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Résumés



Study of a structured reactor based on high performances heat plate exchanger within a
detailed compartments model
The implementation of exothermic chemical reactions is strongly limited by the dissipation of

the heat generated. Because of this, a new concept of structured heat exchanger reactor has
been developed by Alfa Laval. This reactor is named OPR (Open Plate Reactor). This reactor
is based on high performances heat plate exchanger in which small inserts allow a good
mixing of the reactants. Moreover the reactants may be injected in several points whereas
numerous configurations allow to alternate co-current and counter-current flows between

reactive fluid and cooling fluid depending on the needs.

Residence Time Distribution (RTD) experiments have been carried out to characterize the
fluid behaviour. The experiments have been conducted in a large range of operating flow-
rates and for several viscosities. The flow behaviour has been modelled by the perfect mixing
cells in series exchanging with a stagnant zone. The time of exchanging and the volume of the
stagnant zone have been precisely estimated as a function of viscosities and flow-rates.
The heat and mass balances have been added into this model in order to simulate three
chemical reactions in homogeneous liquid medium for which the kinetic’s is well known:

e Alkaline hydrolysis of ethyl acetate,

e Alkaline hydrolysis of ethylene glycol diacetate,

e Oxidation of sodium thiosulphate by hydrogen peroxide.
A reasonable agreement has been found between experimental results and simulations both
for productivity and selectivity of the reactions. For the exothermic reaction the experimental
and simulated temperature profiles have been compared. The model gives a reasonable
representation except under certain conditions for which the amplitude of the hot point is over
estimated. This difference provides that the axial conduction in the solid is not taken into
account in the model. The model has been used to study the behaviour of the reactor for

several configurations for which experimental results are not still available.

Moreover a new concept of compartmental model has been developed to simulate the results

obtained with reaction tests for micro mixing evaluation of the reactant’s inlet.

Key-words: Heat exchanger reactor, exothermic reactions, micro-mixing,
intensification, RTD, compartments model



Etude d’un réacteur chimique structuré de type échangeur a plaques hautes
performances a I’aide d’un modéle a compartiments détaillé.
La mise en ceuvre de réactions chimiques exothermiques est fortement limitée par la

dissipation de 1’énergie libérée. Afin de proposer une solution a ce probleéme, un nouveau type
de réacteur multifonctionnel a été développé par la société Alfa Laval. Ce réacteur chimique
est un échangeur de chaleur a hautes performances au sein duquel des chicanes ont été
introduits pour améliorer le mélange. Par ailleurs, les réactifs peuvent étre injectés a différents
points du réacteur. De plus, de nombreuses configurations de circulation des fluides réactifs et
caloporteur sont possibles. L’OPR (Open Plate Reactor) contenant 3 passes, 1’écoulement de
ces deux fluides peut étre alterné a co- ou contre-courant dans chaque passe d’ou 8
configurations sera possible.

Afin d’étudier I’écoulement, des mesures de Distribution des Temps de Séjour (DTS) ont été
réalisées pour de nombreuses conditions opératoires et pour différentes viscosités de fluide.
L’écoulement a été modélisé par le modele des mélangeurs en cascade avec échange avec une
zone stagnante. Les temps d’échange et la proportion de volume stagnant ont été précisément
estimés en fonction des débits et des viscosités. Les bilans de chaleur et de matiere ont été
inclus dans ce modele afin de simuler trois réactions chimiques en milieu liquide homogene et
pour lesquelles les cinétiques de réaction sont connues :

e Hydrolyse alcaline de I’acétate d’éthyle

¢ Hydrolyse alcaline de I’éthyleéne glycol diacétate

e Oxydation du thiosulfate par le peroxyde d’oxygene
Un accord satisfaisant a été obtenu entre les résultats expérimentaux et le modele au niveau de
la productivité, conversion et de la sélectivité des réactions. Pour la réaction exothermique, les
profils de température expérimentaux ont ét€ comparés avec ceux obtenus par le modele. Les
résultats obtenus par le modele s’accordent bien avec ceux des expériences. Cet accord est
moins satisfaisant pour certaines conditions opératoires ou la température du point chaud est
surestimée. Cet écart a é€té imputé a la conduction axiale dans le solide, non considérée dans le
modele. Le modele a aussi été utilisé pour étudier le comportement du réacteur dans des

configurations pour lesquelles il n’y a pas de données expérimentales.

De plus, un nouveau concept de modele a compartiments a été développé pour simuler les
résultats obtenus avec des réactions tests de micromélange au niveau des injections des
réactifs.

Mots clés : Réacteur échangeur de chaleur, réactions exothermiques, micromélange,
intensification, modéles a compartiments
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1. Contexte général

Malgré les progres enregistrés ces vingt dernieres années, les industries chimiques

continuent activement d’améliorer leur compétitivité en travaillant sur :

¢ Ladiminution des cofits énergétiques,

e [’amélioration de la sécurité des procédés,

e Jle respect de I’environnement et en particulier la limitation des produits
secondaires indésirables.

Les réactions exothermiques sont les plus difficiles a mettre en ceuvre en raison de la
difficulté a éliminer rapidement la chaleur produite. Afin de limiter les risques
d’emballement, il est souvent nécessaire de travailler avec des concentrations faibles qui

limitent fortement la productivité.

Les démarches permettant ces améliorations consistent en une optimisation du
fonctionnement des procédés ou le développement de nouveaux réacteurs et procédés. Les
Réacteurs Parfaitement Agités (RPA) font partie des réacteurs les plus communément utilisés
dans D’industrie chimique et en particulier dans D’industrie pharmaceutique. Ce type
d’industrie privilégie encore la production en réacteur batch par lot numéroté dont la
tracabilité est assurée. Ces réacteurs, auxquels une pale en rotation ou une turbine de
mélangeage est adaptée, peuvent é&tre configurés afin d’accomplir des réactions

liquide/liquide, gaz/liquide, solide/liquide ou gaz/solide/liquide.

Les RPA sont généralement peu adaptés aux réactions a la cinétique intrinseque rapide a
cause de leur mélange imparfaitement homogene et de leurs faibles caractéristiques de
transfert de chaleur (Mc Grath, 1991). Ces réacteurs sont limités non seulement par le
transfert de chaleur, mais aussi par le transfert de matiere. Ces limitations influencent les

opérations en diminuant la sélectivité, ce qui affecte la productivité.

Typiquement, les RPAs présentent une valeur moyenne de taux de dissipation d’énergie ¢
entre 1 et 10 (W.kg™"). Cependant, une sélectivité élevée exige des taux de micromélange

élevés nécessitant des taux de dissipation d’énergie turbulente supérieurs a 100 (W.kg'l).

Par conséquent, les réactions exothermiques rapides mises en ceuvre dans un RPA
commencent avant que le mélange soit complet. Il en résulte une conversion faible des
réactifs et une production de produits secondaires, exigeant une séparation et une purification

parfois assez onéreuses.



Pour les réactions lentes, les tourbillons fluides créés par un agitateur peuvent emporter les
réactifs en dehors des zones de mélange optimal et des sélectivités faibles sont alors obtenues.
En outre, I’accumulation des réactifs dans des zones stagnantes peut engendrer des
concentrations locales critiques, des températures locales trop élevées (points chauds) et par

conséquent la possibilité d’emballement de la réaction.

Par ailleurs la production en batch est moins flexible que la production en continu ou le

débit peut étre ajusté en fonction de la demande.

Les industries chimiques ont donc aujourd’hui tendance a s’orienter vers I’amélioration de
la conservation de 1’énergie, des syntheses plus propres et la réduction des impacts sur

I’environnement grace a de nouvelles technologies.

Ces nouvelles technologies font souvent appel a des réacteurs multifonctionnels et/ou
structurés (micro-macro) dont 1’évaluation reste un probleme difficile. Elles peuvent
remplacer les procédés traditionnels en batch. Ces technologies incluent différentes fonctions

couplées: réaction, séparation, échange de chaleur et de maticre.

L’idéal pour les réactions exothermiques rapides est d’obtenir a la fois un bon mélange et
un transfert de chaleur efficace dans une seule unité d’opération, d’ou I’'idée de conduire des
réactions chimiques dans un échangeur de chaleur. Les procédés intensifi€és permettent en
théorie une dissipation de 1’énergie 100 fois plus élevée que 1’énergie dissipée par un RPA. Ils
sont ainsi bien adaptés aux réactions rapides ou le dégagement de la chaleur doit respecter les
flux thermiques qui dépendent du degré de mélange local et de la surface de transfert de

chaleur.

Les temps de mélange macro et micro pour les réactions rapides (typiquement de la
microseconde a plusieurs secondes) peuvent €tre atteints par des mélangeurs, des pompes a
centrifuge, éjecteurs compacts et des petites conduites, des échangeurs de chaleur a plaques
fines de haute performance. Les réactions exothermiques rapides nécessitent de développer

des réacteurs chimiques a échangeur de chaleur intégré compacts et performants.

(Akay et al., 1997) suggerent que 1’intensification des procédés peut €tre atteinte par la
minimisation des facteurs non souhaitables comme la concentration, la température, la
différence de pression et la dissipation de I’énergie a travers de I’échauffement des fluides
visqueux. Or ces techniques nécessitent que 1’opération s’effectue a forte pression afin
d’améliorer le transfert de matiere ainsi que la vitesse de la réaction. L’opération peut aussi se
dérouler en présence de forces intensives (ultrasonique, électrostatique, centrifuge, etc), ce qui

améliore les coefficients de transfert.



Réacteurs basés sur les échangeurs a plaques

Les échangeurs de chaleur sont tres utilisés dans les centrales nucléaires et dans 1’industrie
alimentaire. Les avantages principaux de ces appareils est leur flexibilité, 1’arrangement de
flux, les flux de transfert de chaleur tres élevés et la possibilité de les nettoyer en les ouvrant.
Ils jouent un rdle trés important dans les procédés industriels, en particulier grace a leur
maintenance et leur nettoyage aisé. Les échangeurs a plaques constitués de plaques de
graphite sont résistants a la pression et leur utilisation est appropriée pour 1’industrie
chimique. L’utilisation de la technologie des réacteurs a plaques pour conduire des réactions
chimiques est envisageable sous réserve d’améliorer les performances de mélange. Il en

résulterait une réduction de consommation d’énergie, une grande flexibilité grace a leur

multifonctionnalité et par conséquent une réduction des colts.

Echangeurs de chaleur compacts

(Green, 1998) décrit plusieurs exemples de 1’équipement qui comporte I’intensification des
procédés, comme les échangeurs de chaleur compacts, les lits fixes en rotation, les réacteurs a
disque tournant, etc. Les échangeurs de chaleur intensifi€és et compacts possedent quelques
caractéristiques importantes de 1’intensification des procédés dans le domaine des réacteurs.
Comparé aux échangeurs de chaleur conventionnels, les échangeurs de chaleur compacts
présentent une aire spécifique (surface d’échange rapportée a I’unité de volume) plus élevée.
Un autre moyen pour intensifier les procédés est I'utilisation des appareils de mélange a
intensité élevée (les mélangeurs statiques, etc.) qui peuvent atteindre des taux de mélange

1000 fois plus élevés que les réacteurs parfaitement agités.



Les études antérieures de (Thonon et Shah, 1998) sur les écoulements monophoniques ont
montré un bon mélange pour de telles géométries, ce qui démontre que les échangeurs de
chaleur compacts peuvent étre utilisés avec succes dans des procédés de 1’industrie chimique.
Malheureusement, les échangeurs compacts sont rarement utilisés comme des équipements

multifonctionnels mais plutdt comme des condenseurs—distillateurs—rebouilleurs.

Les réacteurs non-adiabatiques conventionnels peuvent étre intensifiés en utilisant une
conception basée sur celle des échangeurs de chaleur compacts, ot au moins 1’une des phases
est remplacée par le mélange réactionnel. Le domaine d’application de ce genre de réacteurs
se trouve dans les procédés ou il existe un potentiel d’intensification de transfert de chaleur.
(Reay, 1993) a expliqué les avantages de cette approche dans le contexte de réacteurs
catalytiques a plaques qui contiennent des plaques métalliques ayant une couche de

catalyseur.

(Hunter et McGuire, 1980) sont parmi les premiers qui proposent le couplage des réactions
endothermique et exothermique par des moyens de transfert de chaleur indirect. Ils ont
considéré des échangeurs de chaleur catalytiques ol la combustion catalytique ou une autre
réaction fortement exothermique est utilisée comme une source de chaleur pour une réaction

endothermique.

Ces appareils permettent le développement de nouveaux produits, en minimisant les

risques environnementaux.



2. Présentation de POPR

Structure, avantages, inconvénients, applications

L’OPR est un nouveau réacteur chimique ayant pour objectif d’obtenir dans un méme
systeme des performances élevées de mélange et d’échange de chaleur. Sa conception est
basée sur la technologie des échangeurs a plaques et il dispose d’obstacles internes permettant
d’améliorer les caractéristiques de transfert. Ces obstacles internes sont appelées ailettes
(terme aussi utilisé par le GRETh, (CEA Grenoble) Groupement pour la Recherche sur les

Echangeurs Thermiques).
Les avantages escomptés de ce réacteur sont :

Augmentation de la qualité de production,
Augmentation de la productivité,
Controle performant de la réaction,
Fiabilité élevée,

Modularité,

Multifonctionnalité,

Maintenance facile,

Gain de temps dans le dimensionnement.

Figure 1 : Structure d’un module de réaction avec une série de cellules

Le premier prototype mis au point et étudié dans ce travail consiste en trois modules de
réaction et de transfert de chaleur rassemblés dans un cadre. Ces modules de réaction peuvent
étre connectés en parallele et/ou en série selon la réaction pour créer différentes chambres de
réaction. Chaque module de réaction consiste en 270 "cellules" a I’intérieur desquelles les
réactifs s’écoulent dans un flux uniforme (Figure 1). Chaque cellule est accessible de
I’extérieur afin d’y effectuer I’injection de réactifs, 1’échantillonnage et le controle du procédé

en continu (par la mesure de la température, pression, pH et/ou conductivité, par exemple).

Toutes les parois (externes) sont en acier inoxydable (surfaces métalliques). Les cellules

constituant les modules de réaction sont en "PEEK" (polymere).



L’appareil est équipé de systemes ou circuits d’écoulement séparés. Ces systemes
constituent les cOtés chauffage et refroidissement. Le chauffage ou le refroidissement peut
étre réalisé a travers des modules de transfert de chaleur situés de part et d’autre de la
chambre de réaction pour contrdler la température. L’ensemble de ces modules de réaction et
de transfert de chaleur sont nommés plaques sandwichs, passes ou blocs de I’OPR (Figure 2

et Figure 3).

La durée de vie de cet équipement est élevée car il n’y a pas de picces en mouvement. La
structure modulable de ce réacteur offre une grande flexibilité pour les zones d’échange et les
points d’injection de réactifs. Ceux-ci peuvent étre injectés en différents points du réacteur et

bénéficier d’un bon mélange grace aux obstacles.

Plaques sandwichs

Figure 3: Plaques sandwichs de I'OPR, vue de coté



3. Différentes configurations de I’échangeur

La direction de 1’écoulement du fluide caloporteur dans les modules de transfert de chaleur
peut étre facilement modifiée et adaptée a la réaction. Le réactif peut alors étre chauffé ou

refroidi par le fluide caloporteur a co- ou contre-courant.

Les Figure 4 a Figure 11 représentent les différentes configurations possibles pour les flux
réactionnels et caloporteurs. Ces configurations ont été testées par le GRETh pour la

détermination de I’efficacité chimique et thermique.
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4.  Sélection des réactions chimiques

Les résultats expérimentaux utilisés dans ce travail ont été obtenus dans le cadre d’une
étude menée en parallele sur une seule des configurations possibles de I’OPR (Tanguy et al.
2004). 11 s’agit de la configuration pour laquelle le flux réactif et le fluide caloporteur sont en
co-courant dans les 1 et 3™ passes et en contre-courant dans la seconde passe. Une seule

injection de réactif est possible a I’entrée du réacteur.

B
10 L.h!
Entrée CADRE :A l CADRE :B
caloporteur -
) i N e
-II* *-ll-ll *
’ v t v
40 L.h"
Q Q Q
o o o
S g g
= = =
o ] ]
> > >
Sortie Produit (s)
caloporteur

<=

Figure 12 : Design nominal de ’OPR- combinaison des modules de réaction
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Afin d’effectuer une étude préliminaire de ce réacteur, des réactions chimiques simples ont
été sélectionnées pour mener a bien une étude expérimentale dont I’objectif final était de
comparer les performances de I’OPR avec un RPA classique. L’objectif plus général était
d’ailleurs de vérifier s’il était possible de mettre au point une méthode expérimentale
permettant d’évaluer rapidement les performances globales d’un nouveau réacteur. Cette

étude est basée sur trois réactions dans une phase liquide homogene :

¢ Hydrolyse alcaline de 1’éthyle acétate
¢ Hydrolyse alcaline de I’éthylene glycol diacétate
¢ Oxydation de thiosulfate de sodium avec peroxyde d’hydrogene

Chaque réaction nous permet d’évaluer rapidement la productivité, la sélectivité, et la
capacité a évacuer la chaleur produite par la réaction, et de les comparer a celles des réacteurs
standards. Cette méthode a été appliquée a ’OPR. Nous avons utilisé les résultats de cette
étude pour valider avec un modele permettant d’étudier le fonctionnement de I’OPR. Dans

cette partie, nous rappelons les réactions choisies et leur cinétique.

4.1  Hydrolyse alcaline de I’acétate d’éthyle

I1 s’agit de la saponification de 1'acétate d’éthyle par I’hydroxyde de sodium.

CH,COOC,H, + NaOH — CH,COONa +C,H.OH

Cette réaction se fait dans un milieu liquide homogene en faisant attention a la solubilité
maximum de I’acétate d’éthyle dans I’eau. Il convient de noter que le comportement de
I’acétate d’éthyle est atypique puisque la solubilité diminue avec la température (annexe I).
C’est essentiellement une réaction isotherme et elle peut raisonnablement étre considérée
comme irréversible. Tous les réactifs sont des liquides miscibles non volatiles (X. Ni et al.,
1993). Cette réaction est simple et permet d’évaluer la productivité de I’acétate de sodium en

s’affranchissant des problemes de température.

Les lois cinétiques, disponibles dans la littérature, ont été validées expérimentalement sur
une large gamme de température et de concentration nous permettant ainsi de comparer les

résultats expérimentaux avec les simulations obtenues par le modele.
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4.2  Hydrolyse alcaline de ’éthylene glycol diacétate

L’hydrolyse alcaline de 1’éthylene glycol diacétate est une série de deux réactions

compétitives consécutives :

EGD+Bke1 EGM + C
EGM +B X EG +C

K=k, /k;
Ou
EGD = CH3CO,(CH,),CO,CHj;
B = NaOH
EGM = CH;CO,(CH,),OH
C = CH;COONa
EG = OH(CH,),OH

Ces deux réactions se font dans un milieu liquide homogene en considérant la solubilité
maximum de 1’éthyleéne glycol diacétate dans 1’eau (soit environ 14.3 (g) dans 100 (ml) de
H,O a 22 (°C)). Les deux réactions ne sont que tres légerement exothermiques et la

composition de la masse réactionnelle est surtout affectée par les processus de mélange.

Si EGM et EG sont respectivement le produit recherché et le sous produit, nous allons
pouvoir valider le modele en comparant la sélectivité de I’EGM et la productivité de I’EGM

obtenues expérimentalement et par les simulations.
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4.3 Oxydation du thiosulfate de sodium par le peroxyde d’hydrogene

N

Nous nous intéressons cette fois a une réaction extrémement exothermique. Celle-ci va
nous permettre de valider plus finement le modele en comparant les profils de températures

dans le réacteur obtenus par I’expérience et par la simulation.
Na,S,0, +2H,0, - 1/2Na,S,0, +1/2Na,SO, +2H,0

Cette réaction est irréversible, relativement rapide et fortement exothermique (AHg = - 584
(kJ.mol ™) Na,S,03). L’exothermicité de la réaction est une propriété requise pour I’étude des
réacteurs dans des conditions adiabatiques. La montée adiabatique de la température permet

alors la mesure en continue de la conversion de la réaction.

Les aspects cinétiques de cette réaction sont trouvés dans la littérature (Brungs et al.,

1988): k=2. IOIOeXp (— 6820%T)

Ot k: Constante cinétique (I.mol ™ .s™)

La mise en ceuvre de cette réaction est plus difficile car le peroxyde d’hydrogéne est un
oxydant fort et a cause de I’emballement possible de la réaction. Les regles de sécurité comme
I’augmentation graduelle de concentrations des réactifs doivent étre respectées afin d’éviter
les incidents. Il est recommandé de mettre en ceuvre la réaction dans un réacteur semi batch

plutdt que batch afin de mieux controler la température.

Les solutions de peroxyde d’hydrogene bouillent a 110 (°C) et peuvent endommager

I’équipement.
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5. Plan de la these

I1 existe trés peu d’articles sur la modélisation des réacteurs échangeurs. Notre objectif est
de proposer une approche classique du génie des procédés qui consiste a modéliser
I’écoulement par un modele a compartiments déterminé par des mesures de DTS. Ensuite, les
bilans de matiere et de chaleur sont écrits pour chaque cellule élémentaire. Le choix de cette

démarche a été motivé par les avantages suivants :

Une étude détaillée au niveau de transfert de matiere et de chaleur,

La possibilité d’étude de différentes réactions chimique,

Des temps de calcul rapides permettant a long terme une utilisation en ligne,

Une approche permettant une bonne compréhension des phénomenes et de la
sensibilité de chaque processus.

Cette these est composée de 6 chapitres suivis d’une conclusion et des perspectives :

Chapitre 1: 11 a pour objectif de présenter I’OPR, les expériences qui ont servi a valider le
modele et a resituer notre travail dans le contexte plus général de la micro structuration des
réacteurs et des procédés multifonctionnels de type échangeur de chaleur haute performance

réacteur chimique.

Chapitre II : 11 est consacré a la caractérisation de 1I’écoulement global et du macro-mélange
au sein de I’OPR. Les mesures de Distribution des Temps de Séjour et le modele
d’écoulement choisi ont servi de base a la modélisation. Des mesures précises ont permis de

réaliser un modele détaill€ de 1’écoulement.

Chapitre I : 11 expose la modélisation de I’OPR basée sur un modele a compartiments
détaillé. Les différentes expressions prises en compte dans la modélisation y sont

développées, en particulier les coefficients de transfert de chaleur et les bilans de maticre.

Chapitre IV : Il présente une comparaison entre les résultats expérimentaux (Tanguy et al.,
2004) et les résultats obtenus avec le modele. Les réactions chimiques de cinétiques connues

sont difficiles a trouver ; ceci est le principal frein a cette étape.

Chapitre V : 1l a pour objectif d’utiliser le modele a des fins prédictives ; en particulier les

différentes configurations présentées dans le chapitre I y sont étudiées.

Chapitre VI : Il propose un modele a compartiments pour la représentation des expériences de

caractérisation du micro-mélange.
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Chapitre 11 :

Etude de ['hydrodynamique dans OPR et choix
du modele de [écoulement
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La structure de I’OPR et les principes de sa constitution ont été vus en détail dans le
Chapitre I. La caractérisation de I’écoulement au sein de I’OPR est présentée dans ce chapitre.
Le micro-mélange sera présenté plus en détail dans le chapitre VI. L’objectif est ici de
déterminer un modele d’écoulement suffisamment représentatif du macro-mélange pour
établir un modele plus complet de la simulation des réactions chimiques et des profils de
température au sein de I’OPR. Ce modele doit rester suffisamment simple afin d’effectuer
rapidement des simulations de tendance pour différentes configurations de I’OPR proposé a
des exploitants. Il doit aussi permettre a plus long terme d’effectuer de la commande en ligne
tout en rendant compte correctement des tendances de fonctionnement de I’OPR. A ce niveau
il est important de préciser que le facteur limitant restera presque toujours la connaissance
précise des cinétiques chimiques des réactions. Une description détaillée du fonctionnement
de I’OPR avec des outils plus avancés comme les logiciels de mécaniques des fluides peut

trouver rapidement ces limites par rapport aux objectifs fixées.

1. Rappel sur les mesures de Distribution des Temps de Séjour

La méthode la plus couramment utilisée pour caractériser 1’écoulement est la mesure de
Distribution des Temps de Séjour (DTS). Cette méthode a été longuement décrite dans la
littérature et nous nous contenterons ici d’en rappeler les grandes lignes. Le lecteur trouvera
des descriptifs complets dans de nombreux ouvrages et articles de synthese sur ce sujet

(Danckwerts, 1953, Villermaux, 1995, Levenspiel, 1999, Dudukovic, 1986).

La méthode et les concepts de Distribution des Temps de Séjour (Danckwerts, 1953)
permettent de quantifier précisément les expériences de tracages dans les systemes pour
lesquels I’écoulement est en régime permanent. Sous réserve que 1’injection du traceur et les
modes de détection du signal en entrée et en sortie satisfassent a des exigences bien précises.
L’OPR a facilement été équipé de fagon a ce que ces exigences classiques soient remplies,
aussi, nous ne nous attarderons pas sur cette partie décrite dans la littérature a de nombreuses

reprises.
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Figure 1 : Schéma de principe de la mesure de DTS,

»
|

Injection d’un Dirac de traceur

La Figure 1 représente le schéma de principe de détermination de la DTS dans un systéme
quelconque avec un fluide en écoulement. Si un traceur est injecté a I’entrée du systeme sous
la forme d’une impulsion de type Dirac et que la concentration en sortie de ce systeme C(t) est
mesurée en continu, alors la Distribution des Temps de Séjour est obtenue directement par la

relation (Villermaux, 1995):

Bn=—0—

o

j C()dt

0

Equation 1

A partir de cette distribution, il est facile d’estimer les moments d’ordre un et d’ordre deux
donnant respectivement acces au temps de séjour moyen dans le systeme et a sa dispersion.
Le moment d’ordre 3 caractéristique de la dissymétrie de la courbe est rarement estimable

avec une précision suffisante (Stegowski, 1993).

La DTS peut ensuite €tre modélisée par un arrangement judicieux de réacteurs
élémentaires interconnectés. Ces modeles permettent de décrire 1’écoulement de fagon simple
avec une représentation physique globale du systeme étudié. Cette description est valable sous
réserve que I’interprétation ne se fasse pas comme un simple ajustement mathématique mais

plutdt que le modele soit basé sur la physique du systeme étudié (Claudel et al., 2001).
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2.  Mesures de Distribution des Temps de séjour de macro-mélange

La procédure expérimentale des mesures de la DTS consiste en injection de traceur. Cette
injection est effectuée manuellement a 1’aide d’une seringue introduite a travers d’un septum
situé sur le tube d’alimentation de I’OPR. L’injection manuelle est tres rapide devant le temps
de séjour moyen dans I’OPR. Dans le cas de I’eau, le traceur utilisé est une solution aqueuse
de chlorure de sodium. Pour les fluides visqueux, le Bromure de Lithium, qui se dissout plus
facilement dans la solution, sera préféré. Des mesures préliminaires ont montré que le signal
peut étre assimilé a un Dirac comme le montre la Figure 2. De ce fait, la DTS est obtenue

directement par acquisition du signal conductimétrique en sortie de réacteur.

0.4
0.35 -
0.3 1
0.25 -
0.2 1
0.15 -
0.1 4
0.05 -
0«

0 20 40 60 80

8 8 ¢ O esfosssse ee

conductivité (mS.cm™)

temps (s)

Figure 2 : Exemple de signal a entrée de I’OPR apres injection du traceur

Les premieres mesures de la DTS ont été effectuées avec de 1’eau afin d’étudier
I’écoulement dans le cas de fluides peu visqueux. Une seconde campagne d’expériences a été
conduite avec un fluide visqueux. Pour les deux séries d’expériences les moments d’ordre un
ont été comparés aux temps de séjours dans I’OPR. Puis un modele il a été proposé en tenant
compte que la seule mesure de la DTS n’est pas toujours suffisante pour modéliser
correctement les écoulements réactifs. Aussi I’interprétation n’a pas été faite uniquement par
un ajustement mathématique des courbes, mais aussi a I’aide d’informations complémentaires

sur I’écoulement.
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3.  Cas des fluides non visqueux, expérience avec de I’eau

Le point de fonctionnement optimum de I’OPR, permettant d’obtenir les meilleures
performances de transfert thermique, est donné pour un débit opératoire de 50 (Lh™).
Cependant, I’OPR peut étre utilisé sur une gamme de débits plus large. Aussi les mesures ont

été effectuées pour des débits variant entre 10 et 100 (Lh™).

Plusieurs expériences ont été réalisées pour chaque débit afin de vérifier la reproductibilité
des résultats. La premiere étape consiste a comparer le moment d’ordre un (u;) des DTS avec
le temps de séjour calculé (1) avec le volume interne réel de I’OPR. Elle s’agit aussi de

calculer le nombre de Reynolds a partir du débit d’alimentation.

La Figure 3 représente 1’évolution de ces deux grandeurs qui sont quasiment identiques a la
précision des mesures pres. Nous pouvons donc en conclure qu’il n’existe pas de volume
« stagnant » (le terme de volume mort caractérisant une zone stagnante pour laquelle il n’y a
pas d’échange avec le courant principal). Un échange éventuel avec le courant principal sera
tres lent de telle facon que le signal est noyé dans le bruit de fond de la courbe qu’il n’est pas

pris en compte dans le calcul du moment d’ordre un.

500{ °© o i

400 1 @ tau

°
100 - ®
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0 ‘ ‘ ‘ ‘ ‘ ‘
0 500 1000 1500 2000 2500 3000 3500
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Figure 3: Comparaison entre le moment u; et T dans ’OPR

en fonction du nombre de Reynolds
La structure du réacteur laisse envisager un comportement du type écoulement piston.

Cette hypothese est confirmée par 1’accord des simulations réalisées avec le modele piston a

dispersion axiale pour lequel les valeurs du nombre de Peclet sont tres élevées.
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Figure 4: Comparaison entre l'expérience et le modele piston a dispersion axial

pour un Fluide peu visqueux

La Figure 4 montre un exemple de comparaison entre la courbe expérimentale et la
simulation. La reproductibilité des résultats étant satisfaisante, un bon accord entre simulation

et expérience est observé. Un accord similaire a été observé pour 1’ensemble des mesures.
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Figure 5: Evolution du nombre de Peclet
en fonction du nombre de Reynolds pour un Fluide peu visqueux
La Figure 5 montre I’évolution du nombre de Peclet en fonction du nombre de Reynolds.
Les valeurs du nombre de Peclet sont comprises entre 800 et 1400. La sensibilité de ce
parametre est tres faible pour des valeurs élevées comme le confirme les simulations obtenues

pour deux valeurs proches du nombre de Peclet Figure 4. L’écoulement principal peut donc

quasiment étre assimilé a un réacteur piston.
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Figure 6 : Evolution du coefficient de dispersion axiale en fonction du nombre de Reynolds

La Figure 6 montre I’évolution du coefficient de dispersion axiale en fonction du nombre de
Reynolds.

Une discontinuité se présente dans cette évolution a la transition entre régime laminaire
(Re < 2200) et régime turbulent (Re > 2500). Dans tous les cas, le coefficient de dispersion

axiale augmente linéairement avec le nombre de Reynolds.

Comme nous le verrons par la suite, lorsque le fluide devient visqueux, la présence de
zones de recirculation apparait plus nettement. Nous avons donc essayé d’établir un modele
prenant en compte ces zones de recirculation avec des parametres physiquement significatifs.
En effet, un modele ayant de nombreux parametres pourrait €tre ajusté aux résultats
expérimentaux avec un jeu de valeurs de ces parametres, sans que ces valeurs soient

physiquement significatives ou méme que le modele soit adéquat.

Ces volumes stagnants peuvent étre modélisés comme des volumes parfaitement agités,

indépendants du volume réactionnel principal Vg, avec lequel ils échangent du fluide (Figure

7).
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Figure 7 : Représentation d’un RPA dans la cascade de RPA avec zone de recirculation

La fraction volumique de ces zones dites stagnantes est exprimée par le rapport alfa. Le

temps d’échange t,, =V,,/Q; représente le temps de réincorporation des tourbillons des zones

de recirculation dans le courant principal.
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Figure 8: Représentation schématique des profils de vitesses a l'intérieur de I'OPR.

Le GRETh a confirmé I’existence de ces zones de recirculation derriere les inserts par des

mesures de champs de vitesse au sein de I’OPR. Ces mesures ont été effectuées a différents

débits compris entre 30 et 80 (l.h'l). La (Figure 8) illustre 1I’écoulement a 50 (l.h'l) dans

I’OPR. Le profil de vitesse montre 2 zones particulieres :

= Prét des parois, la vitesse du fluide est faible ;
. Au niveau des ailettes, le flux est accéléré.
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Le volume de la zone stagnante a été estimé a 5 % du volume total du réacteur (alfa (o) =
0,05). Cette estimation a été faite a partir des résultats expérimentaux obtenus avec des fluides
visqueux pour lesquels le phénomene est plus marqué comme nous le verrons par la suite. Des
simulations de mécanique des fluides (modele MCE) effectuées par 1I’Université de Chalmers
ont confirmés cette valeur. Par ailleurs, notre interprétation et les résultats obtenus par
I’Université de Chalmers (Chalmers, 2003) semblent montrer que la zone de recirculation est

indépendante de la viscosité.

0.07
0.06 - e Expérience

0.05 —— Modele MCE
0.04
0.03 +
0.02 4
0.01 4

E(t)

100 150 200 250
t(s)

Figure 9 : Comparaison entre ’expérience et le modele MCE

dans le cas d’un Fluide peu visqueux, débit de 30 (Lh™)

o Expérience
—— Modéle MCE

0.02 J

0 ‘
0 20 40 60 80 100

Temps (s)

Figure 10 : Comparaison entre ’expérience et le modéle MCE

dans le cas d’un Fluide peu visqueux, débit de 80 (Lh?)

