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RESUME

L’ extrapolation des réacteurs catalytiques nécessite |’ acquisition des données cinétiques sur des réacteurs a petite
échelle dans les conditions opératoires du procédé industriel (pression, température) et en présence des charges
industrielles ou modeéles. Le critére de dimensionnement utilisé lors de laréduction d’ échelle est la conservation du
temps de s§our, ce qui conduit a des vitesses de circulation trés faibles dans les réacteurs pilotes a lits fixes
conventionnels. A ces vitesses, les flux de transfert de matiere externes aux grains peuvent devenir limitant par
rapport au flux de réaction, notamment pour des réactions rapides de type hydrogénation. Dans ce contexte, une
nouvelle géomeétrie de réacteur a &é imaginée pour intensifier les transferts de matiere et chaleur et pour augmenter
les vitesses de circulation des fluides: le réacteur "filaire". Il s'agit d'un réacteur dont le diamétre est égal ou
proche de celui des grains de catalyseur et avec un ratio longueur sur diamétre trés élevé. Le principa objectif de
cette these est de quantifier les performances de cette nouvelle géométrie de réacteur en termes d’ hydrodynamique
et de transferts de matiere externes pour définir les limites d’ utilisation de ce type de réacteur. La caractérisation de
I” hydrodynamique a montré qu’en écoulement diphasique, ce réacteur est relativement piston (40 < Pe < 200) a
tous les débits utilisés avec une faible dispersion axiale et que les valeurs de la rétention liquide sont élevées, ce qui
permet d'assurer un mouillage total du catalyseur comme le confirme les analyses colorimétriques. La perte de
pression mesurée présente des valeurs faibles (inférieures a 100 mbar/m). Les transferts de matiéres liquide/solide
et gaz/liquide ont été quantifiés par des méthodes complémentaires. Les vitesses de transferts sont trés éevées par
rapport a celles caractéristiques d'un réacteur pilote a lit fixe conventionnel. Ce gain en performance est lié a
I augmentation des vitesses locales du liquide (augmentation de la convection dans le liquide) et ala présence d'un
écoulement du type Taylor modifié (augmentation de la recirculation du liquide entre les bulles de gaz). En terme
de transfert de matiere, les performances mesurées du réacteur "filaire" sont proches de celles d'un réacteur agité
avec panier de catalyseur. En conclusion, le réacteur "filaire" constitue une nouvelle aternative efficace aux
réacteurs pilotes alit-fixe pour I’ étude de catalyseurs mis en forme en condition d’ écoulement piston.

TITLE
Study of the external transport phenomenain a catalytic pilot single pellet string reactor

ABSTRACT

Small size fixed-bed reactors are a common choice for testing industria supported catalyst under the same
operating conditions (pressure, temperature) as the industrial processes and with model or industrial feedstock. The
most common criterion for reactor’s scale-down is based on the conservation of the liquid hourly space velocity
which leads to a very low fluid flow velocity hence low Reynolds numbers at the laboratory scale. Under these
conditions, the external mass transfer flux can become the limiting step of the process, especialy for fast and
exothermic reactions such as hydrogenations. In this context, a new reactor geometry was proposed to intensify
mass and hesat transfers and to increase fluid flow velocities: the single pellet string reactor. This reactor is
composed of a tube with an internal diameter close to that of the catalyst particles and with a high length over
diameter ratio. The main goal of this thesis is to quantify the hydrodynamic characteristics and external mass
transfer performances of this new reactor geometry in order to define its application domain. The hydrodynamic
characterisation in a mock-up leads to the following main conclusions: the pressure drop is lower than 100 mbar/m
(even at high flow rates); in two-phase gas-liquid flow, the reactor flow is plug flow (40 < Pe < 200) at al flow
rates studied, with low axia dispersion and the liquid hold-up values are high, which insures a compl ete wetting of
the catalyst particles, as it was confirmed by colorimetric analysis. The liquid/solid and gas/liquid mass transfer
coefficients were quantified using complementary methods. The mass transfer rates are much higher than those
observed in conventional pilot fixed-bed reactors, which can be explained by the increased locd liquid velocities
(increase of the liquid convection) and by the modified Taylor flow regime (increase of the liquid recirculation
between the gas bubbles). Catalytic tests with the very fast hydrogenation of o-methyl styrene reaction revealed
that the external mass transfer performances of the single pellet string reactor are close to those measured in awell-
stirred tank reactor equipped with a catalytic basket. In conclusion, the single pellet string reactor represents a new
and efficient alternative to fixed-bed pilot reactorsto study shaped catalysts under plug-flow behaviour.

MOTS-CLES:
Intensification des procédés, réacteur "filaire", catalyse hétérogene, écoulement gaz/liquide, hydrodynamique,
perte de pression, taux de rétention de liquide, transfert de matiére liquide/solide, transfert de matiére gaz/liquide
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INTRODUCTION GENERALE

INTRODUCTION GENERALE

Dans le processus de la validation d'un catalyseur hétérogene a I'échelle industrielle, plusieurs éudes
laboratoires sont réalisées pour obtenir des informations sur les performances du nouveau catalyseur
(cinétique, rendements, sdectivité), et sur son comportement vis-a-vis de la diversité des charges a
traiter (désactivation, sensibilité aux polluants). Une partie importante de ces tests est effectuée dans
des petits réacteurs pilotes a lit fixe ou les réactifs sont introduits sous la forme d'un écoulement
gaz/liguide. Comme le critére de réduction d'échelle fréquemment retenu pour ces essais est la
conservation des vitesses volumiques horaires (VVH), qui correspond al'inverse d'un temps de séjour,
les vitesses locales dans | es réacteurs pilotes de |aboratoire sont trés inférieures a celles observées dans
les réacteurs industriels (Tableau 1). D'un point de vue hydrodynamiqgue, les écoulements gaz/liquide
dans ces réacteurs pilotes peuvent étre trés différents, avec des conséquences sur les flux de matiére
transférée entre les interfaces gaz/liquide et liquide/solide, qui peuvent étre tres inférieurs a ceux
observés dans les réacteurs commerciaux. D'autre part, il est important de controler la température
dans ces réacteurs, ce qui peut devenir difficile & cause des limitations au transfert de chaleur a
I'intérieur de la zone cataytique. Ces limitations aux transferts sont facilement gérées pour les
réactions lentes ou peu exothermiques. En revanche, pour les réactions rapides ou exothermiques
comme les hydrogénations, les limitations aux transferts de matiere et de chaleur sont telles que les
réacteurs pilotes conventionnels a lit fixe ne peuvent pas étre utilisés pour accéder aux performances
réelles du catalyseur et/ou déterminer les paramétres de la cinétique de grain de laréaction catalytique.

Dans ce cas, d'autres types de réacteurs peuvent étre utilisés comme par exemple les réacteurs agités
ou le catalyseur est maintenu, dans sa mise en forme industrielle, dans un "panier". L'agitation de la
phase liquide permet une meilleure homogénéisation de la température et |'accélération des
phénoménes de transfert de matiére externes aux grains, ce qui conduit a un découplage plus facile
entre la cinétique de la réaction et les transferts de matiere externes. Néanmoins, la performance de ce
type de réacteur est trés sensible a sa configuration, comme par exemple, le type de mobile d'agitation,
la géométrie du panier, la maniere dont la dilution du catalyseur est effectuée, la granulométrie du
catalyseur, etc. L’ hydrodynamique et les phénoménes de transfert de matiére externes au niveau du
panier sont donc peu maitrisés. En plus, comme I’ écoulement dans ce type de réacteur n’ est pas piston,
au contraire des réacteurs industriels, il faut utiliser un modéle de réacteur pour I'extrapolation des
résultats expérimentaux de ce réacteur au réacteur industriel.

Dans ce contexte, une nouvelle géométrie de réacteur est proposée, pour accélérer les vitesses
d'écoulement et intensifier les transferts de matiére gaz/liquide et liquide/solide a petite échelle: le
réacteur dit "filaire". Il sagit d'un réacteur dont le diamétre est proche du diamétre d'une particule de
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INTRODUCTION GENERALE

catalyseur. En conservant le critére de réduction d'échelle, les vitesses superficielles sont augmentées
d'un facteur 10 a 100 par rapport aux réacteurs pilotes actuels gréce au ratio hauteur sur diamétre
beaucoup plus élevé (Tableau 1). Il est ainsi possible de reproduire les vitesses des fluides obtenues a
I'échelle industrielle. Le contrdle du transfert de chaleur est amélioré grace a la grande surface
spécifique du réacteur et a son faible diamétre. Avec cette géométrie, le transfert de matiére est a
priori intensifié gréce a la mise en place d'un régime d'écoulement gaz/liquide de type régime de
Taylor modifié, et aussi gréce aux vitesses locales qui sont plus élevées que dans un réacteur pilote
conventionnel alit fixe. L'utilisation de cette géométrie de réacteur en écoulement gaz/liquide n'avait

pas fait I'objet d'étude académique lorsgue cette thése a été proposée.

Tableau 1: Conditions opératoiresdesréacteursindustriels, des pilotes et du réacteur filaire.

, Réacteur Pilote ) o
Réacteur Industriel _ o Réacteur "filaire"
Conventionnel aLit Fixe
Oréacteur (MM) 1500 — 8000 10-20 2-4
H Jit catalytique (MM) 1500 — 15000 100 -500 1000 — 10000

VVH (h) 1a30

Us (Mmnv/s) 1-100 0.03-3 1-100
Ugs (MmY/s) 10-200 0.1-10 10-200

Cette these a pour objet principal la caractérisation de cette nouvelle géométrie de réacteur pour
quantifier ses performances au niveau de I'hydrodynamique et de l'intensification des phénomenes de
transfert de matiére externes. L'objectif final est de fournir des ééments pour dimensionner ce type
d'outil pour différentes applications catalytiques et pour définir les limites de son utilisation. Le travail
de caractérisation de ce réacteur a été divisé en trois parties : caractérisation de I'hydrodynamique,
étude des phénomenes de transfert de matiére gaz/liquide et liquide/solide et validation du concept de
réacteur "filaire" en milieu réactif. La thése a été effectuée a la fois sur le site de I'IFP Energies
Nouvelles (majoritairement) et sur le site du Laboratoire de Génie des Procédés Catalytiques dans le

cadre d'une convention de recherche entre ces deux organismes.

Le présent manuscrit est divisé en cing parties. Le premier chapitre expose |’éat de I'art sur trois
points clés pour cette étude. Le premier point concerne la problématique liée a I'extrapolation d'un
réacteur industriel a l'échelle laboratoire, en particulier les difficultés existantes lors de la réalisation
des éudes de laboratoire dans des réacteurs a lit fixe et des réacteurs agités avec panier catalytique. Le
deuxiéme fera le point sur les travaux publiés concernant le réacteur "filaire". Enfin, le dernier point
proposera une revue des écoulements gaz/liquide qui engagent des objets de dimensions
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INTRODUCTION GENERALE

caractéristiques (taille des grains, diamétre hydraulique) et des vitesses superficielles proches de celles
rencontrées dans le réacteur "filaire", c'est-a-dire les réacteurs a lit fixe et les dispositifs & micro-

canaux.

Dans le chapitre |1, les objectifs de la thése et |a stratégie de recherche retenue sont détaillés. Les
conditions opératoires utilisees pendant tout le travail de these sont définies ainsi que les paramétres
d'étude et les méthodes de mesure a mettre en oauvre pour la caractérisation de I'hydrodynamique et
des transferts de matiere externes. La démarche méthodologique retenue pour la validation des

corrélations proposees et du concept de réacteur "filaire” est aussi détaillée.

Le chapitre |11 présente la caractérisation de I'hydrodynamique. Les différents régimes d'écoulement
sont identifiés et la distribution du liquide dans le réacteur est éudiée en écoulement monophasique
liquide puis diphasique gaz/liquide a l'aide des distributions des temps de s§our et dune étude
qualitative du mouillage. Les pertes de pression sont aussi déterminées ains que les tailles
caractéristiques et la vitesse des bulles de gaz. Des corrélations pour les différents parameétres
hydrodynamiques sont développées a partir des données expérimentales et sont utilisées pour réaliser
une comparai son entre le réacteur "filaire" et les réacteurs pilotes conventionnels alit fixe.

Le chapitre IV est dédié a la caractérisation des phénomenes de transfert de matiere externe. Le
coefficient de transfert de matiére liquide/solide est mesuré par la méthode de dissolution d'un solide
(B-naphtol dans le n-heptane) et le coefficient de transfert de matiére externe global est déterminé par
une méthode avec réaction chimique. La réaction retenue pour ces mesures est |’ hydrogénation de
I’ alpha-méthyl styréne. Des corréations, qui permettent de prédire les parametres de transfert dans un
réacteur en fonction des vitesses et des propriétés des fluides et des dimensions géométriques
caractéristiques, sont proposées sur la base des coefficients mesurés. Ces corrélations ont permis

d'effectuer une comparaison entre le réacteur "filaire" et les réacteurs pilotes conventionnels alit fixe.

Finalement, dans le chapitre V, laréaction d'hydrogénation de I'alpha— méthyl styrene en présence ou
non de toluene a été mise en oauvre dans le réacteur "filaire". L'objectif est de démontrer que les
résultats sont bien pris en compte par la corrélation proposée pour le calcul du coefficient de transfert
de matiere global, le transfert intragranulaire et la loi cinétique intrinseque de la réaction modele
mesurée par ailleurs sur le catalyseur en poudre dans un réacteur agité fermé. Ensuite, la possibilité de
pouvoir découpler la cinétique de la réaction des phénomenes de transfert de matiere externes, avec le
réacteur "filaire”, est discutée. Enfin, les résultats obtenus sur le réacteur "filaire" en terme de
conversion sont comparés a ceux mesurés dans un réacteur traditionnel de laboratoire de type cuve
agitée avec un panier catalytique.
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Chapitre |. ETUDE BIBLIOGRAPHIQUE

Cette thése a comme objectif la caractérisation d'un réacteur du type "filaire" qui présente des
caractéristiques potentiellement intéressantes pour quantifier les performances de catayseurs
industriels formulés en grains ou extrudés. Les tests de performance sont généralement réalisés dans
des unités de petite taille et I'extrapolation des résultats a I'échelle industrielle constitue une
problématique trés importante qui afait I'objet de nombreuses études. Dans ce contexte, |les généralités
sur la réduction d'échelle des réacteurs triphasiques, sont présentées dans la premiere partie de cette
étude bibliographique. L'état de l'art des éudes effectuées sur les réacteurs du type "filaire" est
également présenté dans ce chapitre. Enfin, compte tenu que la géométrie du réacteur est alafrontiere
du domaine des réacteurs classiques a lit fixe et celui des micro- canaux, les principaux travaux sur
I'hydrodynamique et les phénoménes de transfert de matiére en écoulement gaz/liquide en lit fixe et en

micro- canaux sont recenseés.

|.1. Généralités sur le scale—down deréacteurs catalytiques

Les études de Recherche et Développement sont, par définition, effectuées a une échelle beaucoup
plus petite que celle de I'opération commerciale. Dans les cas ou la technologie du procédé catalytique
commercia est déja établie et bien définie, les études laboratoires ont comme objectif de fournir des
informations prédictives sur les performances des nouveaux catalyseurs, sur le comportement d'un
catalyseur vis-a-vis des variées charges a traiter, etc. Pour des réactions peu complexes avec un
schéma réactionnel et une cinétique intrinseque connus, cette information peut étre fournie par des
modéles qui combinent la réaction et les phénomeénes de transfert de matiére d'une maniére contrélée
de facon afournir une information se prétant a l'extrapolation a plus grande échelle. Néanmoins, dans
de nombreux cas, la complexité de la charge et du schéma réactionnel ou l'inexistence des données
cinétigues ne permettent pas cette modélisation. Par conséguence, le réacteur industriel doit étre
simulé a I’ échelle laboratoire avec I’ objectif d obtenir des données expérimentales qui puissent étre
transposés a |'échelle industrielle. Dans ce cas, I'invariant de I’extrapolation n’est plus une loi
cinétique intrinséque, invariante par définition, mais des grandeurs telles que la vitesse des fluides, la
taille du grain de catalyseur, etc. Dans ces tests, I'objectif est I'utilisation des outils le plus petits
possible. Les outils dits de "laboratoire" les plus souvent utilisés pour ce type de tests sont le réacteur a
lit fixe et le réacteur agité avec panier catalytique. Ce chapitre examine les différents problemes liés a
I'extrapol ation d'un réacteur industriel al'échelle laboratoire.
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.1.1 Réacteursalit fixe

Le dimensionnement des outils pilotes a lit fixe a fait I’ objet de nombreux travaux universitaires. Sie
et Krishna (1998) ' ont passé en revue la méthodologie utilisé pour intrapoler et extrapoler les
réacteurs a lit fixe en faisant apparéitre les limitations liées a I’ utilisation des réacteurs a lit fixe de
petite échelle.

Pour I'extrapolation d'un réacteur de laboratoire a un réacteur industriel, deux approches sont

possibles:

= Conservation des vitesses superficielles;
= Conservation de la vitesse volumique horaire (VVH) qui correspond au rapport du débit

volumique sur le volume de catalyseur.

Le premier critére permet de reproduire la dynamique des fluides du réacteur industriel dans le
réacteur pilote, mais les conversions sont inférieures a celles obtenues dans I'industrie car le temps de
s§jour dans le réacteur y et plus faible. L'expérimentation ne reproduit que la partie initiale du lit de
catalyseur dans le réacteur industriel. Pour simuler le réacteur en entier, il est nécessaire de faire une
série d'essais avec des charges qui représentent les différents niveaux de conversions du réacteur

industriel. Ceci impligue un nombre significatif d'essais et, dans la plupart des cas, est impraticable.

Avec le deuxieme critere, le plus fréguemment retenu, les conversions et séectivités sont
potentiellement les mémes qu'a |’ échelle commerciale mais la diminution du volume du réacteur induit
des vitesses des fluides trés inférieures a celles observées dans un réacteur industriel. Cette diminution
des vitesses peut conduire & I’ existence des limitations diffusionnelles externes aux grains dues a de
trop faibles transferts de matiére a I'extérieur du grain catalytique. Les vitesses de convection et de
diffusion moléculaire sont alors du méme ordre de grandeur et il se peut que |'écoulement ne soit plus
de type piston.

Un autre effet important lors de la réduction d'échelle d'un réacteur est I'effet des parois. Prés des
parois du réacteur, la distribution des particules est différente de celle a l'intérieur du lit. La porosité
moyenne pres des parois étant supérieure a la porosité a l'intérieur du lit, un profil de vitesses radia
apparait dans le lit catalytique. Cet effet est négligeable pour des réacteurs de dimension industrielle
mais prend de I'ampleur quand le diamétre est réduit : I'écart a un écoulement piston idéal augmente du
fait d'une disparité dans les vitesses locales. De plus, I'existence des passages préférentiels est plus

probable. Un critére pour limiter |es effets des parois a été proposé par Sie (1991) 1%, L'auteur a montré
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que, dans un écoulement monophasique liquide, pour un rapport entre le diamétre de réacteur et le

diamétre de la particule supérieur a 25, I'effet des parois est négligeable.

Enfin, du fait des trés faibles débits, le mouillage des particules n'est pas forcément uniforme en
écoulement descendant. Actuellement, une solution beaucoup citée et appliquée qui permet
d'améliorer le mouillage, d'augmenter les vitesses locales et donc, daméliorer les transferts de matiere
et de chaleur, est le remplissage de la porosité du lit par des particules inertes de petite taille. ' ¥
L'hydrodynamique est ains contrdlée par la taille et la répartition des petites particules aors que la
cinétique dépend du catalyseur sous sa mise en forme utilisée industriellement. L'utilisation des petites
particules inertes diminue auss la dispersion axiale, en limitant les passages préférentiels, et aide ala
dissipation de la chaleur, en diminuant les profils radiaux de température a travers de I'utilisation des
inertes ayant un coefficient de conductivité thermique élevé (SIC). Le probléme de cette solution

concerne le chargement du lit qui nécessite des procédures complexes pour étre reproductible.

Laplupart de ces études d'intrapolation ont été réalisées pour des réactions de type hydrodésulfuration.
Pour des réactions trés exothermiques et plus rapides, comme par exemple, les hydrogénations
sélectives, un bon contréle thermique devient trés difficile. De plus, les limitations aux transferts de
matieres externes aux grains catalytiques sont plus importantes et conduisent & un masquage des
performances catalytiques sur les réacteurs pilotes a lits fixes conventionnels. Ces problémes sont
exacerbés par le développement de nouvelles générations de catalyseurs plus actifs et n'ont pas fait

I'objet de travaux académiques jusqu'a présent.

Comme cela a été décrit dans les paragraphes précédents, les réacteurs alit fixe sont souvent utilisés a
I'échelle laboratoire pour réaliser des tests cataytiques car ils sont une version miniaturisée des
réacteurs industriels. Néanmoins, le contréle thermique dans ces réacteurs reste difficile et les
coefficients de transfert de matiere sont faibles, ce qui peut masquer les performances des catalyseurs.
En plus, le type d'écoulement peut conduire & plusieurs phénomeénes indésirables comme un mauvais
moulillage ou |'existence des chemins préférentiels.

I.1.2 Réacteursagitésavec panier catalytique

Un type de réacteurs qui se présente comme une alternative aux lits fixes sont les réacteurs agités avec
panier catalytique. ¥ Dans ces réacteurs, les coefficients de transfert de matiére liquide/solide et
gaz/liguide obtenus expérimentalement sont dix fois supérieures a ceux dans un réacteur a lit fixe dQ
aux vitesses de liquide plus éevées. ¥ Donc, un meilleur découplage entre la cinéique et les
phénomeénes de transfert de matiére est attendu dans ces réacteurs. En plus, la température est plus
homogeéne du fait du fort mélange dans la phase liquide.
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Néanmoins, la variation de certains paramétres liés a la configuration du réacteur et aux conditions de
fonctionnement, comme la vitesse d'agitation, le débit de gaz et le type de panier et de mobile
d'agitation, peuvent réduire drastiquement les performances de ce type de réacteurs. Pour chague
étude, il faut choisir la configuration la plus adaptée & I'application souhaitée. ¥ || faut aussi remarquer
gue les champs des vitesses de la phase liquide dans le lit catalytique, sont mal connus a cause de la
difficulté technique d'application des méthodes de mesure et probablement tres inférieurs aux vitesses
dans le volume liquide libre, i.e., al’ extérieur du panier catalytique. En plus, I'existence des zones de
recirculation de liquide dans le réacteur ira favoriser les éventuelles réactions secondaires homogeénes
et donc, la sélectivité ne sera pas significative de celle obtenue dans un réacteur industriel. Dans ce
cas, il est nécessaire dutiliser un modéle de réacteur pour revenir aux sélectivités observées dans
I'opération commerciale.

|.1.3 Conclusions

En conclusion, divers effets jouent sur I'hydrodynamique et sur les transferts de matiére externe lors de
la réduction d'échelle d'un réacteur. Dans le Tableau I-1 sont résumées les principales difficultés

rencontrées lors de I’ extrapol ation d’ un réacteur industriel al’ échelle laboratoire.

Tableau 1-1: Comparaison des principaux types de réacteur utilisés pour la réalisation des tests

catalytiques a |’ échelle laboratoire.

Réacteur pilote conventionnel a
lit fixe

Réacteur agité avec panier
cataytique

Vitesse de la phase
liquide

e |nférieure acelle observée
dans le réacteur industriel

Profils de vitesse dans |e panier
pas maitrisés

Distribution du gaz et du
liquide

e Probabilité del’ existence des
chemins préférentiels

e Amélioration avec I’ gout des
fines particules d'inertes

Homogénéisation de la phase
liquide due alaforte agitation
Contact liquide/solide dans le
panier cataytique mal maitrisé
Présence de gaz dans |e panier
mal maltrisée

Coefficients de transfert
de matiére

e Beaucoup inférieurs a ceux
observés au niveau industriel

e Amélioration avec I’ gout des
fines particules d'inertes

Elevés a cause des vitesses de
liquide élevées

Transfert de matiere
liquide/solide mal connu

Contrdle thermique

o Difficile avec desréactions
trés exo/endothermiques

Amélioré acause delaforte
agitation du liquide

Extrapolation au réacteur
industriel

e Besoin d'un modéle ou les
transferts de matiére,
I'nydrodynamique et la
réaction sont prises en compte

Besoin d’un modéle pour revenir
aux séectivités du réacteur
industriel

Application plus adaptée

e Scale-down del’ unité
industrielle (méme type de
réacteur a petite échelle)

e Comparaison de catalyseurs

Obtention de la cinétique de grain
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D’une maniere générale, les deux types de réacteur présentent différents problemes liés a
I’extrapolation d'un réacteur industriel dont I'importance augmente avec le développement de
catalyseurs de plus en plus actifs. C'est dans ce contexte que le réacteur "filaire" se présente comme
une aternative aux dispositifs classiques. Avec le réacteur "filaire", I'hétérogénéité de la distribution
radiale de particules entre la paroi et le centre du réacteur n'existe pas car toutes les particules sont
alignées dans un canal avec un diametre proche de celui des particules et donc, sont en contact avec le
méme écoulement (plus de différence entre le coaur du réacteur et les zones proches des parois). En
plus, comme le diametre du réacteur est minimal, le contrdle thermique sera, a priori, amélioré. Du
fait que le ratio longueur sur diametre du réacteur est élevé, a iso temps de s§our, les vitesses et
probablement aussi les transferts de matiéres seront augmentées par rapport aux réacteurs
conventionnels a lit fixe. Comme ce nouveau réacteur se situe est entre le domaine des réacteurs de
laboratoire a lit fixe et les réacteurs micro-structurés, une revue des principaux travaux de
caractérisation réalisés dans ces deux domaines a été effectuée et est présentée dans les paragraphes

suivants.
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|.2. Leréacteur "filaire"

Comme cela a été décrit dans le paragraphe précédent, le critéere de réduction d’ échelle le plus souvent
retenu est la conservation de la vitesse volumique horaire. Ceci implique que les vitesses des fluides
dans les réacteurs pilotes a lit fixe sont beaucoup plus faibles que celles observées dans un réacteur
industriel a cause des différences de hauteur des lits catalytiques. Comme conséguence, le
comportement hydrodynamique d'un réacteur pilote conventionnel peut étre trés différent de celui d'un
réacteur catalytique industriel, en particulier pour les écoulements gaz/liquide, ou le transfert de
matiéere et de chaleur devient beaucoup plus lent que dans un réacteur commercial. Ces limitations
peuvent étre facilement gérés pour des réactions lentes ou peu exothermiques. En revanche, pour des
réactions rapides et exothermiques, comme les hydrogénations, les limitations au transfert de matiere
et de chaleur sont telles que les réacteurs pilotes conventionnels ne peuvent pas étre utilisés pour la

détermination des paramétres de la cinétique de grain.

Dans ce contexte, un nouveau concept de réacteur a lit fixe est proposé pour déterminer la cinétique
des réactions rapides : le réacteur "filaire". Ce réacteur est composé d'un tube dont le diamétre (dg) est
proche du diamétre d'un grain de catalyseur (dp). Le faible diamétre permet, a une VVH constante et
avec une faible quantité de catalyseur, de mettre en cauvre des longueurs de lit importantes, Lg, et donc
davoir des vitesses de circulation des fluides identiques a celles observées a I’ échelle industrielle
(Equation 1.1).

Q U,
VWH = =k - quati
v L. (1_ g) Equation |.1

catalyseur

Dans ces conditions, les transferts de chaleur et de matiére devraient étre plus intenses, gréce a
I’ augmentation des vitesses locades ains qu'a la présence d’'un écoulement gaz/liquide du type Taylor
modifié. En plus, comme I'aire spécifique du réacteur sera plus élevée que dans un réacteur
conventionnel alit fixe et le diamétre du lit plus faible, I'évacuation de I'enthalpie de la réaction sera

facilitée et I'isothermie du réacteur sera plus facilement contrélée.

Dans le réacteur "filaire, comme toutes les particules seront en contact avec le méme écoulement de
gaz et de liquide, il est attendu que la réaction s effectue de la méme maniére dans toutes les
particules. Il n’ existera pas une différence entre les particules qui sont pres ou loin des parois et donc,

pas de réel effet des parois comme dans un réacteur conventionnel alit fixe.
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Le réacteur "filaire" a é&é dga utilisé, dans le passé mais essentiellement en catalyse gaz/solide.
L’ utilisation la plus ancienne a porté sur la mesure de coefficients de diffusion effective des gaz dans
les catalyseurs solides par Scott et coll. (1974) ), Baiker et coll. (1982) ¥ et Guo et coll. (2007) 1.
Guangsuo et coll. (2000) ¥ et Sharma et coll. (1991) ™ ont aussi mesuré ce paramétre et, en plus, ont
calculé les coefficients de tortuosité du réseau poreux des solides, dans ce type de réacteur. Les
paramétres de la cinétique de grain ont été aussi déterminés dans ce type de réacteur pour la réaction
de reforming du n-heptane (Tottrup -1982"4), pour I'hydrogénation des oléfines (Li et coll. - 1995!*%)
et pour |e reforming du méthane avec du dioxyde de carbone (Richardson et Paripatyadar — 19901*4).

Au niveau de I'hydrodynamique, Scott et coll. (1974) 1" et Lee et coll. (1984) ™ ont mesuré la perte de
pression et la disperson axiae dans un réacteur "filaire" avec des particules sphériques et
cylindriques, respectivement. Les mesures ont été réalisées en écoulement monophasique gaz
(mélanges hélium et azote). Dans les deux études, les auteurs ont proposé |'équation d'Ergun (Equation
I.2) pour prédire la perte de pression avec I'utilisation d'un diametre équivalent, d., qui prend en
compte toute |a surface mouill ée en intégrant les parois du réacteur (Equation 1.3).

AP u-(1-¢)? u?.(-¢
AP g A 2( 3) +E,. 2 (3 )
Lr dé-¢ de-&

Equation 1.2

d 6-Volume Total Particules

e= : . Equation 1.3
Surface Particules+ Surface Parois

Dans les réacteurs pilotes conventionnels, Ergun (1952) ™ a vérifié que les valeurs de 150 et 1.75
pour les constantes E; et E,, respectivement, sont ceux qui représentent mieux les données de perte de
pression en prenant en compte I'impact de latortuosité du lit sur I'écoulement. Dans I'étude de Scott et
coll. (1974) [, les auteurs ont obtenu les mémes valeurs que Ergun pour ces constantes. Par contre,
concernant le paramétre E,, Lee et coll. (1984) [** ont déterminé une valeur différente qui n'est pas
présentée dans l'article mais qui est inférieure a 1.75. Les auteurs expliquent qu'une diminution de
cette congtante est attendue dans ce type de réacteur car, la tortuosité (expansion — contraction de

I” écoulement) est plus faible (présence murs).

En appliquant I’ équation d’ Ergun (Equation 1.2), avec E; et E, égaux a 150 et 1.75, & un écoulement
monophasique gaz dans un réacteur "filaire", avec un diamétre équivalent incluant la surface des
parois (Equation 1.3), on observe qu’ & une vitesse superficielle de gaz identique, la perte de pression
dans le réacteur "filaire" est environ deux fois plus faible que celle estimée pour un réacteur alit fixe,
avec un diametre équivalent égal a celui des particules. Dans un réacteur “filaire", la perte de pression
est donc, plusinfluencée par la porosité que par |a surface de contact.
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En ce qui concerne la dispersion axiale, des mesures de ce paramétre ont été effectuées par Scott et
coll. (1974) 1) Leeet coll. (1984)*®, Sharma et coll. (1991) ™ et Solcova et Shneider (1994) ", dans
des systemes gaz/solide avec des spheres et/ou des cylindres. Tous les résultats expérimentauix, sauf
ceux de Solcova et Shneider (1994), ont été reproduits par la corrélation empirique suivante :
1 a N b
Bo Re < 14 C Equation 1.4
Re &

Dans I'Equation 1.4, la constante a représente la tortuosité du lit avec une valeur variable suivant les
études. Concernant la constante b, sa valeur dépend des gaz utilisés. Etant donné que Scott et coll.
(1974) et Lee et coll. (1984) ont utilisé les mémes gaz (hélium/azote), la constante b ala méme valeur
dans ces deux études. Les nombres de Bodenstein obtenus dans un écoulement monophasique gaz
varient entre 0.1 et 5, pour des nombres de Reynolds de la phase gaz entre 0.1 et 80.

Plus récemment, Kallinikos et Papayannakos (2007) [*® ¥ ont réalisé deux études avec des systémes
polyphasiques gaz/liquide/solide en utilisant un réacteur "filaire" sous la forme d'un tube spiralé de
section circulaire. Dans une premiére éude ¥, ils ont mis en oauvre une réaction d'hydrodésulfuration
(HDS) d'un gasoil "straight — run" dans des conditions opératoires réelles et avec un catalyseur en
forme cylindrique. Il a é&é montré que |'opération de ce type de réacteur est stable et reproductible. Les
performances du réacteur dHDS (entre 2 & 6 m) étaient identiques a cedles d’ un réacteur pilote
conventionnel a lit fixe dont la porosité du lit était remplie par des fines particules, ce qui confirme

I'intérét du réacteur "filaire".

Dans leur deuxiéme étude sur ce type de réacteur ™, Kallinikos et Papayannakos ont rempli quatre
réacteurs spiralés de 2.5 et 2.0 mm de diamétre, avec des particules cylindriques non poreuses de
1.4mm de diamétre. Le mouillage des particules apparaissait total. A partir des mesures des
distributions des temps de s§our (D.T.S.), les auteurs ont calculé le nombre de Peclet et le taux de
rétention de la phase liquide pour différentes configurations ou le diametre du réacteur et des
particules et les vitesses des deux phases ont été variés Ils ont montré que le nombre de Peclet
augmente proportionnellement a la longueur du réacteur et qu'il augmente auss quand le ratio dg/dp
diminue. Les auteurs ont obtenu des nombres de Peclet entre 50 et 600, ce qui montre que
I'écoulement est trés piston dans ce type de réacteur. A partir des résultats expérimentaux, Kallinikos
et Papayannakos ont proposé une loi empirique pour le calcul du nombre de Peclet (Equation 1.5):

LR

asthy-1 ag+b Equation 1.5
(al'bl'uLsz 27" ugd 3)"9 |

Pe=

Dans 'Equation 1.5, les coefficients ay, a,, as, by, b et bs, sont différents pour chague configuration.
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Pour une vitesse de liquide et de gaz données et un diamétre de particules constant, les nombres de
Peclet dans cette nouvelle géométrie de réacteur, calculés par I’ Equation 1.5, sont trois & quatre fois
plus éevés que ceux estimés & partir de la corrélation de Thanos et coll. (1996) *?, pour un réacteur

pilote conventionnel alit fixe.

En ce qui concerne le taux de rétention de la phase liquide les résultats obtenus par les auteurs en
écoulement ascendant sont présentés dans la figure suivante :

05 - 0.5 1 SR1-SR2
s e-o Ug=0167-10"ms
04 k D4 m-o Us=0331-10%m/s
o %& - ° A U =062310"m's
= £ - i BE® o ; =0.995-1079my
T 03 e &F o0 T 03 @ = G $oo sl e
A LR &% g SR3-SR4
n %m @-o U=026110"m/s
02 | 02 B-m ue=051610"ns
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0.1 . . . . 01 T T " '
0 20 40 60 80 0 20 40 60 80
Ugzs /U s Ugs /UL s
a b

Figurel-1: Taux de rétention de la phase liquide, en co-courant ascendant, en fonction du ratio entre la
vitesse superficielle du gaz et la vitesse superficielle du liquide (données expérimentales de Kallinikos et
Papayannakos - 2007%).

Dans la Figure I-1, les configurations SR1 et SR2 correspondent a deux réacteurs de 2.5 mm de
diametre et de, respectivement, 4 et 2 m de longueur. Dans les configurations SR3 et SR4 le réacteur a
2 mm de diamétre et 4 et 2 m de longueur, respectivement.

Pour tous les débits de liquide testés, le taux de rétention de la phase liquide diminue avec le ratio
entre les vitesses, jusgu'a atteindre une valeur minimale et constante. Dans toutes les configurations, le
taux de rétention du liquide est toujours inférieur a 0.5, ce qui, selon les auteurs, est une valeur plus
faible que celle estimée pour les réacteurs conventionnels a lit fixe utilisés a I'échelle laboratoire en
régime ascendant. 2* %!

L es auteurs ont aussi mesuré la perte de pression par longueur de réacteur. Les résultats en écoulement

ascendant sont présentés dans la Figure |-2.
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Figure|-2 : Perte de pression par longueur de réacteur en fonction du ratio entre la vitesse superficielle
du gaz et la vitesse superficielle du liquide (données expérimentales de Kallinikos et Papayannakos -
20071*%)

D'apres les résultats expérimentaux |es auteurs ont observé que la perte de pression augmente quand le
ratio dgr/dp diminue & cause de I’augmentation de la surface de frottement et diminue quand le ratio
Ugs/ULs augmente, jusqu'a atteindre une valeur constante. Cette diminution de la perte de pression avec
le ratio ugdUu s est provoque par une augmentation de la vitesse locale liquide et donc, des forces de
cisaillement liquide/solide, puisgue l'augmentation du ratio ugdu s Se traduit par une diminution du
taux de liguide. L'augmentation de la vitesse gaz et donc du frottement gaz/liquide et gaz/solide a un
effet négligeable puisgue la perte de pression atteint ensuite une valeur constante lorsgue le taux de
rétention ne varie plus (alors que le ratio ugdu s augmente). Une corrélation empirique a été
développée qui permet le calcul de la perte de pression a partir des vitesses de I'écoulement et du
diamétre du réacteur (Equation 1.6).

AP _ - - 8 .
+ - 5,413x107° - uE'SSH : ueg'zn -d R3’247 Equation |.6

En comparant le fonctionnement du réacteur en écoulement plutt ascendant et descendant, il a été
observé que le sens de I'écoulement a une influence sur e nombre de Peclet mais pas sur la perte de
pression. Finalement, les visualisations de |'écoulement ont montré que la phase gaz est continue et

sécoule par-dessus de la phase liquide.
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|.3. Hydrodynamique dans lesréacteur s catalytiques triphasiques en lit fixe

L'hydrodynamique des réacteurs catalytiques triphasiques a lit fixe a été largement étudiée au niveau
académique. En effet, I'hydrodynamique de ces écoulements multiphasiques complexes a une grande
influence sur les performances des réacteurs mais reste difficile a prédire avec précision. Les régimes
d'écoulement, la perte de pression, le taux de rétention et la dispersion axiale de la phase liquide sont

des parametres hydrodynamiques nécessaires ala compréhension de ce type de réacteurs.
[.3.1 Régimes d’ écoulement desréacteursallit fixes

Dans un réacteur a lit fixe, les différentes interactions entre les fluides conduisent a I'existence de
différents régimes d'écoulement avec des conséquences sur les transferts de matiere. Ces interactions
dépendent des vitesses et propriétés physico-chimiques des fluides et des propriétés géométriques et
physico-chimiques des particules dans le lit. Dans un réacteur triphasique a lit fixe, on peut distinguer

quatre régimes principaux illustrés dans la Figure -3 %2 ;

= Régime ruisselant: Dans ce régime, les interactions entre le liquide et le gaz sont faibles. Le
liquide sécoule sous laforme de films et filets. Le gaz est 1a phase continue et sécoule dans les
espaces vides du milieu granulaire. Le régime ruisselant apparait a des faibles débits de liquide
et de gaz et peut étre divisé en deux régions 2 : le régime ruisselant & mouillage partiel lorsque
les vitesses de liquide sont trés faibles, et le régime ruisselant a mouillage total lorsque I'énergie
cinétique de I'écoulement liquide est suffisante pour vaincre les forces de tension superficielles
liquide-solide.

= Régime pulsé: Quand le débit gaz et/ou liquide deviennent élevés, e régime pulsé se manifeste.
Ce régime est caractérisé par le passage des poches riches en gaz et des bouchons de liquide.
Les segments de liquide contiennent des petites bulles de gaz et les poches de gaz renferment
des films de liquide a la surface des particules. Les particules sont généralement entiérement

mouillées.

= Régime a brouillard: En augmentant la vitesse du gaz, le régime a brouillard apparait. Dans ce
régime, le gaz circule dans les espaces vides du lit et une partie du liquide sécoule sous laforme
de films et filets. L'autre partie du liquide sécoule sous la forme de gouttel ettes arrachées de

I'interface gaz / liquide et entrainées par le gaz.

