation du procédé en modifiant son nombre d’étages de réaction-
séparation sera effectuée.

1 Application des principes d’étagement a la transestérification de la
trioléine
Le chapitre 2 a permis de définir les différents critéres qu'une réaction doit remplir afin
d’espérer la déplacer a 'aide d’un étagement de réactif. Ces conditions sont rappelées ici :

— un ratio volumique entre les réactifs supérieur a 1 (I'espéce au plus fort débit volumique
doit étre étagée),
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végétales par le méthanol

— un nombre de Damkohler faible,
— une constante d’équilibre relativement élevée,
- un coeflicient stoechiométrique plus faible pour I'espéce étagée.

Nous allons déterminer si ces critéres sont applicables a la transestérification de la trioléine,
al’aide des parametres cinétiques déterminés précédemment. Dans un premier temps, on étudie
les valeurs du ratio volumique R. Celui ci est conditionné par la valeur du ratio molaire M, par
I'intermédiaire de la relation 2.6 évoquée au chapitre 2 :

Cao
R=M-—*= (2.6)

Cho
avec Cxp la concentration en espece A en entrée du systeme, dans un courant de A pur, et Cpg la
concentration en espéce B en entrée du systéme, dans un courant de B pur. Ces concentrations

sont égales a :

_ bi
M;
avec p; la masse volumique de I'espéce i et M; sa masse molaire. Dans le cas du méthanol

CpeoHo = 19968 mol.m™3 et pour la trioléine C1o =908 mol.m™3.

Cio (6.1)

Le ratio molaire My et volumique Ryt désignent les ratios entre méthanol et trioléine :

FumeoHo

Myt = Fe—TO (6.2)
QMeOHO

= o

En se plagant a la steechiométrie ou le débit molaire en méthanol est égal a trois fois celui
en trioléine, on observe, de part les concentrations des débits purs et 'équation 2.6, un débit
volumique en trioléine égal a 66 fois celui en méthanol. C’est donc la trioléine qui devra étre
étagée si on suit les directives dégagées précédemment. En revanche, a forte valeur du ratio
molaire, Cest le débit en méthanol qui devient plus important, et cest donc cette espece qui
devrait étre étagée. Le basculement entre les deux configurations s’effectue a Myt = 21.98, ce
qui correspond a Ryyt = 1.

Le nombre de Damkohler est maintenant calculé. On rappelle sa définition :

Da=CY*"" kr, (6.4)

avec k la constante de vitesse en m°.mol™'.s™" et 74 le temps de passage global sur les réacteurs.

Dans le cas de la transestérification de la trioléine, si 'étagement s’effectue par rapport a la
trioléine, on calcule le nombre de Damkohler par rapport au méthanol. Celui ci intervient dans
les trois réactions, et on calculera donc trois nombres de Damkahler distincts. Lors de I'étagement
en méthanol, le nombre de Damkahler calculé se référe a la trioléine. Cette convention de calcul
est introduite afin de pouvoir se référer aux conclusions tirées au cours du chapitre 2, ol on
calculait le nombre de Damkohler pour 'espece A lors de I'étagement en espéce B. On se basera
sur un temps de passage global 7 de 18005 et une température de 7' = 185 °C. Les résultats sont
donnés en tableau 6.1.

Les nombres de Damkohler présentent des valeurs relativement proches les unes des autres.
La premiere réaction est celle présentant un nombre de Damkéhler le plus faible, sa constante
cinétique étant la plus faible. Létagement pourrait donc étre efficace dans 'amélioration de la
conversion de la premiere réaction, particuliérement lors de Iétagement en trioléine.
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Tableau 6.1 - Valeurs des nombres de Damkéhler relatifs au méthanol et a la trioléine. T = 1800 s, T = 185 °C.

Réactioni | 1 2 3

Etagement en trioléine | Dal) . | 9.2 | 35.6 | 22
Etagement en méthanol | Dal. |04 | 1.6 | 1

Les constantes d’équilibres ont été déterminées dans le chapitre 5, et présentent des valeurs
de Keq,1 = 29.5, Keg2 = 35.8, Ko 3 = 39.7. Ces valeurs semblent a priori relativement élevées,
mais aucune conclusion ne peut étre tirée étant donné qu’aucune regle détaillée n'a été énoncée
quant a la valeur minimale de la constante d’équilibre permettant d’observer un effet positif de
I'étagement.

La derniere condition a remplir concerne les coefficients stoechiométriques. Dans le cas de la
transestérification de la trioléine, ils sont tous égaux a 1. Lespéce étagée n'a donc pas de coeflicient
plus élevé quand on regarde réaction par réaction. Pour la réaction globale en revanche, le
méthanol possede un coeflicient stoechiométrique de 3, et c’est donc la trioléine qui devrait étre
favorisée pour procéder a I'étagement.

Ces résultats laissent a espérer qu'un étagement en huile puisse déplacer I'équilibre global de
la réaction de transestérification dans le cas de faibles ratios molaire entre méthanol et trioléine.
Cette hypothése va étre vérifiée, dans un premier temps sur un systéme ne présentant pas de
limitations diffusionnelles, simulé a I'aide du modéle pseudo-homogene. Létagement en huile
sera pratiqué. Létagement en méthanol a fort ratio molaire sera lui aussi considéré afin de vérifier
la validité des hypotheses. En effet, cet étagement devrait conduire a un optimum, mais devant
les valeurs élevées du ratio molaire nécessaire, il ne sera probablement pas exploitable puisque les
conversions et le rendement seront déja trés élevées. Dans un second temps nous introduirons
les limitations diffusionnelles en utilisant le modéle hétérogene.

Létagement se fait sur 'huile, et non sur la trioléine seule. En effet, d'un point de vue pratique
il est difficile de séparer les glycérides entre eux. De plus, on va ainsi pouvoir observer I'influence
de la présence d’ester dans la charge sur I'étagement.

Le systéme considéré est celui présenté en figure 2.1, appliqué a la réaction de transestérifi-
cation. On rappelle pour la suite la définition du parametre d’étagement a. Il s’agit du ratio du
courant en espece étagée entrant dans le premier réacteur sur le courant total en cette espéce
en entrée. Ainsi a a = 0, on introduit toute 'espéce dans le deuxiéme réacteur et en @ = 1 on
introduit toute 'espece dés le premier réacteur.

1.1 Etude de l'impact de I'étagement de réactif sur le systétme non limité par la
diffusion

Le systéeme réactionnel de transestérification de la trioléine va étre étudié a I'aide du modele
pseudo-homogene, afin de déterminer si une amélioration de rendement ou de conversion est
possible. On se place dans le contexte industriel, avec deux réacteurs contenant chacun 32 tonnes
de catalyseur dont les dimensions sont détaillées en tableau 6.2. Ces réacteurs représentent les
réacteurs utilisés dans le cas d'une unité de transestérifcation hétérogene typique. Le sujet sera
plus détaillé par la suite. On reprend pour systeme le schéma de deux réacteurs a lit fixe en série
donné en chapitre 2, figure 2.1.

On introduit dans un premier temps en entrée du systtme du méthanol et de la trioléine
uniquement, sans considérer les autres composés possiblement présents dans le cas industriel.

Linfluence de I'étagement va étre observée en fonction du ratio molaire d’entrée et du temps
de passage. On observera dans un premier temps I'impact de I'étagement en méthanol. Plusieurs
temps de passages et ratios molaires seront étudiés. On se placera a un temps de passage global
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Tableau 6.2 - Caractéristiques d’'un réacteur simulé par les modéles pseudo-homogeéne et hétérogene.

Diameétre (m) 2

Longueur (m) 16.3
Masse volumique du lit (kg.m_g) 1188

Porosité du lit 0.4047

de 1800 s. La ratios molaires seront compris entre 3 et 27.

Les conversions et le rendement sont calculés pour le systeme global, et localement pour
chaque réacteurs. Lexpression de la conversion en trioléine X7 est donnée en équation 2.73 et
celle en glycérol lié, qui représente la conversion de toutes les glycérides, en équation 2.72. On
les rappelle ici :

FT,e"'FD,e+FM,e_FT,s_FD,s_FM,s

XGlie = 2.72
G,lié FT,e+FD,e+FM,e ( )

Fr.—F
Xp=—2 18 (2.73)

FT,e

Le rendement en ester est, lui est donné par I'équation 5.3 :

Fgs—F
yp= 2B (5.3)

3FT'e

Les valeurs globales sont calculées par rapports aux courants entrant et sortant du systeme global,
alors que les valeurs locales, par réacteur, sont calculées en se basant sur les courants entrant et
sortant du réacteur considéré.

D’apreés la définition du rendement en ester, il est possible que sa valeur dépasse 'unité.
En effet, en fonction de la quantité de dioléine et monooléine qui sont présentes dans le flux
d’entrée, il est possible de produire plus d’ester que la quantité steechiométrique de 3 fois
la trioléine. Ce phénomene est particulierement probable dans le deuxiéme réacteur, ou la
trioléine est déja en partie convertie en entrée.

1.1.1 Etagement en méthanol

On trouve en figures 6.1 et 6.2 les résultats de I'étagement en méthanol pour 7, = 1800s, T =
185 °C et M = 3 ou M = 27 respectivement. Ces figures représentent la conversion en trioléine,
la conversion en glycérol lié et le rendement en ester pour chacun des réacteurs ainsi que pour le
systeme global en fonction du parametre d’étagement a.

On observe, comme les conditions établies en chapitre 2 le laissaient entrevoir, que I'étagement
en méthanol n'est bénéfique ni pour le rendement ni pour les conversions en trioléine ou en
glycérol lié. Effectivement, a faible ratio molaire comme l'illustre la figure 6.1, aucun optimum
ne peut étre obtenu, et a ratio molaire élevé, cas illustré en figure 6.2, bien qu'un optimum
apparaisse en @ = 0.95 pour la conversion en glycérol lié, celui-ci est beaucoup trop faible pour
étre exploitable. Les conversions et le rendement sont déja beaucoup trop élevés. Ainsi, I'ajout de
intégralité du méthanol en entrée du premier réacteur est nécessaire pour obtenir les meilleurs
performances sur ce systéme.
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(a) Réacteurs1 et2 | (b) Global

ce- Xp— Vg Xg ¢

Figure 6.1 - Conversions et rendement en fonction de I'étagement en méthanol, dans le cas ot la diffusion n’est
pas limitante. (a) Par réacteur, traits fins réacteur 1, traits gras réacteur 2 (b) Global. Myt =3, T = 18005, T = 185

°C.
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Figure 6.2 - Conversions et rendement en fonction de I'étagement en méthanol, dans le cas ot la diffusion n’est
pas limitante. (a) Par réacteur, traits fins réacteur 1, traits gras réacteur 2 (b) Global. Myt = 27, T, = 18005, T = 185
°C.

1.1.2 Etagement en huile

Lespece étagée est désormais la trioléine. Les ﬁgures 6.3 2 6.4 montrent 'évolution des conver-
sions et du rendement en fonction du parametre d’étagement pour les différentes conditions
opératoires (M = 3 et M = 27 respectivement) pour chaque réacteur ainsi que pour le systéme
global.

On observe cette fois ci une possibilité d’'amélioration apportée par I'étagement. Le résultat
le plus influencé par cet étagement en huile est la conversion en glycérol lié. Cette conversion est
améliorée pour de faibles ratios molaires méthanol/trioléine et de faibles temps de passages. Dans
le cas ot Myt = 3, et Tg = 1800 s, illustré en figure 6.3, la conversion en glycérol lié passe de
33.8 % sans étagement a 40.0 % pour « = 0.54. Celle en trioléine passe de 49.7 % sans étagement
a51.38 % pour a = 0.67. Lors de 'augmentation du temps de passage a une valeur de 7 = 3600 s
(non tracé), on observe une amélioration de cette conversion, qui passe de 56.4 % sans étagement
a 57.4 % pour a = 0.8. En revanche a forte valeur du ratio molaire 'optimum disparait comme
le montre la figure 6.4.

Les figures 6.5 et 6.6 montrent I'évolution des rapports entre quotient de réaction et constante
d’équilibre a 'entrée des deux réacteurs et les valeurs des vitesses de réaction en sortie des
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végétales par le méthanol

(b) Global ‘ ‘

cee Xp— Y

Figure 6.3 — Conversions et rendement en fonction de I'étagement en huile, dans le cas ou la diffusion n'est pas
limitante. (a) Par réacteur (b) Global. My,r =3, 75 = 18005, T = 185 °C.
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Figure 6.4 - Conversions et rendement en fonction de I'étagement en huile, dans le cas ot la diffusion n’est pas
limitante. (a) Par réacteur (b) Global. My, = 27, T4 = 18005, T = 185 °C.

réacteurs en fonction du paramétre d’étagement en trioléine pour les conditions suivantes :
M=3,7,=1800s, T = 185 °C.
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Figure 6.5 - Ratio entre le quotient de réaction et la constante d'équilibre pour les trois réactions en fonction du
paramétre d'étagement en huile en sortie des réacteurs 1 (a) et 2 (b). M1 =3, 75 = 18005, T = 185 °C.
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Figure 6.6 - Vitesse de réaction en mol.m™3.s™* pour les trois réactions en fonction du paramétre d'étagement
en huile en entrée des réacteurs 1 (a) et 2 (b). Myt =3, T4 =18005s, T =185 °C.

A faible valeur du paramétre d’étagement a < 0.2, le systéme se comporte comme s'il n’était
composé que du second réacteur, ot la majorité de la trioléine est introduite. Elle n’est alors en
contact qu'avec la moitié du catalyseur total. Devant la faible quantité de trioléine introduite dans
le premier réacteur a ces faibles valeurs de a, les trois équilibres sont completements déplacés
vers les produits : le ratio molaire local dans le premier réacteur, d’'une valeur de M/a, est
effectivement trés élevé, atteignant une valeur de 30 pour a = 0.1 a I'entrée du réacteur 1. On
observe dans cette zone une conversion totale du glycérol li¢é comme le montrent les figures
6.3(a) et 6.4(a). La figure 6.5(a) confirme ce phénomeéne en montrant qu’a faible valeur de a les
quotients de réaction en sortie du premier réacteur sont égaux aux constantes d’équilibres. En
revanche, passées ces faibles valeurs du parametre d’étagement, les trois réactions s'éloignent de
leur équilibre thermodynamique dans le premier réacteur, la plus limitante devenant la premiére
réaction, qui posséde la constante d’équilibre la plus faible. On observe dans le second réacteur
un optimum dans la valeur du quotient de la troisieme réaction. Celui ci ne correspond ni au
maximum de rendement en ester ni au maximum de conversion en glycérol lié observé en figure
6.3. En revanche, en sortie de ce deuxiéme réacteur, le produit des trois quotients de réaction
(non tracé), qui est donc le quotient de la réaction globale, laisse apparaitre un maximum en
a = 0.67, qui correspond a la valeur du parameétre conduisant a 'optimum, léger, de la conversion
en trioléine.

On observe en figure 6.6 un optimum dans la vitesse de la premiére réaction en entrée du
réacteur 1. Cet optimum est situé a une valeur bien particuliere du parameétre d’étagement,
a = 0.136. Celle ci correspond a la valeur du ratio entre les débits volumiques de méthanol et
de trioléine Ryy/t. Cette valeur du parametre d’étagement correspond a une égalité entre les
débits des deux espéces en entrée du premier réacteur. Augmenter le parametre d’étagement
augmente également le débit volumique du réacteur. Ceci a pour conséquence de réduire le
temps de passage dans le premier réacteur, entrainant une chute de la conversion en trioléine
et du rendement en ester comme on le voit sur les figures 6.3(a) et 6.4(a).

La vitesse de la premiere réaction en entrée du second réacteur, illustrée en figure 6.6(b),
présente un minimum en a = 0.67, qui correspond au maximum de conversion en trioléine. De
plus, ce point @ = 0.67 correspond a une valeur de parametre ot les vitesses des trois réactions
sont sensiblement égale en sortie du deuxiéme réacteur (non tracé). Pour des valeurs plus élevées
les réactions 2 et 3 sont plus rapides. Ainsi, a ce point le méthanol réagit de fagon égale entre les
trois réactions. Pour des valeurs de a plus élevées, la premiére réaction voit sa cinétique diminuer
au profit des deux autres, la conversion en trioléine diminue.
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Laugmentation du parametre d’étagement a pour conséquence de diluer le méthanol dans
le courant de trioléine, provoquant une décroissance de la vitesse des réactions dans le premier
réacteur. Ceci entraine la réduction des conversions et du rendement dans ce réacteur.

Lors de T'utilisation d’un ratio molaire élevé, comme en figure 6.4, la réaction 1 limite le
systeme sur toute la gamme de a (non tracé), aussi bien d’'un point de vue cinétique que
thermodynamique. La troisieme réaction est la plus rapide, et également la plus proche de son
équilibre thermodynamique.

Un optimum en conversion de trioléine, de glycérol lié et de rendement en ester est possible
lors de I'étagement a faible ratio molaire de la trioléine. Le systéme doit rester dans un domaine
présentant un nombre de Damkohler le plus faible possible, ce qui limite grandement les
conversions et le rendement globaux. Si le ratio molaire est trop élevé, I'étagement en trioléine
n’est plus bénéfique. Létagement en méthanol ne conduit pas a des résultats satisfaisants, que ce
soit a fort ou faible ratio molaire. En effet, aucun optimum n’apparait a faible ratio molaire, et
Ioptimum obtenu a fort ratio molaire n’est pas suffisamment marqué pour étre exploitable, étant
donné que la conversion est déja tres élevée.

1.2 Etude de I'impact de I'étagement de réactif sur le systéme limité par la diffusion

Le chapitre 2 détaillait les conditions nécessaires a 'obtention d’'un optimum en conversion
dans le cas de I'étagement d’un réactif dans un réacteur non limité par la diffusion. Nos résultats
présentés au chapitre 5 ont montré la présence d’une limitation diffusionnelle non négligeable
dans le cas ol un catalyseur de diametre élevé est utilisé. Or en conditions industrielles, le
catalyseur est de taille relativement élevée, avec une longueur caractéristique (diameétre externe
de particule) de 2.5 mm. Dans cette configuration, la diffusion risque de poser probleme. On
va donc chercher a observer I'impact de cette diffusion sur les résultats obtenus par étagement,
aussi bien de la trioléine que du méthanol. On utilise les mémes dimensions pour le réacteur que
celles données en tableau 6.2. Le diametre de catalyseur est donc pris a 2.5 mm. Les propriétés
du catalyseur sont données dans le tableau 3.1 en chapitre 3. L'étude est ici conduite sur le
modele hétérogeéne afin de prendre en compte les limitations diffusionnelles. Lhuile introduite
est uniquement composée de trioléine.

1.2.1 Etagement en méthanol

On procede a I'étagement en méthanol sur le systeme. On se place dans les méme conditions
opératoires que pour les figures 6.1 et 6.2, mais pour un diametre de catalyseur de 2.5 mm.

On observe a nouveau qu’a faible ratio molaire, 'étagement en méthanol n’a pas d’impact
sur les conversions ou le rendement. Lintroduction des limitations diffusionnelles entraine une
chute importante des valeurs générales. En se plagant a @ = 1, on observe, dans le cas ot M =3,
une conversion en trioléine globale passer de 62 % a 38 %. La conversion en glycérol lié¢ passe de
35 % a 21 % et le rendement en ester de 50 % a 30 %. Les courbes conservent en revanche leur
allure générale.

Lors du passage a un ratio molaire plus élevé, oti le ratio volumique favorise I'apparition d’'un
optimum lors de I'étagement du méthanol, on observe effectivement leur apparition. D’un point
de vue global les conversions et rendement diminuent a nouveau a cause de la diffusion, passant
pour a = 1 de plus de 99 % pour X7, Xgi¢ et Y a 80 %, 76 % et 78.4 % respectivement. Au
niveau de I'étagement, les trois courbes semblent présenter un optimum pour des valeurs du
parameétre d’étagement similaire, a savoir @ = 0.6. La conversion en trioléine passe de 81 % a
82 %, celle en glycérol lié de 76 % a 77.3 % et le rendement en ester de 78 % a 79.5 %. Ces
gains ne sont pas particulierement significatifs. Cependant ils confirment que I'introduction de
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Figure 6.7 - Conversions et rendement en fonction de I'étagement en méthanol, dans le cas ot la diffusion est
limitante. (a) Par réacteur, traits fins réacteur 1, traits gras réacteur 2 (b) Global. My,r =3, 7 = 1800, T = 185 °C,
d,=2.5mm.
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Figure 6.8 — Conversions et rendement en fonction de I'étagement en méthanol, dans le cas ou la diffusion est
limitante. (a) Par réacteur, traits fins réacteur 1, traits gras réacteur 2 (b) Global. My, 1 = 27, 7, = 18005, T = 185 °C,
d,=2.5mm.