La Figure 9 et Figure 10 montrent un accord satisfaisant entre 1I’expérience et le modele pour

deux débits différents.
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Figure 11 : Temps d’échange t,, et nombre de mélangeurs J = f (Re)

Le nombre de mélangeurs et le temps d’échange sont représentés en fonction du nombre de
Reynolds (Figure 11). Le nombre de mélangeurs est tres élevé mais décroit légerement avec le
nombre de Reynolds (la décroissance est peu significative dans ces ordres de grandeur). Le
temps d’échange, de I’ordre de 1 (s), diminue 1égeérement avec le nombre de Reynolds. Cette
valeur est cohérente avec les résultats obtenus pour des films réalisés sur une maquette
transparente. Ces derniers résultats montrent le ré-entrainement des tourbillons dans le
courant principal. Les temps d’échanges étant trés courts, de 1’ordre de la seconde, nous
pouvons raisonnablement penser que 1’effet de ces zones de recirculation sur les réactions sera
relativement faible pour des fluides non visqueux. La Figure 12 et la Figure 13 illustrent la
sensibilité du modele respectivement au temps d’échange t,, et au rapport K. Le modele est
extrémement sensible a K et la fiabilité de la valeur estimée ne fait aucun doute. Pour tg,
I’imprécision est de 1’ordre de 20 % ce qui permet une évaluation suffisante au regard des

fluctuations du parametre pour des viscosités plus élevées.
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Figure 12: Influence de la valeur de t,, sur la forme des courbes de DTS

pour un débit de 40 (LK), (k = 0,05)
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Figure 13: Influence de la valeur de k sur la forme des courbes de DTS

pour un débit de 40 (LK), (tn =1 (s), J=1000)
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4.  Cas des fluides visqueux, expériences avec une solution de glycérol

Les mesures de DTS ont aussi été effectuées pour des viscosités plus élevées. Une solution
de glycérol est préparée et utilisée pour ces expériences. Sa viscosité est fixée a 13 (cp). Dans
ces conditions opératoires, il n’est plus possible d’utiliser le chlorure de sodium comme
traceur. Le deuxieme traceur choisi est le bromure de lithium. La détection s’effectue toujours
par conductimétrie. La Figure 14 représente le temps de séjour et le moment d’ordre un en
fonction du nombre de Reynolds. L’écart entre les deux n’est pas significatif et nous pouvons
en conclure qu’il n’existe pas de volume totalement mort. Les échanges avec les volumes
stagnants sont donc suffisamment rapides pour que le temps de séjour assez long puisse étre

comptabilisé dans le calcul du moment d’ordre un.
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60 ‘ ‘ ‘ ‘ ‘
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Figure 14: Moment d'ordre 1 et temps de séjour moyen

en fonction du Re pour un fluide visqueux

Par ailleurs I’analyse des courbes de DTS montre que la trainée de la courbe est plus
marquée que pour un Fluide peu visqueux et, par conséquent, que le modele piston avec
dispersion axiale n’offre plus une représentation satisfaisante (voir Figure 15). La trainée
observée est liée a la présence des volumes stagnants situés a 1’arriere des obstacles. En raison
de la viscosité du fluide, I’écoulement est laminaire avec un nombre de Reynolds faible. Le
temps d’échange entre les zones de recirculation et le courant principal joue alors un rdle
déterminant. Le fluide se trouvant dans ce volume stagnant a un temps de séjour moyen

nettement plus élevé que dans le fluide traversant les autres parties du réacteur.
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Figure 15 : Comparaison entre DTS expérimentale (débit de 50 Lh™")

et simulation avec le modéle réacteur piston dispersif fermé a la dispersion
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Figure 16 : Comparaison entre DTS expérimentale (débit de 50 Lh™")

et simulation avec le modéle des mélangeurs en cascade
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Figure 18 : Influence de la valeur de t,, sur la forme des courbes de DTS

pour un débit de 30 (Lh™), (k = 0,05)

30



0.040
0.035
0.030
0.025 -
0.020
0.015 +

E(t)

0.010
0.005 -
0.000 T

Figure 19 : Influence de la valeur de k sur la forme des courbes de DTS

pour un temps d’échange de 10 (s), J = 230 et débit de 30 ( LrY)

La Figure 16 montre que le modele des mélangeurs avec échange permet une meilleure
représentation des résultats expérimentaux. Les parametres du modele en fonction du nombre
de Reynolds sont représentés dans la Figure 17. Les temps d’échanges peuvent étre
relativement long lorsque le nombre de Reynolds devient faible (jusqu’a 10 secondes). Ce
phénomene ne peut plus étre ignoré. Les Figure 18 et Figure 19 illustrent la sensibilité du
modele vis-a-vis des deux parametres ty, et alfa. Nous constatons que I’estimation du temps
d’échange t,,, est délicate car le modele est peu sensible a ce parametre. Néanmoins, la valeur
obtenue est réaliste par rapport aux visualisations effectuées par I’ Université de Chalmers sur
des maquettes transparentes. A contrario, 1’estimation de la fraction de volume stagnant est

certainement assez précise en raison de la forte sensibilité du modele a ce parametre.
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5. Conclusion

Les mesures de Distributions des Temps de Séjours sur ’OPR ont montré que dans une
premiere approche 1’écoulement est de type quasiment piston. En effet la valeur du nombre de
Péclet est tres élevée et la dispersion tres faible. Cependant une analyse plus fine montre
I’existence de volumes stagnants situés derriere les inserts. La présence de ces volumes
stagnants est confirmée par des visualisations et des simulations de mécanique des fluides
numériques. Dans le cas de fluide visqueux, les temps d’échanges entre le courant principal et
ces zones sont de l'ordre de la seconde et ne devraient pas avoir d’impact sur le
fonctionnement du réacteur. Pour des viscosités plus élevées, le temps d’échange atteint
parfois 10 secondes. La structure a compartiments de I’OPR nous permet d’écrire les bilans
sur chaque cellule et de prendre en compte les caractéristiques principales de 1’écoulement.
Les temps de simulation restent alors trés raisonnables. Ce type de modélisation est donc

parfaitement adapté aux réacteurs modulaires du type OPR.
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Chapitre 111 :

Construction du modeéle de [OPR.
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Ce chapitre expose une approche générale de la modélisation mathématique du
fonctionnement de I’OPR. Cette modélisation considere de fagon globale 'opération de I'OPR
et elle suit I’étude expérimentale (Tanguy et al. 2004) quelles que soient la réaction mise en

ceuvre dans le réacteur et la configuration de ce dernier.

Ensuite nous développerons 1’écriture des équations de bilan qui relient la composition du
mélange réactionnel, les flux de matiere entrant et sortant du réacteur, et les débits de
transformation chimique dont le réacteur est le siege. Jointes aux équations de bilan
énergétique et a la connaissance des variables physiques (température, ...), les équations de
bilan de matiere permettent de calculer ’avancement des réactions qui ont lieu dans le

réacteur.

La méthodologie principale retenue ici considere d’une part les quatre phénomenes
suivants : hydrodynamique, transfert de matiere, transfert de chaleur et réaction chimique, et
d’autre part, la distribution uniforme des différentes phases dans chaque cellule de I’OPR. Le
terme "uniforme" signifie que nous supposons qu’il n’existe aucun gradient macroscopique de

concentration et de température dans tout le volume réactionnel.

1. Construction du modéle de fonctionnement de base de ’OPR

La structure de ce modele est basé sur une série de cellules avec des volumes identiques ; a
I’intérieur de ces cellules le fluide s’écoule et constitue une phase homogene. Ensuite, les
phénomenes de transferts de chaleur et de matiere sont pris en compte, d’une maniere globale,

en méme temps que les cinétiques chimiques des réactions.

1.1  La structure du modele hydrodynamique

La modélisation de I’OPR est basée sur une cascade de réacteurs uniformément mélangés

en tenant compte des hypotheses suivantes :

= Le modele d’écoulement dérivé des mesures de DTS est utilisé

= Association en série des Réacteurs Parfaitement Agités (RPA) continus
= Pas de dilatation de la masse réactionnelle (phase liquide)

= Régime transitoire

=  Phénomenes de micro-mélange négligeables

= Distribution des temps de séjour connue

= Cinétiques des réactions chimiques connues
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Deux configurations sont possibles pour les flux de la masse réactionnelle et du fluide

caloporteur: co-courant ou contre-courant (Figure 1).

T
b  Ch | | | $ | C%
E S
N I T s R P I
T réaction T réaction
SN -/
J RPA
e
@  C% | Kl ] bl e
C ] ok 41 N P
e —» X — X - —P | - —»
T réaction T réaction
\l{ ........ %TSC
_ -/
J RPA
Figure 1: Cascade de RPA en configuration co-courant (a) ou contre-courant (b)
Ou :
CFa Concentration de A a I’entrée de I’OPR (mol.1™)
Cos Concentration de A en sortie de ’OPR (mol.1™)
J Nombre totale de RPAs
QE Débit volumique a I’entrée de I’OPR (m3.s'1)
QS Débit volumique en sortie de I’OPR (m3.s'1)
T Température du fluide caloporteur a I’entrée de 'OPR  (K)
TS¢ Température du fluide caloporteur en sortie de I’OPR (K)
TEréactjon Température du mélange réactionnel a I’entrée de I’OPR (K)
Tsréactjon Température du mélange réactionnel en sortie de ’OPR  (K)
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1.2 Bilan de matiere sur un RPA continu en régime transitoire

Considérons que chaque réacteur élémentaire est le siege d’une transformation chimique et
susceptible d’échanger de la matiere avec I’extérieur (flux d’entrée/sortie). Si nous faisons le
choix d’un constituant chimique A, la conservation de la matiere exige qu’a chaque instant,

existe la relation suivante (Villermaux, 1995):

Flux de A Débit de Flux de A Débit
entrant + production = sortant + d’accumulation
de A de A

Afin de décrire le bilan de matiere, nous appliquons le calcul du bilan au RPA numéro i

dans une cascade de J RPA.

La Figure 2 représente les flux entrant et sortant de RPA;. L’entrée et la sortie de ce

réacteur de volume Vg sont respectivement indiquées par les indices i — 1 et 1. Le flux entrant

L P i-1 . i -1 ~ie
du réactif A dans ce réacteur F™'  est donné par : F,' =Q"' C[".

cly RPA; Cly
Qi'l ) Vr —p Q

Figure 2: Représentation d'un réacteur de la cascade de RPA (1 <i<])

Le réacteur parfaitement agité se caractérise par une composition instantanée du mélange
réactionnel parfaitement uniforme dans tout le volume qui lui est offert. Par suite de
I’uniformité de composition et de température, le débit de production chimique R du

constituant A est le méme en tout point du volume réactionnel Vg.
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Pour un réacteur parfaitement agité continu en régime transitoire dans une cascade de J

réacteurs, 1’expression de bilan de matiére s’écrit de la facon suivante : (Equation 1)

F'+ VR = F, + 30
dt
Equation 1
Oou

F!: Flux entrant dans le RPA i (mol.s'l)

F's: Flux sortant du RPA i (mol.s™)

na: Nombre de moles (mol)

Vk: Volume d’un RPA (m’)

R est fonction de la vitesse de la réaction 1j, et du coefficient steechiométrique vj:
R =2 v,
j
La vitesse de la réaction chimique dans le RPA;, par exemple, pour une réaction du premier
ordre A — B s’exprime par: I =KC) . k ou constante cinétique varie en fonction de T

(Température réactionnelle).

Supposons que le volume Vg et le débit volumique (et donc le temps de passage 1) soient
constants, nous aurons Q"' = Q' = Q. D’aprés I'Equation 1, en désignant par Co"' la

concentration de A a I’entrée du RPA; et par C Ai la concentration de A dans le réacteur :
c'—v.r=QC! d Vv.C!
QC, — Ver=Q A+a( rCA)

soit

C:l—CiA e dCiA
T dt

Equation 2

Cette écriture (Equation 2) du bilan de matiere s’applique sur I’ensemble des i RPA pour
une réaction donnée et pour chacun des réactifs mis en jeu dans cette réaction. La résolution
du bilan de matiere sur I’ensemble des RPA revient donc a résoudre un systeme de (J *
nombre de réactifs) équations.

Un exemple de I’écriture de bilan de matiere pour deux réacteurs dans la cascade de RPAs

est donné dans I’ Annexe 1.
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1.3 Bilan énergétique, coté fluide réactionnel

La prévision de I’avancement des réactions nécessite la connaissance de 1’état physique du
mélange réactionnel et de variables d’état telle que la température. Le calcul d’un réacteur

nécessite la résolution simultanée des bilans de matiere et de chaleur.

L’objectif de cette partie du chapitre est d’établir les bilans énergétiques qui relient la
chaleur dégagée ou absorbée par les réactions chimiques et les échanges d’énergie avec le
milieu extérieur, qui déterminent le profil de température au cours de 1’évolution du mélange

réactionnel.

1.4 Bilan thermique sur un RPA ouvert en régime transitoire

Nous allons traiter le cas du RPA; (ayant le volume Vy) de la cascade de réacteurs. Dans ce
réacteur arrive un courant d’alimentation avec un débit massique Q"' et une capacité
calorifique ci'lp. 11 sort du réacteur un flux de débit massique Q' et de capacité calorifique cip.
A Tintérieur de ce réacteur, une réaction chimique de vitesse rj est mise en ceuvre et le

mélange réactionnel est donc échauffé de la température T"' 2 la température T

CijllA RPA; C'a
i- i
L VR — > Qim
T réaction AHR Tréaction

Figure 3 : Flux de matiere et de température réactionnel de RPA;

En application du premier principe de la thermodynamique, le bilan énergétique exprime

que :

Echauffement Chaleur Echauft t

Puissance du mélange absorbée par les dC au tement
reue = réactionnel de | + réactions + u reacteur e

T3 T chimiques de son contenu

Ce bilan peut s’écrire sous la forme :

o . o . dT’, .
i—1 i i-1 i i i réaction
qi = (chp) (Tréaction - Tréaction ) + VR er AH] + (me + mRCpr) dtt
j

Equation 3

39



Pour le modele de I’OPR, le terme mgcy, de cette équation peut étre négligé car les inserts

situés au sein du réacteur pilote représentent une tres faible capacité calorifique.

L’Equation 3 est alors simplifiée et nous avons :

Q ¢ )™ (T i- v N A dT
q; :( me i I(Tréaction_Tréalction)+ RzrjAHj +(mcp) r;actlon
' t
J

Equation 4
Un exemple de I’écriture de bilan énergétique pour trois réacteurs dans la cascade de RPAs

est donné dans I’ Annexe I.

1.5 Bilan énergétique, coté caloporteur

Comme expliqué dans le Chapitre I, I’OPR est un appareil comportant 2 circuits séparés :

= [’un est consacré au chauffage ou a la réaction,
= J’autre sert au refroidissement.

Le circuit de "chauffage/réaction" contient le mélange réactionnel, tandis que le circuit de

refroidissement contient un fluide caloporteur.

Considérons le RPA numéro i, I’équation du bilan thermique pour le coté caloporteur
s’écrit de la méme maniere que I’Equation 4, sans le terme réactionnel. Dans cette équation, le
fluide caloporteur contenu dans le réacteur, de capacité calorifique cyc, de débit massique Qmc

et de masse mc, est échauffé par la puissance recue de I’extérieur (- q;).

Cet échauffement entraine 1’évolution de la température du fluide caloporteur de sa valeur
d’entrée au RPA numéro i a sa valeur de sortie du méme RPA, respectivement Ti'lc et Tic.

L’Equation 5 est alors obtenue.

i- i dT;
q; = QmCCpC(TCl -Te) - meCc th

Equation 5
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1.6 Puissance recue de ’extérieur

Apres avoir établi les expressions formelles des bilans thermiques pour les cotés
réactionnel et caloporteur (Equation 4 et Equation 5), nous introduisons le terme d’échange

thermique (Equation 6):

q,=UAAT,

Equation 6

Ou U est un coefficient de transfert global (W.m'Z.K'l), A, la surface d’échange (mz) et ol

ATy, est la différence de température entre le fluide caloporteur et le mélange réactionnel (K).

AT =T.-T!

réaction

1.7 Corrélations de transfert de chaleur

L’estimation du coefficient de transfert de chaleur est réalisée a 1’aide de corrélations semi-
empiriques obtenues par le GRETh, afin de déterminer le comportement thermo-

hydrodynamique de I’OPR.

Le coefficient de transfert global U comprend les contributions du transfert c6té mélange
réactionnel hppgr, de la conduction dans I’épaisseur de la paroi et du transfert coté fluide

externe ou caloporteur hgqyp; U est alors défini par I’Equation 7.

1 1 e, 1
—= + +
U hOPR 7Lw hdePl
Equation 7
Ou
hopr : Coefficient de transfert de chaleur, c6té OPR (W.m'2.K'1)
hsdwpl Coefficient de transfert de chaleur global, c6té fluide caloporteur en fonction
de I’aire projetée (W.m>.K™"
€sp Epaisseur de la paroi (mm)
Aw - Conductivité thermique de la paroi (W.m'l.K'l)
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o Conductance hopr coté fluide réactionnel

Dans le cas de la convection forcée, la conductance de chaleur pour le coté fluide
réactionnel dépend de : nombre adimensionnel Nusselt Nu, conductivité thermique du fluide
réactionnel A et diametre hydraulique de la partie réactionnelle dh. Cette conductance appelée

hopr se définit comme :

Nu A
o =g

Equation 8

h

Le GRETh a établi expérimentalement la corrélation de Nusselt suivante pour le flux

interne des plaques de I’OPR :

Nu =0.2218 Re*’Pr®*

Cette corrélation est applicable dans le domaine de validité suivant :

e Pre[2;7]

o TF ction € [60; 90] Température du mélange réactionnel en I’entrée de I’OPR (°C)
o TE.e [22;65] Température du fluide caloporteur en entrée de ’OPR  (°C)
o QUM e [10;150] Débit du mélange réactionnel en entrée de I'OPR (Lh™h
®  Qc e [340; 3340] Débit du fluide caloporteur en entrée de I’OPR par bloc (l.h'l)

La corrélation de Nusselt relie le nombre Nu (qui s’utilise pour caractériser le transfert de
chaleur en convection forcée) aux nombres de Reynolds Re et de Prandtl Pr. Ces nombres

adimensionnels sont définis par les relations suivantes :

h ue
Re = PVdh Pr=_—2o
1 A
Dans la définition du Reynolds :
Qréaction
V ou vitesse est définie par: V = ’g
P

Ou

Sp: Section coté OPR (=4,8.10° m?)

Qretion -+ Débit du mélange réactionnel (h™h
dh ou diametre hydraulique est défini par : dh = 4xsection (dhopR=6,2.lO'3 m)

périmetre mouillé
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Les termes : ¢, (=a + bT + ¢T?) ou capacité calorifique, A ou conductivité thermique, pt ou
viscosité dynamique et p ou masse volumique, sont les caractéristiques du mélange
réactionnel (qui dépendent de la température).

Pour le modele de I’OPR, les caractéristiques du mélange réactionnel sont considérées
identiques a celles de I’eau a 1’état liquide. L’utilisation de cette hypothese est du au manque
de valeurs dans la littérature et est justifiée par la dilution des composés chimiques a I’entrée
de I’OPR.

¢ Conductance hggywp coté fluide caloporteur

D’apres les études du GRETh, le coefficient de transfert de chaleur pour le coté fluide

externe est donné par la corrélation suivante :

B ordon = m
dh
Pour un facteur de Colburn j :
Re < 850 j=0,17258 Re ~ 71
Re < 1500 j=0,13579 Re ~*¥1®
Re > 1500 j=0,19844 Re ~ %

Ce coefficient (hnordon) €st inclus dans le coefficient de transfert global c6té caloporteur
d’une plaque sandwich de I’OPR (Equation 9) et il est basé sur 1aire totale de transfert de
chaleur (plaques + ailettes). Nous avons besoin d’en extraire le coefficient de transfert de

chaleur pour une seule face de plaque sandwich.

A noter que ce coefficient de transfert global est relié a 1’aire projetée (= longueur de

I’OPR * largeur de I’OPR).

%
h — hNordonS
Sdwpl S
ech
Equation 9
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S

SO

il
e [1 +N; ] F 1S et

dev
Saev = 0,552 (m?),
Saiee:  Surface de ailette (=0,404 mz),

Sech:  Surface d’échange (=0,148 m?)

D’apres (Frank et al., 1990), une ailette est une surface étendue qui est spécialement
utilisée afin d’accroitre le taux de transfert de chaleur entre deux phases solide et liquide. Elle
est fréquemment employée pour différentes situations comportant une combinaison d’effets

de conduction-convection.

1 [(m'+1
L B+ylm" -1

m" = T—Vexp[zm

B 1
V= E fp—m —Cw fpm = 708,6 ailette (m™")  H : Longueur de I’ailette (mm)

2h

xwew

B =H Aw =16 (W.m'l.K'l) ew : Epaisseur de ’ailette (mm)
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Conclusion intermédiaire:

Jusqu’a présent :
= Le bilan de matiere (1.2)

= Le bilan de chaleur des deux flux réactionnel et caloporteur (1.3, 1.5 et 1.6)

= Le détail des différents coefficients d’échanges (0) ont été présentés.

Ti_lC, QmC
cy RPA; Cly
Y Ve L 5 Qhn
S AH i
T réaction R T réaction
T'c, Que

Figure 4: Flux des composants chimiques et températures d’entrée et de sortie d’'un RPA

Le systeme d’équations ci-dessous doit donc étre résolu

[ Bilan de matiére pour A :

CiA_l—CiA o dCiA
T dt

Bilan de chaleur c6té mélange réactionnel :

réaction réaction

i- i i— i i i dTriéac ion
4 = Q€)™ (Taeion — T )+VRerAHj+(mcp)d—tt
J

Bilan de chaleur c6té fluide caloporteur :

i- i dT;
q; = QucCpe (Tc1 —Tc) —meC e d—tc

Puissance recue de I’extérieur :

| g, =UAAT,

Un exemple de I’écriture de I’ensemble de bilan de matiere et de chaleur pour trois

réacteurs dans la cascade de RPAs est donné dans 1’ Annexe 1.
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1.8  Résolution du systeme d’équations

Le systeme utilisé dans nos modeles est composé des équations des bilans de matiere et de
chaleur.

La résolution de ce systeme d’équations algébriques différentielles est réalisée a 1’aide de
la méthode DASSL. La bibliotheque mathématique de la résolution d’un systeme d’équations

algébriques différentielles par la méthode de DASSL est libre acces sur I’internent.

DASSL utilise les méthodes de "backward differentiation formula (BDF)" pour résoudre
un systeme d’équations différentielles algébriques "differential algebraic equations (DAEs)"
ou les équations différentielles ordinaires "ordinary differential equations (ODEs)". Ces
méthodes sont a pas variable ainsi que d’ordre variable. Le systeme d’équations de DASSL
s’écrit avec une forme implicite "ODE" du type : F(t, y, y') =0

ou y' décrit la dérivée temporelle de y.

Les méthodes BDF utilisées dans DASSL ont besoin de la solution sur chaque pas de

temps du systeme d’équations non-linéaires.

Ft, ,y,,a,y, +B,)=0

Ici, a, et B, sont des scalaires qui dépendent ni de la méthode ni de pas de temps employé.

Dans DASSL, ce systeme est résolu avec une itération de Newton modifiée. Chaque

itération de la méthode de Newton nécessite la solution du systeme linéaire :

Ay (k+1) — bglk)

n

oF OF
Ou la matrice A est donnée par A=a, ay, + g
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1.9 Rédaction du code de calcul

Un algorithme (écrit en Visual Fortran 6) a été développé afin de programmer ces
équations. Dans cet algorithme, DASSL est une sous programme qui permet la résolution du

systeme d’équations.

Le fichier d’entrée ou sont précisés les parametres initiaux comprend les données

suivantes :
Cha: Concentration de A a I’entrée du réacteur (mol.1™)
Chy: Concentration de B a I’entrée du réacteur (mol.1™)
J: Nombre total de RPAs par trois passes
Qnm: Débit massique du mélange réactionnel (kg.s’l)
Qc: Débit volumique du fluide caloporteur (Ls™h
t: Temps de calcul (s)
T Température du fluide caloporteur a I’entrée (K)

TEréaCtion : Température de la masse réactionnelle a I’entrée  (K)
T: Temps de séjour dans I’OPR (s)
Nombre de passe (1, 2 ou 3)

Configuration les flux du mélange réactionnel et le fluide caloporteur (co ou contre-
courant)

Le fichier de sortie permet d’estimer pour chaque réacteur élémentaire les données

suivantes :
C50,C5,C5¢,C5, ok : Concentration de chaque réactif en sortie (mol.I™)
TSc: Température du fluide caloporteur en sortie (K)
Tsréaction : Température de la masse réactionnelle en sortie (K)
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sous routine ''param_reacteur"
Initialisation des données process : masse
du réacteur, surface d'échange, type de
réaction : cp, masse molaire, AHr, ...

sous routine ''param_dassl"
initialisation des données nécessaires a la
méthode de résolution Dassl : vecteur info,
critere de convergence, ...

méthode de Dassl
résolution du systéme
algébro-différentiel

A 4

initialisation du systéme
algébro-différentiel

A 4

fonction
"coeff_echange (T,Q)"

calcul des coefficients
d'échange thermique en
fonction de la T
température et du débit

sauvegarde dans fichier ""reacteur_reaction"

concentration et température en fonction du
nombre de réacteur J

A 4

sous routine ''res'
écriture du systeme
algébro-différentiel

résultant des bilans de
matiére et chaleur

lecture fichier d'entrée "fichier données'
concentration, débit, température,
temps de séjour, temps de calcul
type de réaction 1, 2 ou 3
nombre de passe, nombre de réacteur par passe
configuration de 1'écoulement par passe: co- et / ou contre-courant
choix du type de simulation: cascade, volume mort, multi-injection

fonction "calculk (T)"
calcul de la constante
cinétique en fonction de
la température
k=A.exp(-E/RT)

A 4

fonction "'vitesse (C)"
calcul de la vitesse de la

calcul des solutions :
concentration,
température, temps

réaction en fonction de la
concentration ri=ki.Ci

sauvegarde dans fichier '"temp_reaction"
concentration et température en fonction du temps

Figure 5 : Architecture du programme OPR
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2.  Prise en compte des volumes stagnants dans le modele

Le GRETh a mis en évidence 1’existence des volumes morts a la proximité des parois
grace aux mesures des champs de vitesse au sein de I’OPR. Le profil de vitesse montre 2

zones particulieres :

= Prét des parois, la vitesse du fluide est faible ;
] Au niveau des ailettes, le flux est accéléré.

Ces volumes morts peuvent €tre modélis€és comme des volumes parfaitement agités,
indépendants du volume réactionnel principal Vg, avec lequel ils échangent du fluide (Figure
6).

La fraction volumique de ces zones dites stagnantes est exprimée par le rapport alfa. Le
temps d’échange t, représente le temps de réincorporation des tourbillons des zones

stagnantes dans le courant principal.

L’échange de matiere entre les deux zones, est désigné par "débit de volume stagnant". Le

"débit de volume stagnant” ou Q; sera donc en rapport de o, avec Quorar, S0it Q, =01, Q

total *
Si nous notons le volume stagnant par V,, la somme de Vg + V,, constituera le volume

total du réacteur V1. Vr sera donc en rapport de o avec Vi, soit Vy =a, V

total *

Qlolal E \% R E Qlolal
CEA : [><] : CSA
Q Q

Figure 6: Modélisation de la zone de recirculation pour I’OPR

Ou
Ca™: Concentration du constituant A a I’entrée de la partie réelle (mol.1"")
Ca™: Concentration du constituant A en sortie de la partie réelle (mol.I"")
CA*V™: Concentration du constituant A en sortie de la partie stagnante ~ (mol.1™)
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Afin d’améliorer le modele de fonctionnement de base de I’OPR, nous prenons en
considération ces volumes stagnants. La Figure 7 représente la structure de la cascade de ces
couples de réacteurs bien mélangés en série. Chaque réacteur posseéde ses propres

concentrations, températures et débits d’entrée et de sortie.

TEC Qtsotal
"""" ‘ C
3 K ] @
[Jq ’ IJ<] [Jq T réaction
—> » X - —P > —>
Qtotal
CEs N fI\ AN A AT TS
TEréaction A4 v| Tttt T\ y Vv >
=< —X —X —X

Figure 7: Représentation d'une cascade de RPA contenant de la zone de recirculation

2.1 Bilan de matiere, en considérant les zones stagnantes dans I’OPR

Nous avons vu dans la partie 1.2 que le bilan de matiere général pour un RPA; d’une
cascade de J réacteurs parfaitement agités en régime transitoire s’écrit de la facon suivante

(Equation 1):

dn,
dt

F'+V,R=F, +

Ou F4 est le flux de réactif A d’entrée ou de sortie FA =Q CA .

Le bilan de matie¢re en considérant les volumes stagnants dans I’OPR est écrit de maniere
semblable. Si nous considérons le RPA numéro i de la cascade de RPAs (Figure 8), chaque
réacteur étant divisé en deux zones séparées, le bilan de matiere pour chaque réactif sera une

combinaison de deux équations.

o [ Rea | g
V&
e —
' N
Qi \l/ Qi
Ca RPA; cem
Vi

Figure 8 : Représentation d’un RPA; dans la cascade de RPA avec volume stagnant

50



La premiere équation considere la zone réelle et donc les concentrations entrée et sortie

correspondante.

Nous avons deux flux d’entrée au Vi de réactif A : I'une avec le débit Q. ayant la

concentration C'™! A et I'autre avec le débit Q; ayant la concentration civm A
i-1 i—1 i(Vm)
FA _Qtotal CA +Ql CA

Nous avons deux flux de sortie du Vr de réactif A: I'une avec le débit Qo ayant la

concentration CiA et I’autre avec le débit Q; ayant la concentration CiA.

Fj\ = Qtotal Ci«x + Q1 C;
L’équation suivante peut alors étre obtenue :

' i i i dn'
(QuuC5' Q)+ QCL™ ~Q €)= Vi = T2

En divisant cette équation par Vg et en introduisant le rapport de Q; par Qo (012) ainsi que

le rapport Vg par Vo (01) nous obtenons I’équation de bilan de matiere pour la partie réelle.

i1 i i(Vm) i i
Ch —Ca +(V Ca -G VR = dC ,
o,

a,T T dt

Equation 10

La deuxieme équation considere la zone stagnante, dont les grandeurs (concentrations et
débits différents de Q1) d’entrée et de sortie seront respectivement celle de sortie et d’entrée
de la zone réelle. Nous reprenons la méme équation de bilan de matiere générale pour un

RPA;.

En considérant

-1 i
qu’en entrée au Vm avec le réactif A : FA - Q1 C A

i i(Vm)
en sortie du Vm avec le réactif A : FA - Q 1 C A
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L’équation suivante peut alors étre obtenue :

dnl(Vm)

dt

En divisant cette équation par V,, et en introduisant le rapport de Q; par Qo (02) nOUS

(QC, —QC™) =V, 1" =—2—

obtenons 1’équation de bilan de matiere pour la partie stagnante.

o, Ch=Cy™ )_ v _dC,"™
T =
(1—(11) T dt

Equation 11

L’Equation 10 et I’'Equation 11 constituent le bilan de matiere pour un RPA; ayant un
volume stagnant, ol a; et o, peuvent varier entre les valeurs 0 et 1. Avec a; égale a 0 et oy
égale a 1, c’est a dire quand le volume stagnant est nul, nous retrouvons bien le bilan de

matiere général sans volume stagnant.

2.2 Bilan énergétique considérant les zones stagnantes de I’OPR

Afin d’écrire I’équation du bilan énergétique pour les conditions ou des volumes stagnants
existent dans I’OPR, nous partons de 1’équation du bilan énergétique dans le cas sans volume

stagnant.

Comme expliqué en (2.1), chaque RPA i de la cascade de RPAs est divisé en deux en
présence de volumes stagnants. De la méme maniere que le bilan de matiere, le bilan

énergétique est donc composé de deux équations pour chaque réacteur (Equation 12 et
Equation 13).

La premiere équation considere la zone réelle avec ces entrées et sorties.

1

-1 1 V
(Qtotalc )1 ( reactlon_Trleactlon) (mC ) feaCthﬂ 1;(ztotalr RAH O

Equation 12
La deuxieme tient compte de la partie stagnante, I’entrée de cette partie sera donc la sortie

de la partie réelle.

dT
v iV \ _
(QIC ) (Trleacltlllz)n reactlon) (mC )1 " %ﬂon - er mAHR =0

Equation 13
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Ou I’exposant Vm indique les grandeurs relatives au volume stagnant et contenant les

rapports de volume et le débit entre partie stagnante et partie réelle.

q: et g sont les puissances recues de I’ extérieur:

q, = US AT,

q, =US AT,

Ou Sk et Sy, sont respectivement les surfaces d’échanges réelle et stagnante, la somme de

ces deux surfaces étant égale a la surface total d’échange : S,,,; =Sz +S,,. Par la suite, la

surface réelle sera écrite comme le produit de a3 avec la surface totale : SR =05 Stotal .

Ou AT et ATy, indiquent les différences de températures :

_mi i
ATlml - TC Tréaction

ATy, : Différence de température entre le mélange réactionnel et le fluide caloporteur pour la

zone réelle (K)

i i(Vm)
ATImZ - TC - Tréaction

ATp,: Différence de température entre le mélange réactionnel et le fluide caloporteur pour la
zone stagnante (K)

Il existe donc maintenant deux définitions de la différence de température entre mélange
réactionnel et fluide caloporteur. La premiere considere 1’échange de chaleur entre le mélange
réactionnel de la zone réelle avec le fluide caloporteur. La deuxieme considere 1’échange de

chaleur entre le mélange réactionnel de la zone stagnante et le fluide caloporteur.

q ou la puissance regue de I’extérieure, s’écrit de la fagon suivante :

q=q,+q,

= (;: Puissance recue de I’extérieur par la partie principale a (J.s™h
* (,: Puissance recue de I’extérieur par la partie stagnante (Js™h

Nous avons la méme équation de bilan de chaleur co6té fluide caloporteur que pour le

réacteur sans volume stagnant (Equation 5).