= Régime a bulles : Le régime a bulles est caractéristique des écoulements ou les vitesses de
liquide sont trés éevées et |es vitesses de gaz sont faibles. Le liquide est la phase continue et il a
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suffisamment d'énergie pour disperser le gaz sous la forme de bulles qui sécoulent entre les

grains de catalyseur. Les particules sont entierement mouill ées.
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Figure |-3: Représentation schématique des différents régimes d'écoulement dans un réacteur triphasique
alit fixe: (a) régimeruisselant, (b) régime pulsé, (c) régime a brouillard, (d) régime & bulles?3

Divers auteurs ont éudié et proposé des cartes de régimes avec des zones de transition pour des
réacteurs triphasiques en lit fixe. En analysant les cartes établies, on observe que les zones de
transition sont relativement larges. Ceci peut étre expliqué par le caractére subjectif de I'observation
visuelle et par le fait que les changements de régimes sont un phénomene graduel. Les premiéres
cartes de régimes concernent principalement le systéme eau — air et les coordonnées les plus utilisées
sont les débits ou les vitesses massiques des fluides. ¥ Pour les systémes avec des liquides
organiques, les coordonnées proposées varient d'un auteur a l'autre mais toutes les propositions
prennent en compte |'effet des propriétés physico-chimiques.

1.3.2 Gradient de pression

La perte de pression est un paramétre représentatif de I'énergie qui doit étre fournie pour faire circuler
le gaz et le liquide au travers d'un lit fixe de particules. La résistance a l'écoulement gaz/liquide dans
un milieu poreux peut ére provoqué par: [
- lesforces defriction aux interfaces liquide/solide et gaz/liquide;
- lesforces dinertie qui peuvent apparditre due a I'accélération et/ou ralentissement des fluides
danslelit de particules;
- laturbulenceinduite par les fluctuations dans les champs de vitesse des phases gaz et liquide;
- la gravité, qui a un effet positif dans un écoulement descendant et le contraire dans un
écoulement ascendant.
La perte de pression est une grandeur importante pour la modélisation, et la conception d'un réacteur a
lit fixe et a é&té objet de nombreuses études.
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1.3.2.1 Principalestendances

Dans lalittérature, les tendances suivantes ont été observées pour des écoulements gaz/liquide :

* |nfluence des débits massiques des fluides: A des faibles débits massiques (régime visgqueux),
la perte de pression est linéairement proportionnelle au débit d'une des phases fluides. Par
contre, pour des débits élevés (régime inertiel), la perte de pression est proportionnelle au carré
du débit d'une des phases fluides . En général, la perte de pression augmente plus rapidement
avec une augmentation du débit liquide que du débit gaz *?. Al-Dahhan et coll. (1994) * ont

observé auss que l'influence du débit de gaz augmente quand le débit de liquide augmente.

= |nfluence du régime d'écoulement: La perte de pression varie graduellement entre deux
régimes d'écoulement. Néanmoins, Rao et coll. (1983) *® ont observé que, dans le régime
ruisselant, la perte de pression augmente plus rapidement avec les débits des deux phases fluides
gue dans les régimes pulsé et a bulles. Cette observation montre la difficulté d'utiliser une seule
corréation de perte de pression valable pour les différents régimes.

* |nfluence de la viscosité dynamique du liquide: A débit de liquide et de gaz constant, |a perte
de pression augmente quand la viscosité dynamique du ligquide augmente : a cause d'une
augmentation des forces de cisaillement dans le liquide, induite par |es conditions de glissement
ou non glissement aux interfaces gaz/liquide et liquide/solide. " Cette observation indique que
les forces au niveau des interfaces gaz/liquide et liquide/solide ne sont pas négligeables par
rapport aux forces dinertie et de gravité.

= |nfluence des caractéristiques géométriques du lit : De la méme fagon gu'en écoulement
monophasique, la perte de pression en écoulement diphasique augmente quand le diametre
équivalent des particules diminue'® 2”2 3 cause de I'augmentation de |la surface de frottement.
De méme, lorsgue la porosité du lit diminue, l'aire interfaciale liquide/solide et les vitesses
augmentent, induisant une augmentation des forces de cisaillement liquide/solide et donc, de la
perte de pression. Enfin, Sai et coll. (1987) 7 ont montré que la perte de pression est

indépendante du diametre du réacteur.
1.3.2.2 Modélisation

Divers auteurs ont développé des corréations et modéles pour calculer |a perte de pression gaz/liquide
dans des réacteurs triphasiques a lit fixe. La mgorité de ces éudes ont été réalisées a pression

atmosphérigque. On peut distinguer quatre groupes de modéles et corrédations :
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= Corrélations basées sur les variables de fonctionnement du réacteur et les caractéristiques

du milieu granulaire:

Ce groupe de corrélations utilise des nombres adimensionnels basés sur les variables de
fonctionnement du réacteur (débits de liquide et de gaz), |es propriétés physiques des phases fluides
et des caractéristiques du milieu granulaire. Les corrélations proposées par Wammes et coll. (1991)
(29 Larachi et coll. (1991) ¥ et Ellman et coll. (1988) *” sont des exemples de corrdations de ce
type. Elles ont é&é développées sur la base des données expérimentales obtenues pour des
conditions opératoires spécifiques. Donc, |'extrapolation de chaque corréation hors de son domaine

de validation est incertaine.

= Corréationsdu type Lockhart —Martinélli :

Lockhart et Martinelli (1949) ¥ ont proposé, pour les écoulements gaz/liquide en conduite, une
dépendance entre la perte de pression et les débits de I'écoulement diphasique et la perte de
pression monophasique de chacune des deux phases fluides. Leur corréation est basée sur les deux
affirmations suivantes:

- lesgradients de pression coté liquide et coté gaz sont identiques ;

- la somme des volumes occupés par la phase liquide et par la phase gazeuse est égale au

volume total poreux.

A partir de ces affirmations, les auteurs ont défini des groupes adimensionnels pour décrire la perte
de pression diphasique a partir des pertes de pression monophasique pour chague phase fluide dans
des conditions similaires & celles de I'écoulement diphasique. Etant donné que les pertes de
pression monophasiques sont difficilement obtenues a I'échelle industriel, I'équation d'Ergun
(1952)1*%! est souvent utilisée (Equation 1.7), en supposant que les constantes qui apparaissent dans

cette éguation sont valables pour le gaz et pour le liquide.

2 2
AP _ 150 - 38) o +1.75(1;3€)ﬂ Equation 1.7

e d? g d,

Des corrélations basées sur cette approche ont été proposées pour les réacteurs alit fixe par Ratham
et coll.(1993) 8 Tosun (1984) 2 et Rao et coll.(1983) [, Les corrélations du type Lockhart —
Martinelli restent basées sur des données obtenues dans des conditions de fonctionnement
restreintes. De ce fait, elles ne sont pas universelles.
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Modéles basés sur I'analogie avec les milieux poreux :

Les modél es basés sur des coefficients de perméabilité relative sont obtenus en faisant une analogie
avec la modélisation des écoulements en milieu poreux dans lesquels la perte de pression est
calculée en utilisant des coefficients de perméabilité et permissivité relative pour prendre en
compte les effets visgueux et d’inertie de I’ écoulement diphasique. Les modéles de Nemec et coll.
(2005) 133 et Fourar et coll. (2001)  sont des exemples des modéles de ce type.

M odéles de type mécanistiques:

Les modeles de ce type, sont basés sur les bilans de quantité de mouvement et sont des modéles
phénoménologiques qui sappuient sur I'hypothése d'un écoulement en configuration annulaire, ou
les phases fluides sont complétement séparées par une interface. Ce type de modéles a été
principalement dével oppé pour des réacteurs fonctionnant en régime ruissel ant.

Holub et coll. (1992) ¥ ont proposé un modéle de ce type en représentant la géométrie du lit de
particules par une fente bidimensionnelle inclinée. L'angle d'inclination de cette fente représente la
tortuosité dans le lit fixe. Dans ce modéle, le liquide couvre complétement les parois et les
particules avec un film d'épaisseur uniforme, pendant que le gaz circule au milieu du lit granulaire.
La forme finale du modéle contient encore deux parametres qu'il faut gjuster a partir des résultats
expérimentaux pour des écoulements monophasiques dans le réacteur a lit fixe considéré.
Ultérieurement, Al-Dahhan et coll. (1998) [ 3 ont modifié le modéle original de Holub et coll.
(1992) pour prendre en compte |'augmentation de I'interaction entre les deux phases lorsque la
pression augmente (densité et vitesse du gaz plus élevées). Dans leur modéle, les auteurs ont
corrigé les forces dinteraction al'aide de deux facteurs: fy pour la vitesse de glissement et fs pour
le frottement al'interface des deux phases.

Les modéles de Attou et coll. (1999) *¥, Narasimhan et coll. (2002) *¥ et Boyer et coll. (2003) [°
comportent également les bilans de quantité de mouvement pour chague phase fluide moyennées
sur la section de passage du réacteur. Les lois de fermeture pour les forces d'interface sont établies
apartir d'analogies avec la configuration monophasique. Les modéles de Attou et coll. (1999) ¥ et
Narasimhan et coll. (2002) *¥ ont été établis pour le régime ruisselant et prennent en compte de
maniére différente la tortuosité. Le modéle de Boyer et coll. (2003) % est une adaptation du
modéle mécanistique d Attou et coll. (1999) pour le régime a bulles. Les modeles de Attou et coll.
(1999) ¥ Narasimhan et coll. (2002) ¥ et Boyer et coll. (2003) % sont décrits en annexe (cf.

AnnexeA).

Les modéles basés sur |’ analogie avec les milieux poreux et les modéles de type mécanistiques ont été

développés en ayant comme base les phénomenes physiques qui ont lieu dans les réacteurs classiques

alit fixe. Parmi ces deux types de modéles, les modéles mécanistiques présentent le meilleur accord
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avec les données expérimentales de la littérature, surtout pour des réacteurs fonctionnant en régime
ruisselant.

[.3.3 Taux derétention Liquide

Le taux de rétention liquide est fortement lié a la perte de pression et il a une influence sur divers
parametres comme |e temps de s§our moyen de la phase liquide, I'épaisseur du film liquide autour des
particules, le transfert de matiére, etc.

Letaux de rétention liquide total (g.) est défini comme étant le rapport entre le volume total du liquide
et le volume du réacteur. Un autre parameétre souvent utilisé est la saturation totale de liquide (B,),
définie comme étant le ratio entre le volume total du liquide et le volume total de I'espace vide du lit
(volume poreux du lit). Le taux de rétention liquide total est lié a la saturation de liquide par la

relation: g = &.p,. Le taux de rétention liquide total est, en général, la somme de deux composantes :

* Le taux de rétention statique (e44) : C'est la fraction de liquide stagnante qui reste dans le
voisinage des points de contact entre les particules et les parois du réacteur. Cette grandeur est
fonction des propriétés physiques du liquide, de la forme et dimension des particules et aussi de
lamouillabilité des particules.

* Le taux de rétention dynamique (eqn) : Cest la fraction de liquide qui est contindment
renouvel ée dans le réacteur. Ce parametre dépend des débits et des propriétés des deux phases

fluides et aussi des caractéristiques géométriques du lit.
1.3.3.1 Principalestendances

Plusieurs auteurs ont étudié I'impact des conditions opératoires et des propriétés des fluides sur le taux
de rétention du liquide. La littérature indique les tendances suivantes concernant le taux de rétention
dynamique :
= |nfluence des débits massiques des fluides : Comme attendu, le taux de rétention dynamique
augmente avec le débit liquide et décroit lorsque le débit gaz augmente® > “Y. Plusieurs auteurs
ont observé que I’ effet du débit de liquide est plus marqué que celui du débit de gaz. [ *

= |nfluence de la masse volumique du gaz : Pour des débits massiques de liquide et de gaz
donnés, quand la masse volumique du gaz augmente (par une augmentation de la pression ou de
la masse molaire du gaz), le taux de rétention dynamique augmente du fait que le gaz occupe

moins d'espace, [ %
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Influence de la viscosité dynamique du liquide : Pour des débits massiques de liquide et de gaz
donnés, quand la viscosité du liquide augmente, le taux de rétention dynamique augmente [ %,
Les forces de cisaillement dans |e liquide augmentent, en provogquant une décélération du film et

donc une augmentation de la rétention liquide. 1**

Le taux de rétention statique n'est pas affecté ni par les débits de gaz et de liquide ni par la viscosité du

liquide et masse volumique du gaz . Ce paramétre dépend, principalement, des forces du type

capillaire®,

[.3.3.2 Modélisation

Comme pour la perte de pression, divers auteurs ont obtenu des corrélations et ont développé des

modeéles pour calculer le taux de rétention dans un réacteur alit fixe. Les modéles mécanistiques basés

sur les bilans de quantité de mouvement, présentés en annexe (cf. Annexe A), permettent le calcul

simultané de la perte de pression et du taux de rétention dynamique. Pour calculer e taux de rétention

dynamique, deux autres types de corrélations existent dans la littérature :

Corréations empiriques:

Dans ce type de corrélations, le taux de rétention est calculé, a partir des nombres adimensionnels
qui dépendent des propriétés des fluides, des conditions opératoires et des caractéristiques du lit.
Les corrélations de Trivizadakis et coll. (2006) 1, Larachi et coll.(1991) ** et Ellman et coll.
(1990) ! appartiennent & ce groupe mais présentent des différences entre elles et I'accord avec les
résultats expérimentaux n'est pas satisfaisant. Il faut rappeler que la plupart de ces corrélations ont
été développées pour le systéme eau — air sous des pressions basses et a la température ambiante.
Ces conditions opératoires ne sont pas représentatives des conditions industrielles. En plus,
plusieurs corrélations ne prennent pas en compte l'influence de la phase gazeuse sur le taux de
rétention liquide.

Corréationsdu type Lockhart - Martinelli :

Dans ce groupe de corrélations, il y a une relation entre le taux de rétention liquide et un paramétre
de Lockhart-Martinelli (1949) Y. Les corrdations de cette catégorie dépendent des pertes de
pression des écoul ements monophasi ques gazeux et liquide avec tous les inconvénients qui ont dgja
été mentionnés dans le § 1.3.2.2. Ratnam et coll. (1993) ?®, Rao et coll. (1983) ! et Charpentier et
Favier (1975) ¥ ont dével oppé des corréd ations de ce type.

Concernant le calcul du taux de rétention statique dans un réacteur alit fixe, lacorréation la plus citée

dans |a littérature est celle de Charpentier et coll. (1968) 1! (Equation 1.8), qui lie, empiriquement, le

37



Chapitrel. ETUDE BIBLIOGRAPHIQUE

taux de rétention statique au nombre d' E6tvos (EG). Ce nombre adimensionnel représente le ratio entre
lesforces de gravité et de tension de surface.

2
Bsa = L ol Eo= P9

= 20+ 0.9E5 o, Equation 1.8

Plus récemment, Kramer (1998) [*! a proposé une corrélation plus physique (Equation 1.9) dans
laguelle le taux de rétention statique est décrit par I’ ensemble des poches de liquide qui se situent entre
les billes en contact |es unes avec les autres.

P = 0.0281_—8 Equation 1.9
£

Cette expression est valable seulement pour des nombres d Eo6tvos supérieurs a 20, et dépend

uniquement de la porosité du lit.
|.3.4 Dispersion axiale en phase liquide

La dispersion axiae de la phase liquide, Dax, décrit le "niveau" de mélange du liquide. Ce parametre
représente les écarts de I'écoulement du liquide par rapport a un écoulement piston, du au rétro -
mélange axial et aux profils de vitesses dans le lit. La dispersion axiale peut étre décrite par un nombre
équivalent de réacteurs continus parfaitement agités en série (N) ou par le nhombre de Peclet (Pe),
défini par I'Equation 1.10, qui fait référence a la hauteur du réacteur (H) comme dimension
caractéristique.
Pe:M Equation 1.10
D ax
Concernant la dispersion axiae induite seulement par le lit de particules, le nombre de Bodenstein
(Bo), défini par I'Equation 1.11, est également souvent utilisé. Dans ce cas, le diamétre des particules
est choisi comme dimension caractéristique.
Bozw Equation 1.11
D ax
Depuis plusieurs années, divers auteurs ont développé des critéres pour définir le nombre de Peclet a
partir duquel |'écoulement piston idéal peut étre utilisé pour simuler les productivités et sélectivités
observées dans |’ opération commercial. En général, cette valeur minimale dépend de I'ordre de la

réaction et de la conversion. %)
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La dispersion axiale dépend du débit de liquide > >3, des propriétés du liquide™ et des dimensions
caractéristiques du systéme étudié (diamétre des particules, hauteur du lit et porosité) 2. Nigam et

coll. (2001) ¥ ont observé que le débit de gaz a trés peu d'influence sur la dispersion axiale du liquide.
[.3.4.1 Modélisation

Dans lalittérature, diverses corrélations empiriques sont proposées pour prédire la dispersion axiale en
fonction des conditions opératoires (débits de liquide et gaz) et des caractéristiques du lit, comme par
exemple les corrélations de Cassanello et coll. (1998) *¥ et Tsamatsoulis et Papayannakos (1994) 3.

Dans la plupart des études réalisées dans les lits fixes, la dispersion axiale est calculée en gjustant les
parametres de temps de s§our et dispersion axiale d'un modéle piston-dispersion ou en utilisant un

modéle piston avec un échange de matiére entre |es zones stagnantes et dynamiques *> %,

En pratique, il n'existe pas des modéles ou corréations permettant a priori de prédire le nombre de
Peclet, Pe, ou le coefficient de dispersion axiale, Dax, pour un nouveau type de réacteur ou dans des

nouvelles conditions opératoires.
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|.4. Transfert de matiére dans les réacteurs catalytiques triphasiques en lit

fixe

Lors de la mise en cauvre des tests catalytiques hétérogénes dans un réacteur a lit fixe triphasique,
plusieurs étapes sont impliquées dans le processus réactionnel. Par exemple, pour une réaction smple
du type: Agas + BLig 2 Cuiq, réalisée avec un catalyseur solide, on doit considérer |es étapes suivantes:

Etapes en série en réaction triphasique :

Transfert de A du gaz vers l'interface gaz-liquide

|

i liquide *  Transfert de A de I'interface G-L vers le liquide.

+— »  Transfert de A et B du liquide vers la surface du

| C L catalyseur.

| * Diffusion intraparticulaire de A et B dans les pores.

: »  Adsorption des réactifs sur les sites actifs,

| = Réaction chimique.

| = Désorption du produit.

| »  Diffusion intraparticulaire du produit dans les pores.
interface gaz-liquide surface du'catalyseur =  Transfert du produit de la surface du catalyseur dans

le liquide.
Figurel-4: Profil de concentration en réactif gazeux dans les différentes phases.

La performance du réacteur peut étre limitée par les transferts de matiére qui opérent aux interfaces.
L’ étude des transferts de matiére est, donc, une éape indispensable pour sassurer que le réacteur
catalytique peut fonctionner en régime cinétique. Dans ce chapitre, les principales tendances et
corrélations citées dans la littérature, concernant le transfert de matiere gaz/liquide et liquide/solide

dans lesréacteurs alit fixe, sont résumées.
[.4.1 Transfert de matiére Gaz/Liquide

Le transfert de matiére gaz/liquide peut étre |’ étape limitant du processus catalytique. La résistance au
transfert gaz/liquide est souvent située du cété de la phase liquide parce que les gaz utilisés sont
fréguemment purs ou peu solubles (résistance du cété de la phase gaz négligeable).

[.4.1.1 Principales tendances

Plusieurs auteurs ont réalisé des études sur le coefficient de transfert de matiére gaz/liquide (cbté

liquide), ki a, et l'aire interfaciale, a, dans des lits fixes triphasiques opérant en différents régimes

d'écoulement. L es tendances suivantes ont été citées:

= |nfluence des vitesses des fluides: Il a é&é constaté que le coefficient volumique de transfert de
matiére gaz/liquide croit avec les débits vitesses de gaz et de liquide. *® Une augmentation des

vitesses liquide et/ou gaz induit une augmentation de la turbulence, ce qui est favorable au
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transfert de matiére!>. Maldonado et coll. (2008) *® ont observé que I'augmentation de |a vitesse
de la phase ligquide implique une augmentation de la vitesse de glissement entre les deux phases
ce qui peut impliquer une amélioration du transfert de matiére gaz/liquide. Concernant l'aire
interfaciale, quand la vitesse de la phase gaz augmente, le taux de rétention du gaz est plus élevé
ains que le nombre de bulles. Ceci conduit & une augmentation de l'aire interfaciale et donc, du
coefficient k_a.1*

= |nfluence de la pression du réacteur : Ce paramétre a fait objet de plusieurs éudes ou les
auteurs ont constaté que le coefficient k.a et l'aire interfaciale augmentent avec la pression.
Larachi et coll. (1998) *¥ et Wammes et coll. (1991) * ont observé expérimentalement que, au-
dessous d'une valeur critique de vitesse de la phase gaz, les parametres de transfert de matiere
gaz/liquide ne sont pas affectés par la pression. Au-dela de cette vitesse critique, I'augmentation
de la pression améliore la distribution du liquide dans le lit et induit une augmentation de laforce
de friction entre le gaz et le liquide, ce qui conduit al'entrainement et dispersion les petites bulles
de gaz dans le liquide. Par conséquence, |e coefficient de transfert de matiére gaz/liquide, k. a, est
amélioré. Jusqu'au présent, I'effet de la pression sur le coefficient k. n'est pas bien défini.

= |nfluence du diamétre des particules: Lorsgu’on diminue lataille des particules, le coefficient
volumique kg augmente. Quand les particules dans le lit ont un diamétre plus petit, le taux de
rétention de la phase gaz augmente, pour un méme débit de gaz et de liquide. Il est généralement
proposé que, quand les particules sont plus petites, |e frottement entre les deux phases fluides est
plus important, ce qui induit une diminution de I’ épaisseur moyenne des films de liquide autour
des particules et un meilleur transfert de matiere entre les phases gaz et liquide. Un autre facteur
gui conduit a I’'amélioration du transfert de matiere gaz/liquide est I'augmentation de l'aire
interfaciale, a ' Lara Marquez et coll. (1992) * ont aussi observé que I’influence du diamétre
des particules est plus importante pour des vitesses de liquide plus élevées.

» [Influence de la viscosité du liquide: Larachi et coll. (2003) '), parmi divers auteurs, ont
observé que, quand la viscosité du liquide augmente, le coefficient volumique k_a augmente via
I"augmentation de I'aire interfaciale qui est une conséquence des plus fortes interactions
gaz/liquide. 1"

[.4.1.2 Modélisation

Divers auteurs ont proposé des corrélations pour estimer le coefficient volumique de transfert de
matiere gaz/liquide, k_a, et I'aire interfaciale gaz/ liquide, a, dans des réacteurs a lit fixe en régime
ruisselant et a bulles. Etant donné que I’interaction gaz/ liquide est trés différente dans ces deux
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régimes, la plupart des études existantes dans la littérature proposent une corrélation pour chaque
régime.
Dans les paragraphes suivants une analyse des corrélations existantes pour calculer le coefficient k a

et I'aireinterfaciale, a, est présentée.
= Coefficient volumique detransfert de matiére gaz/ liquide, k a:

Parmi les corrélations développées pour un réacteur fonctionnant en régime ruisselant, celles
présentées dans le Tableau I-2 montrent, selon la revue de Larachi et coll. (2003) '), un meilleur
accord avec les données expérimentales, dans leur domaine de validité. Néanmoins, la corrélation
qui représente le mieux latotalité des valeurs expérimenta es du coefficient k a existantes dans la
littérature, est celle proposée par Larachi et coll. (2003) [, laguelle est basée sur un réseau

neuronal.

Concernant le régime a bulles, la corrélation de Saada (1972) '*? (Tableau 1-2) semble la plus
adaptée au calcul du coefficient de transfert k_a car elle présente, selon Larachi et coll. (2003) 1,
un écart acceptable dans la prédiction du coefficient de transfert de matiére gaz/liquide par rapport

aux donneées expérimental es.

Tableau I-2: Corréations pour le calcul du coefficient de transfert de matiere gaz/ liquide, k. a, dans le
régime ruisselant et a bulles, qui, selon la revue de Larachi et coll. (2003) ¥, décrivent au mieux la totalité

des données expérimentales publiées.

Auteurs Conditions opératoires de I’ étude Corrélations - Régime ruissel ant
Sh= kL;‘d»i _ 0_45b(!%5 Re%2 We2Sc 0502 ]1-3
, . . L e _ [Wes
Wild et coll. Conditions opératoires non-spécifiées o Xo = We,
(1992) dans lalittérature _ad,
9= 1-¢
16(.:3 0.33
d, =d
o{aie)
Sphéres - dp = 0.36x10° —3.0x10° m
Turek et Lange 4 3 ka 6 pa0.9 ~A—06c-05
o 2.5x10" m/s< u s < 1.8x10° m/s o 3.4x10” Re{”™ Ga_ "<’
(1981) m
Ugs < 0.18 m/s
Auteurs Conditions opératoires de |’ étude Corrélation - Régime abulles
Spheéres : d» = 0.51 x10°-2.1x10°m o
2
Saada (1972)% | 4<Re_ <105 Sh= % =10.72Re2? Re‘ﬁ'”{j—P]
20 < Reg < 450 " "
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= Aireinterfaciale gaz/ liquide, a:

Plusieurs éudes ont été réalisées avec I’ objectif d obtenir des corrélations pour le calcul de I'aire
interfaciale dans un régime ruisselant. Les corrélations proposées par Larachi et coll. (2003) 7,
Wild et coll. (1992) *¥ et Ratnam et coll. (1991) ' sont indiquées comme celles qui estiment
I'aire interfaciale avec le plus bas écart par rapport aux résultats expérimentaux (Tableau I-3).
Relativement aux corrélations existantes pour le régime a bulles, trés peu d’ expressions existent
danslalittérature. Selon larevue de Larachi et coll. (2003) 1, larelation de Lara-Marquez et coll.
(1992) ! (Tableau I-3) semble mieux décrire le transfert de matiére dans un régime a bulles mais
avec un écart important provoqué par I’ estimative de la perte de pression qui n’est pas trés précise
en dehors le domaine de validité de I’ expression de I’ aire interfaciale. En plus de cette analyse, les
auteurs ont réuss a développer une corrélation basée sur un réseau neurona qui permet

d'améliorer laprédiction del’ aire interfaciale gaz/liquide.

Tableau 1-3: Corréations pour le calcul deI’aire interfaciale gaz/ liquide, a,, dans le régime ruisselant et
a bulles qui, selon la revue de Larachi et coll. (2003) [®¥ décrivent au mieux la totalité des données

expérimentales publiées.

Auteurs Conditions opératoires de I’ étude Corréations - Régime ruisselant
Wild et call. Conditions opératoires non-spécifiées
P ¥ 2 10(r, Re e 1
(1992)! danslalittérature a
Spheéres: d, = 3.14x10°-11.7x10° m
Ratnam et coll. 5 5 030 12 1050
4.8x10° m/s< us< 2.5x10° m/s a=17.0u e “d,"
(1991)
0.05 m/s < ugs < 0.65 m/s
Auteurs Conditions opératoires de I’ étude Corréation - Régime a bulles
0.3
2 _144(1-¢ ), (p—;j 04
o
Sphéres: d, = 0.9x10° -3.0x10% m * :
Lara-Marquez et | EXtrudés :de; = 1.6x10° et 3.4x10° m ou
coll. (1992)% | 1.3x10° mis < s < 3.2 X107 ms - (“Lst‘JGs)ALP + g lUisPL +Uess )
£ £
1.5 x10™* m/s < ugs < 0.29 m/s o _2eds
R
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1.4.2 Transfert de matiere Liquide/Solide

Comme le transfert de matiere gaz/liquide, le transfert liquide/solide est une étape importante du

processus réactionnel. Lorsque la réaction s effectue en phase liquide, le transfert liquide/solide assure

la mise en contact des réactifs avec le catalyseur. Ce phénoméne de transfert est caractérisé par le

coefficient de transfert de matiére liquide/solide, ks (Equation 1.12).

(Flux transfert matiere liquide/ solide)= k, sa,s (Cjquice — Ceoice) Equation I.12

[.4.2.1 Principales tendances

Plusieurs études sur le transfert liquide/solide ont identifié les tendances suivantes::

Influence des vitesses des fluides : Divers auteurs ont montré que le transfert de matiére
liquide/solide augmente avec la vitesse de liquide. 1l est proposé que, quand la vitesse superficielle
de la phase liquide augmente, la convection dans le film liquide autour des particul es augmente, en
uniformisant le profil de concentration dans le film et en améliorant le transfert de matiére liquide/
solide. En revanche, les auteurs ne sont en accord sur I'influence de la vitesse de gaz. Nigam et
coll. (2002) ¥ et Goto et coll. (1975) * ont constaté une faible influence de |a vitesse de gaz sur le
transfert liquide/solide, aors que Highfill et Al-Dahhan (2001) ), Lakota et Levec (1990) [ et
Specchia et coll. (1978) *¥ ont observé une augmentation du transfert liquide/solide lors de
I’ augmentation de la vitesse de gaz. Selon Satterfield et coll. (1978) ™, cette augmentation du
coefficient de transfert de matiére liquide/solide peut étre provoquée par trois facteurs : (1) une
amélioration du mouillage, (2) une plus grande turbulence dans le réacteur et (3) une diminution du

taux de rétention du liquide, ce qui impligque une augmentation de la vitesse locale du liquide.

Influence de la pression opératoire: L’ effet de la pression du réacteur sur le transfert de matiere
liquide/ solide ' a pas été beaucoup éudié. Satterfield et coll. (1978) ™ ont réalisé des mesures de
ks avec différents gaz pour simuler |’ effet de la pression sur le transfert de matiére. Les auteurs ont
conclu que ce paramétre n’ a pas une influence directe sur le transfert de matiére liquide/ solide. Par
contre, son influence est priss en compte a travers du changement des paramétres
hydrodynamiques, comme la perte de pression et le taux de rétention du liquide. Plus récemment,
Highfill et Al-Dahhan (2001) '*” ont constaté que le transfert de matiére liquide/solide est amélioré
avec l'augmentation de la pression. Ces auteurs ont remarqué gue, pour des vitesses de gaz plus
élevées, il y a une valeur de pression du réacteur a partir de laquelle I effet de ce parametre sur le
kis devient plus important mais n‘ont pas défini cette valeur par manque de données

expérimentales.
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Influence du diamétre des particules: L’impact du diametre des particules sur le ks n'est pas
clair dans la littérature. Quelques auteurs [ ™ ™ ont observé une augmentation du coefficient de
transfert de matiére liquide/solide quand les particules sont plus petites. D'autres auteurs, comme
par exemple Rao et Drinkenburg (1985) " et Speechia et coll. (1978) [, ont observé exactement
la tendance opposée. Goto et coll. (1975) 1 ont testé différents diamétres de particules et ont
remarqué gque ce parametre n’'avait pas d effet sur le k.s. Ces divergences ne peuvent pas étre
attribuées ni aux techniques de mesure ni aux régimes d’ écoulement. En effet, plusieurs éudes ont
été réalisées dans le méme régime et par la méme méthode de mesure et arrivent a des conclusions
contradictoires. On peut donc, conclure que I’impact du diamétre des particules sur le k s reste trés
complexe et nécessite de mieux comprendre le couplage entre le diamétre et I'hydrodynamique

locale autour des grains en fonction des conditions opératoires.

[.4.2.2 Modélisation

Les corrdations existantes dans la littérature permettant le calcul du coefficient de transfert

liquide/solide, dans un écoulement diphasique, mettent en jeu le nombre de Sherwood et le nombre de

Schmidt de la phase liquide sous la forme du produit Sh.Sc, ™, lequel est souvent corrigé par le taux

de mouillage, @. Ces corrélations sont magjoritairement basées sur I’ analyse dimensionnelle et peuvent

étre divisées en deux groupes :

Corrélations qui utilisent les nombres de Reynolds des phases fluides et dont I’ écriture générale

est lasuivante :

Shsc 7 p=c-Rel-Rel avec Sh= k%—dH

m

Equation 1.13

ou a, b, et ¢ sont des valeurs constantes et différentes pour chaque étude.

Des corrélations basées sur cette approche ont été proposées pour les réacteurs a lit fixe par
plusieurs auteurs parmi lesquels Baussaron et coll. (2007) ¥, zaki et coll. (2004) 1™, Latifi et
coll. (1997) ™ et Lakota et Levec (1990) %!,

Corrélations qui utilisent le nombre de Kolmogorov. Dans ce groupe de corrélations, le transfert
de matiére liquide/solide est lié a la dissipation d’ énergie turbulente dans la phase liquide, qui
est évaluée en utilisant la perte de pression en diphasique. En général, le nombre de Sherwood
est exprimé par I’ éguation suivante :
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(A% )GL ud]

! Equation 1.14
Pu &V

shae 3 p=c-Ko*- avec Ko=

ou a et ¢ sont des valeurs constantes et différentes pour chaque étude.

Rao et Drinkenburg (1985) "2, Satterfield et coll. (1978) " et Lemay et coll. (1975) ™ ont
dével oppé des corrélations de ce type.

Larachi et coll. (2003) ) ont effectué une analyse des corrélations existantes dans la littérature en
régime ruisselant et a bulles. En ce qui concerne un réacteur qui fonctionne en régime ruisselant, en
général, les corrélations sont en bon accord dans leur domaine de validité. Par contre, leur application
hors du domaine de validité, peut étre catastrophique. L es auteurs ont proposé une nouvelle corrélation
basée sur un réseau neuronal. En ce qui concerne les corrélations valables dans le régime a bulles, trés
peu d' études existent dans la littérature. Les corrélations publiées qui représentent mieux latotalité des
données expérimental es obtenues dans ce type de régime sont celles de Jadhav et Pangarkar (1990) ")

et Goto et coll. (1975) ' qui utilisent les nombres de Reynolds des deux phases fluides.

46



Chapitrel. ETUDE BIBLIOGRAPHIQUE

|.5. Ecoulements gaz/liquide dans les mini et micro- canaux

Lorsgue les systemes étudiés présentent des dimensions largement inférieures par rapport aux
dimensions des réacteurs pilotes conventionnels, les écoulements et I'importance relative des forces en
jeu sont différents. Dans cette thése, les dimensions du réacteur a éudier sont de I'ordre de quelques
millimeétres, il est, donc essentiel d'avoir connaissance des études réalisées dans des mini ou micro-
canaux car I'hydrodynamique est, a priori, proche de celle attendue dans un réacteur du type "filaire".

Etant donné la complexité des écoulements gaz/liquide dans des mini et micro-canaux, on sintéresse
principalement a des facteurs jugés critiques pour la mise en oauvre de la réaction chimique, i.e., les
régimes d’' écoulement, le transfert de matiere gaz- liquide, le taux de rétention de la phase gaz et la
perte de pression. Toutes les études présentées dans ce paragraphe ont été réaisées dans des mini ou

micro-canaux sans particules de solide.
I.5.1 Régimes et cartesd’ écoulements

Pour les systemes macro-structurés, | hydrodynamique est gouvernée par I'inertie, la viscosité et la
gravité. En revanche, dans les micro— canaux, les forces capillaires deviennent prédominantes. Donc,
les cartes de régimes et les critéres de transition développés a grande échelle, ne sont plus valables et
doivent ére modifiés pour prendre en compte les nouveaux rapports des forces. Divers auteurs ont
étudié et proposé des cartes de régimes pour des mini- et micro — canaux (sans particules) avec
différents systemes de fluides, géométries, orientations et diamétres de canal dans des conditions de

pression et de température ambiantes (Tableau 1-4).
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Tableau |-4 : Principales études de référence sur lesrégimes d’ écoulement gaz-liquide en micro-canaux.

Formedela Diamétre , _
) _ Crientation du _
Auteurs section du hydraulique du ’ Fluides
can
canal cana (mm)
- _ ) Horizontal/ _
Fukano et coll.(1993) Circulaire 1-5 _ Eau-air
Vertica
" Circulaire/ _ .
Coleman et coll.(1999) [ , , 1.3-55 Horizontal Eau-air
Triangulaire
_ - Circulaire/ _ _
Tripplett et coll.(1999) (& , , 1-15 Horizontal Eau-air
Triangulaire
- _ ) Horizontal/
Chen et coll.(2002) Circulaire 1-15 _ Eau-azote
Vertica
Kawahara et coll.(2003) *3 Circulaire 0.1 Horizontal Eau-azote
_ o3 Circulaire/ _ _
Simmons et coll.(2003) & ] 2-3 Vertical Eau-air
Carree
Horizontal/
Cubaud et coll.(2004) ™! Carrée 0.2-0.525 _ Eau-air
Vertical
Glinther et coll.(2004) ! Triangulaire 0.224 Horizontal Ethanol-air
Eau- azote
Waelchli et von Rohr (2006) 1 Carrée 0.188 et 0.218 Horizontal Ethanol-azote
Glycérol-azote
Y ue et coll. (2008) ™" Rectangulaire | 0.200 — 0.667 Horizontal Eau-CO,
_ - Rectangulaire/ _ Eau- azote
Pohorecki et coll. (2008) (& 0.843 Horizontal )
Carrée Ethanol-azote

Dans les travaux cités, trois types d’ écoulement sont clairement identifiés (voir Figure I-5) :

= |erégimeabulles: Cerégime est semblable a celui décrit dansle §1.3.1, ou les vitesses de liquide

sont élevées et les vitesses de gaz sont faibles. Dans ce régime, des petites bulles de gaz (avec un

diametre inférieur & celui du canal) sont dispersées dans la phase liquide continue et circulent

surtout dans la partie supérieure du canal %8,

= |e régime segmenté ou écoulement de Taylor : Dans ce régime, le liquide et le gaz s écoulent

sous la forme de bouchons liquides et de bulles (slugs). Le rapport entre les vitesses des fluides

(gaz et liquide) est proche de 1. Lalongueur des bulles est beaucoup plus grande que le diamétre du

cand et il y aun film de liquide autour des bulles!® 34
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= |e régime annulaire: ce régime est caractérise par |'existence d'un film de liquide autour des
parois du canal et d'une phase gaz qui circule dans le centre du canal ou quelques gouttes de
liquide peuvent circuler. Le régime annulaire apparait quand la vitesse de gaz est élevée par rapport

alavitesse de liquide. %889,

Us=0213 m/s Us=0.145/s
b Ugs=0.154 m/s c Ugs=23.49 m/s

 Ups=3.021 mis
a Ugs=0.083 m/s

Figure 1-5: Photographies représentatives des différents régimes d'écoulement dans un canal circulaire
avec un diameétre de 1,1 mm: (a) régime a bulles, (b) régime segmenté ou écoulement de Taylor, (c)
régime annulaire. ™

D’autres types d écoulement intermédiaires sont aussi mentionnés mais moins bien définis (churn
flow, ring flow, etc). Dans laFigure 1-6 sont regroupées les cartographies issues de quelques études

citées dans le Tableau |-4.

10 T T e e - A B : %

3 — Rinngs!ug X 3 F Cubauderal [0 200wm 3
L "‘--._ kT . Churn ] .L ——— Cubmuderad O 325um |
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Figure -6 : Cartes d’écoulement présentées en fonction des vitesses superficielles du gaz (ugs) €t du liquide

(uLg). Références, dimensions et fluides utilisés disponibles dans le Tableau |-4.”

D’ apres la Figure 1-6, les transitions de régimes (pour une géométrie donnée) varient d’ un auteur a
I"autre. Ceci est probablement di aux différences entre les matériaux, les injecteurs gaz/liquide et les
fluides utilisés dans les diverses études. L’ anayse des résultats et la comparaison entre les différentes
études sont donc difficiles. Par exemple, pour les canaux de section circulaire, Fukano et coll.
(1993)"® et Chen et coll. (2002) ' ont rapporté des transitions différentes en utilisant un canal avec
le méme diamétre hydraulique et le méme matériau (verre). Quand la géométrie de la section interne
du canal change, il y a un déplacement des transitions entre type d'écoulements. Néanmoins, d'apres
les résultats de Cubaud et coll. (2004) ¥, |e diamétre hydraulique n'a pas dinfluence sur |es positions

des transitions dans | es canaux de section carrée.