P

limitations diffusionnelles dans ce systeme déja limité par un équilibre thermodynamique rend
I'étagement encore plus intéressant d'un point de vue des gains de performances.

On trace en figures 6.9 et 6.10 les conversions et le rendement en fonction du parametre
d’étagement en méthanol et du ratio molaire d’entrée méthanol/trioléine.

Ces figures confirment les observations précédentes, a savoir qu'un optimum peut étre
atteint pour les deux conversions et le rendement, mais il ne conduira pas a une augmentation
particuliérement importante, aussi bien pour les conversions en trioléine et glycérol lié que pour
le rendement en ester. On gagnera moins de 5 % de rendement en étageant le méthanol, et les
gains les plus importants ont lieux aux ratios les plus élevés. Le but principal de la mise en place
d’'un étagement étant de limiter I'exceés de réactif, il n'y a pas d’'intérét a pousser le ratio molaire
aussi haut. On remarque cependant qu’en terme de rendement en ester, comme le montre la
figure 6.10, on peut réduire le ratio molaire de 33 a 30 en appliquant un étagement de méthanol,
avec a = 0.6 environ, tout en conservant un rendement de Yz = 75 %. Il en va de méme avec la
conversion en trioléine, o I'étagement en méthanol a @ = 0.6 permet de conserver une valeur de
X7 =80 % en baissant le ratio molaire de 35a 31, comme observé en figure 6.9(a). La conversion
en glycérol lié répond elle aussi positivement a I'étagement, en conservant sa valeur de 75 % de
lors du passage de M =27.5a M =26 pour a = 0.6.
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Figure 6.9 - Conversion en trioléine (a) et glycérol lié (b) du systéeme étagé global en fonction du paramétre
d’étagement en méthanol et du ratio molaire méthanol/trioléine. T4 = 1800, T = 185 °C, dy=2.5mm.
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Figure 6.10 - Rendement en ester du systeme étagé global en fonction du paramétre d’étagement en méthanol
et du ratio molaire méthanol/trioléine. T = 1800s, T = 185 °C, dj = 2.5 mm.

Ceci permet de diminuer I'excés de méthanol nécessaire pour obtenir un rendement et une
conversion donnée. Les ratios molaires restent cependant relativement élevés, et les performances
probablement trop faibles pour étre réellement applicables. Létagement de la trioléine a ratios
molaire faibles va étre appliqué afin d’observer si il conduit a des résultats satisfaisants.

1.2.2 Etagement en huile

Lespéce étagée est désormais la trioléine. On représente en figures 6.11 et 6.12 les conversions
en trioléine, glycérol lié et le rendement en ester pour chaque réacteur ainsi que pour le systéeme
global en fonction du parametre d’étagement en huile a, pour différentes conditions de ratio
molaire et temps de passage global.

Lallure générale des courbes est similaire a celles présentées dans le cas ou les limitations
diffusionnelles sont inexistantes. On remarque cependant que les conversions et le rendement
dans le premier réacteur a faible a ne restent pas aussi longtemps a une valeur de 1. Ceci montre
que dans le premier réacteur, méme sile temps de passage est élevé puisque la majorité du débit de
trioléine ne passe pas par ce réacteur, la diffusion de la trioléine est trop lente pour lui permettre
de réagir complétement. Cependant, cette diffusion rend le gain de conversion obtenu par la mise
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(b) Global

cee Xp— Yoo XGis

Figure 6.11 - Conversions et rendement en fonction de I'étagement en huile, dans le cas ot la diffusion est
limitante. (a) Par réacteur (b) Global. My, =3, 75 =1800s, T = 185 °C, dp=25mm.
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Figure 6.12 - Conversions et rendement en fonction de I'étagement en huile, dans le cas ot la diffusion est
limitante. (a) Par réacteur (b) Global. Myt = 27,75 = 18005, T = 185 °C, dy=25mm.

en place de I'étagement plus important que lorsqu’elle n’est pas présente. En effet, la conversion
en trioléine, qui atteint un maximum pour a = 0.58, augmente de 38 % a 40 % environ. La
conversion en glycérol lié est celle qui présente 'optimum le plus marqué, passant de 20.5 %
a 27 %, pour a = 0.4. Le rendement en ester quant a lui augmente de 30 % a 33 % pour a = 0.5.
On remarque donc, qu’a la différence de I'étagement en méthanol, les trois optima ne sont pas
situés a la méme valeur du parametre d’étagement. Ainsi un choix doit étre fait quant a la valeur
que l'on veut maximiser. Il faut cependant remarquer que si on considére un étagement avec
a = 0.4, ou la conversion en glycérol lié¢ est maximisée, la conversion en trioléine est plus élevée
qua a = 1, tout comme le rendement en ester. Il en va de méme pour les 2 autres valeurs du
parametre d’étagement conduisant a un optimum.

On trace en figure 6.13 et 6.14 les conversions et le rendement en ester du systéme étagé global
en fonction du parametre d’étagement en huile et du ratio molaire méthanol/trioléine d’entrée.
Le systéme est toujours limité par la diffusion.

A Tinverse de I'étagement en méthanol, les ratios molaires conduisant a un optimum sont ici
faibles. Ainsi, plutdt que de chercher a conserver les valeurs de conversions et de rendement en
diminuant le ratio molaire grace a I'étagement, nous allons ici chercher a voir si pour un ratio
molaire constant il est possible d’augmenter les conversions et le rendement.

Bien que des optima puissent étre obtenus pour les conversions et le rendement, le gain
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Figure 6.13 - Conversion en trioléine (a) et glycérol lié (b) du systeme étagé global en fonction du paramétre
d'étagement en huile et du ratio molaire méthanol/trioléine. T =1800s, T = 185 °C, dp=2.5mm.
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Figure 6.14 — Rendement en ester du systeme étagé global en fonction du paramétre d’étagement en huile et du
ratio molaire méthanol/trioléine. T = 18005, T = 185 °C, d, = 2.5 mm.

apporté est extremement limité. Les optima disparaisent tres vite lors de 'augmentation du ratio
molaire.

Nous avons jusqu’ici considéré une huile purement composée de trioléine en entrée. La ou
la présence de dioléine et monooléine ne devraient en théorie pas affecter les résultats trop
grandement, on s'interroge maintenant sur I'influence de I'ester.

1.3 Influence de la charge d’huile et de sa teneur en ester

La charge du systeme n’est désormais plus composée uniquement de trioléine, mais possede
une teneur importante en ester. On considere une charge dont la composition est donnée en
tableau 6.3.

Tableau 6.3 - Composition de I'huile dans la charge du systéeme étagé.

Espece i w; ( % masse)
Triglycérides 41.64
Diglycérides 1.24

Esters 57.13
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Cette composition est la composition utilisée lors des test cinétiques effectués a I'IFPen.
Elle présente une grande quantité d’ester, susceptible de perturber les équilibres, notamment
a faibles ratios molaires. On considere dans un premier temps 'étagement en méthanol a fort
ratio molaire. On trouve en figure 6.15 et 6.16 les conversions et le rendement en fonction du
parametre d’étagement en méthanol et du ratio molaire méthanol/trioléine d’entrée.
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Figure 6.15 — Conversion en trioléine (a) et glycérol lié (b) du systeme étagé global en fonction du paramétre
d’étagement en méthanol et du ratio molaire méthanol/trioléine en présence d'ester en entrée. T, = 1800 s,
T =185°C.

. \
.

22 24 26 28 30 32 34 36 38 40
My

Figure 6.16 — Rendement en ester du systeme étagé global en fonction du paramétre d'étagement en méthanol
et du ratio molaire méthanol/trioléine en présence d’ester en entrée. 1 = 18005, T = 185 °C.

La présence d’ester dans la charge rend inutile I'étagement en méthanol a fort ratio molaire.
En effet, aucun optimum n’est observé en dehors de a = 1, et I'intégralité du méthanol doit donc
étre introduit dés I'entrée du premier réacteur.

En figure 6.17 et 6.18 sont tracés les conversions et le rendement dans le cas d'un étagement
en huile avec de I'ester présent dans cette derniere, en fonction du paramétre d’étagement et du
ratio molaire méthanol/trioléine d’entrée.

Une baisse significative des conversions et du rendement est observée a My, 1 égaux lorsque
'on compare avec le cas o 'huile ne contenait pas d’ester, en figures 6.13 et 6.14. A M =5 et
a =1, la conversion en trioléine baisse, passant de 48 % a 36 %, celle en glycérol lié de 42 % a 30
% et le rendement en ester de 34 % a 20 %. En revanche, I'intensité des optima reste constante.

201



CHAPITRE 6 : Etude de configuration du procédé de transestérification hétérogene d’huiles
végétales par le méthanol

1 1
\ (b) XG lié
0.8 0.8 -
0.6 - - 0.6 -
S o~ =
0.4 \ 0.4
0.2 - 0.2
0 0 ' l‘) | |
10 15 20 25 10 15 20 25
Myt My

Figure 6.17 — Conversion en trioléine (a) et glycérol lié (b) du systeme étagé global en fonction du paramétre
d’étagement en huile et du ratio molaire méthanol/trioléine en présence d’ester en entrée. 7, = 1800 s, T = 185 °C.
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Figure 6.18 — Rendement en ester du systeme étagé global en fonction du paramétre d’étagement en huile et du
ratio molaire méthanol/trioléine en présence d’ester en entrée. T, = 1800 s, T = 185 °C.

La présence d’ester dans l'huile, un produit de la réaction, est donc néfaste a 'apparition
d’'un optimum lors de I'étagement du méthanol et de la trioléine. Les optima disparaissent
completement dans le cas du méthanol, et bien que présent avec des intensités similaires pour
I'étagement en huile, les valeurs globales diminuent.

1.4 Conclusion sur I'étagement de réactif dans le cas de la transestérification en
catalyse hétérogéne de la trioléine par le méthanol

Les observations faites dans cette partie laissent & penser que dans le cas industriel, ou les
limitations diffusionnelles sont présentes, de par la taille du catalyseur, un étagement pourrait
étre mis en place sur le méthanol afin de réduire I'exces de méthanol nécessaire tout en conservant
les valeurs de la conversion et du rendement, tant que 'huile ne contient pas d’ester. Il faut faire
cependant attention au fait que 'augmentation du nombre de Damkéhler pourrait entraver ces
résultats. De plus, la diffusion a fort ratio molaire semble poser un certain probléme dans notre
modele, ce qui pourrait fausser les résultats obtenus. Le procédé dans son ensemble et I'impact
que pourrait avoir I'étagement sur sa consommation énergétique, avec la mise en place des étapes
de séparation comme vu dans le chapitre 1 vont maintenant étre étudiés, apres avoir déterminé
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les parameétres opératoires modifiables et les critéres que 'on cherche a optimiser.

Le procédé Esterfip-H tel qu’il est décrit dans la littérature va étre étudié a I'aide du modele
développé dans le chapitre 4. On commencera par une simulation du procédé dans sa forme
actuelle. Une optimisation des conditions opératoires des réacteurs, en envisageant diftérents
nombres d’étages de réaction-séparation sera ensuite effectuée afin de conserver un niveau de
pureté en esters tout en minimisant les cotits de production.

2 Simulation du procédé Esterfip-H dans sa forme actuelle

Le procédé tel qu’il va étre simulé ici sera utilisé comme cas de référence lors de 'optimisation.

Afin de procéder a la simulation d’'une unité industrielle de production d’esters méthyliques
d’acides gras on considere les parametres suivants. Ces parametres sont les différents parametres
de fonctionnement d’une unité de transestérification hétérogene typique. Lunité possede une
capacité d’accueil de 25 t/h d’huile en entrée. Elle est composée de deux réacteurs, chacun
composés de 2 lits de 16 tonnes de catalyseur. Le catalyseur possédant une masse volumique
apparente de 1188 kg.m™>, en considérant un réacteur de 2 m de diamétre, on obtient une
longueur d’environ 16 m pour chaque réacteur. Le catalyseur utilisé consiste en des extrudés
de 2.5 mm de diamétre. On trouvera sur le tableau 6.4 certaines conditions opératoires de I'unité
simulée. La composition de I'huile en entrée est la méme que pour les expériences effectuées au
laboratoire, et est disponible en tableau 3.7.

Tableau 6.4 - Conditions de simulation d’une unité Esterfip-H typique.

Réacteur 1 Réacteur 2

Température (°C) 185 180
Ratio massique
MeOH/Huile M, 0.8 0.68
Ratio molaire
MeOH/Huile M 219 6.7
Ratio molaire

22.4 235.
MeOH/T MM/T 0
Pression (bar) 60 60

Les ratios et débits massiques imposés conduisent a des VVHyyie de 0.7 h™! et un temps de
passage T de 3000 s par réacteur, conduisanta 1 h 40 min (6000 s) de temps de passage global. Les
ratios molaires du deuxieme réacteurs dépendent de la conversion du premier et ne sont a priori
pas connus. Les simulations donnent cependant les ratios indiqués dans le tableau 6.4. Celles ci
sont effectuées a 'aide du programme Matlab décrit en chapitre 4. Le PFD d’un étage est donné
en figure 4.10.

En tableau 6.5 sont données les conditions de température et de pression des flashs servant a
la séparation.

On illustre cette séparation a l'aide de diagrammes ternaires. On considére un liquide
contenant 60 %w/w d’ester, 35 %w/w de méthanol et 5 %w/w de glycérol. Ce point d’origine, situé
dans le domaine liquide a la température de 200 °C, est placé sur la figure 6.19 (c). Lévaporation
du méthanol par dépressurisation dans la vanne et dans le flash 1 entraine une chute de la teneur
en méthanol, et on peut considérer un mélange entrant dans le flash 2, le décanteur, avec une
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Tableau 6.5 - Conditions de température et de pression des différents flashs servant a la séparation du glycérol sur
le procédé Esterfip-H.

Flash | T (°C) | P (bar) Fonction
1 130 2.5 séparation du méthanol
2 60 1.5 séparation du glycérol
3 130 1 purification du glycérol
4 130 0.3 purification de I'ester

composition de 20 %w/w en méthanol, 70 %w/w en ester et 10 %w/w en glycérol. On représente
la décantation a 60 °C prenant place dans le flash 2 sur le diagramme ternaire en figure 6.19 (a).
On remarque également que le flash 1, a 130 °C, entraine une démixion des phases polaire et
apolaire une fois le méthanol séparé, comme l'illustre la figure 6.19 (b). Le tracé est approximatif
et ne sert qu'a fournir une explication visuelle du principe de séparation prenant place dans le
procédé.

(a) T=333.15K (b) T=403.15K

Figure 6.19 — Diagrammes ternaires en composition massique a pression de bulle pour différentes températures
pour le systéme méthanol-oléate de méthyle-glycérol - lllustration de I'étape de séparation

On obtient par simulation les résultats exposés en figure 6.20 et 6.21. En bas a droite de ces
figures sont indiquées les teneurs massiques de la phase huile sortant de chaque étage. La notation
« Glytot »représente la somme du glycérol lié et du glycérol libre. On ne simule pas la colonne a
distiller qui est normalement présente pour retirer une partie de I'eau, néfaste pour le catalyseur.
Le circuit en bleu représente le circuit qu'emprunte le méthanol séparé du mélange réactionnel.
De plus, il faut noter que I'échangeur situé apres le flash séparant la phase vapeur générée par
la vanne n'est pas toujours fonctionnel. Deux conditions sont nécessaires pour qu’il soit pris en
compte :
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— le courant sortant de la vanne doit présenter une température inférieure a celle du flash 1,

- la température du courant de méthanol sortant de I'échangeur d’entrée de réacteur doit

étre supérieure a la température de sortie de vanne.

La simulation conduit a une production finale de 25.23 t/h d’ester méthylique a 98.11 %w/w
de pureté. Les conversions en glycérol li¢, en trioléine et le rendement en ester locales pour les
réacteurs un et deux (par rapport a leurs conditions d’entrée respectives) ainsi que leurs valeurs
globales pour le procédé entier sont donnés en tableau 6.6.

Tableau 6.6 - Conversions et rendement par étage et pour le procédé global lors de la simulation du procédé
industriel de transestérification.

Réacteur 1 Réacteur 2 Global
Xr 91.8 88.0 99.0
Xeie | 89.7 87.9 98.8
Yr 92.1 99.7 98.1

Les résultats obtenus conduisent a un produit final non conforme aux standards européens
donnés en tableau 1.7 dans le chapitre 1. Bien que la conversion soit suffisante, avec plus de 98
%w/w d’ester dans le produit, ce dernier contient encore trop de triglycérides, de méthanol et de
glycérol libre et total a hauteurs respectives de 0.95 %w/w, 0.52 %w/w, 0.28 %w/w et 0.41 %w/w.
Le méthanol doit en effet étre situé sous 0.2 %w/w, les triglycérides en dessous de 0.8 %w/w, le
glycérol libre en dessous de 0.02 %w/w et le glycérol total en dessous de 0.25 %w/w. Cependant,
on sapproche trés fortement des limites des normes. En réalité un traitement est effectué sur
ce courant de sortie, avec un lavage ou une adsorption glycérol restant et une derniére étape
d’évaporation pour retirer le méthanol. Cependant, méme en se basant sur un retrait total de ces
deux especes, le produit final contient toujours légérement trop de triglycérides. Il est possible
que le modele suréstime la limitation diffusionnelle de 'espéce en raison des hauts ratios molaires
considérés. On remarque la nécessité du deuxieme réacteur dans le procédé. Ce dernier permet
d’augmenter de 84.3 %w/w a 98.1 %w/w la teneur en ester de la phase grasse, en baissant la
trioléine de plus de 7 %w/w a moins de 1 %w/w. La teneur en glycérol total est divisée par quatre
dans le flux de sortie.

Le glycérol est produit a hauteur de 2.6 t/h, avec une pureté de 96 %w/w. Celle ci est en
dessous des 98 %w/w annoncé dans les sources bibliographiques. Il est possible qu’il nécessite
une tres légere étape de traitement afin de le débarrasser des traces de méthanol, glycérides et
ester restantes. Il est aussi tout a fait probable que cet écart provienne simplement des erreurs du
modele thermodynamique.

La boucle de recyclage sert uniquement a ramener le méthanol qui sort du procédé apres le
deuxieme réacteur vers 'entrée du premier réacteur. En effet, les ratios molaires impose que
lintégralité du débit de méthanol séparé apres le premier réacteur soit injectée en entrée du
deuxieme. Le débit de méthanol sortant des flashs du premier étage est de 15.76 t/h, avec en
plus un débit de 1.74 t/h mélangé au débit d’huile de sortie de premier étage. Au total, le débit de
méthanol sortant du premier étage est de 17.5 t/h. La figure 6.21 montre que le débit de méthanol
entrant dans le deuxiéme réacteur est de 17.1 t/h. On peut donc dire que I'intégralité du méthanol
extrait dans le premier étage est réinjecté dans le second.

Les pertes de charge de chaque réacteurs ont été évaluées a l'aide de la relation d’ Ergun donnée
en équation 4.3. On observe ainsi une perte de 0.35 bar dans le premier réacteur et 0.33 bar dans
le second. En comparaison aux 60 bar appliqués dans les réacteurs, elles peuvent étre négligées.

Dans les prochains paragraphes, les profils de compositions et de vitesses de réaction dans les
deux réacteurs vont étre présentés afin de déterminer les zones éventuellement limitantes d’'un
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conditions opératoires du procédé industriel.
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conditions opératoires du procédé industriel.
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point de vue de la réaction et de la diffusion des réacteurs. Ensuite nous nous attacherons au bilan
énergétique.

2.1 Etudedes profils de compositions molaires danslaphase liquide etla phase solide

Afin d’évaluer lefficacité des réacteurs en terme de réaction et de diffusion, on analyse ici les
profils de composition et de vitesse de réaction dans les deux réacteurs, dans la phase liquide
ainsi que dans le solide.

La figure 6.22 montre I'évolution des compositions molaires dans le liquide en fonction de la

position dans le réacteur en régime permanent pour le cas industriel présenté en figure 6.20 et
6.21.

,[@TD,M,G 1 ) MeOHE |
= | L ~ 8 T TTn :
o R4 1 o
& / ! £ 60| |
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S : S 40r l
§ I’I E -------- § 20 [~ —
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Figure 6.22 - Profils des compositions molaires dans le mélange liquide le long des deux réacteurs dans la
simulation du procédé industriel.