Le calcul du coefficient d’échange global pour le réacteur avec volume stagnant sera
effectué de la méme maniere que le calcul du coefficient d’échange global sans volume
stagnant, en tenant compte des rapports de volume o, débit o, et surface o3 des zones

d’écoulement principale et des zones stagnantes.
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2.3 Conclusion intermédiaire

Dans la partie 2 de ce chapitre, nous avons expliqué en détail la méthode d’écriture des
équations de bilans de matiere et de chaleur dans le cas de I’existence de volumes stagnants
dans I’OPR. Ce modele amélioré par rapport au modele de fonctionnement de base de I’OPR
contient deux équations de bilan de matiere, deux équations de bilan de chaleur du mélange
réactionnel et une équation de bilan de chaleur du fluide caloporteur. L’ensemble de toutes

ces équations (J * (3 + 2 * nombre des réactifs)) constitue le systeme d’équations a résoudre.

Pour un RPA;:

Bilan de matiere pour réactif A :

i-1 i i(Vm) i i
(12

-1
o,T T dt

a/ C; _ C tiVm) . Vi _ dC R i(Vm)
(1 - o, ) T dt

Bilan de chaleur :

dT!

i i i-1 i i-1 i Sacti V, _
USR (Té - Trléaction ) - (Qtotalcp )1 (Trléaction - Trléaction ) - (me )1 e — TQtotalr ¢ AHR - O

dt

i(Vm)

i i(Vm) i i(Vm) i
USm (TC - Tréaction) - (Qlcp ) (Tréaction - Tréaction

dt

dT .
dt

q=Q,cCh (Tci-l - Tclj) — McC e

En cas de configuration contre-courant, nous avons une inversion des indices entrée et

sortie des températures dans le bilan de chaleur c6té caloporteur.

Un exemple de I’écriture de bilan de matiere et de chaleur pour trois réacteurs contenant le

volume stagnant dans la cascade de RPAs est donné dans I’ Annexe 1.
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3. Prise en compte des injections multiples

Les résultats expérimentaux ont été obtenus avec une seule injection et nous ne pourrons
valider que cette configuration. L’une des caractéristiques de I’OPR est la possibilité
d’injection des réactifs a différents endroits de ce réacteur. Dans ce cas le fluide injecté est

instantanément mélange dans une seule cellule élémentaire.

Le modele des injections multiples est une amélioration du modele de fonctionnement de

base de I’OPR qui tient compte des injections multiples dans ce réacteur.

La prise en compte des injections multiples intervient dans les bilans des cellules

concernées, le reste des équations restant inchangés.

Avec ce modele, il y trois injections du réactif car ’OPR comprend trois passes et les
injections se font a I’entrée de chaque passe. Les concentrations et les débits different a
chaque injection. Pour le mélange réactionnel, chaque bilan de matiere et de chaleur du
modele de fonctionnement de base de I’OPR est donc divisé en trois équations.Bilans de

matiere et d’énergie (coté fluide réactionnel) pour chaque passe de I’OPR

La Figure 9 représente les flux de maticre et de température du mélange réactionnel et du

fluide caloporteur entrant/sortant de chaque RPA et de chaque passe de I’OPR.

Les grandeurs Jcell, Jcelll et Jcellll désignent respectivement le nombre de réacteurs
parfaitement agités des 1, 2°™ et 3°™ passes et peuvent varier chacune entre 1 et J-2. La
somme Jcell + Jcelll + Jcellll est égale a J (nombre total des RPAs). Les exposants E et S
indiquent les entrée et sortie de chacune des passes, désignées dans I’ordre par les exposants I,

II et III.

A T’entrée de la 2°™ passe, les composés A et B (Réaction A — B) sont injectés avec les
concentrations Cx et Cg; et le débit Q.
3éme

A D’entrée de la

et Cp et le débit Q,.

passe, les composés A et B sont injectés avec les concentrations Cy »
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T, Quc

CE,IA
E.l
b Jeell .
Qtotal Ca
E,I
T réaction CA,l
CS,I
— B
S,I
T ¢, Qme Ce.1
Qtotal + Ql
S,1
E T réaction
T C» QmC
Jeelll P
(:S,IIA
C
S, 11
S?Iz T Cs QmC
C's
CB,2
E
Qtotal + Ql + Q2 T G QmC
S, 11
T réaction SII
Ca
N Jeellll s
> > B
Qrotal + Q1 + Q2
S,II
T réaction

ST
T ¢, Qme

Figure 9 : Modélisation des injections multiples

Bilan de matiére pour A, sur un réacteur de la 1°° passe

Pour un réacteur parfaitement agité (indice 1, 1 <=1 <= Jcell) en régime transitoire dans le
cas d’une réaction du premier ordre A — B en phase liquide, les flux de matiere en entrée et

en sortie sont donnés par les formules suivantes :

i1 i-1
FA - Qtotal CA

i i
FA - Qtotal CA
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le volume Vg et le débit Q. étant constants, comme expliqué dans la partie 1.4 nous

avons :

i-1 i i
T dt
Equation 14

Ce calcul est effectué pour les Jcell RPAs de la 1% passe.

Bilan de matiére pour A, sur un réacteur de la 2™ passe

2éme eme

Le premier réacteur de la passe est le (Jeell + 1)™ réacteur.

A T’entrée de ce réacteur, le terme Q;Ca ; (injection du réactif A) est ajouté au flux de

eme

matiere sortant du Jcell” réacteur. Ce réacteur a donc comme bilan de matiere :

EJII __ S.I _ E.II
FA - Qtotal CA + QICA,I - (Qtotal + Ql )CA

Jeell+1 Jeell+1
FACe T= (Qtotal + QI)CAce "

(Quar@)f =S
Qtotal T dt

2éme

S’il n’y a pas d’injection a I’entrée de la passe, Q; sera égal a z€ro et nous retrouvons

alors le bilan de maticre pour RPAjce1+1 sans injection.

2éme

De la méme maniere, pour tout autre RPA; de la passe (Jeell + 2 <= j <= Jcell +

Jcelll), le bilan de matiére s’écrit :

((Qtotal +Q% j—cj\_l _ij — T = de&
Qtotal T dt

Equation 15
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Bilan de matiére pour A, sur un réacteur de la 3™ passe

3eme ‘M€ réacteur.

Le premier réacteur de la passe est le (Jeell + Jcelll + 1)

A T’entrée de ce réacteur, le terme Q,Ca, (injection du réactif A) est ajouté au flux de

eme

matiere sortant du (Jcell + Jcell)™™ réacteur. Ce réacteur a donc comme flux de matiere

d’entrée :

F/E’IH = Qo + Ql)Ci’H + Q2CA,2 =(Qum T Q; +Q, )Ci’m

Pour tout autre RPA; de la 3°™ passe (Jeell + Jcelll + 2 <= k <= J), le bilan de matiere

s’écrit :

T dt

((QM +Q,+Q,) jCi‘l -CL . _dC;
total

Bilan de chaleur du mélange réactionnel, sur un réacteur de la 1ére passe

Le bilan de chaleur sur un réacteur i de la 1° passe s’écrit :

i— i i— i dTriéac ion
qi = (Qtotalcp) 1(Tréaction - Tréalction ) + (% )VR I'AH + (me) dtt

Equation 16

Bilan de chaleur du mélange réactionnel, sur un réacteur de la 2" passe

A la 2°™° passe, le débit Q; est ajouté au débit Q. et nous obtenons le bilan de chaleur

injections multiples pour la 2°™ passe.

j- j j- j dTrJ;éac ion
qj = ((Q total + Ql )Cp )J 1(’-l-‘rjéaction - Trjé;ction ) + (%)VRI AH + (mci) ) d—tt

Equation 17
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3éme

Bilan de chaleur du mélange réactionnel, passe

A la 3™ passe, le débit Q; + Q; est ajouté au débit Qyu, €t nous obtenons le bilan de

chaleur injections multiples pour la 3™ passe.

- - dTt
qk = ((Qtotal + Ql + Q2 )Cp )k : (’Trl:’:action - Trl:’:a(l:tion) + (% )VR rAH + (]’nCl; )—rcela:tlon

Equation 18
En remplacent Q; et Q, par zéro, nous retrouvons le méme bilan de chaleur que dans le cas

sans injection.

3.1 Bilan énergétique, coté fluide caloporteur
Le bilan de chaleur du fluide caloporteur pour toutes les trois passes s’écrit de la méme
maniere expliquée dans la partie 1.5.

Un exemple de I’écriture de bilan de matiere et de chaleur dans le cas de deux réacteurs par

passe de I’OPR ayant des injections multiples est donné dans I’ Annexe 1.

Le modele des injections multiples de I’OPR peut ainsi tenir compte des différentes
configurations de I’OPR. De cette maniere, les flux réactionnel et caloporteur peuvent avoir

deux configurations différentes co- ou contre-courant a la 1, 2°™ et 3°™ passe.
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4. Conclusions

L’objectif de ce chapitre est d’expliquer en détail la modélisation du fonctionnement de

I’OPR qui permet d’étudier les différents aspects du comportement de ce réacteur.

Le modele de fonctionnement de base de I’OPR est constitué de bilans de matieres et de
chaleur. Le coefficient global de transfert de chaleur tiré des corrélations du GRETh est
introduit dans les bilans de chaleur c6tés réactionnel et caloporteur. Le modele qui sera utilisé
lors de la comparaison avec les résultats expérimentaux décrit le fonctionnement de 1’OPR
pour une réaction donnée en phase liquide et pour une configuration précise de chaque passe
(respectivement co-courant, contre-courant et co-courant pour les 1%, 2™ et 3°™ passes).

Néanmoins nous avons pris en compte :

La présence de zones stagnantes pour les fluides visqueux,

La possibilité d’injections multiples,

Les différentes configurations possibles (co- ou contre-courant pour chaque passe) décrites

chapitre L.

Dans le prochain chapitre, nous comparons la version limitée du modele correspondant au

prototype existant de I’OPR avec les résultats expérimentaux sur ce prototype.
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Chapitre IV :

Validation du modeéle de fonctionnement de base
de (OPR,
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Lors d’une étude expérimentale (Tanguy et al. 2004), les conversions et les productivités
obtenues avec I’OPR ont étaient comparées avec celles obtenues dans un réacteur batch
standard. L’objectif de cette étude est d’étudier les caractéristiques spécifiques de I’OPR en
testant des réactions généralement mises en ceuvre dans des réacteurs batch. Ce travail a
nécessité la détermination des lois cinétiques spécifiques de chacune des réactions choisies,

qui ont été introduites ensuite dans le programme simulant le fonctionnement de 1I’OPR.

Pour chaque réaction, des expériences ont été conduites dans I’OPR en faisant varier
différents parametres expérimentaux et en s’attachant aux spécificités des réactions. Les

réactions sélectionnées sont :

1. Hydrolyse alcaline de D’acétate d’éthyle. Réaction simple pour laquelle seule
I’hydrodynamique a une influence sur 1’évolution de la réaction.

2. Hydrolyse alcaline de I’éthylene glycol diacétate. Série de réactions compétitives
consécutives avec des problemes de sélectivité.

3. Oxydation de peroxyde d’hydrogene avec sulfate de sodium. Réaction exothermique

ou la température est le parametre opératoire principal.
Pour chaque réaction, on s’intéressera donc a des criteres différents :
= Réaction simple = productivité ;
= Systeme de réactions consécutives et compétitives = productivité et sélectivité ;
= Réaction exothermique = productivité et siireté (contrdle de la température).

Les résultats expérimentaux obtenus dans I’OPR pour chacune des réactions sont donc ici
utilis€s pour essayer de valider, du moins en partie, le modele choisi décrivant le
fonctionnement de 1’OPR.

Afin de valider le modele de fonctionnement de base de I’OPR, dans I’hypothese respectée
ou I’influence des volumes stagnants est tres faible, les résultats expérimentaux des réactions
chimiques conduites dans ’OPR ont été comparés aux simulations. On notera que les
cinétiques des deux premieres réactions ont été déterminées expérimentalement alors que des
données issues de la littérature sont utilisées pour la réaction d’oxydation du peroxyde

d’hydrogene.
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Les deux premieres réactions sont quasiment athermiques et de ce fait elles permettent de
valider le modele sur la partie hydrodynamique en s’affranchissant de 1’échange de chaleur
entre la masse réactionnelle et le fluide caloporteur qui n’intervient pas dans ces deux cas. En
revanche, dans le cas de I’oxydation du thiosulfate de sodium par le peroxyde d’hydrogene
(réaction tres exothermique), les transferts thermiques vont jouer un role prépondérant et 1’on

pourra tester les limites du modele liées aux transferts.

Expérimentalement, le débit d’alimentation des réactifs est fixé a 50 (l.h'l) (le volume de
I’OPR est de 1,35 (1)), ce qui correspond a un temps de séjour de 97,2 (s) dans ’OPR, et le
débit d’alimentation du fluide caloporteur est fixé a 10 (Lh™) (données standards préconisées
par Alfa Laval). Toutes ces expériences sont réalisées avec une configuration fixe de I’OPR a
contre-courant pour la 2°™ passe et co-courant pour la 1% et 3™ passes. En ce qui concerne
la comparaison entre modele et expérience pour les 1% et 2°™ réactions, chaque simulation

correspond a une expérience donnée.
Pour ces deux réactions :

* les résultats expérimentaux sont obtenus en sortie de I’OPR et
» les résultats de simulation sont obtenus pour la J*™ cellule de I’OPR a la fin de chaque
calcul.

Les températures (K) d’entrée utilisées pour chaque simulation sont celles correspondantes

aux conditions opératoires expérimentales.
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1. Hydrolyse alcaline de I’acétate d’éthyle

La saponification de 1’acétate d’éthyle par I’hydroxyde de sodium peut étre représentée par

I’équation suivante :

A+B -C+D
Oou
A = CH;COOC,H; acétate d’éthyle
B=OH +Na" hydroxyde de sodium (dissout)
C=CH;COO + Na* acétate de sodium (dissout)
D = C,HsOH éthanol

La réaction a lieu en phase liquide et il faut veiller a ce que la solubilité de 1’acétate
d’éthyle, qui diminue avec I’augmentation de la température, ne dépasse pas sa valeur
maximale. La loi cinétique de cette réaction est réalisée dans une gamme de conditions
opératoires limitée par :

= la solubilité de I’acétate d’éthyle dans 1’eau (0,88 (mol.l'l) a2l (°C) et 0,0624 (mol.l'l)
a70 (°C)) (Annexe II),
= ]a concentration maximale de I’hydroxyde de sodium (2,8 (mol.I"")).
Ces données sont fournies par le logiciel Pro/Il qui utilise des méthodes spécifiquement
développés pour les applications industrielles de détermination des propriétés
thermodynamiques.
L’hydrolyse de I’acétate d’éthyle par I’hydroxyde de sodium est une réaction de premier

ordre par rapport a chacun des réactifs : r =k C5 Cp

La constante cinétique de la réaction évolue en fonction de la température selon la loi

d’Arrhenius : k= A exp (_—Ej (L.mol™.s™).
RT

A =1,59.10" (Lmol™'.s™)  facteur pré-exponentiel
E =46,20 (kJ.mol'l) énergie d’activation

Cette loi cinétique est valable pour :

* une gamme de température de 9 a 60 (°C),
= une concentration initiale en hydroxyde de sodium comprise entre 0,09 et 0,5 (mol.I"™").
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Les concentrations, les températures et débits de la masse réactionnelle et du caloporteur
(données expérimentales), et le nombre total de cellules constituant I’OPR, comme les
données d’entrée du programme.

Dans un premier temps, nous avons cependant testé la sensibilité du modele au nombre de
cellules J. En effet, les valeurs de J obtenues par DTS sont tres élevées et pour des réactions
simples nous savons qu’a partir d’une certaine valeur de J, les conversions calculées ne sont

plus sensibles a ce parametre.

1.1  Influence de J sur la concentration de I’hydroxyde de sodium

0.1133
0.1128 ~
0.1123 A
0.1118 A
0.1113 ~

Cs (mol.I")

0.1108 ~
0.11083 ~

0.1098 T T T T
0 50 100 150 200 250

J

Figure 1: Variation de CB en fonction de J

Dans le cas de la saponification de 1’acétate d’éthyle, une variation de J de 3 a 210 fait
varier la concentration finale en B (NaOH) de 0,1103 a 0,1113 (mol.l'l) (Figure 1). Cette
concentration varie tres peu a partir de la 45%™ cellule, et devient constante lorsque J atteint la
valeur de 150. Il n’est donc pas indispensable de conduire les simulations avec les valeurs de

J estimées par DTS qui sont de I’ordre de 1000.

66



1.2 Influence des concentrations sur la conversion de A et la productivité de C

L’influence des concentrations initiales des réactifs (a température plus ou moins

constante) sur la conversion de l’acétate d’éthyle a été étudiée. Cette variation des

concentrations initiales a été effectuée de maniere a obtenir deux valeurs différentes de M

(rapport des concentrations initiales de B et de A) : 1,5 et 3.

Le Tableau 1 regroupe les différentes conditions opératoires a M = 1,5, ainsi que les valeurs

de conversion de I’acétate d’éthyle obtenues par les expériences et par le modele.

Concentrations (mol.I'") X4
Expérj ence T Expérience Simulation
n (K) Expérience | Simulation
Csgo Cao Cer Cer
3 293,15 | 0,103 | 0,076 | 0,027 0,0624 0,66 0,534
4 291,35 | 0,136 | 0,096 | 0,077 0,0809 0,62 0,574
6 291,65 | 0,257 | 0,180 | 0,097 0,1183 0,81 0,771
7 293,45 | 0,539 | 0,328 | 0,223 0,2224 0,95 0,965
10 296,65 | 0,138 | 0,092 | 0,053 0,0749 0,66 0,683
12 292,15 | 1,171 | 0,610 | 0,582 0,5611 0,97 1,000

Ou

T : Température du mélange réactionnel

Tableau 1 : Expériences réalisées dans I’OPR

pour différentes concentrations initiales de réactifs, M = 1,5

Cpo : Concentration initiale d’hydroxyde de sodium

Cao : Concentration initiale d’acétate d’éthyle

Cgr : Concentration finale d’hydroxyde de sodium (Expérimentale)

Csgr : Concentration finale d’hydroxyde de sodium (Simulation)

Cgs : Concentration d’hydroxyde de sodium en sortie de I’OPR

Xa : Conversion d’acétate d’éthyle
M : Rapport (ratio) Cgo/Cao
Xa (conversion de A) est la quantité de A consommeée divisée par la quantité initiale de A :

(K)

(mol.I'"
(mol.I'"
(mol.I'"
(mol.I'"
(mol.I'"
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La concentration finale de A utilisée pour le calcul de la X, est celle en sortie de I’OPR (a
97,2 (s)) pour la partie expérimentale et celle donnée a la fin de chaque simulation pour la
partie simulation. (L’erreur expérimentale n’ayant pas été calculée ; ce sont les valeurs brutes
des concentrations expérimentales et calculées qui sont données avec 4 chiffres apres la
virgule ce qui bien évidemment ne préjuge pas de la précision). Une comparaison entre les
résultats expérimentaux (ronds noirs) et les résultats de simulation (trait) est représentée dans

la Figure 2 (valeur de la conversion de A simulé et les résultats expérimentaux pour M = 1,5).

0.8 - s

0.4

0.2

0 0.5 1 1.5

Cg, (Mmol.l")

® Résultats expérimentaux —e— Simulation

Figure 2 : Comparaison entre les valeurs Expérimentales et Théorie de X, pour M = 1,5

Pour M = 1,5, un bon accord est observé entre les résultats expérimentaux et les résultats

de simulation (Cf. Tableau 1 et Figure 2).

68



60

50 -

40

30 -

20 -

Productivité de C (kg.m-3)

0 0.5 1
CBO0 (mol.l-1)

1.5

o Résultats expérimentaux —e— Simulation

Figure 3 : Comparaison entre les valeurs Expérimentales et Théorie
de la productivité de C pour M = 1,5

La Figure 3 représente 1’évolution de la productivité de I’acétate de sodium (Pc a 97,2 (s))
en fonction de la concentration initiale en hydroxyde de sodium. Les mémes valeurs de

productivité sont obtenues par simulation et par les résultats expérimentaux.

Le Tableau 2 regroupe les différentes conditions opératoires a M = 3, ainsi que les valeurs

de conversion de I’acétate d’éthyle obtenues par les expériences et par le modele.

Concentrations (mol.I'") X
) T
Exp er:ence Expérience Simulation
n (K) Expérience | Simulation
CBO CAo CBF CBF

5 292,45 | 0,140 | 0,045 | 0,094 0,1104 0,78 0,658

9 292,85 | 0,291 | 0,091 | 0,190 0,2103 1 0,887
11 292,05 | 0,588 | 0,163 | 0,426 0,4274 1 0,985

Tableau 2: Expériences réalisées dans I’OPR pour différentes concentrations a M = 3
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A I'inverse des résultats obtenus avec M = 1,5, I’accord entre les résultats expérimentaux

et les simulations est moins convaincant pour M = 3, (Cf. Tableau 2 et Figure 4 et 5).

0.8 | °

0.6 1

XA

0.4 -

0.2 -

0 0.2 0.4 0.6 0.8

CBO0 (mol.I-1)
e Résultats expérimentaux —e— Simulation
Figure 4: Comparaison entre les valeurs Expérimentales et Théorie de X, pour M=3
16

14
12
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Productivité de C (kg.m?)
[o¢]

o N A O
L

0 0.2 0.4 0.6 0.8

Cgo (MolI™)

o Résultats expérimentaux —e— Simulation

Figure 5 : Comparaison entre les valeurs Expérimentales et Théorie
de la productivité de C pour M = 3

L’écart entre les conversions mesurées et calculées est non négligeable. A priori les
cinétiques chimiques sont relativement fiables et la réaction n’est sensible ni au micro-
mélange ni a la température. Grace a ces comparaisons expérience/modele, nous pouvons
conclure que le modele donne des tendances acceptables mais ne permet pas toujours de
prédire précisément les conversions obtenues et cela méme sur une réaction simple d’ordre un

dont la cinétique est a priori bien déterminée.
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2. Hydrolyse alcaline de I’éthyléne glycol diacétate

Afin d’effectuer une étude de la sélectivité dans I’OPR, des réactions homogenes peuvent
étre mises en ceuvre, notamment I’hydrolyse alcaline de polyesters et en particulier celle de

I’éthylene glycol diacétate. Nous pouvons écrire cette réaction de la facon suivante:
A+B —— C+D

B+C —X 5 E +D

Ou
A = glycol diacétate CH;-CO-0-CH,-CH, -0 -CO - CH3
B = hydroxide de sodium OH + Na* (dissout)
C = glycol monoacétate OH -CH; -CH, -0 -CO - CH;
D = sodium acetate CH;-CO-0O +Na" (dissout)
E = glycol OH - CH; - CH, - OH

Le facteur K est défini par :

K=k, /k;
Ces deux réactions se déroulent en phase liquide et elles sont irréversibles et du premier

ordre par rapport a chaque réactif :
I = k] C A CB
I = k2 CC CB

de plus, il a été expérimentalement montré que k; = 2 k; avec

k, = 8.83.10° exp(_51897j

k, =1.82.10° exp(_49520j
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2.1 Influence de J sur la concentration finale de B

A Tinstar de la 1°° réaction, il est intéressant de vérifier 1’évolution de la concentration en
fonction de J dépend en outre des conditions opératoires (concentrations initiales et
températures).

Par exemple, pour :

une concentration initiale en glycol diacétate Ca0=0,2 (mol.l'l),
une concentration initiale en hydroxyde de sodium Cgo=0,105 (mol.l'l),
une température a 296,75 (K),

la concentration en B devient nulle en sortie de la 12°™ cellule. Ceci a pour conséquence

que la concentration finale en hydroxyde de sodium ne dépend pas de J, pour J > 12.

Pour :

Cao = 0,059 (mol.I™),
Cgo = 0,091 (mol.I™,
T = 298,05 (K),

0.02

0.015

0.01 +

Cs (mol.I")

0.005

O T T T T
0 50 100 150 200

Figure 6: Exemple d’évolution de la concentration de NaOH en fonction de J

la concentration en hydroxyde de sodium tend asymptotiquement vers une valeur
constante. Au bout de la 45°™ cellule, I’évolution de la concentration en fonction de J devient
faible ; a partir de 150 cellules, la concentration est pratiquement constante. Cette évolution
est représentée dans la Figure 6. L’évolution de Cpg = f(J) dépend aussi des conditions
opératoires. La encore, il est suffisant d’utiliser une valeur de J=100 si I’on désire réduire les

temps de calcul.
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2.2 Influence des concentrations des réactifs sur la conversion de A et la sélectivité de C

Une comparaison entre les résultats expérimentaux et les résultats de simulation pour

I’hydrolyse alcaline de 1’acétate d’éthyle est présentée dans le Tableau 3. Cette comparaison a

été effectuée pour montrer I'influence des concentrations initiales des réactifs et de la

température sur la conversion de A (X,) ainsi que la sélectivité de C par rapport a A (Sc/a).

Expérience | Concentration (mol.I'") M Simulation | Expérience | Simulation | Expérience

n Cao Cuo | Cad/Cro X\ Scin

1 0,06 0,105 0,57 0,922 0,95 4,723 7,67

2 0,10 0,105 0,95 0,753 0,84 1,919 3,69

3 0,12 0,104 1,15 0,663 0,74 1,386 1,90

4 0,12 0,104 1,15 0,664 0,72 1,390 1,76

5 0,20 0,104 1,92 0,444 0,53 0,661 1,04

6 0,08 0,105 0,76 0,848 0,90 2,918 -

Tableau 3: Résultats expérimentaux en sortie de ’OPR, t = 97 (s)

Dans ce tableau,

Cao: Concentration initiale de glycol diacétate

Cpgo: Concentration initiale d’hydroxyde de sodium

quantité initiale de A: X, =

Rc/a: Rendement de la

la quantité initiale de A : RC/ =—
A

1 ére

LY

N, —Ny

(mol.l'l)
(mol.l'l)
Xa: Conversion de A définie comme la quantité de réactif A consommée divisée par la

réaction définie comme la quantité de C formée divisée par

nc

Ny

Sca: Sélectivité de C en fonction de A définie comme la quantité de C formée divisée

par la quantité de A présent dans le mélange réactionnel : S(y
A

ne

n,

Parmi ces résultats expérimentaux, les expériences 3 et 4 ont été effectuées avec les mémes

concentrations initiales mais a des températures légerement différentes. Nous observons

logiquement que ce faible écart ne se répercute quasiment pas sur la conversion de A. Les

petits écarts observés entre 1’expérience et la simulation ne peuvent donc pas étre imputé a des

erreurs sur la mesure des températures des fluides d’alimentation.

73



1,0

(o]

0,8 1 o
R 0,6 - o

0,4 -

0,2 -

0,0 : : : :

0 0,05 0,1 0,15 0,2 0,25
Cuo (mol.I™)

o Résultats expérimentaux —e— Simulation
Figure 7: Comparaison entre les valeurs Expérimentales et Théorie de X,
Un exemple de comparaison du modele (trait et ronds noirs) avec I’expérience (ronds
blancs) de 1’évolution X = f(Cap) est donné dans la Figure 7. Un bon accord entre le modele

et les résultats expérimentaux est observé.
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Xa
o Résultats expérimentaux —e— Simulation

Figure 8 : Comparaison entre les valeurs Expérimentales et Théorie,

évolution de Sc,, en fonction de X, J =45

Un exemple de comparaison du modele avec 1’expérience de 1’évolution Sc/a = f(Xa) est
donné dans la Figure 8. Les courbes Sc¢/a = f(X4) expérimentale et issue du modele ont la
méme tendance. Les expériences 3 et 4 ont été effectuées a des concentrations identiques. Les
valeurs de X, obtenues par la simulation ou les expériences pour ces deux expériences sont
identiques. Les valeurs de Sc/a obtenues pour ces deux expériences sont identiques avec le

modele, mais différent expérimentalement.

Les valeurs de Sc/a obtenues par le modele et I’expérimentation different entre elles pour

chaque ensemble de conditions opératoires (Cf. Tableau 3).
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2.3 Influence de J élevé sur la sélectivité de C

Nous avons vérifié I’influence de J sur la sélectivité afin d’étre rassuré que les résultats des

simulations ne sont pas sensibles a ce parametre.

Pour :
Cao=0,12  (moll™),
Cpo=0,104 (mol.l™),
T=29505 (K),

L’ensemble des résultats sont consignés dans le tableau 4.

Concentration , Concentration

(mol.I") Température (mol.I'") J

CAO CBO (K) CA CC

0,12 | 0,104 295,05 0,0404 | 0,0560 | 45

0,12 | 0,104 295,05 0,0400 | 0,0567 | 120

0,12 | 0,104 295,05 0,0399 | 0,0568 | 150

0,12 | 0,104 295,05 0,0399 | 0,0569 | 180

0,12 | 0,104 295,05 0,0399 | 0,0569 | 210

Tableau 4 : Evolution des concentrations finales C, et C¢

en fonction de J obtenue par simulation

La variation sur les concentrations finales observées en faisant varier J entre 45 et 210 est

inférieure 0,001 (mol.I'"). Cette variation induite par J est donc tres faible devant la différence

entre résultats expérimentaux et résultats de simulation.

Les simulations effectuées avec J = 45 (trait et triangles noirs) et J = 210 (trait et ronds

noirs) (afin d’obtenir des concentrations constantes) donnent des résultats similaires (Cf.

Figure 9). Les valeurs de la sélectivité obtenues par les simulations sont inférieures aux

valeurs expérimentales (ronds blancs).

75



Scia
o =~ N W Hd Ol OO N 0O ©
o

0,0 0,2 0,4 0,6 0,8 1,0
Xa
o Résultats expérimentaux — -e—-DeltarH=0

—e— Simulation J =45

Figure 9: Comparaison entre les valeurs Expérimentales et Théorie

de la sélectivité Sc/, pour J = 45 et pour J =210

La chaleur de réaction AHg n’est pas toujours facile a estimer et peu influe sur le résultat
des simulations. Mé&me si pour cette réaction I’influence doit étre faible, nous avons
effectuées des simulations en la négligeant (la chaleur de réaction AHg est supposée nulle). La
Figure 9 représente les résultats de ces simulations a AHg = 0 (trait pointillé et ronds noirs),

nous pouvons constater que les résultats ne différent pas.

La différence entre modele et expérience de la sélectivité s’accroit quand X, augmente,
c’est a dire quand na diminue. Une variation 1égere sur la valeur de na a un effet sensible sur
la sélectivité (Cf. relation de définition de la sélectivité S = nc / na) a haute conversion car na
est alors faible. Or la définition de la sélectivité employée ici n’est pas la définition usuelle
qui est S = nc / (nao - na). Dans ce cas, a forte conversion (na faible) une variation absolue
légere de nu ne fait pas beaucoup varier le dénominateur (de fagcon relative) et donc influe peu

sur S.
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2.4  Expériences a hautes concentrations et hautes températures

Ce type d’expériences est proposé par Barry Johnson (BHR, Group Limited, Cranfield UK)
The group engineering centre afin de démontrer [’efficacité industrielle de 1’OPR.
L’augmentation de la température opérationnelle et/ou des concentrations en réactifs implique
alors une augmentation notable de la vitesse de la réaction.

Ainsi, en augmentant la température de 20 a 60 (°C), les réactions sont 10 fois plus rapides
et donc le temps nécessaire pour atteindre une conversion donnée est 10 fois plus faible. Cette
augmentation a pour limite la température d’ébullition des réactifs.

Le deuxieme moyen d’augmenter la vitesse réactionnelle est d’élever les concentrations

initiales des réactifs. Cette augmentation a pour limite la solubilité des réactifs.

Hautes
concentrations et températures Basses
Expérience Température . concentrations et
n° caloporteur (K) Concentration Résultats températures
(mol.I'")

CAO CBO SC/A XA CAO SC/A XA
1 305,15 0,30 0,20 1,45 0,73 0,06 7,67 | 0,95
2 305,15 0,52 0,45 2,67 0,83 0,08 3,69 | 0,9
3 349,15 0,92 0,85 0,83 0,51 0,1 1,90 | 0,84
4 302,15 0,92 0,85 2,47 0,82 0,12 1,76 |0,74
5 356,25 0,92 0,83 2,35 0,83 0,12 1,04 |0,72
6 338,15 0,93 0,81 2,28 0,82 0,2 - 0,53

Tableau 5 : Comparaison entre les valeurs Expérimentales et Théorie

obtenues a hautes et a bases concentrations et températures

Contrairement a la saponification de 1’acétate d’éthyle, il n’y a pas de probleme
d’ébullition des réactifs car les trois composés organiques A, C et D ont une température
d’ébullition supérieure a 150 (°C). Par contre, la solubilité de 1’éthyléne glycol diacétate (0,86

(mol.l'l) a 22 (°C) ; augmente avec la température) limite la concentration maximale.

77



. . e e L . N -1 A
Une augmentation des concentrations initiales des réactifs a 1,0 (mol.l"") entraine une

vitesse réactionnelle 20 fois plus élevée qu’avec les conditions opératoires utilisées jusqu’ici.

Les expériences a basses concentrations et températures ont été effectuées avec une
concentration initiale moyenne de B de 0,105 (mol.l'l) (Cf. Tableau 5). Une augmentation de

Cao entraine une diminution de Xa4.

Avec ces nouvelles conditions opératoires (concentrations et températures élevées), la
comparaison entre les résultats de simulations et les résultats expérimentaux doit étre prudente

car la cinétique de la réaction n’a pas été validée dans ces conditions.

Si nous effectuons des simulations avec la cinétique déterminée pour des faibles
concentrations des réactifs, dans les mémes conditions opératoires que les nouvelles
expériences (C et T élevées), nous obtenons des valeurs plus élevées pour les résultats

expérimentaux que pour les simulations.
La Figure 7 et le Tableau 6 comparent les résultats de simulation pour des :

= Concentrations élevées des réactifs : Cgg = 0,42 (mol.l'l),
Cao entre 0,24 et 0,8 (mol.I'") et température du mélange réactionnel de 333,15 (K).

=  Concentrations basses des réactifs : Cgg entre 0,104 et 0,105 (mol.l'l), Cao entre 0,06
et 0,2 (mol.l'l) et température du mélange réactionnel de 296,5 (K) (valeur moyenne

de la température pour ces expériences).