49



Chapitrel. ETUDE BIBLIOGRAPHIQUE

Shao et coll. (2009) Y ont passé en revue les études existantes dans |a littérature sur les cartographies
des écoulements dans des micro-canaux et ont conclu que les parametres qui ont plus d’'impact sur les
régimes d’ écoulement et les transitions entre eux sont le diametre du canal, les vitesses superficielles
desfluides, latension de surface du liquide et la mouillabilité du canal. Les auteurs ont aussi remarqué
que quand la dimension du cana diminue, les forces interfaciales et de tension de surface devient
prédominantes. Par conséquence, des propriétés comme la mouillabilité et la rugosité des parois du
canal et I"injecteur gaz/liquide ont une influence sur les régimes d’ écoulement observés.

En conclusion, du fait de la sensibilité des régimes aux effets de parois et dinjection, il est difficile
d'avoir une cartographie universelle des régimes d'écoulement gaz/liquide en canaux de petite taille.
En revanche, la variation d’' un seul parametre dans une étude apporte des conclusions sur |’ effet de ce
parametre dans I’ établissement des régimes d’ écoulements.

|.5.2 Ecoulements de Taylor

Parmi les différents régimes d écoulement qui peuvent s établir dans des mini et micro-canaux,
I’ écoulement de Taylor possede des particularités trés intéressantes pour des réactions gaz/liquide en
micro-canaux. Les propriétés le plus recherchées de I’ écoulement de Taylor sont la faible dispersion
axiae de la phase liquide et les bonnes performances en termes de transfert de matiére et de mélange
des réactifs. Ces caractéristiques sont issues du fait que les bulles occupent presque la totalité de la
section, ce que limite beaucoup le rétro-mélange entre deux segments de liquide successifs. A
I”intérieur de chaque segment de liquide, des mouvements de recirculation importants sont créés dans
le sillage des bulles. Ces mouvements contribuent au renouvellement de liquide au voisinage de la
bulle, sont dépendants du glissement entre les deux phases et favorisent le transfert de matiere
gaz/liquide. Enfin, le transfert de matiére gaz/liquide est également intensifié dans le film liquide
autour des bulles. Les vitesses de glissement et |'épaisseur du film autour des bulles sont donc des
parameétres importants a éudier car ils ont une grande influence sur les performances de transfert de

matiére et de mélange.

Dans ce chapitre, les principales études sur le facteur de glissement et |’ épaisseur du film de liquide
seront décrites, ainsi que les travaux sur la perte de pression, le taux de rétention de la phase gaz et les

paramétres de transfert de matiere gaz/ liquide.
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1.5.2.1 Facteur de glissement

Dans un écoulement de Taylor, les bulles de gaz circulent |égérement plus vite que le liquide. Cet

exces de vitesse est caractérisé par un facteur de glissement, m :

_ Youlle ~UL
Upulle

m Equation 1.15

0U Uyyie €st 1a vitesse moyenne d’ une bulle de gaz et u, est la vitesse moyenne du liquide.

Taylor (1961) 4 a réalisé une des premiéres études sur les boucles de recirculation et le glissement
entre les phases dans un écoulement de Taylor. Les lignes de courant dans les segments de liquide

situés al'aval deslongues bulles ont été décrites et sont reproduites dans la Figure |-7.

Figurel-7: Lignes de courant del'écoulement dansle liquide entre deux bulles de Taylor (2

Taylor (1961) 4 a observé que pour des facteurs de glissement supérieurs & 0.5, la bulle n'occupe pas
assez la section du cana pour créer des mouvements de recirculation et donc, I’ écoulement by-pass
completement les bulles (Figure I-7 — @). Pour des valeurs de m inférieurs a 0.5, il y a deux situations

possibles:

- écoulement liquide avec des points stagnants dans la surface de la bulle, qui créent un anneau de
liquide stagnant dans le nez de labulle (Figure I-7-b);

- écoulement avec un point ou le liquide n'est pas renouvelé, dans le nez de la bulle, et un

deuxiéme point stagnant al’intérieur de la phase liquide (Figure I-7 —c).

Les lignes de courant de I’écoulement représentées dans les Figure |-7 — a et b ont é&é vérifiés
qualitativement par d autres auteurs comme Cox (1964) [ et Kolb et Cerro (1990) °Y. Par contre,
I'écoulement de la Figure I-7-c n'a pas été observé expérimentalement depuis Taylor. [® Le
développement des techniques d'imagerie et de simulation a permis, au cours des années,
I’identification et caractérisation des boucles de recirculation dans les segments de liquide. Diverses
études, comme celles de Thulasidas et coll. (1999) [, Giinther et coll. (2004) ¥ et Waelchi et von
Rohr (2006) 1!, ont confirmé et complété les travaux originaux de Taylor (1961) (¥4
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Le facteur de glissement, m, dépend de la vitesse du liquide dans le film qui est fortement liée a

I"épaisseur du film autour des bulles, 6. Ce dernier parametre est une fonction de divers éléments

comme laforme du canal et I'importance relative des forces de viscosité, de capillarité et d'inertie.

|.5.2.2 Epaisseur s de film

Ce paragraphe résume les principales éudes concernant le cacul de I'épaisseur du film dans des

canaux de section circulaire et carrée.

Canaux de section circulaire:

La magjorité des corrélations estiment |’ épaisseur de film en fonction de I'importance relative des
forces capillaires et visgueuses qui agissent sur la bulle (nombre adimensionnel Ca). D’une fagon

générale, I’ épaisseur du film augmente lorsque le nombre capillaire (Ca) augmente.

Plusieurs corréations visant le calcul de I'épaisseur du film dans un cana de section circulaire sont
disponibles dans la littérature "%, |es valeurs d'épaisseur de film résultants de I'application des
différentes expressions sont du méme ordre de grandeur (10 m). Néanmoins, la loi empirique
proposée par Aussilous et Quéré (2000) °” a I'avantage de prendre en compte le mieux possible les
valeurs devées de nombre capillaire et, en plus, présente un bon accord avec les données de la
littérature pour des nombres capillaires entre 10™ et 1. Les valeursissues de cette loi commencent &
S écarter des résultats expérimentaux pour des nombres capillaires supérieurs a 1. Cet écart est dQ
au passage d'un régime hydrodynamique ou la forme des bulles est gouvernée par une compétition
entre les forces visqueuses et de tension de surface, a un régime de compétition entre les forces
visqueuses et d'inertie.

Canaux de section carrée

Dans les canaux de section carrée des filets de liquide s écoulent dans les coins du canal en
améliorant la communication entre les segments de liquide. La dispersion axiae dans le liquide
devient alors |égérement supérieure. Dans ce type de canaux, deux épaisseurs de film peuvent étre
définies selon la direction caractéristique étudiée : 5" dans la direction de la diagonale du canal
(AA’) et 5 dans le sens du diamétre du canal. Selon I’importance relative des forces de viscosité
et de tension de surface, la bulle peut avoir trois agencements différents, comme schématisé dans

laFigurel-8.
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Figure 1-8: Différents agencements d’une bulle dans un micro-canal de section carrée en fonction du
nombre capillaire, Ca.

A faible nombre capillaire (Figure -8 — @), le film liquide est trés fin et au-dessus d une certaine
valeur peut devenir instable et former une ligne triple avec les parois (démouillage). Ce
phénomeéne est observé a tres faible nombre capillaire ou les forces de tension de surface sont
beaucoup plus importantes que les forces de viscosité. Dans ce cas, I’ épaisseur du film dans la
direction de la diagonale dépend de I’ angle de contact statique (6). [**

Quand le nombre capillaire augmente, a partir d'une certaine valeur, un film d’ épaisseur &
commence a se former entre les parois et la bulle (Figure 1-8 — b). Divers travaux
expérimentaux™® 1™ et numériques™® ** ont éé réalisés pour étudier les épaisseurs de film dans
des micro — canaux horizontaux de section carrée. En ce qui concerne I’ épaisseur du film dans la
direction AA’, les différentes études sont en accord entre €elles. Par contre, dans le sens du
diamétre du cana la définition d'une épaisseur est beaucoup plus délicate car il faut distinguer

deux cas différents qui dépendent du nombre capillaire :

- Pour des nombres capillaires supérieurs a 0.04, plusieurs données expérimentales et résultats
issus des simulations ont montré que la bulle est de révolution (Figure 1-8 — ¢). Les

diamétres de la bulle dans les deux directions sont alors identiques;

- Pour des Ca inférieurs a 0.04, |’ épaisseur de film dans le sens du diamétre du canal, 3,
diminue jusgu'a atteindre une valeur stable pendant que I'épaisseur de film selon la

diagonale du canal, **', continue & diminuer.

Plusieurs corrélations ont été développées pour prédire I'épaisseur du film dans la direction

diagonale du cana mais ces expressions ne sont pas en accord entre elles.

En conclusion, I'épaisseur du film dépend du rapport entre les forces capillaires et visgueuses qui
agissent sur la bulle. Dans des canaux de section circulaire les différentes études sont en accord entre
elles et des corréations existent pour prédire |’ épaisseur du film de liquide. En ce qui concerne les

53



Chapitrel. ETUDE BIBLIOGRAPHIQUE

canaux de section carrée, I'analyse et plus difficile car, a cause de la géométrie du cand,
I’agencement de la bulle varie avec le nombre capillaire. En plus, les travaux existants dans la

littérature ne sont pas toujours concordants entre eux.
|.5.2.3 Pertede pression

Plusieurs modéles ont été dével oppées pour les systémes a grande échelle. Ces corréations ne peuvent
pas étre appliquées aux mini et micro — systémes car, dans ce cas, les forces capillaires ont une
importance non négligeable et peuvent étre du méme ordre de grandeur que les forces visqueuses, de
gravité et dinertie. Pour le calcul de la perte de pression dans des mini ou micro — systemes, il faut
prendre en compte les effets visgueux mais auss la différence de pression provoquée par la courbure
des interfaces gaz/liquide.

A faible nombre Ca, la forme d'une bulle est proche de celle d’une bulle au repos. Dans ce cas, les
extrémités de la bulle peuvent étre considérées comme deux hémisphéres, avec un rayon de courbure
égal. En conséquence, la pression capillaire amont et aval de la bulle est égale et, considérant que la
pression au sein de la bulle est uniforme, la variation de la pression amont et aval de la bulle est
nulle™ Lorsque le nombre capillaire augmente, la bulle commence & se déformer : les rayons de
courbures des extrémités amont et aval de la bulle ne sont plus égaux. En conséquence, les différences
de pression capillaire amont et aval de la bulle ne se compensent plus et donc, le passage de I’ amont a

I’aval d’une bulle s'accompagne d’ une différence de pression, APyyje.

Leclerc (2007) ¥ et Kreutzer et coll. (2005)™ ont réalisé des études numériques pour prédire la perte
de pression provoquée par un train de bulles de Taylor, dans un cana de section circulaire et carrée,
respectivement. Ils ont conclu que la perte de pression du mélange gaz/liquide est indépendante de la
longueur de la bulle et que la perte de pression totale est égale a la somme des variations de pression
dans chacune des bulles. De ce fait, plus la fréguence des bulles est élevée, plus la perte de charge est
importante. Ces conclusions sont en accord avec |es études expérimental es réalisées par divers auteurs,
comme par exemple, Cubaud et coll. (2004)®Y, Kreutzer et coll. (2003)!"® et Tripplet et coll.
(1999)17). Certains auteurs, comme Kgji et coll. (2010)"%, Yue et coll. (2007)!** et Ide et Fukano
(2005)™°! ont proposé des corrélations basées dans |’ approche Lockhart-Martinelli. Ces corrdations
sont spécifiques des systémes dans lesquels les éudes ont été réalisées car les paramétres sont gjustés

pour prendre en compte la géométrie des distributeurs gaz/liquide et donc la fréquence des bulles.

Kreutzer et coll. (2005) 1% ont proposé une approche plus mécanistique en faisant intervenir un
facteur de frottement apparent, f.p,, Qui varie avec le nombre capillaire et lalongueur des segments de

liquide:
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AP 1 4 .
GL =& - fapp -[—-p,_ -uél_j-— Equation 1.16
Lc 2 dc

ou g est le taux de rétention liquide, dc est le diamétre du canal, ug. est la somme des vitesses
superficielles du gaz. Le facteur de friction, f, a éé corrélé de maniére semi-empirique. En effet,
Kreutzer et coll. (2005) [**! ont gjouté un terme additionnel au facteur de friction correspondant & un
écoulement laminaire d’' une phase liquide dans un canal circulaire, i.e., f =16/Re . Ce terme doit étre
gjouté pour prendre en compte I'impact de I'inertie, de la viscosité et des forces interfaciales sur la
perte de pression et il dépend du nombre de Reynolds de la phase liquide. Les expressions
dével oppées pour le calcul du facteur f,,, sont les stivantes (Equation 1.17 et Equation 1.18)

fapp:lj‘ 149 | 0465 s Re<10 Equation 1.17
Re leug Ca%
16 dC Re % .

f =—-|1+0,07- | — s Re>100 = ;

P Re leug (Ca) ] Equation 1.18

L'approche de Kreutzer et coll. (2005) a été appliquée par plusieurs auteurs comme par exemple,
Gupta et coll. (2010) et Walsh et coll. (2009). En plus, pour la gamme de nombre de Reynolds entre
10 et 100, Leclerc (2007) *! a montré qu’ en utilisant I’ Equation 1.18, les résultats sont plus proches de
I’ expérience que si I'Equation 1.17 est utilisée.

1.5.2.4 Taux derétention de la phase gaz

Depuis 10 ans, plusieurs études ont éé menees avec |'objectif de mesurer le taux de rétention de la
phase gaz dans des canaux de moins de 5 mm de diamétre et de proposer des corrélations pour le
calcul de ce parametre. Dans la littérature, les corrélations existantes expriment le taux de rétention du
gaz en fonction du ratio entre la vitesse superficielle du gaz et la somme des vitesses superficielles des
deux phases fluides. Les deux principales corrélations utilisées dans la littérature sont celles de
Armand (1946) " et de Kawahara et coll. (2002) #2. Armand (1946) ™ a mesuré le taux de
rétention du gaz dans un canal horizontal circulaire de diamétre 26 mm avec un écoulement eau/air de

Taylor. L'auteur a corrél é ses données expérimental es par la suivante loi empirique :

u .
£g =0.83——S5 Equation 1.19
Ugs +ULs

Chung et Kawaji (2004) ™2 ont obtenu une loi similaire & celle proposée par Armand (1946) dans un
écoulement eau/azote et avec des canaux dont le diamétre était de 500 et 251 pm. Néanmoins, pour
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des diameétres plus petits (100 et 50 um) les auteurs ont obtenu une loi non-linéaire entre le taux de
rétention et le ratio entre la vitesse de la phase gaz et la somme des vitesses des deux phases. Cette
tendance non-linéaire a é&é aussi observée par Kawahara et coll. (2002) ®2. Dans leur étude, les
auteurs ont effectué des mesures du taux de rétention du gaz dans un canal circulaire avec 100 um de

diametre et, a partir des résultats expérimentaux, ont dével oppé la suivante corrélation empirique:

U 05
o.oz(GSJ
Ugs TULs

&g = Equation 1.20

J 05
1- 0.97.[‘35]
Ugs T ULs

Sairnor et Wongwises (2008) ™3 ont aussi réalisé des mesures de taux de rétention de la phase gaz
dans des canaux avec 0.15 et 0.53 mm de diamétre. Les auteurs ont observé que dans le canal avec le
plus petit diamétre, les résultats suivent la loi de Kawahara et coll. (2002). Par contre, pour le canal
avec 053 mm de diamétre la corrélation d'Armand (1946) représenté mieux les données
expérimentales. Selon Kawaji (2008) ™' et Kawahara et coll. (2009)", ces différentes tendances
pour différentes diametres de canaux sont expliquées par les différences entre la géométrie des
injecteurs gaz/liquide. Dans leurs études, les auteurs ont vérifié que, quand il y a une contraction de
I'écoulement entre le mélangeur gaz/liquide et I'entrée du canal, la bulle sallonge dans la partie central
du canal en augmentant ainsi sa vitesse. Dans ce cas, les résultats expérimentaux suivent I'Equation
1.20. Par contre, quand l'injecteur gaz/liquide et le canal ou les mesures sont réalisées ont le méme
diamétre, la loi dArmand est vérifiée. Cette loi a été aussi vérifiée expérimentalement par plusieurs
auteurs parmi lesquels Kawahara et coll. (2009) ™, Gupta et coll. (2009)*'® et Warnier et coll.
(2008) 117,

1.5.2.5 Transfert de matiere gaz/liquide

Une des caractéristiques les plus recherchées dans un écoulement de Taylor est sa bonne performance
en termes de transfert de matiere gaz/liquide. Dans ce paragraphe, les principales études publiées sur
le transfert de matiére non-réactif en écoulement de Taylor sont décrites. Plusieurs études ont aussi été
réalisées avec une réaction chimique ou le transfert gaz/liquide et liquide/solide a été éudié. Dans ces
études, le catalyseur est déposé sur les parois des canaux, ce qui ne correspond pas au domaine d'étude
de cette these et donc, I'analyse du transfert de matiére dans les mini et micro — canaux a été restreinte
au transfert de matiére gaz/liquide.

Bercic et Pintar (1997) ™® ont étudié I'absorption physique du méthane dans I'eau, dans des

conditions ambiantes et en utilisant des canaux de section circulaire avec des diametres entre 1.5 et
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3.1 mm. Les auteurs ont observé que le transfert de matiére est principalement déterminé par la
longueur des segments de liquide et par la vitesse des deux phases fluides. Plus tard, Kreutzer et coll.
(2001) ™ ont remarqué que dans I’ é&ude de Bergic et Pintar (1997), & partir d’ une certaine valeur, la
longueur des bulles n'a presque pas d'influence sur le transfert de matiere et ont proposé que les bulles
étaient suffisamment longues, par rapport alalongueur des segments liquides, pour saturer le film de
liquide. Bergic et Pintar (1997) et Kreutzer et coll. (2001) ont vérifié que le diamétre du cana n'a pas
d'impact sur le transfert de matiére, ce qui indique I'importance du transfert dans les courbures des
bulles. Pour pouvoir appliquer sa corrélation a d’ autres systemes, que le systéme méthane/eau, Bercic
(2001) ™ a proposé I’ Equation 1.21, dans laquelle la diffusivité du gaz dissous dans la phase liquide
est prise en compte. Pour obtenir cette corréation, ils se sont basés sur la théorie de la pénétration de

Higbie 2! ol le k_a est proportionnel & /D,,, .

k.a=

= : Equation 1.21
[(1_ &g ) (Lbulle + Ls]ug )]0’57

0,5
0111-ug® D..
D

m,CH 4

Dans|’Equation 1.21, Dy, et Dy, cha SONt les coefficients de diffusion moléculaire de |’ espéce dissoute i
dans la phase liquide considérée et du méthane dans I'eau, respectivement.

Van Baten et Krishna (2004) ™ ont réalisé des simulations CFD d un train de bulles de Taylor en
contre-courant avec du liquide, dans des capillaires verticaux de 1.5, 2 e¢ 3 mm de diamétre. Les
auteurs ont identifié deux contributions pour le transfert de matiére dans une bulle: le transfert dans
les deux extremités de la bulle, K, €t le transfert dans le film liquide, ki sim. Dans leur éude, les
résultats issus des simulations d'un cana avec un diamétre de 1.5 mm, sont en accord avec |es données
expérimentales de Bergic et Pintar (1997) et aussi avec I'Equation 1.21. Néanmoins, pour les canaux
avec un diamétre supérieur a 1.5 mm, les résultats numériques sécartent des coefficients calculés par
I'Equation 1.21. En effet, au contraire de I'étude de Bercic et Pintar (1997), les smulations de van
Baten et Krishna (2004) ont été réalisées dans des situations oul la longueur des segments de liquide est
plus grande que la longueur des bulles. Comme conséquence, il est moins probable que le film liquide

soit saturé en gaz dissous et donc, la contribution du film de liquide au transfert est plus importante.

Leclerc (2007) ) a aussi réalisé une étude numérique sur I'écoulement de Taylor dans des canaux de
section circulaire avec un diamétre hydraulique de 530 um. L’ auteur a montré que la saturation d' un
segment de liquide se fait en deux étapes. Dans une premiére étape, il y a une rapide saturation de la
zone périphérique de chagque boucle de recirculation, ou le transfert est assuré par |a convection induite
dans le segment de liquide. La deuxiéme étape (beaucoup plus lente) consiste dans la saturation du
segment de liquide par diffusion, de la zone périphérique jusgu’ au centre de la boucle de recircul ation.
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Les résultats numériques de I'étude de Leclerc (2007) sont proches de ceux obtenus a partir des
corrélations de van Baten et Krishna (2004). En revanche, en appliquant la corrélation de Bergic
(2001) les valeurs de k_a obtenues sont approximativement six fois plus faibles que celles obtenues
par Leclerc (2007).

En ce qui concerne les approches empiriques, une étude récente a été réalisé par Y ue et coll. (2007)1**
ou le k,a a été mesuré par absorption physique du dioxyde de carbone dans I'eau, dans un cana
rectangulaire avec un diamétre hydraulique de 667 um. Dans cette étude, deux corrélations sont
proposées: une premiére ou le k_a est fonction uniquement de la perte de pression en diphasique et une
deuxiéme corrélation adimensionnelle ot e nombre de Sherwood est |ié aux nombres de Reynolds des
deux phases fluides et au nombre de Schmidit.

Lors de I'absorption d'un gaz dans un liquide (sans réaction), I'exposition aternée du film de liquide
aux bulles de gaz et aux segments de liquide implique un remplissage et une vidange du gaz dans le
film. Par conséquence, la longueur relative des bulles et des segments de liquide détermine le quel ale
plus dimpact sur le transfert. Les tailles des bulles et des segments liquides sont donc déterminantes.
Garstecki et coll. (2006) '# ont développé une corrélation simple permettant de déterminer ces tailles.
Cependant, il a é&é montré trés récemment par Leclerc et coll. (2010) ¥ que ces tailles dépendent
fortement de laforme de I'injecteur gaz-liquide et plus particulierement des vitesses |ocales des fluides
a I'injecteur. Ceci explique les différences entre les corrélations développées dans la littérature et

donc, leur extrapolation doit étre réalisée avec précaution.
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|.6. Conclusions

Le réacteur "filaire" a été proposé depuis longtemps pour la réalisation des études sur les coefficients
de diffusion effective en gaz/solide et pour I’acquisition des paramétres de la cinétique de grain.
Cependant, les éudes portant sur la caractérisation de I’ hydrodynamique sont rares. Seulement six
études ont été publiées : quatre dans un systéme gaz/solide (Scott et coll.[? | Lee et coll.!*™ | Sharmaet
coll. ™ et Solcova et Shneider™) et deux dans des systémes gaz/liquide/solide, provenant de la méme
équipe de recherche (Kallinikos et Papayannakos®® ™). En plus, aucune étude n'a été réalisée sur la
caractérisation des phénomenes de transfert de matiére gaz/liquide ou liquide/solide dans ce type de

réacteur. Un complément de connaissance est donc nécessaire.

Etant donné que, la géométrie du réacteur filaire est ala frontiére entre celle d'un réacteur alit fixe et
celle d'un micro — canal, une revue des principaux travaux dans la littérature sur I'nydrodynamique et
les phénomeénes de transfert de matiére en écoulement gaz/liquide en lit fixe et en micro-canaux, a été
effectuée. Des résultats expérimentaux, corrélations et modeles sont disponibles pour le calcul des
parametres hydrodynamiques (perte de pression, nombre de Peclet, taux de rétention de la phase
liquide) et des coefficients de transfert de matiere dans des réacteurs a lit fixe traditionnels. Lorsgu’ on
diminue I’échelle des systémes utilisés (mini et micro — canaux), les forces capillaires deviennent
importantes face aux forces de gravité, inertie et viscosité de sorte que les modeles et corrélations ne
les prenant pas en compte ne sont plus valables. Dans les éudes des écoul ements gaz/liquide dans des
micro- canauix, le régime de Taylor est le plus étudié pour sa trés bonne performance de transfert de
matiere et sa faible dispersion axiae de la phase liquide. Un écoulement de type Taylor modifié est
attendu dans le réacteur "filaire" et donc, une revue sur les principales éudes réalisées dans ce type de
régime d’ écoulement a été effectuée. Les paramétres les plus étudiés sont le facteur de glissement et
I"épaisseur du film autour des bulles puisgulils ont un impact sur les paramétres de transfert de
matiére. Quelques études sur la perte de pression, le taux de rétention de la phase gaz et le transfert de
matiere gaz/liquide ont été aussi publiées dans la littérature et des corrélations ont été dével oppées

pour le calcul de ces paramétres.

Danstous les travaux cités dans cette étude bibliographigue, des tendances, explications et corrélations
et/ou modéles ont été identifiés, qui serviront de base pour I'analyse et le traitement des résultats

obtenus au cours de cette thése.
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Chapitre Il1. OBJECTIFSET DEMARCHE

Ce chapitre détaille les objectifs de cette étude ainsi que I'approche retenue pour les travaux de these.

I1.1. Objectifsdu travail dethese

Comme cela a été décrit précédemment, le réacteur "filaire" se présente comme un nouvel outil, a
priori tres intéressant pour réaliser des études cinétiques avec des réactions rapides et fortement
exothermiques/endothermiques sans utiliser un modele de réacteur pour I’ extrapolation au réacteur
industriel. Dans le réacteur "filaire", I'écoulement gaz/liquide seffectue dans un régime de Taylor
modifié et avec des vitesses superficielles augmentées d'un facteur 10 & 100 par rapport aux vitesses
observées dans les réacteurs pilotes conventionnels a lit fixe. L'écoulement de Taylor modifié laisse
espérer une intensification des transferts de matiére gaz/liquide du fait des recirculations internes aux
bulles et aux segments de liquide. Les fortes vitesses superficielles sont favorables a l'intensification
des transferts de matiére liquide/solide et permettent d'étre plus représentatif de |'opération d'un
réacteur industriel commercid. Enfin, lafaible section du canal conduit a un rapport entre la surface a
laparoi et le volume du réacteur favorable al’ échange thermique et donc au contrdle d'une réaction en

conditions isothermes.

De I'étude bibliographique, il ressort que ce type de réacteur a été peu caractérisé pour les systemes
triphasiques gaz/liquide/solide : seulement deux études ont été réalisées, ou la perte de pression, la
dispersion axiade et le taux de rétention de la phase liquide ont été mesurés et des corrélations
empiriques ont été proposees pour le calcul de ces paramétres. Sur le plan de la caractérisation des
transferts de matiere, I'utilisation de ce type de réacteur pilote en conditions triphasiques n'a pas fait
I'objet d'études. Il apparait donc qu'un complément de connai ssance est nécessaire.

L'objet principal de cette thése est la caractérisation de cette nouvelle géométrie de réacteur en
guantifiant ses performances en termes d'hydrodynamique et des phénomeénes de transfert de matiére,
pour définir les limites dutilisation de cet outil. Cette caractérisation comprend |'acquisition des
données expé&imentales des paramétres les plus importants au niveau de I’ hydrodynamique et des
transferts de matiere et le développement de lois prédictives pour sa modélisation. Apres cette
caractérisation, I’ objectif de la these est de valider que I'on peut utiliser I'outil et la corrélation du
coefficient de transfert de matiere globae obtenue dans le chapitre précédent pour retrouver la
cinétigue d'une réaction rapide et comparer les performances du réacteur "filaire” a celles obtenues

dans un réacteur de laboratoire fréguemment utilisé : le réacteur agité avec panier catalytique.
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I1.2. Démar che méthodologique

L a démarche méthodol ogique suivie pour répondre aux objectifs de la thése consiste a étudier de facon
découplée, I'hydrodynamique du réacteur, les transferts de matiére externes entre les phases gaz,
liquide et solide et de mesurer une cinétique de la réaction modéle. L'étude de I'hydrodynamique et des
transferts de matiere comprend deux étapes : une expérimentale et une autre théorique. Concernant
I'étude expérimentale, celui-ci doit permettre la caractérisation des écoulements (régimes
hydrodynamiques, dispersion axiale, taux de rétention des deux phases fluides) et I'obtention d'une
base de données qui sera utilisée pour valider les lois de prédiction de la perte de pression, du taux de
rétention de la phase liquide et des coefficients de transfert de matiére externes liquide/solide et
gaz/liquide qui seront développées dans I'éude théorique. Ces essais seront réalisés dans des
conditions opératoires différentes de celles du systéme réactionnel. Au niveau de I'étude théorique,
I'objectif est danalyser les mécanismes élémentaires mis en jeu dans le réacteur pour identifier les
parametres qui contrélent I'hydrodynamique et les transferts de matiére externes. Cette analyse
permettra le dével oppement des lois pour prédire I'hydrodynamique et les coefficients de transfert de
matiére en fonction des conditions opératoires, a partir des modéles physiques ou des corrélations.
Cette méthodologie permettra de comprendre et caractériser I'hydrodynamique dans cette nouvelle
géométrie de réacteur, de vérifier s d'un point de vue hydrodynamique le réacteur est adapté a la
réalisation des tests catalytiques et de conclure si les transferts de matiére externes sont intensifiés ou

pas.

La cinétique intrinséque de la réaction modéle sera déterminée dans un réacteur fonctionnant en
régime chimique (cuve agitée avec catalyseur en poudre). Ensuite, la loi cinétique obtenue ains que
les modéles et/ou corréations dével oppés pour les coefficients de transferts de matiére externes seront
validés sur la base d'essais en réaction avec un systeme réactif modéle. Ces résultats expérimentaux
seront aussi utilisés pour vérifier la possibilité de réaliser des éudes cinétiques fiables dans le réacteur
"filaire".

Dans les paragraphes suivants, une description plus détaillée de la méthodol ogie retenue est présentée.
Tout d'abord la gamme des conditions opératoires (vitesses de liquide et de gaz) qui est a la base de
toute la caractérisation du réacteur est définie. Ensuite, les paramétres qui ont été considérés le plus
importants dans la caractérisation de I'hydrodynamique et des transferts de matiére sont présentés ainsi
gue les méthodes de mesure retenues. Dans le dernier paragraphe de ce chapitre, la démarche adoptée

pour la partie de validation du concept de réacteur "filaire" est détaillée.
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[1.2.1 Conditions opératoires

Actuellement, les vitesses de circulation des fluides dans les réacteurs pilotes conventionnels a lit fixe
sont largement inférieures a celles observées dans les réacteurs industriels (Tableau 11-1). Ceci peut
devenir un probléme pour des réactions tres rapides et exothermiques car les flux de transfert de
matiére et chaleur externes aux grains peuvent devenir limitants par rapport au flux de consommation

par laréaction.

Tableau I1-1 : Conditions opératoires des réacteurs industriels, des pilotes conventionnds a lit fixe et du

réacteur "filaire" .

, Réacteur Pilote o
Réacteur Industriel _ o Réacteur "filaire"
Conventionnel aLit Fixe
Oréacteur (MM) 1500 — 8000 10-20 2-4
H Jit catalytique (MM) 1500 — 15000 100 -500 1000 — 10000

VVH (h) 1a30
ULs (mmy/s) 1-100 0.03-3 1-50
Ugs (MmY/s) 10-200 0.1-10 10-200

Cette diminution des vitesses d'écoulement est liée au fait que, lors de la réduction d'échelle du
réacteur industriel, la VVH est conservée. Afin de maintenir ce paramétre constant sans diminuer la
vitesse superficielle des fluides, le réacteur "filaire" a été proposé. Avec cette nouvelle géométrie de
réacteur, il est possible de tester une quantité de catalyseur non- broyé identique a celle utilisée dans
un réacteur pilote conventionnel a lit fixe mais avec des vitesses de circulation du méme ordre de

grandeur que dans un réacteur industriel.

Etant donnée les propriétés espérées du réacteur "filaire", une des principales applications de ce type
de réacteur sont les réactions rapides, comme par exemple, les hydrogénations. Les réactions
d hydrogénation le plus souvent rencontrées a I'lFP Energies Nouvelles sont I’ hydrogénation de la
coupe C3 issue du vapocraqueur, |I" hydrogénation de la coupe C4 et I’ hydrogénation des essences de
pyrolyse. Les conditions opératoires usuelles des tests catalytiques triphasiques réaisées a I'lFP
Energies Nouvelles dans des pilotes conventionnels a lit fixe opérant avec ces réactions, sont
présentées dans le Tableau I1-2.
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Tableau I1-2: Conditions opératoires usuelles des tests r éalisés dans des réacteur s pilotes conventionnels a
lit fixe opérant avec des réactions triphasiques d'hydrogénation le plus souvent rencontrées a I'l FP

Energies Nouvelles.

Hydrogénation | Hydrogénation | Hydrogénation des

delacoupe C3 | delacoupe C4 | essencesde pyrolyse

VVH (hh 10-30 5-20 1-16
Volume de catalyseur (cm®) 10 - 50
Pression (bar) 24 10- 30 35
Température (°C) 30 40-50 50 — 120
Débit de liquide (L/h) 0.50-1.5 0.25-1.0 0.05-0.8
Vitesse superficielle du liquide (mm/s) 0.56-1.7 028-11 0.06-0.9
Ratio entre le débit d’ hydrogéne et le
débit de liquide (NL/L) - o 05~ 200
Débit d’ hydrogene (L/h) 0.10-3.0 0.20-0.82 0.11-6.6
Vitesse superficielle du gaz (mm/s) 011-34 0.23-0.92 012-7.4

Les gammes de débits de liquide et de gaz a utiliser lors de la caractérisation de la nouvelle géométrie
de réacteur, ont éé définies de maniere a reproduire, dans le réacteur "filaire”, les mémes vitesses
volumiques horaires (VVH) et volumes de catalyseur gque présentées dans le Tableau I1-2. Cette
gamme a été étendue a des débits plus faibles, pour inclure les conditions opératoires des réactions
d'hydrotraitement et a des débits plus éevés pour bien comprendre les tendances et les phénoménes
hydrodynamiques mis en jeu dans cette nouvelle géométrie de réacteur. Le travail de thése seraréalisé
avec des débits de liquide entre 0.02 et 3 L/h et avec des débits de gaz entre 0.1 et 30 NL/h ce qui

correspond aux vitesses présentées dans le Tableau I1-3.

Tableau 11-3: Gamme de débits et de vitesses superficielles de liquide et de gaz utilisée dans ce travail de

thése.
Débit de liquide (L/h) 0.02-3
Vitesse superficielle du liquide (mm/s) 0.34-52.1
Débit de gaz (NL/h) 0.1-30
Vitesse superficielle du gaz (mm/s) 1.74-521

Etant donné que les particul es catal ytiques utilisées dans | es réactions d hydrogénation sont sphériques
et ont des diamétres entre 2 et 4 mm, le réacteur "filaire" éudié a une section carrée de 4 x 4 mm’ et sa
caractérisation sera réalisée avec des particules dont le diamétre est le méme que celui des particules
utilisées dans les réactions d’ hydrogénation. Une autre raison qui hous a amené au choix d’ une section
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carrée est le fait qu avec un canal de section circulaire il n'est possible d'ateindre un ratio entre le
diamétre des particules et celui du cana égal al’ unité.

11.2.2 Etude de |’ hydr odynamique

[1.2.2.1 Paramétresd’ éude

La caractérisation de I'hydrodynamique de I'écoulement gaz/liquide dans un réacteur du type "filaire"
en présence des grains catalytiques consiste a identifier les régimes d' écoulement, 1a perte de pression,
les tailles caractéristiques des segments de liquide et des bulles de gaz, vérifier si I’écoulement est
piston et dans ce cas, déterminer la dispersion axiae et le taux de rétention de la phase liquide. Enfin,
une étude qualitative du taux de mouillage du solide est auss réalisée. Ces paramétres serviront a
identifier les zones de fonctionnement optimal du réacteur (en fonction des régimes et de la dispersion
axiale) et afournir des données pour I'interprétation des transferts de matiére (vitesses des deux phases
fluides, taille des segments de liquide et/ou des bulles de gaz).

L'étude hydrodynamique sera réalisée dans des conditions ambiantes de température et pression en
écoulement monophasique (liquide) puis diphasique (gaz/liquide), en absence de réaction. Les fluides
utilisés seront le n-heptane et I azote. L e n-heptane a é&té choisi car il s agit d’ un hydrocarbure avec des
propriétés physico-chimiques proches de celles des fluides hydrocarbures (viscosité, densité et tension
de surface). L’analyse et le choix des techniques les mieux adaptées pour mesurer les parametres

hydrodynamiques cités précédemment sont présentées dans e paragraphe suivant.
11.2.2.2 Techniques de mesure

Les principales techniques citées dans la littérature pour identifier les régimes d’ écoulement et pour
mesurer le taux de rétention, la dispersion axiale de la phase liquide, ains que la vitesse et longueur

des bulles de gaz sont décrites et discutées ci-dessous.
= Régimesd’écoulement :

L es principales méthodes d identification des régimes d’ écoulement sont les suivantes ! :

A. Observation directe :

L’ observation directe, complétée par des photographies et/ou des vidéos de I’ écoulement, est
un des moyens le plus rapides d'identifier les régimes d’ écoulement. Cette méthode est limitée
par la transparence des parois et du milieu et est surtout appliquée aux systemes de petit

diametre.
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B. Utilisation des capteurs de pression :

Les changements de régime impliquent des modifications des formes des interfaces et de la
nature et du taux de rétention de la phase dispersée. Ceci induit des perturbations locales de
pression ou des discontinuités dans I’ évolution de certains paramétres comme par exemple, la
perte de pression, le taux de rétention de la phase liquide ou les vitesses. En mesurant les
perturbations locales de la pression, il est possible de déduire des informations sur les

différents régimes et les transitions entre eux.

C. Méthodes électrigues :
Dans cette technique, des éectrodes, sensibles aux variations de la conductivité du milieu,

sont placées dans le lit de particules et détectent le passage du gaz et du liquide reflété par
I’intensité des signaux. Les fluctuations rapides des signaux résultent des variations des taux
de rétention locales de la phase dispersée. L’ avantage de cette technique est la bonne précision
dans la détermination des transitions entre les régimes et le fait d étre indépendante de
I’ observateur. Par contre, cette méthode, est limitée a |’ utilisation d’un liquide conducteur, ce

qui exclue les hydrocarbures.

Dans ce travail, les régimes d'écoulement seront identifiés par I’analyse des vidéos qui seront
réalisés dans toute la gamme des conditions opératoires et pour les différentes configurations
puisque le faible diamétre du réacteur permet un accés optique aisé a I'écoulement. L’ analyse de
Iévolution des résultats de perte de pression totale et du taux de rétention de la phase liquide
complétera I’identification des différents régimes d’ écoulement. Les mesures locales de perte de
pression ne seront pas effectuées en raison des contraintes techniques liées au faible diamétre du
canal (difficultés d'introduction des capteurs de pression dans le canal). Les mémes contraintes
empéchent |’ utilisation de la méthode électrique car elle est nécessite de I'introduction des sondes,
de taille trop importante, dans le systéme a étudier. De plus, cette méthode est essentiellement

applicable aux milieux aqueux.
Pertedepression :

La perte de presson totale du réacteur sera mesurée avec deux capteurs de pression
différentiel placés entre I'entrée et la sortie du réacteur : un capteur de 0 — 100 mbar (avec une
incertitude de £ 1.24 mbar) et un deuxiéme capteur de 0 — 10 mbar (avec une incertitude de +
0.13 mbar).
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* Taux derétention delaphaseliquide:

Diverses techniques sont décrites dans la littérature pour mesurer le taux de rétention liquide. Parmi

ces techniques, |es plus utilisées sont |es suivantes ™ :

A. Mesure de la masse du réacteur en fonctionnement et soustraction a la masse du réacteur sec.
Avec cette technique, seulement |e taux de rétention total est déterminé.

B. Fermeture simultanée de I'entrée et sortie du réacteur suivi d'une vidange du réacteur. En
connaissant le volume de liquide piégé dans le réacteur, il est possible de calculer le taux de
rétention dynamique. Le taux de rétention statique peut étre auss déterminé en pesant le

réacteur sec et apres vidange compl ete.

C. Mesure de ladistribution des temps de s§jour de la phase liquide : |e taux de rétention total peut
étre calculé a partir de la courbe de distribution des temps de s§our. La queue de cette courbe

permet, en outre, de déterminer |e volume de liquide statique.