Le glycérol subit une chute en passant de 4 %mol/mol a moins de 1 %mol/mol entre les deux
réacteurs, permettant a la troisiéme réaction de s’éloigner de 'équilibre thermodynamique afin de
convertir plus de monoglycérides dans le deuxieme réacteur. Les équilibres thermodynamiques
ne sont jamais atteints le long de ces réacteurs. En effet, les profils n'atteignent pas de palier,
caractéristique d’'un équilibre. Le réacteur ne semble pas surdimensionné. On observe dans
le deuxiéme réacteur un profil de glycérol croissant, confirmant que les réactions sont encore
actives, convertissant au moins les monoglycérides. Les calculs ont été effectués avec le modele
pseudo-homogene pour comparaison (non tracé). Dans le cas du modele pseudo-homogene,
le second réacteur n'apporte absolument aucune amélioration au systeme. En sortie du premier
réacteur une conversion en trioléine de 99.99 %, en glycérol lié de 99.6 % et un rendement en ester
de 100 %. De plus I'équilibre thermodynamique est atteint dés les 10 premiers metres du premier
réacteur. Ceci confirme le fait que les limitations diffusionnelles sont extrémement importantes
dans notre cas.

On illustre ce phénomene de diffusion a 'aide de la figure 6.23. On trace ici la valeur des
fractions molaires en tri, di et monoglycérides le long du réacteur et a I'intérieur d’'un grain de
catalyseur présent pour chaque abscisse discrétisée de la phase liquide du réacteur.

La figure 6.23 montre la limitation diffusionnelle a laquelle sont soumises les triglycérides.
En effet les courbes représentant une valeur de la composition sont quasi verticales, synonyme
de gradients forts a I'intérieur des grains de catalyseur. Ce gradient est encore présent quand on
regarde les diglycérides en figure (b), et sestompe dans le cas des monoglycérides, qui diffusent
plus facilement. Le tableau 5.19 montrait dans le chapitre précédent que les trois coefficients
de diffusion de ces especes sont effectivement tres différents. Le profil de composition reste
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Figure 6.23 - Profils des fractions molaire globales z; dans le solide dans le premier réacteur pour les (a)
triglycérides, (b) diglycérides et (c) monoglycérides. d,, = 2.5 mm.

similaire dans le deuxiéme réacteur pour la trioléine, avec des valeur divisées par 10. Les profils
du deuxieme réacteur sont donnés sur la figure 6.24.

Le profil de diglycérides, en figure 6.24(b) est moins limité par la diffusion dans le deuxiéme
réacteur. Celui en monoglycérides reste relativement similaire a 'exception du maximum
observé en figure 6.23(c) qui disparait. Les compositions en di et monoglycérides sont divisées
par 10 globalement, comme pour les triglycérides.

La diffusion lente de la trioléine, limitant sa présence a la surface du catalyseur a été montrée.
On chercher maintenant a observer I'évolution des vitesses de réaction dans le catalyseur en
fonction de sa position dans le réacteur.

2.2 Etude des profils de vitesses de réaction

En figure 6.25 et 6.26 sont tracés les profils de vitesse pour chacune des réactions et pour les
deux réacteurs en fonction de la position dans le réacteur et le catalyseur pour les conditions de
simulation du procédé industriel des figures 6.20 et 6.21.

La premiére observation est la similarité entre les profils de concentration et de vitesse de
réaction. Ceci s’explique tres simplement par I'expression des vitesses de réaction. Elle s'écrit,
pour la réaction 1, comme ceci :

—E
n= klexp (R—;’l) (CMeOHCT - CECD (6.5)

eq,1

La figure 6.22 montre que la composition, et donc la concentration, en méthanol est largement
supérieure a celle des autres especes. Ainsi le terme que I'on soustrait est négligeable dans
I'expression de la vitesse, et cette derniere suit 'évolution de la concentration en trioléine, celle
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Figure 6.24 - Profils des fractions molaire globales z; dans le solide dans le deuxiéme réacteur pour les (a)
triglycérides, (b) diglycérides et (c) monoglycérides. d,, = 2.5 mm.
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Figure 6.25 - Profils des vitesses de réaction dans le solide en mol.m™3.s™! dans le premier réacteur pour la (a)
réaction 1, (b) réaction 2, (c) réaction 3. dy=2.5mm.
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Figure 6.26 - Profils des vitesses de réaction dans le solide en mol.m™3.s™"! dans le deuxiéme réacteur pour la (a)
réaction 1, (b) réaction 2, (c) réaction 3. dy=2.5mm.

en méthanol pouvant étre considérée constante. Ceci s'applique également a la réaction 2, qui
suit le comportement des diglycérides et la réaction 3 qui suit celui des monoglycérides. On a
vu en chapitre 5 que la premiére réaction est normalement la réaction limitant le systéme d’un
point de vue cinétique. Ici cependant, c’est bien elle qui semble étre la plus rapide. Ceci s'explique
par le fait que la dioléine produite est consommée instantanément, et peut de plus diffuser plus
facilement dans le catalyseur, homogénéisant la réaction sur toute la particule de solide, et lui
conférant une valeur de vitesse plus basse. Ainsi, la diffusion lente de la trioléine implique une
vitesse rapide de la premiére réaction a la surface du catalyseur, mais quasi nulle en son centre. Les
deux réactions suivantes ont des vitesses plus lentes mais réparties sur I'intégralité du catalyseur
grace a la diffusion des espéces concernées.

La vitesse de la réaction 1 est la plus élevée, principalement a 'entrée du réacteur. La trioléine
narrivant pas a diffuser a I'intérieur du catalyseur, la réaction ne peut s'effectuer dans ce dernier.
Les réactions 2 et 3 ont des vitesses relativement similaires, en tout cas a la surface du catalyseur,
et ce dans les deux réacteurs. Dans le deuxieme réacteur la vitesse de la troisiéme réaction est
la plus élevée a 'intérieur du catalyseur, ce qui explique 'augmentation de la teneur en glycérol
observée sur la figure 6.22. La zone la plus réactive dans cette série de 2 réacteurs est donc la
premiere moitié du premier réacteur.

2.3 Etude des consommations énergétiques du procédé

D’un point de vue énergétique, une partie de I'intégration thermique est mise en place sur le
procédé, avec le courant de méthanol vapeur qui vient chauffer en partie la charge des réacteurs,
en apportant 1.4 et 0.8 MW aux débits entrants dans les réacteurs 1 et 2 respectivement. Ce
courant ne peut par contre réchauffer la sortie de la vanne puisque sa température est trop
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basse (87 °C contre 97 °C pour le courant principal). On observe un besoin d’énergie en
entrée des flashs 1 de chaque étage, avec environ 3 MW par étage afin de remonter le mélange
huile/méthanol a une température de 130 °C pour évaporer le reste de méthanol. Les courants
d’entrée doivent eux aussi étre réchauffés par un apport extérieur a hauteur de 2.9 et 2.7 MW par
étage respectif. On observe enfin une perte d’énergie importante au niveau des condenseurs. Le
principal probléme avec cette perte d’énergie est qu'elle est difficile a valoriser de part le faible
niveau de température.

2.4 Perspective quant a I'étagement d'un des réactifs

Dans sa configuration actuelle, le procédé présente un temps de passage de 1 heure 40 minutes
et un ratio molaire méthanol/huile en entrée du réacteur 1 de 21.9. Il a été montré précédemment,
notamment a l'aide des figures 6.9, 6.10, 6.13 et 6.14 que la mise en place de I'étagement n’était
pas bénéfique pour ce ratio molaire pour un temps de passage global de 1800 s. Avec le temps
de passage actuel qui est plus de trois fois supérieur a cette valeur de 1800 s, la mise en place
d’'un étagement a M=21.9 napportera pas d’avantages. En effet, le temps de passage plus élevé
entraine une augmentation du nombre de Damkéhler, ce qui va a I'encontre des conclusions
tirées en chapitre 2. De plus le ratio molaire de 21.9 correspond a un ratio volumique R égal a
'unité, valeur encore une fois non favorable a 'apparition d'un optimum par étagement. Une
réponse positive a I'étagement n'est donc pas possible en I'état actuel du systeme.

La diminution du temps de passage, soit par 'augmentation des débits soit par la diminution
du volume des réacteurs, ainsi que 'augmentation ou la diminution du ratio molaire, pourraient
permettre I'apparition d'un optimum dans les valeurs de conversions ou du rendement par
étagement en méthanol ou trioléine respectivement. Cependant, le but étant ici de limiter
les dépenses énergétiques, il parait plus judicieux de ne considérer quune diminution du
ratio molaire d’entrée, les hauts ratios étant une des raisons principales des cotts élevés de la
séparation. Si un étagement est considéré, C’est celui en huile. Ce type d’étagement, comme on
'a montré précédemment, entraine une diminution globale des conversions et du rendement. De
plus, la diminution du ratio molaire diminue le débit de méthanol, et donc augmente le temps
de passage global. Pour ces raisons, si il est possible d’atteindre des optima, ceux-ci ne sont que
trés peu marqués. Létagement sur deux réacteurs seuls dans le but d’'améliorer la conversion en
trioléine, en glycérol lié ou encore le rendement en ester n’est donc pas envisageable dans le cas de
la réaction de transestérification de la trioléine. On pourrait cependant espérer une amélioration
si on mettait en place une série de nombreux réacteurs ou un réacteur membranaire distribuant
la trioléine sur sa longueur, afin de conserver un ratio molaire favorable sur toute la longueur.
Cette configuration risquerait cependant de se heurter a l'affaiblissement du gain apporté par
I'étagement en raison de la présence d’ester produit.

Malgré le fait que I'étagement ne soit au final pas une solution pour le procédé de transesté-
rification de la trioléine, nous allons tout de méme procéder a une optimisation de ce dernier,
afin d’observer I'impact du nombre d’étages de réaction-séparation sur les performances et la
consommation énergétique.

Cette simulation nous permet d’établir un cas de base. La teneur finale en ester obtenue ici,
ainsi que I'énergie a fournir au systeme, nous servent de référence pour les optimisations qui
vont suivre. On conserve pour I'optimisation a venir la masse totale de catalyseur, quelque soit le
nombre d’étages considéré. Ainsi chaque réacteur contient une fraction égale de la masse totale
de catalyseur. Le débit entrant en huile est également conservé. Les températures et pressions de
flashs sont fixes, et conservées tel-quels. La configuration globale de la séparation est également
conservée. Les parametres modifiables sont donc le nombre d’étages de réaction/séparation, les
ratios molaires des réacteurs ainsi que leur température. Les criteres d’ optimisation seront une
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maximisation de la teneur en ester ainsi qu'une minimisation des énergies a apporter a tous les
échangeurs en charge d’une étape de chauffage du fluide.

Avant de procéder a I'optimisation, on effectue une analyse de I'exergie a fournir au systeme
dans un cas ne considérant pas le recyclage du méthanol, comme elle avait été effectuée en
chapitre 2, afin d’avoir une premiere vue les gains que I'on peut espérer obtenir par modification
du nombre d’étages de réaction-séparation.

3 Analyse de l'exergie a fournir au procédé en fonction du nombre
d’étages de réaction-séparation

On reprend dans cette partie les calculs de I'exergie a fournir au procédé comme effectués en
chapitre 2, figure 2.22 lors de I'étude préliminaire de 'impact de la séparation du glycérol sous
Aspen, mais en prenant en compte cette fois ci la cinétique de réaction, les constantes d’équilibres
régressées expérimentalement et les limitations diffusionnelles liées au catalyseur obtenues en
chapitre 5. Les calculs sont donc effectués sous Matlab a I'aide du modele de procédé développé
en chapitre 4.

Lexergie Ex considérée ici est celle a fournir au procédé au niveau des échangeurs et des
pompes. Elle est définie par I'équation 2.75

T .
Ex:ZQeCh’i(l—%)+ZWi (2.75)
i i i

avec Qech; la puissance requise par un échangeur i servant a chauffer un fluide, Tp une
température de référence prise égale a 293 K, T; la température de sortie de I'échangeur i et
#; la puissance requise par une pompe i.

On trace en figure 6.27 I'exergie cumulée, calculée par étage avec le modele de procédé
développé sous Matlab, en fonction du ratio molaire méthanol/huile d’entrée du premier étage.
Le recyclage du méthanol n’est pas considéré. La masse totale de catalyseur est égale a celle du
procédé simulé en figures 6.20 et 6.21. Chaque étage considéré contient donc un cinquieme de la
masse totale de catalyseur. Le débit d’entrée en huile est considéré a 25 t/h, et on travaille donc a
V'V Hpyite constante de 0.7h7 1.

8 | | | |
--'N:2
- 'N:3
6 _N:4 ‘./ |
AN | eeeaes N:5 /“/
3 ------------------ /‘/‘
= sl T
: e - T
Lq ________________________
7] I RPES S 7
0 | | | | |
0 5 10 5 — L |

Figure 6.27 - Exergie, Ex (MW), cumulée par étage d’un procédé composé de 5 étages de réaction-séparation en
fonction du ratio molaire d'alimentation M.

213



CHAPITRE 6 : Etude de configuration du procédé de transestérification hétérogene d’huiles
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La figure 6.27 differe de la figure 2.22 présentée en chapitre 2. On considérait alors des
réactions a 'équilibre thermodynamique, avec des constantes d’équilibre plus basses que celles
déterminées en chapitre 5 et utilisée ici. Les tendances sont cependant similaires, avec, pour les
faibles ratios molaires, une plus grande consommation d’énergie dans le cas prenant en compte
la cinétique et la diffusion, mais qui s’avere moins élevée lors de I'élévation du ratio M.

Ces figures montrent qu'un procédé a 2 étages fonctionnant a un ratio d’entrée du premier
étage entre méthanol et huile de M =3 consomme autant d’énergie qu'un procédé fonctionnant
sur un étage avec un ratio molaire de M = 25. Cependant les conversions obtenues en sortie de
chaque étage sont loin d’étres similaires. On trouve en figure 6.28 et 6.29 les figures montrant
I'évolution des conversions globales cumulées en sortie de chaque étage en trioléine et glycérol
lié et du rendement global cumulé en sortie de chaque étage en fonction du ratio molaire et du
nombre d’étages.

W00 Gy mmmrmms W@y i
i P
80| e emTTTTTTTTTE i 80 | S R R =
",/’ ',, - / ,° ',
~ . . = Y
,’ (@) 60 [~ 7 I, 1
60| 1 = .
T — .
40| .
| | 20 Il Il
0 10 20 30 0 10 20 30
M M
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Figure 6.28 - Evolution des conversions en (a) trioléine et (b) glycérol lié en fonction du nombre d’étage et du ratio

molaire d’entrée.
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Figure 6.29 - Evolution du rendement en ester en fonction du nombre d'étage et du ratio molaire d’entrée.

Un optimum est présent vers M = 15 pour les conversions et le rendement, et ce quel que soit
Iétage. On travaille a V'V Hy. constante, ce qui implique que au dela de cette valeur de M, le
temps de passage, qui diminue lorsque M augmente, devient trop faible pour assurer un temps
de contact suffisant avec le catalyseur, limitant la réaction. Il est également possible que le temps
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4 - Optimisation du procédé sur plusieurs étages de réaction-séparation

de diffusion devienne alors trop important par rapport au temps de passage. Ainsi, un réacteur
opérant a M = 25 est équivalent en terme de conversions et de rendement a un réacteur opérant
a M = 10. La réduction du débit de méthanol est donc possible tout en conservant les valeurs
de conversions et de rendement. De plus, on réduit I'énergie nécessaire au fonctionnement du
procédé comme le montre la figure 6.27.

Ces premiers résultats paraissent encourageants quant a une possible réduction des exces de
méthanol nécessaires. Loptimisation de configurations du procédé a un, deux et trois étages de
réaction-séparation va maintenant étre mencée.

4 Optimisation du procédé sur plusieurs étages de réaction-séparation

On utilise la configuration détaillée en figure 4.10. On effectue une optimisation du procédé
pour un nombre croissant d’étages de réaction-séparation. Dans un premier temps, le recyclage
n'est pas pris en compte, ainsi I'intégralité du méthanol séparé en sortie d’un étage réactionnel
est réintroduit dans le suivant, ce qui est le cas dans le procédé de référence décrit précédemment
en figures 6.20 et 6.21. Les réacteurs sont des réacteurs pistons avec dispersion axiale, prenant
en compte la diffusion inter et intraparticulaire, simulés par le modéle hétérogéne développé en
chapitre 4.

4.1 Optimisation du procédé sans boucle de recyclage

On optimise ici la puissance nécessaire aux différents échangeurs chauffant le mélange
réactionnel au travers de la fonction fj ainsi que la quantité d’ester produit au travers de la
fonction f5 :

h
I

avec .y, la puissance a fournir a un échangeur réchauffant le fluide en MW et wy, la teneur en
ester en %mol/mol du débit de biodiesel obtenu en sortie.

Y (Lech > 0) (6.6)
100 - wS, (6.7)

Les variables considérées sont le ratio molaire méthanol/huile en entrée du procédé ainsi
que la température de chaque réacteur. On fixe les bornes pour le ratio molaire méthanol/huile
d’entrée du systéme aux valeurs de 3 et 20. Pour la température des réacteurs on se limite aux
valeurs de 160 °C et 200 °C. En dessous il y a risque de démixtion des phases et au dessus risque
d’activation des réactions parasites, comme évoqué en chapitre 1. Dans toutes les simulations le
volume total de catalyseur utilisé ne change pas. Ainsi lors de I'étude de n réacteurs, chacun de
ces réacteurs contient une masse de catalyseur égale a 1/n fois la masse contenue dans le procédé
total de référence. Les conditions de fonctionnement des flashs sont fixées aux valeurs données
en tableau 6.5. Le cas industriel de référence, fonctionnant dans les conditions du tableau 6.4
et présenté sur les figures 6.20 et 6.21 conduit 4 une valeur de £ = 12.90 MW et f5f = 1.89
%mol/mol.

Loptimisation a 'aide de la fonction gamultiobj de Matlab va donc nous conduire au tracé
d’un front de Pareto pour chaque configuration étudiée. Ce front constitue la limite minimum
possible a atteindre simultanément pour nos deux critéres d’énergie consommée f; et de pureté
du produit f, et dépend des valeurs des variables considérées. Il n'est pas possible d’obtenir de
résultats situés sous le front de Pareto.
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CHAPITRE 6 : Etude de configuration du procédé de transestérification hétérogene d’huiles
végétales par le méthanol

4.1.1 Optimisation du procédé a un étage de réaction-séparation

Dans un premier temps on optimise le cas le plus simple a notre disposition, a savoir un
seul étage de réaction séparation. Le front de Pareto obtenu lors des simulations ainsi que son
interpolation sont présentés en figure 6.30. En tableau 6.7 se trouvent les valeurs numériques des
fonctions d’optimisation f; et f> ainsi que les valeurs des variables correspondantes.

14 T T T I o e .
o ¢ Optimisation

12 OCas de référence

10 - 2

fi (MW)

f2(%w/w)

Figure 6.30 - Front de Pareto de l'optimisation sur un seul étage de réaction-séparation.

Tableau 6.7 - Valeur numérique des fonctions objectifs fi et f> ainsi que des paramétres T et M pour 'optimisation
sur un étage de réaction-séparation. Cas de base sur la derniére ligne.

fi f2 M | T (K)
249 | 14.15| 6.3 161
405 | 1.26 | 12.5 193
2.94 | 4.36 7.4 180
566 | 093 | 17.7 198
567 | 093 | 179 198

129 1.89 [21.9 | 185 |

La dépendance des fonctions objectifs envers les variables est relativement simple. Plus
le ratio molaire et la température augmentent, meilleures seront les performances en terme
de rendement en ester, mais plus la quantité d’énergie a fournir au systéme pour les phases
de chauffage sera élevée. Cette tendance est logique, puisque 'augmentation du ratio molaire
favorise la conversion, tout en augmentant la quantité de fluide a réchauffer. Caugmentation de
la température de réacteur augmente également la quantité de chaleur a fournir au mélange pour
atteindre cette température.

Les valeurs de référence du procédé sont fref = 12.90 et f°f = 1.89. Ainsi, on ne considére
que les conditions conduisant a des valeurs inférieures a ces deux valeurs de référence. Le
probleme du front de Pareto est que, bien que 'on connaisse I'évolution globale des objectifs
en fonction des parametres, on n'en connait pas la relation exacte. Ainsi on ne peut déterminer
a priori les valeurs des fonction fj et f> obtenues pour un set de parametre M et T quelconque.
Seuls les points calculés lors de I'optimisation, en tableau 6.7, sont connus exactement. Il est
cependant possible de calculer les résultats des fonctions d’optimisation pour toutes les valeurs
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4 - Optimisation du procédé sur plusieurs étages de réaction-séparation

de parameétres envisageables afin de déterminer par exemple quelle température et quel ratio
molaire conduisent a un point précis situé sur le front de Pareto.