Chaque expérience a hautes concentrations est comparée a une expérience a basses

concentrations, ou les concentrations Cag et Cpg sont 4 fois plus faibles.

Hautes concentrations a T = 333,15 (K) concentratioﬁ:sestetsempératures

(miﬁ") (mcof.(;'l) Sen Xa (miﬁ") (m?):[;'l) Sam | X
0,24 0,42 6,696 0,971 0,06 0,105 | 4,723 | 0,922
0,32 0,42 2,208 0,837 0,08 0,105 | 2,918 | 0,848
0,40 0,42 1,407 0,721 0,10 0,105 | 1,919 | 0,753
0,48 0,416 | 1,044 0,628 0,12 0,104 | 1,386 | 0,663
0,80 0,42 0,560 0,424 0,20 0,105 | 0,661 | 0,444

Tableau 6 : Comparaison entre les valeurs Expérimentales et Théorie

a hautes et a basses concentrations et températures
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D’apres le Tableau 6, une diminution de la concentration initiale en NaOH entraine une
augmentation des valeurs de la sélectivité et de la conversion. Ces valeurs sont plus faibles a
hautes concentrations et températures qu’a basses concentrations et températures (excepté
pour la premicre ligne). Avec une augmentation de Cg, les valeurs de sélectivité et de

conversion a hautes concentrations tendent vers celles a basses concentrations et

températures.
8
7 Hautes .
6 concentrations\‘,/
5 | et températures !
<
B 4
3 Basses
2 concentrations
1] et températures
0 T T T T
0.0 0.2 0.4 0.6 0.8 1.0

Xa
- —e — - hautes concentrations et températures
—e— basses concentrations et températures

Figure 10 : Comparaison entre les valeurs Expérimentales et Théorie

obtenus a hautes et a basses concentrations et températures
Les courbes Sc/a = f(X4) pour les résultats de simulations a hautes (trait pointillé et ronds

noirs) et basses (trait plein et ronds noirs) concentrations et températures sont représentées

dans la Figure 10.
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2.5 Influence de la température du mélange réactionnel sur les résultats de simulation

Dans le Tableau 7 et la Figure 11, deux séries de résultats de simulation a des
concentrations €levées des réactifs mais a deux températures différentes du mélange
réactionnel sont comparées. Les deux températures sont :

T =293,15 (K)
T =333,15 (K)

Cao T =333,15 (K) | T =293,15 (K)
(mol.I") Scia Xa Scia Xa
0,24 6,696 | 0,971 | 9,000 | 0,975
0,32 2,208 | 0,837 | 3,021 | 0,863
0,4 1,407 | 0,721 | 1,819 | 0,751
0,48 1,044 | 0,628 | 1,289 | 0,655
0,8 0,560 | 0,424 | 0,623 | 0,438

Tableau 7 : Evolution de X, et Sc,4 en fonction de C,y pour deux températures différentes
Nous obtenons des valeurs de sélectivité et de conversion plus élevées a 293,15 (K) qu’a
333,15 (K). Pour les deux températures, la sélectivité et la conversion diminuent avec une

élévation de Ca.

10
8 | /v/
203,15 K
< 61
S | 333,15 K
2 _
O T T T T
0,0 02 04 06 08 1,0
Xa

—e—Température 2a 333.15 K —e — Température a 293.15 K

Figure 11 : Résultats de simulation pour montrer l'influence de la température
La Figure 11 montre que la température n’influe pas sur I’évolution de S¢/a en fonction de
Xa, excepté a conversion élevée. La sélectivité Sc/a a 293,15 (K) = 9 (trait pointillé et ronds

noirs) est plus élevé que Sc/a a 333,15 (K) = 6,696 (trait plein et ronds noirs).
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3.  Oxydation du thiosulfate de sodium par le peroxyde d’hydrogene

La mise en ceuvre d’une réaction exothermique et relativement rapide dans I’OPR permet
d’étudier les performances de ce dernier en termes d’échange de chaleur. La réaction retenue

est ’oxydation du thiosulfate de sodium par le peroxyde d’hydrogene :

A+2B—=1/2C+1/2D+2E

A =NayS,03 thiosulfate de sodium
B =H,0, peroxyde d’hydrogene
C = NayS;0¢ trithionate de sodium
D =Na,SOy4 sulfate de sodium

E =H,0 eau

3.1 Vitesse de la réaction

Il s’agit d’une réaction du deuxieme ordre, et du premier ordre partiel pour chacun des
réactifs :
r =k [NaxS,03] [H20,]
Plusieurs études cinétiques ont été effectuées pour cette réaction. Plusieurs résultats sont

rassemblés dans le Tableau 8.

AHyg k E

(kJ.mol' Na,$,03) | (.Lmol.S™) | (kJ.mol™)
Root et Schmitz, 1969 572,0 6,85.10" 76,41
Brungs et al., 1988 586,4 2,00.10" 68,20
Cohen, 1962 572,7 76,41
Hugo, 1980 597,0 1,79.10" 68,18

Tableau 8 : Lois cinétiques trouvés dans la littérature
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La Figure 12 montre 1’évolution des trois constantes cinétiques issues de la littérature

(premiere, deuxieme et quatrieme indiquées dans le Tableau 8) de cette réaction en fonction

de la température.

100
90 - .
80 - ki

0 70 -
60
© 50 ko .
: 30 - 3\.“
20 A ]
10 1 h

OI—I—l—l—I—I—'—.—." :

273 293 313 333 353 373 393 413

Température (K)

Figure 12: Evolution de k en fonction de la température pour différentes lois cinétiques

Nous utilisons la seconde loi cinétique du Tableau 8 dans le modele et I'étude

expérimentale afin de les comparer :
AHg =-586,4  (kJ.mol™) Na,S,05
k=2,00.10"  (L.mol™.S™
E = 68,2 (kJ.mol™")

Des expériences ont été effectuée au sein de I’OPR pour I’objectif d’étudier I’influence des
concentrations initiales des réactifs ainsi que le débit du fluide caloporteur sur le profil de la

température pour la 3™ réaction.
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3.2 Influence des concentrations initiales des réactifs sur le profil de température

Dans la littérature, les gammes de conditions opératoires parcourues dans les études

cinétiques sont :

Concentration de thiosulfate de sodium [0,2;0,9] (mol.l'l),
Concentration de peroxyde d’hydrogene [0,4 ; 1,35] (mol.l'l),
Température [5, 15] °O).

La température et les concentrations sont peu élevées car cette réaction est tres
exothermique et il existe un risque d’emballement de la réaction (causé par la formation de
points chauds). Par ailleurs, la solution de peroxyde d’hydrogene entre en ébullition a environ
110 (°C).

Les expériences sont généralement mises en ceuvre avec un petit exces de peroxyde

d’hydrogéne. Le maximum du débit du fluide caloporteur est de 2500 (Lh™).

Dans la partie expérimentale de cette étude, I’influence des concentrations initiales des

réactifs a été étudiée avec le débit du fluide caloporteur maximal dans le réacteur semi-batch :

Qﬂuide caloporteur ~ 740 (lh_l)

L’objectif de cette partie de 1’étude expérimentale est de comparer les performances du

réacteur semi-batch et de I’OPR en termes de productivité et de transfert de chaleur.

Expérience | Débit Na,S,0; | Débit H,0, Max. T (°C) Ebullition?
n° (mol.min™) (mol.min™) | Masse réactionnelle
1 0,76 0,42 29,4 Non
2 0,81 0,66 39,0 Non
3 0,81 1,37 115,0 Oui
4 0,81 1,00 111,1 Oui

Tableau 9 : Valeur maximale de la température dans les premier et deuxiéme blocs de ’OPR

pour différents débits initiaux des réactifs

Les valeurs maximales de la température dans I’OPR pour des différents débits initiaux des
réactifs (avec Qfiuide caloporteur ~ 740 (l.h'l) et Ttiudie catoporteur ~ 110 - 111 (°C)) sont regroupées

dans le Tableau 9.
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Les expériences montrent que 1’augmentation du débit de fluide caloporteur ne modifie pas
le profil de température. Donc, I’ébullition du liquide réactionnelle et la formation de points
chauds ne peuvent étre évitées par la seule augmentation du débit du fluide caloporteur, méme
a la valeur de 2070 (l.h'l) (Thivide catoporteur = 13 (°C)). Ces problemes surviennent car cette

réaction, en plus d’étre tres exothermique est aussi tres rapide.

Avec ces conditions expérimentales douces (les concentrations sont faibles, la température
basse, etc.), ’OPR ne permet pas d’améliorer ni la productivité de Na,SO;, et ni le contrdle de
la température par rapport au réacteur semi-batch. Ceci est une conséquence d’un flux de
chaleur réactionnelle localisé dans les premiere cellules de I’OPR qui est assez élevé pour étre

€vacué par le caloporteur.

Les expériences ont été conduites sur le premier prototype de I’OPR. Suite a I’amélioration
des capacités de transfert de chaleur dans I’OPR, la configuration de I’écoulement du mélange
réactionnel et le fluide caloporteur a I’intérieur du réacteur peut €tre adaptée en fonction de la

réaction. Cette performance permet d’éviter la formation des points chauds.

3.3 Influence du débit du fluide caloporteur sur le profil de température

Si nous tenons en compte les erreurs expérimentales, nous pouvons faire I’hypothese que
H,0; est enticrement consommé (Conversion de 100 %) dans I’OPR pour chacune de ces
expériences (Tableau 10). A des concentrations initiales de réactifs plus élevées, cette
conversion de 100 % (en sortie de I’OPR) est aussi atteinte. L’augmentation des

concentrations initiales des réactifs permet donc d’améliorer la productivité de Na;SOs.

Débit

o 987 | 2565 | 804 | 1233 | 414
L)
Conversion 100 | 097 | 1.00 | 0.99 | 1,00
H,0,

Tableau 10 : Conversion du peroxyde d’hydrogeéne a différents débits de fluide caloporteur
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3.4  Coefficient d’échange constant

Le coefficient d’échange global a dans un premier temps était déterminé entre le débit des
fluides caloporteur et réactionnel a partir de mesures avec de 1’eau chaude et de 1’eau froide
pour différents débits. Les différentes valeurs obtenues (basés sur les premieres valeurs

données par GRETh) sont données dans le Tableau 11 et représentés sur la Figure 13.

Débit | Coefficient d’échange
(m*h™) (W.m>K™)

1,100 1250

1,480 1720

3,600 2150

10,900 2750

Tableau 11: Valeurs du coefficient d'échange en fonction du débit du caloporteur

3000

2500 -

2000 -

1500 -

1000 -

500 -

Coeff_échange (W.m2K")

0 ‘ ‘
0 5 10 15

Débit (m*h™")

Figure 13: Evolution du coefficient d’échange de chaleur global

en fonction du débit du caloporteur

La Figure 13 permet d’estimer un coefficient d’échange constant pour un débit donné :

_ ) | )
Le coefficient global d’échange ainsi calculé est introduit dans le programme pour chaque
simulation. Les valeurs du coefficient global d’échange calculées par cette corrélation sont :

= 1482,69 (W.m™>.K") pour un débit du fluide caloporteur 2 1480  (1.h™),
= 1337,51 (W.m™.K") pour un débit du fluide caloporteur 493  (Lh™).

85



Dans le chapitre précédent, nous avons expliqué en détail 1’estimation d’une corrélation de
transfert de chaleur par le GRETh. Cette corrélation établie par le GRETh, cette corrélation
est utilisée dans un sous programme afin de recalculé le coefficient d’échange, moyennant
certaine hypotheses :

Le fluide réactionnel est une solution aqueuse relativement diluée de Na,S,03 et de H,O,.
A défaut d’autres valeurs dans la littérature, les propriétés thermodynamique du mélange
réactionnel sont donc considérées comme étant celles de 1’eau pour une gamme de
température entre 0 et 100 (°C). Seule la capacité calorifique de la solution aqueuse de

peroxyde d’hydrogene est remplacée par sa valeur exacte.

Le Tableau 12 donne les concentrations et les facteurs de dilution pour I’ensemble des

expériences.
[Na,S,05] Aprés
Concentration .p. 1,00 | 0,63 | 0,63 | 0,49 | 1,08 1,04
1 dilution
(mol.l")
F
acteurde |\ oo\ o [ 124 | 126 | 1.10 | 106
dilution
[H,0,] R
. Apres
Concentration L 233 | 1,51 1,52 | 1,19 | 0,88 0,58
1 dilution
(mol.l")
Facteurde | o ) | 515 | 511 | 491 | 1112 | 1687
dilution

Tableau 12 : Facteurs de dilution du fluide réactionnel
Le thiosulfate de sodium est dilué 1,2 fois et le peroxyde d’hydrogene est dilué 5, 11 ou 16

fois.

Pour montrer I’importance de la valeur choisie pour calculer le coefficient d’échange de
chaleur global, nous avons comparé la corrélation empirique de coefficient d’échange avec le
sous-programme de calcul. Les résultats obtenus dans le cas d’un simple échange sans

réaction avec un fluide chaud et un fluide froid sont présentés dans 1’ Annexe II.
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3.5 Influence du coefficient d’échange sur les résultats de simulation

Expérience Cf)r.lcentratio_rll ’ D’ébit ;
. Initiale (mol.l”) | Entrée (K) Entrée (1.Lh™)

" Na,S,;0;3 | H,0, | Caloporteur | Réactionnel | Caloporteur
EXP1 0,631 1,521 292,58 51,11 804
EXP2 0,631 1,521 291,54 51,10 2565
EXP3 0,493 1,187 293,12 51,31 1480

Tableau 13 : Conditions opératoires des 3 expériences sélectionnées

mettant en ceuvre la 3°™ réaction dans ’OPR
Les résultats présentés ci apres montrent I’importance de la bonne prédiction du coefficient
d’échange. Parmi ces expériences mettant en ceuvre la 3™ réaction dans I’OPR, 3 ont été

sélectionnées.

Deux de ces expériences ont lieu avec les mémes conditions opératoires mais a deux débits

de caloporteur différents.

380 380
Coefficient d'échange Coeffici d'éch .
g 360 - / empirique o 360 oefficient d'échange empirique
g 340 Sous programme 2 a0
® __----~ coefficient d'échange 2 Soys. progr’amme
= 2 © _.~~ coefficient d'échange
Q 320 1 7] | e
CEI. o 320
£
)
=300 1 = 300 |
280 T T T T 280
0 20 40 60 80 100 0 20 40 60 80 100
Distance (%) Distance (%)

Figure 14 : Comparaison entre les valeurs Expérimentales  Figure 15 : Comparaison entre les valeurs Expérimentales
et Théorie pour EXP1 et Théorie pour EXP2
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Une différence entre les résultats de simulation avec le coefficient d’échange empirique
(trait plein) et les résultats de simulation avec le coefficient d’échange calculé par le sous-
programme (trait pointillé) est observable pour les deux expériences EXP1 et EXP2 (ronds
noirs) (Cf. Figure 14 et Figure 15). Afin de valider le modele, nous comparons chacun de ces
résultats de simulation avec les résultats expérimentaux. Nous pouvons constater que les
résultats des simulations utilisant le sous-programme de coefficient d’échange sont plus en

adéquation avec les résultats expérimentaux.

320
- Coefficient d'echange empirique
X
o 310 1
5 Sous programme
© coefficient d'échange
uw e
£ 300 |
2
290 T T T T

Distance (%)

Figure 16 : Comparaison entre les valeurs Expérimentales et Théorie pour EXP3

Une comparaison entre les résultats expérimentaux et de simulation avec les deux
méthodes de calcul du coefficient d’échange de chaleur pour EXP3 (réalisées avec des
conditions opératoires différents de celles de EXP1 et de EXP2) est représentée Figure 17.

Les conclusions ressortant de cette comparaison sont les méme que pour EXP1 et EXP2.
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3.6 Influence de J sur le profil de la température du mélange réactionnel

e  Résultats
exp%rimentaux
g ,,,,,,,,, J=15
()
§ — - —J=30
©
& — —J=60
£
—--—J=90
2
J =450
- J=600

0 20 40 60 80 100
Distance (%)

Figure 17 : Influence de J sur le profil de température du mélange réactionnel dans I’OPR

La Figure 17 représente les résultats de simulation en fonction du nombre de cellules J,
ainsi qu’une comparaison entres ces résultats et les résultats expérimentaux. Les conditions

opératoires utilisées sont :

Concentration en thiosulfate de sodium de 1 (mol.l'l),
Concentration en peroxyde d’hydrogene de 2,33 (mol.I'),
Débit du fluide caloporteur 2500 (L.h™,
Débit du fluide réactionnel 37,5 (Lh™).

Les résultats expérimentaux montrent qu’un pic de température se produit entre 5 et 17 (%)
de la distance. Malheureusement, la valeur expérimentale de la température a 10 (%) de la
distance n’est pas connue : elle aurait permis d’estimer la valeur expérimentale de la
température maximale dans I’OPR. Les résultats expérimentaux et de simulation montrent
tous les deux une augmentation de la température dans les premieres cellules de I’OPR (le pic

de température), puis une décroissance de la température a partir de 20 % de la distance.

La position du maximum de température et sa valeur obtenue par simulation dépendent de
la valeur de J : plus J est grand, plus la température maximale est élevée et plus la distance a

laquelle elle est atteinte est faible.
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Avec un J élevé, les profils expérimental et simulé de la température en fonction de la
distance sont proches 1’'un de I’autre apres le pic de température (pour les distances > 20 %),
mais différent avant ce pic. Avec un J faible, les profils expérimental et simulé de la
température en fonction de la distance sont proches I’un de 1’autre avant le pic de température
(pour les distances < 20 %). Avec un J tres faible, résultats expérimentaux et de simulation
différent. Pour cette expérience, quand la valeur de J varie de 90 a 450, la température
maximale du point chaud varie de 426,21 (K) a 440 (K). Pour J = 600, la valeur maximale de

la température reste constante a 440 (K).

3.7  Sensibilité de la température d’entrée sur les résultats de simulation

La sensibilité des résultats de simulation en fonction de la température d’entrée du mélange
réactionnel a été rapidement étudiée afin de vérifier qu’une imprécision sur cette valeur ne

fausse pas les résultats en particulier a cause de la forte exothermicité des réactions.

420

—~ 400 - Température Entrée réactionnelle a
293.15 K
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[© 23 ¢ o)
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Température Entrée réactionnelle a
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w
5
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Figure 18 : Influence de la température initiale du mélange réactionnel
sur les résultats de simulation
La Figure 18 représente la comparaison entre les résultats expérimentaux (ronds noirs) et
issus de la simulation (trait plein : Température a 293,15 (K) et trait pointillé : Température a
287,15 (K)).
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L’expérience est effectuée avec :

[Na,S,03]p =1
[H,02]o =2,33

Qréactionnel = 37,5

(mol.l'l),
(mol.l'l),
(Lh™),

Qﬂuide caloporteur = 2500 (l'h-l),

La température d’entrée du mélange réactionnel étant de 290,15 (K). Les deux simulations
ont été effectuées avec les mémes conditions opératoires que 1’expérience, a deux
températures d’entrées différentes : T; = 287,15 (K) et T, = 293,15 (K). I y a peu de
différence entre les profils de température simulés aux deux températures d’entrée différentes.
Une variation modérée de la valeur de la température d’entrée a donc peu d’influence sur les
résultats obtenus par simulation. Ces résultats sont par ailleurs en accord avec 1’expérience
puisque deux expériences dans les mémes conditions de concentration et avec un léger écart

de températures ont donnés des résultats parfaitement similaires.

3.8 Influence de la température d’entrée du caloporteur sur le profil de la température

La sensibilité des profils de température simulés a la température d’entrée du caloporteur
doit aussi étre vérifiée. Dans I’expérience illustrée par la Figure 19, les résultats de simulation
différent si la température d’entrée du fluide caloporteur entrée dans le programme varie,

méme légerement (de 288,98 (K) a 293,12 (K)).

320
Température Entrée
— caloporteur = 293.12 (K)
X
o 310 A . .
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® caloporteur = 288.98 (K)
g
£ 300 -
2
~_e.
290 ‘ ‘ ‘ =
0 20 40 60 80 100

Distance (%)

Figure 19: Influence de la température d'entrée caloporteur

sur les résultats de simulation et leur accord avec les résultats expérimentaux
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3.9 Comparaison entre les résultats obtenus par simulation et par [’expérience

Nous devons maintenant étudier 1’évolution du profil de la température du mélange
réactionnel obtenu par simulation en fonction de différentes conditions opératoires
(concentrations initiales des réactifs, débits des fluides réactionnel et caloporteur) pour J =
450, valeur pour laquelle les conversions des réactifs deviennent insensible a J. (Chaque

simulation correspond a une expérience)

Pour la validation du modele avec cette 3™ réaction, nous avons 10 expériences a notre
disposition. Parmi ces dix expériences, 5 ont été effectuées avec les mémes concentrations
initiales des réactifs (thiosulfate de sodium a 0,63 (mol.l") et peroxyde d’hydrogene a 1
(mol.I'")) mais a différents débits du fluide caloporteur (de 414 a 2565 (Lh™)). Nous
comparons les profils de températures obtenus dans deux de ces expériences (EXP1 : débit du
caloporteur = 2565 (l.h'l) et EXP2 : débit du caloporteur = 987 (l.h'l)) et ceux obtenus par

simulation.

3 3
o o
2 5
5 ®
) ‘O
o o
E £
- e
290 T T T T
0 20 40 60 80 100 0 20 40 60 80
Distance (%) Distance (%)
Figure 20: Comparaison entre les valeurs Figure 21 : Comparaison entre les valeurs
Expérimentales et Théorie Expérimentales et Théorie
Pour Qﬂuide caloporteur 2565 (l'h-l) Pour Qﬂuide caloporteur 987 (l'h-l)

Ces profils de température sont représentés dans la Figure 20 et Figure 21.

Les courbes en trait plein représentent les résultats de simulation, les points ronds
représentent les résultats expérimentaux. Il en ressort que pour les deux débits de caloporteur,
les profils obtenus par simulation et par ’expérience sont en accord. Cet accord se montre

pour les distances > 20 % (apres le pic de température).
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3.10 Influence des concentrations initiales sur le profil de la température

Nous étudions aussi I’influence des concentrations initiales (débit de fluide caloporteur

constant) sur le profil de température.

Les résultats de simulations sont comparés avec les résultats expérimentaux. Les

conditions opératoires de ces deux expériences sont résumées dans le Tableau 14.

Concentration (mol.I'") Débit (Lh™)
EXP
[Na,S,0s] [H,0,] Réactionnel | Caloporteur
1 1 2,33 37,5 2500
2 0,63 1,52 51,1 2565

Tableau 14 : Conditions de deux expériences effectuées
des débits identiques du caloporteur, des concentrations initiales différentes des réactifs

480
430

380 A

330

Température (K)

280 T T T T T
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EXP 1 = Simu, 2500 (I/h)
o EXP2 s Simu, 2565 (I/h)

Figure 22 : Comparaison entre les valeurs Expérimentales et Théorie

pour des concentrations initiales différentes de réactif

Les courbes en trait gras ou en trait plein représentent les résultats de simulation, les points
carrés et ronds représentent les résultats expérimentaux, respectivement pour les

concentrations initiales :
[Na,S,05] = 1 (mol.I""), [H,0,] = 2,33 (mol.I"") et
[Na,S,03] = 0,63 (mol.I""), [H,0,] = 1,52 (mol.1™).
Un bon accord entre les résultats expérimentaux et de simulation est obtenu pour les deux
concentrations initiales différentes. A noter que pour EXPI1, la valeur maximale de la
température ne peut étre estimée, car elle se trouve entre deux points expérimentaux ; ceci

explique la différence apparente entre les résultats expérimentaux et de simulation pour cette

expérience.
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3.11 Influence du débit du fluide caloporteur sur le profil de la température

Les cinq figures suivantes (Figure 23 a Figure 27) représentent la comparaison entre les

résultats de simulation et expérimentaux pour les cinq expériences ou :

[NayS,05]o = 0,63 (mol.I'),
[H,0,]p = 1,52 (mol.I'"),
Qréactionnel = 51’1 (l-h_l),

< Thuide caloporteur > = 292,38 (K)

Pour ces cinq expériences, le débit du caloporteur vaut respectivement 414, 804, 987, 1233

et 2565 (Lh™).

Selon les résultats expérimentaux, la température maximale du mélange réactionnel
diminue légerement avec 1’augmentation du débit du fluide caloporteur. L’influence de la
valeur de J est a nouveau étudiée sur les résultats de simulation pour quelques unes de ces

expériences.

Température (K)

Température (K)

0 20 40 60 80 100

Distance (%)

Distance (%)

Figure 23: Comparaison entre les valeurs Expérimentales et

. s 3 Figure 24: Comparaison entre les valeurs Expérimentales et
Théorie pour un débit du caloporteur de 414 (1.h™)

Théorie pour un débit du caloporteur de 804 (L.h™)
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Figure 25 : Comparaison entre les valeurs Expérimentales et Figure 26: Comparaison entre les valeurs Expérimentales et
Théorie pour un débit du caloporteur de 987 (L.h™) Théorie pour un débit du caloporteur de 1233 (Lh™)
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Figure 27 : Comparaison entre les valeurs Expérimentales et Théorie

pour un débit du caloporteur de 2565 (Lh™)

Pour des débits de caloporteur de 414 (Lh™"), 804 (Lh™) et de 1233 (Lh™), 1a valeur de J =
450 semble donner des résultats de simulation qui sont en accord avec les résultats
expérimentaux. Comme observé précédemment, les résultats de simulation obtenus avec J =
30 présentent un bon accord avec I’expérience pour les faibles distances (au niveau du pic de
température), mais cet accord est moins bon pour les distances plus élevées (> 20 %).
L’observation inverse est obtenue pour J = 90 et J = 450 (accord correct pour les distances >

20 %, mauvais accord au niveau du pic de température).

95



Ces simulations montrent que le modele représente relativement bien la localisation du
point chaud mais que c¢a valeur est parfois surestimée. L’utilisation de J comme artifice de
représentation de la conduction axiale montre ses limites car le comportement du réacteur est

différent au point chaud et dans la phase froide (apres la zone réactive).

Ensuite nous vérifions si le modele peut aussi étre validé pour d’autres conditions

opératoires.

Une expérience est sélectionnée pour cette nouvelle comparaison modele / expérience,

dans laquelle :

[Na,S,03]o = 0,494 (mol.I'"),
[H,05]o = 1,187 (mol.1™),
Qréactionnel = 51,31 (Lh™),
Qfluide caloporteur = 1480 (Lh™h,

Ttiuide caloporteur = 293,12 (K)

Cette comparaison est représentée dans la Figure 28.
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Figure 28 : Comparaison entre les valeurs Expérimentales et Théorie

pour le second jeu de conditions opératoires
Sur cette figure, nous observons un bon accord entre modele et expérience. La variation de

J de 30 a 450 n’entraine qu’une tres 1égere variation du profil de température puisque les

effets exothermiques sont limités en raison des faibles concentrations.
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3.12 Influence des concentrations initiales pour le débit du caloporteur 740( Lh)

L’objectif des expériences suivantes est d’étudier I’influence des concentrations initiales

sur le profil de température du mélange réactionnel pour un débit de fluide caloporteur

constant (740 (l.h'l)). Le Tableau 15 présente les conditions opératoires de chacune de ces

expériences (la température du fluide caloporteur pour ces trois expériences est de 285 (K)).

Concentration (mol.I?) Débit
EXP Réactionnel
[Na,S,05] [H,0,] L.hh
1 0,955 1,663 49,47
2 1,083 0,875 45,27
3 1,044 0,581 43,80

Tableau 15 : Conditions opératoires des expériences a débit de fluide caloporteur constant

Les comparaisons des résultats expérimentaux de chacune de ces expériences avec les

résultats de simulation sont représentées dans les Figure 29, Figure 30 et Figure 31.
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Figure 29 : Comparaison entre les valeurs Expérimentales et Théorie pour EXP1
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Un bon accord entre les résultats expérimentaux et résultats de simulation est observé pour

EXP1. Dans cette expérience, les trois premieres températures du mélange réactionnel

mesurées expérimentalement sont comprises entre 110 et 111 (°C) : nous sommes donc a la

limite de I’ébullition du mélange réactionnel. Ces valeurs élevées de la température sont

atteintes dans les résultats de simulation.
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Figure 30 : Comparaison entre les valeurs Expérimentales et Figure 31 : Comparaison entre les valeurs Expérimentales et
Théorie pour EXP2 Théorie pour EXP3

La différence observée entre modele et expérience est probablement due aux conditions
opératoires de ces deux expériences: il s’agit en effet des seules expériences ou la
concentration en peroxyde d’hydrogene est tres faible devant la concentration en thiosulfate

de sodium ([Na,S,03] > [H,05)).
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4. Conclusions

L’objectif de ce chapitre est de valider le modele de fonctionnement de base de I’OPR avec
les résultats expérimentaux pour les 1%, 2°™ et 3°™ réactions mises en jeu dans I’OPR.

1° réaction : la conversion de A et la productivité de C obtenues expérimentalement sont
comparées avec celles obtenues par simulation. Cette comparaison montre un bon accord
entre le modele et I’expérience pour la 1°*® réaction.

2°™ réaction : la définition de la sélectivité employée pour la comparaison est (S = nc / np),
certains auteurs utilisent (S = nc / (nao — na)). Les valeurs de la sélectivité S obtenues par le
modele et I’expérimentation sont en bon accord méme si une différence notable subsiste pour
les valeurs élevées de Xa.

3% réaction : le coefficient d’échange thermique utilisé pour les simulations permet un
accord raisonnable avec les résultats expérimentaux pour la 3™ réaction. Les expériences
dans lesquelles la concentration en peroxyde d’hydrogéne est trés faible devant la
concentration en thiosulfate de sodium font néanmoins exception. La valeur de la température
du point chaud est souvent surestimée. Cet effet est certainement du au fait que la conduction
axiale dans le solide n’est pas prise en compte. Les simulations conduites avec des valeurs de
J différentes montrent que cet artifice pourrait €tre utilis€é pour simuler la dispersion
thermique. Dans ce cas, il conviendrait de séparer le modele en deux parties, I’une avec un
nombre de mélangeurs correspondant a la DTS pour les bilans de matieres et 1’autre avec un

nombre de mélangeurs correspondant a la dispersion thermique. Cependant cet artifice n’est

pas directement utilisable puisque la conduction axiale n’est pas constante le long du réacteur.
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Chapitre V :

Etude des différentes tendances de [OPR,
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Comme expliqué dans les précédents chapitres, I’OPR est un réacteur chimique-échangeur
de chaleur ayant une structure modulable. Cette structure permet aux différents réactifs d’étre

injectés a différents endroits du réacteur.

La premiere injection étant I’alimentation principale, les injections secondaires du réactif
(en dehors de I’entrée du réacteur) peuvent améliorer la conversion et donc la productivité.
Les injections multiples peuvent étre intéressantes lorsque, par exemple, 1’élévation de
température doit étre limitée ou les rendements de certains produits dans le cas de réactions

simultanées doivent €tre optimisés.

La flexibilit¢ de I’OPR permet également la circulation des fluides caloporteur et
réactionnel a co- ou contre-courant. En conséquence, 1’écoulement a I’intérieur du réacteur du
mélange réactionnel et du fluide caloporteur peut avoir 8 configurations différentes. Ces huit
configurations ont été présentées schématiquement dans le Chapitre I. L’objectif de ce

chapitre est d’étudier les possibilités de ces différentes configurations.

1. Réacteurs a alimentation étagée

Un réacteur continu a alimentation étagée est la version continue du réacteur semi-fermé.
Chaque réacteur est muni de deux alimentations : principale et latérale. L’alimentation latérale
peut présenter un ou plusieurs courants qui apportent des réactifs différents. Le courant
principal se déverse d’un réacteur a 1’autre. Le premier réacteur de la cascade n’a qu’une

seule alimentation (Schweich, 2001)

D’apres (Villermaux, 1995), il est parfois intéressant de ne pas injecter tout le débit
d’alimentation a I’entrée du réacteur ou de la cascade. Les réacteurs a alimentation étagée
permettent de répartir 1’addition des réactifs le long du réacteur. Il s’agit d’ajouter

progressivement ces réactifs au mélange au cours de son évolution dans le réacteur.

La Figure 1 illustre J réacteurs agités continus de volumes différents. Supposons que
chaque constituant A; est introduit d’une manicre €tagée suivant la fonction g; telle que Fjog;«

représente la quantité de A; introduite dans les k premiers réacteurs de la cascade :

Le bilan de manieére s’écrit alors de la maniere suivante (Villermaux, 1995):

F o +F (gj,k — 8k )+ vin Ve =F,

Apres avoir introduit I’avancement réactionnel X dans cette équation, nous avons :

102



F.. =g F,+VvEX,

Nous obtenons une équation de forme classique :

F, (Xk =Xy ) =1, Vy

Si vx = Vi / Vg désigne la fraction du volume du réacteur de rang k :
Xy =X =i R (X))

R, =11,/C, : (Vitesse de réaction réduite)

Ou 7 est le temps de passage dans I’ensemble de la cascade et Fjp le flux d’alimentation a

I’entrée de la cascade.

gixFio

A

— —
Fio(gj x-gjx-1)
\ 4
v \ 4
........... N Vi » Vi d Vi1

Fik-1 Fix

Figure 1: Cascade de réacteurs agités a alimentation étagée

Un exemple pour un réacteur a alimentation étagée est donné dans 1’ Annexe I11.

2. Principes du modele a alimentation étagée de I’OPR

Le modele présenté dans cette partie décrit le fonctionnement de I’OPR comme un réacteur a
alimentation étagée. Il permet d’étudier le comportement de ce réacteur apres avoir réparti les
réactifs dans chacune de ses trois passes. Nous n’avons étudié¢ 1’alimentation étagée dans
I’OPR qu’avec 3 injections de réactifs, situées a 1’entrée et sortie de la 1% passe et a la sortie
de la 2°™ passe (Figure 2). Les réactifs introduits 2 ces trois injections ont la méme
température d’entrée. Ce modele tient compte non seulement de I’alimentation étagée, mais
aussi des différentes configurations d’écoulement des fluides a I'intérieur du réacteur. (Ce

modele est détaillé dans le Chapitre III avec les indices différents, le fait de démontrer 1 autre

fois ses principes, facilite sa compréhension pour 1’appliquer a des simulations).
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Figure 2: Modéle de l'OPR a alimentation étagée

Nous faisons les hypotheses suivantes :

= Les propriétés physico-chimiques p et Cp sont constantes,

S

11T
J/3 réacteurs

= Q,CaepetT varient. Q varie a chaque passe mais est constant dans une passe donnée,
= Le point d’injection est considéré comme un mélangeur sans réaction.