D. Mesure de I'atténuation d'un rayonnement éectromagnétique au travers du réacteur. A partir de
cette mesure et connaissant |'atténuation quand le réacteur est & sec, le taux de rétention total peut

étre déterminé.

La technique B est réalisée sous des conditions statiques alors que, les techniques A, C et D sont
effectuées pendant le fonctionnement du réacteur. La technique C est la plus difficile a appliquer
avec des particules poreuses, qui retiennent du liquide dans leurs pores. La méme difficulté
sapplique & la technique B, laquelle est sensible au temps d'égouttage ¥ et est difficilement
applicable aux réacteurs horizontaux. La technique D est, généralement, utilisée pour des mesures
locdes mais peut ére aussi appliguée a I'ensemble du lit. L'exposition aux rayons
électromagnétiques peut seffectuer dans les réacteurs sous presson mais, pour des réacteurs de
faible diamétre, a cause de I'épaisseur des parois, le contraste des mesures du flux photonique peut
devenir faible et donc, la précision de la mesure diminue. En présence de particules non poreuses, la
technique C reste précise, en utilisant un modele d'écoulement adapté, et est la plus simple a mettre
en cauvre dans des réacteurs verticaux et horizontaux et est la moins couteuse. Elle sera donc retenue

pour I'étude hydrodynamique du réacteur "filaire".
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Dispersion axiale:

Ladispersion axiae de la phase liquide est obtenue a partir des mesures de distribution des temps de
sgjour. Le principe général consiste a l'injection d'un traceur a l'entrée du réacteur et a la mesure de
la concentration de ce traceur & la sortie du réacteur en fonction du temps. Le choix du traceur est
trés important. Celui-ci ne doit pas changer le comportement hydrodynamique du systéme, étre non-
réactif, ne pas s adsorber sur le catalyseur, non volatil et stable dans les conditions opératoires du
systeme. L'injection du traceur peut se faire en injectant un pulse du type Dirac ou un échelon de
concentration. La détection du traceur varie selon le type de traceur utilisé. Les techniques les plus

utilisées sont les suivantes ™

A. Conductimétrie:

Dans cette technique, la concentration du traceur utilisé est mesurée par conductimétrie de la
phase liquide du systeme. Les variations de conductivités peuvent étre provogquées par un
électrolyte minéra (par exemple, NaCl, KCl). C'est une technique simple, rapide et facile &

appliquer mais est essentiellement applicable aux milieux agueux ou conducteurs.

B. Réfractométrie :
La réfractométrie consiste a utiliser la modification de l'indice de réfraction provoquée par le

traceur quand il est mélangé avec le liquide. Le traceur choisi doit avoir un indice de réfraction
assez différent de celui du liquide présent dans le systéme. Pour appliquer cette technique, la
phase liquide doit étre propre et transparente. De plus, I'indice de réfraction du liquide principal
ne doit pas évoluer en fonction du temps ou de réactions chimiques qui modifieraient la

composition du milieu.

C. Mesure en présence d'un traceur radioactif :

Cette méthode consiste a injecter un traceur radioactif dans le systéme et & mesurer I'intensité du
rayonnement émis par le liquide. L'acquisition des informations simultanées en plusieurs points
est facile et il est possible didentifier la position précise de zones singuliéres comme les zones
mortes, les courts-circuits, etc. Néanmoins, il sagit d'une technique lourde, avec des nombreuses
contraintes au niveau sécurité pendant le stockage, le transport et la manipulation du traceur et
difficile a mettre en cauvre a I'lFP Energies Nouvelles, en dehors de campagnes tres ciblées de

courtes durées.

D. Mesure en présence d'un traceur coloré:

Le principe del’emploi des traceurs colorés, pour déterminer la distribution des temps de s§our,
est identique a celui de la méthode de réfractométrie. Cette mesure peut étre qualitative ou

guantitative. En effet, apres I'injection du traceur, si les parois du systéme a étudier sont
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transparentes, il est possible d' observer le cheminement du liquide coloré (mesure qualitative) et
de I’ enregistrer sous la forme de vidéos qui peuvent étre postérieurement exploités par analyse
d’image (mesure quantitative). La concentration du colorant a I’ entrée et & la sortie du systeme
peut étre auss détectée et enregistrée en continu avec un détecteur spécifique (mesure
quantitative).

La méthode retenue pour la détermination des distributions des temps de s§our est la réfractométrie
car cette méthode présente beaucoup moins de contraintes au niveau sécurité a l'inverse de
|'utilisation des traceurs radioactifs, en permettant une mesure quantitative de la concentration et en
ligne. La méhode de conductimétre n'as pas été retenue car elle est surtout applicable a des
systémes agueux. En plus, la fréguence maximale d'acquisition de ce type de sondes (environ 1 Hz)
est beaucoup plus faible que celle des sondes utilisées dans la méthode de réfractométrie (20Hz). La
mesure des distributions de temps de s§our par traceur coloré est aussi une technique adaptée au
systeéme a étudier, mais elle n’a pas éé retenue en raison de la non disponibilité du matériel de

détection.

La distribution des temps de sgour sera déterminée en suivant les profils de concentration d'un
traceur a l'entrée et a la sortie du réacteur, rempli avec des billes de verre, a I'aide de 2 sondes
optiques FISO® disposées dans I'écoulement dans les lignes dentrée et de sortie du réacteur.
L’isohexadecane a été choisi comme traceur car il aun indice de réfraction différent de celui du n-
heptane. L'indice de réfraction est converti en fraction massique de traceur en utilisant une courbe
détalonnage. Le traceur est injecté dans le liquide, sur la forme d'un pulse, quand |'opération du
réacteur est stable.

= Vitesseet longueur desbullesdegaz:

La longueur et les vitesses des bulles seront mesurées avec deux sondes optiques (Photonetics®) qui
détectent le changement de réflexion d'une onde lumineuse au niveau d'un prisme a la traversée des
bulles et dont la frégquence maximale d'acquisition des données est d'environ 10 kHz. Il faut remarquer
que les sondes FISO®, utilisées pour les mesures des distributions des temps de séour, n'ont pas été
retenues car ce type de sondes a un temps de réponse trop élevé pour les mesures souhaitées et une
bonne détection des bulles de gaz implique le remplissage de la cavité ou le prime se situe avec du

liquide, entre chague deux bulles.

Les deux sondes Photonetics® seront placées dans le canal et seront distantes de quelques centimétres
pour permettre de déduire la vitesse de passage et lalongueur des bulles.
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11.2.3 Etude des phénoménes detransfert de matiére

[1.2.3.1 Paramétresd'étude

Le deuxieme objectif de cette these est la caractérisation des transferts de matiére gaz/liquide et
liquide/solide. Cette étape consiste & mesurer les coefficients de transfert de matiere gaz/liquide (k_a)
et liquide/solide (k.s). A partir de ces données, des lois, du type corrdations ou modéle physique,
seront a établir en fonction des paramétres hydrodynamiques, des propriétés physico-chimiques
(densités, viscosités et coefficients de diffusion moléculaire) et des conditions opératoires (débits de
liquide et de gaz, diamétre des particules, etc.). Cette étude sera divisée en deux parties : I éude du

transfert de matiére liquide/solide, suivie par I’ é&ude du transfert de matiére gaz/liquide.
11.2.3.2 Techniques de mesur e du coefficient detransfert de matiére liquide/ solide, ki s

Le coefficient de transfert de matiére liquide/solide est habituellement mesuré par une des deux
techniques suivantes :

A. Dissolution d'un solide:

Dans cette technique, un solide peu soluble sous forme de particules est arrangé dans un lit fixe.
Ce solide va se dissoudre lentement dans un liquide qui circule dans le réacteur et la
concentration en solide dissous est mesurée a la sortie du réacteur au cours du temps. Cette
concentration peut, par exemple, étre mesurée par spectrométrie d'absorption U.V. Les solides
les plus souvent utilisés sont I'acide benzoique (Specchia et coll.- 1978 2 Hirose et coll.-
1976'), le naphtaléne (Lakota et Levec- 1990 ', Goto et coll.- 1975 ) et le p-naphtol
(Mitrovic- 2001 1, Baussaron — 2005 7). Le coefficient de transfert de matiére liquide/solide,
ki s, est déterminé a partir du bilan de matiére au solide dissous dans le liquide, en supposant un

modeéle d'écoulement.

B. Meéthode électrochimique :

Cette technique consiste a mettre en oauvre, dans le réacteur, une réaction éectrochimique
réaisée ala surface d'une éectrode représentative d'un grain de catalyseur. Cette électrode sera
une particule sphérique ou cylindrique recouverte d'un métal comme par exemple, le nickel, le
platine ou l'argent, et sera placée au sein d'un lit de particules inertes. Dans cette technigque, une
différence de potentiel est imposée entre |'électrode de travail (particule de métal) et I'électrode
de référence et I'intensité du courant limite est mesurée. Ce paramétre est une mesure directe du
flux diffusif. ! Les solutions éectrolytes les plus utilisées sont des solutions agueuses de

ferrocyanure de potassium et des solutions de ferricyanure de potassium dans la soude. ™
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Dans le Tableau 11-4 , une comparaison, entre les deux techniques décrites pour la mesure du
coefficient de transfert de matiere liquide/solide, est présentée.

Tableau 11-4 : Comparaison entre les deux techniques les plus fréquemment utilisées
pour la mesuredu transfert de matiéreliquide/solide. "

Gamme opératoire | Facilité demise | Mesurereprésentative | Mesure
(liquide, solide) en cauvre de I'ensemble du lit locale
++
Dissolution d'un solide + o + -
(fabrication : -)
Méthode
3 -- + - +
Electrochimique

Remarque: Les symboles (+) représentent les points avantageux de I'application de la méthode et les
symboles (-) I'inver se. Le nombre de symbolesindique I'importance de I’ avantage ou désavantage.

La méthode de dissolution d'un solide présente une plus grande liberté par rapport a la nature des
espéces utilisées (liquides et solides) et le coefficient de transfert mesuré est global, i.e., représentatif
de I'ensemble du lit. La principale difficulté de cette technique est la fabrication des grains de solide a
dissoudre. Dans la méthode éectrochimique, le coefficient de transfert est représentatif de ce qui se
passe au niveau local autour de I'électrode mais pas forcément au niveau de I'ensemble du lit de
catalyseur. En plus, les électrodes doivent étre nettoyées et polies fréguemment pour limiter les
perturbations dues a la présence dimpuretés dans la phase liquide. Enfin, cette technique est limitée a

la mise en cauvre des solutions é ectrol ytiques de type aqueuses.

La méthode retenue pour la suite de cette étude est la dissolution d'un solide, parce que la mesure est
globale et donne de laliberté quant au choix des fluides (possibilité d utiliser des produits organiques).
Pour appliquer cette méthode, il faut choisir un solide. Comme le liquide a utiliser sera le n-heptane
(cf. 11.2.2.1), le solide le plus adapté est, d'aprés les travaux de Baussaron (2005) 17, le p- naphtol. La
mise en forme de ce produit a représenté un travail important.

11.2.3.3 Techniques de mesure du coefficient volumique de transfert de matiére gaz/liquide,
k.a

Pour la détermination du coefficient de transfert de matiére gaz/liquide, k, a, les techniques les plus

fréquemment appliquées sont les suivantes :

A. Absorption physique:

Cette technique consiste a faire circuler un flux de gaz soluble dans un liquide et a mesurer la
concentration de gaz dissous au cours du temps. Le produit k a est caculé a partir du bilan de
matiére de la phase liquide, en supposant que chacune des phases fluides a une composition

uniforme. Divers systémes ont été utilisés en milieu aqueux ou organique, comme par exemple :
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0,, NH; ou CO, dans I'eau (Hoffman et coll. — 2007 ¥, Pitault et coll. — 2005 ) : CH, dans
I'hexane (Chang et coll. — 1991 %) : H, dans |e méthyl-cyclohexane (Meille et coll. — 2004 1Y),
L’ absorption physique est une méthode simple a appliquer mais la mesure de la concentration de
gaz dissous dans le liquide peut étre difficile et doit seffectuer au plus prés de la sortie du
réacteur pour limiter le transfert de matiére dans le séparateur gaz/liquide et dans les lignes entre
lasortie et |e détecteur.

B. Absorption avec réaction chimique:

L 'absorption réactive est divisée en deux étapes : |'absorption du gaz dans la phase liquide et la
réaction entre le gaz dissous et un réactif présent dans la phase liquide. La vitesse de réaction
doit étre limitée par la diffusion du gaz dans le liquide et la cinétique intrinségue doit étre
connue pour définir les conditions dans lesquelles la vitesse de réaction sera infiniment plus
rapide que celle du transfert de matiére gaz/liquide. Quand cette technique est appliquée a des
systémes triphasiques ou la réaction seffectue dans la phase liquide contenue dans un catalyseur
solide, le coefficient de transfert obtenu est une mesure de la somme des transferts de matiére
gaz/liquide et liquide/solide. Plusieurs réactions ont été utilisées, comme par exemple,
I'oxydation du sulfite de sodium par I'oxygéne (Maldonado et coll.- 2008 1*2, Chaudhari et coll.
— 1987'*¥), |a réaction du CO, avec une amine (Larachi et coll.- 1998, Midoux et coll. -
198413 I'hydrogénation du 1,5,9- cyclodecatriéne (Stiiber et coll. - 1996%) et I'hydrogénation
de I'alpha- méthy! styréne (Meille et coll. - 2004*Y).

Dans cette étude, les deux voies ont été initialement envisagées. Concernant I'absorption physique, une
étude de faisabilité a é&té réalisée pour vérifier si, dans les conditions opératoires souhaitées (débits des
deux phases fluides), la concentration du composé gazeux dissous dans le liquide a la sortie du
réacteur est suffisamment inférieure a la valeur a la saturation, pour pouvoir en déduire avec une
bonne précision le flux de transfert de matiere. D'aprés les calculs réaisés avec des valeurs de k a
entre 0.1 et 1 s (valeurs fréquemment mesurées dans des micro- canaux) "™, la mesure du
coefficient de transfert gaz/liquide est possible seulement dans la gamme de débit haute (débit de
liquide> 3 L/h) et en utilisant un cana de trés faible longueur (longueur < 3 cm). Une autre difficulté
est la maitrise du transfert de matiere dans les lignes d’aimentation aprés le mélange du gaz et du
liquide, en amont du réacteur. Pour ces raisons, la méthode d' absorption physique n'est pas retenue.

Le transfert de matiere gaz/liquide sera caractérise en utilisant la méthode d'absorption avec réaction
chimique. La réaction chimique choisie est I'hydrogénation de I'alpha- méthyl styréne qui est une
réaction trés rapide dont la cinétique intrinseque a été déterminée au Laboratoire de Génie des
Procédés Catalytiques " 21, Les particules catalytiques utilisées dans cette étude seront des sphéres
d’ alumine avec du palladium imprégné sur une couche périphérique d’ épaisseur de 150 pm (catalyseur
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en croute). Les coefficients de transfert obtenus par cette technique seront globaux, i.e.,
correspondront & la somme des coefficients de transfert de matiere liquide/solide et gaz/liquide. Ce
type de mesure est aussi intéressant pour connaitre la gamme des conditions opératoires ou le réacteur
filaire pourra étre utilisé pour faire des éudes cinétiques. Le coefficient de transfert de matiére
gaz/liquide, k_a, sera calculé a partir de la somme des résistances aux transferts de matiere externes et
des valeurs du coefficient de transfert de matiere liquide/solide mesurées par ailleurs.

[1.2.4 Validation du concept deréacteur "filaire"

Le troisiéme objectif de la thése est la validation des modéles et/ou corrélations obtenues dans I'étude
des phénoménes de transfert de matiere en conditions réactionnelles et la validation du concept de
réacteur "filaire". Pour cette validation, les performances du réacteur calculées a partir des corréations
de transfert de matiére dével oppées et de la cinétique de la réaction sont a comparer avec les mesures
expérimental es sur une réaction catalytique rapide modéle.

La réaction modéle choisie est |’hydrogénation de I'apha — méthyl styréne en présence de toluéne,
pour étre représentatif des compétitions d'adsorption qui existent dans les tests de catalyseurs
d'hydrogénation d'essences de pyrolyse. La présence de toluene ralentit la cinétique et permet d'utiliser
les mémes réactifs que pour I'étude de transfert de matiere. La cinétique intrinségque sera déterminée
dans un réacteur du type cuve agitée fermée. Les données expérimentales permettront de valider les

corrélations de transfert de matiére et le concept de réacteur "filaire".

A titre de comparaison, la méme réaction modéle sera mise en osuvre dans un réacteur agité avec
panier catalytique. Les résultats expérimentaux seront comparés a ceux obtenus dans le réacteur

"filaire".
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I1.3. Synthese dela démarche

Une nouvelle géométrie de réacteur a été développée pour réaliser des études cinétiques: le réacteur
"filaire". De par ses caractéristiques géométriques et le type d' écoulement gaz/liquide, ce nouveau
concept de réacteur apparait tres intéressant pour effectuer des tests catalytiques, surtout dans le cas
des réactions trés rapides et exothermiques, comme par exemple les hydrogénations. L’ utilisation de
cette géométrie de réacteur en écoulement gaz/liquide/solide n'avait pas fait I'objet d études

concernant sa caractérisation lorsque cette thése a été proposée. 12 %

Le principa objectif de cette thése est la caractérisation de ce nouveau concept de réacteur pour
quantifier les performances au niveau de |’ intensification des phénoménes de transport et pour fournir
des ééments permettant la définition des limites d' utilisation de ce réacteur. Cette caractérisation est
divisée en trois parties :

- étude del’ hydrodynamique;

- étude des phénomeénes de transfert de matiére gaz/ liquide et liquide/ solide ;

- validation du concept de réacteur "filaire".

Dans ce chapitre, les conditions opératoires qui seront utilisées dans la suite de ce travail ont été
définies. Cellesci ont comme base les conditions de fonctionnement des réacteurs pilotes
conventionnels alit fixe opérant avec les principales applications du réacteur "filaire" al’IFP Energies
Nouvelles, i.e., les réactions d hydrogénation. Les débits de liquide et de gaz varieront entre 0.02 et 3
L/h et 0.1 et 50 L/h, respectivement, pour représenter des vitesses superficielles comprises entre 0.34
et 52.1 mm/s pour la phase liquide et entre 1.74 et 520.8 mm/s pour |la phase gaz.

Les principaux paramétres d'étude et les méthodes de mesures retenues ont été présentés. Durant
I éude de I" hydrodynamique, les régimes d’ écoulement seront identifiés par observation directe avec
I’ enregistrement des vidéos et par I'étude de I’ évolution de la perte de pression totale et du taux de
rétention de la phase liquide. Ce dernier paramétre, comme la dispersion axiale de la phase liquide,
sera déterminé a partir de |'analyse des distributions des temps de s§our qui seront mesurées par
réfractométrie. La vitesse et longueur des bulles de gaz et des segments de liquide seront déterminées
al’aide des sondes optiques.

L’ étude du transfert de matiére a été divisée en deux parties: I’éude du transfert de matiéere liquide/
solide et I' éude du transfert de matiére gaz/ liquide. La méthode retenue pour mesurer le coefficient
de transfert de matiére liquide/ solide est la dissolution d’un solide (3 — naphtol). En ce qui concernele

transfert de matiere gaz/ liquide, une éude de faisabilité a montré |'impossibilité d’ appliquer la
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méthode d’ absorption physique, du coup |’absorption avec réaction chimique a été retenue. Il faut
noter que, avec cette méthode, le coefficient de transfert de matiére mesuré est globale, i.e.,
représentatif du transfert gaz/ liquide et liquide/ solide.

Letroisiéme objectif de lathése seralavalidation du concept de réacteur "filaire". Dans cette étape, la
réaction d’hydrogénation de I’apha — méthyl styréne avec du toluéne sera mise en oauvre dans le
réacteur "filaire”" et les résultats interprétés al'aide des lois obtenues au cours de lathése pour le calcul
des coefficients de transfert de matiére et de la loi cinétique de la réaction modéle qui sera
préalablement déterminée dans un réacteur batch. Les performances du réacteur "filaire" seront ensuite

comparées a celles obtenues dans un réacteur agité avec panier catalytique.
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Chapitre I11. ETUDE DE L'HYDRODYNAMIQUE

Ce chapitre est consacré a la caractérisation de I'hydrodynamique de I'écoulement gaz/liquide dans un
réacteur du type "filaire". La présente étude comprend l'identification des régimes d'écoulement, la
détermination de la perte de pression, des tailles caractéristiques des bulles de gaz, de la dispersion
axiale et du taux de rétention de la phase liquide. Tous ces phénomenes seront mesurés, en absence de
réaction, en écoulement monophasique liquide et diphasique par les techniques de mesure définies
dansle Chapitre Il (cf. §11.2.2.1). Le mouillage sera aussi étudié mais uniquement au niveau qualitatif.
Dans un premier temps, les paramétres d'étude et I'outil expérimental utilisé seront décrits. Ensuite, les
résultats expérimentaux seront présentés et discutés ainsi que la modélisation associée, phénomeéne par

phénomeéne.
[11.1. Analyse physique du systeme

Pour mieux comprendre les forces en jeu dans les systémes a étudier (heptane/azote et eau/azote), les
différents nombres adimensionnels ont été calculés dans la gamme de vitesses des deux phases fluides
de cette étude (Tableau I11-1). Il faut remarquer qu'il est courant d'utiliser les nombres adimensionnels
pour comparer les effets des différents phénomeénes physiques et que sa définition est normalement

basée dans le rapport entre les temps caractéristiques des phénomenes associés.

Tableau 111-1: Nombres adimensionnels caractéristiques des systémes étudiés (heptane/azote et

eau/azote).

Us (mm/s) 0.34a52.1

Ugs (MMV/s) 1.74 a521
Systeme Heptane/Azote Eauw/Azote
nombre de Reynolds liquide
U0 dp _,_ Forces d'inertie 124357 0.72a208
Y Forces de viscosité
nombre de Reynolds gaz, Re; 0.2a133
nombre Capillaire
_Uiepy  Forces de viscosité 45x10°a0.02 3.4x10°40.01
oL Forces de capillarité

nombre de Weber liquide
_pwidp  Forces diinertie 8.0x10°2a0.35 3.3x10°2a0.15
oL Forces de capillarité
nombre de Bond

Bo- (o, — pc)gd? _,_Forces de gravité 1.3a5 05a22
oL Forces de capillarité

Re =

Ca

We,

En analysant |a gamme des valeurs des nombres adimensionnels, on remarque que, dans cette étude et
pour les deux systémes & étudier, les forces capillaires ne sont pas négligeables. Dans la littérature ™,
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il aété vérifié que, dans des réacteurs pilote alit fixe, latransition entre un écoulement capillaire et un
écoulement contrélé par les phénomeénes d'inertie et de viscosité alieu a des nombres Capillaire autour
de 1 x 10™. La gamme du nombre Capillaire présentée dans le Tableau 111-1 est située autour de cette
valeur, ce qui indique que, probablement, la présente éude est réalisée a la transition entre ces forces
et donc, les phénomeénes de viscosité, dinertie et de capillarité ont simultanément un impact sur le
comportement hydrodynamique du réacteur "filaire" de cette éude.

Le nombre de Reynolds balaie une large gamme. L'écoulement est laminaire a basse vitesse et
probablement proche de la transition a haute vitesse. Les valeurs du nombre de Bond indiquent que les
forces de gravité sont du méme ordre de grandeur que les tensions superficielles impliquant que ce
systéme est a la frontiere entre les macro- écoulements gouvernés par la gravité et l'inertie et les

micro- écoulements gouvernés par la viscosité et la capillarité.
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[11.2. Paramétres d’ éude et outil expérimental

L’ étude de I"hydrodynamique a été réalisée dans deux canaux horizontaux de parois transparentes
(PMMA), de section carré de 4 x 4 mm? et avec une longueur égale a1 m (Figure I11-1- @) et 1.5 m
(Figure 111-1- b). La différence entre ces deux canaux est |'existence des virages dans le canal le plus
long. Les deux maquettes ont éé mises dans la position horizontale car, c'est la configuration la plus
adaptée pour avoir un réacteur long, le plus compact possible avec le méme régime d'écoulement. Une
section carrée a été choisie car elle est la plus adaptée a la réalisation des tests avec des particules

sphériques, en respectant la définition du concept de réacteur “filaire".

Figurelll-1: Photographies des canaux utilisés pour I'étude de I'hydr odynamique, remplis avec des billes

deverredediameétre égal a 4 mm.

Dans la suite de cette étude, les maquettes présentées dans laFigure I11-1 —a et danslaFigure 111-1- b
seront cités comme canal R (canal rectiligne) et V (canal avec virages/ en serpentin), respectivement.
Le canal R a éé mgjoritairement utilisé pour |'étude hydrodynamique. Le canal V reproduit la
géométrie du réacteur utilisé pour les réactions cataytiques. Le chargement des deux maquettes n'est
pas réalise de la méme maniére. En effet, le canal rectiligne (R) est chargé verticalement, pour que lit
soit le plus compact possible. Dans I'autre géomeétrie de canal, étant donné I'existence des virages, le
chargement est réalisé par ouverture de la partie supérieure du canal. Par conséguence, dans ce canal,
le chargement n'est pas au maximum de compacité sauf dans le cas ou les particules ont le méme

diamétre que celui du canal.

Les fluides utilisés sont le n-heptane et |'azote. L'effet des propriétés du liquide a été étudié en
réalisant quel ques mesures des paramétres hydrodynamiques avec un systéme eau/azote. Les mesures
sont effectuées avec des particul es sphériques non poreuses de taille mono disperse (a l'exception des
mesures de mouillage). L’ effet du ratio dp/dg a été étudié en réalisant des essais avec des billes de
verre de 2 (configurations R2 et V2), 3 (configurations R3 et V3) et 4 mm (configurations R4 et V4).
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Dans les essais de colorimétrie, le diamétre des particules d'aumine utilisées varie entre 2.83 et
3.15 mm.

Les gammes de débits et de vitesses superficielles des deux phases fluides utilisées dans cette éude

sont rappelées dans le Tableau 111-2.

Tableau |11-2 : Gamme de débits et de vitesses superficielles de liquide et de gaz utilisée dans I'étude de

I"hydrodynamique.

Déhit de liquide (L/h) 0.02-3

Vitesse superficielle du liquide (mn/s) 0.34-52.1
Déhit de gaz (NL/h) 0.1-30

Vitesse superficielle du gaz (mmy/s) 1.74-521

Les deux magquettes ont été intégrées dans une unité existante a I’ I|FP Energies Nouvelles dont le

schéma actuel, avec le cand R, est présenté dans la Figure I11-2.
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Figurelll-2: Schémadel'unité (U511) utilisé pour I'étude deI'hydrodynamique.

Dans le schéma présenté, les sondes FISO® et Photonetics® ont été utilisées pour réaliser des mesures
de distributions de temps de s§our (D.T.S.) et des longueurs des bulles de gaz, respectivement.

L'effet du mélangeur gaz/liquide est analysé au début de I'étude de I'hydrodynamique. L'objectif de
cette éude préliminaire est de vérifier s le systeme de mélange gaz/ liquide a une influence sur les
parametres hydrodynamiques et de choisir I'injecteur donnant accés a des résultats reproductibles, si
une sensibilité a l'injecteur est observée. Dans ce travail de thése, le distributeur gaz/liquide n'est pas

un paramétre d'étude.

94




Chapitrelll. ETUDE DE L'HYDRODYNAMIQUE

111.3. Systémes de mélange gaz/liquide

Une étude sur les systemes de mélange gaz/liquide a été réalisée pour vérifier s le systeme de mélange
aune influence sur les paramétres hydrodynamiques. Pendant cette étude, le réacteur était rempli avec
des billes de verre de 3 mm de diamétre et les paramétres hydrodynamiques (perte de pression,
nombre de Peclet, taux de rétention liquide et longueur des bulles) ont été mesurés pour plusieurs
conditions opératoires avec de I'heptane et de |'azote, dans deux systémes de mélange gaz/liquide : un
p-mélangeur (Figure 111-3 - @) et un coaxia (Figure 111-3 - b). Le p - mélangeur testé est un systeme
fabriqué par IMM® qui consiste dans une cavité avec un micro — canal en serpentin pour chaque fluide
et avec une fente de 50 um en haut de ces micro-canaux. Les deux fluides sont alimentés en contre-
courant dans les micro-canaux et ensuite, le mélange gaz/liquide passe a travers la fente, de maniére a
maintenir une certaine perte de pression entre I'entrée et la sortie du p - mélangeur.

G

a b

Figure l11-3 : Représentation schématique des deux systémes de mélange gaz (G)/liquide (L) étudiés: a -

pH-mélangeur ; b — coaxial.

Dans la Figure I11-4 un exemple de I'écoulement gaz/liquide immédiatement a la sortie de chaque
digtributeur gaz/liquide est illustré.

b
Figure I11-4 : Photographies de |'écoulement gaz/liquide a la sortie des deux systémes de mélange testés,

pour unevitesse deliquide de 6.9 mm/s et une vitesse de gaz de 17.4 mm/s: a— p-mélangeur ; b — coaxial.

En comparant les deux écoulements a la sortie des systémes de mélange, on observe une différence au
niveau de lalongueur des bulles (Figure I11-4). Pour quantifier I'impact de cette différence, lalongueur
des bulles de gaz a été mesurée par anadyse dimage, immédiatement a la sortie du distributeur
gaz/liquide (Figure 111-5- a) et au milieu de la longueur du réacteur, ou I'écoulement est complétement
établi (Figure I11-5- b).
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Figurelll-5: Longueur desbulles de gaz a la sortie du systéme de mélange gaz/liquide (a) et au milieu de
la longueur du réacteur (b), en fonction du ratio ugdu,s. Les symboles m et Mreprésentent les résultats

obtenus avec le u-mélangeur et le coaxial, respectivement.

D'aprés les résultats présentés, les deux systémes de mélange gaz/liquide forment des bulles avec des
longueurs différentes (Figure 111-5- a). Néanmoins, au milieu du réacteur (Figure I11-5- b), lalongueur
des bulles de gaz avec les deux systémes de mélange gaz/liquide est approximativement la méme, ce
qui impligue que la longueur des bulles dans le réacteur n'est pas dépendante du systéme de mélange

gaz/liquide situé al'amont du réacteur viala coalescence des bulles dans les lignes avant le réacteur.

La perte de pression, le nombre de Peclet et le taux de rétention de la phase liquide dans le réacteur,
ont é&é mesurés avec les deux distributeurs gaz/liquide. Les valeurs du nombre de Peclet issues d'un
modele piston-dispersion, qui sera détaillé dans le § 111.8, sont identiques pour les deux systemes
dinjection et sont toujours supérieures a 40. En ce qui concerne les valeurs de la perte de pression et
du taux de rétention de la phase liquide (Figure 111-6), les deux systémes conduisent a des valeurs
identiques.
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Figurelll-6: Pertedepression par longueur deréacteur (a) et taux derétention deliquide (b), en fonction
du ratio ugdu, s pour deux vitesses de liquide dans les deux systémes de mélange gaz/ liquide: met W - u, ¢
= 6.9 mm/s dans le p-mélangeur et dans le coaxial, respectivement ; O et O - u s = 17.4 mm/s dans le p-
mélangeur et dansle coaxial, respectivement.

D'apreés les résultats présentés, on conclu que I'hydrodynamique dans le réacteur n'est pas affectée par
le systéme de mélange gaz/liquide. Il faut aussi remarquer que la reproductibilité des deux systemes de
mélange a été confirmeée en répétant deux fois chague condition opératoire. Pour la suite de I'étude de
I'nydrodynamique, le systeme coaxial est retenu car il est plus facile a opérer.
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[11.4. Organisation des particules dans les canaux

Dans la Figure I11-7 et dans la Figure 111-8 sont représentées, schématiquement, les dispositions des
particules dans le canal (vue de cété et de face), dans les différentes configurations testées. Dans les
configurations R2 et V2 (dp = 2 mm) (Figure 111-7 et Figure I11-8- a), les particules se disposent dans
le canal d'une maniére a peu prés aléatoire mais tout en formant un systéme compact. Ce cas est, parmi
toutes les configurations testées, le plus semblable a un lit fixe du fait de la plus grande tortuosité. La
porosité dans la configuration R2 est égale a 0.48, aors que, dans la configuration V2, la porosité
mesurée est de 0.54. Dans cette derniére configuration, les particules se réarrangent d'une maniére
assez compacte a la mise en route d'un écoulement mais quelques zones du cana, d'environ 1 cm de
longueur, restent sans particules, ce qui augmente la valeur moyenne de la porosité dans le lit.
L'arrangement des particules ne changera pas au cours des essais car les billes sont "bloguées’ dans la

structure qu'elles ont adoptée.

Cood O

Figure II1-7 : Représentation de la disposition des particules dans le canal (vue de cboté) :
a—R2et V2 (dp=2mm); betc—R3et V3(dp=3mm); d-HR3(dp=4mm).

S
\_

Figure 111-8 : Représentation de la disposition des particules dans le canal (vue suivant la section) :
a—R2et V2 (dp=2mm); betc—R3et V3(dp=3mm); d—R4et V4 (dp=4mm).

Dans les configurations R3 et V3 (dp = 3 mm), la plupart des billes se disposent dans le canal comme
dans le schémab de la Figure 111-7 et de la Figure 111-8. Dans le lit de cette configuration, il y a aussi
quelques billes qui sont aignées (Figure 111-7 et Figure 111-8 - ¢). Par conséquent, la porosité moyenne
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dans la configuration R3 est supérieure a celle ou la compacité des particules dans le lit est maximale
(cf. Tableau I11-3). Cette derniére a été calculée partir d'hypothéses géométriques théoriques. Dans la
configuration V3, la porosité moyenne est encore plus grande car les particules sont presque toutes
alignées dans la partie inférieure du canal, ce qui est une conséquence du fait que le chargement est

réalisé dans I'horizontal, avec le couvercle ouvert.

En ce qui concerne les configurations R4 et V4 (dr = 4 mm), les particules sont alignées (Figure 111-7

et Figure I11-8 - d) et donc, les porosités dans |es deux géométries de canaux sont identiques.

Tableau 111-3 : Conditions opératoires et caractéristiques géométriques des différentes configurations

testées.
Configuration R2 V2 R3 V3 R4 V4

dp (Mmm) 20 3.0 4.0

de/dr 05 0.75 1.0

SV (MYm°) 1560 | 1380 | 740 | 640 780

Porosité mesurée (&) 0.48 054 | 063 | 0.68 0.48

Porosité calculée:

Maximum de compacité 0.48 0.60 0.48
Minimum de compacité (billes alignées) 0.87 0.71 0.48

La comparaison entre la porosité du lit estimée a partir d'hypothéses géométriques théoriques et la
porosité mesurée, indique que la disposition des billes dans le canal rectiligne, pour les trois
configurations (R2, R3 et R4), est proche ou égale a une disposition ou la compacité des hilles est
maximale. La compacité maximale est atteinte pour les billes de 2 mm et 4 mm, ce qui indique que,
dans la configuration R2, la présence de quelques "défauts' dans la structure du lit a un faible impact
sur la porosité globale. En ce qui concerne le canal avec virages, dans les configurations V2 et V3,
comme |le chargement est réalisé al'horizontale et avec le couvercle ouvert, la porosité sera supérieure
acelle dans le canal rectiligne, ce qui rend difficile I'analyse des résultats expérimentaux obtenus dans
ces deux configurations et les conclusions sur I'impact de la géométrie du canal sur I'hydrodynamique.
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[11.5. Régimes d' écoulement

[11.5.1 Canal rectiligne

Dans les configurations R2 (dp = 2 mm) et R3 (dr = 3 mm), le liquide circule dans |a partie inférieure
du canal et sous la forme dun film dans les coins supérieurs et autour des particules. Dans la
configuration R2, la phase gaz circule dans la partie supérieure et au centre du canal, autour des billes.
En ce qui concerne la configuration R3 (dr = 3 mm), le gaz circule préférentiellement en haut du canal
sauf quand une particule bloque le passage. Dans cette situation, le gaz passe en-dessous et autour de
I'obstacle et revient ala partie supérieure dés que possible.

Finalement, dans la configuration R4 (dr = 4 mm), les fluides circulent seulement dans les coins et
dans les espaces entre chaque deux billes. Le gaz circule dans les coins supérieurs du canal dans les

deux cotés des billes. Le liquide est présent dans les coins du canal sous laforme d'un film.

Pour les trois cas étudiés (R2, R3 et R4), deux principaux régimes d'écoulement ont été identifiés.
L 'occurrence de ces régimes dépend plus du ratio entre les vitesses superficielles du gaz et du liquide,
UsdULs, que des vitesses superficielles ellesmémes, ce qui a été auss observé dans I'étude de
Kallinikos et Papayannakos (2007) 14, réalisée avec un réacteur du type "filaire". Pour des ratios
Ucd/ULs €levés, la phase liquide est observée en bas du cana et dans les coins alors que la phase gaz
circule en haut du canal (et au centre dans la configuration R2), sous forme de longues bulles séparées
par des segments de liquide (avec une longueur variable). Ces segments de liquide occasionnels
occupent latotalité de la section du canal. Ce régime a été dénommé "stratifié" (Figure 111-9).

¢ L}
[ SRR i L
- - -

-

Figurelll-9: Photographie représentative du régime stratifié (vue de coté), dans la configuration R3 pour
une vitesse de liquide et de gaz de 17.4 mm/s et 347.2 mm/s, respectivement (ugd/u_s = 20). La ligne rouge

délimite l'interface gaz/liquide.

A faibles ratios usd/ULs, |a partie supérieure est occupée par la phase liquide ot quelques bulles de gaz
circulent. Dans la configuration R2, il y a quelques bulles qui semblent étre statiques car elles
salongent et puis se coupent en laissant une partie au point de blocage. Ces petites bulles sont
poussées par le gaz et "remplacées’ par d'autres bulles. Ce régime a été appelé "bulles isolées' (Figure
[11-10). Dans les deux régimes identifiés, les billes et les parois semblent mouillées. L'étude qualitative

réalisée pour vérifier ce mouillage sera présentée plus loin dans ce chapitre.
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Figurell1-10 : Photographiesreprésentatives du régime " bullesisolées" prisesde dessus (a et b) et de coté
(c), dans les configurations R2 (a et c) et R3 (b) pour une vitesse de liquide et de gaz de 17.4 mm/s et 8.7

mm/s, respectivement (uggdu,s = 0.5).Leslignes rouges délimitent lesinterfaces gaz/liquide.

La visudisation de I'écoulement et I'analyse des données expérimentales obtenues au cours de ce
travail ont permis de conclure qu'il n'existe pas un ratio ugs/u.s bien défini, a partir duquel on passe
d'un régime a l'autre. En effet, une transition progressive a é&é observée entre les ratios Ugs/U, s 5 et 20.
Donc, dans la mgjorité des conditions opératoires de cette éude, on est alatransition entre le régime
"bullesisolées’ et "stratifié".

[11.5.2 Canal en serpentin

Les deux types d'écoulement identifiés dans le cana rectiligne ont aussi été observés dans le canal en
serpentin. Le passage de I'écoulement dans les virages ne provoque ni le blocage ni la fragmentation
des bulles de gaz. Dans la configuration V2, quand le gaz traverse une zone sans billes, les bulles

augmentent de diamétre sans occuper toute la section.
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[11.6. Mouillage

Afin de mieux appréhender le phénoméne de mouillage des particules, une étude qualitative sur le
mouillage a été réalisée par colorimétrie. Cette technique est utilisée pour vérifier |’ existence ou pas
des zones non exposees au liquide dans les particules et consiste en l'injection d'un traceur coloré a
I'entrée du réacteur, sous la forme d'un échelon. Dans la présente étude, des billes poreuses d’ alumine

avec un diamétre entre 2.83 et 3.15 mm sont utilisées.

Le colorant retenu pour cette étude est le rouge de soudan dans le n-heptane. La concentration initiale
en colorant doit remplir trois critéres :
- permettre d’ obtenir un contraste important entre les zones mouillées et celles qui ne le sont
pas, pour une meilleure visualisation du phénomene de mouillage ;
- ne pas modifier les propriétés de la phase liquide, notamment, la propension au mouillage du
liquide car, comme la coloration du liquide S atténue au long du réacteur, les variations de
cette propriété peuvent impliquer une évolution axiale du mouillage qui serait un artefact ;

- éviter lasaturation de la solution liquide et, donc, des particules solides en suspension.