Le quatrieme point du tableau 6.7 semble conduire a de meilleures performances que le
cas de base, avec une teneur en ester de wg = 99.07 %w/w et une consommation énergétique
relativement faible, de 5.66 MW, soit deux fois mois élevée que le cas de base. Les deuxiéme et
cinquiéme cas conduisent également a de meilleures performances que le cas de base. La figure
6.31 illustre le cas du quatriéme point, ot M=17.7 et T=198 °C.

Lun des points fort de cette configuration vient du fait que la température du fluide en
sortie de vanne n'est pas trop faible, avec une valeur de 104 °C. Ceci permet de limiter I'apport
énergétique nécessaire dans 'échangeur d’entrée du flash 1, qui ne consomme ici que 1.57 MW.
De plus, c’est environ un tiers de I'énergie disponible dans le flux de méthanol vapeur qui est
utilisée pour chauffer I'entrée du réacteur, avec une puissance partagée de 1.62 MW, pour une
puissance ensuite libérée de 3.39 MW dans le condenseur. Dans le cas de base, la puissance
échangée entre le débit d’entrée et celui de méthanol vapeur est légérement plus faible, avec 1.37
MW pour le premier étage. On libére alors 3.78 MW dans le condenseur, a cause de la quantité
de méthanol y circulant, a savoir 15.8 t/h. Le procédé a un étage ne fait passer dans ce condenseur
que 13.26 t/h de méthanol, limitant légerement la libération d’énergie.

On note une légere différence quant a la teneur en ester prévue par 'optimisation (wg = 99.03
%w/w) et celle obtenue ici (wg = 98.83 %w/w) alors que les conditions sont identiques. Cette
différence est due aux valeurs arrondies des températures et ratios molaires utilisées par rapport
a celles obtenues par 'optimisation. Une analyse de sensibilité disponible en annexe G montre
effectivement des variations de la teneur massique en ester dans le mélange de 1 a 0.1 % a haute
température et haute pression pour des variations de 10 % de la température.

La conversion en glycérol lié est plus élevée dans le cas d’'un réacteur unique optimisé, avec
une teneur finale en glycérol total de 0.41 %w/w dans le cas de base et 0.34 %w/w dans le procédé
a un seul étage. Cela correspond a une conversion en glycérol lié de X ;¢ = 99.3 % pour le cas
a un étage opitmisé présenté ici. Le cas de référence présente une conversion de Xg ¢ = 98.8
%. En revanche les especes les plus présentes dans le mélange final sont différentes. En effet, la
teneur la plus élevée dans le cas de base est celle en triglycérides, 1a ou dans le cas optimisé cest la
teneur en monoglycérides qui est la plus élevée. La teneur plus élevée en monoglycérides est due
a l'absence de séparation intermédiaire, qui en permet une meilleure conversion. La teneur plus
faible en triglycérides est liée a 'augmentation de la température qui accélere la premiére réaction.
La teneur en méthanol dépend uniquement de la séparation sous vide qui n’est pas modifiée. Sa
valeur n’est donc pas modifiée, tout comme la teneur en glycérol libre.

La mise en place d’un réacteur unique présentant un ratio méthanol/huile d’entrée de 17.7
permet donc d’améliorer la pureté de I'ester produit tout en diminuant les coftits d’exploitation.

4.1.2 Optimisation du procédé a deux étages de réaction-séparation

On se place désormais dans le cas d’'un procédé similaire a celui du cas de base, composé
de deux étages de réaction-séparation. On optimise toujours les fonction f; et f», avec pour
parameétres ajustables le ratio molaire d’entrée et les températures des deux réacteurs.

La front de Pareto obtenu dans ce cas par 'optimisation ainsi que son interpolation sont pré-
sentés en figure 6.32. Le tableau 6.8 présente les valeurs numériques des points de I'optimisation.

A nouveau, 'augmentation du ratio molaire et de la température permettent d’obtenir une
meilleure purté de l'ester, au prix d'une plus grande consommation d’énergie. Le quatriéme
cas présenté dans le tableau 6.8, ou M=18.7, T1=200 °C et 7,=192 °C semble conduire a des
performances supérieures a celles du procédé de base avec une meilleure production d’ester,
obtenu a une pureté de wr = 99.22 %w/w, et une énergie consommée de 10.71 MW, moins
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Figure 6.31 - PFD du procédé a un étage de réaction séparation optimisé.
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Figure 6.32 - Front de Pareto de I'optimisation sur deux étages de réaction-séparation.

Tableau 6.8 - Valeur numérique des fonctions objectifs fi et f> ainsi que des paramétres T et M pour I'optimisation
sur deux étages de réaction-séparation. Cas de base sur la derniére ligne.

h P M | T1 (K) | T» (K)
5.39 | 13.28 | 3.8 197 165
459 | 29.58 | 3.5 160 164
7.34 1.23 | 12.8 200 173
10.71 | 0.78 | 18.7 200 192
458 | 29.73 | 3.5 160 164

| 129 | 189 [219] 185 | - |

importante. On trouve en figure 6.33 et 6.34 les résultats de simulation correspondant a ce cas.

Lorsque 'on compare les résultats au cas de base, la production d’ester et la consommation
énergétique sont améliorées. Tout comme dans le cas a un seul étage la consommation éner-
gétique est réduite principalement grace a I'utilisation d'un ratio moins élevé en méthanol. La
pureté plus importante provient quand a elle de la température plus élevée de la réaction. On
observe dans ce cas une conversion en glycérol lié de X jic = 99.7%, plus élevée que pour le cas
de base.

4.1.3 Optimisation du procédé a trois étages de réaction-séparation

On augmente le nombre d’étages a une valeur de trois. On trace en figure 6.35 le front de
Pareto obtenu pour I'optimisation des trois étages. On regroupe dans le tableau 6.9 les valeurs
numériques des fonctions objectifs et des parametres optimisés des points apparaissant sur la
figure 6.35.

La figure 6.35 montre que la mise en place de trois réacteurs séparateurs augmente grande-
ment la quantité d’énergie a fournir dans le but d’obtenir un ester de qualité. En effet,une énergie
de plus de 12 MW est requise afin d’obtenir un ester contenant moins de 1.3 %w/w d’impuretés.
On arrive alors a des performances similaires a celles obtenues dans le cas de référence.

Plus le nombre d’étages augmente, plus les quantités d’énergie nécessaires pour fournir une
méme pureté en ester augmentent. Ceci est di au fait qu'une grande partie de I'énergie a fournir
au procédé s'effectue en entrée de chacun des réacteurs. Le mélange doit étre réchauffé a chaque
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Figure 6.34 — PFD du deuxiéme étage de I'unité de production de biodiesel a deux étages optimisée.
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Figure 6.35 - Front de Pareto de I'optimisation sur trois étages de réaction-séparation.

Tableau 6.9 - Valeur numérique des fonctions objectifs fi et f> ainsi que des paramétres T et M pour 'optimisation
sur trois étages de réaction-séparation. Cas de base sur la derniére ligne.

h I M | T1 (K) | T» (K) | T3 (K)
7.57 | 1022 | 7.7 167 161 165
7.82 8.58 7.7 167 161 175
11.37 | 1.43 | 12.2 182 180 198
8.98 1.79 | 11.0 176 184 195
13.23 | 091 | 15.7 194 196 198

| 129 [ 189 [219] 185 | - | - |

étage, consommant de I'énergie. La réduction de la quantité de méthanol introduite va diminuer
cette énergie, tout en diminuant la perte de température introduite par la vanne située apres le
réacteur. Cependant cette diminution ne contrebalance pas le nombre croissant d’échangeurs lié
a 'augmentation du nombre d’étages. Les cas impliquant quatre étages ou plus ne seront donc
pas étudiés.

4.2 Mise en place du recyclage de méthanol sur les cas optimisés

On a déduit les paramétres optimaux permettant, pour différents nombres d’étages, d’obtenir
une teneur en ester élevée dans le produit final ainsi qu'une diminution de la consommation
énergétique des échangeurs servant au chauffage du mélange réactionnel. On procede ici ala mise
en place de la boucle de recyclage sur ces configurations optimales afin d’en observer I'influence.
On fixe la température dans la boucle de recyclage a 60 °C.

Une pompe est rajoutée afin de comprimer le méthanol séparé a 60 bars. La mise en place
de la boucle de recyclage va permettre de diminuer le ratio méthanol/huile global en entrée de
procédé, le méthanol permettant le ratio élevé en entrée du premier réacteur provenant alors
principalement de la boucle de recyclage. Les figures représentant les différents cas incluant la
boucle de recyclage, similaires aux figures 6.31, 6.33 et 6.34 sont disponibles en annexe F.
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4.2.1 Procédé optimisé a un étage avec recyclage du méthanol

Dans ce premier cas on se place dans les conditions optimales de production pour un réacteur
unique. Ainsi on impose au réacteur M = 17.7 et T = 198 °C. La figure E.1, présentant les résultats,
est disponibles en annexe F.

Les différences entre les deux cas, avec ou sans boucle de recyclage, sont minimes. La pompe
de compression du méthanol nécessite une puissance de 30 kW pour permettre a la boucle de
recyclage d’atteindre les 60 bars. Le condenseur du courant de méthanol libére légerement plus
d’énergie lors de la mise en place du recyclage. En effet, il y a une condensation moins importante
de ce méthanol dans I'échangeur a I'entrée du réacteur puisque le courant est déja réchaufté en
partie par le méthanol injecté a 60 °C depuis la boucle de recyclage.

Le débit de méthanol frais est grandement réduit lors de la mise en place du recyclage, avec
un débit de 2.94 t/h de méthanol frais entrant dans 'installation, contre les 16.12 t/h dans le cas
de 'optimisation sans recyclage, diminuant le ratio molaire d’entrée du procédé de M =17.7 a
M = 3.23. Les teneurs en especes dans le produit final sont identiques, tout comme celles dans
le glycérol produit. Les débits de production sont également similaires. Le recyclage ne perturbe
donc pas l'optimum trouvé, ce qui aurait pu étre le cas si trop de produits de réaction étaient
entrainés avec le méthanol lors du recyclage et se retrouvaient injectés en entrée de réacteur.
La boucle de recyclage entraine avec elle seulement 0.05 t/h de glycérol, ce qui n'affecte pas les
équilibres dans les réacteurs et I'ester en sortie du réacteur.

4.2.2 Procédé optimisé a deux étages avec recyclage du méthanol

La boucle de recyclage en méthanol est ici appliquée aux deux réacteurs optimisés des figures
6.33 et 6.34. Les conditions opératoires sont donc deux réacteurs de volume égal, M; = 18.7,
M, =5.4, T; =200 °C et T» = 192 °C. On trouvera les résultats sous la forme des figures F.2 et
F.3 en annexe F.

Les résultats different & nouveau trés peu entre la simulation avec et sans boucle de recyclage.
Cette derniére permet de réduire la quantité de méthanol frais introduit dans le procédé. Elle
est de 17.03 t/h sans recyclage et de 2.94 t/h lors de la mise en place de la boucle de recyclage,
réduisant le ratio molaire méthanol/huile en entrée du procédé de M = 18.7 a M = 3.23. On
retrouve en fait la méme valeur que dans le cas ou 'on ne considére qu'un seul étage, les
conversions étant sensiblement égales. D’un point de vue énergétique, I'introduction du recyclage
provoque une élévation de la température du mélange avant les échangeurs conduisant au
premier réacteur, de part la température du méthanol dans la boucle, fixée a 60 °C. Ainsi le
condenseur de méthanol du premier étage libére 2.88 MW contre 2.5 MW dans le cas ou la
boucle de recyclage n'est pas active.

Lintroduction de la boucle de recyclage n'a donc pas d’influence sur les résultats obtenus
par I'optimisation. Pour cette raison on ne procede pas aux calculs sur le procédé a trois étages.
La pureté du méthanol réintroduit permet de ne pas modifier les équilibres en place dans les
réacteurs, ce qui pourrait avoir pour conséquence une chute, ou une hausse, des teneurs en
ester en sortie de réacteur. Limpact énergétique introduit par la pompe de compression du
méthanol est négligeable, la plus grosse partie du bilan énergétique lié au recyclage venant de
la condensation du débit de méthanol qui doit étre réintroduit.

5 Analyse des limites du modéle

Un modéle n'est jamais complétement fiable, et une marge d’erreur est présente. Nous allons
ici donner les limitations constatées du modele, en terme de bornes des parametres et des limites
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en terme de calculs.

La modélisation du procédé est basée sur les valeurs des constantes cinétiques déterminées
a l'aide des expériences menées sur le pilote du LRGP. Ainsi, une élévation ou diminution trop
importante de la température des réacteurs risque de ne pas étre décrite correctement. Les cas
optimisés ont généralement atteint la borne supérieure de la température que I'on s'était fixé.
Une élévation de température va effectivement favoriser la conversion des especes, mais on se
doit de garder en mémoire que les constantes d’équilibres ont été déterminées sans prendre en
compte leur dépendance a la température. Léquilibre thermodynamique n’a pas été atteint au
cours des simulations effectuées ici, mais la constante d’équilibre reste quand méme influente sur
la conversion en sortie des réacteurs. De plus, une élévation trop importante de la température
risque d’entrainer une élévation de la production des éthers, que I'on souhaite éviter. Leurs
réactions de formation n'ont pas été prises en compte dans le modéle, mais la littérature a montré
que jusqu'a 220 °C (mais dans des conditions d’expériences différentes) ces espéces produites
par les réactions parasites ne dépassent pas des teneurs de 0.5 %w/w dans le glycérol produit.
Une diminution de la température risque d’entrainer une démixtion du systeme, conduisant
a un systeme triphasique liquide-liquide-solide non simulé ici. Ainsi, bien que la baisse de la
température du réacteur puisse sembler énergétiquement intéressante, la conversion en sortie
peut s'affaisser encore plus brutalement que ne le prédirait le modele, de part la complexité du
systeme. L'analyse de la sensibilité du modele a la température, effectuée en annexe G montre
une forte influence de cette derniére sur les résultats, principalement a basse température.

Une autre variable importante ici est le ratio molaire d’entrée des réacteurs. Ce dernier
r'influence pas autant les résultats du modéle que la température, entrainant des variations
beaucoup plus faibles des conversions et du rendement, comme montré en annexe G. Cependant,
d’'un point de vue pratique, la baisse trop importante du ratio molaire risque de placer le
systeme dans un domaine biphasique comme le montre les diagrammes ternaires obtenus par
modélisation. Une élévation trop importante du ratio molaire peut conduire a une diffusion
trop lente des triglycérides dans le modele, limitant la réaction. Cette limitation est liée a la
méthode de détermination du coefficient de diffusion moléculaire, dont le ratio D; 11,/ T n'est
probablement pas réellement constant sur toute la gamme des ratios molaire de part la forte
variation de la viscosité. Cependant le modele n'est pas particuliérement sensible a une variation
du coefficient de diffusion de la trioléine comme le montrent les résultats de 'annexe G.

Enfin il faut faire état de la difficulté du modele thermodynamique développé a simuler les
équilibres des flashs lors de la présence importante de trioléine. Cette espéce tend a étre placée
dans une phase seule, ou en présence du glycérol. Ceci peut entrainer des erreurs dans les teneurs
en glycérol entre les étages réactionnels, avec des valeurs calculées plus élevées que celles qui
seraient observées sur une unité réelle. La sortie du procédé en revanche reste correcte de par la
faible présence de la trioléine, qui a été convertie.

6 Conclusions

Au cours de ce chapitre, I'étude de 'impact de I'étagement sur la réaction de transesterificaton
de la trioléine par le méthanol dans un réacteur a lit fixe, sur un catalyseur a base d’oxydes de
zinc et d’aluminium a été réalisée. Bien que prometteuse dans le principe, la mise en ceuvre
industrielle de I'étagement afin de limiter la dépense en méthanol du procédé ne semble pas
possible. En effet, la taille globale des installations et la productivité requise limitent le temps de
passage a des valeurs élevées. Le but de réduction des cotits liés a la séparation du méthanol du
meélange réactionnel conduisent a une volonté de diminution du ratio molaire entre méthanol et
huile, généralement élevé afin d’assurer des conversions en trioléine et glycérol 1ié tout comme un
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rendement en ester convenables. A ratio molaire faible, 'étagement en trioléine est envisageable
et il a été montré qu’il pouvait étre bénéfique pour le rendement de la réaction. Cependant, ces
résultats positifs ne sont atteignables qu’a faible nombre de Damkohler et donc a faible temps de
passage. La diminution du ratio molaire entraine une chute du débit global dans les réacteurs,
conduisant a une augmentation du temps de passage. Létagement de la trioléine sur une série de
deux réacteurs dans les conditions de production industrielles ne permet donc pas 'amélioration
des performances du procédé. La mise en place d’'un étagement progressif sur une série de
nombreux réacteurs ou sur un réacteur membranaire adapté et perméable a la trioléine seule
pourrait éventuellement permettre une amélioration de la productivité.

Une étude de I'impact énergétique du nombre d’étages de réaction-séparation du procédé
a été effectuée, ainsi qu'une optimisation du procédé pour différents nombres d’étages de
réaction-séparation. On a montré qu'au dela d’'une certaine valeur du ratio molaire d’entrée, la
productivité du procédé diminuait, de par la valeur trop faible du temps de passage. Ainsi, il
est possible de diminuer grandement I'excés de méthanol tout en conservant la pureté en ester,
réduisant alors la consommation énergétique. Les optimisations ont conduit a des configurations
optimales permettant d’'améliorer la pureté en ester en sortie de procédé tout en réduisant les
cotits, dans le cas d'un ou deux étages. Ces fonctionnements optimaux sont obtenus en diminuant
le ratio molaire d’entrée du premier réacteur mais en augmentant les températures des réacteurs.
Le tableau 6.10 présente les valeurs des ratios molaires et températures de réacteurs, les teneurs
en ester en sortie de procédé et I'énergie nécessaire aux échangeurs pour le cas de référence et les
cas optimisés retenus.

Tableau 6.10 - Valeurs des températures et ratios molaires d’entrée de premier réacteur du cas de référence et des
cas optimisés du procédé.

Cas Ty (OC) M,y T, (OC) M, | wg (%W/W) Qech (MW)
Référence 185 | 219 | 180 | 6.7 98.11 12.9
1 étage optimisé 198 17.7 - - 98.83 5.66
2 étages optimisés | 200 18.7 192 5.4 98.97 10.71

Les fronts de Pareto entre pureté de I'ester et énergie consommée nous permettent de
délimiter les zones non atteignables. Ainsi on connait le minimum d’énergie utilisable afin de
produire un ester d’'une pureté donnée pour un nombre d’étage donné.

On avu que dans le cas de la transestérification de la trioléine, sur le catalyseur considéré, c’est
la diffusion de la trioléine qui limite en grande partie la productivité de I'unité. Le développement
d’un catalyseur au pore plus larges, permettant une meilleure circulation des glycérides pourrait
probablement améliorer la diffusion de la trioléine, améliorant I'efficacité du catalyseur quant
a la premiére réaction. La limitation passerait alors a une limitation cinétique causée par la
premiere réaction. Une autre solution serait I'utilisation d’un catalyseur plus fin, mais au risque
de provoquer une augmentation de la perte de charge. A titre d’exemple, un catalyseur de 1 mm
de diametre, utilisé dans les mémes conditions que le procédé de référence des figures 6.20 et 6.21
entraine des pertes de charge de 2.1 bar par réacteur. La masse de catalyseur du second réacteur
peut cependant étre réduite de 75 % dans ce cas tout en conservant les conversions.
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CONCLUSIONS ET PERSPECTIVES

1 Résumé des résultats obtenus

Le travail réalisé au cours de cette thése et présenté dans ce manuscrit a permis d’obtenir un
certain nombre de résultats intéressants. Les conditions nécessaires a un systéme pour pouvoir
étre amélioré en terme de conversion et rendement dans le cas d'une réaction réversible simple
lors deI'étagement de I'un des réactifs entre deux réacteurs ont été déterminées. Létagement de la
trioléine et du méthanol ont été étudiés afin de vérifier si la réaction de transestérification de la
trioléine par le méthanol en catalyse hétérogene pouvait en bénéficier. Létude expérimentale
réalisée sur le pilote développé au LRGP a permis de déterminer une cinétique de réaction
adaptée au cas d’étude de la transestérification de la trioléine par le méthanol en catalyse
hétérogene sur un catalyseur composé d’aluminate de zinc, mais aussi d’obtenir des coeflicients
de diffusion des especes dans le mélange réactionnel. Ces déterminations expérimentales ont
permis de déduire les étapes limitantes du procédé. Le procédé dans son ensemble a été de plus
optimisé afin de réduire le ratio molaire méthanol/huile nécessaire a 'obtention d'un rendement
en ester satisfaisant et de diminuer les cotits opératoires liés au recyclage du méthanol.