Qg Cis et Tys désignent respectivement le débit, la concentration et la température en

sortie de la 1°° passe. En (a), un mélange réactionnel est injecté avec Q,, C, et T, = Ty. Les

indices E et S représentent les entrée et sortie de chaque passe.

Ou

Ty : Température a I’entrée des différents points d’injection de I’OPR

Tig: Température du mélange a I’entrée de la 2°™ passe

Qug: Débit du mélange a I’entrée de la 2°™ passe

Cpg: Concentration du mélange a I’entrée de la 2°™ passe

Bilan de chaleur 2 I’entrée de la 2°™ passe:

H,,=H, +H, H: Débit d’enthalpic J.h")
pCpQ nE Lng = pCpQ s s + pCpQ , T,

Typ = Qs 7.4 @ g

LS 0
Qa + QLs Qa + QLs

Equation 1

Le débit d’entrée de la 2°™ passe, apres injection de réactifs en a, est :

myp =mg+m, M : Débit massique (kg.h™)

PQue =pQs +pQ, Que =Q;5 +Q,

(K)

(K)
(L.h™h
(mol.I'"
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Bilan de matiere sur les especes chimiques A ou B (C : Concentration) :
FII,E = FLS + F, F : Flux molaire (mol.s™)
QII,ECII,E =C s QI,S +C,Q,

Qus Q.

CIIE LS
’ Qa +QI,S 7 Qa +QI,S )

Equation 2

3. Principe des simulations pour le modéle a alimentations étagée

Nous souhaitons réaliser des simulations avec ce nouveau modele dans des conditions
comparables aux simulations effectuées avec le modele de fonctionnement de base de I’OPR.
Pour pouvoir comparer ces deux séries de simulation (et donc ces deux modeles), les débits

molaires totaux des réactifs injectés dans I’OPR sont identiques dans les deux séries de

simulation.
Ca, Cs Car Cgr
QT _ «—
— I CAa, CBa I QI
Qa
Cab, Cao
I Cam Car I Q
b
Qu
I S <« il Cam, Cem
Qm
Sans iniections Avec injections
multiples multiples

Figure 3 : Schémas des modéles de I’OPR,

sans alimentation étagée (gauche) et avec alimentation étagée (droite)

Ces débits molaires sont F et Fg, définis par :

F, =Q,-C, et F;, =Q, -C; ou Qr (le débit total)
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Nous pouvons alors écrire les égalités suivantes :

Pour le réactif A :
QICA,I + QaCA,a + QbCA,b = QTCA
Pour le réactif B :

QICB,I + QaCB,a + QbCB,b =Q,Cy

Qr+Qa+Qy=0Qr

Ou

Cy: Concentration des réactifs 2 injecter 2 la 1° passe (mol.I'™"
Gy Concentration des réactifs a injecter a la 2°™ passe (mol.I'™"
Cy, Cr, Cip : Concentration des réactifs a chaque passe (1, 2°™ et 3°™) (mol.1™)
Q1, Qu, Qur : Débit réactionnel a chaque passe (1%, 2™ et 3°™) (Lh™

Q. Qv: Débit réactionnel injecté avant la 2°™ et la 3°™ passe (L.hh

Qr: Débit total (=50 Lh™)

Trois séries de simulations ont été réalisées. Chacune de ces séries étudie le comportement
de I’OPR a alimentation étagée pour chacune des trois réactions mises en jeu dans ce réacteur

(Tanguy et al. 2004).

En premier lieu, le modele est vérifié en comparant les résultats obtenus pour Q, et Q,

nuls a ceux obtenus avec le modele de fonctionnement de base de I’OPR (Annexe III).

Ensuite I’influence des injections multiples sur :
= la conversion du réactif A (X,) et la productivité du produit C (Pc) pour la 1%
réaction,
* la concentration ou la sélectivité de C pour la
* la température réactionnelle pour la 3™ réaction

2" réaction et

a été étudiée.
Afin de montrer I’influence des injections multiples, 2 séries de résultats obtenus avec ce

nouveau modele sont comparées:

1. Cas « Sans Injection » (trait plein) quand il n’y a qu’une seule alimentation principale
avec un débit réactionnel de 50 (l.h'l) ;

2. Cas «avec injection » (trait fin) quand I’injection des réactifs est répartie a 1’entrée des
trois passes de I’OPR.

Le parametre constant dans ces deux séries de résultats est la quantité totale de réactifs

dans I’OPR. Les notations suivantes désignent les trois points d’injection :

= I: Alimentation principale ou injection a la 1 passe.
= a:Injection ala 2" passe.
* b : Injection ala 3" passe.
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4. Hydrolyse alcaline de ’acétate d’éthyle

La 1% réaction mise en ceuvre dans I’OPR est I’hydrolyse alcaline de ’acétate d’éthyle
par ’hydroxyde de sodium. La validité de la loi cinétique de cette réaction est limitée par la
solubilité de I’acétate d’éthyle. La constante cinétique de cette réaction a été déterminée

expérimentalement (Tanguy et al., 2004) et est introduite dans le modele de I’OPR.

4.1 Calcul de la conversion de A pour I’OPR a alimentation étagée

La conversion est I’une des grandeurs utilisées pour la comparaison entre les cas « Sans

Injection » et « avec injection » pour la 1 réaction.

La formule suivante : X, = M est appliquée pour le calcul de la conversion de A
A0

1 ere

dans la réaction.

Les notations employées dans le calcul de la conversion pour chaque passe (Xa(p)) de

I’OPR dans les différentes conditions d’injection sont illustrées dans la Figure 4.

F, Fy
Qa Qb
B, Cha l Cab l
—> I I s G — III —>
Fis Fue Fis Fue Furs
Q Qu Qu Qm Qm
Cats  Cane Cans Camg Cams

Figure 4 : Schéma de calcul de la conversion pour chaque passe de I’OPR
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4.1.1 Calcul de la conversion par passe

Dans la passe I (1% passe): Qi=Q
I (2°™ passe): Qu=Qr+Q,

IIT (3™ passe): Qu = Qi+ Q.+ Qp
passe :

Pour la 1%
F =C,,-Q, : flux molaire en entrée de la 1°° passe (mol.h™),

F g =C,,s'Q; flux molaire en sortie de cette passe.

F —-F
X0 1~ Lis
K
Equation 3
Pour la 2°™ passe :
Fg=F +Fg: flux molaire en entrée de la 2°™ passe (mol.h™),
F =Q,-C,,: flux molaire injecté a la 2™ passe,

FILS =C AILS Q n: flux molaire en sortie de la cette passe.

FII 'E _FII,S
Xan =
’ F
ILE
Equation 4

Pour la 3°™ passe :
Fue=F +F;: flux molaire en entrée de la 3™ passe (mol.h™),

E =Q, -C,, : flux molaire injecté a la 3*™ passe,

FHLS =C AILS QHI : flux molaire en sortie de la cette passe.

FIH,E - FIH,S

XA,I]I = E
1ILE

Equation 5
Cette définition de la conversion (conversion par passe) nous permet ainsi de comparer

I’efficacité des différentes passes.
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4.1.2 Calcul de la conversion totale

Pour le modele de I’OPR a alimentation étagée, la conversion peut aussi étre définie en
termes de conversion totale. Cette conversion totale permet de comparer les conversions

obtenues avec ou sans alimentation étagée.

La conversion totale est définie comme le rapport du débit molaire local du produit C (a
un point donnée du réacteur) au débit molaire total (en tenant compte de toutes les injections)

du réactif limitant (en tenant compte de la stoechiométrie de la réaction).

— F.(z) _ Q(z)-C(2)
A® F, Q,-C,+Q,-C,,+Q,-C,,

Equation 6

Ou
Z: Distance relative par rapport a I’entrée de I’OPR
Q(z):  Débit 2 un point donné du réacteur (L.h™)

4.2 Calcul de la productivité pour I’OPR a alimentation étagée

La productivité de C (Pc (kg.m'3) est la quantité de C (I’acétate de sodium pour la 1%
réaction) produite dans I’OPR a 97,2 (s). La productivité pour I’OPR & alimentation étagée est
définie en fonction de la masse de C produite dans chaque passe. Cette productivité est donc

calculée pour chaque passe, a différents débits d’injection.

4.3 Résultats des simulations de I’OPR a alimentation étagée pour la 1°" réaction

La premiere réaction ne présente pas spécialement d’intérét pour un réacteur multi-étagée
puisqu’il s’agit d’une réaction de cinétique d’ordre un respectivement par rapport aux deux
réactifs A et B. Ces premicres simulations ont juste pour but d’illustrer ce comportement
global de I’OPR. Les conditions opératoires choisies dans le cas « Sans Injection » (une seule

alimentation sont les suivantes :

J ou nombre total des cellules constituant I’OPR : 45

Concentration de A en entrée : Car 0,091 (mol.l'l)
Concentration de B en entrée : Cai 0,281 (mol.l'l)
Température réactionnelle : Tr 292,85 (K)
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Les conditions des trois premieres séries d’injection sont regroupées dans le Tableau 1. Le

débit total injecté est gardé constant (50 L.h™) pour ces séries.

Sans Injection Injection 1 Injection 2 Injection 3
Point d’injection I a b I a b I a b I a b
Qunjection(Lh™) 50 0]0] 40 10 0 40 10 |0 40 10 0
Cainjectée (molI) | 0,091 [ 0| 0 | 0,091 | 0,091 | 0 | 0,0455 | 0,273 | 0 | 0,091 [0,091 | 0
Caginjectée (mol.I") | 0281 [ 0| 0| 0,25 [ 0405| 0| 025 |0405|0 | 0,125 [0,905| 0
F pinjecté (molh™) | 455 [0 | 0| 3,64 | 091 | 0| 1,82 273 | 0| 3,64 | 091 0
Finject¢ (molh™) | 14050 | 0 10 4,05 | 0 10 4,05 | 0 5 905 | 0

Tableau 1 : Conditions des trois premiéres séries d’injection pour la 1°° réaction

On constate en observant les figures 5 et 6 que le meilleur résultats est évidemment obtenu en

injectant la totalité des réactifs a I’entrée et ainsi en ayant la vitesse de réaction maximale.

7.0 ——
sans injgction

6.0 1 Injection|1

5.0 | —a— Injection|2

Pc (kg.m™®)

Distance (%)

Figure 5 : Influence de la concentration de A injectée sur la productivité de C
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7.0
6.0
5.0 4 x Injection 4
4.0 4
3.0
2.0 1
1.0 4
0.0

sans injection
“—a— Injection 2

Pc (kg.m™®)

0 20 40 60 80 100
Distance (%)

Figure 6 : Influence de la concentration de B injectée sur la productivité de C

Néanmoins, cette réaction présente une particularité puisque la concentration maximale de
A est limitée par la valeur de la solubilité. L’alimentation étagée permet d’injecter une grosse
quantité de A dans le flux une fois que la plus grande partie de celui est consommé. C’est
I’objectif des simulations proposées. Les conditions de la simulation « injection 2 » ont pour
objectif d’introduire un flux de A avec une concentration plus élevée que la limite de
solubilité mais qui va se dilué dans le flux issu de I’entrée du réacteur et dans lequel

I’ensemble de A a ét€ consommé.

= « Sans Injection » : C4 vaut 0,87 (mol.l'l), Cg/Ca=1,5

= « Injection 1 » : Mémes concentrations en A et en B que dans « Sans Injection » ;
injection dans les trois passes

. « Injection 2 » (trait et points) :

ala 1°° passe : injection de A a sa limite de solubilité et Cg = 1,5 Ca,
ala 2™ et 3°™ passes : injection avec C > 0,87 (mol.1™") et Cg = 1,5 Ca.

Sans Injection Injection 1 Injection 2
Point d’injection I a b I a b I a b
Qunjection(Lh™) 50 |0]0] 30 10 10 30 10 10
Cainjectée (moLlI™) | 0,87 | 0| 0 | 0,87 | 0,87 | 0,87 | 0,87 | 13 1,3
Caginjectée (molL.I™) 13 (00| 1,3 1,3 1,3 | 1,3 | 2,015 | 2,015
F pinjecté (molh™) | 435 | 0| 0261 87 8,7 | 26,1 13 13
Feinjects (Mol.h™) 65 00| 39 13 13 39 | 20,15 | 20,15

Tableau 2 : Conditions de la quatrieme série d’injections

(Influence sur la productivité de C)
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Une comparaison de ces nouvelles conditions d’injection est représentée dans la Figure 7.

90

o e P
60 \/f

é
€ 50-
o
= 40 |
a 30 - Sans Iniection

20 | Injection 1

10 A —e— Injection 2

0 ‘ : ‘
0 20 40 60 80 100

Distance (%)

Figure 7 : Influence de injection avec des concentrations élevées de A et de B

sur la productivité P¢

L’intérét des injections multiples pour la 1% réaction n’est pas de repartir les réactifs dans

les passes de I’OPR mais celles-ci peuvent étre avantageuses dans le cas ou I’injection des
réactifs A et B a la limite de solubilité de A est effectuée a la 2°™ passe.

Dans la 17 passe, le réactif limitant (A) est presque entierement consommé : la nouvelle

injection des réactifs a la 2°™ passe permet d’augmenter la productivité de C en ajoutant du A

au fur et a mesure qu’il est consommé pour rester a la limite de la solubilité.

5. Hydrolyse alcaline de I’éthyléne glycol diacétate

L’étude de la sélectivité dans I’OPR a nécessité la mise en ceuvre de 1’hydrolyse alcaline
de DI’éthylene glycol diacétate dans ce réacteur. Il s’agit d’une série de deux réactions

compétitives et consécutives qui ont lieu dans une phase liquide homogene.

A+ B - C + D (D)
B + C - E + D 2)

Cette réaction a été utilisée comme réaction test dans des études portant de 1’effet de
mélange dans les réacteurs chimiques sur la sélectivité.

La loi cinétique de cette réaction a été déterminée expérimentalement et est introduite
dans le modele de I’OPR. Des expériences ont été réalisées pour 1’étude de la sélectivité, du

rendement de la réaction ainsi que de la conversion du réactif A.
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D’apres (Villermaux et al.) le fonctionnement d’un réacteur a haute température favorise
les réactions ayant les énergies d’activation les plus élevées, et réciproquement. Le
fonctionnement a forte concentration d’un réactif favorise les réactions d’ordre le plus élevé

par rapport a ce réactif.

Ce résultat s’obtient en réacteur fermé, en réacteur piston, ou avec une cascade d’un assez
grand nombre de réacteurs agités. Inversement, la marche en réacteur semi-fermé avec
addition lente de réactifs ou la marche en réacteur agité continu a forte conversion est

optimale lorsqu’il est cherché a maintenir une faible concentration de réactifs.

Pour avoir par exemple simultanément C, forte et Cp faible, il est utilisé soit un réacteur
semi-fermé ou B est ajouté lentement a A concentré, ou un réacteur a alimentation étagée ou

B est ajouté progressivement a un courant de A concentré.

Pour des réactions consécutives en marche isotherme, la quantité maximale de produit
intermédiaire est obtenue par une évolution homogene sans mélange de fractions

différemment converties.

Dans le cas de réactives mixtes consécutives concurrentes, I’optimum s’obtient par

combinaison des regles ci-dessus.
I1 peut arriver que ces regles entrent en conflit comme dans le schéma de Van de Vusse:

A S5 R SO
A P N S )
Ou

R : Produit recherché et la réaction (2) est d’ordre plus élevé que (1)

L’optimum nécessite un certain degré de mélange (cascade, recyclage).

Dans le cas de réactions compétitives:

A - R 3)
A - S 4)
R étant le produit recherché en considérant les énergies d’activation E, si E (3) < E (4), il

faudrait théoriquement travailler a température tres basse, ce qui conduirait a des temps de
réaction prohibitifs. La solution est donc dans une montée progressive de la température a

mesure que A est consommeé.
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Dans le cas de réactions consécutives de méme ordre,

A — R 5)
R - S (6)

R étant le produit recherché si E (5) < E (6), des temps de réaction trop longs est
également aboutit s’il est cherché a travailler a basse température. L’optimum de rendement a
temps de séjour imposé est cette fois une décroissance graduelle de la température a mesure
que la réaction progresse. Tout cela nécessite une modélisation et une simulation numérique

appropriées.

Il n’y a pas d’amélioration de rendement a attendre d’une marche cyclique par rapport au

régime permanent dans le cas des réactions homogenes.

Tout procédé discontinu (réacteur fermé ou semi-fermé) possede un analogue continu
fournissant la méme distribution de produits. Il est donc possible de reproduire en continu un

rendement obtenu au laboratoire ou a petite échelle en discontinu.

Pour ce qui concerne les réactions catalytiques hétérogenes, la sélectivité attendue en
régime chimique peut se trouver fortement affectée par les phénomenes de diffusion. Les
développements et les illustrations de ces regles se trouvent dans les ouvrages de (Levenspiel,

1999) et (Carberry, 1976).

Ce dernier s’intéresse en particulier aux systemes (3), (4) et (5), (6) ci-dessus ou les ordres
de réaction, les énergies d’activation et les enthalpies de réaction sont différents. Il montre en
particulier qu’en marche non isotherme (par exemple adiabatique), un réacteur agité continu
peut se montrer plus sélectif qu'un réacteur piston 1a ou la conclusion serait opposée en

marche isotherme.

Il est donc souhaitable de procéder a des simulations numériques simples pour orienter les

choix de configurations réactionnelles et de procédures opératoires optimales.
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5.1 Résultats des simulations de I’OPR a alimentation étagée pour la 2°™ réaction

Avec le modele de ’OPR a alimentation étagée nous allons donc vérifier ’effet des

injections multiples sur ’amélioration de la sélectivité de la

2éme

réaction par rapport au

fonctionnement de base de I’OPR (« Sans Injection »). Parallelement, I’effet des injections

multiples sur la conversion de A est pris en considération pour cette réaction.

Afin de montrer I’influence des injections multiples sur la sélectivité et la conversion de A

S

pour la 2™ réaction, nous choisissons les conditions suivantes :

pas d’échange thermique entre les deux fluides caloporteur et réactionnel

I 60
Concentration de A en entrée : Cao
Concentration de B en entrée : Cgro
Température du mélange réactionnel : TrEe
Température du fluide caloporteur : Tcr
Débit du mélange réactionnel : Qr
Débit du fluide caloporteur : Qc

Dans le cas des injections multiples, la

consécutive :

2éme

(mol.I'"
(mol.I'"
(K)

(K)
(Lh™"
(Lh™"

réaction étant une réaction compétitive

La conversion totale de A est définie comme le rapport du débit molaire local de produit

D sur le débit molaire total de réactif B injecté dans le réacteur.

Ay —

Q(z)-C, ()

- QI 'CBI+Qa 'CBa+Qb 'CBb

Equation 7
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Le Tableau 3 regroupe les conditions de la premiere série d’injections pour la 2°™

réaction.
Sans Injection Injection 1 Injection 2

Point d’injection I a b I a b I a b

Qunjection(1-h™) 50 |0 | O | 30 10 10 30 10 10
Cainjectée (molI'") | 0,42 |0 | 0 | 0,28 | 0,63 | 0,63 | 0,25 | 0,7 | 0,65
Chinjeetce (moLlI™) | 08 |0 | 0] 08 | 08 |08 |05 ]| 1,5 1,0
F Ainjects (mol.h™) 21 |0 | O | 84 | 63 | 63 | 75| 70| 65
Finjects (moL.h™) 40 |0 | O | 24 8 8 15 15 10

Tableau 3 : Conditions de la premiére série d’injections (Etude du rendement en C)

Les débits injectés sont respectivement pour la 15, 2°™ et 3™ passes égaux 2 30, 10 et 10

(l.h'l) dans les deux cas d’Injection,

] «Injection 1» :

o a la 1°° passe: méme concentration en B que dans «Sans Injection» et
concentration de A divisé par 2 par rapport a « Sans Injection » ;

o aux 2™ et 3°™ passes : concentrations de A et de B injectées constantes dans
les deux passes.

= «Injection 2» : A et B sont injectés dans la 17 passe 2 des concentrations plus faibles

que dans « Injection 1 ».
La comparaison entre « Sans Injection » et « Injection 1 » est illustrée dans la Figure 8 et

la Figure 9.
L’influence des conditions d’injections de « Injection 1 » sur la concentration de C (C =
f(Distance)) est représentée dans la Figure 8 et I'influence de « Injection 1 » sur la conversion

totale de A est représentée dans la Figure 9.

0.18
0.16 | sans injection 1.0 1
0.14 - —— Injection 1 0.8
o~ 0.12
3 0.1 08
E 0.08 | =
S 0.06 /\ 0.4 -
0.04 1 02 | sans injection
0.02 - Injection 1
0 : : : : 0.0 : : : :
0 20 40 60 80 100 0 20 40 60 80 100
Distance (%) Distance (%)
Figure 8 : Influence de linjection 1 sur la C¢ Figure 9 : Influence de Uinjection 1 sur X,
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La Figure 9 montre que les conditions d’« Injection 1 » n’améliorent pas la conversion
totale de A, mais elle permet une augmentation de la concentration de C par rapport a « Sans
2éme

Injection », notamment a partir de la passe (Figure 8).

La comparaison entre « Sans Injection » et « Injection 2 » est illustrée dans la Figure 10

(Influence sur la concentration de C) et la Figure 11 (Influence sur la conversion totale de A).

0.18 1.0

0.16 1 sans injection

0.14 1 — Injection 2 081
o012 ‘
3' 0.1 4 « 0.6
£ , x
E 008 04
¢§ 0.06 ] sans injection

0.04 0.2 4 Injection 2

0.02 - ~

0 : : : : 0.0 ‘ ‘ : :
0 20 40 60 80 100 0 20 40 60 80 100
Distance (%) Distance (%)
Figure 10 : Influence de Uinjection 2 sur la C¢ Figure 11 : Influence de Uinjection 2 sur X,

Le changement des conditions d’injection dans « Injection 2 » n’influe pas sur la

N

conversion de A (Figure 11) et la concentration de C augmente par rapport a « Sans
Injection » a partir de la 2°™ passe (Figure 10). Cette amélioration est plus importante que
pour I’ « Injection 1 ».

2éme

Le Tableau 4 regroupe les conditions de la deuxieme série d’injections pour la

réaction.

Dans cette série d’injections, les conditions pour le cas « Sans Injection » sont différentes
de celles de la premiere série d’injection, c’est a dire qu’avec les mémes températures et

débits des fluides caloporteur et réactionnel nous avons :

Concentration de A en entrée : Cao 0,5 (mol.I™")
Concentration de B en entrée : Cgo 0,75  (mol.I™)
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Les débits d’injection de la

et 10 (Lh™).

1ére 2éme
9

et la

3éme

Sans Injection

Injection 3

Point d’injection I a b I a b
Qunjection(1-h™) 50 |00 30 10 10
Cainjectée molI™) | 0,5 | 0| 0 | 0,35 | 0,625 | 0,825
Chinjectée (molI™) | 0,75 | 0| 0 | 0,64 | 0,915 | 0,915
Faijecte (molh™) | 25 | 0| 0 | 105 | 6,25 | 8,25
Fginjecte mol.h™) | 37,5 | 0| 0 | 192 | 9,15 | 9,15

Tableau 4 : Conditions de la deuxiéme série d’injections (Etude du rendement en C)

passes sont respectivement égaux a 30, 10

La comparaison entre « Sans Injection » et « Injection 3 » est illustrée dans la Figure 12

(Influence sur la concentration de C) et la Figure 13 (Influence sur la conversion totale de A).

0.25

0.2

0.15

Cc (mol.I')
©

0.05

—— Sans injection

Injection 3

20

40 60

Distance (%)

100

Figure 12 : Influence de Uinjection 3 sur la C¢

1.0

0.9
0.8
0.7
0.6
0.5
0.4
0.3
0.2
0.1 1
0.0

Xa

sans injection

Injection 3

0

20

40 60
Distance (%)

80

100

Figure 13 : Influence de Iinjection 3 sur X,

Avec ces nouvelles conditions d’injection « Injection 3 », la concentration de C obtenue est

inférieure a celle obtenue avec « Sans Injection », tandis que la conversion totale de A

augmente pour la 3°™ passe par rapport 4 « Sans Injection ». C étant le produit cible,

« Injection 3 » entralne donc une diminution du rendement en C par rapport a « Sans

Injection ».
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5.2 Influence de ’injection de B sur la concentration de C

Le Tableau 5 regroupe les conditions de « Injection 4 » et « Injection 5 » ou tout le réactif
A est injecté 2 la 1% passe et ol 'injection du réactif B se fait de maniere progressive dans

toutes les passes. L’influence de ces injections sur la concentration en C obtenue est étudiée.

Injection 4 Injection 5
Point d’injection I a b I a b
Qunjection(1-h™) 30 10 | 10 | 30 10 10
Csinjectée (mol.I™") | 0,84 0 0 |0,84 0 0
Chinjectée (moLI™) | 09 | 0,75 |03 | 0,6 | 1,45 0,5
F Ainjecte (mol.Lh™") | 25,2 0 0 |252 0 0
Finjecte mol.h™) | 27 | 7,5 | 3 | 18 | 145 5

Tableau 5 : Conditions de la troisiéme série d’injections (Etude du rendement en C)

La Figure 14 représente d’une maniere schématique le principe de ces injections.

A,
B o 1 I a |——*
« Sans Injection »
B l B
- |
B I I » I |—

« Injections 4 et 5 »

Figure 14 : Représentation schématique des cas de « Sans Injection » et Injection progressive de B

La comparaison entre « Sans Injection », « Injection 4 » et « Injection 5 » (trait et points)

est représentée dans la Figure 15.
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Cc (mol.I'")

—sans iniection

Injection 4
0.05 Injection 5
(I
0 20 40 60 80 100

Distance (%)

Figure 15 : Influence de Uinjection progressive de B sur la concentration de C

La Figure 15 montre une augmentation de la concentration de C pour les « Injection 4 » et
« Injection 5 » par rapport a « Sans Injection ». Cependant, la concentration en C passe par un
maximum en sortie de la 1% passe pour les cas avec injection ; les injections de B en entrée

de 2°™ et 3°™ passes entrainent une diminution de la concentration de C, car celui-ci est alors

converti en E.

5.3 Influence de ’injection de A sur la concentration de C

Le Tableau 6 regroupe les conditions de « Injection 6 » et « Injection 7 » ou tout le réactif
B est injecté a la 1 passe et I'injection du réactif A se fait d’une manidre progressive dans

toutes les passes. L’influence de ces injections de A sur la concentration de C est ainsi

étudiée.

Injection 6 Injection 7

Point d’injection I a b I a b
Qunjection(Lh™) 30 10 | 10 | 30 10 10
Cainjectée (molI") | 0,6 | 05 [ 02| 04 | 06 | 07

Chinjectee moll™) | 125 | 0 [ 0 | 125| 0 0
F Ainjecte (molh™) | 18 5 2] 12 6 7
Fginjectsmolh™) | 375 | 0 [ 0 |375]| 0 0

Tableau 6 : Conditions de la quatrieme série d’injections (Etude du rendement en C)
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La Figure 16 représente d’une maniere schématique le principe de ces injections.

Al A
- l
1 > 11 >

m |——-

« Injections 6 et 7 »

Figure 16 : Représentation schématique de linjection progressive de A

La comparaison entre « Sans Injection », « Injection 6 » et «Injection 7 » (trait et points)

est illustrée dans la Figure 17.

0.25
— sans injection
0.2 | In!ect!on 6
Injection 7
= 0.15 -
o
E
o 0.1
(&]
0.05
0
0 20 40 60 80 100

Distance (%)

Figure 17 : Influence de Uinjection progressive de A sur la concentration de C

La Figure 17 montre que les concentrations de C obtenues avec les Injections 6 et 7 sont
moins élevées que celle obtenue avec « Sans Injection ». En comparant les résultats exposés
dans les Figure 15 et Figure 17, I’influence des injections étagées de B sur la concentration de
C est plus avantageuse que celle des injections étagées de A.

Pour la 2°™

réaction comportant des problemes de sélectivité, les injections multiples peuvent
étre avantageuse en terme de rendement de C (produit cible). Les résultats de simulations
obtenus montrent que 1’injection étagée du réactif B améliore le rendement en C, tandis que

I’injection étagée du réactif A diminue ce rendement par rapport au cas « Sans Injection ».
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6. Effet de changement de configuration sur la température

La structure de I’OPR permet d’obtenir 8 configurations de 1’écoulement des fluides
réactionnel et caloporteur a I’intérieur du réacteur. Ces 8 configurations sont obtenues en
variant les sens d’écoulement des fluides (co- ou contre-courant) pour chacune des 3 passes
(2° =38).

Dans cette partie, nous étudions ces différentes configurations, pour chacune des 3
réactions, en employant le modele de 1’alimentation étagée. Nous pouvons déterminer la
configuration la mieux adaptée pour ces réactions en comparant I’énergie échangée dans
chacune de ces configurations. La modification de cette configuration d’écoulement influe sur

les réactions uniquement quand il existe un échange thermique entre ces deux fluides.

6.1 Convection thermique

Un échangeur de chaleur doit réchauffer un fluide froid en refroidissant un fluide chaud
(Lieto, 1998). Pour illustrer notre propos, nous prendrons 1I’exemple d’un échangeur de type

monotubulaire, schématisé dans la Figure 18.

T Tr2

| .
|

Tr1
Figure 18: Echangeur de chaleur monotubulaire
Ou
Tci, Tri et Tez, Tro (K) sont respectivement les températures du fluide froid et fluide chaud
aux extrémités 1 et 2 du réacteur.

Si le réacteur fonctionne en régime permanent, un bilan d’énergie macroscopique indiquera

que la chaleur gagnée par le fluide froid est égale a la chaleur perdue par le fluide chaud : Q¢

= Qr.
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Si aucun des fluides ne subit de changement d’état thermodynamique (ex : évaporation),

alors I’énergie gagnée ou perdue par le fluide s’exprimera Q=w CpAT.

Oou

Q : Quantité de chaleur a échanger (W.s"l)

W : Débit massique ou molaire (mol.s™)
Cp: Capacité calorifique molaire (J.K".mol™)
AT : Différence de température entrée et sortie (K)

Cette relation (bilan d’enthalpie) peut étre appliquée aux deux fluides :

Q =WrCpg (T, —Ty)) =W Cpe (T, = T¢))

Equation 8

Ce débit de chaleur est égal au produit d’une conductance globale de chaleur et d’un

potentiel de température multiplié par la surface d’échange.

Q = U -A- DTLM

Equation 9

Ou

U: Coefficient global d’échange (W.m?>K")
DTLM : Différence de température logarithmique moyenne (K)

A Surface d’échange (mz)

(TRI B Tc1)_ (TRz B Tcz)
Ln TRl _TCI
TR2 _Tcz

DTLM =

La Figure 19 illustre les profils de température des fluides chaud et froid selon leur

écoulement a co-courant ou contre-courant.
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Figure 19: Echange thermique co-courant et contre-courant

L’écoulement des fluides caloporteur et réactionnels dans I’OPR est illustré dans la Figure

20 pour la configuration co- contre et co-courant (pour les 17¢, 2°™ et 3°™ passe

respectivement).

Teg = 298
0(%)|__v 33 (%)
_’ :

Teg = 298 Ty

s
66 (%) ¥ 33 (%
Tep = 208 T,
L
66 (%)|_¥ 100 (%)
T3
L

Figure 20 : Schéma de ’écoulement des fluide caloporteur et réactionnels a intérieur de ’OPR
(configuration co- contre- et co-courant)

A D’entrée de I’OPR, le fluide caloporteur se divise en trois débits alimentant les

1 ere zéme
9

et 3°m° passes. Les températures T, T, et T3 sont respectivement les températures de sortie du

caloporteur de la 1%, 2°™ et 3°™ passes, c’est 2 dire les températures du caloporteur aux

distances relatives par rapport a I’entrée du réacteur de 33, 66 et 100 (%).
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6.2 Résultats des simulations de la 3°™ réaction

La formule QI =pCpQc (TC’S —TC’E) est appliquée pour le calcul de I’énergie

échangée pour le fluide froid (ol il n’y a pas de réaction chimique) sur la 1% passe de 1’OPR.
Avec les conditions opératoires données ci — dessous AT¢ = (Tcs — Tcg) étant assez faible pc
et Cpc sont estimés a leurs valeur moyenne a Tcp, (Tem = 0,5 * (Tes + Tcg)). Les indices E et

S indiquent I’entrée et sortie de la passe contenant une cascade de RPAC.
Ainsi elle est calculée 1'énergie échangée pour la 2°™ (Q,,) et 3™ (Q,,) passes et donc
Q. =Q, +Q, + Q. Plus élevé est la Q, meilleur est I’échange thermique.

L’autre critere de comparaison est la température du point chaud, qui doit étre la plus

basse possible.

Dans cette partie, les 8 configurations ont été comparées.
La réaction de 1’oxydation de thiosulfate de sodium par le peroxyde d’hydrogene (3™
réaction), fortement exothermique (AHr = - 584 (kJ.mol'l)), a donc été choisie pour cette

comparaison. Les conditions opératoires sont les suivantes :

J: 120

Concentration de A en entrée : Cao 0,63 (mol.l'l)
Concentration de B en entrée : Cgo 1,2 (mol.l'l)
Température du mélange réactionnel : Tre 310 (K)
Température du fluide caloporteur : Tceg 293  (K)
Débit du mélange réactionnel: Qr 50 (l.h'l)
Débit du fluide caloporteur : Qc 800 (l.h'l)

Les Figure 21 a Figure 28 montrent les profils de température des fluides réactionnel (trait
gras) et caloporteur (trait fin) en fonction la distance parcourue dans 1’OPR pour chaque

configuration, ou 1 désigne 1’écoulement a co-courant et 2 I’écoulement a contre-courant.
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Figure 21 : 1/1/1
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Figure 23 : 1/2/1
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Figure 25 : 2/1/1
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Figure 22 : 1/1/2
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Figure 24 : 1/2/2
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Figure 26 : 2/1/2
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Figure 27: 2/2/1 Figure 28 : 2/2/2

Ces figures montrent que la température maximale la plus élevée est obtenue avec

I’écoulement a contre-courant.