Selon I’ étude de Baussaron (2005) !, les critéres précédents sont satisfaits & une concentration initiale

de 0.2 g/L et donc, cette valeur a été retenue pour les essais.

Leliguide coloré circule dans le réacteur entre 5 et 10 minutes, suivant le débit de liquide étudié. Puis,
I"alimentation du traceur est coupée et une étape de rincage a I'heptane pur est réalisée. Aprés
drainage, le réacteur est ouvert et le lit de particules est photographié. Cette procédure a été appliquée
pour deux vitesses superficielles de liquide (8.7 et 17.4 mm/s) et plusieurs ratios ugd/u; s (0.5, 20 et 50).
Dans toutes les conditions opératoires testées, les particules sont totalement couvertes d un film rouge
en moins d’ une minute aprés le contact avec le liquide coloré. A la fin des essais, les particules sont
totalement rouges, comme on peut observer dans laFigure I11-11.
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C

Figure 111-11: Photographies des particules a la fin des essais de colorimétrie:

a—Uu,s=174mm/set ugdu, s=05; b—u =174 mm/set ugdu, s=20; c—U s= 8.7 mm/set ugdu,s=50.

Avec |’ objectif de vérifier I'impact de la durée de I'échelon sur le mouillage, une bille mouillé de
n-heptane pur a éé immergée a moitié de son volume dans une solution de liquide coloré. La
coloration de la surface de la particule en contact direct avec le liquide est instantanée. Par contre, ala
fin d’une heure, la surface de la hille qui n’est pas en contact avec du liquide, n'est toujours pas
colorée. Cette observation indique que, dans la présente étude, la durée de I’ échelon n’ as pas d'impact
sur le mouillage car la durée d'un est bien inférieure au temps de diffusion du traceur dans le

volume poreux de la particule.

Finalement, pour s affranchir de I'impact du pré-mouillage des particules avant I’injection du liquide
coloré, un aétéréalise ou le colorant a été injecté dans un lit sec et dans la condition opératoire la
moins favorable au mouillage, i.e., vitesses superficielles de la phase gaz élevées. Le mouillage est
identique avec ou sans un pré-mouillage du lit de particules, ce qui confirme, encore une fois, le bon
mouillage des particules.

En conclusion, cette étude a permis de conclure que les particules sont couvertes avec un film de
liquide méme a des vitesses superficielles de gaz élevées. Ce résultat est en accord avec les
observations visuelles de I’ écoulement et avec les valeurs élevées du taux de rétention de la phase
liquide (cf. §111.8.2.2).
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111.7. Vitesse et longueur desbulles

[11.7.1.1 Principe delamesure

Comme a été dga cité dans le Chapitre 1l, deux sondes optiques ont été utilisées pour mesurer la
vitesse et la longueur des bulles dans le cana rectiligne avec le systéme heptane/azote. Ces sondes
sont placées au milieu de la longueur totale du réacteur et sont introduites dans la verticale, par la
partie inférieure du canal, de maniére a avoir une mesure correcte en perturbant le moins possible
I'écoulement et I'arrangement des particules. La distance entre les deux sondes est de 27.8 mm. Une
représentation schématique du positionnement des sondes, dans la configuration R3, est présentée dans
laFigurelll-12.

bulle de gaz

"~~~ sondes optiques,—"

Figure I11-12 : Représentation schématique du positionnement des sondes optiques dans la configuration
R3.

Dans la Figure I11-13, sont présentés deux exemples des signaux obtenus: les valeurs de tension plus
élevées correspondent ala présence de gaz (bulles) et les valeurs de tension plus faibles correspondent
alaprésence de liquide (segments).
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Figurelll-13: Signal dela sonde plus proche de I'entrée (ligne bleue) et de la sortie (ligne pointillée rose)
pour deux conditions opératoires: a— R3 avec u &= 8.7 mm/s et ugdu.s = 20 ; b — R4 avec u_ &= 17.4 mm/s
et UGJULS =0.5.
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[11.7.1.2 Résultats expérimentaux

Les temps de passage du front et de |'arriére de chaque bulle dans chaque sonde ont été détectés apres
traitement des signaux bruts. Ensuite, en connaissant la distance entre les deux sondes et |e temps que
le front de chague bulle prend & parcourir cette distance, la vitesse moyenne des bulles peut étre
calculée. Les valeurs calculées, pour les configurations R2 (2 mm), R3 (3 mm) et R4 (4 mm), sont

présentées dans laFigure 111-14.
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Figure 111-14 : Vitesse moyenne des bulles en fonction du ratio ugdu, s pour R2 (a), R3 (b) et R4 (c)
et différentesvitessesdeliquide : 1.7 mm/s (#), 8.7 mm/s (m), 17.4 mm/s (4A) et 52.1 mm/s (®).

D'une maniére générale, pour une vitesse de liquide donnée, la vitesse moyenne des bulles augmente
guand la vitesse de gaz augmente. Néanmoins, dans chaque configuration, il y a une vitesse de liquide
ou, a partir d’un ratio UgdUu,s de 5 ou 10, la vitesse des bulles devient constante. Cette observation peut
étre associée a un phénomeéne de fractionnement des bulles de gaz. En effet, quand les bulles de gaz
traversent des zones plus étroites dans le canal, s la vitesse de liquide et de gaz est suffisamment
élevée, il peut étre énergétiquement plus facile de fractionner la bulle en deux que de déformer les
interfaces de la bulle pendant son passage entre les particules. Le peu de données ne permet pas de
définir le seuil de vitesse de liquide au-dessus duquel la vitesse des bulles est constante a partir d’un

ratio ugdU.s5 ou 10.
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En comparant les trois configurations, les vitesses moyennes des bulles sont toujours élevées mais, en
général, sont supérieures dans la configuration R2 (d-= 2 mm), suivies par la configuration R4 (d-= 4
mm) et ensuite par la configuration R3 (dp = 3 mm). Ce classement peut étre expliqué par la taille des
passages libres pour la circulation du gaz : & une vitesse de gaz constante, la vitesse des bulles de gaz
est plus élevée dans les configurations ou les espaces disponibles pour la circulation du gaz sont plus

petits.

En connaissant les vitesses moyennes des bulles et les temps de passage du front et de l'arriere de
chague bulle dans chague sonde, la longueur moyenne des bulles dans le cana peut étre calculée. Dans

la Figure 111-15, sont présentées les longueurs moyennes des bulles, pour les trois configurations, en

fonction du ratio UgdU, .
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Figurel11-15 : Longueur moyenne des bulles en fonction du ratio ugd/u.s pour R2 (a), R3 (b) et R4 (c) et
différentesvitessesdeliquide: 1.7 mm/s (), 8.7 mm/s(m), 17.4 mm/s (&) et 52.1 mm/s (®).

Pour une vitesse de liquide donnée, quand la vitesse de gaz augmente, la longueur moyenne des bulles
augmente sauf dans certains cas a hauts ratios ugg/u.s ou la longueur des bulles diminue. Cette
observation est en accord avec les données expérimentales de vitesse des bulles. D’une maniére
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générale, dans le régime "bulles isolées’ et ala transition entre les deux régimes, quand la vitesse de
gaz augmente, lalongueur des bulles augmente, comme observe visuellement.

Par contre, a trés fort ratio ugdus €t lors de I'augmentation de la vitesse superficielle du liquide a
vitesse de gaz ou ratio ugs/U, s constant, une diminution de la longueur des bulles est observée. Cette
diminution a été aussi vérifiée par Garstecki et coll. (2006) ¥ et Leclerc (2007) ¥ dans des micro —
contacteurs gaz/liquide. Dans ces conditions, il est raisonnable de penser que les effets inertiels sont

aors suffisants pour fractionner les bulles et générer de l'interface gaz/liquide.
111.7.1.3 Modédlisation delalongueur desbulles

Les résultats expérimentaux de longueur des bulles obtenus a des ratios ugd/Uy s inférieurs ou égaux a
10, ont été corrélés en sinspirant de I'approche de Leclerc (2007) ™ pour les micro — canaux. L’ auteur

a propose une corrélation du type :

Loue _ gy, of Yes Equation I11.1
d Uy

ou d est le diamétre caractéristique du systéme et a et b sont des constantes qui dépendent du

contacteur gaz/liquide utilisé.

L’Equation 111.1 est basé sur le mécanisme simplifié proposé par Garstecki et coll. (2006) ' pour la
formation des bulles de Taylor dans des micro — contacteurs gaz/liquide rectangulaires (en T). Selon
ce mécanisme, la bulle commence a croitre jusgu’a toucher la paroi opposée du cana principal et
apres est cisaillée a sa base par le liquide pour former une bulle de Taylor. Ce mécanisme de formation
de bulles se retrouve dans le réacteur "filaire". En effet, selon la vitesse du liquide et du gaz et lataille
des espaces libres pour la circulation des fluides, quand une bulle traverse un passage entre deux
particules ou entre une particule et la paroi, le film de liquide qui est autour de la bulle peut exercer
une certaine pression sur la bulle et peut arriver a la cisailler pour minimiser I’ énergie nécessaire au

passage delabulle.

Du fait de la dépendance non linéaire de la longueur de bulle avec le diamétre des particules, le
diamétre caractéristique du systéme utilisé dans I’ Equation 111.1 a été modifié par un terme en
puissance du diamétre de particule, ce qui conduit & une éguation a trois paramétres a optimiser. Ces
paramétres ont été déterminés de maniere a obtenir le plus faible écart possible par rapport aux
résultats expérimentaux. L’ Equation 111.2 peut étre utilisée pour prédire la longueur des bulles dans le

réacteur "filaire" de cette éude.
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Lote —1.1x10°2 +1.3X103(ﬁj Equation 111.2

-0.37
d p uLs

Dans I'équation précédente, Lyye st lalongueur des bulles (m) et dr est e diamétre des particules (m).

Les vaeurs de longueur des bulles obtenues par I'application de cette équation ainsi que ceux
obtenues expérimental ement sont représentées dans laFigure 111-16.
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Figure I111-16: Diagramme de parité entre la longueur des bulles calculée et celle obtenue

expérimentalement, dansle canal A pour lesconfigurations R2 (m), R3 (m) et R4 (m).

L’ Equation 111.2 prédit la longueur des bulles dans le réacteur "filaire" étudié pour des ratios Ugs/U.s

inférieurs ou égaux a 10, avec une erreur moyenne de 16 %.

Comme remarque finale, il faut noter que tous les résultats expérimentaux utilisés pour le
développement de la corrélation proposée, ont été obtenus dans des situations ou les nombres
Capillaire varient entre 3.5x10° et 1.1x107, ce qui indique qu'on est & la transition entre |'écoulement
controlé par les forces capillaires et celui dominé par les forces inertiels et visgueuses (cf. § 111.1). Le
fait qu'afortes vitesses, les effets inertiel s fractionnent les bulles, confirme qu'on est dans une zone de

transition ou I'importance rel ative des différentes forces varie selon des vitesses des deux fluides.
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111.8. Distribution destemps de s§ our

Comme décrit dans le Chapitre 11, la technique retenue pour les mesures de la dispersion axiale et du
taux de rétention de la phase liquide est le tracage par réfractométrie (cf. § 11.2.2.2). Le traceur
(isohexadecane) est injecté a l'entrée du réacteur sous laforme d'un pulse. Ladistribution des temps de
s§our est déterminée en suivant les profils de concentration de ce traceur a l'entrée et a la sortie du
réacteur. Ensuite, un modéle piston-dispersion (Equation 111.3) est appliqué au signal d'entrée pour
simuler le signal de sortie et le comparer au signa de sortie expérimental. Dans ce modéle, |e réacteur
est considéré comme fermé a la dispersion, a I'entrée et a la sortie du réacteur. Les paramétres a
optimiser sont ladispersion axiae, Da, €t le taux de rétention de la phase liquide, ¢, .

%_i::DAX i—f—i—f%—i Equation 111.3
Dans I'Equation 111.3, C est la concentration du traceur dans la phase liquide et z est la cordonnée dans

|'axe du réacteur.

Les distributions des temps de s§our en écoulement monophasique liquide et en diphasique sont
présentées et analysées dans les paragraphes suivants.

111.8.1 Ecoulement Monophasique Liquide

[11.8.1.1 Canal rectiligne

Dans la Figure 111-17 sont présentées quelques distributions des temps de s§our (D.T.S.) obtenues
dans la configuration R3 (dr = 3 mm) avec le systéme heptane/azote. Ces résultats sont identiques a
ceux obtenus dans le méme systéme et avec les configurations R2 (dp = 2 mm) et R4 (dp = 4 mm).
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Figurell1-17 : Distributions des temps de s&§our dans la configuration R3 (dp = 3 mm) , pour différentes
vitessesdeliquide: a—1.74 mm/s; b—12.1 mm/s; c—17.4 mm/s. Signal d'entrée— pointsbleus; Signal de

sortie— pointsrose.
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Un exemple des résultats issus du modéle piston- dispersion (Equation 111.3) est représenté dans la
Figure 111-18 pour une vitesse de liquide de 8.7 mm/s, dans la configuration R3, ains que les données
expérimentales a la sortie du réacteur. Dans ce cas, ains que pour toutes les vitesses de liquide, dans
les trois configurations, le modéle utilise ne décrit pas correctement les résultats expérimentaLix
quelles que soient les valeurs du nombre de Peclet. En plus, le signal de sortie expérimental semble

étre en retard par rapport a ce qui est attendu.
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Figure I11-18 : Signal expérimental de sortie (rose) et résultats de I'application d'un modéle piston —
dispersion (Equation 111.3) au signal d'entrée, pour une vitesse de liquide de 8.7 mm/s, dans la

configuration R3 (dp =3 mm) : Pe=0.5 (ligne bleue), 10 (ligne orange), 100 (ligne vert).

Dans toutes les configurations, I'nydrodynamique de I'écoulement monophasique liquide est assez
complexe et ne peut pas étre interprétée par un modéle classique piston — dispersion. Néanmoins, pour
des vitesses de liquide élevées (supérieures ou égales a 17.4 mm/s), I'écoulement devient plus proche

d'un écoulement piston —idéal.

Pour des faibles vitesses de liquide, le temps caractéristique de la diffusion moléculaire dans une
bande de liquide de 1 mm est du méme ordre de grandeur que le temps de s§our de la phase liquide.
Par conséquent, la diffusion radiale depuis le courant principal de I'écoulement vers les possibles
volumes stagnants peut avoir un effet perturbateur sur la dispersion axiale. Cette hypothése est
appuyée par des simulations CFD qui ont été réalisées a l'aide du logiciel COMSOL®. Les premiers
centimétres du réacteur ont été simulés avec des particules de 3 mm de diamétre et pour une vitesse de
liquide de 1 mnv/s. Le traceur a été injecté sur la forme d'un pulse gaussien. Les résultats d'une
simulation de I'écoulement, ou les équations de transport et de diffusion du traceur dans le liquide (D,
=10° m%s) ont é¢é résolus, sont présentés dans la Figure I11-19.
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Figure I11-19 : Simulations CFD (2D) de I'écoulement monophasique liquide dans un réacteur "filaire"
pour unevitesse de liquide de 1 mm/s et uneinjection du traceur souslaformed'un pulse. : a— champsde

vitesses; b — profil de concentration du traceur 30 sapreés!'injection.

La smulation montre que I'écoulement monophasique n'est pas homogéne dans une section mais suit
le chemin du plus grand diamétre de passage. Les caculs indiquent aussi que le traceur diffuse de la
ligne de courant principale de I'écoulement vers les zones stagnantes et plus tard, aprés le passage du
pic de concentration de traceur, il revient a la ligne de courant principale, ce qui peut expliquer les

longues trainées obtenues dans les profils de concentration en sortie (Figure I11-17 et Figure 111-18).

Quand la vitesse de liquide augmente, le temps caractéristique de convection devient petit devant celui
de ladiffusion moléculaire radiale et donc, I'influence de cette derniere diminue : I'écoulement devient
plus piston-dispersion. Cette explication est une conséquence de I'existence des zones stagnantes dans
le réacteur.

Une autre piste dexplication a éé de simuler le réacteur comme une succession de réacteurs
parfaitement agités en utilisant le logiciel DTSPro®. Le nombre de réacteurs en série est déterminé en
minimisant I'écart entre les profils de concentration simulés et ceux obtenus expérimentalement, a la

sortie du réacteur. Un exemple d'une simulation est illustré dans la Figure 111-20.
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Figurell1-20: Signal expérimental d'entrée (points bleus) et de sortie (pointsrose) du réacteur et résultats
de I'application du signal d'entrée a un modéle représentatif d'une série de 31 réacteurs parfaitement
agités (ligne verte), dansla configuration R3 (dpr = 3 mm) et pour une vitesse deliquide de 34.7 mm/s.
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D'apres la figure précédente, on peut conclure que le réacteur est bien représenté par le modéle chois
mais avec un nombre de réacteurs en série relativement faible (Tableau 111-4).

Tableau Il11-4 : Nombre de réacteurs parfaitement agités en série qui représentent les résultats
expérimentaux pour des vitesses de liquide supérieures ou égales a 34.7 mm/s, dans les trois

configurations.

Us (mm/s) R2 (d, = 2 mm) R3 (d, = 3 mm) R4 (d, = 4 mm)
34.7 n=15 n=31 n=16
52.1 n=27 n=234 n=235

Etant donné que le volume total était fixé, quand la vitesse de liquide augmente, le temps de s§our
diminue. Si le temps moyen de s§our diminue et le nombre de réacteurs parfaitement agités augmente,
le volume de chagque réacteur parfaitement agité doit étre plus petit, ce qui fait que I'écoulement
sapproche plus d'un écoulement piston-dispersion. En effet, I'existence de plusieurs petites zones de
retro-mélange entre les particules fait que |I'ensembl e de ces zones agissent comme une grande série de
réacteurs parfaitement agités et donc, I'écoulement devient plus proche d'un écoulement piston. Par
contre, si, dans le réacteur, ces zones sont plus grandes et en petite quantité, le retro-mélange associé

aura un impact négatif sur I'écoulement et celui séloignerade |'écoulement piston.

Il faut remarquer que I'analyse des résultats issus de ce type de simulations est trés délicate car une
méme D.T.S. peut étre représentée par différents modéeles, plus ou moins complexes. De cette
premiére partie de I'étude de I'écoulement monophasique liquide, il ressort que, afaible vitesse, il y a
certainement des zones stagnantes et que la diffusion moléculaire radiae vers ces zones peut avoir un
impact assez important sur la dispersion axiae. Cet effet est moins marqué pour des vitesses élevées
ou I'écoulement se rapproche d'un écoulement piston.

[11.8.1.2 Canal en serpentin

Les distributions du temps de séjour ont été aussi mesurées dans le cana en serpentin (cf. 8 111.2) dans
le systéme heptane/azote, pour vérifier quel est I'impact des changements de direction sur le mélange
du liquide dans I'écoulement monophasique.
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Figure l11-21 : Distributions des temps de sé§our dans la configuration V3 (dp = 3 mm), pour différentes
vitessesde liquide: a— 8.7 mm/s; b—17.4 mm/s; c —52.1 mm/s. Signal d'entrée — points bleus; Signal de
sortie— pointsrose.

Comme pour le canal rectiligne, I'écoulement devient plus proche d'un écoulement piston lorsque la
vitesse de liquide augmente. Pour la vitesse superficielle de liquide maximale (i.e., 52.1 mm/s), les
résultats expérimentaux sont bien représentés par un modele piston — dispersion avec des nombres de
Peclet de 28 et 48 pour les configurations V3 (dp = 3 mm) et V4 (d» = 4 mm), respectivement (Figure
[11-22).
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Figurelll-22 : Distributions des temps de séour dans la configuration V3—dp=3mm (a) et V4—-dp =4
mm (b) pour une vitesse de liquide de 52.1 mm/s. Signal d'entrée — points bleus; Signal de sortie — points
rose; Signal de sortie simulé (modéle piston-dispersion) —ligne verte.

Quand le réacteur est rempli avec des particules de 2 mm de diamétre (configuration V2), I'écoulement
sécarte plus de I'écoulement piston et n'est pas représenté par le model e classique piston-dispersion. |l
est possible que cela soit une conségquence de I'existence des espaces vides dans le canal, qui se
forment suite au tassement du lit lors de la mise en route de I'écoulement. Ce tassement n'existe pas
pour le canal rectiligne qui est chargé verticalement.

A faibles vitesses de liquide, les distributions des temps de s§our dans le canal avec virages présentent
une trainée plus importante que dans le cana rectiligne. Cette observation peut étre expliquée par la
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plus grande porosité du canal avec virages, qui implique I'existence d'un plus grand volume vide ou le
liquide peut étre temporairement stocké.

[11.8.1.3 Effet del’ajout defines particules

Afin d’améliorer I’écoulement monophasique liquide, i.e., de diminuer au maximum les zones
stagnantes en améliorant la distribution du liquide, des fines particules de verre avec un diamétre
moyen de 200 um ont été additionnées au chargement du cana rectiligne, avec la configuration R4 (dp
=4 mm). Les distributions des temps de s§our obtenues avec et sans I’ gjout des fines particules sont

présentées dans la figure suivante.
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Figurell1-23: Distributions des temps de s§ our dansla configuration R4 (dr =4 mm) sans (a) et avec (b)
I"ajout des fines particules au chargement du lit et pour une vitesse de liquide de 17.4 mm/s. Signal

d'entrée— pointsbleus; Signal de sortie— pointsrose.

En comparant la forme du signal de sortie des deux distributions des temps de s&jour, on observe que
en gjoutant des fines particules, I’ écoulement devient plus proche d' un écoulement piston mais encore
avec une longue trainée. Cette améioration de la distribution du liquide a été aussi observée en
plusieurs études réalisées dans des réacteurs alit fixe, comme par exemple, dans les travaux de Bellos
et coll. (2004) ¥ et Wu et coll. (1996) ). Néanmoins, dans le réacteur "filaire", méme avec I'ajout des
fines particules au chargement, |’ écoulement s écarte encore un peu de I’ écoulement piston, ce qui
peut étre lié au fait que le remplissage de la porosité avec les fines particules n'est pas optimal et donc,
il y aun réarrangement des petites particules lors de la mise en circulation des fluides. Par conséquent,
il y a des zones du réacteur ou la porosité du lit n'est pas remplie par des fines particules dans
lesquelles on peut avoir du liquide stagnant. Comme cela a été expliqué précédemment (sans I'gjout
des fines particules), la diffusion moléculaire radiae vers ces zones stagnantes et ensuite, vers le
courant principale de I'écoulement peut expliquer les longues trainées obtenues dans le profil de
concentration en sortie du réacteur.
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[11.8.1.4 Effet despropriétésdu liquide

L'impact des propriétés du liquide utilisé a été auss étudié en réalisant les mesures des distributions
des temps de s§our avec un systéme eau/azote. La procédure des essais est identique a celle des
mesures des distributions des temps de s our avec |e systéme heptane/azote et le traceur utilisé est de
I'eau salée (13 % massique de sel). Ces mesures ont été réalisées dans les deux géométries de canaux
avec des particules de 3 et 4 mm de diamétre.

Dans les essais réalisés avec le systéme eal/azote dans les configurations R4, R3, V4 et V3, le signal
de sortie issu de l'application d'un modéle piston — dispersion représente bien les résultats

expérimentaux (Figure I11-26).
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Figure I11-24 : Distributions des temps de s§our dans les configurations R4 (a) et V4 (b) (dp = 4 mm)
pour une vitesse de liquide de 17.4 mm/s. Signal d'entrée — points bleus; Signal de sortie — pointsrose ;
Signal de sortie simulé (modéle piston-dispersion) —ligne verte.

Le fait que I'écoulement devienne piston avec I'utilisation de l'eau peut étre lié aux différentes
interactions entre le liquide et le matériel dont le cana est fabriqué, i.e., le PMMA. En effet, au
contraire du n-heptane, I'eau n'as pas d'affinité pour le PMMA, ce qui implique gque les interfaces du
liquide iront se déformer de maniére a avoir le minimum de contact possible avec les parois du canal.
Par conséquent, la formation des zones stagnantes, qui ont été observés avec le n-heptane, doit étre

moins probable et |'écoulement se rapproche plus d'un écoulement piston.

En appliquant le modéle classique piston — dispersion a chague D.T.S. a I'entrée du réacteur, il et
possible d'obtenir la valeur du nombre de Peclet qui correspond, a chague condition opératoire, a un
signa de sortie du réacteur simulé qui a le minimum d'écart par rapport au signal de sortie
expérimental. Les valeurs du nombre de Peclet optimisées pour chaque vitesse superficielle de liquide,
sont présentées dans la Figure [11-25.
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Figure 111-25 : Nombre de Peclet en fonction de la vitesse superficielle du liquide dans les configurations
R4 (W), R3(m), V4 (O) et V3 (D).

Les nombres de Peclet obtenus pour I'écoulement monophasi que liquide sont toujours supérieurs a 30
et sont plus importantes dans les configurations ou le cana rectiligne est utilisé. Cet effet négatif dela
présence des virages dans le canal est aussi observé dans I'écoulement diphasique et sera discuté dans
le paragraphe suivant (8 111.8.2.1).

111.8.2 Ecoulement Diphasique

La caractérisation de I'écoulement diphasique (gaz/liquide) en termes de dispersion axiale et du taux
de rétention du liquide a été auss réaiseée par I'analyse des distributions des temps de séour. Dans
tous les essais en diphasique, dans les trois configurations et dans les deux géométries du cand, le
signa de sortie issu de I'application d'un modéle piston — dispersion représente bien les résultats
expérimentaux (Figure I11-26) : I'écoulement est piston-dispersion.
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Figurelll-26 : Signal expérimental d'entrée et de sortie et résultats de I'application d'un modéle piston —
dispersion au signal d'entrée, dans le systéme heptane/azote, avec la configuration R4 (dp= 4 mm) pour

unevitesse de liquide de 17.4 mm/s et une vitesse de gaz de 173.6 mm/s.

Comme cela a été déja expliqué dans le paragraphe précédent (cf. 8 111.8.1.4), en appliquant le modéle
piston — dispersion a chaque D.T.S. al'entrée du réacteur, on obtient une valeur du nombre de Peclet,
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Pe, et du taux de rétention de liquide, €., par minimisation de I'écart quadratique entre le signal de
sortie simulé et celui mesuré. L'incertitude expérimentale dans ces deux paramétres a été évaluée en
répétant deux fois cing points expérimentaux. Le modéle piston — dispersion a été appliqué a chaque
condition opératoire et les résultats du nombre de Peclet et du taux de rétention de liquide différent
entre eux de = 5 pour le Pe et de + 0.02 pour le taux de rétention de liquide.

[11.8.2.1 Nombre de Peclet

. Canal rectiligne

Les nombres de Peclet issus du modele piston — dispersion sont représentés dans la Figure I11-27 pour

lestrois configurations, dans le canal rectiligne et avec le systéme heptane/azote.
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Figure I11-27 : Nombre de Peclet en fonction du ratio ugd/u,s dans la configuration R2 —d, = 2 mm (&),
R3 —d, =3 mm (b) et R4 —d, = 4 mm (c), pour différentes vitessesdeliquide : 0.35 mm/s (e), 1.7 mm/s (#),
8.7 mm/s (m), 17.4 mm/s (A) et 52.1 mm/s (@)

Toutes les valeurs de nombre de Peclet obtenues sont supérieures a 40. Donc, I'opération du réacteur
dans les trois configurations est proche de celle d'un réacteur piston idéal, indépendamment du régime
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d'écoulement. La dispersion des résultats est importante et n'est pas liée a I'erreur expérimentale car
plusieurs conditions opératoires ont été répétées deux fois et les résultats obtenus sont identiques.

L es écoulements en diphasique et en monophasique liquide sont assez différents : pour une vitesse de
liquide donnée, quand une phase gaz, méme en faible quantité, est goutée, I'écoulement devient
piston. En effet, quand une phase gaz est additionnée a I’ écoulement, la vitesse locale du liquide
augmente et donc, on peut supposer que l'effet de la diffusion moléculaire radiale sur la dispersion
axiale diminue. En plus, I'écoulement gaz peut augmenter le rétro- mélange local dans les zones de
liquide situées dans le sillage des bulles et favoriser, de cette facon, I'écoulement piston. Cet effet des

bulles de gaz sur le mélange dans le liquide est observé dans des écoulements de Taylor dans des

micro-canaux (Figure [11-28) et a été objet de plusieurs études comme par exemple ceux de Leclerc
(2007) ¥, Kreutzer et coll. (2005) ® et Thulasidas et coll. (1997) .

segment
liquide

Figure 111-28 : Simulation numérique du profil de vitesses dans les segments de liquide d'un train de

bulles de Taylor dansun canal de section carrée. D'apreés, Leclerc (2007)

De I’analyse des résultats expérimentaux, on n’ observe pas une tendance claire du nombre de Peclet
avec le ratio ugduLs. Par contre, a un ratio ugd/u s donné, quand la vitesse superficielle du liquide
augmente, le nombre de Peclet augmente. Cette tendance a é&té aussi vérifiée par plusieurs auteurs dans
des réacteurs pilotes & lit fixe, comme par exemple, dans les éudes de Cassanello et coll. (1998) 1%,
Thanos et coll. (1996) ™! et Stiegel et Shah (1977) [*2.

En comparant les gammes des nombres de Peclet (valeurs maximales et minimales) dans les trois
configurations, le classement est différent selon la vitesse superficielle du liquide. Pour des vitesses
inférieures ou égales & 8.7 mmy/s, le classement est : Pe r, > Pe g4 > Pe rs. Ce classement est identique
acelui observé dans les résultats de vitesses des bulles et peut est attribué aux différents effets qu’ une
bulle a dans I’ écoulement, i.e., quand une bulle passe dans un canal avec des passages plus petits, elle
a une vitesse plus importante et donc, peut induire une augmentation du rétro — mélange dans le
liquide entre deux billes successives. Comme ces petites zones de rétro — mélange agissent comme une
série de réacteurs parfaitement agités, la dispersion axiale sera plus faible ou les tailles des passages
sont plus petites. Quand la vitesse superficielle du liquide augmente (> 17.4 mm/s), le classement
devient : Pe r4 > Pe g3 > Pe gp. Ladispersion axiale dans la configuration R4 (dr = 4 mm) présente les
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valeurs les plus faibles, probablement a cause de I'écoulement "direct” dans les coins a vitesses
élevées, ce qui implique moins de rétro- mélange a grande échelle et donc, moins de dispersion axiade.

. Canal en serpentin

Les nombres de Peclet dans le cana en serpentin et avec le systéme heptane/azote, ont é&é auss
déterminés. Les résultats sont présentés dans la Figure 111-29.
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Figure I11-29 : Nombre de Peclet en fonction du ratio ugdu,s dans la configuration V2 —d, = 2 mm (&),
V3 -d, =3 mm (b) et V4 —-d, =4 mm (c), pour différentes vitesses de liquide: 1.7 mm/s (¢), 8.7 mm/s (m),
17.4 mm/s (4) et 52.1 mm/s (@)

En analysant les résultats du nombre de Peclet obtenus dans le cana en serpentin, on observe que,
pour un ratio ugdu.s donné, I’ effet de la vitesse de liquide sur le nombre de Peclet n’est pas trés clair
car les valeurs sont dans I'incertitude de la mesure. En effet, avec le cana en serpentin, on observe
gu'a un ratio ugdu s constante, les résultats expérimentaux varient peu et donc, que la vitesse de
liquide a moins dimpact sur le nombre de Peclet que dans le canal rectiligne. Néanmoins, dans la
configuration V4 (Figure 111-29 — c) et pour un ratio ugd/u.s de 20, on constate une augmentation du
nombre de Peclet avec lavitesse de liquide, ce qui a été aussi observée dansle canal rectiligne.

Dans les configurations V2 (dp = 2 mm) et V3 (dp = 3 mm), le nombre de Peclet semble diminuer avec

le ratio usdus. Thanos et coll. (1996) ™ ont aussi vérifié cette tendance dans leur éude de
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I'nydrodynamique dans un réacteur a lit fixe mais ne proposent pas une explication pour décrire cette
diminution. Cette tendance est plus marquée pour des ratios uss/U, s inférieurs a 10, ce qui correspond a
la transition des deux régimes d’ écoulement. Dans le régime "bulles isolées’ (uss/UuLs < 10), la partie
supérieure du canal est occupée par la phase liquide ol quelques bulles de gaz circulent. Quand une
bulle de gaz passe, le liquide qui occupait la partie supérieure du canal est poussé vers |’ avant et/ou
vers la partie inférieure du canal. Ces mouvements du liquide peuvent induire une plus grande
recirculation locale du liquide dans les espaces vides entre les particules qui peuvent agir comme une
série de réacteurs parfaitement agités, ce qui a comme résultat une plus faible dispersion axiale. Quand
la vitesse de la phase gaz augmente, les segments de liquide entre les bulles de gaz deviennent plus
petits et donc, les mouvements de recirculation du liquide sont restreints ala partie inférieure du canal.
Comme conséquent, quand le régime devient "stratifié€’, I’ augmentation de la phase gaz doit avoir trés

peu d’impact sur la dispersion axiale et donc, le nombre de Peclet n'évolue presgue plus.

La dispersion des résultats obtenus dans le canal rectiligne ne permet pas d'identifier cette diminution
du nombre de Peclet avec le ratio usJ/us. Les variations de porosité selon les chargements semblent
mieux expliquer ces résultats que les effets de géométrie du canal. En effet, dans le canal en serpentin,
comme la maniére dont on charge ne réacteur ne permet pas de tasser le lit au maximum, la porosité
est supérieure a celle du canal rectiligne, ce qui peut impliquer que, a cause du plus grand volume
vide, les régimes d'écoulement auront un impact plus important sur les zones de recirculation du

liquide et donc, sur la dispersion axiale.

En ce qui concerne |’ effet du diamétre des particules, le classement des résultats obtenus dans e cana
en serpentin est : Pe r, > Pe g4 > Pe gs. Ce classement a été dgja observé dans le canal rectiligne, a
faibles vitesses de liquide et est attribué a lataille des passages. Le plus petits seront les passages, le
plus importante sera la vitesse des bulles et donc, le plus importante sera le retro — mélange local entre
chague deux billes, induit par le passage des bulles. Comme I'ensemble de ces zones ont un
comportement analogue a une série de petits réacteurs parfaitement agités, la dispersion axiale sera

plusfaible.

Finalement, si on compare les deux géométries de canal, on observe un effet négatif des virages sur le
nombre de Peclet. Dans les configurations ou le diamétre des particules est égal a 2 et 3 mm, cette
différence peut étre attribuée a la plus grande porosité dans le canal en serpentin, qui est une
conséguence du fait que, dans ce canal, le chargement ne permet pas I'obtention d'un lit au maximum
de compacité. En effet, dans la configuration V2 (dr = 2 mm) on observe des espaces sans particules
pendant que, dans la configuration V3 (dr = 3 mm) les particules sont presque toutes alignées. Ces
deux configurations présentent alors, des chargements ou est plus probable la formation des zones
stagnantes, ce qui peut expliquer les valeurs plus élevées de dispersion axiade. Concernant la
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configuration ou le canal est rempli avec des particules de 4 mm de diamétre, il n'y a pas de défaut de
chargement dans aucune des géométries, et donc, le fait que la dispersion axiale soit plus é evée dans
le canal en serpentin est assez surprenant. Dans le canal en serpentin, a cause de I'existence des
virages, la tortuosité du lit est plus élevée que dans le canal rectiligne, ce qui devrait conduire & un
meilleur mélange du liquide et ainsi a une diminution de la dispersion axide.

L es résultats expérimentaux du nombre de Peclet n’ ont pas été représentés au travers d'un modéle ou
d'une corrélation a cause de la dispersion importante des données. Comme I’ écoulement diphasique est
toujours trés proche d'un écoulement piston pur, le nombre de Peclet n'est pas limitant pour

I’ opération du réacteur en conditions réactionnelles.
= Effet despropriétésdu liquide

Les nombres de Peclet obtenus avec le systeme eau/azote, dans les deux géométries du cana sont

présentés dans la Figure [11-30.
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Figure 111-30: Nombre de Peclet en fonction du ratio ugdu.s, pour différentes vitesses de liquide : 8.7
mm/s (m et O), 17.4 mm/s (A et&) et 52.1 mm/s (® et©). a — configurations R3 (dp = 3 mm / symboles
creux) et R4 (dp =4 mm/ symbolespleins) ; b - configurations V3 (dp =3 mm / symboles creux) et V4 (dp =

4 mm / symboles pleins).

Les effets de la vitesse superficielle du liquide, du diamétre des particules et de la géométrie du canal
sont identiques a ceux observés dans le systéme heptane/azote. En effet, dans les paragraphes
précédents, les explications proposées pour ces tendances sont basées sur I'arrangement des particules
dansle canal et son impact sur I'écoulement. Donc, méme si on utilise un liquide différent, on aura des
différences entre les deux liquides mais, dans les résultats obtenus avec chaque un des fluides, I'effet
de l'augmentation des vitesses, du diamétre des particules ou du changement de la géométrie du cana

doit étre identique.

En utilisant I'eau a la place de I'heptane, les interactions entre le liquide et le solide (particules et

parois) seront différentes, ce qui peut avoir un effet sur I'écoulement et par conséquent, sur les valeurs
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du nombre de Peclet. Pour mettre en évidence cet effet, les résultats expérimentaux obtenus dans |'eau
et dans I'heptane, dans les deux géométries de canal et avec des particules de 4 mm de diamétre, sont
regroupés dans la Figure 111-31.
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Figurelll1-31: Nombre de Peclet en fonction du ratio ugdu, s, dansles configurations R4 (a) et V4 (b), avec
les systémes heptane/azote (symboles pleins) et eau/azote (symboles creux), pour différentes vitesses de
liquide: 8.7 mm/s(m et O), 17.4 mm/s (A et&) et 52.1 mm/s (@ eto).

En écoulement monophasique liquide, I'eau n'a pas daffinité avec le matériel du canal (PMMA), ce
qui implique que l'interface du liquide va se déformer de maniére a avoir le minimum de contact
possible avec les parois du cana et donc, la formation des zones stagnantes de liquide est moins
probable que dans le cas ou le liquide est I'neptane. Cet effet est bien marqué dans les D.T.S. en
monophasique liquide. Néanmoins, il a éé observé que, quand une phase gaz est goutée a
I'écoulement, celle-ci a un grand impact sur le retro-mélange dans le liquide et donc, sur la dispersion
axiale dans le réacteur. Cet impact est plus importante dans I'heptane que dans l'eau car a une
condition opératoire donnée, la dispersion axiale dans I'eau est toujours supérieure ou égale a celle
mesurée dans I'heptane. Cette observation est aussi vérifiée lors de la transition de I'écoulement
monophasique liquide a |'écoulement diphasique. Le nombre de Peclet mesuré dans |'eau avec et sans
la présence de gaz ne change presque pas, alors que dans I'heptane on passe d'un écoulement qui n'est
pas piston a faibles vitesses vers un écoulement diphasique piston, avec des nombres de Peclet entre
20 et 200. En conclusion, on observe que, dans le systéme eau/azote, le fait que I'impact du gaz sur le
mélange dans le liquide soit faible conduit a des valeurs de dispersion axiae plus faibles que dans le
systéme heptane/azote. Néanmoins, dans les deux systemes, I'écoulement diphasique est toujours

piston avec des valeurs du nombre de Peclet supérieures a 20.
= Comparaison entreleréacteur "filaire" et un réacteur alit fixe conventionnel

Afin de pouvoir comparer I’ ordre de grandeur de la dispersion axiale mesurée dans le réacteur "filaire"
a celle abservée dans un réacteur pilote alit fixe conventionnel, les corréations Bellos et coll. (2004)
[ Thanos et coll. (1996) *Y, Tsamatsoulis et Papayannakos (1994) ¥ et de Stiegel et Shah (1977)!*2
ont éé appliquées aun cas ol laVVH est égale 210 h et le volume de catalyseur est de 10 et 50 cm?®.
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Les valeurs de dispersion axiae obtenues a partir des corrélations de la littérature sont résumées dans

|e tableau suivant.

Tableau 111-5 : Dispersion axiale calculée a partir descorrélationsdela littérature pour un réacteur pilote

conventionnel alit fixe et mesurée dansleréacteur "filaire' de cette étude.