Létude du cas d’'une réaction réversible entre deux réactifs conduisant a deux produits et
soumis a I'étagement en 'un de ses réactifs a montré que la conversion en l'autre réactif pouvait
effectivement étre améliorée. Ainsi ce systeme doit répondre a différents critéres, résumés dans
le tableau 2.5 :

Tableau 2.5 - Influence (positive : +, négative : -) de la valeur des différents paramétres sur la possibilité
d’apparition d’'un optimum différent de a = 1 en conversion de l'espece A par étagement de I'espéce B.

Parameétre Da Koy R M Cy Av
Valeur élevée | - + 4+ o+ + -
Valeur faible | + - - - - +

Un systeme possédant un nombre de Damkohler faible, une constante d’équilibre rela-
tivement élevée, des ratios molaire et volumique entre espéce étagée et non étagée élevés,
une concentration de I'espéce non étagée élevée ainsi que des coeflicients steechiométriques
plus élevés pour les réactifs que pour les produits sera plus facilement amené a répondre
favorablement en terme d’apparition d’'un optimum en conversion, différent du cas trivial
ou @ = 1, lors de I'étagement d’'une espece. De plus, I'optimum potentiel obtenu sera plus
prononcé si 'espece étagée possede un coefficient stoechiométrique moins élevé que celle non
étagée. En fonction des parametres considérés, des gains en conversion de 10 % peuvent étre
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atteints. Cependant, I'étagement étant limité a de faibles valeurs du nombre de Damkoéhler, les
conversions globales restent faibles. Cette technique permet de modifier les temps de passage, les
concentrations, les cinétiques et les quotients de réaction des deux étages, de fagon & maximiser
Iefficacité globale du systéme de deux réacteurs.

Le systeme de la transestérification de la trioléine par le méthanol en catalyse hétérogene
sur un catalyseur a base d’aluminate de zinc a été étudié. Les lois de vitesse les plus appropriées,
validées a I'aide d'un modele pseudo-homogene a partir de résultats expérimentaux obtenus en
régime chimique et permanent, sont, pour les trois réactions respectives :

—Eal [ 1
r1 = klexp =7 | | CrCveon - 1CDCE
L eq,
rgzkzexp RT CDCMeOH—qucMCE
L e »
0 —Ea3 [
r3 = k3exp RT CMCMeOH - Kqu CGCE

avec les constantes cinétiques du tableau 5.10 :

Tableau 5.10 - Valeur des constantes cinétiques, et d'équilibre thermodynamique pour I'équation 5.13 sans
adsorption, activité égale a la concentration. k; en m®.mol™.s™'.kg ., Ea; en kJ.mol ™",

Réaction 1 Réaction2 Réaction 3
¥ | 263x107° 3.02x10° 1.55x10 7

1

Ea; 58.679 36.498 18.104
Keg,i 29.5 35.8 39.7

Le domaine d’étude s’étendait pour les ratios molaires de M =5a M =27.63, de T =140 °C
a T =200 °C pour la température et de 74 = 740 s a T4 = 2640 s pour le temps de passage. La
pression était de 50 bars.

La prise en compte des concentrations, considérant donc un systeme idéal, s'est dans ce cas
avérée plus efficace que 'utilisation d’activités calculées a I'aide de la méthode UNIFAC-LLE. La
premiere réaction est tres limitante d’'un point de vue cinétique, avec une constante de vitesse
inférieure a celles des réactions deux et trois sur tout le domaine de température étudié. C’est
également la premiére réaction qui limite le plus le systéme d’un point de vue thermodynamique
avec la constante d’équilibre la plus faible.

Les coefficients de diffusion des especes dans le mélange réactionnel, pour le catalyseur utilisé
dans les expériences ont été obtenus a I'aide d’'un modeéle hétérogene de réacteur par optimisation
sur les profils de compositions de la phase huile pour des expériences en régime transitoire sur

un diametre de catalyseur faible ainsi qu’en régime diffusionnel et permanent sur un diametre de

i)

. . N Tr \ D; ;mHm .
catalyseur plus élevé. Pour cette optimisation, le paramétre ———— gardait une valeur constante,

hypotheése de base des corrélations comme celle de Wilke et Chang. Cette valeur est donnée dans
le tableau 5.18

Tableau 5.18 - Valeurs des parametres D; 11,1 T pour les différentes espéces apres optimisation sur les résultats
expérimentaux.

Espeéce i T |MeOH| D M G E
D.
Zimbm 1012 | 0,083 | 8.233 | 1.879 | 7.428 | 4.667 | 4.359
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La trioléine possede le parametre le plus faible de toutes les especes. Les glycérides voient
leur coeflicients de diffusion augmenter progressivement quand leur taille diminue. La diffusion
de la trioléine dans le catalyseur pose donc elle aussi probléme. Des valeurs des coefficients de
diffusion moléculaire, en m?.s~!, pour des compositions typiques du mélange sont données a
titre d’exemple dans le tableau 5.22.

Tableau 5.22 - Valeurs optimisées de coefficients de diffusion moléculaires pour différentes températures et
compositions.

Espece i T | MeOH | D M G E
Zi 0.05 0.8 0.05 | 0.025 | 0.025 | 0.05
10°D,,(160°C) | 0.20 | 20.25 | 4.62 | 18.27 | 11.48 | 10.73
10°D,,(200°C) | 0.33 | 32.96 | 7.52 | 29.74 | 18.68 | 17.45

Zi 0.01 0.9 0.005 | 0.005 | 0.055 | 0.025
10°D,,(160°C) | 0.24 | 23.76 | 5.42 | 21.44 | 13.47 | 12.58
10°D,,(200°C) | 0.37 | 37.17 | 8.48 | 33.54 | 21.07 | 19.68

Le transfert externe s’est avéré étre négligeable d’apres la modélisation. Cependant, la
vérification expérimentale nécessitant un découplage des parametres, n'a pas été effectuée au
cours de ce travail.

La prise en considération de ces résultats expérimentaux a permis de déterminer que
I'étagement de la trioléine pourrait étre bénéfique au systéme de transestérification dans le
cas de faibles temps de passage. Cependant, ces conditions conduisent a une conversion faible
comme I'étude préliminaire le laissait penser, et ne sont donc pas transposables d’'un point de vue
industriel. Le procédé peut en revanche, en conservant sa strucutre actuelle, étre optimisé afin de
diminuer la puissance requise par les échangeurs de 17% tout en conservant une puretée d’ester
en sortie de plus de 98% en masse en diminuant le ratio molaire d’entrée du premier réacteur de
15 %. Il est également possible de conserver la pureté de 'ester au dessus des 98% en masse en
supprimant la séparation du glycérol entre les deux réacteurs tout en abaissant le ratio molaire
d’entrée de 20%. Le gain d’énergie sur les échangeurs est alors de 57%. Le tableau 6.10 résume
les résultats du cas de référence de I'unité type de transestérification hétérogeéne industrielle ainsi
que les deux cas optimisés retenus a un et deux étages.

Tableau 6.10 - Valeurs des températures et ratios molaires d’entré de premier réacteur du cas de référence et des
cas optimisés du procédé.

Cas T, (°C) | My | T, (°C) | My | wg (%W/W) | e (MW)
Référence 185 | 21.9 180 | 6.7 98.11 12.9
1 étage optimisé 198 17.7 - - 98.83 5.66
2 étages optimisés | 200 18.7 192 5.4 98.97 10.71

2 Conclusions

L'étagement en réactifs peut étre avantageux dans certains cas. On peut ainsi imaginer des
réactions ou 'addition en trop large excés d’'un des réactifs entrainerait des risques de toxicité ou
d’explosion trop important. La mise en place d’'un systeme étagé sur ces réactions (en supposant
quelles réunissent les conditions nécessaires a 'obtention d’'un optimum), pourrait en améliorer
la conversion sans entrainer de risque lié a une trop forte concentration dans le premier réacteur.
La méthodologie de 'étagement peut étre appliquée a un ensemble de réactions réversibles

229



Conclusions et perspectives

successives qui se résument en une seule réaction réversible globale. On peut penser que ces
conclusions sont également valables dans le cas d’une série de plus de deux réacteurs, voire méme
pour un réacteur membranaire, mais cela reste a vérifier.

Bien qu’attractif dans certains cas, 'étagement en réactifs sur une série de deux réacteurs
n'est pas applicable a la transestérification de la trioléine par catalyse hétérogene en I'état car
la conversion en glycérides doit étre suffisamment importante. Les limitations observées du
systeme, a savoir une diffusion difficile des triglycérides dans le catalyseur ainsi qu'une réaction
lente de conversion de ces triglycérides, ne vont pas a 'encontre du principe d’étagement, et
favorisent méme I'apparition d’'un optimum lors de I'étagement de la trioléine. La configuation
d’étagement de la trioléine dans une série de deux réacteurs catalytiques déplace la réaction
réversible vers la conversion de l'ester lors de l'utilisation de temps de passage faibles. Les
conversions doivent étre trés basses pour que I'étagement en trioléine fonctionne, et une
modification en profondeur du procédé de transestérification serait nécessaire pour espérer tirer
profit d’un éventuel étagement.

Les résultats expérimentaux ont permis d’observer une limitation de la réaction de transesté-
rification liée au comportement physico-chimique des triglycérides. leur vitesse de consomma-
tion ainsi que leur diffusion au sein du catalyseur sont les plus lentes du systeme. L'ajout en exces
du méthanol permet de jouer sur la cinétique de réaction et de 'accélérer tout en en déplagant
la réaction vers la conversion des glycérides. Les deux autres réactions bénéficient alors a double
titre de cet ajout de méthanol, en voyant leurs vitesses augmenter de par la présence de 'alcool,
mais aussi de par la formation plus rapide de di et monoglycérides. Les réactions de conversion
de di et monoglycérides possedent des valeurs de constante de vitesse relativement proches, la
deuxieme restant tout de méme plus rapide.

Labsence de points chauds dans le réacteur expérimental a permis de pouvoir étudier
uniquement la cinétique catalytique, sans influence d’'une cinétique thermique généralement
présente dans un réacteur industriel. La cinétique thermique a tendance a favoriser les premiére
et deuxiéme réactions, la troisieme n’étant presque pas active sans présence de catalyseur. Il serait
avantageux de tirer profit de cette cinétique thermique, non limitée par la diffusion, dans le but
de convertir les triglycérides.

La limitation par la diffusion des triglycérides est liée a leur taille importante, malgré
I'usage d'un catalyseur macroporeux (avec des pores de 'ordre de 9-10 nm). Un des moyens
d’outrepasser la limitation diffusionnelle dans le solide est I'utilisation d’un catalyseur possédant
des pores encore plus larges, ce qui s’avere difficile. La réduction de la taille du grain permettrait
également la diminution des limitations et donc la réduction du volume de réacteur. Cependant
ceci a pour effet une augmentation des pertes de charge.

3 Perspectives

D’un point de vue de I'étude générale de I'étagement de réactifs, une étude plus poussée sur
un nombre de n réacteurs (et donc par extrapolation sur un réacteur membranaire) pourrait
étre intéressante. Les conclusions déduites du cas de deux réacteurs doivent toujours pouvoir
s'appliquer, mais la détermination de la conversion obtenue en fonction d’'un profil de distribu-
tion a n étages serait particuliérement pratique et intéressante a obtenir.

La réaction de transestérification de la trioléine par le méthanol sur le catalyseur a base
d’aluminate de zinc doit encore étre étudiée, particulierement d'un point de vue de I'évaluation
des limitations au transfert externe de matiére entre le catalyseur et la phase liquide. Elles ont
semblé dans ce travail ne pas avoir d’influence. La cellule de visualisation installée sur le pilote
développé au laboratoire devait permettre de mieux contrdler la nature mono ou biphasique
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du mélange dans les conditions de température et de pression des expériences. Cependant, une
cellule de verre comme celle utilisée n’a pas résisté une premiere fois au test de pression, et
Iexpérience n'a pas été retentée par la suite. Ceci permettrait d’établir les bornes inférieures du
domaine monophasique, mais également d’observer le comportement du systeme d’'un point de
vue de la conversion et de la stabilité de la réponse si la réaction était effectuée en présence de
deux phases liquides, en milieu triphasique liquide-liquide-solide.

Lutilisation de la boucle de recyclage du mélange réactionnel présente sur le pilote permet-
trait de pousser le systeme a son équilibre thermodynamique. On pourrait ainsi déterminer
les constantes d’équilibre des réactions pour différentes températures en faisant varier les
parametres expérimentaux. Cela permettrait d’affiner le modele cinétique en s’affranchissant de
3 parametres, les constantes d’équilibre, lors de I'optimisation.

Lapplication de I'étagement en trioléine a la réaction de transestérification nécessiterait un
remaniement total du procédé actuel, avec des temps de passage plus faibles, des volumes de
réacteurs plus faibles et donc des débits de production également réduits. En mettant en place
un systeme efficace de séparation des glycérides en sortie d’'un réacteur a conversion modérée,
comme par exemple les membranes évoquées pour la séparation inter-étage dans un brevet
de 2010 [13], il est possible que I'étagement puis la séparation et le recyclage des espéces non
converties en entrée de réacteur puissent conduire a des résultats satisfaisants avec des ratios
méthanol/huile faibles en entrée de réacteur. La figure 7.1 propose un exemple de ce type de
configuration.

Glycérides

Biodiesel

v

> Glycérol

Huile

¥ MeOH v

Figure 7.1 - Flow-sheet simplifié d’'un procédé de transestérification utilisant I'étagement des triglycérides et la
séparation des glycérides.

La cinétique thermique permet généralement d’obtenir des conversions convenables de tri
et diglycérides, n’étant limitée que par la troisiéme réaction, inactive en I'absence de catalyseur
(27, 72]. Bien que cette cinétique thermique n’ait pas été observée dans ce travail, son utilisation
au niveau du procédé peut étre imaginée. Ce cas est illustré en figure 7.2.

Un premier réacteur, sans catalyseur, servant a la conversion des tri et diglycérides, serait suivi
d’un second, catalytique, servant a la conversion des monoglycérides. Le probleme de diffusion
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Conclusions et perspectives

Biodiesel

N }/
MeOH +

Huile

Glycérol

Figure 7.2 - Flow-sheet simplifié d’'un procédé de transestérification utilisant la conversion par voie thermique des
triglycérides dans le premier réacteur.

des triglycérides dans le catalyseur n’est alors pas a considérer puisque leur conversion a lieu sans
sa présence. Le glycérol n'a pas a étre retiré entre les deux réacteurs, puisqu’il n’est pas formé
en absence de catalyseur, de part I'inactivité de la troisieme réaction. La troisieme réaction est
la moins limitée thermodynamiquement sur le catalyseur en raison de sa constante d’équilibre
de 39.7, la plus élevée des trois réactions. Lun des inconvénients est la nécessité, pour activer
la cinétique thermique, d’'un ratio molaire méthanol/huile probablement relativement élevé. De
plus le controle d’une telle réaction est difficile, rendant le design d’'un réacteur et du procédé
complexe.

Enfin l'utilisation d’'un catalyseur plus fin, de 'ordre du milimetre, réduisant I'impact des
limitations diffusionnelles, permettrait d’améliorer la conversion, de diminuer la taille des
réacteurs et la masse de catalyseur.
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ANNEXE A

COMPLEMENTS A LA DEMONSTRATION
DE CONCEPT D’ ETAGEMENT DE
REACTIF

On trouvera dans cette annexe une simplification du cas thermo-réactif en réacteurs par-
faitement agités de 'étagement pour des réactions présentant une constante d’équilibre égale a
'unité ou trés élevée par rapport a 'unité. Le développement en réacteur piston des équations
différentielles conduisant aux conversions en sortie des réacteurs étagés dans le cas d’une réaction
équilibrée unique, similaire a celui mené en chapitre 2 sur les réacteurs RPAs, est également
abordé ici. On rappelle la réaction considérée :

VaA+vgB=vcC+vpD (2.1)

La réaction suit la loi cinétique suivante :

r=kCCy" —k_1CECP (2.26)

Simplification du cas thermo-réactif de I'étagement en espéce B en réac-
teurs parfaitement agités

On considere ici les équations 2.47 et 2.53 obtenues en chapitre 2. Des simplifications sont
effectuées pour déterminer les équations applicables aux cas ou la réaction est irréversible, avec
une constante d’équilibre largement supérieure a I'unité, et le cas ou la constante d’équilibre est
égale a I'unité.

Dans un premier temps c’est la simplification dans le cas d'une réaction irréversible qui est
présentée. En reprenant le systéme 2.65 avec I'hypotheése supplémentaire de K, >> 1, les termes
multipliés par 1/K,, peuvent étre négligés et on obtient :

. Da; . .
Xlrr — 1 _ XII'I' C1:]\4_ XII'I'
| | AT oM ( .Al)( | A1) | - (A1)

Xpp (1= XM = Xq1) = Da[(1 = X) (1= X5 [M = (X7 + (1= X)) X5 )|
La résolution de ce systéme conduit aux expressions suivantes, valable dans le cas d'une
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ANNEXE A : Compléments a la démonstration de concept d’étagement de réactif

réaction irréversible :

2M (1+aR)? [ Airr
R T1+R +Da(aM+1)— Al

X = A2
Al 5Da (A.2)
et
 HQ+R) +DaM+1-2X4)— /AT
X = (A.3)
2Da(1 _XAI)
avec

Al (ZM (1+aR)?
' "LR 1+R

irr _ _ %
A" =|Da(M+1-2Xx) + == (1+R)

2
) +Da*(1—aM)?®+2Da(l + aM)

2
—4(1 - Xa1)Da*(M — Xa1)

On peut noter que dans le cas ou a = 1, on retrouve avec 'équation A.2 la conversion en sortie
d’un réacteur pour une réaction irréversible en fonction du ratio molaire d’entrée et du nombre
de Damkohler du réacteur Da; [77] :

1+Day(M+1) = /1+ Da?(1 - M)? +2Day (1+ M)
2Dd1

X = (A4)

Le cas d'une constante d’équilibre égale a I'unité est maintenant traité afin d’obtenir les
expressions des conversions X7, et X3, en sortie de réacteurs. Avec hypothése Koq = 1, le
systeme 2.66 est simplifiable en :

-1 2M (1+aR)?
X3 | Da( + aM) + =————"| +aMDa=0
R 1+R (A5)
=1 =1 2M =1 =1 =12 '
X1 X3 | Da(M+ 1)+ —=(1+R) =Da(1-X3h - X350 - X31)
d’ou les expressions des conversions :
aMDa
A = 3 G (A.6)
R T1+m +Da;(1+aM)
et ) )
_ Da(M(1-X7,)—X57)
X5 = A (A7)

(1-XzH(E A +R) + Da(M + 1)
Ces simplifications permettent de dériver deux expressions relativement simples pour les conver-

sions en sortie de chaque réacteur.

On aici obtenu les expressions pour les conversions de chaque réacteur, et donc la conversion
globale, dans le cas d'une série de RPAs pour la réaction simplifi¢ A+ B = C + D avec une
cinétique aux ordres partiels égaux a un pour chaque espece.
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Développement des équations différentielles conduisant a la conversion
en espece A dans le cas de I'étagement en espéece B sur une série de
réacteurs pistons

Mise en équation du probléme dans le cas d’une série de deux réacteurs pistons avec
étagementen B

La mise en équation du probléeme dans le cas thermo-réactif avec une série de réacteurs a
écoulement piston se base sur un bilan en espece A dans le réacteur R1 :

dFa
dVp
En en déduit a 'aide des équations 2.7 et 2.8 :

-r (A.8)

£ @Xan [Fao(1 = Xa1)]"A[Fpo = 12 FaoXa1]"® L [FEFaoXa1l"C (32 Fao X a1]"?
A0 =k — k-1
i T T

(A9)
Par des calculs similaires a ceux développés pour I'obtention de I'équation 2.47 de conversion du
premier réacteur en RPA, on obtient :

dXAl CAO )VA+VB—1 Vg VB
= k 1- X1 |aM-—=X A.10
dar 1(1+aR [( ANl v Al ( )
CAO vc+vp—1 Ve 176 vp 1'%5)
—k_y ( ) —Xa1 — Xa1
1+aR Va Va

Lavariable de I'équation différentielle est le temps de passage dans le premier réacteur 7. Celui-ci
dépend du parametre d’étagement @ et on a donc avantage a effectuer un changement de variable
et utiliser le temps de passage global 7, qui est fixe en utilisant I'équation 2.24. On obtient :

VB Dag_l) vc VD

dXAl _ Dagl)

Mm-YBx
= a — —
dtg (@M)VBTg Al

Va

[1—Xa1"4

(A.11)

En intégrant cette équation différentielle du premier ordre on obtient donc la conversion en
espece A en sortie du premier réacteur.