. QI QII QIII Qtot TRmax
Configuration
(W) (W) (W) (W) (K)

1/1/1 1,25.10" | 2,45.10"° | 5,11.10° 1,55.10* | 357,32
1/1/2 1,25.10" | 2,45.107 5,67.10° 1,55.10™ | 357,32
1211 1,25.10"* | 2,73.10"° | 2.88.10° 1,55.10"* | 357,32
122 1,25.10"* | 2,73.10"° | 3,25.10° 1,56.10"* | 357,32
2/1/1 1,43.10" | 1,19.107 2,60.10° 1,57.10™ | 364,64
2/1/2 1,43.10" | 1,19.107 2,88.10° 1,57.10™ | 364,64
2/2/1 1,55.10" | 1,53.107 1,67.10? 1,72.10"* | 365,34
2/2/2 1,55.10"* | 1,53.10% 1,86.10° 1,73.10"* | 365,34

Tableau 7 : Energie totale échangée et la température maximale, pour une configuration donnée
(Comparaison entre 8 configurations de ’OPR)

La configuration optimale de I’écoulement des fluides caloporteur et réactionnel se trouve
en comparant pour chaque configuration 1’énergie totale échangée (Qu) par le fluide
caloporteur dans chacune des passes de I’OPR et la température maximale du mélange
réactionnel. Ces valeurs sont données dans le Tableau 7.

Pour les configurations avec un écoulement a co-courant dans la 1 passe (1/x/x), les valeurs
de Qo et Trmax Obtenues sont moins élevées que celles obtenues avec un écoulement a contre-
courant dans la 15 passe (2/x/x). L’augmentation de Qo €t Trmax €st donc due a une inversion

de I’écoulement a contre-courant dans cette passe.
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Si le point chaud est localisé en début de passe, I’écoulement a co-courant diminue
I’échange thermique global dans cette passe (ce qui est désavantageux), mais il entraine la

diminution de la température du point chaud (ce qui est souhaitable).

La configuration optimale est celle qui permet d’obtenir un Qy €levé et un Trmax faible.
Le point chaud étant localisé dans la 1o passe, il faut donc étre a co-courant en début du
réacteur, puis en aval du point chaud (2°™ et 3°™ passes) étre A contre-courant afin

d’améliorer 1’échange thermique. La configuration optimale serait donc ici la 1/2/2.

6.3 Changement de configuration et des injections multiples

Afin d’étudier I’influence des injections multiples sur 1’énergie totale échangée pour une
configuration donnée dans I’OPR, les conditions opératoires suivantes ont été choisies et les

conditions d’injection sont regroupées dans le Tableau 8.

Tre =310 (K),
Tece =293 (K),

Qr =50 (Lh™M),
Qc =800 (Lh™")

Sans Injection Avec injection

Point

d’injection I a b I a b

Qinjef;ion 50 0 0 30 10 10
(Lh™)
C injectée
Ainj -t1 063 0 | 0] 05 1,5 | 0,15
(mol.l")
CBinjec-t;ie 1,2 0 0 1,0 2 1,0
(mol.l")
F injecté
e 3,50 0 |0 15 | 15| LS5
(molLh™)
F injecté
Binj fl 60 0 0 30 20 10
(molL.h™)

Tableau 8 : Conditions de la premiére série d’injections pour la 3™ réaction
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La conversion par passe de A X en fonction de la distance relative par rapport a
I’entrée de I’OPR est représentée dans la Figure 29. Pour une configuration donnée 1/2/1 (ou

co- contre- co-courant), « Sans Injection » est comparée avec « avec injection ».

sans injection
1.0

avec inejction |

0.8 -

0.6 -

Xa

0.4

0.2

0.0 - ‘ ‘ ‘ ‘
0 20 40 60 80 100

Distance (%)

Figure 29 : Conversion X, par passe pour la 3™ réaction

(Comparaison « Sans Injection» et « avec injection»)

Dans le cas « Sans Injection », la conversion X, croit selon la distance et ne varie plus

significativement a partir de la 20™ cellule (17 passe de 1'OPR).

sans injection

1.0 avec inejction |
0.8 -
0.6 -
<
3
0.4 -
0.2 /
0.0 : : : :
0 20 40 60 80 100

Distance (%)

Figure 30 : X, totale pour la 3°™ réaction

Dans le cas «avec injection », la conversion par passe X, est moins élevée que par

ére 2éme 3éme

rapport au « Sans Injection » dans la 17" passe et continue a diminuer dans la et la
passe. Cette diminution de la conversion est causée par la répartition des réactifs dans les
passes de I’OPR. Elle permet d’améliorer le controle de la température, c’est a dire d’obtenir

un point chaud de température Trmax moins €levée comparé a « Sans Injection ».
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La Figure 30 montre cette comparaison pour la conversion totale de A. Le calcul de la

conversion totale de A, Xa) pour la 3°Me réaction est identique a celui de la 1% réaction.
Cette figure montre que la conversion totale de A diminue dans le cas « avec injection ».

La différence entre profils de température réactionnelle pour le cas « Sans Injection » et le

cas « avec injection » est illustrée dans la Figure 31.

365
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Tréactionnelle (K)

0 20 40 60 80 100
Distance (%)

Figure 31 : Profil de la température réactionnelle en fonction de la distance pour la 3°™ réaction
(Comparaison « Sans Injection» et « avec injection»)

La Figure 31 montre la diminution de la température Trpm,x due aux injections.

Ces résultats de profil de la température réactionnelle sont obtenus pour une configuration
1/2/1 dans I’OPR. Pour le cas «Sans Injection » Trmax vaut 357,32 (K) tandis que l1a Trpyax
vaut 318,85 (K) pour le cas «avec injection ». Cette différence de Trmax entre « Sans
Injection » et « avec injection » est de ’ordre de 40 (K). Pour le cas « avec injection » un
deuxieme pic de la température réactionnelle apparait dans la peme passe, mais sa température

maximale (305,07 (K)) est moins élevée que celle du pic de la 1 passe.

L’énergie totale échangée Q. diminue dans le cas « avec injection » : il existe donc une

configuration optimale permettant d’obtenir un compromis entre Tryax faible et Qo élevée.
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Le Tableau 9 présente les résultats de I’énergie échangée par le fluide caloporteur pour

chacune des passes de I’OPR dans les conditions ou les réactifs sont répartis dans les trois

passes.
C . QI QII QIII Qtot TRmax
onfiguration
(W) (W) (W) (W) (K)
1/1/1 4,97.10° 3,04.10° 1,72.10° 9,72.10° | 318,85
1/172 4,97.10° 3,04.10° 1,88.10° 9,88.10° | 318,85
1/2/1 4,97.10° 3,39.10° 1,39.10° 9,75.10° | 318,85
1/2/2 4,97.10° 3,39.10° 1,52.10° 9,88.10° | 318,85
2/1/1 5,59.10° 2,10.10° 1,60.10° 9,28.10° | 323,34
2/1/2 5,59.10° 2,10.10° 1,75.10° 9,43.10° | 323,34
2211 8,21.10° 2,66.10° 1,33.10° 1,22.10* | 326,25
2/2/2 8,21.10° 2,66.10° 1,44.10° 1,23.10* | 326,25

Tableau 9: Effet des injections multiples sur Q et Ty, pour les 8 configurations

2éme

Le Tableau 10 regroupe les conditions de la série d’injections pour la 3°™ réaction. Les

débits d’injections et les concentrations de réactif B injectées sont les mémes pour « Injection

1 » et « Injection 2 ». Les conditions d’injection résumées dans ce tableau ont pour objectif de

mieux répartir 1’élévation de température du mélange réactionnel entre les deux premieres

passes et de diminuer la température maximale obtenue dans la

1%® passe. Cette

uniformisation du profil de température est généralement souhaitable dans les procédés

industriels.
Injection 1 Injection 2
, Point I a b I a b
d’injection
Qi“je‘ff““ 30 | 10 | 10 | 30 | 10 |10
(1.h7)
Cainjee 05 | 1,5015|035| 1,5 |06
-1 > B B > B b
(mol.l")
C injectée
pnlet? 10| 2 10[10] 2 [10
(mol.l")
FAinjecté
1 15 15 1,5 [ 10,5] 15 |6,0
(mol.h™)
FBinjecté
1 30 20 10 30 20 | 10
(mol.h™)

Tableau 10 : Conditions de la 2°™ série d’injection pour la 3°™ réaction
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La Figure 32 compare les profils de la température obtenus avec « Injection 1 » et

« Injection 2 ».

320
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Figure 32 : Profil de la température réactionnelle en fonction de la distance

(Comparaison entre Injection 1 et Injection 2)

La diminution de la température maximale du premier pic (localisé dans la 1 passe) est
la conséquence de la diminution de la concentration de A injectée a I’entrée de la 1 passe
entre « Injection 2 » et «Injection 1 ». En effet, les concentrations de B injectées sont

identiques dans les deux cas.

Nous comparons maintenant la configuration 1/1/1 du cas « Sans Injection » aux deux
configurations 2/2/2 de cas« Injection 1 » et « Injection 2 », afin de déterminer laquelle est la

plus avantageuse (Tableau 11).

C . QI QII QIII Qtot TRmax
onfiguration
(W) (W) (W) (W) (K)
17111 3,84.10° | 3,26.10° 2,07.10° 9,17.10° | 312,57

2/2/2 | Injection1| 7,51.10° | 3,30.10° 1,77.10° 1,26.10* | 317,89
2/2/2 | Injection2 | 8,21.10° | 2,66.10° 1,44.10° 1,23.10* | 326,25

Tableau 11 : Comparaison de Q,y; et T, pour la ces configurations 1/1/1 « Sans Injection »,

2/2/2 « Injection 1 » et 2/2/2 « Injection 2 »

Le cas « Injection 1 » semble étre un optimum entre température maximale du point chaud et

Quot (qui est maximale dans ce cas).
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7. Influence des volumes stagnants

Les résultats expérimentaux, obtenus par les mesures DTS (Chapitre II) dans I’OPR, ont
révélés I’existence de 5 (%) de volume stagnant par rapport au volume total du réacteur. Ces
expériences ont également montrés que le temps d’échange entre la zone stagnante et la zone
réelle du réacteur (Viorat = Vigel + Vistagnant) €5t de I’ordre de 1 (s) pour des fluides non visqueux
ce qui permet de calculer le débit échangé entre ces deux zones. La surface stagnante qui n’est
pas en relation linéaire avec le volume stagnant est calculée a partir du volume d’une cellule
de ’OPR. Si le volume stagnant est uniformément reparti dans I’OPR, le volume stagnant

d’une cellule vaut 5 (%) du volume total de cette cellule.

Comme exposé dans le Chapitre I, la structure de I’OPR repose sur 3 modules de réaction
qui contiennent les cellules de I’OPR. Chaque cellule est haute de 13 (mm) et épaisse de 10
(mm). La distance entre deux cellules est de 3 (mm). L’épaisseur des parois d’échange de
chaleur, séparant le mélange réactionnel du caloporteur, est de 3 (mm). Chaque module de

réaction est considéré comme un canal de 16 (mm) d’épaisseur et 137 (mm) de longueur

(Figure 33).

10 16 A
@ Y oo T R O i I i,
B L
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W | ... Y| SO I ! I S I
13 |

Figure 33 : Dimensions de la zone d’écoulement de I’OPR avec cotations (en mm)

En supposant que les volumes stagnants ont une section triangulaire et en connaissant les
volumes, total et stagnant, la surface stagnante est calculée. La surface stagnante est définie
comme la surface de contact entre paroi d’échange de chaleur et volume stagnant. La surface
totale de I’OPR étant égale a 0,231 (m?), la surface totale de volume stagnant est égale a

0,01155 (m?).
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Dans cette partie, nous étudions I’influence de ces volumes stagnants sur le profil de la

3éme

température réactionnelle de la réaction.

Afin de simuler avec le modele de volume stagnant 1’évolution des températures de la

zone réelle ou réactionnelle et de la zone stagnante, les conditions suivantes ont été retenues :

Concentration de A en entrée : Car 0,63 (mol.l'l)
Concentration de B en entrée : Cgr 1,152 (mol.l'l)
Température réactionnelle : Tr 313,65 (K)
Température caloporteur : Te 291,65 (K)
Débit du fluide réactionnel : Qr 50 (Lh™")
Débit du fluide caloporteur : Qc 1480 (l.h'l)

Une comparaison des profils de température de la zone réelle obtenus avec ou sans

volume stagnant sont représentés dans la Figure 34.
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Figure 34 : Profil de la température réactionnelle

(comparaison entre sans Vguan: €t 5 (%) de Vonant)

La Figure 34 montre une légere différence entre les profils de températures obtenus dans
le cas «sans Vggnant » €t le cas de «Vugnant » (tous deux possedent un maximum ou « point
chaud »). Cette différence de température passe par un maximum au niveau du point chaud :
351,04 (K) dans le cas «sans Vgugnant » €t 355,25 (K) dans le cas de « Viggnant » (S0it une

différence de 4 (K)), puis diminue ensuite le long du réacteur.
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La comparaison entre les températures réactionnelles dans la zone réelle et la zone
stagnante est représentée dans la Figure 35. (zone réactionnelle : trait plein, zone stagnante :

trait et points)
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Figure 35 : Profil de la température dans la zone réactionnelle et la zone stagnante

Avec 5 (%) de volume stagnant, les deux profils de températures sont presque superposés
et ont un maximum (point chaud) a la méme distance. La température de la zone stagnante est
légerement plus élevée que celle de la zone réactionnelle ; au niveau point chaud, les
températures de la zone stagnante et de la zone réelle sont respectivement 355,95 (K) et
355,25 (K).

Les simulations montrent que la différence de température peut avoisiner 4 (K) dans le cas
ou I’'un considere un fluide non visqueux et donc des vitesses d’échanges rapide. Dans le cas
de mélange plus visqueux et de réactions fortement exothermiques, ces €carts pourraient
devenir plus importants. Par ailleurs, le modele est simplifié car il suppose une température

homogene dans chaque cellule.
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8. Conclusions

Dans ce chapitre, I’effet des injections multiples sur la 1%, 2°™ et 3°™ réactions a été
étudié.

ere

Pour la 17" réaction, les injections multiples permettent d’améliorer la productivité en

évitant la limitation de la solubilité si les réactifs sont injectés a I’entrée.

La 2°™ réaction étant composée de 2 réactions consécutives et compétitives, la sélectivité
est un critere important. Les injections multiples sont intéressantes dans ce cas car elles
permettent d’augmenter la concentration en C, qui est le produit cible.
3éme

L’intérét des injections multiples est élevé pour la réaction ou le contrdle et la

limitation de la température du point chaud est souhaitable.

L’utilisation couplées des injections multiples et des différentes configurations

d’échangeurs permet de nombreuses possibilités de conduites optimales des réactions.

Les résultats obtenus avec les simulations pour la 3% réaction ont montrés que la
présence de volumes stagnants entraine une augmentation de la température du mélange
réactionnel de ’ordre de quelques degrés. Cette augmentation de température reste tres
modérée mais le phénomene ne doit pas étre négligé. En effet, le modele utilisé suppose un
profil de température radial constant. Cette hypotheése n’est certainement plus valable pour des
viscosités tres élevées. Dans ce cas les gradients de températures avec les zones stagnantes

pourraient €tre plus importants.

136



Chapitre VI :

Micro-mélange
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1. Phénomenes de micro-mélange

Le micro-mélange concerne le mélange a 1’échelle moléculaire ou microscopique. Lorsque
le fluide est bien mélangé a 1’échelle moléculaire, les molécules sont indépendantes les unes
des autres, elles peuvent se déplacer les unes par rapport aux autres et deux molécules
quelconques peuvent se contacter. Le fluide est donc a 1’état de micro-fluide. Cependant,
pendant leur séjour dans le réacteur, les molécules peuvent rester en paquets ou agrégats
microscopiques de quelques 10" a 10" molécules n’échangeant pas de matiére entre eux.
Dans ces agrégats, il n’y a pas de mélange a 1’échelle moléculaire ; le fluide y est un macro-

fluide. Un fluide réel est dans un état intermédiaire entre le micro-fluide et le macro-fluide.

L’objectif de ce chapitre est de proposer un modele de représentation des mesures de
micro-mélange basé sur le méme principe de la notion de modeles a compartiments. Cette
approche est tres peu utilisée dans la représentation du micro-mélange pour laquelle les
modeles phénoménologiques a 1I’échelle de I’incorporation des molécules dans les agrégats
sont préférés.

2. Méthodes de mesures physico-chimiques

Pour caractériser le mélange a 1’échelle ou se déroulent les processus chimiques, il faudrait
disposer de sondes capables de détecter les hétérogénéités de composition jusqu'a 1’échelle
moléculaire, soit une taille bien inférieure a la résolution de la centaine de microns des sondes
actuelles. Ces sondes ayant des limitations spatio-temporelles, des méthodes chimiques
permettant de caractériser la qualité du micro-mélange dans les appareils industriels ont été

développées.

Il s’agit de certains systémes réactionnels sensibles au mode de mise en contact des réactifs.
D’une maniere précise la sélectivité de ces réactions dépend de la qualité de mélange des

réactifs.
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2.1 Principe de fonctionnement des réactions tests

Deux types de systemes réactionnels sont présentés dans cette partie :

1. Réactions consécutives concurrentes,

2. Réactions paralleles concurrentes.

Ces deux systemes réactionnels sont constitués de deux réactions concurrentes. Le choix
du systeme réactionnel test est tres important. La cinétique de ces réactions n’est pas le seul
parametre a considérer. En effet, les conditions opératoires, c'est-a-dire les concentrations
d’entrée des réactifs jouent un role primordial pour 1’étude des phénomenes de micro-mélange

au sein d’un réacteur. En pratique ce genre de réactions a lieu a température ambiante.

La sensibilit¢ de ces systemes réactionnels comme indicateurs du micro-mélange est
optimale lorsque la premiere réaction est instantanée et que le temps de réaction pour la

deuxieme réaction est tres proche du temps de micro-mélange.

2.2 Réactions consécutives concurrentes

A+B—5R (1) instantanée
R+B—2—5S (2) de I’ordre de grandeur de micro-mélange

Le schéma réactionnel de ce systéme fait intervenir quatre constituants A, B, R et S. La
seconde réaction consomme le composé R produit au cours de la premiere réaction et les deux

réactions consomment de maniére concurrentielle le réactif B.

La mise en ceuvre des réactions consécutives concurrentes dans un réacteur s’effectue de la
maniere suivante. Généralement, le réacteur contient initialement le constituant A en exces
steechiométrique. Le réactif B est injecté en un point du réacteur. La premiere réaction étant
tres rapide par rapport a la seconde, les molécules du composé R se forment instantanément
au niveau du point d’injection du réactif B. A partir de cet instant, si le temps de micro-
mélange est rapide devant le temps caractéristique de la réaction (2), des molécules de A
auront réintégré 1’interface avant que cette réaction n’ait eu lieu. Les molécules de B
réagissent a nouveau avec les molécules de A fraichement arrivées. Si au contraire le micro-
mélange est lent devant la réaction (2), le réactif B réagit avec le produit R pour former le

composé S, avant que le volume ne soit réalimenté en molécules de A.
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L’efficacité du micro-mélange peut donc étre caractérisée par la concentration du composé S.
Une forte concentration en S indique un mauvais micro-mélange, alors qu’une faible

concentration en S est caractéristique d’un micro-mélange efficace.

2.3 Réactions paralleles concurrentes

A+B—1 53R (1) instantanée
C+B—258 (2) de I’ordre de grandeur de micro-mélange

Le schéma réactionnel de ce systeme fait intervenir 5 constituants A, B, C, R et S. La
seconde réaction est indépendante de la réalisation de la premiere (réactions paralleles), mais
toutes les deux font intervenir le réactif B (réactions concurrentes) qui réagit avec A ou C

selon la réaction.

Le principe est similaire a celui des réactions consécutives concurrentes; si le micro-mélange
est lent devant la réaction (2), les réactifs B et C réagissent pour former le produit S avant que
de nouvelles molécules de A n’aient réintégré le volume ou se déroule la réaction. La

concentration de S est I’indicateur du niveau de micro-mélange.

2.3.1 Détermination expérimentale de l’'indice de ségrégation Xs

Le principe de cette méthode de mesure de micro-mélange est de réaliser une injection de
réactif B en défaut stoechiométrique dans une solution de réactif A pour le premier systeme
réactionnel et dans une solution de réactifs A et C pour le second systeme réactionnel.
Lorsque les réactions sont achevées, il est alors possible de mesurer les concentrations des

produits obtenus afin de déterminer la sélectivité en produit S par rapport au réactif B, notée

Y, définie ci-dessous pour un réacteur fermé: y - Quantite de B transforméen S
Quantitéinitiale de B

Appliquée aux deux systemes réactionnels, cette définition aboutit aux expressions suivantes :

N ‘. o 2n 2C
Systéme réactionnel consécutif concurrent : Y =—2 = >
ng, 2C+C;
ng Cs

Systeme réactionnel parallele concurrent : Y=—3-=—35
n,, GCq+C,

Dans une situation totalement ségrégée (indice TS), la valeur limite de Y (Y1s) dépend des

cinétiques de réactions qui sont uniquement fonction des concentrations d’entrée.
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Supposons une situation totalement ségrégée. Le mélange des réactifs chimiques ayant lieu
tres lentement, les deux réactions peuvent €tre considérées comme instantanée vis-a-vis du

réactif B.

La formation du composé S dans le systeme réactionnel consécutif concurrent peut étre écrite

comme suit :
A+2B —S
Le bilan de matiere sur le réactif B s’écrit donc :

dn
2QCAO=-d—tB = ny =ng, —2QC,t

La concentration du réactif B atteint z€ro pour un temps :

¢ —_Bo

max

2QC,,
Le bilan de matiere sur le réactif S s’écrit :
dng

QC, = dt = ng =QC,t

PR I]BO
D’ou a t = tyax : Ng :T

= Ygr=1

La technique « iodure-iodate », basée sut un systeéme réactionnel paralleéle concurrent est 1’une
des méthodes développées caractérisant la qualité du mélange. Le schéma réactionnel de ce
systeme est constitué de trois réactions. La troisieme réaction est la réaction instantanée

d’équilibre entre 1’iode, 1’ion iodure et 1’ion triodure :
L+ &0
La constante d’équilibre de cette réaction est définie par :
f C_
K= b1
fIZCIZfI,CI,

Ou fI_ , fu et fI_ sont les coefficients d’activité des especes moléculaires (P. Guichardon,
3

1996).

Le calcul de la constante d’équilibre K exige alors un calcul des coefficients d’activité.

Ceci rend complexe le modele de micro-mélange.

142



La formation de colorants diazoiques (J. Baldyga et al., 1994), basée sur un systeme

réactionnel consécutif concurrent a donc été choisie pour I’étude du mélange dans I’OPR.

Les cinétiques de ce systeme réactionnel sont introduites dans le modele appelé « modele
de micro-mélange ». Ainsi, la ségrégation partielle est étudiée a travers son influence sur la

conversion et le rendement de la réaction chimique.

2.3.2  Chimie du couplage "diazo" (formule simplifiée)

Le couplage "diazo" entre I-naphtol (forme réactive: ion 1-naphtolate) et 1’acide
sulfanilique diazoté (forme réactive: ion 4-sulfo-phényl diazonium) dans des solutions

aqueuses alcalines a température ambiante peut étre représenté par :

A+B—2 3R Instantanée
R+B LS k, <<k

Ce systeme réactionnel est donc tres intéressant pour 1’étude de 1’état de ségrégation. De

facon plus détaillée, nous avons :

Réaction 1

? N Nx
— / ~N
oy O —— .o

O

Réaction 2

| 0=S—-0
o I
O

Figure 1 : Schéma réactionnel de la formation des colorants diazoiques
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Ces réactions de couplages sont suffisamment rapides pour qu’elles se poursuivent pendant

le mélange des deux réactifs et par conséquent, donnent naissance a une distribution de
produits qui dépend de la qualité du mélange.

Pendant longtemps ces réactions ont €ét€é décrites par un schéma réactionnel a deux
réactions. Les études plus récentes (J. R. Bourne et al., 1990) ont montré que 1’isomere ortho
du 4'-sulfophénylazo-1-naphtol se forme (7 %, isomere para 93 %), ce qui n’est pas

négligeable et doit donc étre pris en considération dans le schéma réactionnel.

Le schéma réactionnel a considérer est donc constitués de cing réactions.

2.3.3 Cinétiques des réactions

! n

Le couplage "azo" entre le I-naphtol et I’acide sulfanilique diazoté est décrit
précédemment par un systeéme de deux réactions (dans la suite de ce Chapitre, la réaction de
couplage diazoique est appelé la réaction de Bourne), ou le couplage primaire en position
ortho a été supposé négligeable devant le couplage en position para. Un systeme de cing
réactions donne une description plus précise de ces couplages. Le schéma réactionnel de ces

réactions a été trouvé dans la littérature (J. Baldyga, 1994).

Formation des especes monoazo

A+B—f=30-R+H"

A+B—2 3p—R+H"

Formation des especes bisazo
La formation du composé S se fait a partir des especes o0-R et p-R produits lors des deux

premieres réactions :
o-R+B—2 S+ H*
p-R+B—=5S+H"

C+B—=>Q+H"
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Ou

A = l-naphtol
C = 2-naphtol
B = Acide sulfanilique diazoté

0-R  =2-[(4-sulfophényl) azo]-1-naphtol
p-R  =4-[(4'-sulfophényl) azo]-1-naphtol
S = 2,4-bis[(4'-sulfophényl) azo]-1-naphtol
Q = 1-[(4'-sulfophényl) azo]-2-naphtol

La sensibilité pour la mesure de I’effet du mélange est optimale lorsque les vitesses des

deux réactions sont maximales, c'est-a-dire pour un pH d’environ 10.

C’est pourquoi les réactifs sont dissouts dans un milieu basique tamponné qui possede
d’une force ionique I = 444 4 (mol.m'3). La solution soit thermostatée a 298 (K) pour obtenir
de bonnes conversions (J. R. Bourne et al., 1990). Dans ces conditions, les constantes de

vitesse de cette réaction sont:

kio =921 (m*.mol s
kip = 12238 (m’.mol™s™)
kop = 1,835 (m’.mol™s™)
koo = 22,25 (m’.mol s

ks = 125 (m*.mol s
Ou

lo  :réaction de formation de o-R

Ip  :réaction de formation de p-R

20  :réaction de formation de S a partir de p-R
2p  :réaction de formation de S a partir de o-R

Les vitesses réactionnelles du systeme de couplage diazoique a cinq réactions peuvent €tre

exprimées avec les équations suivantes:
A = (= kio — kip)[A][B]
18 = (= K10 — Kip)[A][B] — kop[0-R][B] - kao[p-R][B] - k3[C][B]
IoRr = Kio[A][B] - kop[0-R][B]
pr = Kip[A][B] - kao[p-R][B]
rs = kop[0-R][B] + ko[p-R][B]
rc = - k;[C][B]
ro = + ks[C][B]
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La distribution de produit de la partie compétitive consécutive (Xs) a pour expression:

~ 2C
2C+C, o +C,  +C

S
Q

Equation 1
Expérimentalement, 1’indice de ségrégation est déterminé par analyse des concentrations

des produits obtenus au spectrophotometre, apres consommation complete du réactif limitant.
Dans le cas d’un bilan de matiére a deux réactions, I’indice de ségrégation X est défini en
considérant que Cg = Co.r + Cpr = Cpr
,  2Cq
ST 2C+C,

Il existe d’importantes différences entre I’ancien (un seul composé R) et le nouveau
schéma (0-R et p-R), qui ne sont valables que pour Xgs < 0,4 : les constantes cinétiques sont
différentes et les coefficients d’extinction molaire nécessaire a [’analyse par

spectrophotométrie sont plus précis.

Ces différences ne sont pas significatives pour 0,15 < Xs < 0,25. En revanche pour un Xg <

0,15 une corrélation empirique permet de relier les deux schémas :
Xs=0,884 X's + 0,0203
Pour le schéma (0-R et p-R), la distribution de produit (Xgq) a pour expression :
X, = S
¢ 2C3+C, +C, , +C,

Equation 2
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2.3.4  Caractéristiques des réactions de couplage diazoique

Les réactions de couplage entre I1-naphtol et acide sulphanilique diazoté ont des

caractéristiques suivantes (J. R. Bourne et al., 1992) :

Elles sont rapides : la premiere réaction est quasi-instantanée et le temps caractéristique
de la seconde réaction est inférieur a 1,6 (ms), ce qui est du méme ordre de grandeur
que le temps de micro-mélange. Dans ces conditions, un état de ségrégation partiel peut
apparaitre.

Elles sont irréversibles : le mécanisme réactionnel et les cinétiques de ces réactions
sont relativement connus. Elles sont du second ordre.

Une analyse quantitative des produits de réaction peut étre réalisée simplement par
I’analyse spectrophotométrique d’absorption. Connaissant les coefficients d’extinction
des produits R et S, I’analyse spectrophotométrie permet de déterminer leur
concentration. Etant donné que I’isolement des composés R et S est difficile, ces
coefficients doivent subir des réajustements.

Les conditions opératoires sont strictes : le pH, la température et les concentrations sont
imposées. La distribution des produits est sensible aux valeurs initiales de pH et a la
qualité du tampon utilisé.

Les précédentes recherches ont montré que la dégradation de S avec le temps s’observe
essentiellement en présence d’un exces d’ion azonium et a forte température. Des
réactions parasites s’observe quand R et S sont concentrés.

Les cinétiques des réactions obtenues sont remises en question par différents auteurs.
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2.3.5 Solubilité des réactifs

Dans ces conditions opératoires, la solubilité de I’acide sulfanilique diazoté est d’au moins
70 (mol.m'3). Pour le 1-naphtol, des solubilités de 0,3 (rnol.m'3 ) (Lauer, 1937) et 9,09 (mol.m"
3) (J. R. Bourne et G. Tovstiga, 1985) dans I’eau distillée a 25 (°C) ont été publiées. Pour le 2-
naphtol, des valeurs de 0,536 (mol.m'3) (K. Lauer, 1937) et 5 (mol.m'3) (J. Knox et M. B.
Richards, 1919) dans I’eau distillée a 25 (°C) ont été publiées. Il est donc recommandé que la

somme des concentrations des naphtols ne doive pas excéder 5 (mol.m™).

- N

Ya Ratio molaire 1-naphtol / acide sulfanilique diazoté

BO

&= Neo Ratio molaire 2-naphtol / 1-naphtol

A0
Quand y5 > 1, S se forme a faibles rendements dans le régime chimique.

Dans des mélangeurs efficaces, le couplage entre 1-naphtol et I’acide sulfanilique diazoté
est tres rapide par rapport au deuxieme couplage (J. R. Bourne et al., 1992). Dans ce cas le
schéma réactionnel peut donc étre simplifié a deux réactions ou les 1-naphtol et 2-naphtol

réagissent avec 1’acide sulfanilique diazoté.
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2.3.6  Détermination des conditions de mesure de micro-mélange

Cette méthode de mesure est bien documentée en réacteurs fermés. En revanche, pour I’étude
en réacteurs ouverts, les données scientifiques sont plus rares. C’est la raison pour laquelle
I’étude expérimentale de cette méthode est basée sur les protocoles des systemes fermés

adaptés pour les systemes ouverts.
Afin de réaliser cette adaptation, deux problemes majeurs doivent €tre traités :

Probléme de sensibilité : 1.’indice de ségrégation doit rester constant et varier faiblement en

fonction des conditions de mélange (débit volumique du réactif pour un réacteur continu)

Probléme de mesure : Une dilution de 1’échantillon a mesurer n’est pas envisageable pour
une mesure en continu. Or, la valeur d’absorbance doit rester dans la gamme de mesure de la

spectrophotométrie.

L’état de micro-mélange établi: Afin d’¢liminer la possibilité de détermination des
gradients de concentrations macroscopiques, il est important que I’état de micro-mélange soit
établi. Pour un systéme continu, il faut donc réaliser une mesure de la distribution des

produits pour différents rapports de débits des écoulements principaux et le secondaire&.
B

Un débit de B trop important par rapport a celui de A provoque localement de forts gradients
de concentration et une formation importante de S et donc un indice de ségrégation important
de S. Si le débit de B diminue, I'indice de ségrégation diminue progressivement jusqu’a
atteindre une valeur minimale au dela de laquelle la phase de macro-mélange devient rapide
devant la vitesse de 'injection de B et par conséquent la valeur de I’indice de ségrégation

n’évolue plus. Le processus est alors entierement contr6lé par le micro-mélange. Cette valeur

limite de rapport de débit est appelée rapport de débit critique [&J . Le rapport de débit
critique

B

critique doit étre déterminé pour chaque jeu de concentration et chaque géométrie. Ce rapport
de débit critique doit étre déterminé dans les conditions de mélange les plus défavorables,
c’est-a-dire, dans un systeme en continu, au nombre de Reynolds le plus faible possible. Pour
que le réacteur ouvert soit efficace a un temps de séjour fixé a t, il faut une géométrie ayant
un temps caractéristique de micro-mélange t,, inférieur au temps caractéristique de la réaction

tr.
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Le modele de Bourne peut €tre utilisée jusqu’a Xs = 0,4 ; au dessus de cette valeur, la
méthode de réaction n’est plus valide. La limite basse est Xs = 0,1, en dessous de cette valeur,
les concentrations en colorant sont trop faibles pour pouvoir étre mesurées précisément (J. R.

Bourne et al., 1990).