VVH (hh

dp (Mm)

V catalyseur (cm’)

10

50

ULs (Mmmy/s)

0.11

0.56

Uas/Uis

10

10

Dax (M7/9)
Bellos et call. (2004)

(écoulement ascendant / lit dilué avec du SiC)

2.8x 10°

3.7x 10°

1.56 x 10°

1.58 x 10°

Dax (M7/9)
Thanos et coll. (1996) ™™
(écoulement ascendant / lit non-dilué)

35x10°

49x10°

9.9x10°

1.4x10*

Dax (m7/9)
Tsamatsoulis et Papayannakos (1994) 3
(écoulement descendant / lit non-dilué)

2.2x10°

1.2x10*

Dax (m7/9)
Stiegel et Shah (1977) 4

(écoulement ascendant / lit non-dilué)

1.8x 10°

2.2x10°

8.2x 10°

1.0x 10°

Réacteur "filaire

' (heptane/azote) —dr = 3 mm

ULs (Mmv/s)

0.35-52.1

Dax (m2/s)

1.7x10°-8.2x 10*

Les corrélations et les caractéristiques des lits ou les études citées ont été réalisées sont présentées

dans |’ Annexe B.1. D’ apres I’ analyse des valeurs présentées dans le Tableau I11-5, on observe que les
corrélations de Bellos et coll. (2004) et de Stiegel et Shah (1977) donnent des valeurs plus faibles de
dispersion axiale. La corrélation de Bellos et coll. (2004) a été obtenue dans un lit dont sa porosité a

été remplie avec des fines particules d'inertes, ce qui améliore la distribution du liquide conduisant &

des valeurs plus faibles de dispersion axiale. En ce qui concerne |’ étude de Stiegel et Shah (1977), les

auteurs ont obtenu les D.T.S. dans un réacteur dont le diamétre est deux fois plus élevé gque celui

utilisé dans les autres études citées, ce qui implique un plus faible impact des parois sur |’ écoulement.

Comme conséquence, le mélange et la distribution du liquide peuvent étre améliorés et donc, la

dispersion axiale seraplusfaible.
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En générale, la dispersion axiale calculée pour un réacteur a lit fixe conventionnel est de I’ ordre de
grandeur de 10° & 10" m%s. Dans la présente étude, les dispersions axiales mesurées sont dans la
méme gamme d'ordre de grandeur (i.e., entre 10° et 10* m?/s). Dans la nouvelle géométrie de
réacteur, comme les vitesses des deux phases fluides sont plus élevées que dans les réacteurs pilote
conventionnels a lit fixe, quand I'écoulement traverse le lit, les déflections du trgjet du liquide et du
gaz lors du contact avec une particule devraient ére moins écartés de I'axe du canal, et donc une
diminution de la dispersion axiale serait attendue par rapport aux réacteurs alit fixe. Néanmoins, dd a
I'arrangement des particules dans le réacteur "filaire", I'écoulement doit contourner les particules,
lesquelles occupent presque toute la section du canal, ce qui peut induire une plus grande dispersion

axiale par rapport a celle attendue.
111.8.2.2 Taux derétention dela phaseliquide

Un autre paramétre issu de I’ application du modéle piston — dispersion aux distributions des temps de
s§ours est le taux de rétention de la phase liquide. Pour mieux comparer les résultats des trois
configurations, les résultats expérimentaux sont présentés et analysés en termes de saturation de

liquide : ratio entre le volume de liguide et le volume poreux du lit.
. Canal rectiligne

Les valeurs de saturation de liquide, pour les trois configurations dans le canal rectiligne, sont
présentées dansla Figure 111-32 :
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Figurell1-32 : Saturation de liquide en fonction du ratio ugdu, s dans les configurations R2 (a), R3 (b) et
R4 (c), pour différentes vitesses de liquide : 0.35 mm/s (), 1.7 mm/s (#), 8.7 mm/s (m), 17.4 mm/s (4) et
52.1 mm/s (®)

Dans toutes les configurations, la saturation de liquide a des valeurs éevées (supérieurs a 0.6), quel
que soit le débit de liquide, confirmant le bon mouillage du catalyseur, méme a ratios ugdus trés
élevés. La saturation de liquide diminue quand le ratio ugs/u,s augmente, jusqu'a atteindre une valeur
asymptotique au-dela d'un seuil. Cette tendance a été aussi observée dans I'étude de Kallinikos et
Papayannakos (2007) 1 dans un réacteur du type "filaire" et dans plusieurs travaux réalisés dans des
réacteurs alit fixe, [+ 1417

Les résultats expérimentaux sont cohérents avec les observations visuelles des écoulements. A hauts
ratios UsdUys, |€s valeurs de saturation de liquide sont plus faibles et correspondent a la présence des
longues bulles de gaz dans la partie supérieure du canal (régime "stratifi€"). Une augmentation de la
vitesse superficielle du gaz implique une augmentation du glissement entre les deux phases sans
modification de la saturation de liquide. L'interface entre le liquide et le gaz semble étre contrblée
principalement, par des forces de tension de surface avec presque pas dimpact de frottement entre les
deux phases. La valeur asymptotique de ce paramétre est indépendante de la vitesse de liquide et est
d'environ 0.65 pour R2 (dr = 2 mm) et R4 (dp = 4 mm) et 0.75 pour R3 (dr = 3 mm). Dans les
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configurations R2 et R4, les tailles des passages sont plus petits et donc, le film autour des particules
doit étre plus fin dans ces restrictions. Par conséquence, la saturation liquide moyenne est inférieure.

A faibles ratios Usd/Uys, I'écoulement est sous forme de petites bullesisolées qui circulent dansle canal,
ce qui induit une saturation de liquide plus élevée que dans I'écoulement "stratifi€". Pour une vitesse
de liquide donnée, quand la vitesse de gaz augmente, la longueur des bulles augmente et |a saturation

de liguide diminue jusqu'a atteindre le régime "stratifi€" ou la saturation de liquide devient constante.

L'évolution de la saturation de liquide avec la vitesse superficielle du liquide est mise en évidence dans

laFigure l11-33.
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Figurell1-33: Saturation de liquide en fonction de la vitesse superficielle du liquide dans la configuration
R4, pour différentesvitessesdegaz : 1.7 mm/s (#), 34.7 mm/s (m), 86.8 mm/s (4) et 173.6 mm/s (@)

D'aprés I'analyse des résultats présentés dans la Figure I11-33, on observe que, comme attendu, la
saturation de liquide augmente avec la vitesse superficielle de liquide. En effet, & une vitesse de gaz
constante, quand la vitesse de liquide augmente, lalongueur des bulles diminue et |e volume de liquide
dans le réacteur devient plus important. Cette tendance a été dgja citée dans plusieurs éudes publiées
dans la littérature, effectuées dans des réacteurs a lit fixe, comme par exemple, les travaux de Al-
Dahhan et coll. (1994) ¥, Wammes et coll. (1991) ™ et Rao et coll. (1983) .

En ce qui concerne I'effet du diamétre des particules, la Figure 111-35 regroupe les résultats des trois

configurations testées a une vitesse superficielle de liquide constante.
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Figurel11-34 : Saturation de liquide en fonction du ratio ugdu, s dans la configuration R2 (m), R3 (4A) et

R4 (@), pour une vitesse superficielle de liquide de 8.7 mm/s.

L'impact du diamétre des particules sur la saturation liquide semble dépendre du régime d'écoulement.
Quand le ratio ugd/u, s est supérieur a 20, le régime d'écoulement est observé est le "stratifi€’, ol le gaz
circule sous la forme de longues bulles dans la partie supérieure du canal. Dans ce régime, le plus
petites sont les dimensions des restrictions entre les particules, le plus le gaz pousse le liquide contre la
particule, en diminuant son épaisseur et par conséquence, la saturation de liquide dans le réacteur.
Donc, dans ce régime, la saturation de liquide doit étre plus importante dans la configuration R3 (dp =

3 mm) suivie par laconfiguration R4 (dr = 4 mm) et R2 (dr = 2 mm).

D'autre part, dans le régime "bulles isolées’, le gaz circule sous la forme de petites bulles isolées et
donc, a une vitesse de liquide et de gaz constantes, les bulles de gaz semblent ne pas avoir un impact
important sur la saturation de liquide.

. Canal en serpentin

Les valeurs de la saturation de liquide issues de I'exploitation des distributions des temps de s&our
mesurées dans le canal en serpentin, sont présentées dans laFigure 111-35.
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Figurel11-35 : Saturation de liquide en fonction du ratio ugdu,s dans les configurations V2 (a), V3 (b) et
V4 (c), pour différentesvitessesdeliquide: 1.7 mm/s (#), 8.7 mm/s (m), 17.4 mm/s (4) et 52.1 mm/s (@).

Pour une vitesse de liquide donnée, quand la vitesse de la phase gaz augmente, la saturation de liquide
diminue. Pour des ratios ugs/u.s supérieurs a 10, la diminution de la saturation liquide est moins
marquée mais, au contraire des résultats obtenus dans le cana rectiligne, on n‘observe pas une
stabilisation de ce paramétre D'une maniére générale, la saturation du liquide dans le cana en
serpentin est |égérement inférieure & celle mesurée dans le cand rectiligne mais est toujours assez
élevée (valeurs supérieures a 0.5). Cette différence peut étre liée alalongueur des réacteurs. En effet,
Kallinikos et Papayannakos (2007) [ ont mesuré |a saturation liquide dans deux réacteurs dont la seule
différence était lalongueur du canal. Les auteurs ont observé que la saturation liquide diminue avec la

longueur du canal, ce qui est aussi vérifié dans la présente étude.

En comparant les données expérimentales des trois configurations, on observe que, la saturation de
liquide est plus élevée dans la configuration V4 (dr = 4 mm). Parmi toutes les configurations testées,
celle-ci correspond a la configuration avec la plus faible porosité et ou I'arrangement des particules
dans le canal est le plus compact possible. 1l faut rappeler que, dans la configuration V3 (dp = 3 mm)
les particules sont presque toutes alignées dans la partie inférieure du canal et que, dans la
configuration V2 (ds= 2 mm), des espaces sans particules ont été formés lors de la mise en circulation
des fluides. Donc, probablement la tortuosité du lit dans la configuration V4 est plus importante, ce
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qui conduirait a des valeurs de saturation de liquide plus élevées, comme a été dga expliqué dans le
paragraphe précédent.

= Effet du liquide

Dans la Figure 111-36 sont présentés les résultats expérimentaux de saturation de liquide obtenus dans

le systéme eau/azote.
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Figurell1-36: Saturation de liquide en fonction du ratio ugdu, s, pour différentes vitesses de liquide : 8.7
mm/s(m et O), 17.4 mm/s (4 et &) et 52.1 mm/s (@ et ©). a — configurations R3 (dp = 3 mm / symboles
creux) et R4 (dr =4 mm / symboles pleins) ; b - configurations V3 (dp = 3 mm/ symbolescreux) et V4 (dp =
4 mm / symbolespleins).

L’ effet des vitesses superficielles des deux fluides et du diamétre des particules sur la saturation de
liquide dans le systéme eau/azote est identique a celui observés précédemment dans le systeme
heptane/azote. En ce qui concerne I'impact des propriétés du liquide utilisé, elles sont mises en
évidence danslaFigurel11-37.
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Figure 111-37 : Saturation de liquide en fonction du ratio ugdu,s, dans les configurations R4 (a) et V4 (b),
avec les systémes heptane/azote (symboles pleins) et eau/azote (symboles creux), pour différentes vitesses
deliquide: 8.7mm/s(met O), 17.4 mm/s (4 et2) et 52.1 mm/s(® et O).

Dans le canal rectiligne (Figure I11-37 — &), pour des ratios supérieurs ou égaux a 10, I'impact du type
de liquide sur les valeurs de saturation de liquide n’est pas perceptible. Néanmoins, pour des ratios

inférieurs a 5 et dans toutes les conditions opératoires dans le canal en serpentin (Figure I11-37 — b), la
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saturation de liquide est plus faible dans le systéme eau/azote. L’ affinité entre le PMMA (matériel de
fabrication des canaux) et chacun des fluides est assez différente. Cette différence implique que, dans
I’eau I’angle de contact entre le liquide et les parois du cana doit ére le plus grand possible, de
maniére a diminuer le contact entre les deux phases. Par conséquent, le volume de liquide dans les
coins du cana peut étre inférieur a celui observé avec | heptane ce qui pourrait expliquer la différence
entre les valeurs de saturation de liquide des deux systémes de fluides.

= M odélisation

Dans la littérature, les corrélations e plus fréguemment utilisées pour calculer la saturation de liquide
sont exprimeées en termes de la saturation de la phase gaz, ag. Pour un écoulement de Taylor dans un
tube vide, la corréation de Armand (1946) ™ et celle de Kawahara et coll.(2002) @ sont les plus
citées et appliquées dans la littérature. En ce qui concerne les réacteurs avec un diamétre hydraulique
de |’ ordre des millimétres et opérant dans le régime a bulles, I’ approche de Zuber et Findlay (1965) !
est souvent appliquée. En ce qui concerne les réacteurs opérant en régime ruisselant, le modele
d’ Attou et coll. (1999) 1* est fréquemment utilisé. Les expressions proposées par |es auteurs cités sont

résumées dans le Tableau |11-6.

Tableau 111-6 : Résumé des corrélations le plus fréguemment utilisées dans la littérature pour le calcul de

la saturation de gaz.

Auteurs Corrdation
u S
Armand (1946) [21] o =1-4 = 0,833.(u—iu)
Gs Ls
u 0.5
1-097)] —&
22 ( )|:(uGs + uLs):|
K awahara et coll.(2002) 2 o =1-p, =

u 05
1- 0,97{65}
(uGs + uLs)

Uss -C, (UGS+ULS)+C1_\/g_d—m
&

og.E
Zuber et Findlay (1965) [ . o _
oU dyore est le diamétre hydraulique moyen d'un pore entre

deux particules adjacentes dansle lit

dlae psus dP
%GG):_(ZGE_FGL —F +asps0

_ 2
d((e 0;; Jp.u?) - (l-a )$+ Fo. —Fis+(l-as)p 9

Attou et col. (1999) 4

Les corrélations développées pour les écoulements de Taylor sont basées sur le fait que, les bulles de

gaz et les segments de liquide circulent dans un "canal" de section restreinte par le film de liquide en
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paroi du tube et donc, la section ou I’ écoulement circule est plus petite que la section total du canal.
Par conséquence, la vitesse de I’ écoulement des bulles et bouchon est supérieure a la somme des
vitesses superficielles des deux fluides (basées sur la section totale du canal). Armand (1946) ™ a
vérifié que la saturation de la phase gaz est directement proportionnelle au ratio entre la vitesse
superficielle du gaz et |la somme des vitesses superficielles des deux fluides. En revanche, Kawahara et
coll. (2002) 1% ont obtenu une loi empirique du type puissance pour e calcul de la saturation de gaz.

Dans des canaux avec des diametres plus importants, remplis avec des particules et dans le régime a
bulles, la vitesse de glissement du gaz semble étre proportionnelle a la vitesse moyenne de
I’ écoulement, ce qui suggére |’ utilisation du formalisme de Zuber et Findlay (1965) ' pour prédire la
saturation de gaz. Ce formalisme est basé dans |e fait que la vitesse de I’ écoulement et la saturation de
gaz varient dans la section du canal, perpendiculairement a la direction de I’ écoulement. La vitesse
locale du gaz est aors, exprimée en fonction de la vitesse moyenne de |'écoulement et de la vitesse de
glissement entre les deux phases. Dans un lit de particules, la bulle ira occuper les espaces libres dans
la porosité du lit et donc, I’ écoulement peut étre comparé a un écoulement de Taylor dans un tube avec
un diamétre équivalent au diamétre hydraulique moyen d’un pore entre deux particules adjacentes. En
plus, comme les lits conventionnels sont verticaux, la gravité est prise en compte dans le cacul de la
vitesse locale du gaz. Dans un réacteur horizontal, le terme gravitationnel peut étre négligé et donc, la
corrélation de Zuber et Findlay (1965) devient identique a celle d’ Armand (1946) avec une constante
égalea l/C,,

Pour des réacteurs a lit fixe opérant en régime ruisselant, le modéele d’ Attou et coll. (1999) est assez
utilisé pour le calcul de la saturation de gaz. Ce modéle est basé dans les bilans de quantité de
mouvement aux deux phases fluides et il implique le calcul simultané de la perte de pression et de la
saturation de gaz. Cette approche ne sera pas appliquée aux données expérimentales de ce travail car,
dans la présente étude, |’ application de ce type de modéle au réacteur "filaire" résulte dans une seule
équation (cf. 8 111.9.2), qui ne permet pas le calcul ssimultané de la perte de pression et de la saturation
de gaz, au contraire du modéle d’ Attou et coll. (1999). En effet, dans le réacteur "filaire" les forces en

jeu ne sont pas les mémes gque dans un réacteur alit fixe.

Afin de prédire les valeurs de saturation de liquide dans les deux géomeétries de canal éudiées dans ce
travail de these, les données expérimentales de ce paramétre ont été représentées en fonction du ratio

entre la vitesse superficielle du liquide et la somme des vitesses superficielles des deux fluides, i.e.,

ULs/(uGs + uLs)-
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Figure 111-38 : Saturation de liquide en fonction du ratio entre la vitesse superficielle du liquide et la
somme des vitesses superficielles des deux fluides, dans le canal rectiligne (a) et en serpentin (b) remplis

avec des particulesde diamétreégalea 2.0 mm (m), 3.0 mm (m) et 4.0 mm (m).

D'apres la Figure 111-38, on observe que, la saturation de liguide augmente avec le ratio u,J/(Ugstus)
en tendant asymptotiqguement vers 1. Ces deux parametres, i.e, B et U J/(UsstUs), Ne sont pas
directement proportionnels et donc, les lois de Armand (1946) et de Zuber et Findlay (1965) ne sont
pas directement applicables aux résultats obtenus dans le réacteur "filaire" de cette éude. La
corrélation de Kawahara et coll. (2002) a été utilisée avec deux parametres d' ajustement : |’ exposant
dansleratio u ¢/ (UsstuLs) €t une constante qui est égale a 0.97 dans la corrélation de Kawahara et coll.
(2002). On a vérifié que les données expérimental es de |a présente étude, ne sont pas bien représentées

par cette expression.

La saturation de liquide semble dépendre du ratio u,J/(Usstu.s) de maniére non linéaire. Donc, une
expression du type puissance (Equation 111.4) a été appliquée pour prédire correctement les valeurs de
la saturation de liquide.

n
B. ZS_L:(LJ Equation I11.4
uGs + uLs

La constante n a été obtenue a partir de la minimisation de la somme du carré des différences entre la
saturation de liquide calculée par I’ Equation 111.4 et celle obtenue expérimental ement.

Les valeurs de saturation de liquide obtenues a partir de I'Equation I11.4 et ceux mesurés
expérimentalement, dans les deux géométries de canal, sont présentées dans la Figure 111-39.
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Figure 111-39 : Diagramme de parité entre la saturation de liquide calculée par I'Equation I11.4 et celle
obtenue expérimentalement, dans le canal rectiligne (a) et en serpentin (b) remplis avec des particules de
diamétreégalea 2.0 mm (), 3.0 mm (M) et 4.0 mm ().

Les données expérimentales sont bien représentées par I’Equation 111.4 avec une erreur moyenne
d’environ 6 %. Laconstante n est égal a0.11 dans le canal rectiligne et 0.16 dans le canal en serpentin.
Cette différence entre les valeurs de la constante n traduit les valeurs de la saturation de liquide plus

élevées dans|e canal B (avec virages).

L’ Equation I11.4 est utilisable en écoulement monophasique liquide et gaz. En effet, quand la vitesse
de gaz est zéro, le volume vide du réacteur est complétement rempli de liquide et donc, la saturation de
liquide est égale a 1. De méme, quand la vitesse du liquide est zéro, la saturation de liquide est égale &

z&o.
= Comparaison entreleréacteur "filaire" et un réacteur alit fixe conventionnel

Pour comparer les valeurs de la saturation de liquide dans le réacteur "filaire" a ceux dans les réacteurs
conventionnels a lit fixe, le diamétre des particules est fixé a 3 mm, ce qui correspond au diamétre
moyen des particules utilisées dans les réactions d' hydrogénation sélective. La vitesse volumique
horaire est fixée & 10 h™ et le volume de catalyseur est égal & 10 et 50 cm®. Ces volumes sont

fréguemment utilisés dans les tests réalisés sur I’ application citée.

Pour le calcul de la saturation de liquide dans un réacteur conventionnel a lit fixe opérant en régime
ruisselant, le modéle d’ Attou et coll. (1999) ¥ a été appliqué. Dudukovic et coll. (2002) **! et Boyer et
Volpi (2007) 1 ont vérifié que les modéles phénoménologiques existants dans la littérature, comme
celui d Attou et coll. (1999) *¥, présentent le meilleur accord avec les valeurs de la saturation liquide
et de la perte de pression expérimentales obtenus dans des systemes avec des hydrocarbures. Pour
I’ écoulement & bulles, la corréation de Boyer et Ferschneider (2003) 7 a été utilisée. Les auteurs ont
proposé une expression basée dans le formalisme de Zuber et Findlay ! oul les constante C, et C; ont
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été déterminées a partir des résultats expérimentaux obtenus dans un réacteur alit fixe fonctionnant en
écoulement a bulles. Findement, avec I'objectif de comparer la saturation de liquide dans deux
réacteurs "filaires", la corrdation de Kallinikos et Papayannakos (2007) @ a été aussi appliquée. Dans
le Tableau I11-7 sont résumés les principaux parametres de comparaison.

Tableau 111-7 : Comparaison entre la saturation de liquide dans un réacteur "filaire" et dansun réacteur

conventionnd alit fixe.

VVH (h) 10
dp (Mm) 3.0
V catalyseur (cm?) 10 50
Ucd/ UL s 5 10 5 10
Réacteur pilote conventionnel alit fixe
U s (mm/s) 0.11 0.56

BL - Attou et coll. (1999) **
Régime ruisselant

0.22 0.22 0.33 0.33

BL - Boyer et Ferschneider (2003) 1"
(formalisme de Zuber et Findlay) 0.96 0.93 0.86 0.78
Régime abulles

Réacteur "filaire"

U.s (mm/s) 17 8.7
B. - Kalinnikos et Papayannakos (2007) 1% 0.35 0.32 0.35 0.32
BL - Présente étude
. . 0.82 0.77 0.82 0.77
(Equation 111.4 - réacteur rectiligne)
BL - Présente étude
0.75 0.68 0.75 0.68

(Equation 111.4 - réacteur en serpentin)

Les corrélations et les caractéristiques des lits ou les études citées ont été réalisées sont présentées
dans I’ Annexe B.2. En analysant les valeurs présentées pour les réacteurs pilotes conventionnels a lit
fixe (Tableau 111-7), on observe que, comme attendu, la saturation de liquide dans I’écoulement &

bulles est supérieure a celle de I’ écoulement ruisselant.

En comparant le réacteur "filaire" étudié dans cetravail de thése aux réacteurs pilotes conventionnels a
lit fixe, on remarque que la saturation de liquide dans la nouvelle géométrie de réacteur se situe entre
les valeurs correspondant aux deux régimes d' écoulement dans les réacteurs pilotes a lit fixe.
Néanmoins, ce paramétre présente des valeurs plus proches de ceux obtenus dans un réacteur

fonctionnant dans le régime a bulles. En effet, dans les deux réacteurs (lit fixe et "filaire"), le liquide
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est la phase continue et le gaz circule sous la forme de bulles entre les grains de catalyseur. Cette
remargque va dans le sens de |'observation visuelle d'un mouillage total des grains dans le réacteur
"filaire".

Finalement, s on compare les deux corrélations existantes en réacteur "filaire", on observe une grande
différence entre les valeurs obtenues. Il faut remarquer que I’éude de Kallinikos et Papayannakos
(2007) a é&é réalisée dans un canal de section circulaire en spirale aors que, dans la présente étude,
le canal a une section carrée et est horizontal. La présence de liquide dans les coins du canal de cette

étude conduit a des valeurs de saturation de liquide supérieures.
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111.9. Pertede pression

La perte de pression est représentative de la résistance a |’ écoulement dans le milieu granulaire. Dans
la présente étude, la perte de pression a éé mesurée en écoulement monophasique liquide et
diphasique.

111.9.1 Ecoulement Monophasique Liquide

Dans lafigure suivante sont présentés les résultats de la perte de pression, dans les deux géométries de
canal, en écoulement monophasique liquide et avec différents diamétres de particules.

~
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FigureI11-40 : Perte de pression par longueur deréacteur en fonction de la vitesse superficielle du liquide
(uLs) dans le canal rectiligne (symboles remplis) et en serpentin (symboles creux) pour les configurations
R2 (m - dp=2mm), V2 (O - dp=2 mm), R3 (M - dp.= 3 mm), R4 (M- dp=4 mm) et V4 (O-dp=4 mm).

La perte de pression augmente avec la vitesse superficielle de liquide et cette augmentation n’est pas
linéaire, ce qui indique que les termes dinertie doivent étre intégrés dans la modélisation de ce

paramétre.

La configuration R3 (dr = 3.0 mm) présente les plus faibles valeurs de perte de pression, ce qui
implique que ce parametre ne se classe pas dans I'ordre de la taille des particules. La perte de pression
la plus élevée correspond aux configurations ou les particules utilisées ont 2.0 mm de diamétre, i.e.,
R2 et V2. Ceci peut étre relié a la plus grande surface spécifique des particules (ratio entre la surface
des particules et le volume de réacteur, S/Vr) dans ces configurations, laquelle est de 1560 et 1380
m?/m® pour les configurations R2 et V2, respectivement. En effet, le plus la surface de contact est
grande, le plus le frottement et |a perte de pression sont élevés. Cependant, |a surface spécifique des
particules dans les configurations R3 et R4 est de 740 et 780 m?/m?, respectivement. Ces valeurs sont
trés proches et |’ écart entre eux n’est pas suffisant pour expliquer la différence entre les valeurs de

perte de pression. Cette observation semble indiquer |a perte de pression n’ est pas seulement contrélée
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par la surface spécifique des particules mais auss par la dimension des passages, entre les particules,
disponibles pour la circulation des fluides.

En ce qui concerne I’ effet de la géométrie du canal, on observe une perte de pression plus élevée dans

le canal en serpentin, cohérente avec les changements successifs de direction de I’ écoulement.
" Effet des propriéésdu liquide

Dans la Figure 111-41, les résultats expé&imentaux de perte de pression obtenus dans |'eau sont
comparés a ceux mesurés dans I” heptane.
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Figure 111-41: Perte de pression dans I'eau (symboles creux) et dans I’heptane (symboles pleins) en
fonction de la vitesse superficielle du liquide (u. g dans le canal rectiligne (a) et en serpentin (b).
m et O — configurations R3 et V3 (dp= 3 mm) ; met O— configurations R4 et V4 (dp= 4 mm).

Etant donné que I’ eau est plus dense et plus visqueuse que I heptane, I'inertie et le frottement liés ala
circulation du liquide dans le réacteur seront plus importantes dans I’eau que dans |" hydrocarbure
utilisé, ce qui conduit & une perte de pression plus élevée.

= M odélisation

Pour corréler les résultats de la perte de pression de I’ écoulement monophasique liquide (heptane),
I’ équation d Ergun (1952) 8 a été appliquée (Equation 111.5). Seulement les données obtenues en
heptane ont éé modélisées car dans les applications du réacteur "filaire" les fluides utilisés sont des
hydrocarbures avec des propriétés physico-chimiques proches de celles de | heptane.

2 2
AP _ E, #u-¢) +E, put(1-¢) Equation 111.5
Lg dze® d.e®
Dans I’ Equation 111.5, le terme en E; (linéaire en vitesse) correspond a la perte de pression provoquée
par les gradients de vitesse induits par le frottement liquide/solide alors que le terme en E;

(quadratique en vitesse) peut étre associé a la perte d énergie cinétiqgue qui est induite par les
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successives contractions et expansions du liquide dans la section du canal lors de son passage entre les
particules et entre les particules et les parois. %

Les coefficients E; et E, ont été optimisés par la minimisation de la somme de la différence au carré
entre la valeur expérimentale et celle calculée par I'Equation 111.5. Dans le réacteur "filaire" les
particules ont un diamétre proche de celui du réacteur et donc, I'effet des parois ne peut pas étre
négligé. Pour le prendre en compte, la surface des parois doit est inclus dans la définition du diamétre
hydraulique, comme suggéré par Scott et coll. (1974) . Par conséquent, un diamétre équivalent, ds,

peut étre défini en fonction de la surface spécifique du réacteur "filaire", S, (Equation 111.6).

T T
S, :(AR;AP)ZE Equation 111.6
Vo d,

Les valeurs optimisées des coefficients E; et E,, pour les deux géométries de canal, sont présentées
dansle Tableau I11-8.

Tableau I11-8: Coefficients E; et E, pour les deux géométries de canal et les différentes configurations.

Canal rectiligne Canal en serpentin
Configuration R2, R3 et R4 V2 V4
E; 78 286 121
E, 0.34 0 0.29

Les valeurs de E, apparaissent faibles, voire nulles. Ce résultat provient en partie du peu de données
dans le régime turbulent. Quand on compare les coefficients E; et E, dans les géométries de canal on
observe que, comme attendu, le coefficient E, est identique dans les deux canaux car la talle des
passages disponibles pour la circulation des fluides est identique. Par contre, en ce qui concerne la
perte de pression par frottement (associée au coefficient E;), celle-ci est plus importante dans e canal
ou le fluide est obligé a changer de direction successivement (canal en serpentin) car larésistance ala
circulation du liquide est plus élevée que dans le canal rectiligne.

Dans laFigure 111-42 sont représentées les valeurs de la perte de pression calculées par I’ Equation 111.5

et ceux obtenues expérimentalement, dans les deux géométries de canal.
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Figure 111-42 : Diagramme de parité entre la perte de pression calculée par I'Equation 111.5 et celle
obtenue expérimentalement, dans le canal rectiligne (symboles remplis) et en serpentin (symboles creux)
avec lesconfigurationsR2 (m), R3 (m), R4 (m ) et V4 (O).

Les résultats expérimentaux sont bien représentés par |’ Equation 111.5 avec une erreur moyenne sur

toutes les valeurs de 12 %.
= Comparaison entreleréacteur "filaire" et un réacteur alit fixe conventionnel

Pour comparer les pertes de pression entre le réacteur "filaire" et les réacteurs conventionnels alit fixe,
le diamétre des particules est fixé a 3 mm, comme précédemment. La comparaison est réalisée a une
VVH de 1 h' et 10 h et & un volume de catalyseur de 10 et 50 cm®, lesquelles sont fréquemment
utilisés dans les réactions d’ hydrogénation sélective. Pour le calcul de la perte de pression dans les
deux réacteurs, |’ équation d' Ergun (1952) 8 a été utilisée avec les coefficients E; et E, du Tableau
[11-8 pour le réacteur "filaire". Dans un réacteur a lit fixe, E; et E; sont égaux a 150 et 1.75,
respectivement et |les pertes de pression gravitaires ne sont pas prises en compte. Dans le Tableau I11-9
sont résumés les principaux paramétres de comparai son.
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Tableau 111-9 : Comparaison entre la perte de pression d’'un écoulement monophasique liquide dans un

réacteur "filaire" et dansun réacteur pilote conventionnel a lit fixe.

VVH (hh 1 10
V caayseur (CM°) 10 50 10 50
dp (Mmm) 3.0
Réacteur pilote conventionnel alit fixe
ULs (MnV/s) 0.01 0.06 0.11 0.56
APIL (Pa/m) 0.4 2.1 4.2 22.1
Réacteur " filaire"
U (mm/s) 0.17 0.87 1.7 8.7
de (Mm) 13
APIL (Palm)
Réacteur rectligne 18 9.2 18.9 111
(AP/Legr)! (AP/LRE) 0.23 0.23 0.22 0.20

Malgré les plus faibles coefficients E; et E,, la perte de pression de I’écoulement monophasique
liquide dans le réacteur "filaire" est supérieure a celle observée dans un réacteur pilote conventionnel a
lit fixe. Cette augmentation de la perte de pression peut étre expliquée par les vitesses superficielles de
liquide plus élevées et par la diminution du diamétre équivalent, due & la surface des parois.
Néanmoins, les valeurs de perte de pression restent trés faibles dans les deux géomeétries de réacteurs
et peuvent ére considérées comme négligeables. Donc, d' un point de vue du fonctionnement du
réacteur en monophasique liquide, la perte de pression n’ est pas un parametre limitant.

111.9.2 Ecoulement Diphasique

. Canal rectiligne

Les valeurs de perte de pression obtenues en écoulement diphasique dans le canal rectiligne, avec les
trois configurations, sont présentées dans la Figure I111-43.
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Figure 111-43 : Perte de pression par longueur de réacteur en fonction du ratio ugdu.s dans les
configurations R2 (a), R3 (b) et R4 (c), pour différentes vitesses de liquide : 1.7 mm/s (#), 8.7 mm/s (m),
17.4 mm/s (A) et 52.1 mm/s (®).

Comme attendu, |a perte de pression de I’ écoulement diphasique est supérieure a celle de I’ écoulement
monophasique liquide. A une vitesse superficielle de liquide constante, quand une phase gaz est
gjoutée al’ écoulement, elle aura une perte de pression associée a sa circulation dans le lit de particules
et, en plus, ele induira une augmentation de la vitesse locale du liquide, ce qui implique une

augmentation de la perte de pression par rapport al’ écoulement monophasique liquide.

En écoulement diphasique, le classement de la perte de pression, dans les trois configurations, est
identique & celui observé dans les résultats en monophasique liquide, i.e., APr, > APr4 > APrs. Comme
a été dga cité dans le paragraphe précédent, ce classement peut étre expliqué par les différences au
niveau de la surface de contact liquide/solide et la taille des passages disponibles pour la circulation

des fluides.

La Figure 111-43 montre |’ existence de deux zones différentes dans toutes les configurations et pour
toutes les vitesses de liquide : une zone, afaibles ratios ugs/u.s, OU la perte de pression augmente quand
la vitesse de gaz augmente et une zone, a hauts ratios Ugd/Uuys, OU la perte de pression atteint une valeur
constante. Ces deux zones correspondent aux deux régimes d'écoulement identifiés. A faibles ratios

141



Chapitrelll. ETUDE DE L'HYDRODYNAMIQUE

UcdULs, ON est dans le régime "bulles isolées’ et donc, pour une vitesse de liquide donnée, quand on
augmente la vitesse de gaz, la longueur des bulles peut augmenter ains que le frottement entre les
deux phases. A hauts ratios ucduys, le régime est "stratifi€". Dans ce régime, il y a peu dinteractions
entre les phases gaz et liquide. Quand la vitesse de gaz augmente, on augmente la vitesse des bulles
mais la vitesse de liquide reste constante. Dans le régime "stratifi€", la perte de pression varie peu,
indiquant une faible dépendance au frottement gaz/liquide et plus au frottement liquide/solide. Leratio
Ugd/ULs correspondant a la transition de régime, varie selon la vitesse de liquide mais ne varierait
presgue pas avec le ratio d/dr.

= Canal en serpentin

La perte de pression en diphasique a été aussi mesurée dans le canal en serpentin avec des particules

de diamétre égale 4 2, 3 et 4 mm. Les résultats expérimentaux sont présentés dans la Figure 111-44.
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Figure I11-44 : Perte de pression par longueur de réacteur en fonction du ratio ugdu s dans les
configurations V2 (a), V3 (b) et V4 (c), pour différentes vitesses de liquide : 1.7 mm/s (#), 8.7 mm/s (m),
17.4 mm/s (A) et 52.1 mm/s (®).

La transition des deux régimes n’est pas observée pour toutes les vitesses de liquide car, dans cette
géométrie, la majorité des mesures ont été réalisées a des ratios Ug/U, s inférieurs ou égaux a 20. Le
classement des trois configurations et I'impact des vitesses des deux phases fluides sur la perte de

pression est identique a celui observeé dans le canal rectiligne (cf. Figure I11-43) : la perte de pression
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est plus éevée dans la configuration V2 et plus faible dans la configuration V3 et elle augmente avec
la vitesse superficielle de liquide et de gaz (a des ratios ugs/uy s inférieures ou égaux a 20).

Dans les configurations V2 (dr = 2 mm) et V3 (dr = 3 mm), la perte de pression en écoulement
diphasique est plus faible que celle mesurée dans les mémes configurations dans le cana rectiligne
(R2 et R3). Il faut remarquer que, dans ces configurations, le chargement n'est pas homogéne avec des
zones sans particules, ou les surfaces de frottement sont plus faibles, ce qui est cohérent avec la plus
faible perte de pression observée. En ce qui concerne les configurations ou les particules ont 4.0 mm
de diamétre (V4 et R4), la perte de pression est plus élevée dans le cana en serpentin (configuration
V4). Etant donné que la porosité est identique dans les deux géométries de canal, les différences au

niveau de la perte de pression démontrent I’ effet négatif des virages dans le canal sur ce paramétre.
= Effet despropriéésdu liquide

L es données expérimentales de perte de pression obtenues dans les configurations R3, R4, V3 et V4,

avec le systeme eau/azote, sont présentées dans laFigure 111-45.
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Figurelll-45: Perte de pression (dans le systéme eau/azote) en fonction du ratio ugg/u,s, pour différentes
vitessesdeliquide: 8.7 mm/s(m et O), 174 mm/s (4 et &) et 52.1 mm/s (® et 0). a— configurations R3 (dp
= 3 mm / symboles creux) et R4 (dp = 4 mm / symboles pleins) ; b - configurations V3 (dp = 3 mm /
symboles creux) et V4 (dp = 4 mm / symboles pleins).

D’ apres I'analyse des résultats présentés, on observe que le type de liquide utilisé ne change pas la
dépendance entre la perte de pression et les paramétres d' étude (vitesse des deux phases fluides,
diamétre des particules et géométrie du canal). Néanmoins, dans le canal en serpentin (Figure I11-45 —
b), le ratio ugdu s a partir dugquel la perte de pression devient constante (transition entre les deux
régimes d’ écoulement) semble étre inférieur dans le systéme eau/azote. En effet, avec |” heptane, pour
des ratios usduy s inférieurs ou égaux a 20, la perte de pression n’est pas constante pendant que, dans
I’eau, pour certaines vitesses de liquide, la transition entre les deux comportements de la perte de
pression est observée a des ratios usd/us entre 5 et 10. Cette valeur du ratio semble dépendre de la
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vitesse de liquide et pas du diamétre des particules, ce qui a été également observé dans le cana
rectiligne avec |le systéme heptane/azote (Figure 111-43).

Due aux différences au niveau des propriétés physico — chimiques des liquides utilisés, les valeurs de
perte de pression dans les systémes eau/azote et heptane/azote doivent étre différentes. L’ effet des
propriétés du liquide utilisé est mis en évidence dans la Figure I11-46.
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Figure I11-46 Perte de pression en fonction du ratio ugdu,s, dans les configurations R4 (a) et V4 (b), avec
les systémes heptane/azote (symboles pleins) et eau/azote (symboles creux), pour différentes vitesses de
liquide: 8.7 mm/s(m et O), 17.4 mm/s (A ets).

La perte de pression dans I’ eau est plus importante que dans I’ heptane, ce qui a été aussi observé dans
I” écoulement monophasique liquide (cf. § 111.9.1). Comme attendu, |a perte de pression augmente avec
laviscosité et la densité. Néanmoins, il faut remarquer que dans les deux systemes de fluides testés, les

valeurs de perte de pression sont toujours faibles (inférieures a 100 mbar/m).
. M odélisation

Afin de prédire la perte de pression (en heptane/azote) dans les deux géométries de canal, deux
approches différentes ont été testées: les corrélations en écoulement de Taylor et les modéles
physiques qui sont souvent utilisés dans les écoulements en lit fixe. Les corrélations en écoulement de
Taylor comme celles de Kreutzer et coll. (2005) Y et de Y ue et coll. (2009) *¥ donnent des valeurs de
perte de pression trés inférieures a celles obtenues expérimentalement. Dans ces corréations, seules
les forces capillaires sont prises en compte, ce qui n'est pas suffisant pour expliquer les pertes de
pression observées. La prise en compte des forces d’inertie et visqueuses est donc, nécessaire dans le
réacteur "filaire".