Un raisonnement similaire conduit a I'équation différentielle permettant d’obtenir la conver-
sion en sortie du deuxiéme réacteur. On effectue un bilan en espece A sur le deuxiéme réacteur,
et a l'aide des équations 2.12 on obtient 'équation différentielle suivante :

dX Dal’ 1= X)X 1VB
221 - Xy) = —2 (1—XA1)(1—XA2)“[1— (1= Xan) Xao (A.12)
drg Tg valveM = Xa
Daé_l) Ve ve VD

— (Xa1+ (1 —Xa1)Xa2)
vVa

VD
— (Xa1+ (1 —Xa1)Xa2)
VA

La résolution de cette équation permet d’obtenir la conversion en sortie du deuxiéme réacteur
X 2. Encore une fois, la conversion globale en espece A est donnée par I'équation 2.18.

On remarque que les deux équations différentielles A.11 et A.12 permettant d’obtenir les
conversion X,4; et X4 sont hautement non linéaires. Leurs résolutions analytique est donc
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ANNEXE A : Compléments a la démonstration de concept d’étagement de réactif

difficile, et ce méme dans le cas le plus simple de coefficients stoechiométriques égaux a I'unité.
La résolution numérique a I'aide d’'un programme développé sur Matlab est en revanche possible.
Le cas simplifié est maintenant abordé et les équations sont simplifiées en fonction.

Simplification des équations avec cinétique en réacteurs pistons pour une réaction
équilibrée d’ordre 2

Les équations A.11 et A.12 développées précédemment pour le cas général peuvent étre
adaptés au cas étudié. On rappelle que dans le cas de la simplification, les coefficients stoechiomé-
triques (et par conséquent les ordres partiels) sont tous supposés égaux a I'unité : v =1[1,1,1,1].

En introduisant ces valeurs de coeflicients dans les équations A.11 et A.12 on déduit les
équations différentielles suivantes :

dXAl Da1 1 2
= 1-X M-Xy]l-—X A.13
dt,  aMr, ( A [a A1l Keg a1 ( )
dXAg Daz
o (1—=Xa)(M—Xa1) = - (A =Xa) (A= Xa2)] [M = (Xa1 +(1-Xa1)Xa2)] (A.14)
g g

[(Xa1+ (1= Xa1)Xa2)]?

eq

Ces équations sont a résoudre a 'aide d'un logiciel de calcul. Matlab a été utilisé pour ces
travaux. La résolution analytique est impossible dans ce cas, encore une fois a cause de la forte
non linéarité des équations.

Les équations menant a I'obtention des conversions en sortie de chaque réacteurs ont été
obtenues pour un modele généraliste considérant une stoeechiométrie élémentaire de type

VaA+vgB=vcC+vpD

et une cinétique r = k;C,*C,* - k_ngC C;> dordres partiels égaux aux coefficients stoechio-
métrique pour chaque espece. Dans le cas d’'une cascade de deux réacteurs parfaitement agités
avec alimentation étagée en espece B, les équations ayant pour solution la conversion en sortie
de chaque réacteur ainsi que la conversion globale du systeme en espece A ont été obtenues. De
plus les solutions analytiques de ces équations ont été obtenues pour un cas simple considérant
des coefficients stoechiométriques tous égaux a I'unité et des ordres partiels également égaux a
'unité pour la cinétique. Les équations différentielles conduisant aux méme conversions ont été
obtenues pour le cas général et le cas simplifié pour une série de deux réacteurs pistons avec
alimentation étagée en espéce B. Leur résolution analytique n’est cependant pas possible a cause
de la non-linéarité des systemes d’équations.
Lintégralité des résultats décrits dans le chapitre 2 est valable pour ces réacteurs pistons.

238



ANNEXE B

PROCEDURES D’ARRET ET DE
DEMARRAGE POUR LES
MANIPULATIONS

Les procédures utilisées au cours de la thése pour le démarrage et I'arrét du pilote sont
données ici, pour assurer une continuité dans les manipulations a venir. Ces procédures sont
données a titre informatif et peuvent étre modifiées.

Afin d’assurer une uniformité dans les résultats, le circuit et les réacteurs sont rincés a I'ester
entre chaque manipulation. Ce ringage permet de désorber le glycérol du catalyseur tout en
évitant une activité trop élevée qui pourrait étre obtenue en ringant au méthanol. On obtient
ainsi un état initial du réacteur uniforme entre les manipulations, ce qui simplifie fortement par
la suite loptimisation numérique et la simulation.

Allumage général :

— allumer le panneau électrique, les pompes, le four, lordinateur, brancher le boitier de
controle de pression,

— établir une pression de 2 bar sur le manometre contrélant I'entrée d’azote dans le systéme,
Mano 1, afin d’atteindre 1.2 bar dans les pots de stockage (Mano 2 et 3),

— ouvrir VM2 et VH2 (ou V15 seule), VI1, VI2, VH3 et VM3

La veille d’'une manipulation, passer le circuit en Ester. Pour cela:

- couper l'alimentation en azote des pots de stockage sur le manometre régulant la pression
d’azote des pots de stockage (vanne de sortie du Mano 2) afin de permettre la dépressuri-
sation en vue de I'ouverture des pots,

— dévisser le retour au pot de 'huile et le bouchon du pot dester (attention a la dépressurisa-
tion),

— ouvrir la vanne V15 et fermer VH2,

— allumer la pompe PH1 sur 5ml/min, en vérifiant que la partie réaction du circuit (VH3,
VM3, VI1 et VI2) est fermée, pour n'utiliser que le retour au pot afin de purger la ligne.
Ouvrir le déverseur D1 et recueillir la sortie du retour au pot dans un bécher poubelle
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ANNEXE B : Procédures d’arrét et de démarrage pour les manipulations

jusqu’a observer le changement de produit par un changement de couleur et de viscosité
(la trioléine étant beaucoup plus visqueuse et plus claire que 'ester) puis couper PH1,
revisser le retour au pot sur la réserve dester et le bouchon sur la réserve d’huile,

rétablir la pression dans les pots de stockage en ré-ouvrant la vanne sur le manometre 2,
appliquer une consigne de Iml/min sur la pompe PHI et fermer le déverseur D1 afin
d’atteindre 50 bar sur P1,

appliquer une consigner de 2g/h sur le débitmetre huile (Cons1 sur l'interface de la figure
3.5). Ouvrir VI1 et jouer sur le déverseur D1 afin d’avoir une pression de 65 bar en P1, en
entrée du débitmetre huile, tout en vérifiant que la pression de sortie du montage atteint
bien 50 bar,

entrer une consigne a la température désirée sur le four,

enregistrer un suivi sur labview pour controle.

Le jour méme:

arréter le suivi labview,

appliquer une consigne de 0 g/h sur le débitmetre huile,

fermer VI1 et VH3, couper la pompe PHI, fermer V15, ouvrir VH2,

couper l'alimentation en azote des pots de stockage sur le manomeétre 2 (vanne de sortie),
dévisser le retour au pot de lester et le bouchon du pot d’huile (attention a la dépressurisa-
tion),

allumer la pompe PH sur 5ml/min, en vérifiant que la partie réaction du circuit est fermée
(VH3, VM3, VI1 et VI2) pour n'utiliser que le retour au pot afin de purger la ligne. Ouvrir
le déverseur D1, recueillir la sortie du retour au pot dans un bécher poubelle jusqu'a
observer le changement de produit par un changement de couleur et de viscosité puis
couper PH1,

revisser le retour au pot sur la réserve d’huile et le bouchon sur la réserve dester,

rétablir la pression dans les pots de stockage en ré-ouvrant la vanne sur le manometre 2,
ouvrir VM2, allumer les pompes PH1 et PM1 sur 1ml/min, fermer les déverseurs D1 et
D2 afin dobtenir une pression de 50 bar sur P1 et P2, en amont des débitmeétres,

Entrer les consignes désirées sur les débitmetres 1 et 2 (Consl pour 'huile et Cons2 pour
le méthanol su 'interface 3.5),

ouvrir les vannes VI1 et VI2 en gardant VH3 et VM3 fermées, ajuster la pression en amont
a l'aide des déverseurs D1 et D2 pour atteindre la perte de charge de 15 bar sur les deux
débitmetres (P1 et P2 a 65 bar). Contrdler en méme temps la pression du systeme sur P4,
lancer un suivi labview.

Prélevements:

— placer un contenant en sortie afin de prélever lester présent dans le circuit. Enregistrer le
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temps nécessaire jusqua la sortie des premiéres gouttes de Iémulsion huile/méthanol. A
laide d'une mesure de densité, déterminer le volume total approximatif de la tuyauterie du
pilote.

recueillir ensuite le mélange en sortie par tranche de 15 minutes pendant 2h, 30 minutes
pour les 2 heures suivantes et ensuite par tranches d’'une heure,

pour chaque prélevement, tarer le contenant avant, peser apreés pour obtenir le débit
massique global sur la période de prélevement afin de le contrdler. Suivre le modele :

t= my= mp= qtot=



avec t le temps de prélevement cumulé, mv la masse du flacon vide, mp la masse pleine et
qtot le débit total correspondant,

- placer lensemble des flacons au frais en fin de manipulation,

- ne pas oublier de noter sur le cahier de laboratoire les débits des pompes PM et PH, les
débits des débitmetres (théoriques et rentrés pour le méthanol, dont la courbe détalonnage
se trouve sur le bureau et est donné en figure 3.6) et les pertes de charge appliquées en
entrée de débitmetres. Indiquer aussi les conditions (T, P), le temps de passage visé et le
ratio molaire.

En fin de manipulation, en cas d’arrét pour la nuit :

arréter le suivi labview,

— couper les pompes PH1 et PM1, entrer les consignes de Og/h sur les deux débitmetres,
— fermer VI1 et VI2,

fermer VM2, ouvrir le déverseur D2,

reprendre la procédure pour passer le circuit en ester.

Arrét global :

— passer le circuit en suivant la mém procédure que pour la veille d'une manipulation,

— arréter le suivi labview,

— couper les pompes PH et PM, entrer les consignes de 0g/h sur les deux débitmetres,

— fermer VI1 et VI2, appliquer une pression de 0 bar sur le controleur de pression,

- fermer VM2, VH2 et V15, ouvrir les déverseurs D1 et D2,

— ouvrir et refermer VI1 et VI2 afin de rétablir la pression sur la ligne,

— couper les pompes et redescendre la consigne du four a 30 °C,

— apres refroidissement du four (60 °C) on peut ouvrir la porte et couper le four. Couper
ensuite le panneau électrique,

— couper larrivée d'azote sur le manometre 1 et dépressuriser le manometre 2,

— vérifier que toutes les vannes sont fermées, les déverseurs ouverts. Eteindre Iordinateur et
débrancher le controleur de pression.
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ANNEXE C

CALCUL DES COMPOSITIONS
MOLAIRES DANS LE MELANGE A
PARTIR DES RESULTATS
EXPERIMENTAUX

Conversion des compositions massiques en phase grasse obtenues par chromatogra-
phie en compositions molaires dans le mélange

La chromatographie en phase gazeuse nous permet d’obtenir les compositions massiques en
mono, di et triglycérides et en glycérol libre, le tout dans la phase grasse. La composition en
ester est ensuite obtenue par différence, en supposant quil n'y a aucune trace de méthanol dans
la phase grasse apres évaporation. Les compositions massiques en phase grasse w; peuvent étres
converties en compositions molaires en phase grasse x; :

(C.1)

Lobtention des compositions molaires passe par 'établissement de bilans matiére. Cepen-
dant, les rapports molaire entre les deux phases présentes, alcool et grasse, varient entre 'entrée
et la sortie du réacteur. En effet, d’apres 'équation globale de réaction, on passe de 3 molécules
en phase alcool a une seule et d'une seule molécule en phase grasse a trois en fin de réaction. Le
rapport entre les phases change. On introduit donc différents ratios afin de calculer les bilans.
On définit donc :

ne
M= 94 (C.2)

e
nGr

le ratio des phases alcool et grasse en entrée, avec ng,; le nombre de mole totale en phase alcool
en entrée du pilote et ng,, le nombre total de moles en phase grasse en entrée du pilote.

Now
Mg = =2 (C3)
nGr

le ratio des phases alcool et grasse en sortie, avec ng,; le nombre de mole totale en phase alcool
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ANNEXE C : Calcul des compositions molaires dans le mélange a partir des résultats
expérimentaux

en sortie du pilote et ng, le nombre total de moles en phase grasse en sortie du pilote.

e

n
Ry = —& (C4)

s
Gr

le ratio entre I'entrée et la sortie de la phase grasse, et

Now
Ron = — (C.5)

OH
le ratio entre I'entrée et la sortie de la phase alcool. Ces quatre ratios sont liés par I'équation
suivante :
MRg, = MsRoy (C.6)

Le taux de conversion en ester peut étre défini de deux facons différentes en fonction de la
composition d’entrée. En effet, en fonction des expériences traitées, le débit d’entrée contient
ou ne contient pas d’ester. En effet, certains points expérimentaux qui pourront utilisés plus
tard dans les étapes de déterminations des coeflicients de diffusion ont été réalisé a 'TFPEN et
contenaient de I'ester dans la charge. Ainsi, on défini le taux de conversion en ester en se basant
sur l'ester d’entrée ou sur la trioléine d’entrée.On notera respectivement Xg et Xj.

N e
ni—n
g~ g
Xp=——F— (C.7)
E
s _ e
_nNp—ng
- e
T

X} (C.8)

n
avec ng le nombre de mole d’ester en entrée, n}} le nombre de mole d’ester en sortie et neT le
nombre de mole de trioléine en entrée.

En passant aux fractions molaires en phase grasse et en introduisant le ratio Rg,

x$ —x¢ R
Xp= L "B 7 _ B 7 (C.9)
XERGr
t X]SE‘: XERG;« (C 10)
E e :
XTRGr
Les conversions en trioléine et en glycérol liés sont définies comme suit :
S
Xr=1- x_'ef (C.11)
b o2
S
Xgrie=1——= (C.12)
Gri¢
On définit également une conversion en glycérol dans la phase alcool :
ns ne, —nS. —-nt
XG,OH — Goy — Giis Giis Gor (C13)

e e
n
Giis Giis

avec ng, le nombre de mole de glycérol libre solubilisé dans la phase grasse, et ng,;, le nombre
de mole de glycérol lié, qui n'est autre que la somme des nombres de moles des glycérides. En
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passant aux compositions molaires en phase grasse on obtient :

e S )
X.. Rgr—xP, —X
X _ PG G TG~ TG
G,0H = e R
Gr

X
Giig

(C.14)

Les calculs menant aux compositions globales du mélange vont maintenant étre détaillés. Ils
doivent étre menés de deux fagons différentes en fonction de la présence ou non d’ester dans le
flux d’entrée et de la définition de la conversion en ester. Certaines expressions, données dans les
deux paragraphes suivants, varient en fonction de cette conversion.

Expression des ratios et de la fraction en méthanol pour une conversion basée sur
I'ester présent en entrée

Pour chaque méthanol consommé, un ester est formé. On peut donc écrire :

S —_ € S e
Nyreor = Mmeon — (g = 1)
d’ou
s _ e _ e
Nyreor = Mveon ~ XENE (C.15)
En introduisant la fraction molaire en phase grasse de I'ester on obtient les fractions molaires

dans le mélange z; :
XEXE
Z?WEOH = Z]e\/IQOH_ ].+M (C'16)

Les ratio introduits précédemment en équations C.3, C.4 et C.5 sont exprimées en fonction
des fractions molaires :

M M- XEXeE + XG’OHX?;]ié (C 17)
TUxg (1= Xgom) +Xx§(1+ Xg) '

Ron = M (C.18)
O™ M= Xpx§ + X 0%, '
1
RGr = (C.19)

x¢. (1 - Xg,on) +xg(1+ Xg)
lié

Le paragraphe suivant présente les mémes calculs pour une conversion en ester basée sur la
trioléine, X},
Expression des ratios et de la fraction en méthanol pour une conversion basée sur la
trioléine présente en entrée

Dans le cas ot 'ester n'est pas présent en entrée, 'équation C.16 devient :

Xpxsg
Z]S\/IeOH = Zze\4e0H 1+ M (C.20)

La différence entre les deux cas provient du bilan en ester, ou 'on substitue les termes en
n% Xg par n%.X;. On obtient pour les ratios C.3, C.4 et C.5:

M—Xt ¢ +XG’OHXe B
= £ Sné (C.21)

Toxg (- Xgom) +X5.X}
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expérimentaux
M
Ron = — S (C.22)
M- XEXT + XG’OHXG]ié
1
Rgr = (C.23)

- xg (1= Xgom) +x5X],

La suite des calculs permettant d’obtenir les compositions du mélange sont indépendante du
mode de détermination de ces ratios.

Détermination des compositions molaire du mélange a l’'aide des données d’entrée et
des résultats chromatographiques

On note les fractions molaires dans la phase alcool X;. On a pour le glycérol :

X6 XG,OHRGr
_ ié

Xo= C.24
G M; ( )
et pour le méthanol :

2 eon =1- %5 (C.25)

Dans le mélange on connait X, grice aux équations C.16 ou C.20. On peut donc baser
les calculs sur cette valeur de composition. Ainsi, pour les especes de la phase grasse, on défini
un rapport méthanol/espece i Ryeop:; comme suit :

ZS
MeOH
Rypeonsi = p ¢ S S (C.26)
(1= Gyeon + 26,0 %
avec xg; o la composition en glycérol dans le mélange provenant de la phase alcool. En effet le
glycérol peut provenir de la phase grasse ou de la phase alcool.
Les compositions dans le mélange sont ensuite obtenues par la relation suivante :

s Z]s\/IeOH
X =— (C.27)

" Rmeon/i

Dans le cas du glycérol, le ratio entre glycérol et méthanol doit étre calculé en ajoutant deux
termes. L'un provenant de la phase grasse, calculé par I'équation C.26, et un autre provenant de
la phase alcool, calculé comme le ratio des compositions en phase alcool. On a donc pour le
glycérol :

z; x>
MeOH G (C.28)

S S &S
+26 om%6  Xyeon

RpeonIG = i— =
“MeOH

Comme déja évoqué, on a pour la réaction de transesterification, une égalité entre le méthanol
consommé et I'ester formé. Ainsi on a:

— S e __ _ € N
AE =z, —zp=AMeOH = Zy;,01 — Z0e0H (C.29)
On a de plus par bilan sur le méthanol en régime permament :
N _ e e N e c N e c N
Nyeon = Myeoy — (M — 1) — (R + ny — np) — (0, + ny, — ny,) (C.30)
avec n; le nombre de mole de 'espéce i crées au cours de la réaction. Ces nombres de moles crées
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peuvent s'exprimer comme suit :

ng, =ng—ny (C.31)

et
ny = ny+ny—ny, (C.32)

On peut donc modifier 'équation C.30 comme suit :
Mveon = Myveon — 3N — ny) —2(np, — np) — (ny, — nyy) (C.33)

d’ou
AMeOH =3(z7 — z7) + 2(2}, — z}) + (23, — 23) (C.34)
Afin d’obtenir les compositions du mélange, un calcul itératif sur Rg, est réalisé jusqu’a égalité
entre AE et AMeOH.