Dans le cas de I’étude de mélange a 1’échelle microscopique au sein de I’OPR, ce rapport de
débit de A et B a été rapporté au rapport de volume de A et B : VA/Vp. L’évolution de I'indice

de ségrégation a été donc étudiée en fonction de débit de mélange réactionnel.

3. Modele de Micro-mélange de I’OPR

L’injection d’un second fluide réactif dans un premier fluide s’effectue via un petit orifice
situé sur la premiere cellule de ’OPR. La flexibilit¢ de ce réacteur permet néanmoins
I’injection du second réactif en de multiples zones, afin, par exemple, d’améliorer la
productivité du procédé. Il est donc primordial de vérifier de quelle maniere les réactifs se
mélangent. L.’étude du micro-mélange a été réalisée par I’ Université de Chalmers, le GRETh
et BHR. Nous ne présenterons ici que les principaux résultats servant a la mise en place du
modele. Les résultats obtenus par Chalmers montrent que le micro-mélange est obtenu

rapidement, ce qui correspond 4 3 ou 4 cellules de I’OPR dans le cas d’un débit de 50 (1.h™).

Pour décrire le mélange, plusieurs modeles phénoménologiques, comme le modele
d’incorporation (R. David, 1987), existent. Certains décrivent le micro-mélange comme un
processus limitant unique, d’autre, plus élaborés, font intervenir un enchainement de plusieurs
processus €lémentaires. Dans tous les cas, la validit¢ de ces modeles ne dépend pas
uniquement du réacteur et du systéme d’injection mais aussi des propriétés des réactifs. Le
model IEM, Interaction Echange avec la Moyenne, (J. Villermaux, 1995), tient compte de
I’interaction avec échange de moyen. Il consiste a relier un environnement moyen a un
environnement réel d’un agrégat de fluide. Or le bilan de matiere peut €tre écrit sur un
constituant A; d’un agrégat. Ce modele est phénoménologique et ne se déduit pas des

mécanismes physiques de mélange.

Ces modeles (D. Schweich, 2001) ne permettent pas de prédire les performances de
I’appareil dans le cas de limitations liées au micro-mélange. L.’outil idéal reste théoriquement
la CFD (Computational Fluid Dynamic), sous réserve que des modeles de turbulence adéquats

soient employés.

L’objectif est donc de trouver un modele du type "modele a compartiments", suffisamment

simple et réaliste, pour décrire les résultats de réactions tests de micro-mélange dans I’OPR.
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3.1 Extension du modéle a deux zones utilisé pour un réacteur parfaitement agité

Il s’agit d’une approche simple qui consiste a considérer un réacteur agité continu comme
composé d’une zone en ségrégation totale (Xs; = 1) (ou les agrégats ne sont pas mélangés et
la réaction chimique n’a pas lieu) et d’'une zone complémentaire en micro-fluide (X, = 0)
(ou la réaction chimique a lieu). Les volumes de chaque zone, ainsi que les débits qui les
alimentent, sont reliés entre eux par le rapport a, de telle maniere que ces zones ont le méme
temps de passage (Voir figure 2). a est le "rapport de micro-mélange" (Equation 3) et est relié
au temps de mélange. Plus a est grand, plus le mélange est efficace (D. Schweich, 2001).
Dans un réacteur agité mécaniquement, o est couramment compris entre 1 et 10. La présente

le schéma de principe du modele choisi « modele a deux zones ».

Ségrégation totale : X, = 1
\ Vsegreg

Qségrégé ‘
I
Ll

a/(1+a) DL

Qmicro

1/(1+a)

Micro-fluide : X, =0
Vmicro

Figure 2: Modéle a deux zones représentant le micro-mélange

o= —X =2
1-X,
Equation 3
Ou

o: Rapport de micro-mélange
Xseg Indice de ségrégation
Ségrégé : Zone sans réaction
Micro : Zone a I’intérieur de la quelle la réaction chimique a lieu
Q: Débit du mélange réactionnel
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Le rapport des volumes de la zone ségrégée et micro-fluide peut €tre décrit par les équations
suivantes :

V.
__ ' micro _
o= \Y et Vtotal - Vsegreg + micro
seg
Vmicro — Vmicro — a
Vtotal Vmicro + Vsegreg 1+ a
Vsegreg _ Vsegreg _ 1
Vtotal Vmicro + Vsegreg 1 +a

Les deux zones de ségrégation totale et micro-fluide ayant le méme temps de passage, il
vient :

segreg _ tOtdl ( + a)

segreg - / /
I+a I+a

total

mlcro _ total ( 1+ 0,)

rmcro - / /
1+a 1+ o

total
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3.2 Modeéle a deux zones, bilan de matiere

Traitons le cas d’une réaction simple d’ordre partiel 1 par rapport a A et B en phase

liquide, ayant le schéma réactionnel suivant :
A+B—>C
Ou

r=kC,C,

Cp =Cy —C X, =C,(M-X,)

Co
SoitM = c M : Exces steechiométrique de B par rapport a A
A0

Agrégats
sans mélange

A qsegre
Oo.o <g:

\ qmlcro
B

Figure 3 : Modéle a deux zones, cas d’une réaction chimique

Pour un RPA en régime permanent divisé en deux zones (Figure 3), le bilan de mati¢re dans

le volume mélangé s’écrit :
qmicrOCAO - kCACBV

micro = q micro C A

qmicro (CAO _CA) :k CAC lecro

(C,,-C,)=kC,Cpr=kC3,(1-X,)M-X, )t

X, =kC,,(1-X,)M-X,)t
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kC,,t=Da
Da: Nombre de Damkohler
T: Temps de passage dans le réacteur  (s)

Xi-X, (1+M—L)+M=0
Da

Equation 4
Le taux de conversion X, (solution de I’Equation 4) n’est pas une fonction du rapport de
mélange o dans la zone mélangée puisque le temps de passage est le méme dans les deux
zones (mélangée et ségrégée). Par contre, la valeur moyenne du taux de conversion global en

sortie du réacteur (point de mélange) est donnée par I’'Equation 5 qui dépend du rapport de

mélange o.
- _ o 1 . .
XA - 1+a A micro + 1+a Xsegreg ,» XA segreg — 0@l Il’y apas de réaction)
= (04
XA = 1+ a XAmicro
Equation 5

En effet a n’est pas une caractéristique intrinseque du mélange mais dépend de la réaction
mise en ceuvre. Donc a priori a est inconnu; en pratique, il déduit de la valeur moyenne de X,

mesurée en sortie du réacteur réel.

X

A mesurée

o=
X

A micro A mesurée

Equation 6

S1 XA mesurée = XA micro alors a — oo,

Le modele que nous proposons pour décrire le micro-mélange au niveau de 1’injection des
réactifs au sein de I’OPR est un modele a deux zones étendu d’une cascade de RPA. Ce choix
suppose que la ségrégation diminue de facon linéaire avec le nombre de cellules de I’OPR

ainsi qu’avec le débit du mélange réactionnel.
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3.3  Modele de micro-mélange, bilan de matiere pour une cascade de RPA

La généralisation du modele a deux zones pour une cascade de RPA en régime transitoire

(permettant de caractériser le micro-mélange) est représentée dans la Figure 4.

Vi’ e, vV (4101 VJ,1
i Cit ™, G Cainy,1
> ><] >
Ciioty
>

Figure 4 : Modéle de micro-mélange a deux zones pour une cascade de RPA

Ou 0L1=%+oc et O, :%+a

La combinaison de deux zones constitue un RPA (une cellule) reliée en série aux autres

RPAs pour former une cascade représentante la structure de I’OPR.

Vopr = z Vi

Les réactifs, injectés a concentration constante en entrée de I’OPR, entrent dans les deux
zones de la premiere cellule. Le fluide sortant de la zone ségrégée est obtenu par mélange du
fluide d’entrée avec le contenu de la zone, sans qu’il n’y ait eut réaction entre les réactifs. Le
fluide sortant de la zone micro-fluide est obtenu par mélange du fluide d’entrée avec le
contenu de la zone, avec réaction entre les réactifs. Les fluides issus de chaque zone se
mélangent au point de mélange. C’est ce fluide qui entre dans les deux zones de la 2°™
cellule.

En considérant les deux zones, le bilan de matiere global sur tout le systeme en régime

transitoire s’écrit de la fagon suivante :

Vi =%+0t'vl+%+ot'v2

¢ Bilan de matiere global sur tout le systeme pour la zone 1 :

dC;
1 . n — . n S1
Ao QCEER = ) QG+ Vimg
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¢ Bilan de matiere globale sur tout le systéme pour la zone 2 :

dC;
a . n = . n S2
Ao QEEL=H, " QCH+V,
Oou
CE : Concentration en entrée du réactif n
C;‘ 1 Concentration en sortie (de la zone 1) du réactif n
ng : Concentration en sortie (de la zone 2) du réactif n

1 <n <nb constituant
Dans le cas de la réaction de Bourne, nous avons 7 constituants :
1 2 . 3
A+B——o0-R
12 . 4
A+B—2 3p-R
3 2 . 5
o— R+ B—— S
4 2 . 5
p—R+B—X 5§
6 2 L 7
C+B—X5Q

¢ Bilan de matiere au point de mélange :
1 a

C . +
1+ocQ 4

Qci = QCi,z

C - Ci’1 + ocCL2

i

1+a

¢ Bilan de matiere pour la cellule i+1 :

Pour la zone 1

dC’.
1 .OC™ —1 .OC™ b G208
%4_ a QCi 1, = %_,. o QC(i+1),1 +V, dt

Pour la zone 2

n

dC}
o . n —q . n (1+1),2
%4_ a QCi 1, = %_,. o QC(i+1),2 +V, dt

(mol.I'")
(mol.I'™"
(mol.I'™"
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Xs

4. Résultats de simulation de modele de micro-mélange

Dans un premier temps les informations trouvées dans la littérature (J. R. Bourne et al.,
1992) ont été utilisées comme données d’entrée dans le modele. Ces informations ont permis
de mieux comprendre le comportement de ’OPR en cas de micro-mélange. Par la suite nous
étudions I’influence des parametres o (rapport de mélange), V (volume réactionnel) et Q
(débit réactionnel) sur I’évolution de I’indice de ségrégation (indicateur de 1’état du mélange).
En plus de ces parametres, les concentrations d’entrée ont une influence non négligeable.

Tout d’abord, la sensibilit¢ de 1’indice de ségrégation par rapport a J (nombre de
mélangeurs) a été vérifiée.

Les figures 5 et 6 présentent respectivement 1’évolution de Xg et Xq en fonction du débit

du mélange réactionnel.

100

0.6 0.5
A
| ° e J=15 Q J{
0.5 04 | P! g
R oJ=45 Q
0.4
o R aJ=3 0.3
[¢]
0.3 o a b3 02 |
02 | o :; : eJ=15
o1 0.1 o J=45
1 AaJ=3
0.0 : : : : 0.0 ‘
0 20 40 60 80 100 0 20 40 60 80
Q(.h™ Q(Lh™
Figure 5 : X5 = f(Q), influence de J Figure 6 : Xy =f(Q), influence de J

Ou la concentration initiale de B (Cgp) vaut 0,002 (mol.l'l), le rapport des volumes A et B
Va/Vg estde 50, ya = 1,2 et { =1 (ya= Nao/Npo et { = Cco/Cao). Les données de la littérature,
traitant généralement des réacteurs fermés, donnent des concentrations initiales, qui

deviennent ici les concentrations en entrée de I’OPR, qui est un réacteur continu.

Ces résultats montrent que: la fonction Xs = f(Q) est décroissante tandis que Xq = f(Q) est

légerement croissante (de 0,37 a 0,44).

Avec J = 3, les valeurs plus élevées de Xg sont obtenues.
aJ=3,Xs=0,557210 (Lh™") et 0,244 2 100 (Lh™") et
aJ=45Xs=0,518210 (Lh™) et 0,177 2 100 (1.h™") sont obtenus.
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Comme il a été précédemment expliqué, le modele de Bourne n’est plus valable pour des
valeurs €levées de Xs. L’augmentation de J peut alors permettre non seulement d’obtenir des

valeurs plus faibles en Xg mais aussi de voir I’évolution des concentrations des réactifs dans
I’espace.

L’influence de a (rapport de micro-mélange) et le volume de mélange doivent aussi pris en
considération.

Nous allons donc étudier la sensibilité de I’évolution de Xg en fonction de o (Figure 7).

0.6

0.5 1
0.4 e
0.3 1 ° o

Xs

0.2

0.1

0 ‘ ‘ ‘
0 5 10 15 20

alfa

Figure 7 : Influence de a sur I’évolution de Xg

Ces résultats sont obtenus avec les mémes concentrations trouvées dans la littérature et
détaillées précédemment (J. R. Bourne et al., 1992). Si le débit est fixé a 50 (l.h'l) etJ =3
pour un volume de 0,0027 (1), quand a varie de 0,1 a 15, Xg varie de 0,545 a 0,304. o diminue
donc avec un accroissement de Xg (Tableau 1). Les valeurs de oo = 0,1 et J = 3 sont donc

fixées pour les simulations.

a 0,1 0,5 1 2,5 10 15

Xs | 0545 0,392 0346 0,324 0,305 0,304

Tableau 1 : Evolution de X en fonction de a
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Ensuite pour a = 0,1, I'influence du volume réactionnel a été vérifié (avec les mémes

concentrations) (Figure 8).

0.7
0.6
0.5
0.4
0.3
0.2 1
0.1 4

Xs

0 0.05 0.1 0.15 0.2 0.25 0.3

volume (l)

Figure 8 : Influence de volume réactionnel sur Xy

Des valeurs faibles de X sont obtenues quand le volume réactionnel diminue. Cette évolution

est résumée dans le Tableau 2.

volume 0,000027 | 0,00027 | 0,0027 | 0,027 | 0,27

réactionnel (1)

Xs 0,091 0,225 0,545 0,66 0,66

Tableau 2 : Evolution de X en fonction de volume réactionnel

Ensuite, I'influence du débit sur Xs et Xq a été étudiée.

0.7 0.50
7 1
06 0.40
0.5 A
o 041 >2 0.30 -
< 031 0.20 -
0.2 ]
0.10 A
0.1 4
0-0 T T T T T T T 0'00 T T T T T T T
0 20 40 60 80 100 120 140 0 20 40 60 80 100 120 140
Q(Lh™ Q(Lh
Figure 9 : Influence de diminution de débit sur X Figure 10 : Influence de diminution de débit sur X,

Les Figure 9 et 10 présentent ces résultats. La diminution du débit a donc pour effet une

augmentation de I’indice de ségrégation.

Quand le débit diminue de 8 (l.h'l) a2 (l.h'l), Xs augmente de 0,594 a 0,648 et Xq varie de
0,351 a 0,336.
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Par la suite, I’'influence du rapport des concentrations d’entrée sur I’indice de ségrégation a été

étudiée. Une autre série de simulation a alors été effectuée. Les données d’entrée pour ces

simulations ont été trouvées dans la littérature (J. Baldyga et al., 1994).

Il s’agit de : Cgp = 0,06 (mol.l'l), Va/Vg =175, Naoo/Ngg=1,2

Premierement, I’influence du rapport Cco/Cap a été étudiée. Les résultats sont illustrés dans

les Figures 11 et 12.

0.7
06 | —e— CC0=CAD
05 —a— CC0=3CAD
' —a— CCO=5CA0
0.4 |
>
0.3 |
0.2 4 N\‘\A\Rﬁ
0.1 !
0 : : : :
0 20 40 60 80 100
Q(Lh™

Figure 11 : Evolution de Xg, sensibilité a {

0.9

0.8 A

0.6

o 051
044 e
03 1 —e— CCO=CAO
0.2 4 — = 0C0=3CA0
0.1 1 —a— CC0=5CA0

0 ‘ ‘ ‘ ‘
0 20 40 60 80 100
Q(L.h")

Figure 12 : Evolution de X, sensibilité a {

D’apres ces résultats, I’augmentation du rapport de Ccy par Cao de 5 a 1 entraine une

augmentation (accentuée) de Xs et une diminution (accentuée) de Xq.

Pour un rapport de Cco/Cpp = 1 une diminution de Cgy de 0,06 a 0,03 (mol.l'l) a pour

conséquence une diminution (légeére) de Xs et une augmentation légere de Xq. Ces résultats

sont représentés Figure 13 et Figure 14.

0.7
06 | —e— CB0=0.06 (mol.l-1)
' —=— CB0=0.045 (mol.I-1)
0.5 4 —a— CB0=0.03 (mol.l-1)
0.4
]
>
0.3
0.2 1 \
0.1
0 ‘ ‘ ‘ ‘
0 20 40 60 80 100

Q(Lh™

Figure 13 : Evolution de X, sensibilité a Cgg
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Figure 14 : Evolution de X, sensibilité a Cgg
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4.1 Validation du modele avec les résultats de Alfa Laval (université de Chalmers)

Le comportement de I’OPR en cas de micro-mélange a été également étudié par
I’université de Chalmers. L’objectif de I’étude est d’identifier les performances de mélange a

I’intérieur du réacteur.

Cette étude est basée sur une approche de type Mécanique des Fluides. Ce type d’approche
consiste a mesurer des champs moyens et fluctuants de concentration et de vitesse analysés a
partir de la théorie de la turbulence. Le développement des moyens de calcul et de la
simulation des champs de vitesse et des concentrations en cuve agité débouchent a des

prédictions exactes de ces derniers tels qu’ils ont pu étre mesurés (Mahouast, 1988).

Le schéma réactionnel de couplage diazo (détaillé ci-dessous) et les données expérimentales

fournies par BHR ont été incorporés dans le modele CFD.

A+B——R
R+B—250Q

C+B—22-8§

Ou

A: 1-naphtol

B: Acide sulfanilique diazoté
C: 2-naphtol

Les simulations ont été effectuées a des valeurs de débit volumique (du flux principal)
comprises entre 12,5 et 100 (Lh™). Apres avoir fixé le flux d’injection & 1/3000 par rapport au
flux principal, la variation de 1’indice de ségrégation en fonction de vitesse moyenne du fluide
a été étudié. Pour cela, I’injection des réactifs A et C a a été effectuée a des concentrations

respectives de 0,02 et 0,08 (mol.l'l), le réactif B ayant une concentration de 30 (mol.l'l).
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4.2  Etude paramétrique du modeéle de micro-mélange

Afin de valider le modele de micro-mélange, basé sur le schéma réactionnel a cinq réactions
pour la réaction de couplage diazoique, nous avons comparé les résultats obtenus par ce
modele a ceux de ’université de Chalmers. Cette comparaison a pour objectif de caractériser
le micro-mélange dans I’OPR via I’étude de I’évolution de I'indice de ségrégation. Apres
avoir introduit les données de Chalmers dans le modele de micro-mélange, une étude
paramétrique de ce modele avec la réaction de Bourne a été effectuée. Ces parametres sont le
volume du mélange réactionnel V et le rapport des zones de ségrégation totale et micro-fluide

o.

1.0 —x S SE— %
0.9 1 \.K
08 - —x—v=135
07 | —A—-v=027
—=— v =0.0027
06 -
—e— v =0.000027
2 0.5
—A— v =0.0000027
0.4 -
03 -
0.2 -
0.1 -
0.0 : : : : ‘
0 20 40 60 80 100 120

Q(Lh™)

Figure 15 : Variation de X aux différents volumes de mélange réactionnel

La Figure 15 montre I'influence du volume réactionnel sur Xs. La géométrie du réacteur étant
un parametre assez important pour 1’identification de 1’état de mélange, cette figure montre

effectivement que pour des volumes importants, I’indice de ségrégation est élevé.

V) 0,0000027 | 0,000027 | 0,0027 | 0,27 | 1,35
Q(LhY Xs | 0283 0,6743 | 0064 | 0991 | 0,993
10 Xo | 0,005 0,0043 | 0,003 | 0,003 | 0,003
Qah’ Xs | 0054 0283 | 0,893 | 0985 | 0,99
100 Xo | 0,004 0,005 | 0,004 | 0,003 | 0,003

Tableau 3 : Sensibilité de Uindice de ségrégation au volume de mélange réactionnel
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Les simulations effectuées avec des volumes plus faibles donnent des indices de ségrégation
plus faibles. Les indices de ségrégations obtenus lors de chaque simulation (pour différentes

valeurs de volumes) sont donnés dans le Tableau 3.

a 0,00001 0,01 0,1 1 5 10

Q (b Xs | 0988 0924 | 0,797 | 0,674 | 0,674 | 0.674
10 Xo | 0.006 0,004 | 0,004 | 0,004 | 0,004 | 0,004

Q(h™ Xs | 0974 0.778 | 0473 | 0283 | 0271 | 0271
100 Xo | 0.006 0,004 | 0005 | 0,005 | 0,005 | 0,005

Tableau 4 : Sensibilité de ’indice de ségrégation au a
Le Tableau 4 présente les valeurs de Xs et Xq pour différentes valeurs de a, a deux débits

différents, 10 et 100 (Lh™).

Lorsque le débit diminue, la valeur de Xs augmente, cette augmentation étant inversement

proportionnelle a augmentation de a.

Nous avons pu comparer les résultats de simulation du modele de micro-mélange avec les
résultats d’ Alfa Laval en prenant en compte la géométrie du réacteur et le rapport de mélange

a.

Nous connaissons les concentrations d’entrée des réactifs A, B et C et le rapport du flux
d’injection par rapport au flux principal. Nous les avons introduits dans le modele de micro-

mélange avec la réaction de couplage diazo a cinq réactions.

0.7
- -+ - - Chalmers
o
06 1 : — o BHR
0.5 - B —se—— Nancy

Selectivité de S

0.0

0.0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7

Vitesse moyenne du fluide (m.s™)

Figure 16 : Validation du modéle micro-mélange avec les résultats d’Alfa Laval
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Les résultats sont présentés dans la Figure 16. Les valeurs de 1’indice de ségrégation obtenues
par le modele sont plus faibles que celles obtenues expérimentalement par Alfa Laval. Les
deux courbes (sélectivité de S = f(u)) suivent la méme tendance (Alfa Laval a utilisé€ le terme
de sélectivité de S par rapport au réactif B qui est identique a 1’indice de ségrégation de S Xs).
Dans les deux cas, la sélectivité de S diminue lorsque la vitesse moyenne du fluide principal
augmente. D’apres la littérature, pour des valeurs de sélectivité de S > 0,4, le fluide n’est plus
a I’état micro-mélange. De plus, les concentrations d’entrée choisies par Alfa Laval sont plus
élevées que celles données dans la littérature pour la réaction de Bourne. La différence entre
les deux schémas réactionnels (Chalmers et réaction de Bourne a cinq réactions) intervient
aussi dans la différence observée entre les résultats expérimentaux et obtenus par le modele.
Par ailleurs un doute existe sur les valeurs des concentrations utilisées par I’Université de

Chalmers, ces derniers n’ayant pas pu nous les confirmer de facon certaine.

Afin de pouvoir travailler dans le méme domaine de valeurs de 1’indice de ségrégation que
celui obtenu par Alfa Laval, nous avons fait les mémes simulations avec des concentrations
différentes en entrée, lesquelles influent sur la qualité du mélange. Pour effectuer ce choix de
concentrations d’entrée et leur influence sur 1I’évolution des concentrations en sortie, nous

avons employé le modele d’un réacteur batch en cas de micro-mélange.

4.3 Modele batch du micro-mélange

Afin de mieux comprendre I'influence de ces concentrations initiales sur I’évolution des
concentrations en sortie du réacteur, nous avons réalisé sur Excel un modele d’un réacteur
batch avec la réaction de Bourne. Le Tableau 5 illustre la sélectivité de S et Q par rapport a B

en fonction des concentrations initiales de A, B, et C.

(mol.I™)
CA() CB() CCO SS/B SQ/B
0,01 | 0,02 0,02 0,011 0,36
0,01 | 0,06 0,02 0,033 0,62
0,01 | 0,15 0,02 0,081 | 0,639
0,01 | 0,15 | 0002 | 0207 | 0,149
0,01 0,3 0,002 | 0334 | 0,139
0,2 0,3 0,01 0,159 | 0,043

A i A W N -

Tableau 5 : Influence des concentrations d’entrée sur la sélectivité de Q et de S
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Lorsque Cag et C restent constantes, une augmentation de Cpp entraine 1’augmentation de
Ss/s et Sqp. La diminution de Cco de 0,02 a 0,002 entraine la diminution de Sgp de 0,639 a
0,149 tandis que Sg/p augmente de 0,081 a 0,207.

Les valeurs des concentrations en sortie du réacteur batch pour la réaction de Bourne sont
rassemblées dans 1’Annexe V. Cette démonstration est limitée au choix de deux séries de
concentrations initiales en entrée du réacteur batch.

Ce modele nous a servi comme un outil d’étude d’un réacteur batch, a I’intérieur duquel la
réaction de Bourne est mise en ceuvre. Il nous a permis de mieux estimer le temps nécessaire
au réacteur pour atteindre son régime permanant et également de tenir compte de la rapidité
de la réaction.

La Figure 17 et la Figure 18 illustrent la validation du modele de micro-mélange avec les
résultats de Chalmers. La simulation effectuée avec le modele de micro-mélange a comme
données d’entrée :

Cag, Cgg et Ccg respectivement égales a 0,15, 0,3 et 0,001 (mol.l'l); o est fix€ aletle
volume réactionnel a 0,000027 (1).

Le choix des concentrations d’entrée a été effectué en ayant une connaissance de base de
leur influence sur Xs. La concentration Ccg est dix fois plus élevée que Cag et B est en exces

stoechiométrique par rapport a A, ce qui permet d’obtenir des valeurs élevées de Xs.

0.8

0.7 + ——o—BHR

0.6 | --a-- Chalmers

—e— Nancy
0.5 |

0.3
0.2

0.1

0.0 ‘ ‘ ‘
0.0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7

vitesse moyenne du fluide (m.s™)

Figure 17 : Validation du modéle de micro-mélange

(Evolution de Xs en fonction de la vitesse moyenne du fluide)
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L’évolution de X en fonction de u est identique pour le modele et les points de Chalmers

(Figure 17), quand des concentrations d’entrée différentes sont employées dans le modele.

0.6

—e— Chalmers

Selectivité de Q

Vitesse moyenne du fluide (m.s™")

Figure 18 : Validation du modéle de micro-mélange
(Evolution de Xy en fonction de la vitesse moyenne du fluide)

La Figure 18 représente I’évolution de Xq en fonction de la vitesse moyenne du fluide
réactionnel. Cette figure permet de comparer les résultats obtenus par le modele de micro-
mélange avec les résultats expérimentaux de BHR, ainsi qu’avec les résultats de CFD de
Chalmers.

Ces résultats, obtenus avec des concentrations d’entrée plus faibles, sont en accord avec
ceux de la littérature, ot Xq varie 1égerement avec le débit.

Chalmers a également obtenu une légere diminution de Xq lorsque la vitesse du fluide
réactionnelle augmente.

Il manque des données sur les cinétiques et le calcul de la sélectivité de S et de Q pour
valider ce modele avec les résultats d’ Alfa Laval.

Le schéma réactionnel de la réaction de Bourne (comprenant cinq réactions) introduit dans
le modele de micro-mélange est donc différent du schéma réactionnel introduit dans le modele

de Chalmers.
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5. Conclusion

Il est extrémement difficile de modéliser les phénomenes de micro-mélange. Ces
phénomenes dépendent en effet principalement de la facon dont les réactifs sont mis en
contact et non uniquement de parametres comme le temps de micro-mélange ou ’indice de
ségrégation. L’objectif de cette partie n’est pas de décrire finement les processus du micro-
mélange afin de simuler des réactions tres sensibles a ces effets, mais d’introduire dans le
modele de fonctionnement de base de I’OPR des équations qui permettent d’évaluer
qualitativement les effets éventuels. Le nouveau modele proposé permet une évaluation
qualitative de la conversion pour une réaction dont les temps caractéristiques sont de 1’ordre
de grandeur des temps de micro-mélange. Par contre, ce modele ne permet pas de simuler les
réactions pour lesquelles la composition du mélange final est sensible a la mise en contact des
réactifs. Par exemple, la position du tube de I’injection influe sur la mise en contact des
réactifs dans la premicre cellule de I’OPR. En revanche, elle ne modifie pas de facon notable

I’évolution de I’indice de ségrégation d’une réaction test en fonction des cellules de I’OPR.
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Conclusions et perspectives
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1.  Conclusions du travail réalisé

L’objectif de ce travail est de mettre au point un modele permettant de simuler le
fonctionnement d’un réacteur structuré de type échangeur a plaques hautes performances

développé par la société Alfa Laval. Le modele choisi est :

e Suffisamment flexible pour prendre en compte le coté tres modulaire de 1’OPR,
permettre de simuler I’ensemble des configurations possibles (Alternances de zones
de refroidissement en co- et contre- courants, injections multiples). Il est enfin un
outil de décision et de conception rapide pour un industriel.

e Suffisamment détaillé et représentatif pour simuler correctement les grandes
tendances de fonctionnement du réacteur et en particulier, les productivités et les
sélectivités de réactions de cinétiques connues et les évolutions des profils de
températures pour les réactions exothermiques.

e ]l prend en compte les principales caractéristiques d’écoulement et surtout de

transfert de chaleur du réacteur.

Afin de réaliser ce travail, nous avons dans un premier temps déterminé une structure de
base du modele par I'interprétation de mesures de Distribution des Temps de Séjours. Nous

avons notamment mis en évidence les zones de recirculation situées derriere les inserts.

Sur la base de ce modele, les bilans de matieres et de chaleur ont été écrits. En
particulier, les équations détaillées du coefficient de transfert de chaleur ont été prises en
compte. Pour la cinétique des réactions, le modele proposée a permis de simuler
correctement et rapidement les conversions et les sélectivités. Pour les réactions
exothermiques, le modele donne des tendances tout a fait correctes et permet de localiser
de facon assez précise les éventuels points chauds. Par contre, dans certaines conditions
opératoires, la valeur absolue du point chaud est surestimée. Nous pensons que le fait de
négliger le transfert axial dans la paroi solide entre le fluide réactif et le fluide caloporteur
est la principale raison de cet écart. D’autres part les mesures expérimentales pour des

températures supérieures a 100 (°C) sont peut étre aussi faussées en raison de 1’ébullition

de ’eau.
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Le modele a ensuite été utilisé pour évaluer les performances thermiques des différentes
configurations d’échange et I’influence des injections multiples. Ces simulations n’ont pas
pu étre comparées a des résultats expérimentaux mais ont permis d’étudier les tendances de

fonctionnement du réacteur.

2.  Conclusions générales

Scientifiquement ce travail a permis de développer un modele a compartiments détaillé
bien adapté a la modularité du réacteur et aux besoins d’une aide a la décision rapide lors
du dimensionnement et/ou de 1’estimation des performances. Nous avons apporté un soin
particulier a la prise en compte de I’ensemble des processus et en particulier a la
détermination initiale du modele d’écoulement afin de I’appliquer a un réacteur de
structure assez complexe. Nous pensons que ce type de modele reste plus adapté que la
CFD dans le cas de réacteurs dont la configuration peut €tre changée et dans lesquels de
nombreux processus peuvent rentrer en jeux. Ils montrent par contre leurs limites lorsque

certains processus locaux sont prépondérants comme la conduction thermique dans le

solide au niveau des points chauds.

La démarche que nous avons proposée pour interpréter les résultats obtenus avec des
réactions tests pour caractériser le micro-mélange est relativement originale méme si elle se
base sur une idée appliquée aux réacteurs agités. Elle propose une nouvelle alternative aux
modeles plus classique de type IEM. Uniquement appliquée a ce jour a une cuve agitée, en
considérant que le flux d’entrée est reparti entre une zone parfaitement micro-mélangée et
une zone de ségrégation totale, I’extension a une cascade est un moyen d’étudier le micro-
mélange d’un jet de réactif dans un réacteur tubulaire. Sur la base de plusieurs modeles de
ce type, une bibliotheque de modeles permettant d’interpréter les résultats de réactions tests

est envisageable.
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3. Perspectives concernant ’OPR et le travail de modélisation

Si la structure choisie pour le modele semble bien répondre aux attentes, les résultats
obtenus montrent que certains processus €lémentaires devraient €tre pris en compte. En
particulier, il semble que la dispersion thermique axiale dans la paroi entre le mélange
réactionnel et le fluide caloporteur doit tre prise en compte lors des réactions fortement

exothermiques.

Les inserts utilisés dans le pilote de laboratoire sont démontables. Ils sont constitués
d’un matériau dont la conductivité thermique n’est pas élevé. De ce fait les coefficients de
transferts de chaleur sont nettement inférieurs a ceux du futur réacteur pour lequel les
inserts seront emboutis ou brassés avec un matériau métallique. Il sera alors possible de
conduire la réaction d’oxydation du thiosulfate avec des concentrations et donc des

rendement plus élevés.

En vue de valider le modele il faut prévoir une campagne de mesures expérimentales
prenant en compte les différentes tendances de I’OPR. C'est-a-dire les injections multiples,
présence des zones de recirculation, 1’alternance de 1’écoulement de mélange réactionnel et

le fluide caloporteur ainsi que les phénomenes de micro-mélange.

Les performances globales obtenues avec I’OPR sont en particulier sa modularité
(possibilité d’injections multiples, possibilité de nombreuses configurations d’échange et
possibilité de controle local) en font un outil technologique tres intéressant pour 1’industrie

chimique.

La premiere réaction pourrait étre testée au dela des limites de solubilité afin de simuler
des réactions en mélanges gaz-liquide. Le principale avantage est de connaitre la cinétique
de la réaction ainsi qu’un un ky, facile a déterminer. La prise en compte de 1’aspect gaz-
liquide pourrait se faire en supposant une taille unique de bulles ou une distribution

préalablement déterminée.
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Enfin le travail a été réalisé avec des réactions tests qui ne sont pas d’un grand intérét
industriel. Une optimisation de la configuration de I’OPR pour une réaction d’intérét

industriel est nécessaire.