D’apres I'analyse des résultats expérimentaux, la surface de contact liquide/solide et la taille des
passages semblent contrdler la perte de pression. Par conséquence, une approche de type bilan de
quantité de mouvement a été utilisée, dans laquelle la perte de pression globale est fonction d’une

force liquide/solide nommée F_s, qui représente le frottement liquide/solide et & laquelle est associée
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un facteur de tortuosité, t, pour prendre en compte le caractére tortueux de |’ écoulement et lataille des
passages (Equation 111.7).

Etant donné que le liquide et le gaz sont considérés comme deux phases complétement séparées par
une interface stable et que les deux fluides se comportent comme des milieux continus, |'équation
d'Ergun (1952) @ peut étre appliquée pour définir laloi de fermeture de laforce F s si I’ écoulement
diphasique est pris en compte (Equation 111.7).

dP

2
E:FLS avec FLS=(1_(XG{E1' 3( (1_8) p U +E, 3 L) pLUL |7 Equation I11.7
&

Dans ' Equation 111.7, de, est le diamétre équivalent des particules défini par I’ Equation 111.6, ac est la
saturation de la phase gaz, t est le facteur de tortuosité et les coefficients E; et E, sont égaux a ceux

obtenus dans I’ écoulement monophasique liquide (Tableau 111-8).

Le facteur de tortuosité est différent selon les géométries considérées. Dans les configurations R2 (dp
=2 mm), R3 et V3 (dr = 3 mm), des hilles bloguent le passage de |'écoulement dans la partie
supérieure du canal (Figure 111-47 — &), de sorte que I’ écoulement contourne ces particules en formant
un angle 0 par rapport a la ligne de courant qui dépend des conditions opératoires. Dans la
configuration R4 (dr = 4 mm), les particules occupent presque la totalité de la section et donc, la
majorité de I’ écoulement doit étre direct dans les coins du cana (Figure 111-47 — b). Par conséquent,
dans cette configuration, la tortuosité sera supposée constante pour toutes les conditions opératoires.
Cette hypothése n’est pas appliquée a la configuration V4 car la présence des virages dans le canal
peuvent induire une plus grande tortuosité, une fois que, lors du passage des fluides dans les virages,
ceux-ci peuvent traverser la section du canal, en changeant satrajectoire.
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Figure 111-47: Représentation schématique I’empilement des particules et des lignes de courant

principales (lignes en pointillée) dans la configuration R3 (a) et R4 (b) — vue de c6té. Dans la figure a, g
représente la force gravitaire et 0 I'angle d’inclination de I’écoulement pour pouvoir contourner les
particules que bloguent |le passage.

Afin de décrire la tortuosité, le formalisme de Narasimhan et coll. (2002) *¥ a éé appliqué. Ces
auteurs ont réalisé un bilan des forces sur un volume éémentaire de fluide qui circule dans un plan

incliné et ont exprimé latortuosité par I’ équation suivante :
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r=cos(£—9j—,u.sin(£—0} Equation 111.8
2 2

ou M indique I'excés de quantité de mouvement perdue a la cause du frottement des deux phases
fluides lors de son parcours.

Les auteurs ont observé que la tortuosité augmente avec les vitesses superficielles du gaz et du liquide.
Ces observations ont conduit al'expression suivante pour le calcul del'angle 6 :

de V4 V4 . .

I — a2 — O="|1-exp(— K(u,.+u Equation I11.9
d(ULS + UGS) ( 2 j 2 [ p( ( Ls Gs ))]

En observant que le facteur de friction . diminue quand les vitesses augmentent, Narasimhan et coll.

(2002) ont proposé larelation suivante :

du 1 1
oc — =k —k,(N-1)——
d(uLs +uGs) (ul_s +uGs)N ' ? (uLs+uGs)N !

Equation 111.10

D'apres ce formalisme, la prédiction de la perte de pression nécessite de caler quatre paramétres (K, ki,
k, et N) qui dépendent du systéme de fluides utilise. Ces paramétres ont été déterminés par
minimisation de la somme du carré des différences entre la perte de pression expérimentale et celle
calculé par les égquations précédentes. Les valeurs des constantes K, ki, k; et N, obtenues pour chaque
géométrie de canal, sont présentés dans le Tableau I11-10

Tableau 111-10: Constantes K, kj, k, et N obtenues pour décrire la tortuosité dans les configurations R2,
R3, R4 et V4.

Canal rectiligne Canal en serpentin
R2 (d,= 2 mm) et R3 (d,= 3mm) | R4 (d,=4 mm) V4 (dy=4 mm)
K 0.57 - 101
Ky -2.38 - -1.83
ko 0.18 - 0(*)
N 1.57 - 10
Facteur de tortuosité, t 26-38 17 19-21

(*) Le paramétre k, n'a pas éé calé dans cette configuration car le deuxiéme terme dans I’ Equation
111.10 est nul (N = 1).

Dans la Figure 111-48 sont représentées les valeurs de perte de pression déterminées par le modéele
physique présenté en fonction des données expérimentales obtenues dans le cana rectiligne (Figure
[11-48 — @) et en serpentin (Figure [11-48 — b).
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Figure I11-48: Diagramme de parité entre la perte de pression calculée et celle obtenue

expérimentalement, dansles configurationsR2 (m), R3 (m), R4 (m) et V4 (O).

Les résultats expérimentaux sont relativement bien décrits par le modéle physique avec une erreur
moyenne de 15.9 % pour les configurations R2 et R3, 8.7 % pour la configuration R4 et 22.1 % pour

la configuration V4.

Dans le cand rectiligne, le facteur de tortuosité associé aux configurations R2 et R3 est, comme
attendu, plus important que celui dans la configuration R4, ce qui peut étre expliqué par le fait que,
dans cette derniere configuration, les deux phases fluides circulent majoritairement dans les coins du
canal. En ce qui concerne la configuration V4 (d, = 4 mm / cana en serpentin), on montre que, le
facteur de friction est constant et indépendant des vitesses des deux fluides et que I’angle 6 augmente
avec la vitesse superficielle du liquide et du gaz. Cette observation est en accord avec I’ hypothése
d’une augmentation de la tortuosité de I’ écoulement, lors de son passage dans les virages. En effet, le
plus élevées seront les vitesses des fluides, le plus probable est le changement de direction de
I’ écoulement dans la section du canal lors de son passage dans les virages, i.e., |I’écoulement ira
traverser |’ espace entre les particules dans le virage ala fois de circuler seulement dans les coins. Ceci
peut aussi expligquer lefait que le facteur de tortuosité dans la configuration V4 est plus éevé que celui

déterminé pour la configuration R4.
= Comparaison entreleréacteur "filaire" et un réacteur alit fixe conventionnel

Finalement, la perte de pression de I’ écoulement diphasique dans le réacteur "filaire" (en heptane) est
comparée a celle d'un réacteur pilote conventionnel alit fixe (Tableau I11-11). Pour caculer la perte de
pression dans ce dernier réacteur, le modéle Boyer et Ferschneider (2003) %7 a été appliqué (Annexe
A), lequel représente assez bien les résultats expérimentaux de perte de pression dans des réacteurs a
lit fixe en régime & bulles. ® % 3 Ce modéle a été retenu car, parmi les régimes d'écoulement
observés dans un réacteur alit fixe, I'écoulement a bulles est celui qui ressemble le plus al'écoulement

observé dans |e réacteur "filaire".
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Le diamétre des particules et la VVH utilisés pour calculer la perte de pression dans un réacteur pilote
conventionnel alit fixe sont les mémes qu'ont été utilisés précédemment pour réaliser la comparaison
en écoulement monophasique liquide. Le volume de catalyseur est maintenu constant et égale a 50
cm®. La vitesse de la phase gaz est calculée pour deux ratios UsdU.s 5 et 20. La comparaison entre un
réacteur pilote conventionnel a lit fixe et le réacteur "filaire" de cette éude, dans les conditions

opératoires cités, est présentée dans le Tableau I11-11.

Tableau 111-11: Comparaison entre la perte de pression d’'un écoulement diphasique dans un réacteur

"filaire" et dansun réacteur pilote conventionnel alit fixe.

V caa (€M) 50
dp (Mmm) 3.0
VVH (hh 1 10
Ugs/ULs 5 10 5 10
Réacteur Pilote Conventionnel a Lit Fixe (RLF)
ULs (mmy/s) 0.06 0.56
Ugs (Mm/s) 0.28 0.56 2.8 5.6
AP/L (mbar/m)
Boyer & Ferschneider (2008) ) 64.5 63.3 56.3 50.8
Réacteur "filaire" (RF)
U s (mmy/s) 0.87 8.7
Ugs (MNV/s) 43 8.7 434 86.8
AP/L (mbar/m)
Réacter rectiligne 0.65 0.58 5.1 51
(AP/L)rLe/ (AP/L)Re 100 108 11 10

Malgré le fait que les vitesses de circulation des fluides dans le réacteur "filaire" sont 150 fois plus
élevées que celles dans un réacteur pilote conventionnel a lit fixe, a une VVH et un volume de
catalyseur donnés, la perte de pression de I'écoulement diphasique dans le réacteur "filaire" est bien
inférieure a celle observée dans un réacteur pilote conventionnel alit fixe fonctionnant dans le régime
a bulles. Cela peut étre expliqué par le fait que la porosité dans le réacteur "filaire" est plus grande et
I'écoulement moins tortueux et donc, le frottement liquide/solide est plus faible méme a des vitesses

élevées.

Pour conclure, il est bon de remarquer que les pertes de pression sont tres faibles comparées aux
pressions généralement mises en cauvre dans les réacteurs (dizaine de bars) et n‘auront pas d'effet sur

I'hydrodynamique et I'opération des réacteurs pilotes.
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[11.10. Conclusions

L 'hydrodynamique d'un réacteur du type "filaire" a été étudiée en réalisant des mesures de la vitesse et
longueur des bulles de gaz, des distributions de temps de s§our et de la perte de pression. En plus, une
étude qualitative du mouillage a été effectuée. Les paramétres d’ étude étaient les vitesses des deux
fluides, le diamétre des particules, la géométrie du canal et le systéme de fluides. |l a été démontré que
I'nydrodynamique dans le réacteur n'est pas influencée par le systéme de mélange gas/liquide situé en

amont du réacteur.

Une analyse des nombres adimensionnels a montré que le systeme a étudier dans ce travail de thése se
situe a la transition entre les macro— écoulements contr6lés par les forces de gravité et d'inertie et les
micro— écoulements ou les forces visgueuses et capillaires prédominent.

A partir de la visualisation de |'écoulement et de I'analyse des données expérimentales de la vitesse et
longueur des bulles de gaz, de la perte de pression et de la saturation de liquide, deux régimes
d'écoulement ont été identifiés dans les différentes configurations : "bulles isolées' (faibles ratios
Ugd/ULs) et "stratifié" (hauts ratios Ugg/Uys).

Dans les deux régimes d’ écoulement et dans toutes les configurations, la saturation de liquide présente
des valeurs élevées (toujours supérieures a 0.5), ce qui est en accord avec |'étude qualitative du
mouillage ou un film de liquide semble couvrir totalement les particules dans toute la gamme de
vitesses étudiée. Il faut également remarquer que, dans toutes les configurations et dans les deux

géométries de canaux, la perte de pression reste trés faible devant la pression opératoire.

L'analyse des distributions de temps de sgour en écoulement monophasique a montré que
I'écoulement est complexe et n'est pas piston-dispersion. Quelques simulations CFD ont permis
d'identifier un phénoméne de diffusion radiae vers des zones stagnantes qui peut avoir un impact sur
la dispersion axiale. Cet effet est moins important lorsqu’on augmente la vitesse du liquide. En
systéme aqueux, I’ écoulement devient piston — dispersion. Le changement de I’ affinité entre le liquide
et le matériel de fabrication du canal, semble conduire & une réduction des zones stagnantes dans le
canal. Cette différence au niveau des interactions liquide/solide induit également une diminution des
valeurs de saturation de liquide en écoulement diphasique.

Quand une phase gaz est gjoutée, I'écoulement devient piston (nombres de Peclet toujours supérieurs a
40), indépendamment du régime d'écoulement, pendant que, dans le systéme eau/azote, |’ gjout de la

phase gaz n’a presque pas d’'impact sur les valeurs du nombre de Peclet. L'utilisation de particules de
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petits diametres conduit a une augmentation du nombre de Peclet qui sexplique par une plus grande
recirculation du liquide dans les zones entre les particules, qui agissent comme une série de réacteurs
parfaitement agités. .

Concernant la modélisation des résultats, une corrélation pour prédire la longueur des bulles a é&é
développée en ayant pour base les corréations issues des études de Garstecki et coll. (2006) [ et de
Leclerc (2007) ¥ sur la formation de bulles de Taylor dans des micro — contacteurs gaz/liquide
rectangulaires (en T). Les données expérimentales de saturation de liquide sont bien prédites par un
modéle semi — empirique basé dans le formalisme de la corrdation d’ Armand (1952) . Pour
représenter les résultats expérimentaux de perte de pression en écoulement monophasique liquide,
I’ équation d’ Ergun (1952) 8 est proposée avec I’ tilisation d’un diamétre équivalent qui prend en
compte |'effet des parois. En ce qui concerne les résultats de perte de pression en écoulement
diphasique, un bilan de quantité de mouvement a été réalisé ou une force liquide/solide est responsable
pour la perte de pression. Dans ce modéle, la tortuosité de I’ écoulement est exprimée en utilisant le
modéle de Narashiman et coll. (2002) . Les corréations/modéles proposés pour prédire les
différents parametres hydrodynamiques dans le réacteur "filaire" de cette étude sont résumés dans le
Tableau I11-12.

Tableau I11-12 : Résumé des corr élations et modéles proposés dans cette étude pour prédireles principaux

paramétres de I’ hydr odynamique dans un réacteur du type " filaire".

Parametre hydrodynamique Corrdation/ Modéle
L
Pules Loile _1 1410 +18x10° [&J
(écoulement di phasique) dp™ ULs
- et ]
(écoulement diphasique) €  \UgstUp
AP

. AP o (d-¢)? pLui(l-¢)
=E +E
(écoulement L di 27 g 0

monophasique liquide)

dP (1—5 ¥ 1-¢)
—=F @& =(l-a)E.—— 2 pu +E———2  puil|r
AP iz LS Ls= | {El Sg(l_a)sdgq'“L L 2 Ss(l_a)3deq PLEL

écoulement diphasique
( phasiae) etr:cos(%—aj—,u.sin[%—aj ou 7 = cste

Dans les conditions de VVH des réactions d'hydrogénation sélective, les valeurs de dispersion axiale
mesurées dans le réacteur "filaire" sont du méme ordre de grandeur que ceux observés dans des
réacteurs pilotes conventionnels a lit fixe. Comme attendu, |a saturation de liquide est identique dans
les deux réacteurs si on suppose que le réacteur a lit fixe fonctionne en écoulement a bulles.
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Néanmoins, la perte de pression dans le réacteur "filaire" est entre 10 a 100 fois plus faible que dans
un réacteur pilote conventionnel alit fixe fonctionnant en régime a bulles.

En conclusion, d'un point de vue hydrodynamique, le réacteur "filaire" présente des caractéristiques
compatibles avec son utilisation en réacteur de test catalytiques:
- la dispersion axide est faible en écoulement diphasique et I'écoulement est relativement
piston atous les déhits ;
- la saturation de liguide présente des valeurs éevées, dans toutes les configurations et pour
tous les déhits, ce qui est en accord avec les observations visuelles d’ un mouillage total ;
- laperte de pression n'est pas limitant car les valeurs sont faibles et parait étre contrélée par la

surface de contact liquide/solide et par lataille des passages dans les restrictions.
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Chapitre | V. ETUDE DESPHENOMENES DE TRANSFERT DE
MATIERE

La revue bibliographique a montré I'inexistence d'études concernant |a caractérisation des réacteurs du
type "filaire" au niveau des phénomenes de transfert de matiére. Ce chapitre présente les travaux
réadisés pour quantifier les performances de cette nouvelle géométrie de réacteur en termes des
transferts de matiere gaz/liquide et liquide/solide et établir des lois phénoménologiques pour prédire
les coefficients de transfert de matiére en fonction des propriétés des fluides utilisés et des conditions
opératoires. Cette étude a été rédisée en découplant le transfert de matiére liquide/solide du transfert
de matiére global, i.e., gaz/liquide/solide.

IV.1. Etude du transfert de matiére liquide/solide

Ce paragraphe décrit la caractérisation du transfert de matiére liquide/solide dans le réacteur "filaire" :
les paramétres d'étude, les outils expérimentaux utilisés, la mise au point de la méthode de mesure, les
résultats expérimentaux et modélisation. Finalement, la performance du réacteur "filaire" en terme de
transfert de matiere liquide/ solide est comparée a celle d'un réacteur pilote conventionnel alit fixe en
écoulement monophasique liquide et diphasique.

IV.1.1 Paramétres d'éude et outils expérimentaux

Comme a été dga décrit dans le Chapitre 1l (cf. 8 11.2.3.2), la méthode retenue pour mesurer le
coefficient de transfert de matiére liquide/solide, k; s, Sappuie sur le suivi de la dissolution d'un solide.
Avec cette méthode, le coefficient k s mesuré est représentatif de I'ensemble du lit de particules et
permet une grande liberté quant a la nature des fluides a utiliser. Le solide choisi est |e B-naphtol pour
sa faible solubilité dans e n-heptane (1 Kg/m® & 25°C). Le n-heptane a é&é retenu comme le fluide &

utiliser car ses propriétés physico-chimiques sont représentatives des hydrocarbures.

L'étude de dissolution du B-naphtol dans I'heptane est réalisée dans le méme dispositif expérimental
que celui utilisé pour I'étude de I'hydrodynamique (cf. Chapitre 111). Les essais seront réalisés a la
température ambiante et & la pression atmosphéique en écoulement monophasique liquide et
diphasique. Le débit de liquide variera entre 0.1 et 3 L/h et e débit de gaz entre 0.5 et 30 L/h, ce qui
correspond & une vitesse superficielle de liquide entre 1.7 et 52.1 mm/s et & une vitesse superficielle du
gaz entre 8.7 et 521 mm/s.
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L’ effet du diamétre des particules sur le coefficient de transfert de matiere liquide/solide sera aussi
étudié en réalisant des essais avec deux granulométries différentes de particules. La configuration ou le
réacteur est rempli avec des particules de diametre entre 2.0 et 2.83 mm est nhommée "configuration
A". Quand e remplissage du réacteur est réalise avec des billes dont le diamétre varie entre 3.15 et 4.0
mm, la configuration est appelée "configuration B". Afin davoir un écoulement gaz/ liquide établi
avant le lit actif, les particules de B- naphtol sont placées alafin du réacteur. Lalongueur du canal en
amont du lit actif est remplie avec des billes de verre de 3.0 mm de diamétre. Pour chaque condition
opératoire, un échantillon liquide est prélevé en sortie et la teneur en B- naphtol des échantillons est
analysée par spectrométrie d’ absorption U.V. (cf. Annexe C.1).

IV.1.2 Fabrication des billes de p - naphtol

La mise en cauvre de la méthode de dissolution du p-naphtol, implique la fabrication des billes de ce
produit. Le procédé de "prilling fusion™ a été employé. Cette technique consiste a faire passer le -
naphtol liquide au travers d'une plague perforée. Les gouttes formées se solidifient par trempe
thermique dans de |'eau maintenue a une température contrélée. Le dispositif utilise (Figure IV-1) est
constitué par deux zones séparées par une vanne : d'une part la zone en-dessus de la vanne ou le solide
est chauffé dans un pot d'alimentation (1) pour devenir liquide, et d'une zone en-dessous de la vanne

ou une plague perforée est installée.

Cuve agitée, 2 L
maintenuea T < 200°C

N
0|
o

stéme de chauffe
s S
et de refroidissement

\ThamOOOUple

— Vanne manuelle

Calorifuge

———P Tubeenpyrex

—» Plague chauffante

FigurelV-1: Dispositif utilisé pour la fabrication des billes de - naphtol.

Latempérature de la zone supérieure du dispositif est contrélée par un bain thermostaté (2). La plague
perforée (3) est maintenue & la température du - naphtol chaud par conduction thermique. Un tube en
pyrex (5) est rempli d'eau ditillée jusqu'a la surface de la plaque perforée. L'eau est maintenue a la

température souhaitée a |'aide d'une plague chauffante avec agitation (4). Etant donné que le chauffage
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de I'eau n'est pas homogene et que I'agitation n'est pas suffisamment efficace pour éiminer les
gradients de température entre le fond du tube et la surface, les billes de naphtol qui se forment dans
les premiers centimétres d' eau se fusionnent quand elles arrivent au fond du tube. Pour éviter ce
phénomene, une grille a été installée & quelques centimétres du fond du tube. De cette maniére, I’ eau
traverselagrille et les billes sont récupérées avant de coal escer.

Afin de fabriquer des billes avec des diamétres entre 2 et 4 mm, |les températures de la zone supérieure
du dispositif et du bain d'eau thermostaté ainsi que le diamétre des orifices de la plague et la masse de
solide introduite dans le pot daimentation (1) ont éé gustés. Les conditions optimales ont éé
déterminées de maniére a obtenir des particules de forme sphérique et dimensions les plus uniformes
possible, en grande quantité par . Ces conditions sont les suivantes :

- Température du bain thermostaté (2) : 150 °C ;

- Température du bain de refroidissement (4) : 80 °C ;

- Diamétre des orifices dans la plaque perforée (3) : 1 mm;

- Masse de solide aintroduire dans le pot d'alimentation (1), a chaque :25.00.

L'effet d'un surfactant, le CMC (carboxyméthyl cellulose), sur le rendement en billes produites a été
testé avec I'objectif d'obtenir des billes plus sphériques et d'améliorer le rendement en billes en
diminuant la vitesse de chute des gouttes dans I'eau. Cet effet a été rapporté dans la thése de Baussaron
(2005) . Dans la Figure 1V-2, sont présentées deux distributions du diamétre des particules, obtenues
dans deux essais, I'un avec du surfactant dans I'eau et |'autre seulement avec de I'eau.

3.0

25 F-------| |mmmmmmm e
20F-------| |-

154 [ |-

104+------- B e
ol o
oo L

Figure V-2 : Distributions du diamétre des particules pour deux essais: un avec du surfactant dans|'eau

M spheres (Q)

(bleu) et I'autre sans|'utilisation du CM C (jaune)

Le rendement en billes pendant I'essai avec du surfactant est d'environ 16 % contre environ 20 %
quand le surfactant n'est pas utilisé. Par conséquence, |e surfactant CMC n'a pas été retenu.
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Aprés leur fabrication, les billes de - naphtol, sont tamisées et trois lots principaux de particules ont
été obtenus:

- lot n° 1 : diamétre des particules compris entre 2.0 et 2.83 mm (Figure IV-3) ;

- lot n° 2 : diamétre compris entre 2.83 et 3.15mm ;

- lot n° 3 : diamétre des particules compris entre 3.15 et 4.0 mm.

Figure IV-3 : Billes de B-naphtol avec un diamétre entre 2.0 et 2.83 mm, produites par la méthode de
"prilling fusion”.

L es particul es obtenues en plus grande quantité ont un diamétre entre 2.0 et 2.83 mm (lot n° 1) et entre
3.15 et 4.0 mm (lot n° 3). Les distributions des tailles des particules et les rendements sont résumés
dans I'Annexe C.2. Ces deux lots de particules seront utilisés pour les mesures du coefficient de
transfert de matiére liquide/solide (configurations A et B, respectivement).

IV.1.3 Mise au point dela méthode de mesure

Ladissolution du B — naphtol dans le liquide (heptane) est contrdlée par le transfert de matiére du film

deliguide versle sein de la phase liquide. Cette étape est représentée par le schémade laFigure IV-4.

Sein du liquide :
Film de liquide <——

Figure V-4 : Représentation schématique du profil de concentration du p —naphtol dansleliquide.

Afin de déterminer le coefficient de transfert de matiére liquide/solide, ki s, on suppose que le flux de
transfert de matiére de la particule vers le liquide est identique a celui du liguide vers la particule. En
plus, on admet gque ce flux est homogéne sur toute la surface de la particule et que I'écoulement est
piston. Cette derniere hypothése a été validée lors de I'étude de I'hydrodynamique (cf. Chapitre I11) ou
il a été vérifié que le réacteur "filaire" avait un comportement de type piston-dispersion avec un
nombre de Peclet assez devé sauf pour les écoulements monophasiques liquides a faible vitesse.
L'application du modéle piston pour interpréter les données de transfert liquide/solide en
monophasique liquide est donc sujette a caution.
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Le bilan de matiére au film de liquide peut alors sexprimer par :

Uy %—CZ: = kLS.aLS(C* - C) Equation V.1

ou U s est la vitesse superficielle de la phase liquide, z est 1a cordonnée dans I'axe du réacteur, C est la
concentration de  — naphtol dans le liquide, k; s est |e coefficient de transfert de matiere liquide/solide

et a sest l'aireinterfacideliquide/solide et C* est la concentration de f — naphtol ala saturation.

En intégrant I'Equation 1V.1 dans la longueur du lit actif (L), on obtient I'Equation 1V.2 qui permet de
calculer le ratio entre la concentration de B- naphtol dans le liquide a la sortie du réacteur (C) et la
concentration ala saturation (C*).

C; ksasL

__ 1_ exp — LS “'LS A .

C* p( U — Equation V.2
Dans I'Equation IV .2, l'aire interfaciale liquide/solide, a,s, est exprimée par I'Equation IV.3.

6 i
as=—-:1{-¢) Equation 1V.3
dp

Les équations ci-dessus seront utilisées dans la suite de cette éude pour le calcul du coefficient de
transfert de matiére liquide/solide et dans tous les calculs préliminaires (mise au point de la méthode

de mesure).

La premiére étape de la mise au point de la méthode de dissolution d’ un solide consiste en définir la
longueur de lit actif. Cette longueur optimale sera définie par rapport & deux contraintes. Une
premiére contrainte concerne la précision de mesure de la concentration par absorbance dont
I'incertitude augmente avec la concentration : a forte concentration, il est nécessaire de diluer
beaucoup I'échantillon. Le critére retenu est que la concentration en solide dissous dans le liquide, ala
sortie du réacteur, C, ne doit pas excéder 70 % de la concentration a la saturation, notée C*. La
contrainte de C/C* < 70% calculée pour la vitesse de liquide la plus faible détermine la longueur
maximale du lit de particules (Figure V-5 - a). On se place ala vitesse de liquide minimale car c'est le
cas ou la dissolution du solide sera maximale du fait du plus grand temps de contact entre les deux
phases. Cette contrainte impose une longueur maximale dépendant du diameétre de particules.

Une autre contrainte est de limiter I'incertitude sur le coefficient de transfert de matiere liquide/solide a
5 %. L'incertitude (Equation 1V.4) se décompose en 2 termes. Le premier terme correspond a
I'incertitude sur la longueur du lit. Elle est estimée comme étant égale a un rayon de particule. Le
deuxiéme terme correspond a l'incertitude liée a la mesure de la concentration de - naphtol dans la
phase liquide, dC. D'aprés les données du constructeur du spectrophotometre UV utilisé (Varian), il est
possible d'estimer dC &0.003 Kg/m®.

161



Chapitre V. ETUDE DESPHENOMENES DE TRANSFERT DE MATIERE

dkLS _ % + ULst

k L k L - :
LS C*kLSaLSLeXP(_ LsaLs j Equation 1V.4
ULs

L'évaluation compléte du deuxiéme terme nécessite en outre de connditre le coefficient k.s. La
corrélation de Ranz (1952) 1, Equation 1.5, classiquement utilisée pour prédire le coefficient ks en
écoulement monophasique dans des réacteurs conventionnels a lit fixe, a été retenue pour les calculs
préliminaires.
k sd . .
Sh:%=2+1.8Re|_y2 &3 Equation IV.5
m

Dans I'Equation V.5, le coefficient de diffusion moléculaire du p- naphtol dans le n-heptane, D, est
calculé en appliquant la corrélation de Wilke et Chang (1955) ¥ et est égal & 2.42 x 10° m%/s. En
utilisant la plus forte vitesse, la contrainte de 5 % sur I'incertitude de mesure du k;s permet d'estimer

une longueur de lit minimale qui dépend aussi du diamétre des particules (Figure 1V-5 - b).
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Figure 1V-5 : Evolution du ratio C/C* & ugs = 1.7mm/s (a), et de I'incertitude relative sur le
coefficient ki s & ugs = 52.1 mm/s (b), avec la longueur de lit actif pour des particules avec un
diamétre de 2.0 mm (orange), 3.0 mm (bleu) et 4.0 mm (r ose).

Dans le Tableau 1V-1 sont résumées les gammes de longueur de lit dans lesquelles il est possible
réaliser des mesures du coefficient ki s en respectant |es contraintes imposeées.

Tableau IV-1 : Gammes de longueur de lit ou les mesures du coefficient de transfert de matiere

liquide/solide respectent les critéres définis.

Diameétre des particules (mm) Gamme de longueur de lit (mm)
20 33-36
3.0 62 — 96
4.0 74-103
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Etant donné la difficulté de fabriquer des billes de - naphtol et e faible rendement en particules dans
la gamme de diamétre souhaité (entre 2 et 4 mm), la longueur de lit choisie sera relativement proche
de lalimite basse. Donc, lalongueur de lit sera d'environ 34 mm dans la configuration A (2.0 < dp <
2.83 mm) et 70 mm dans la configuration B (3.15 < dp< 4.0 mm).

Il a été également vérifié que le transfert gaz/liquide du B- naphtol de la phase liquide ala phase gaz ne
perturbait pas les mesures. Pour effectuer cette vérification, du gaz (avec un débit de 30 L/h) a é&é
injecté (bullage) dans une solution de B- naphtol d’environ 50 mL, avec une concentration connue,
pendant un temps équivalent & un temps de s§our dans le réacteur. A lafin de I'essai, la concentration
de B- naphtol dans la solution était identique a la concentration initiae, avec une différence inférieure
a2 %.

Pendant les essais de mise au point de la méthode de mesure du coefficient de transfert de matiére
liquide/solide, les échantillons de liquide ont été prélevés en sortie de réacteur, tous les 10 minutes,
pendant une heure aprés le démarrage de I'expérience. Dans la Figure IV-6 et dans la Figure 1V-7,
plusieurs exemples de |'évolution de la concentration de - naphtol a la sortie du réacteur en fonction
du temps d'opération sont présentés.
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Figure 1V-6 : Variation de la concentration de B- naphtol a la sortie du réacteur dans la configuration B
(3.15 < dp < 4.0 mm), en écoulement monophasique liquide pour deux vitesses de liquide : ¢ —u = 1.7
mm/s; & —17.4 mm/s.
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Figure IV-7 : Variation de la concentration de B- naphtol a la sortie du réacteur dans la configuration B
(3.15 < dp < 4.0 mm), en écoulement diphasique pour deux conditions opératoires: ¢ —u = 1.7 mm/set

Ugs=17.4 mm/s; & —17.4 mm/set ugs = 8.7 mm/s.

Les profils de concentration présentés montrent que, I'état stationnaire est atteint aprés environ 40
minutes. Au début de chague essai, la concentration initiale diminue vraisemblablement a cause du
conditionnement de la surface des particules : les particules de B- naphtol ont une couche extérieure
légerement différente (moins compacte) quil faut enlever pour effectuer une mesure correcte du
transfert de matiere liquide/solide. Seules les valeurs de concentration al'état stationnaire sont utilisées
dans la suite, pour déerminer les coefficients de transfert de matiére liquide/solide au moyen de

I'équation de bilan matiére (Equation 1V.2).

Pour chaque essai, avant I'introduction des particules dans le réacteur, le diamétre de chague bille est
mesuré par analyse dimage. Aing, l'aire interfaciale liquide/solide au début de chaque test est bien
connue. Dansla Figure IV-8 est présenté un exemple d' une photographie prise aux particules avant les

introduire dans | e réacteur.
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Figure IV-8: Photographie des particules d'un lit de la configuration B (3.15 < dp < 4.0 mm), a partir de

laquelle le diamétre de chaque particule au début de chaque test, est mesuré.
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Cependant, la taille des billes change de maniére significative entre le début et la fin d'un
(Tableau 1V-2) : l'aire interfaciale liquide/solide évolue fortement au cours de l'essai. L’aire
interfaciale liquide/solide a la fin d'un test est estimée a partir de la connaissance du diamétre des
billes avant I'essal ainsi que de la perte de masse du lot de billes utilisé qui est déterminée par pesage
de I'ensemble des billes avant et aprés I'essai. Pour estimer I'aire interfaciale liquide/solide finale, on
suppose une consommation homogene des particules et on admet que la perte de masse des particules
est proportionnelle ala perte de volume. Cette hypothése a été vérifiée par visuaisation de lataille des
particules au début (t = 0 min) et alafin (t = 60 min) de chague essai (Tableau 1V-2) ou |'on n'observe
pas de dissolution accél érée de certaines particules par rapport aux autres. La valeur calculée del’aire
interfaciale liquide/solide a la fin d'un test est ensuite utilisée pour calculer le coefficient de transfert

de matiére liquide/solide.

Tableau V-2 : Photographies prisesau début (t =0 min) et alafin (t = 60 min) de chaque essai.

t=0min t=60min

€t Ugs = 8.7 mm/s

S  —————————=— __|

SALERERRRMRRRI LT |

L’incertitude expérimentale a été déterminée en répétant deux fois, quatre conditions opératoires en
écoulement monophasique liquide et cing conditions opératoires en écoulement diphasique. L'écart
moyen entre les coefficients k. s mesurés, dans les mémes conditions opératoires, est de 14 %. Cette
valeur est supérieure a5 % car al’'incertitude sur I'analyse et la mesure de la longueur du lit, il faut
ragjouter les autres erreurs inhérentes au dispositif expérimental (incertitude sur les débits, prise

échantillon, etc.).
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IV.1.4 Résultats expérimentaux et modélisation

IV.1.4.1 Ecoulement monophasique liquide

Comme décrit dans le paragraphe 1V.1.3, le calcul du coefficient de transfert de matiére liquide/solide
a partir de I'Equation 1V.2 implique que I'hypothése d'un écoulement piston soit vérifiée. Dans
I'écoulement monophasique liquide, cette hypothése a été vérifiée seulement pour des vitesses de
liquide supérieures ou égales a 17.4 mm/s. Donc, l'application du modéle piston a des vitesses
inférieures & cette valeur est sujette a caution et les valeurs présentées serviront uniguement pour

présenter I'ordre de grandeur du coefficient de transfert de matiere liquide/solide.

L es coefficients de transfert de matiére liquide/solide, dans la configuration A (2.0 < dp< 2.83 mm) et
B (3.15 < dr < 4.0 mm), pour des vitesses de liquide entre 1.7 et 52.1 mm/s sont présentés dans la
Figure IV-9.
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Figure IV-9 : Coefficient de transfert de matiére liquide/solide en fonction de la vitesse superficielle du
liquide, danslesconfigurations A (m), i.e.,20<dp<2.83mm, et B (M), i.e, 3.15<dp< 4.0 mm.

Comme attendu, le coefficient de transfert de matiére liquide/solide augmente avec la vitesse
superficielle du liquide via une augmentation de la convection dans le film de liquide autour des
particules. En comparant les deux configurations, on observe que le coefficient ks est plus élevé dans
les essais réalisés avec des particules plus petites, ce qui a été auss observeé dans la littérature sur les
lits fixes, surtout dans les études réalisées en écoulement diphasique.” > % Cette observation peut étre
expliquée par le fait que, quand les particules sont plus petites, I'épaisseur du film diffusionnel autour
des particules (Figure 1V-4) doit étre plus faible, ce qui conduit & une augmentation du coefficient de
transfert de matiére liquide/solide.
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Malgré le peu hombre de données expérimental es, une corrélation a é&té développée en ayant pour base
la corrdation de Ranz (Equation IV.5). Comme a éé déa cité précédemment, cette derniére
corrélation est souvent appliquée pour prédire le coefficient ks dans les réacteurs conventionnels a lit
fixe. L'Equation I11.3 est proposée pour le calcul du nombre de Sherwood liquide/solide en écoulement
monophasique liquide, dans |e réacteur "filaire" de cette éude.

k sd =
ng%zero,?Rei/Z Sc% Equation 1V.6

m

L 'expression proposee a été obtenue en minimisant la somme du carré des différences entre les valeurs
expérimentales et celles obtenues a partir de I'Equation 1V.6.Les résultats expérimentaux ainsi que les
nombres de Sherwood calculés a partir de I'Equation 1V.6 sont présentés dans la Figure 1V-10.
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FigurelV-10: Nombres de Sherwood liquide/solide en fonction du nombre de Reynolds de la phase liquide
dans la configuration A (m), i.e,20<dp<283 mmet B (W), i.e, 3.15<dpr< 4.0 mm. Laligne pointillée

représente les nombr es de Sherwood calculés & partir del'Equation 111.3.

L'ajustement avec les particules plus petites (configuration A - 2.0 < dp < 2.83 mm) est meilleur
gu'avec les plus grandes particules (configuration B — 3.15 < dp < 4.0 mm). Cela est cohérent avec
I'étude de I'hydrodynamique, ou nous avons congtaté que I'écoulement dans un canal avec des
particules plus petites dépend moins de la gravité et est plus piston (cf. Chapitre 111). L'écart moyen
entre les résultats expérimentaux et la corréation proposée est de 16 %.

La constante 0.7 qui multiplie le produit Re{]/2 S‘c%’ dans I'Equation 111.3 est inférieure & celle obtenue
par Ranz”! dans des réacteurs a lit fixe, i.e, 1.8 (Equation IV.5). Ceci peut sexpliquer par une porosité
du lit plus importante dans le réacteur "filaire" qui implique des vitesses locales plus faibles et donc,
pour un méme nombre de Reynolds de la phase liquide, les coefficients k s seront plus faibles.
Néanmoins, cette diminution dans la valeur de la constante nimplique pas que le coefficient de
transfert de matiere liquide/solide dans le réacteur "filaire" soit inférieur car, dans ce type de réacteur,
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les vitesses superficielles du liquide sont supérieures a celles observées dans un réacteur a lit fixe

conventionnel.
" Comparaison entreleréacteur "filaire" et lesréacteursalit fixe pilotes et industriels

Afin de vérifier s, dans le réacteur "filaire", le transfert de matiére liquide/solide est amélioré par
rapport aux réacteurs pilotes conventionnels a lit fixe, les valeurs du coefficient de transfert ont é&é
comparées pour ces deux configurations de réacteurs. Une comparaison entre le réacteur "filaire" et le
réacteur industriel a lit fixe a également été réalisée. Les comparaisons sont effectuées pour des
particules avec 3.0 mm de diamétre, pour des vitesses volumiques horaires (VVH) de 1 et 10 h* et un
volume de catalyseur de 10 et 50 cm?, conditions habituelles pour les hydrogénations en lit fixe. Dans
ces conditions et type de réacteurs, la corrélation de Ranz @ (Equation 1V.5) est, encore une fois,
utilisée pour le calcul des nombres de Sherwood liquide/solide. En ce qui concerne le réacteur "filaire"
de cette éude, I'Equation V.6 est appliquée pour calculer le coefficient k.s. Les résultats de cette

comparaison sont indiqués dans le Tableau 1V-3.

Tableau 1V-3 : Comparaison des coefficients de transfert de matiére liquide/solide, k. s dans un réacteur
pilote conventionnel a lit fixe, un réacteur industriel et le réacteur "filaire" de cette étude, en écoulement
monophasique liquide.

VVH (h™ 1 10
V catayseur (CMY) 10 50 10 50
dp (Mmm) 3.0
Réacteur "filaire"
U s (mm/s) 0.17 0.87 1.7 8.7
k.s(m/s) (Equation 111.3) 50x10° | 91x10° | 12x10° | 25x10°
Réacteur pilote conventionnel alit fixe
ULs (Mm/s) 0.01 0.06 0.11 0.56
k.s(m.s?) (Equation 1V .5) 38x10° | 65x10° | 85x10° | 1.7x10°
Amélioration dansletransfert de
matiéreliquide/solide 0% 40% 3% 8%
Réacteur industrid alit fixe
U s (mm/s) 0.17 0.87 1.7 8.7
k.s(m.s™) (Equation 1V .5) 1.0x10° | 21x10°> | 29x10° | 6.2x10°
k_sréacteur "filaire" /k_sréacteur
industriel 0.49 0.44 0.42 0.40

En comparant les coefficients ks calculés pour le réacteur "filaire" et le réacteur pilote conventionnel

a lit fixe on observe une amélioration de 30 a 48 % dans le transfert de matiére liquide/solide, en
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faveur du réacteur "filaire". Cette augmentation de la performance du transfert de matiere
liquide/solide est expliquée par les plus grandes vitesses superficielles de la phase liquide dans le
réacteur "filaire". Néanmoins, cette amélioration est inférieure a celle espérée.