Détermination des compositions pour les expériences présentant une trés faible conver-
sion

Il est possible que certaines expériences que I'on réalisera présentent des conversions trés
faibles. Les triglycérides ne peuvent alors pas étre quantifiées par chromatographie. En revanche,
les diglycérides, monoglycérides et glycérol sont quantifiés par la méthode de chromatographie.
La quantification de la trioléine provient alors d’'un bilan matiére, basé sur la quantité de
méthanol évaporée lors de la séparation de la phase grasse et de la phase alcool de I'échantillon,
mi}’agH, ainsi que la masse totale de I'échantillon considéré, my,,. On utilise ensuite I'équation
C.33 afin de déterminer la quantité de triglycérides présente dans I'échantillon :

Connaissant la composition a I'entrée de toute les espéces et la composition de sortie en mono
et diglycérides, I'équation C.33 peut étre modifiée afin d’exprimer la quantité de trioléine présente

en sortie en fonction des autres parametres :

N e
"Meon ~ 'MeoH
3
Cette équation donne, une fois les données expérimentales disponibles injectées :

2 1
ny=ng.+ + §(ng —cp)+ g(n]ew —ny) (C.35)

e

e e
_MyAm oM Mespih M m Mexp,
W = ro7MeOH | T (wf) xp —w*]‘)) +—r (WK/I P WS )+ TmeXp (C.36)

N S

3 mexp hMMeOH 3Mp mexp,h 3Mum mexp,h exp;h
S _ evap > . 57 . . 7 faei
avec m exph = meXp my .oy 12 masse d’huile dans I'échantillon en sortie, mesurée expéri

e e > . >z . 4 > \
mentalement, m, ;= m¢, — My.op o, 12 masse d’huile dans I'échantillon en entrée, d’apres

exph
les consignes, M; la masse molaire de I'espéce i, wi la fraction massique en phase grasse
de l'espéce i en entrée et w; la fraction massique en phase grasse de I'espéce i en sortie et
_ e evap 7 r 7 .
AMmeoH = Myeon h ~ Mye oH la masse de méthanol consommée au cours de la réaction
71\ b \ . . 14 . 7
entre deux prélévements en régime permanent. Lester est quant a lui toujours déterminé par

différence :

wp=1-) w; (C.37)
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ANNEXE C : Calcul des compositions molaires dans le mélange a partir des résultats
expérimentaux
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ANNEXE D

COMPLEMENTS DU MODELE
THERMODYNAMIQUE

Présentation des dérivées nécessaires a I'obtention de la fugacité dans
le cas de I'équation d’état de Peng-Robinson

On a vu dans le chapitre 4 'équation conduisant a la fugacité a partir de 'équation d’état de
Peng-Robinson. Celle ci est donnée par I'équation 4.75 :

(GNb I/GN,‘)T,N. i P
1n<p,- = mebmel lis (Z — 1) —In (E(Vmol — bmel))
ama [ |FON analONO 1. | ONbualoND 1, (4.75)
2 \/E b RT Amel bmel .
Umol T (1- \/z) bmel
x In
Umol T 1+ \/z) bmel
avec :
(ameel) ! (1 aNZQ) Q (1 6ND)
ON; Jrn;,, 1-D\N ON; ] (1-D)? AN;
1 ON?ap ONDbp,el OND
— ¢ —_ RTD—¢ 4+ RThpg——
N 0N, ON; mel 5N,
a
— xi|lh— —
Q=2 b o=,
X (D.1)
CRT “"'b;RT

1
1 6N%Q a
N O0N; —Zin(b—ﬁ)ij

1

OND  a; +ln)/i
ON; b;RT C
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ANNEXE D : Compléments du modéle thermodynamique

Expression de la fugacité dans le cas de I'équation d’état de Soave-
Riedlich-Kwong

L'équation de Soave-Riedlich-Kwong dans le cas des mélanges donne :

RT Amel

p= -
Umol — bmel Umol(vmol + bmel)

(D.2)

en considérant la regle de mélange de Wong-Sandler, avec cette fois ci pour les coefhicients a;, b;

etC:
m; = 0.480 + 1.574w; — 0.176w5

RT, ;)?
ai:0.42748( c.) A +m;(1—+/Tp)*

C,l

Tc,i

b; = 0.08664R

c,i

C=-0.693

La fugacité est exprimée par I'équation suivante :

(ameeI/ONi) T,Njzi P
ln(p,- = bmel (Z — 1) —In ﬁ(vm(ﬂ — bme])
Amel [%(aNzamel/aNi)T,N#i] (ameeI/aNi)T,N#i (D.3)
b mel RT Amel b mel
Umol T bmel
xln|———
Umol

avec pour expressions de dérivées les mémes que celles de I'équation de Peng-Robinson,
données en équation D.1. En effet, ces dérivées ne dépendent que de la réegle de mélange et non
de I'équation d’état.

Calcul des coefficients d’interactions binaires et diagrammes ternaires
pour I'équation SRK

Le calcul des coefficients d’interactions binaires est réalisé de la méme maniere que pour
I'équation de Peng-Robinson. Le coefficient d'interaction méthanol-glycérol est régressé sur les
points de la littérature [12, 64]. Les résultats sont donnés en figure D.1.

Les autres coeflicients sont obtenus par I'optimisation sur I'équilibre liquide-liquide-vapeur
a l'aide des points de Barreau et al. [12], Andreatta et al. [6] et Negi et al. [60]. Les valeurs des
coefficients d’interaction dans le cas SRK avec régle de mélange de Wong-Sandler sont données
dans le tableau D.1.

Tableau D.1 - Valeurs des paramétres d'interactions binaires du systeme méthanol-méthyl oléate-glycérol pour
I'équation de Soave-Redlich-Kwong et la régle de mélange de Wong-Sandler

kveonic | keic | kmeon/E o
Equation 4.72 0.1437 0.711 -0.325 506.23
Equation 4.73 0.3438 0.6803 0.5575 456.44

Loptimisation est bien moins efficace qu’avec I'équation de Peng-Robinson, ou o était de
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460 T T T

o — k;j =0 équation 4.72
440 | --- k;j =0 équation 4.73
R N P ki # 0 équations 4.72 et 4.73
420 - "\ e Barreau etal. [12]
A\ N, o Oliveira et al. [64]
~~ 400 [ { —
4
= 380 | .
360 |- -
340 |- .
320

| | | | | | | | |
0 01 02 03 04 05 06 0.7 08 09 1
XMeOH

Figure D.1 - Equilibre liquide-vapeur a la température de bulle entre méthanol et glycérol a P=1 atm pour
I'équation d'état de Soave-Redlich-Kwong et la régle de mélange de Wong-Sandler pour différentes méthodes de
calcul de k;

Iordre de 70. C’est pour cette raison que I'équation de Peng-Robinson a été retenue dans les
travaux.

La figure D.2 montre les résultats pour trois températures a la pression de bulle pour les deux
combinaisons possibles des k; .

Dans le cas utilisant I'équation 4.73, les courbes n'étaient pas exploitables pour k;; = 0.
On remarque de plus quapres optimisation, les diagrammes ternaires dans le cas 4.72 semble
incorrects, particulierement pour T=333 K comme vu en figure D.2(a) ou l'intégralité du
diagramme est biphasique.
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ANNEXE D : Compléments du modéle thermodynamique

(a) T=333.15K (b) T=403.15K

VAVAVAVAVAY

0 02 04 06 08 ) 1
WG WG
(c) T=473.15K Y

0.2 0.8
%,
04 06%
<
0.6 0.4

WG
— kij =0 équation 4.72, --- k;; # 0 équation 4.72,
""" kij # 0 équation 4.73, o  Barreau etal. [12]

Figure D.2 - Diagrammes d'équilibre liquide-liquide du ternaire méthanol-glycérol-oléate de méthyle pour
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ANNEXE E

RESULTATS EXPERIMENTAUX
COMPLEMENTAIRES

On trouve dans cette annexe I'ensemble des résultats expérimentaux non développés dans le
chapitre 5.

Résultats des manipulations effectuées par I'lFPen

I'IFPen a effectué en amont de cette these une série d’expériences sur un pilote, décrit en
chapitre 3. L'étude a porté sur I'influence de la température, de la VVH de la phase huile et du
ratio molaire méthanol/huile d’entrée. On présente en tableau E.3 les résultats bruts obtenus.

Le ratio molaire d’entrée correspond au ratio entre méthanol et phase huile globale. Lhuile
introduite dans le pilote IFPen est constituée en grande partie d’ester, facilitant I'apparition d'une
phase homogene liquide dans le réacteur. On trouve la composition de 'huile d’entrée en tableau
E.1. Le ratio molaire méthanol/trioléine est donc plus élevé que le ratio M spécifié. On trouvera
en tableau E.2 la valeur du ratio méthanol/trioléine correspondant aux ratios méthanol/huile
utilisés.

Tableau E.1 - Composition de I'huile dans la charge du pilote IFPen .

Espece i w; (% masse)
Triglycérides 41.64
Diglycérides 1.24

Esters 57.13

Tableau E.2 - Conversion du ratio molaire méthanol/huile en ratio molaire méthanol/trioléine lors de I'utilisation

dela charge de I'lFPen .
Ratio MeOH/Huile | Ratio MeOH/T
6.45 33.17
4.52 23.22
3.23 16.58
1.94 9.95
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Les deux premiers points correspondent a une référence et la répétabilité de celle-ci. Ensuite
viennent les points permettant I'observation de la VVH de T'huile, ceux servant a caractériser
I'influence de la température, a deux ratios molaire différents et enfin ceux permettant d’observer
I'influence du ratio molaire.

On donne en tableaux E.4 et E.5 les erreurs estimées a I'aide des deux premiéres expériences
listées dans le tableau E.3. La méthode de calcul est la méme que pour les tableau 5.3 et 5.4.

Tableau E.4 - Ecarts types et erreurs expérimentales sur les compositions massiques de la phase huile pour les

expériences de I'lFPen .
Espece i T D M G E
_ _ o o 1 | 0zi (%mol/mol) | 1.7 | 0.3 | 0.1 | 0.01 | 1.9
M=6.45,T=175"C, VV Hyuile = 1.5 1 €2 (%) 20.1 | 10.1 | 4.9 | 20.8 | 3.1

Tableau E.5 - Ecarts types et erreurs expérimentales sur les compositions molaires globale pour les expériences de

I'lFPen.
Espéce i T | MeOH | D M G E
M=6.45,T=175°C, | 0;,; (%mol/mol) | 0.1 0.4 0.03 | 001 | 01 |04
VV Hyyjle = 1.5 B ™1 €41 (%) 20.1 0.6 10.1 | 49 | 123 | 3.1

A nouveau, les erreurs sur 'ester sont en pratique la somme des erreurs absolues sur les autres
composants, puisque sa composition est obtenues par différence avec 100%.

Résultats de I'optimisation de la cinétique de type Eley-Rideal

On trouve ici les figures représentant le calage des constantes du modele cinétique de la
transesterification de la trioléine par le méthanol sur un catalyseur a base de ZnO et Al,O5, donné

en équation 5.15.

3 (a) T, l?; M, G T @ 100 & _ ; ; ‘
= |7 ; = 80/(b) E, MeOH 1
£, 1 E e 1
£ | £
O\O %E o\o 40 [ 1
~ 1[ . | ~
N SRR No20 a
; -8 " | )
0 | Tr=ee =L & 0" T I |
140 160 180 200 220 140 160 180 200 220
T (°C) T (°C)
+ T, e T, Eq.5.15, oD, ----D,Eq.5.15, ¢ M, — M, Eq.5.15,
oG, ---G,Eq.515 eE, —E, Eq.5.15, aMeOH, --- MeOH, Eq.5.15

Figure E.1 - Evolution des compositions molaires globales en fonction de la température pour la cinétique 5.15.
Points expérimentaux et modélisation. R = 27.63, T = 1025, dj, = 355-400 um, meata = 6.19 g, 2 réacteurs.
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100

T T

(b) E, MeOH
fa = 80 f-----o___ & —
o c | S TE=all & _
£ E 60 e 1
E E
S S i
N o200 ]
[ ]
0 | LT B, 0 | | |
140 160 180 200 220 140 160 180 200 220
T(°C) T (°C)
+ T, e T, Eq.5.15, oD, ----D,Eq.5.15, ¢ M, — M, Eq.5.15,
oG, ---G,Eq.5.15 eE, —E,Eq. 515 2+MeOH, --- MeOH, Eq.5.15

Figure E.2 - Evolution des compositions molaires globales en fonction de la température pour la cinétique 5.15.
Points expérimentaux et modélisation. M =9, T = 740 s, d), = 355 — 400 um, mcaq = 4.36 g, 1 réacteur.

(a) T,D,M, G -8 N (b) E, MeOH
m_.---~ N i
_ 50 B,
S 10 @_.-- 13
E @ £
= -7 o
£ S
N m N
TR
0 | e [ DA ST T f Qe | | | |
1,000 1,500 2,000 2,500 1,000 1,500 2,000 2,500
7 (s) 7 (s)
+ T, e T, Eq.5.15, oD, ----D,Eq.5.15, ¢ M, — M, Eq.5.15,
oG, ---G,Eq 515 eE, —E,Eq5.15 2MeOH, --- MeOH,Eq.5.15

Figure E.3 - Evolution des compositions molaires globales en fonction du temps de passage T pour la cinétique
5.15. Points expérimentaux et modélisation. T = 200 °C, M =5, dyp = 355—400 um, meqtq = 4.36 g, 1 réacteur.

Détermination du retard introduit par le régulateur de pression

Afin d’étre capable d’exploiter le modele hétérogene et son régime transitoire de maniére
efficace, il doit décrire le pilote développé le plus fidélement possible. Ainsi, il doit étre capable
de reproduire la tuyauterie du pilote, ol la dispersion est possiblement présente, surtout devant
la longueur anticipée de la tuyauterie. Cette tuyauterie est la principale responsable du retard
pur observé expérimentalement. Le modele de ces tuyaux a été présenté en chapitre 4. La
documentation du régulateur de pression en sortie du pilote ne renseigne en revanche pas sur
le volume interne de I'appareil. Ainsi, il est important d’évaluer ce dernier, a 'aide de mesures
expérimentales.

Afin de déterminer le volume du régulateur, des mesures du volume total du pilote ont été
réalisées. Au démarrage de plusieurs expériences, on a recueilli 'huile en sortie lorsque 'on
attendait le point initial & . Cette huile recueillie a été pesée puis par mesure de densité, on
en a déduit le volume. Les résultats sont donnés en tableau E.6.

Une fois ce volume connu, on lui soustrait les volumes que I'on connait déja : les tuyaux, les
2 réacteurs chargés de catalyseur et de SiC, le mélangeur chargé de SiC. Les réacteurs ont un
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(a) T,D,M, G [ (b) E, MeOH A
8o/ e
15 | | -
= . = B e
g 3 g 60 .-~ :
3 1005 3 I
g é g 40| i
X X
oL EET T S = ®
N : I e e
0 | | | |
5 10 15 20
M
+ T, e T,Eq.5.15, oD, ----D,Eq.5.15, o M, — M, Eq. 5.15,
oG, ---G,Eq.515 eE, —E,Eq.5.15, aMeOH, --- MeOH, Eq.5.15

Figure E.4 - Evolution des compositions molaires globales en fonction du ratio molaire d’alimentation M pour la
cinétique 5.15. Points expérimentaux et modélisation. T =185 °C, 7 =740, dyp =355 —400 um, meqq =4.36 9, 1
réacteur.

Tableau E.6 - Estimation du volume total du pilote.

Exp Thl1 Th2 Th3 9 10 | Moyenne
Vi (mL) | 30.02 28.89 247 239 26.17 | 2674

volume de Vieaet = 6 mL, et la porosité du lit de catalyseur est de €7 ¢4, = 0.4047 et celle du lit de
SiC est de € gic = 0.407. Le mélangeur a un volume de V;;,¢; = 2.26 mL. On utilise 'expression
suivante afin de calculer le volume du régulateur :

Vieg = Vot — Viuyaux — €1,cat Vreact = €1,8iC (Vreact + Vinel) (E.1)

On a donc un volume restant de :

Vieg = 5.39mL

Le modéle considére donc une zone de 5.4 mL introduisant un retard lié au régulateur de
pression. Le retard introduit par ce régulateur, freg est donc égal a:

lreg = Vreg/Qtot (E.2)

Détermination du maillage du modéle hétérogéne afin de stabiliser les
profils en régime transitoire

Avant l'utilisation du modele hétérogene, il est nécessaire de vérifier sa stabilité, principa-
lement lors du régime transitoire. Le modele développé est intrinsequement stable de par sa
nature implicite, mais sa précision nécessite de déterminer le degré de discrétisation spatiale des
réacteurs, du catalyseur, du mélangeur et des tuyaux ainsi que la discrétisation temporelle. Le
manque de précision en régime transitoire est1ié a la présence de « fausse dispersion », introduite
par le schéma de discrétisation « upwind ». Lutilisation d'un schéma « cell-centered » aurait pu
permettre de diminuer ce phénomene de fausse dispersion, comme évoqué au chapitre 4, mais

ne l'aurait pas éliminé pour autant. On vérifiera apres optimisation des constantes de diffusion
ulAz

que les coefhicients de dispersion axiale sont supérieurs a ce coefficient numérique égal a —
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ce qui limitera son impact. Dans le cas contraire un ajustement du maillage sera nécessaire

Lorsque I'on cherche a obtenir uniquement le régime permanent, une discrétisation relative-
ment grossiere peut suffire. En revanche, lors de la simulation du régime transitoire, les profils
obtenus dépendent grandement de la discrétisation spatiale et temporelle du modele. Ce régime
transitoire va présenter des fronts de concentrations modélisés en sortie de pilote qui dépendent
du maillage. En I'affinant, le profil de ces concentrations en fonction du temps se stabilise vers une
solution donnée. La figure E.5 illustre ce probléme en représentant le profil de fraction massique
dans T'huile en trioléine en sortie du pilote tel quil est calculé par le modele pour différents
maillages pour des conditions opératoires fixes.

40 | 2 7
3 30| |
5
e 20} 1
~
g — [20,10,300,10]
ol - - - [40,20,400,20]
...... [80,30,500,30]
O | ----[100,50,600,40]
0 0.5 1 1.5 2 2.5

t (h)

Figure E.5 - Affinage du maillage hétérogéne pour le régime transitoire. Teneur massique en trioléine dans I'huile
pour différents maillages en fonction du temps. Légende : nombre d'éléments dans le [réacteur, mélangeur, tuyaux,
catalyseur].

Le temps de calcul pour le maillage le plus grossier est de 50 secondes, et pour le maillage le

plus fin, 150 secondes.

La discrétisation de chaque partie du pilote simulée est affinée progressivement jusqu'a une
stabilisation du profil en régime transitoire pour les conditions choisies. On se place dans les
conditions suivantes pour parvenir a cette discrétisation: M =9, T = 185 °C, 7 =740's, d), = 375
pum.

Le régime transitoire se stabilise pour le maillage donnée en tableau E.7. Le pas de temps
utilisé est de At =1s.

Tableau E.7 - Discrétisation optimale conduisant a une réponse stable du régime transitoire pour un temps de
calcul minimal.

Réacteur | Mélangeur | Tuyaux vide | Catalyseur
Nombre d’éléments 80 30 500 30

Un discrétisation plus fine n'apporte pas une précision particuliérement plus importante mais
augmente le temps de calcul. Ce maillage est donc conservé.

Evaluation de la dispersion numérique dans le modéle hétérogéne

On a dans un premier temps déterminé un maillage permettant d’obtenir des résultats stables
en amont de la détermination des coefficients de diffusion des espéces. Une fois la cinétique et
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les coefficients de diffusion déterminés, il est important de vérifier que le modéle développé ne
produise pas une disperson numérique trop importante. Cette dispersion, qui avait été évoquée
en chapitre 4, peut étre évaluée a I'aide de 'équation 4.16 :

ulAz
Dpym = T (4.16)

La discrétisation spatiale choisie en tableau E.7, qui donne Az = 2.7 x 10> m dans le réacteur
de longueur 21.6 cm. On se place pour effectuer la comparaison dans le cas de la géométrie du
pilote développé au LRGP, avec M =9, g = 740 s et T = 185 °C. On consideére la dispersion
dans les tubes vides, dans le réacteur et le mélangeur. On trouve en tableau E.8 les valeurs des
pas d’espace correspondant a chaque partie du pilote, la dispersion numérique qui en découle et
la dispersion numérique de chaque espece. On considére le tube vide le plus long.

Tableau E.8 - Comparaison des coefficient de dispersion axiales et du coefficient de dispersion axiale numérique lié

au modéle.

Tube vide | Mélangeur | Réacteur
Az (m) 93x107° | 2.8x107° [ 2.7x107°
up (m?.s7') | 521x1073 | 28x107* | 2.8x107*
Doum (m?.s71) [ 2.42x107° | 39x1077 | 3.8x1077

Dy ;i delespece i
T 81x10 % [ 54x1077 [ 5.4x107"
MeOH 82x107% | 1.2x1077 | 1.2x1077
D 3.6x107° | 24x1077 | 24%x107"
M 9.1x107% | 1.3x1077 | 1.3x1077
G 1.4x107° | 1.6x1077 | 1.6 x 1077
E 1.6x107° | 1.7x1077 | 1.7x 1077

On observe que la dispersion dans les tuyaux est largement supérieure a la dispersion induite
pasle modele. En revanche, les ordres de grandeur sont les méme dans le réacteur et le mélangeur.
Un raffinement du modele a été effectué, afin de diminuer le pas d’espéce dans le réacteur et le
mélangeur, nayant aucun effet sur les résultats. Le maillage donné en tableau E.7 a donc été
conserve.
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ANNEXE E : Résultats expérimentaux complémentaires

260



ANNEXE F

RESULTATS DES CAS OPTIMISES APRES
MISE EN PLACE DU RECYCLAGE DU
METHANOL

On trouvera dans cette annexe les PFD correspondant aux cas obtenus par optimisation dans
le dernier chapitre apres la mise en place d’'une boucle de recyclage du méthanol.
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Figure F.1 - PFD de I'unité de production de biodiesel a un étage optimisée avec mise en place de la boucle de

recyclage du méthanol.
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ANNEXE G

ANALYSE DE SENSIBILITE DU MODELE
DE PROCEDE A DES VARIATIONS DE
TEMPERATURE, RATIO MOLAIRE ET
COEFFICIENT DE DIFFUSION DE LA

TRIOLEINE

Une analyse de sensibilité rapide du modele de procédé développé sous matlab est conduite
dans cette annexe. Les calculs sont effectués sur un seul étage de réaction séparation, avec
évaporation sous vide du méthanol en sortie.