4. Perspectives scientifiques générales

N N

La démarche qui consiste a utiliser un modele a compartiments déterminé par des
mesures de DTS et a écrire les bilans de matieres et de chaleurs dans chaque cellule se
limite souvent a un modele de type mélangeurs en cascade. Nous avons essayé de montrer
a travers ce travail qu’en déterminant la structure du modele, il est a un degré de finesse
suffisant. L”approche proposée représente un bon compromis ainsi elle présente 1’avantage
de mieux percevoir I'influence des processus élémentaires. La sensibilité du profil de
température au nombre de cellules montre qu’il est possible d’améliorer cette démarche en
utilisant un nombre de cellules différents pour écrire les bilans thermiques et les bilans de
matiere, les dispersions étant a priori différentes. Cette voie nous semble intéressante dans
le cas de réacteur complexe pour lesquels ce n’est pas nécessaire de détailler et de

paramétrer la dispersion thermique axiale.

La démarche utilisée pour la caractérisation du micro-mélange semble assez innovante.
Le développement de ce type de modele permet une approche intéressante dans
I’interprétation des réactions tests de micro-mélange. Elle permet aussi une étude de
sensibilité des différents parametres et de « visualisation » du modele. Il peut étre
envisageable de définir une bibliotheque de modeles afin d’interpréter des résultats de

réactions tests.
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Notations et Symboles

facteur préexponentiel (loi d’ Arrhénius)

surface extérieure

surface d’échange

réactif

I-naphtol

acide sulfanilique diazoté

réactif

capacité calorifique molaire a pression constante
capacité calorifique du réacteur

concentration du constituant a I’entrée de I’OPR
concentration du constituant en sortie de I’OPR
concentration

computational fluid dynamic

diametre hydraulique

nombre de Damkdohler

différence de température logarithmique moyenne

distribution des temps de séjour
distribution des ages internes
énergie d’activation

épaisseur de la paroi

Epaisseur de I’ ailette

flux molaire

(variable)
(m%)
(m’)

(J.K ' .mol™
JK'kgh
(mol.I'™"
(mol.I'"

(m)

(K)

(J.mol ™"

(m)

(mm)

(mol.s'1 ou kg.s"l)

coefficient d’activité moyen, souvent déterminée a partir de la force ionique

fraction d’alimentation étagée
coefficient de transfert de chaleur, c6té OPR

(W.m2K"

coefficient de transfert de chaleur, c6té fluide caloporteur (W.m'Z.K'l)

Longueur de I’ ailette

enthalpie entrant dans I’OPR
enthalpie sortant de I’OPR

débit d’enthalpie

enthalpie de la réaction chimique
Mean Model

force ionique

nombre total de RPAs par trois passes
facteur de Colburn

constante d’équilibre

(mm)

()

()

(J.hh

(kJ mol ™ de constituant)

(mol.I'™"

constante de vitesse (dimension variable suivant 1’ordre de la réaction, la définition
de la vitesse et des concentrations)

constante cinétique du schéma réactionnel a 2 réactions
constante cinétique du schéma réactionnel a 2 réactions

masse

débit massique

= Cgo / v Cap, rapport stoechiométrique
nombre de moles

Nu=hdh/A

(mol.m>)'"S™!
(eq 1)

(eq2)

(kg)

(kg.h™h)

(mole)
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OPR

o-R 2-[(4'-sulfophényl) azo]-1-naphtol

p-R 4-[(4'-sulfophényl) azo]-1-naphtol

p pression (Pa)

Pe critere de Peclet

Pc productivité de C (kg.m'3.s'1)
Pr critere de Prandtl

q puissance recue (W)
Qgq débit volumique (m3.s'1)
Qn débit massique (kg.s’l)
Qfluide caloporteur débit volumique du fluide caloporteur (m3.s'1)
Qréactionner ~ débit volumique du mélange réactionnel (m3.s'1)
Qrotal débit volumique total dans la cascade de RPA (m3.s'1)
QA/Qs rapport des débits des écoulements principaux et le secondaire

(Q'A/QB)critique

(0] quantité de chaleur a échanger (W.s'l)
Q 1-[(4'-sulfophényl) azo]-2-naphtol

Ij vitesse de réaction (mol.m'3.s'1)
R débit de production chimique (mol.m™.s™")
R =11/ Cy, vitesse de réaction réduite

R constante des gaz parfaits JK
R ancienne définition de I’isomere monoazo (p-R)

Re/a = n¢/nap, rendement opératoire de la production de C a partir de A
Re critere de Reynolds

RPA réacteur parfaitement agité

RPAC réacteur parfaitement agité continu

S 2,4-bis[(4'-sulfophényl) azo]-1-naphtol

Sk, Sm Surfaces d’échange (réelle et morte) (mz)
Sailette Surface de 'ailette (mz)
Sech Surface d’échange (mz)
Sciasm = sélectivité de C ou S par rapport 2 A ou B

Sk surface d’échange réelle (mz)
S surface d’échange morte (m?)
Sp surface de passage (m?)
Sp section c6té OPR (m)

t temps, temps de calcul (s)

tm temps de mélange (s)

te temps caractéristique de la réaction (s)

ts temps de séjour (s)

To température a ’entrée des différents points d’injection (K)
Tc, Ttiide caloporteur température caloporteur (K)
T température caloporteur a I’entrée de I’OPR (K)
T¢ température caloporteur sortie de I’OPR (K)

TS V™ température caloporteur sortie du volume mort (K)
Tréaction, TR température réactionnelle (K)

T action  température réactionnelle a I’entrée de I’OPR (K)

T ¢actio température réactionnelle en sortie de ’OPR (K)
TS(Vm)rémon température réactionnelle sortie du volume mort (K)
TRmax température maximale obtenue avec la 3™ réaction (K)

Open Plate Reactor

débit critique
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X Amesurée
X

Amicro

X's

indice total ségrégé

différence de la température caloporteur et réactionnelle
différence de température entrée et sortie
coefficient de transfert de chaleur global

énergie interne

vitesse moyenne du fluide a I’intérieur du réacteur
volume réactionnel du réacteur

volume mort

volume réel ou le volume du réacteur

débit massique ou molaire

taux de conversion

conversion de A

(K)

(K)

(W.m2K™"

)

(m.s'l)

(m’)

(m?)

(m’)

(kg.s'1 ou mol.s’l)

valeur moyenne de la conversion de A mesurée en sortie du réacteur

valeur moyenne de la conversion de A de la zone micromélangée

indice de ségrégation

indice de ségrégation de S ou sélectivité de S

indice de ségrégation de Q ou sélectivité de Q

indice de ségrégation de S (ancienne réaction de Bourne)

y = Quantite de B transforméenS - qag yn réacteur batch (réaction de Bourne)

Quantité initiale de B

Symboles grecs

rapport de I’espace mort avec 1’espace réel, rapport de micromélange

taux de dissipation d’énergie
conductivité thermique du fluide
conductivité thermique
conductivité thermique

viscosité dynamique

coefficient stoechiométrique
masse volumique

temps de passage dans I’OPR

Ratio molaire 1-naphtol/acide sulfanilique diazoté
Ratio molaire 2-naphtol/1-naphtol

initial

2-[(4'-sulfophényl) azo]-1-naphtol
4-[(4'-sulfophényl) azo]-1-naphtol
2,4-bis[(4'-sulfophényl) azo]-1-naphtol
1-[(4'-sulfophényl) azo]-2-naphtol
réaction de formation de o-R

réaction de formation de p-R

réaction de formation de S a partir de p-R
réaction de formation de S a partir de o-R

(Wkgh)

(W.m?' K"
(W.m K™
(W.m' K"
(kg.m'l.s'l)

(kg.m™)
(s)
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injection
m

micro

R

S

segreg
simu

T

tot

Vmort’ Vm
Vréel
Vtotal

Z

Jcell
Jeelll
Jcellll

courant principal dans la I?re passe
courant principal dans la 2™ passe
courant principal dans la passe
injection a la 2°™ passe

injection a la 3°™ passe

caloporteur

entrée

constituant

numéro de Réacteur Parfaitement Agité (RPA)
débits ou concentrations d’injection
mort, massique

zone de micromélange

réacteur, réactionnel, réel

sortie

zone de ségrégation

simulation

total

total

volume mort

volume réel

volume total

distance relative par rapport a I’entrée de I’OPR
nombre total des cellules 17 passe
nombre total des cellules 2™ passe
nombre total des cellules 3™ passe

3éme

(%)
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Annexe 1

L’objectif de cette annexe est de présenter I’évolution de la solubilité de 1’acétate d’éthyle dans
I’eau. La solubilité maximale de I’acétate d’éthyle dans I’eau est de 8,7 (g) pour 100 (g) d’eau a 20
(°C) (Figure 1). L’eau et I’acétate d’éthyle forment un azéotrope qui boue a 70,4 (°C) et qui
contient 8,5 (% en poids) de I’eau. L’acétate d’éthyle pur boue a 77,1 (°C).

La Figure 1 représente la solubilit¢ de I’acétate d’éthyle dans I’eau en fonction de la

température.

0.10
0.09 1 o
0.08 -
0.07 -
0.06 -
0.05 -
0.04 -

0-03 T T T T T
290 300 310 320 330 340 350

Température (K)

Solubilité (mol.I'")

Figure 1: La solubilité de l'acétate d'éthyle dans l'eau
La solubilité de I’acétate d’éthyle dans 1’eau diminue quand la température augmente et elle est

exprimée par la relation suivante :

y=-0.0005x +0.2315

Ou

y : Solubilité de I’acétate d’éthyle
x : Température

Cette figure montre que pour une variation de la température de 293 a 343 (K), la solubilité de

I’acétate d’éthyle varie de 0,0876 a 0,0624 (mol.l'l).
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Annexe 11

Cette annexe montre le résultat de simulations de I’OPR dans le cas d’un fonctionnement simple
d’échange de chaleur entre un fluide froid et un fluide chaud. Elle permet aussi de voir I’influence
du coefficient de transfert de chaleur utilisé dans les simulations. La Figure 1 et la Figure 2
permettent de comparer les résultats obtenus avec une valeur constante du coefficient d’échange et
la corrélation semi-empirique du coefficient d’échange établie par le GRETh. Les résultats
présentés dans ces deux figures sont ceux de deux expériences de transfert thermique, dans

lesquelles de 1’eau est utilisée a la place du fluide réactionnel.

Pour la premiere expérience :

Qﬂuide caloporteur = 1480 (l.h-l),

Thuide caloporteur — 290,23 (K),
eau = 49,4 (Lh™h),

Tew = 322,15 (K).

Le modele de fonctionnement de base de I’OPR est alors uniquement basé sur les équations de

transfert de chaleur, les réactions n’étant pas prises en compte.

Tempéraute (K)

0 20 40 60 80 100
Distance (%)

e Résultats expérimentaux
————— Coeff_échange a 1482.69 (W/m2.K)
Sous programme Coeff_échange

Figure 1 : Influence du coefficient d’échange de chaleur global

sur les résultats de simulation, Qpyize catoporteur = 1480 ( Lh! )
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La Figure 1 montre I’évolution de la température du mélange réactionnel (ici I’eau chaude) en
fonction du pourcentage de la distance parcourue dans I’OPR (le pourcentage de distance
parcourue dans I’OPR est la distance relative par rapport a I’entrée de 1’OPR). Elle montre que
I’utilisation de la corrélation proposée par le GRETh permet un meilleur accord avec les résultats

expérimentaux (ronds noirs) que 'utilisation d’un coefficient de transfert constant.

Température (K)

0 20 40 60 80 100
Distance (%)
e Résultats expérimentaux

—————— Coeff_échange a 1337.51 (W/m2.K)
Sous Prog. Coeff_échange

Figure 2: Influence du coefficient global d'échange de chaleur

sur les résultats de simulation, Quuize catoportenr = 493 ( l.h'l)

La Figure 2 présente 1’évolution de la température de I’eau chaude avec :

Qfluide caloporteur = 493 (Lh™h,
Ttluide caloporteur = 290,66 (K),
Qean = 49,34 (Lh™"),
Teau = 322,65 (K).

La comparaison entre résultats expérimentaux et les résultats issus des simulations avec le
coefficient d’échange constant pour un débit plus faible et celui obtenu par le GRETh amenent a la

méme conclusion que la simulation précédente.

187



Annexe 111

La meilleure compréhension des différents modeles de I’OPR (modele de fonctionnement de

base de I’OPR, modele de volume mort de I’OPR et modele des multiples injections de 1’OPR)

devient possible a I’aide des exemples donnés dans cette Annexe.

1. Modeéele de fonctionnement de base de I’OPR, écriture de bilan de matiere et de chaleur

1.1 Exemple de ’écriture de bilan de matiere pour 2 réacteurs dans la cascade de RPAs :

Supposons que nous ayons seulement deux réacteurs dans la cascade de RPAs. Pour une

réaction du premier ordre A — B en phase liquide, un systeme a quatre équations devra donc étre

résolu en écrivant le bilan de matiere de la fagon suivante :

CZA Cla 2y
1
Cs | i=1 | .C8 | i=2 | C%

Figure 1 : Exemple d’écriture du bilan de matiére pour 2 RPAs en série

. 0 2 N 2 0
Au premier RPA, C'p étant égal a zéro et C'4 ayant une valeur constante, nous avons :

Pour A

Pour B

Au deuxieme RPA, nous avons :

Pour A

Pour B

M—kCl :&
T A dt

el 1

CB+kC}3=dCB

T dt
C\-Cl e _dC}
T A dt
C}B—CZB_FkCZB:dCZB
T dt
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1.2 Exemple de bilan énergétique pour 3 RPAs:

Si nous considérons qu’il n’existe que trois réacteurs dans la cascade de RPA, avec une réaction

du premier ordre A — B, il y aura six équations de bilan énergétique a résoudre.

3
0 1 2
C A C A C2A C3A
0 1
C B C B C B CSB
TO . 1 . T2 L. . T Sacti
réaction 1=1 T réaction 1=2 réaction 1=3 reaction

Figure2 : Exemple d’écriture du bilan de chaleur pour 3 RPAs en série

Sii=1:
0 1 0 1 1 1 dTrléaction
ql = (chp) (Tréaction - Tréaction ) + VR k(jA(jBAH + (me) dt
Sii=2:
1 2 1 2 2 2 dTrf’:action
q2 = (chp) (Tréaction - Tréaction ) + VRkCACBAH + (me) dt
Sii=3:

d1?
43 = Q)" (Tiion = T ) + VieKCLCRAH + (meg) —sten
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1.3 Exemple de bilan de matiere et de chaleur pour 3 RPAs

Ecoulement a co-courant

Prenons I’exemple d’une cascade de trois RPAs en série ou les flux de mélange réactionnel et

fluide colporteur sont en configuration de co-courant :

TOC Cl TZC

A 3

| 1 C A

COA CIB \l/ C3B
COB 1 T réction ) 3

T() — 3 —_— T téction
réction
TlC Tzréction

Figure 3: Schéma et notations employés pour les bilans de matiére et de chaleur pour 3 RPAs a co-courant

Considérons la mise en ceuvre d’une réaction chimique de premier ordre A — B.

Bilans de matiere et de chaleur, premier réacteur :

Ici nous devons initialiser les parametres car a I’entrée du premier réacteur nous avons des

concentrations et des températures constantes.

Pour A :
Cg_CIA _kcl — d(:IA
T A dt
Pour B :
el 1
AST IV S
T dt

1

dT. .
ql = (chp )0 (Trléaction - Tr(f)':action ) + VRkCACBAH + (mC; )—ZTUOH

dT!
q, = QmCCpC (Tg - Té) —McC e d—tc

ql = U A (Té - Trléaction)
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Bilan de matiére et de chaleur, deuxiéme réacteur :

Pour A :
M —_kC? = ﬁ
T A dt
Pour B :
1 2 2
Ci=Ci, o2 - 4G5
T dt
d 2
= (chp) ( réaction Trleactlon ) + VRkCACBAH + (mC )%ﬂon
dT?
— 1 2 C
4y = QucCpc(Te —=To) —meC d
q U A (T T eactlon)
Bilan de matiere et de chaleur, troisieéme réacteur :
Pour A :
Ci-CL s _dC)
T A dt
Pour B :
2 3 3
Co=Ci 3 = 955
T dt
2 dTr3eact10n
= (chp) ( réaction - Treactlon) + V kC C AH + (mC ) dt
dT;]

q; :QmCCpC(T2 T )~ MmeCoc——

q,=UA(T.-T

reactlon )
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Nous sommes donc amenés a résoudre ce systeme de douze équations pour une cascade de trois

N

RPAs. Le systeme d’équations a résoudre sur I’OPR comme il contient de trois passes pour

I’ensemble des passes ce nombre d’équations se multiplie par trois. Nous opérons la méme

démarche quelque soit le nombre des RPAs.

1.4 Exemple de bilan de matiere et de chaleur pour 3 RPAs

Ecoulement a contre-courant

Dans le cas de I’écoulement a contre-courant, le changement dans 1’écriture des équations
n’intervient qu’au niveau du bilan de chaleur de fluide caloporteur. Au niveau des bilans de
matiere et de chaleur du mélange réactionnel, nous avons le méme systeme d’équations a résoudre

qu’en écoulement a co-courant.

T' T,
C’s \l/ C’s
Toréaction 1 o) Tzréaction 3 C3A
—p! > > C3B
0 1
T C CIA /]\ T3réacti0n
<— Cs
Tlréaction T2C

Figure 4 : Schéma et notations employés pour les bilans de matiere et de chaleur pour 3 RPAs a contre-courant

Premier réacteur :

dTy
qlemCCpC(Tl T) McCoe —

Deuxiéme réacteur :

dT,

q2:QmCCpC(T2 T) McCoe — dt

Troisieme réacteur :

Pour ce réacteur la température d’entrée du fluide caloporteur T3cal0 est une constante.

dT?

q3:QmCCpC(T3 T) MeCoe —— dt
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2. Modéle de volume stagnant de ’OPR

2.1 Exemple de bilan de matiere et de chaleur pour 3 RPAs ayant des zones de recirculation

Prenons I’exemple de trois RPAs en série reliés a co-courant, ol la réaction de premier ordre

A — B est mise en ceuvre.

CEA Tc, Qmc C'a CjA
C's cly C’s
Q(%otal Qt otal 5 Q3t0tal
T saction 1 T 1 réaction 2 T c 3 T réaction
— > > —>
T ! C T3C
BN
C'a C'VVa C’a C*V) C’a CVPa
C's L C'Vs C’s L V) Cs L Vg
QL' | Q Q L2 _]Q Q L3
T 11réa1ction T v 1 )réaction Tzréaction T2(V2)réaction T3réaction T3(V3)réacti0n

Figure 5 : Flux de matiére et de chaleur dans un systéme de 3 réacteurs agités avec volume mort

Bilans de matiere et de chaleur, premier réacteur :

Pour A :

0 1 1(Vm) 1 I
CA_CA+(V C, -C, _IVR_dCA
o,T o, T dt

(1/ C{A _ Cng) ~ er _ dC Al(Vm)
(1_ a’l) T dt
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Bilan de chaleur, fluide réactionnel :

US R (T(IZ - Trléaction ) - (Qtotalcp )O (Trléaction - Tr?’:action ) - (me )1

1 1(Vm) 1 1(Vm) 1 1(Vm)
Usm (TC - Tréaction ) - (Qlcp ) (Tréaction - Tréaction ) - (me ) -

Bilan de chaleur, fluide caloporteur :

aT!
dt

Bilans de matiere et de chaleur, deuxiéme réacteur :

q= QmCCpC (Tg — T(lj) —McCpe

Pour A :

dTréac ion R
d—tt - TQtotaer AHR = O

1

dT V™

réaction

dt

1 2 2(Vm) 2 2
a,

a,T T

dt

a/ CL-CA™ | _ wm _dC,™
(I_OH) T dt

Pour B :

V_r'"AH,
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Bilan de chaleur, fluide réactionnel :

dT
US (Tz I'edCthl'l ) (QtOtdlC ) ( redCthl’l I'edCthl’l ) (mC )2

dT 2(Vm)
2 2(Vm) 2(Vm) 2 2(Vm) ti Vm
Usm (T Treactlon ) (Qlcp ) (Treactlon - Treactlon ) (me ) r(;ac - er AI_IR

dT;

1
q= chcpC(T T) meC,c—— "

Bilan de chaleur, fluide caloporteur :

Bilans de matiére et de chaleur, troisiéme réacteur :

Pour A :

2 3 3(Vm) 3 3
CA—CA+(V C M -CL Y v _dC]
o,T Qs T dt
(1,2 C3A _ C3A(Vm) rvm _ dCA3(Vm)
(1_ al) T dt

Pour B :
2 3 3(Vm) 3 3
CB—CB+0V Cy'"™ -Ch ), v _ 4G,
o,T oy T dt

VA L Py -
(1—(11) T dt

réaction Vi
d t TQ totalr AH R
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Bilan de chaleur, fluide réactionnel :

3

: ti
UsS (T reacuon) (Qtotalc ) ( réaction reacuon) (mc ) re?10 ion

T3(Vm)
US, (T3 =T )= (Qye, V(T2 T3, )~ (me

réaction réaction reactlon

P dt

Bilan de chaleur, fluide caloporteur :

dT;

2
q= QmCCpC(T T) meC,—— "

Avec ces trois RPAs nous avons donc un systeme de 21 équations a résoudre. Nous employons

)S(Vm) d réaction

Vr
TQ totalr AHR

~-V_r""AH,

=0

=0

la méme démarche quelque soit le nombre de réacteurs, la réaction mise en ceuvre ainsi que la

configuration de I’OPR.
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3. Modéele de ’OPR avec des multiples injections

3.1 Exemple de bilan de matiere et de chaleur pour 2 réacteurs par passe de I’OPR

Prenons I’exemple de 2 passes constituées de 4 RPAs en série a co-courant (2 par passe), ou la

réaction de premier ordre A — B est mise en ceuvre.

1 2
TOC CIA T c
— Cp —>
0 \4 Qtotal
0 1 réaction 2
C B —b 1—’
Qtotal T C 5
0 Ca
T réaction /]\ 2
CZA,O
Ca . Cs
2
T4 C3B T C C B.0
s ¢ e ’
C A Q§0tal + Ql taotal + Ql
C4B T réaction T réaction
Qtotai + Ql +— 4 — 3 —
T réaction 3
A Tc

Figure 6 : Représentation des multiples injections pour deux passes et deux RPAs par passe

( Bilan de matiere pour A, premier réacteur :

C?\—Cix _r:de
T dt

Bilan de matiere pour B, premier réacteur :

—C; e dC}3
T dt

Bilan de chaleur, mélange réactionnel, premier réacteur :

A

dT.

0 ! 0 1 réacti
ql = (Qtotalcp) (Tréaction - Tréaction) + (%) VRr AH + (me ) —;Tt on
Bilan de chaleur, fluide caloporteur, premier réacteur :

1
dT!
dt

K q; = YncCoe (Tg _T(lj) —McC e
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[ Bilan de matiere pour A, deuxieme réacteur :

ClA—CzA —r:dczA
T dt

Bilan de matiere pour B, deuxieme réacteur :

< T dt

Cy-Ci , _dC;

Bilan de chaleur, mélange réactionnel, deuxiéme réacteur :

dT?

T

q, = (Qtotalcp )1 (T‘rf’:action - T‘rléaction ) + (}é) VRr AH+ (mcﬁ ) —SatCtion

Bilan de chaleur, fluide caloporteur, deuxiéme réacteur :

dT.
\ q, = QmCCpC (T(lj - Tcz) —MC e d—tc

[ Bilan de matiere pour A, troisieme réacteur :
dC’
— A

% ((%total ) CZA’O * Ci - ((thal ' Q%total j Ci j o dt

Bilan de matiere pour B, troisiéme réacteur :

. : dC}
(S )era-(@= g, e =G

Bilan de chaleur, mélange réactionnel, troisieme réacteur :

A

T’;

réaction

d
q3 = ((Qtotal + Ql )Cp )2 (TrZaction - Tr%c’action ) + (%) VRr AH + (mCE)

Bilan de chaleur, fluide caloporteur, troisieme réacteur :

dT.
\ q; = mCCpC(Tg_TS)_mCCpC dtC

198



( Bilan de matiere pour A, quatrieme réacteur :

Qe +Q% (Ch-Ch)_ _dcy
Qtotal T dt

Bilan de matiere pour B, quatrieme réacteur :

(Qmml+Q% (Ci-Ci) dcy
—tr=—
Qtotal T dt

< Bilan de chaleur, mélange réactionnel, quatrieme réacteur :

dr?t
3 4 3 4
q4 = ((Qtotal + Ql )Cp) (Tréaction - Tréaction ) + (%) VRr AH + (me) rceiatCUOH
Bilan de chaleur, fluide caloporteur, quatricme réacteur :
dT?
. 3 4 C
\ da = Q.cCpc (Te =Te) —meC dt

Avec ces quatre RPAs, nous avons le systtme d’équations ci avant a résoudre. Ce systeme

contient 16 équations algébriques différentielles.
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Annexe IV

Un exemple d’un réacteur a alimentation étagée pour une réaction du second ordre en phase

liquide est donné dans le paragraphe suivant (Villermaux, 1995).
A + B — produits
r=kCsCs
A est introduit en totalité dans une cascade comprenant 3 réacteurs de volumes V| =10 (1), V, =
15 (1) et V3 =20 (I). La moitié de B est introduite dans le premier réacteur, 1/4 dans le deuxieme et

1/4 dans le troisieme. Nous pouvons calculer le taux de conversion de A, en présence d’un exces

steechiométrique M = Fg( / Fap.

1/4
12 1/4 v

Figure 1: Exemple d'alimentation étagée d'une cascade de réacteurs agités
En utilisant le taux de conversion X, de A, les équations a résoudre sont :
. CAO (I_XA,k) CAO (MgB,k _XA,k)

= CB,k —
Ja0 884950 dao T 881980

Ak

C a0 (XA,k — XA,k—l ) =k7 VkCA,kCB,k

k=1 V1 = 10/45 gB.1 = 172
k=2 V,=15/45 gz, =3/4
k=3 V3;=20/45 gg3=1

qao = Qao/Qo, qso = QBo/Qo, Qo = Qao + Qpo M = Fgo/Fao
Fao =Ca0Qo = C'20Qn0
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La concentration C', est celle dans le courant d’alimentation avant le mélange.

N

Avant d’effectuer des simulations avec le modele a alimentation étagée de I’OPR dans un

premier temps ce modele a été comparé avec le modele de base pour la 17 réaction.

3.2 Vérification du modele a alimentation étagée de I’OPR

La figure 2 présente la comparaison pour la 17 réaction entre les deux modeles, pour les mémes
conditions opératoires. Ces conditions opératoires sont celles de 1’étude expérimentale. En

négligeant I’échange thermique entre le fluide caloporteur et le fluide réactionnel, nous avons:

J ou nombre total des cellules constituant ’OPR : 45
Concentration de A en entrée : Car 0,091 (mol.l'l)
Concentration de B en entrée : Cgi 0,281 (mol.l'l)
Température réactionnelle : T 292,85 (K)
0.1 |
0.09 ¢ e modeéle de base de OPR
0.08 - —— modéle a alimentation étagée

C, (mol.I")

0 T T T T
0 20 40 60 80 100

Distance (%)

Figure 2 : Profils de concentration obtenus

avec les modeles de base et a alimentation étagée de I’OPR pour la réaction 1.

La figure 2 permet de comparer le modele a alimentation étagée avec le modele de base de
I’OPR. Avec les mémes conditions opératoires et aux débits d’injection (pour la 1 et 2°™ passes)
nuls le méme profil de la concentration de A en fonction de la distance est obtenu pour les deux

modeles. Ensuite I’influence des multiples injections sur la conversion de A est étudiée.
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Afin d’avoir une meilleure compréhension de 1’évolution des concentrations en cas de réaction
Bourne a I'intérieur d’un réacteur ces phénomenes ont été modélisés pour un réacteur Batch.

Les résultats suivants montrent comment les concentrations évoluent en fonction de changement

Annexe IV

des concentrations initiales en entrée du réacteur.

La Figure 2 et la Figure 3 présentent I’évolution de ces concentrations en sortie du réacteur

batch pour deux séries de concentrations initiales.

Série 1 : Cxp, Cpp et Ccp sont respectivement a 2, 6 et 2 (mol.l'l), Les Sq/p et Ss/g respectivement

égale a 0,383 et 0,467 sont obtenues.

Série 2 : Cag, Cpo et Cp sont respectivement a 2, 6 et 2 (mol.l'l), Les S/ et Sg/p respectivement
p Q p

égale a 0,383 et 0,467 sont obtenues.

7.0E+00 25E400
6.0E+00
l(— 2.0E+00
5.0E+00 {
T O 4.0E400 + 15E+00 ~ —
= = —
£ d ] B
O < 3.0E+00 1 10k © PR
2.0E+00 Q
+ 5.0E-01
0.0E+00 K ‘ ‘ ‘ ; ; ‘ ‘ 0.0E+00
0.0E+0 50E- 10E-04 15E-04 20E- 25E- 3.0E- 35E- 4.0E-
0 05 04 04 04 04 04
t(s)
Figure 2 : Evolution des concentrations (cas de réaction de Bourne) en sortie du réacteur Batch
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1.4E+01 90E-02
80E-02
1.2E401
+ 70E-02
1.0E+01
+ 60E-02
— — A
~o —~
% o 8:0E+00 1 50E02 £ emmmp
© o
g o £ ===0R
o < 6.0E+00 +A0E-02 T emmmmpR
—
+30E02 ___g
4.0E+00 —AQ
fﬂ_,__ 20E-02
2.0E+00
+ 10E-02
0.0E+00 ‘ ‘ ‘ ‘ ‘ ‘ ‘ 0.0E+00
00E+0 50E- 10E-04 15E-04 20E- 25E- GB0E- 35E- 40E-
0o 0 4 04 04 04 04

t(s)

Figure 3 : Evolution des concentrations (cas de réaction de Bourne) en sortie du réacteur Batch
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Study of a structured reactor based on high performances heat plate exchanger
within a detailed compartments model

The implementation of exothermic chemical reactions is strongly limited by the dissipation of the heat generated. Because
of this, a new concept of structured heat exchanger reactor has been developed by Alfa Laval. This reactor is named OPR
(Open Plate Reactor). This reactor is based on high performances heat plate exchanger in which small inserts allow a good
mixing of the reactants. Moreover the reactants may be injected in several points whereas numerous configurations allow
to alternate co-current and counter-current flows between reactive fluid and cooling fluid depending on the needs.
Residence Time Distribution (RTD) experiments have been carried out to characterize the fluid behaviour. The
experiments have been conducted in a large range of operating flow-rates and for several viscosities. The flow behaviour
has been modeled by the perfect mixing cells in series exchanging with a stagnant zone. The time of exchanging and the
volume of the stagnant zone have been precisely estimated as a function of viscosities and flow-rates.
The heat and mass balances have been added into this model in order to simulate three chemical reactions in homogeneous
liquid medium for which the kinetic's is well known:

« Alkaline hydrolysis of ethyl acetate,

« Alkaline hydrolysis of ethylene glycol diacetate,

¢ Oxidation of sodium thiosulphate by hydrogen peroxide.
A reasonable agreement has been found between experimental results and simulations both for productivity and selectivity
of the reactions. For the exothermic reaction the experimental and simulated temperature profiles have been compared. The
model gives a reasonable representation except under certain conditions for which the amplitude of the hot point is over
estimated. This difference provides that the axial conduction in the solid is not taken into account in the model. The model
has been used to study the behaviour of the reactor for several configurations for which experimental results are not still
available.
Moreover a new concept of compartmental model has been developed to simulate the results obtained with reaction tests
for micro mixing evaluation of the reactant's inlet.

Key-words: Heat exchanger reactor, exothermic reactions, micro-mixing, intensification, RTD, compartments model

Etude d'un réacteur chimique structuré de type échangeur a plaques hautes
performances a I'aide d'un modéle a compartiments détaillé

La mise en ceuvre de réactions chimiques exothermiques est fortement limitée par la dissipation de 1'énergie libérée. Afin
de proposer une solution a ce probleme, un nouveau type de réacteur multifonctionnel a été développé par la société Alfa
Laval. Ce réacteur chimique est un échangeur de chaleur a hautes performances au sein duquel des chicanes ont été
introduits pour améliorer le mélange. Par ailleurs, les réactifs peuvent étre injectés a différents points du réacteur. De plus,
de nombreuses configurations de circulation des fluides réactifs et caloporteur sont possibles. L'OPR (Open Plate Reactor)
contenant 3 passes, I'écoulement de ces deux fluides peut étre alterné a co- ou contre-courant dans chaque passe d'ou 8
configurations sera possible.
Afin d'étudier 1'écoulement, des mesures de Distribution des Temps de Séjour (DTS) ont été réalisées pour de nombreuses
conditions opératoires et pour différentes viscosités de fluide. L'écoulement a été modélisé par le modele des mélangeurs
en cascade avec échange avec une zone stagnante. Les temps d'échange et la proportion de volume stagnant ont été
précisément estimés en fonction des débits et des viscosités. Les bilans de chaleur et de matiere ont été inclus dans ce
modele afin de simuler trois réactions chimiques en milieu liquide homogene et pour lesquelles les cinétiques de réaction
sont connues :

» Hydrolyse alcaline de 1'acétate d'éthyle

* Hydrolyse alcaline de 1'éthylene glycol diacétate

* Oxydation du thiosulfate par le peroxyde d'oxygene
Un accord satisfaisant a été obtenu entre les résultats expérimentaux et le modele au niveau de la productivité, conversion
et de la sélectivité des réactions. Pour la réaction exothermique, les profils de température expérimentaux ont été comparés
avec ceux obtenus par le modele. Les résultats obtenus par le modele s'accordent bien avec ceux des expériences. Cet
accord est moins satisfaisant pour certaines conditions opératoires ou la température du point chaud est surestimée. Cet
écart a été imputé a la conduction axiale dans le solide, non considérée dans le modele. Le modele a aussi été utilisé pour
étudier le comportement du réacteur dans des configurations pour lesquelles il n'y a pas de données expérimentales.
De plus, un nouveau concept de modele a compartiments a été développé pour simuler les résultats obtenus avec des
réactions tests de micromélange au niveau des injections des réactifs.

Mots clés : Réacteur échangeur de chaleur, réactions exothermiques, micromélange, intensification, DTS, modéles a
compartiments