On effectue une analyse de la sensibilité de de certains résultats du modele en fonction de
variations de + 10% de la température, du ratio molaire et du coeflicient de diffusion moléculaire
de la trioléine. On observe I'influence des variations sur la conversion en trioléine, la conversion
en glycérol lié et le rendement en ester. Les influences couplées ne seront pas étudiées. Les
tableaux G.1, G.2 et G.3 montrent les influences des variations des différents parametres sur
les résultats.

Tableau G.1 - Sensibilité de la conversion en trioléine en fonction des variations de différents parameétres, en % de
la valeur obtenue pour les parametres de base.

Base T=200 °C M=20 | T=200 °C M=5 | T=160 °C M=20 | T=160 °C M=5
T +10% 0.1 1.5 4.3 10.0
-10% -1.0 -4.7 -9.4 -14.8
M +10% 0.0 0.5 -0.2 2.2
-10% 0.0 -0.8 0.1 -2.8
Dy, +10% 0.0 0.2 0.6 1.0
’ -10% 0.0 -0. -0.8 -1.2

Les plus grandes influences sur les résultats sont liées a une variation de température, avec
des écarts pouvant atteindre les 15 %, soit un pourcentage plus élevé que la variation elle méme.
Le modele est sensible a la température. Cependant, il faut noter que les plus grandes influences
sont a basse température bas ratio molaire, 1a ou le modéle est probablement le moins fiable étant
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ANNEXE G : Analyse de sensibilité du modele de procédé a des variations de température, ratio
molaire et coefficient de diffusion de la trioléine

Tableau G.2 - Sensibilité de la conversion en glycérol lié en fonction des variations de différents parametres, en %

de la valeur obtenue pour les paramétres de base.

Base T=200 °C M=20 | T=200 °C M=5 | T=160 °C M=20 | T=160 °C M=5
T +10% 0.2 1.9 5.1 11.8
-10% -1.3 -5.7 -10.6 -16.6
M +10% 0.0 1.4 -0.1 3.3
-10% 0.0 -2.2 0.0 -4.2
Dy, +10% 0.0 0.3 0.7 1.1
’ -10% 0.0 -0.3 -0.9 -1.3

Tableau G.3 - Sensibilité du rendement en ester en fonction des variations de différents paramétres, en % de la

valeur obtenue pour les paramétres de base.

Base T=200 °C M=20 | T=200 °C M=5 | T=160 °C M=20 | T=160 °C M=5
T +10% 0.1 1.4 4.8 11.1
-10% -1.2 -5.2 -10.1 -16.0
M +10% 0.0 0.9 -0.2 2.7
-10% 0.0 -1.3 0.0 -3.4
Dy +10% 0.0 0.3 0.7 1.1
M -10% 0.0 -0.3 -0.8 -1.3

donné la complexité de la thermodynamique du systeme. Les étapes de séparation sont difficiles
a simuler lorsque la trioléine est fortement présente dans le mélange.

Linfluence d’'une variation du ratio molaire est relativement faible, tout comme celle d'une
variation du coeflicient de diffusion de la trioléine. Linfluence des parameétres sur la teneur en
ester dans la phase et son rendement sont identiques, les deux décrivant la méme grandeur.
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Nomenclature & abréviations

NOMENCLATURE & ABREVIATIONS

Abréviations
Dioléine

E Ester
Glycérol

Gr Phase grasse

M

Monooléine

MeOH Meéthanol

OH

Phase alcool

Lettres grecques

Emypeon =

AE

— @ _
AmMeOH - mMeOH,co m

evap s

MeOH ~ ""*MeOH,calc Erreur entre
evap
MeOH

théorie et pratique sur le méthanol dans
Iéchantillon en sortie dans un prélévement
d’une heure

Ester formé

evap
Meoy Masse moyenne

de méthanol consommé au cours de la
réaction dans un prélévement d’une heure

AMeOH Méthanol consommé

Argys Pas de discrétisation dans le solide a

At
AVp
AV

AVpgr

linterface liquide solide
Pas de temps (s)
Volume élémentaire dans le solide (m®)
Volume élémentaire au centre du solide

(m®)

Volume élémentaire a la surface du
solide (m3)

PFD
PR
RPA

SRK

WS

AZE

AZN

AZS

AZW

Process Flow Diagram
Peng-Robinson

Réacteur Parfaitement Agité
Soave-Redlich-Kwong
Trioléine

Wong-Sandler

Pas de discrétisation spatiale dans le fluide
entre P et E (m)

Pas de discrétisation spatiale dans le solide
entre Pet N (m)

Pas de discrétisation spatiale dans le solide
entre S et P (m)

Pas de discrétisation spatiale dans le fluide
entre W et P (m)

Av=vc+vp—va—vg Somme des coeflicients

=

Yi
Iy

stoechiométriques

Facteur d’efficacité du catalyseur dans le
modele pseudo-homogeéne

Viscosité
Coefficient d’activité de I'espece i
Coefficient d’activité résiduel du groupe k

Coeflicient d’activité résiduel du groupe k
dans une solution ne contenant que I'espéce
i

267



Nomenclature & abréviations

% Viscositée dynamique du fluide (Pa.s)
v =ule; Vitesse interstitielle (m®)
Vi Coeflicient  stoechiométrique relatif a
Pespece i (positif pour les réactifs et les
produits)
vi,j  Coeflicient steechiométrique de l'espece i
dans la réaction j
Wj Facteur acentrique de I'espéce i
Qpr Section du réacteur (m®)
OF Fraction volumique moléculaire de I'espéce
i
Fd;,
¢ps = ———— Critére de Weisz
36D,ffCs
v Fraction du débit de recyclage de méthanol
envoyée dans le réacteur j
Pcatas Masse volumique structurelle du catalyseur
(kg.m™3)
o Masse volumique du fluide (kg.m™3)
Pi Masse volumique de I'espéce i (kg.m_?’)
o Critére de convergence ou d’optimisation
ow; Ecart type des mesures de compositions
massiques de I'espece i dans la phase grasse
0.; Ecart type des mesures de compositions

molaires de I'espéce i dans le mélange

Lettres romaines

r Vitesse moyenne de réaction (mol. m=3.s7)

X Fraction molaire de 'espéce i dans la phase
alcool

Wi Fraction massique de l'espece i dans la
phase grasse

Xj Fraction molaire de 'espéce i dans la phase
grasse

W Puissance d’'une pompe (W)

2 Puissance thermique d'un bloc sous Aspen
Plus (W)

D, Puissance nécessaire au fonctionnement
d’un échangeur (W)

Ag Aire de I'espece E sur le chromatographe

a; Activité de I'espéce i
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T4(1+R) ,

71 = ———— Temps de passage dans le réacteur
2(1+aR)

1 (s

T
Ty = ?g Temps de passage dans le réacteur 2 (s™?)

Vr1+V]
Tg= TR Temps de passage global dans le
Qa0+ Qpo
systéme (s7h
0; Fraction surfacique moléculaire de I'espece
i
Om Fraction surfacique du groupe m
mgo - mgxp ..
€m,.,, = ———— Erreur entre masse théorique
o mgxp
et expérimentale d’échantillon
£ Porosité du lit de catalyseur
Ep Porosité interne du catalyseur

€5 =1—¢; Fraction de solide dans le lit

€w,;  Erreur des mesures de compositions mas-
siques de I'espece i dans la phase grasse

€zi  Erreur des mesures de compositions mo-
laires de 'espece i dans le mélange

@i,j  Fugacité de 'espéce i dans la phase liquide

J
@;v Fugacité de 'espece i dans la phase vapeur

L .
&= Ft Fraction de phase de la phase liquide i

6
as = d—(l —¢&;) Aire interfaciale du catalyseur (m)
p

Apr  Aire de I'étalon sur le chromatographe

aij Parameétre d’intéraction de groupe entre les
groupes i et j

(on Concentration de référence pour lactivité
chimique (mol.m™3)

L e s . . ..

C,; Capacité calorifique molaire liquide de
Pespece i (J.mol™L.K™1)

Cio Concentration en espéce i en entrée du
systéme (mol.m™)

Cij»  Concentration en espece i en entrée du
réacteur R(j+1) (mol.m™3)

Cij Concentration en espéce i en sortie du

réacteur Rj (mol.m™>)



Nomenclature & abréviations

Ci Concentration en espeéce i (mol.m™3)
Dy, Diffusivité moléculaire (m.s™)
dy Diametre du catalyseur (m)
d; Diameétre interne du tube ou du réacteur
(m)
D.g; Diffusivité effective de I'espéce i dans el
catalyseur (m.s™h)
D, Dispersion axiale de 'espéce i (m?.s7)
Da'™V = CX‘(‘;”D_Ik_lrg Nombre de Damkohler
global relatif a I'espéce A pour la réaction
inverse

Da'V = CXS”B_l k17g Nombre de Damkéhler glo-

bal relatif a espéce A pour la réaction en

sens direct
Da" VY1 +R
Dai_l) = # Nombre de Damkohler
2(1+aR)Ve*vp

relatif a I'espéce A pour la réaction inverse
dans le premier réacteur

o _ DaP1+R)

L7 2L+ aR)vatvs
latif a 'espéce A pour la réaction en sens

direct dans le premier réacteur

Nombre de Damkohler re-

Da™V
DafV=— " —
2 201+ R)yvetvo-l
relatif a I'espéce A pour la réaction inverse
dans le premier réacteur

Nombre de Damkohler

1
o _ Da®

2 2(1+R)VA+VB—1
relatif a l'espéce A pour la réaction en sens

direct dans le premier réacteur

Nombre de Damkohler

dVi = (e;+&5ep)dVR Volume différentiel de li-

quide (m®)
dVr  Volume différentiel du réacteur (m®)
dVs  Volume différentiel de solide (m®)
Ex Exergie a fournir au procédé en terme
d’échangeurs et de pompes (W)
F Débit molaire total dans le flash (mol.s™!)
rdp _ .
fe= Fraction de résistance au transfert ex-
6k;Ce
terne
F? Débit molaire en espeéce i dans le réacteur a
t=0 (mol.s™1)
F;.  Débit molaire de I'espece i en entrée du
procédé Esterfip (mol.s™)

Firj Débit d’espece i entrant dans le réacteur j
ne provenant pas de la boucle de recyclage
du méthanol (mol.s—1)

F;s  Débit molaire de I'espéce i en sortie du
procédé Esterfip (mol.s™1)

F; v Débit d’espéce i provenant de la boucle de
recyclage en méthanol (mol.s-1)

Fio Flux molaire en espece i en entrée du sys-
téme (mol.s™1)

Fij Flux molaire en espéce i en entrée du réac-
teur R(j+1) (mol.s™1)

Fij Flux molaire en espéce i en sortie du réac-
teur Rj (mol.s™)

ki Constante cinétique de la réaction en sens
direct

k; Coefficient de transfert de matiére liquide-
solide (m.s™)

k-1  Constante cinétique de la réaction inverse

Di,j . > oy .
Ki = Coeflicient de partage de l'espéce i
i3
entre la phase vapeur et la phase Lj

ki Coeflicient de transfert de matiére li-
quide/solide pour I'espece i (m.s™h)

L' Débit molaire dans le flash en phase liquide
L1 (mol.s™1)

L1 Débit molaire dans le flash en phase liquide
L2 (mol.s™Y)

M Ratio molaire entre les phases alcool et
grasse en entrée du pilote

Fpo . . . ,
M = — Ratio molaire en entrée du systéme
Fao

m¢,  Masse théorique d’'un échantillon sur un
prélévement d’une heure

mgxp Masse expérimentale moyenne des échan-
tillons sur un prélévement d’une heure

Mpne Masse molaire de mélange (kg.mol™t)

s _ .S e ST ,
My teOH cale = WhteonMeo Masse théorique de mé-
thanol en sortie dans un prélevement d’une

heure

e ’ . z 7

Myeon,co Masse théorique de méthanol en entrée

sur une période d’une heure, d’aprés la
consigne du débitmetre

evap

Myteon

Masse de méthanol évaporée au turbovap
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Nomenclature & abréviations

Mpoli Masse molaire de l'espéece i (kg.mol )
Mg Masse injecté de I'espéce E (g)
Ms  Ratio molaire entre les phases alcool et
grasse en sortie du pilote
Mgr Masse injecté de I'étalon (g)
N Nombre totale de mole dans un mélange
n? Nombre de mole de I'espéce ou de la phase
i en entrée du pilote
n; Nombre de mole de I'espeéce ou de la phase
i en sortie du pilote
N; Nombre totale de mole de 'espece i dans un
mélange
nG  Nombre de groupes dans le mélange dans la
corrélation UNIFAC-LLE
nS Nombre d’espéces dans le mélange dans la
corrélation UNIFAC-LLE
po Pression standard, 100 000 Pa
P.;  Pression critique de 'espéce i (Pa)
Pey = Nombre de Péclet axial
€1a
Pe,, = - Nombre de Péclet moléculaire
“'m
Qo Débit volumique dans le réacteur a t=0
(m3.s7)
qi Surface moléculaire de Van der Waals de
lespeéce i
qi débit volumique en espéce B entrant dans le
réacteur Ri (m3.s7)
Qr Surface du groupe k
aifayp . o
Qr = ——, Quotient de réaction
ay ag
Q; débit volumique en espeéce i (m3.s7)
Qr;  débit volumique dans le réacteur Ri
(m3.s71)
r Vitesse de réaction (mol.m™3.s71)
_ Qpo . . . N
R = —— Ratio volumique en entrée du systéme
A0
Rmin Valeur minimale du ratio volumique

d’alimentation R nécessaire pour obtenir
un optimum en conversion de I'espece A
par étagement de B.
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T Volume de Van der Waals de I'espeéce i

r Vitesse de la réaction j rapportée a la masse
de catalyseur (mol.kg,l,.s7h)

Contribution volumique du groupe k

Ratio entre I'entrée et la sortie de la phase
grasse

Ruyreorrri Ratio molaire entre méthanol et espece i

dans la phase globale
Rom  Ratio entre I'entrée et la sortie de la phase
grasse
udpp y .
Re = ——— Nombre Reynolds de particule
Hf
So Surface d’échange entre le fluide et la
couche limite (m?)
Sn Surface d’échange entre le point P et le point
N au nord (m®)
Ss Surface d’échange entre le point P et le point
Sausud (m?)
S50  Surface d’échange entre le solide et la
couche limite (m?)
Sc= Hy Nombre de Schmidt
PfDm
Sh; = Nombre de Sherwood
m,i
So Terme source regroupant la réaction
(mol.m=3.s71)
Temel Température critique de mélange (K)
treac  Temps caractéristique de réaction (s)
Tret  Température de référence (K)
Te Température d’entrée d’'un bloc sous Aspen
Plus °C)
t Temps caractéristique de réaction (s)
T Température de sortie d'un bloc sous Aspen
Plus °C)
T.;  Température critique de 'espéce i (K)
T.;  Température critique de 'espéce i (K)
T)i= Température réduite relative a I'espece i
c,i
u Vitesse du fluide en fit vide (m.s™Y)
Vv Débit molaire dans le flash en phase vapeur
(mol.s™1)



Xg

Xi
Xm
Xai

irr
XAi

Volume molaire critique de mélange  (K)
(m®.mol™)

(K)
(m®)
Conversion en ester basée sur la trioléine
d’entrée

Volume molaire du mélange
Volume molaire critique de 'espéce i

Volume du réacteur i

Conversion en ester basée sur lester
d’entrée

Fraction molaire de I'espece i
Fraction du groupe m
Conversion en espéce A dans le réacteur Ri

Conversion en espéce A en sortie du réac-
teur Ri dans le cas d’une réaction totale
d’ordre 2

Conversion en espéce A en sortie du réac-
teur Ri dans le cas d’une réaction équilibrée
d’ordre 2 et de constante d’équilibre K5 = 1

eq
XAi

Xa

Zj

VVHpuie Vitesse volumique horaire

k;

Qm,tot

Conversion en espece A a I'équilibre ther-
modynamique en sortie du réacteur Ri

Conversion globale en espece A dans le
systéme

Conversion en glycérol lié

Fraction molaire de 'espéce i dans la phase
liquide j

Fraction molaire de 'espéce i dans la phase
vapeur

Fraction molaire de I'espéce i dans le mé-
lange global

(hh

Coefficient de transfert de matiére liquide-
solide (m.s™Y)

Débit massique totale dans le réacteur a t=0
(kg.s_l)
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Ftude expérimentale et théorique de la transestérification des huiles végétales par catalyse
hétérogene : approche multi-étagée du procédé de synthése du biodiesel

Un exces de réactif est souvent utilisé pour améliorer les conversions des réactions chimiques
équilibrées. Un exemple est la synthese du biodiesel par catalyse hétérogéne, réaction soumise
a des limitations thermodynamiques et physico-chimiques, qui est généralement effectuée avec
un large exces de méthanol, conduisant a un cott de séparation important.

L'étude expérimentale et la modélisation numérique du systeme réactif de la transestérifica-
tion d’huile végétale sur un catalyseur hétérogéne a base d’aluminate de zinc nous permet de
déterminer quels sont les phénomeénes les plus limitants lors de la synthese du biodiesel et de
comprendre I'effet de I'exces de méthanol. On observe ainsi des limitations liées a la cinétique,
thermodynamique ou encore a la diffusion dans le catalyseur. Cette étude nous conduit de plus
alidentification de laloi cinétique et de ses parameétres et aux constantes de diffusion des especes.

Une technique de déplacement d’équilibre par étagement d’'un réactif sur une série de
réacteurs est étudiée dans le but de réduire I'excés mis en place. Bien que prometteuse dans des
cas spécifiques, elle n'est pas applicable au systéme considéré dans ce travail.

Enfin une simulation numérique du procédé Esterfip-H de synthese du biodiesel dans son
ensemble, mettant en place un modele hétérogéne de réacteur considérant les limitations au
transfert de matiére ainsi qu'un modele thermodynamique permettant la simulation des étapes
de séparations, est réalisée. Loptimisation du modele nous permet de réduire la consommation
énergétique du procédé ainsi que 'exces de méthanol nécessaire a une conversion élevée tout en
en conservant sa configuration actuelle.

Mots clés : Etagement, modélisation, procédé Esterfip-H, régime transitoire, diffusion, ciné-
tique
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Experimental and theoretical study of the transesterification of vegetable oils by
heterogeneous catalysis : multi-stage approach of the biodiesel synthesis process

The conversions of chemical equilibriums are often enhanced through the use of an excess of
reactant. An example is the heterogeneously catalyzed biodiesel synthesis, a reaction that is
limited by its thermodynamics as well as chemical and physical phenomena, and which is usually
carried out with an excess of methanol, leading to high separation costs.

The experimental and theoretical study of the system of vegetable oils transesterification on
a zinc aluminate catalyst enables us to precisely determine the limiting phenomena occurring
during biodiesel synthesis as well as to understand the effects of an excess of methanol on the
system. Limitations are identified in the kinetics and thermodynamics of the system as well as in
the diffusion inside the catalyst particles. The study also enables us to determine the kinetic rate
law, its parameters and the diffusion coefficients of the species.

An equilibrium shifting technique of reactant staging on a series of reactors is studied in
order to reduce the excess of reactant needed. Even though promising in specific cases, it cannot
be applied for the considered system.

Finally a numerical simulation of the Esterfip-H process of biodiesel synthesis is conducted,
using a heterogeneous model of reactors and a thermodynamics model to simulate the separation
steps. The optimization of this model enables us to reduce the energy consumption of the process
as well as to reduce the methanol excess that is needed while conserving the current process
configuration.

Keywords : Staging, modeling, Esterfip-H process, transient regime, diffusion, kinetics
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