Les performances du réacteur "filaire" en termes de transfert de maniére liquide/solide sont inférieures
de 60% a celles prédites dans un réacteur industriel a lit fixe alors que les vitesses superficielles sont
identiques. Ces observations peuvent étre expliquées par un mauvais mélange du liquide dans les coins
de la section carrée du réacteur et par un plus grand diametre hydraulique moyen, ce qui implique que
le film autour des particules est plus épais que dans un réacteur a lit fixe et donc, la résistance au
transfert de matiére est plusimportante.

Il faut auss remarquer que I’équation de Ranz ? (Equation IV.5) a é&é développée a partir des
résultats expérimentaux obtenus dans des réacteurs ou le ratio entre le diamétre des particules et celui
du réacteur était beaucoup plus petit que dans le cas des réacteurs pilotes conventionnels a lit fixe. En
effet, a cause des faibles diametres des réacteurs pilotes (environ 19 mm), I’ effet des parois dans ces
réacteurs n'est pas négligeable et le transfert de matiére calculé par I'éguation de Ranz est

probablement surestimé.
IV.1.4.2 Ecoulement diphasique

Le coefficient de transfert de matiere liquide/solide a été déterminé, dans un deuxiéme temps, en
écoulement diphasique qui correspond au régime le plus souvent rencontré lors des tests catalytiques
en hydrotraitement. Les tests ont été effectués dans les configurations A (2.0 < dr < 2.83 mm) et B
(3.15 < dp < 4.0 mm), avec une vitesse superficielle de liquide comprise entre 1.7 mnvs et 52.1 mnv/s
et une vitesse superficielle de gaz entre 8.7 mm/s et 520.8 mnv/s. Les résultats expérimentaux obtenus
dansla configuration A sont présentés danslaFigure 1V-11.
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Figure IV-11 : Coefficients de transfert de matiére liquide/solide en fonction du ratio entre la vitesse
superficielle du gaz et du liquide, dans la configuration A (2.0 < dp< 2.83 mm) et pour différentes vitesses
superficiellesdeliquide: 52.1 mm/s (#), 17.4 mm/s (&), 8.7 mm/s(m) et 1.7 mm/s(*).

L es résultats expérimentalx montrent que, comme attendu, la vitesse superficielle du liquide a un fort
impact sur le transfert de matiére liquide/solide. Quand ce paramétre augmente, la turbulence dans le
film liquide augmente et favorise le renouvellement du film liquide autour des particules. La vitesse de
la phase gaz semble aussi avoir un impact sur le coefficient k s. Quand ce paramétre augmente, le
transfert de matiére liquide/solide est amélioré. Pour vérifier s cette amélioration du transfert de
matiere est une conséguence de l'augmentation des vitesses locaes de liquide lors de I augmentation
du débit de gaz, les coefficients de transfert de matiére liquide/solide sont présentés dans la Figure
IV-12, a vitesses locales de liquide constantes. Les vitesses locales ont été calculées en utilisant les
valeurs du taux de rétention de la phase liquide obtenues lors de I'étude de I'hydrodynamique (cf.
Chapitre I11). Comme le montre la Figure 1V-12, la vitesse locale de la phase liquide ne suffit pas a
expliquer les évolutions du coefficient ks avec la vitesse superficielle du gaz. Pour la vitesse locale de
liquide de 100 mm/s, le coefficient k. s obtenu est identique pour deux vitesses de gaz différentes.
Cependant, a cause de I'erreur de la mesure, il n'est pas tres judicieux de tirer une conclusion précise

basée sur ces données.

170



Chapitre V. ETUDE DESPHENOMENES DE TRANSFERT DE MATIERE

3.0E-04

seau] T

—2.0E-04 -
@ _
E1BE04 -
2 4
S10E04 4 F

5.0E-05 +--—--- ]

T
00E+00 T T T T T T T T T T T T

0 80 160 240 320 400 480 560
Ugs (MmM/s)

Figure IV-12 : Coefficients de transfert de matiére liquide/solide en fonction de la vitesse superficielle du
gaz, dans la configuration A (2.0 < dp < 2.83 mm) et pour différentes vitesses locales de liquide : 100.2
mm/s (=), 36.0 mm/s (&), 18.6 mm/s (m) et 3.5 mm/s (*).

Une possible explication pour I'augmentation du coefficient de transfert de matiére liquide/solide avec
la vitesse superficidle de gaz est le fait que I'augmentation de celle-ci peut induire une diminution de
I'épaisseur moyenne du film de liquide autour des particules et, en méme temps, une augmentation de

larecirculation locale du liquide au passage des bulles de gaz.

Dans la Figure I1V-13 sont présentés les coefficients de transfert de matiére liquide/solide obtenus
expérimentalement dans une configuration ou le réacteur a été rempli avec des particules de B -
naphtol plus grosses que précédemment, dont les diamétres varient entre 3.15 et 4.0 mm

(configuration B).
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Figure 1V-13 : Coefficients de transfert de matiére liquide/solide en fonction du ratio entre la vitesse
superficielle du gaz et du liquide, dansla configuration B (3.15 < dp < 4.0 mm) et pour différentes vitesses
superficiellesdeliquide: 52.1 mm/s (#), 17.4 mm/s (&), 8.7 mm/s(m) et 1.7 mm/s(*).

Dans la configuration B, I'effet des vitesses superficielles de la phase gaz et liquide sur le coefficient

de transfert de matiére liquide/solide est identique a celui observé précédemment dans la configuration
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A (Figure 1V-11). Si on compare a iso conditions opératoires, les résultats obtenus avec les
configurations A et B, on constate que le coefficient k. s est plus élevé dans la configuration ou le
diamétre des particules est plus petit (configuration A) (Figure 1V-14).
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Figure IV-14 : Coefficients de transfert de matiére liquide/solide en fonction de la vitesse superficielle du
gaz, dansla configuration A (4),i.e,2.0<dp<2.83mm et B (&), i.e, 3.15 <dp< 4.0 mm, pour une vitesse
superficielle de liquide de 17.4 mm/s.

Dans la littérature, Saroha (2008) ', Larachi et coll. (2003) [, Speechia et coll. (1978) " et Satterfield
et coll. (1978)  ont observé e méme effet du diamétre des particules sur le coefficient de transfert de
matiére liquide/solide. Speechia et coll. (1978) ! ont expliqué cette amélioration du transfert de
matiere liquide/solide (k.s.as dans leur étude) par l'augmentation de la surface spécifique
liquide/solide. Néanmoins, les auteurs n'ont pas verifié quel était I'effet du diametre sur le coefficient
ks, découplé de I'effet de l'aire interfaciae liquide/solide. L'impact du diamétre des particul es observé
dans cette étude peut étre expliqué par une diminution de I'épaisseur du film de liquide autour des
particules, ce qui diminuerait la résistance au transfert de matiére liquide/solide. Saroha (2008) 1 a
démontré que pour une vitesse de liquide donnée, le ratio entre I'épaisseur du film de liquide et le
diamétre des particules était constant et donc, quand le diamétre des particules diminue, le film devient
plusfin.

La comparaison entre les coefficients de transfert de matiére liquide/solide en écoulement
monophasique liquide (Figure IV-9) et en diphasique (Figure IV-11 et Figure 1V-13) montre que la
résistance au transfert de matiére liquide/solide diminue lors gu'une phase gaz est ajoutée a
I'écoulement (Kys giphasique/ KL s monophasique €Ntre 1.1 et 4.8). Cela peut sSexpliquer par une augmentation des
vitesses locales de la phase liquide et par le fait que les bulles de gaz augmentent la turbulence dans la

phase liquide au passage des bulles.
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Les coefficients de transfert de matiére liquide/solide mesurés dans les deux configurations (A et B)
peuvent étre représentés par la corrélation suivante :
Sh= kisdp _ o,z{ﬂj ReGy5 Equation V.7
Dm €L

L 'expression proposee a été obtenue en minimisant la somme du carré des différences entre les valeurs
expérimentales et celles obtenues a partir de I'Equation IV.7. Dans I'Equation V.7, le nombre de
Reynolds de la phase liquide a été divisé par le taux de rétention de la phase liquide pour intégrer la
vitesse locale du liquide dans la corréation. Les données expérimentales obtenues a la vitesse de
liquide de 1.7 mm/s n'ont pas été prises pour le développement de cette corréation car la variation de
ces valeurs avec la vitesse de gaz et avec le diamétre des particules est dans I'erreur de la mesure du
coefficient de transfert de matiére liquide/solide. La corrélation proposée est basée dans les données
expérimental es obtenues dont la validation sera discutée plus tard dans le paragraphe 1V .3.

Les coefficients de transfert de matiére liquide/solide obtenus expérimentalement et ceux calculés par

I'Equation V.7 sont représentés dans la Figure IV-15.
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FigurelV-15: Comparaison entreles coefficients detransfert de matiére liquide/solide calculés a partir de
I'Equation V.7 et ceux obtenus expérimentalement, dansla configuration A (®), i.e., 2.0 < dp< 2.83 mm et
B(m),i.e,315<dp<4.0mm.

D'aprés la Figure 1V-15 on peut conclure que I'Equation IV.7 représente correctement les résultats
expérimentaux avec un écart moyen de 13 % (moyenne des écarts entre les coefficients ks calculées
par I'Equation V.7 et ceux obtenus expérimentalement).
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" Comparaison entreleréacteur "filaire" et lesréacteursalit fixe pilotes et industriels

Finalement, la performance du réacteur "filaire" en écoulement diphasique, en termes de transfert de
matiere liquide/solide, est comparée a celle d'un réacteur pilote conventionnel alit fixe et a celle d’un
réacteur industriel a lit fixe (Tableau 1V-4). Pour calculer le coefficient de transfert de matiere
liquide/solide dans les réacteurs a lit fixe (pilote et industriel), la corrélation de Lakota et Levec
(1990)® (Equation 1V.8) est appliquée. Selon I'analyse de Larachi et coll. (2003) !, cette corrélation
prédit le coefficient k. s avec le plus faible écart sur toute la base de données de la littérature
concernant les réacteurs fonctionnant en régime ruisselant. De plus, les conditions opératoires
(nombres de Reynolds de la phase liquide) dans lesquelles I'étude de Lakota et Levec (1990) a été
effectuée, intégrent celles de la présente étude. |l faut aussi remarquer que, la corrélation proposée par
les auteurs prend en compte |'effet de la phase gaz sur le transfert de matiére liquide/solide, en utilisant
la vitesse locale du liquide, a la différence d'un grand nombre de corrélations. Pour ces raisons, les
coefficients ks obtenus par I'Equation 1V.8 semble étre adaptés pour comparer les performances, en
termes de transfert de matiere liquide/solide, d'un réacteur a lit fixe opérant en régime ruisselant, au

réacteur "filaire" éudié dans ce travail de thése.

0.495
o Kusde _ 0,487(ﬂj SCL% Equation V.8
Dm EL

Etant donné que I'écoulement gaz/liquide dans le réacteur "filaire" ressemble a I'écoulement a bulles
observe dans les réacteurs a lit fixe, il semble judicieux de comparer aussi |les coefficients k; s obtenus
dans la nouvelle géométrie de réacteur a ceux d'un réacteur alit fixe (pilote et industriel) fonctionnant
dans le régime & bulles. Pour ce calcul, I'équation de Jadhav et Pangarkar (1990) ' (Equation 1V.9) est
appliquée.

Sh= % =0.221Re® SCLy2 Equation IV.9

m
Cette corrélation a été testée par Larachi et coll. (2003) i sur une base de 230 données expérimentales
et est conseillée par les auteurs pour prédire le coefficient ks dans un réacteur en régime a bulles.

La comparaison entre le réacteur pilote conventionnel a lit fixe, le réacteur industriel alit fixe et le
réacteur "filaire" de cette étude, est présentée dans le Tableau IV-4. Le diamétre des particules est fixé
a3.0 mm et le volume de catalyseur 50 cm®. La vitesse volumique horaire (VVH) est supposée égale
a10 h™. La vitesse de la phase gaz est calculée pour deux ratios ugdus 5 et 20, représentatifs des

réactions d'hydrogénation.
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Tableau 1V-4 : Comparaison des coefficients de transfert de matiére liquide/solide, k, s, dans un réacteur

pilote conventionnel a lit fixe, un réacteur industriel et le réacteur "filaire" de cette étude, en écoulement

diphasique.
VVH (h™) 10
V catayseur (CITT) 50
Ugs/ULs 5 20
dp (Mmm) 3.0
Réacteur "filaire" (RF)
U s (Mmm/s) 8.7
k. s(m/s) (Equation 1V.7) 2.8x10° 3.2x10°
Réacteur Pilote Conventionnel a Lit Fixe (RLF-pilote)
U s (mm/s) 0.56
k.s(m/s) (Equation 1V .8) — régime ruisselant 6.4x 10° 6.9x 10°
k. s(m/s) (Equation IV .9) —régime abulles 46x10°
k.s RF (Equation IV.7) / ks RLF-pilote (Equation IV .8) 45 5.7
k.s RF (Equation IV.7) / k s RLF-pilote (Equation IV.9) 6.0 7.1
Réacteur Industriel aLit Fixe (RLF-industriel)
U s (mm/s) 8.7
k.s(m/s) (Equation 1V.8) — régime ruisselant 2.2x10°
k. s(m/s) (Equation IV .9) —régime abulles 1.7 x 10
k.s RF (Equation IV.7) / ks RLF-industriel (Equation IV.8) 1.3 15
k.s RF (Equation IV.7) / k. s RLF-industriel (Equation IV.9) 1.7 2.0

Pour une VVH et un volume de catalyseur donnés, le coefficient de transfert de matiére liquide/solide
dans le réacteur "filaire" est entre 5 et 7 fois supérieur a ceux observés dans un réacteur pilote
conventionnel & lit fixe Cette amélioration du transfert liquide/solide peut étre expliquée par
I"augmentation significative des vitesses de liquide aiso VVH, le mouillage totale (cf. Chapitre I11) et
le fait que toutes les particules sont en contact avec le méme écoulement gaz/liquide contrairement a
un lit fixe ou la distribution du gaz et du liquide n'est pas uniforme (passages préférentiels possible de

I'écoulement liquide et du gaz dans certaines zones du lit).

En comparant les coefficients de transfert de matiére liquide/solide déterminés dans le réacteur
"filaire" a ceux calculés pour le réacteur industriel a lit fixe, on observe que, dans la nouvelle
géométrie de réacteur, le coefficient k; s est entre 30 % et 200 % plus élevé. Dans certaines conditions,

les transferts liquide/solide en présence d'une phase gaz dans le réacteur "filaire" sont potentiellement

175




Chapitre V. ETUDE DESPHENOMENES DE TRANSFERT DE MATIERE

plus performants que dans un réacteur industriel. L'extrapolation directe des résultats présente un

risque de surestimation des performances industrielles.

On note que, dans les réacteurs a lit fixe (pilote et industriel), une incohérence subsiste entre le
coefficient k s calculé par des corrélations ci-dessus pour I'écoulement diphasique et le coefficient ks
caculé par I'équation de Ranz ¥ (Equation 1V.5) pour I'écoulement monophasique liquide. Les
coefficients de transfert de matiére liquide/solide en écoulements monophasiques liquide sont plus
élevés que ceux calculés pour les écoulements diphasiques (ruisselant et a bulles), méme a un ratio
Ucs/ULs élevé. Cette observation est assez surprenante puisque I'gjout d'une phase gaz induit forcément
une accélération des vitesses locales de liquide et doit donc induire une augmentation du transfert de
matiere de matiére liquide/solide, si 1'on suppose que le mouillage par 1a phase liquide reste identique.
Lors des essais effectués avec le réacteur "filaire', l'augmentation du ks entre liquide seul et

I'écoulement gaz/liquide est de 100 & 480 % selon la vitesse superficielle de la phase gaz.
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|V.2. Etude du transfert de matiére global

La définition des parametres d'étude et des outils expérimentaux seront d'abord décrits. Ensuite, la
mise au point et la validation de la méthode de mesure seront commentées. Le paragraphe suivant sera
consacré aux résultats expérimentaux et leur modélisation. Finalement, la performance du réacteur

"filaire", en termes de transfert de matiere global, est comparée a cele des réacteurs pilotes

conventionnels alit fixe.
IV.2.1 Paramétres d'étude et outils expérimentaux

La méthode de mesure retenue pour caractériser le transfert de matiére gaz/liquide est I'absorption
réactive. L'application de cette méthode a des systemes catalytiques triphasiques conduit a la
détermination du coefficient de transfert de matiére global, i.e., combinant le transfert gaz/liquide et
liquide/solide. Le coefficient de transfert de matiére gaz/liquide pourra étre obtenu indirectement a

partir des coefficients de transfert de matiére globaux et liquide/solide.

La réaction chimique choisie pour ces mesures est I'hydrogénation de I'alpha- méthyl styréne (Figure
IV-16) car il s agit d'une réaction tres rapide, simple (pas de compétition entre des réactions parallél es

ou conséeutives) et dont |acinétique est connue. %Y

o o

alpha— méthyl styréne cumene
FigurelV-16 : Schéma dela réaction d'hydrogénation del'alpha- méthyl styréne

L'alpha-méthyl styréne (AMS) utilisé est dilué dans un solvant (n-heptane). Etant donné que
I'nydrogéne est toujours en exces dans tous les essais, |e pourcentage dAMS dans la charge a été fixé
de maniére & avoir une conversion maximale de ce composé a la sortie du réacteur d'environ 50 %.
Pour respecter cette contrainte, le pourcentage dAMS dans la charge a été fixé a 20 % (massique). En
plus, comme cette réaction est trés sensible a I'eau, la charge est séchée au travers d'un lit de tamis
moléculaire (zéolithe A) avant d'étre mise en contact avec le catalyseur.

L es mesures sont réalisées pour des débits volumiques de charge et de gaz entre 0.2 et 25 L/h et 0.5 et
20 L/h, respectivement, ce qui correspond a des vitesses superficidlles de liquide entre 3.5 et
43.4 mm/s et des vitesses superficielles de gaz entre 8.7 et 347 mm/s. La pression opératoire a été
fixée & 10 bars. Les essais seront réalisés a une température entre 30 °C et 100°C, choisie lors de la

mise au point de la méthode, de maniere a avoir une réaction suffisamment rapide et a obtenir une
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énergie d'activation apparente minimale, pour étre en conditions de limitation aux transferts de matiére

externes.

Le catalyseur métallique utilisé est un catalyseur commercial au palladium supporté sur de I'alumine
(y-Al,03) ou des particules métalliques de palladium sont imprégneées. Cette imprégnation est réalisée
sur une couche d'environ 150-200 um du support et le pourcentage de métal est de 0.5 % (m/m) Pd/ y-
Al,O;. Le diamétre des billes de catalyseur varie entre 2 et 4 mm. Aprés tamisage de ces particules,
deux granulométries ont été sélectionnées pour étudier I'impact du diamétre des grains sur le transfert
de matiére global. Dans une des configurations testées, les particules ont un diamétre entre 2.0 et 2.83
mm (configuration A) pendant que, dans l'autre configuration (B), le diamétre des particules varie
entre 2.83 et 3.15 mm.

Le réacteur utilisé dans cette étude ne peut pas étre le méme que celui de I’ étude de | hydrodynamique
car la réaction dhydrogénation de l'alpha-méthyl styréne nécessite des conditions de pression
incompatibles avec |'usage de polyméthacrylate de méthyle, PMMA. Le réacteur utilisé pour I’ étude
du transfert de matiere global est un réacteur a plagues (technologie Ehrfeld), composé de cing
modul es identiques disposés en série. Le schéma d'une partie de la section réactionnelle du réacteur est
présenté dans la Figure IV-17. |l est possible de faire varier la longueur du réacteur en jouant sur le

nombre de modules a utiliser et sur la quantité de catalyseur introduite dans chague module.
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Figure IV-17 : Schéma d'une partie de la section réactionnelle (3 modules) de I'unité utilisée pour les
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mesur es en réaction (unité pilote | FP)

Chaque module de réacteur (Figure IV-18 - a) comprend une plague ou est gravé un canal de section
carré de 4 x 4 mm? disposé horizontalement sous la forme d'un serpentin. C'est dans ce canal que le

catalyseur est déposé (Figure 1V-18 - b). Cette plague est comprise entre deux plagues situées en
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dessous et en-dessus ou sont gravées deux séries de canaux pour la circulation d'un fluide cal oporteur
atempérature control ée.
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Figure 1V-18 : Schéma d'un module de réacteur (a) et photographie de la plaque réactionnelle

d'un moduleremplie avec des billes d'alumine (b).

Avec cette configuration, il est possible d'accéder directement a l'intégralité du canal lors du
chargement du catalyseur et donc, |e risgue de blocage au chargement est nul. Le chargement se fait en
ouvrant le réacteur et en remplissant le cana par le haut ce qui implique qu'il n'est pas possible
d'obtenir un chargement avec le maximum de compacité possible. En effet, lors du déchargement du

canal, des petites longueurs de canal vides ont été observées.

Des prélevements de I'effluent liquide et des mesures de température sont possibles entre chague
module de réacteur. Le réacteur peut fonctionner dans des conditions de pression comprises entre 1 et
30 bars et a des températures comprises entre 20 et 200 °C. Le schéma généra de I'unité est présenté
dansla Figure IV-19. Lacharge liquide et I'hydrogene sont mis en contact via un micro — mélangeur et
il aété verifié, par calcul, que la longueur du tube entre la sortie du micro-mélangeur et I'entrée du
premier module est suffisante pour saturer le liquide en hydrogéne, en supposant un écoulement de

Taylor dans ce tube.
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Figure IV-19 : Schéma du dispositif expérimental utilisé pour les mesures en réaction (unité pilote |FP

Energies Nouvelles)

Pour chaque test, la charge et quatre effluents intermédiaires sont préléves plusieurs fois en différents

point du lit catalytique (a la sortie des modules 2, 3, 4 et 5). Ces effluents correspondent donc a

différents temps de s our dans le réacteur.

IV.2.2 Mise au point et validation de la méthode de mesure

La mise au point et la validation de la méthode de mesure pour la réalisation des tests expérimentatx

en absorption réactive comprennent les étapes suivantes :

Vérification que la réaction seffectue en condition isotherme dans e réacteur ;

Détermination du temps de stabilisation de laréaction catalytique ;

Définition du protocole expérimental ;

V érification de la désactivation du catalyseur ;

Identification de la température minimale pour laquelle la conversion est uniquement
contrélée par les transferts de matiére externes;

Définition de la méthode de calcul du coefficient de transfert global a partir des mesures de
concentrations d'al pha— méthyl styréne et de cumene;

Détermination de la quantité de catalyseur a introduire dans chaque module et de la méthode
dedilution;

Véification de la reproductibilité des résultats expérimentaux et calcul de l'incertitude dans
les coefficients K| a mesurés.
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1V.2.2.1 Profil thermique dansleréacteur

L'isothermicité du réacteur a été vérifiée en suivant la température a l'entrée et a la sortie de chagque
module pendant I'opération du réacteur en réaction. Un exemple des profils de température pendant un
essal en réaction est présenté dans la Figure 1V -20, ou la température visée est 40 °C.
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Figure 1V-20 : Profils de température, pendant un essai en réaction, a I'entrée (W) et a la sortie () de
chaque module. Module 1 rempli avec du support inerte. Module 2 et 5 remplis avec 0.20 m de catalyseur
et module 3 et 4 remplisavec 0.10 m de catalyseur.

Remarque: Leschoix concernant la dilution du catalyseur seront discutés plusloin dans ce chapitre.

D'aprés la Figure 1V-20, un gradient de la température d'environ 3/4 °C apparait a I'entrée du premier
module. Ce gradient correspond au préchauffage insuffisant de la charge, en amont du réacteur. Donc,
pour tous les essais réalisés dans cette étude, le module 1 servira d'échangeur de préchauffe du
mélange charge/H, et serarempli avec des particules de support inerte, dont le diamétre varie entre 2
et 4 mm. Pour les autres modules, I'écart entre les températures a l'entrée et a la sortie d'un module est
compris entre 0.8 et 1.8 °C (module 4) ce qui est acceptable. On peut donc considérer que le réacteur
est isotherme. Cette conclusion est aussi appuyée par des smulations 3D des échanges thermiques au
sein d'un module du réacteur "filaire" utilisé dans la présente étude, réalisés par Schweitzer et coll.
(2010) ™. Les auteurs ont simulé une réaction exothermique en écoulement monophasique liquide. Le
profil de température simulé par les auteurs est présenté dans la Figure IV-21. La différence maximale
de températures calculée était de 1 °C, ce qui confirme que la réaction seffectue en conditions
isothermes.
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Temperature profile of the catalytic channel °C
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Figure 1V-21 : Profil de température dans un module de réacteur obtenu par des simulations 3D dans
I'étude de Schweitzer et coll. (2010) [*2.

1V.2.2.2 Stabilisation delaréaction catalytique

Le deuxiéme point a vérifier concerne le temps de stabilisation de la réaction catalytique. La Figure
IV-22 montre un exemple de I'évolution de la conversion d'alpha méthyl-styréne a la sortie des
modules 2, 3 et 4, pendant un test. Plusieurs prélevements sont effectués ala sortie de chague module.
Le temps qui sépare chagque prélévement est équivalent au temps de séjour de la phase liquide dans

toute lalongueur du réacteur.
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Figure 1V-22 : Evolution de la conversion d'alpha- méthyl styréne (AM S) dans le module 2 (#), 3 (™) et 4
(&) en fonction du temps d'opération. Lesrésultats présentés correspondent a un essai réalista 40 °C et a
une vitesse de liquide et de gaz de 7.7 mm/s et 33.8 mm/s, respectivement. Le module 1 et la moitié de la

longueur desmodules 2, 3, 4 et 5 sont remplis avec des particules de support inerte.

A partir d'un temps d'opération équivalent & deux fois le temps de s&our dans le réacteur (2°™ point),
la conversion d'apha- méthyl styréne devient constante. Dans la suite de I'étude, les prélévements

seront réalisés apres un délai correspondant a deux fois le temps de s§our.
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1V.2.2.3 Protocole expérimental

Aprés le chargement du catalyseur et du support dans tous les modules et les tests d'étanchéité, la
réduction du catalyseur est réalisée sous hydrogéne a 150 °C, ala pression atmosphérique et a un débit
d’ hydrogene de 1 NL/hQcaayseur- ENsite, avant de commencer un test, le réacteur est mis sous pression
d'hydrogene (10 bar) et & la température du test. Une fois que le réacteur est dans les conditions de
pression et de température souhaitées, le test peut commencer. Les prélévements des effluents liquides
inter-réacteurs et de la charge sont effectués quand la durée du test est égale a deux temps de sg§our
dans le réacteur. Ces échantillons liquides sont analysés par chromatographie gazeuse le plus
rapidement possible. A lafin du test, la charge liquide est arrétée et un débit d'hydrogéne (d'environ
50 NL/h) est mis en circulation dans |e réacteur.

1V.2.2.4 Désactivation du catalyseur

Pour chaque test, le Turnover Number (TON) est calculé pour surveiller la désactivation du catalyseur.
Le TON représente une mesure de l'utilisation du catalyseur. Il est défini comme le ratio entre le
nombre de moles d'alpha — méthyl styréne convertis a la sortie du réacteur et le nombre de moles de
métal dans la masse totale de catalyseur. Lors des premiers essais, il a été vérifié qu'a partir dune
valeur de TON denviron 20000, la conversion diminuait d'environ 10 %. Cette valeur a été définie
comme référence dans les essais expérimentaux de cette étude. Si, a la fin d'un test, le TON est
inférieur ala valeur de référence, le test suivant est lancé, sihon un nouveau chargement de catalyseur
fraisest réalise.

IV.2.2.5 Energied’ activation et régime de fonctionnement du réacteur

Lacinétique de laréaction et les transferts de matiére externes sont par essence couplés. Si lacinétique
de réaction est beaucoup plus rapide que les transferts de matiére externes les éguations permettant de
déduire le coefficient K a a partir des mesures de concentration peuvent se smplifier (voir 8 IV.2.2.6).
Une méthode pour évaluer |'importance relative entre la cinétique et les transferts de matiére externes
consiste a réaliser la méme expérience a différente températures et a calculer I'énergie d'activation
apparente (E,pp). Le calcul de ce parametre entre deux températures différentes est réalisé en supposant
que la dépendance de |a vitesse apparente de consommation de I'alpha — méthyl styrene (r,pp) avec la
température est décrite par une loi de Arrhenius (Equation 1V.10).

1
In[nﬂJ:_@(i_iJ Equation 1V.10
R\T, T,

Si la cinétique est trés rapide par rapport aux transferts, I'énergie d'activation apparente sera faible
mais non nulle en particulier a cause de la dépendance en température de la dissolution et de la
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diffusion moléculaire de I'hydrogéne dans le liquide. L'énergie d'activation associée a ces deux
phénomeénes est évaluée en supposant que les variations de la diffusion moléculaire et de la
concentration d'hydrogéne dissous dans le liquide avec la température sont aussi représentées par une
loi d'Arrhenius. La diffusion moléculaire est calculée avec I’ équation de Wilke et Chang (1955)? et la
concentration d'hydrogéne dissous dans le liquide est déterminée & I'aide de I'Equation 1V.25. Pour des
températures entre 30 et 100 °C, I'énergie d'activation nécessaire a la dissolution et a la diffusion de
I'nydrogéne dans le liquide varie entre 7 et 8 kJ/mol. Si I'énergie apparente d'activation est plus élevée
que cette valeur mais inférieur a I'énergie d'activation apparente qui correspond & la réaction et au
transfert de matiére interne, le test a été réalisé dans un régime intermédiaire ou la cinétique de la
réaction ne peut pas étre découplée des transferts de matiére externe.

L'énergie d'activation apparente a été mesurée dans des conditions les plus favorables au transfert de
matiere global, dans les configurations A (2.0 mm < dp < 2.83 mm) et B (2.83 mm < dr < 3.15 mm) et
pour les deux chargements de catalyseur (cf. Tableau 1V-7 pour leur définition). Les graphiques
d’ Arrhenius, ou la vitesse de réaction est représentée en fonction de I'inverse de la température, sont

présentés dans I’ Annexe C-3.

Dans le Tableau 1V-5 sont résumés les principaux résultats de I'étude sur I'énergie d'activation dans la

configuration B.

Tableau IV-5 : Energie d'activation apparente de la réaction, dans la configuration B

(2.83 mm < dp < 3.15 mm) avec les deux char gements.

Chargement 1 Chargement 2
ULs (MMVYS) | Ugd/Ups
(Lmz=Lms=Lma=Lms=0.1 m) (Lmz=Lys=0.2 m et Ly3=Ly4=0.1 m)

35 20 Eapp~ 8 kImol aT >40°C -
8.7 20 - Eapp~ 8 kJmol aT >40°C

5 - Eap~ 15 kJmol aT entre 40 °C et 90 °C
17.4 10 - Eapp~ 17 kJ/mol aT entre 40 °C et 90 °C

18 - Eap~ 25 kJ/mol aT entre 40 °C et 100 °C
434 0.5 Eap~ 8 kdJmol &T > 60 °C -

25 - Eap~ 17 kJ/mol aT entre 40 °C et 60 °C

Pour la configuration B (2.83 mm < dr < 3.15 mm), selon les conditions opératoires et le type de
chargement, le réacteur fonctionne en régime de transfert de matiere (Eqp ~ 8 KJmol) ou en régime
intermédiaire, controlé par la réaction chimique et par les transferts de matiére externes. Le régime
intermédiaire est observé pour les écoulements gaz/liquide les plus rapides. En effet dans ce cas les
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transferts de matiére externes étant accélérés, la cinétique n'est plus "infiniment" rapide devant les

transferts de matiére externes.

La méme étude a été réalisée dans la configuration A (2.0 mm < dp < 2.83 mm). Les valeurs d'énergie
d'activation apparente calcul ées pour cette configuration sont présentées dans le Tableau 1V-6.

Tableau I V-6 : Energie d'activation apparente de la réaction, dans la configuration A (2.0 mm < dp < 2.83

mm) avec les deux chargements.

Chargement 2
ULs (MmY/s) Uss/ULs
(LM2=LM5:0.2 m et LM3:LM4:0.1 m)
~8kJmol aT >80 °C
35 10 i i
Eapentre 13 et 15 kIJmol aT entre 40 °C et 80 °C
~8kJmol aT >80 °C
8.7 20 i
Eapp entre 12 et 20 kJmol aT entre 40 °C et 80 °C

D'apres les résultats présentés dans e tableau précédent, on conclut gue le réacteur fonctionne souvent
en régime intermédiaire et qu'il faut travailler a une température supérieure ou égale a 80 °C et a des
vitesses de liquide inférieures ou égales a 8.7 mm/s pour que I'opération du réacteur soit contrélée par

les phénomenes de transfert de matiére externes.
1V.2.2.6 Méthode de calcul du coefficient K a

Ce paragraphe résume la méthode de calcul et les équations utilisées pour le calcul du coefficient de
transfert de matiére global, K a a partir des concentrations du liquide en apha — méthyl styréne et en

cumene.

En supposant un écoulement piston parfait, en régime stationnaire et avec des limitations aux
transferts de matiére gaz/liquide et liquide/solide, les bilans de matiére sur |I’hydrogéene, I'apha —
méthyl styréne et le cuméne dans la phase liquide sécrivent comme suit :

L
0=-u, angz +k al(c,,-Ck,)-kas(Ch, -CS,) Equation V.11
L
O=-u, WCous _ K sas (C,:2 —C,fz) Equation 1V.12
dC¢ = quati
0=-u, aczum 4 kLSaLS(CII-_|2 —C.fz) Equation 1V.13

Dans les équations précédentes, C et CSreprésentent les concentrations du composé i dans la phase

liquide et a la surface du solide, respectivement ; ka est le coefficient de transfert de matiere
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gaz/liquide, C,,,est laconcentration de I’ hydrogéne ala saturation, et z est la cordonnée selon I’ axe du

réacteur.

Dans I’ étude de I” hydrodynamique réalisée avec un écoulement diphasique (cf. Chapitre I11), il a été
vérifié que I’ écoulement est piston dans toute la gamme de conditions opératoires testées de sorte que
le terme associé ala dispersion axiae est négligé dans les bilans ci-dessus.

Pour résoudre I’ Equation V.11, il faut connaitre I'expression de la concentration de I'hydrogéne a la
surface du solide,C,, en fonction de la concentration de ce composé dans le liquide,C;,. Cette

expression est obtenue a partir du bilan de matiére de I hydrogene dans le film de liquide situé autour
des particules en régime stationnaire (Equation 1V.14) ol on suppose que une cinétique de grain

d'ordre 1 sur I'hydrogene et O sur |'alpha— méthyl styréne.
ksa,s(Ch, —CS,)=kCS, Equation 1V.14

L’ Equation IV.11, I’Equation 1V.12 et I'Equation V.13 peuvent s intégrer en supposant qu'a |’ entrée
de la zone catalytique le liquide est saturé en hydrogéne et on obtient les équations suivantes pour
exprimer la concentration des trois composés en fonction de lalongueur du lit catalytique :

k'+k, .a - k'+k, .a k+kas

(k'+k .a)

. k' k.a k'k a k .a T .

C,.(z)=C -C,,| —— 7+ ! 1-— |1-e s Equation 1V.16
AMS( ) AMS,0 H2 [ULS kl+k| a (k‘+k| 'a)Z [ k|+kl aj{ J] q

(k'+k .a)
. | k' k.a k'k a k .a BT .
Cuy(z)=C,, | ——— .7+ ! 1-— |1-e s i

cn (2)=Ci, {ULS Ktk a™ " (k+k -a)z [ K+k aj[ J] Equation 1V.17

k.a k .a kha), kk, .a
CH2(2)=CL2{ b +(1 D j-e s ]enposent k=—5=5 Equation V.15

La dépendance de la concentration avec la longueur, dans I’Equation 1V.16 et I'Equation 1V.17,
comporte un terme linéaire et un terme exponentiel décroissant. Ce dernier terme correspond a la
consommation de I'hydrogéne au début du lit actif. En effet, comme on a supposé que le liquide est
saturé en hydrogéne a |’ entrée du réacteur, la consommation d’ hydrogéne sera assez rapide au début
du lit actif jusqu'a que I'équilibre entre la vitesse de consommation (réaction) et d'alimentation
(transfert de matiére) soit atteint. Pendant cette longueur de catalyseur, la vitesse de formation de
cumene et de consommation de I'alpha — méthyl styréne est plus élevée que celle dans I’ équilibre.
Néanmoins, le terme exponentiel est deux a trois ordres de grandeur inférieur au terme linéaire, de
sorte qu'il peut étre négligé. Celarevient a dire que I'équilibre consommation /alimentation est atteint
en une longueur trés courte. Les concentrations d' a pha— méthyl styréne et de cumene dans le liquide
peuvent alors étre exprimées par I’ Equation 1V.18 et par I'Equation V.19, respectivement.
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. k' k.a .

Cans(Z2)=Cpuso —Ch2l ———.2 i
aws(2)=Causo HZ(ULS k+k a j Equation 1V.18
. [ k' k.a 3

C z)=C,,. Z i
cum (2)=Chyy [ULS k+k a ] Equation 1V.19

S o Kk <& .
En remplagant, dans les équations précédentes, la constante k' par%, on obtient les
T Kisqs

expressions suivantes pour la concentration d’apha — méthyl styréne et de cumene dans le liquide,

respectivement :

C, 1
C.us(2)=C -tz Vi . .
aws(2) AMS,0 u, 1 B 1 +1 Equation 1V.20
ka ksas Kk
C, 1
C 7)= H2 . Z z .
CUM( ) u. 1 1 +1 Equation 1V.21

klaJr ksas Kk
Le dénominateur des équations présentées représente la somme des résistances aux transferts de
matiere externes et a la réaction chimique. On peut aors, regrouper les deux termes qui concernent le
transfert de matiére pour introduire le coefficient de transfert de matiére global qui est égale a la

somme des résistances au transfert de matiére gaz/liquide et liquide/solide (Equation 1V .22)

1 _ 1, 1
K|_a k|_a kLsaLS

Equation 1V.22

Alors, les concentrations d'alpha — méthyl styréne et de cuméne dans la phase liquide peuvent sécrire

comme suit :
C, 1
Caus(2)=Cpyso ——P2———.27 <
ws(2)=Chuso u, 1 +} Equation V.23
K.a
C, 1
C z)=—Hz—— 7 .
cums(2) u, 1 .1 Equation 1V.24
S 7_'_*
K.a

En connaissant les valeurs de conversion de I'alpha — méthyl styrene, AMS, a la sortie de chaque
module, on peut tracer une droite dont I’ ordonnée dans l'origine est égale a la concentration dAMS
dans la charge et ou la pente dépend de |a vitesse de laréaction et du coefficient de transfert de matiere
global (cf. Equation 1V.23).

L a concentration de I'hydrogéne a la saturation, C;,, est déterminée a partir de I’ Equation IV.25, qui a

été obtenue en multipliant I’expression de Herskowitz et coll. (1978) ** par un facteur de 1.3. Ce

facteur est nécessaire pour prendre en compte la plus grande solubilité de I’ hydrogéne dans I’ alpha —
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méthyl styréne dilué en heptane (20% massique) et a été déduit des résultats de simulations des
équilibres a différentes pressions et températures, en utilisant le logiciel PROII.

C,,,(mol.m™)=1.3(0.0145.T (K ) —1.6985)P(bar) Equation V.25

Comme vu précédemment, une partie des expériences est réaisée en régime de transfert, et une autre
dans le régime intermédiaire. En régime de transfert, la réaction est tres rapide et donc, la constante
cinétique k sera beaucoup plus édevé que le coefficient K a. L'Equation V.23 peut alors, se smplifier
encore plus (Equation 1V.26). Dans ces conditions, la détermination du coefficient K a & partir de la
conversion dAMS est immédiate et ne nécessite pas de connaitre la cinétique de la réaction.

C,.K.,a S

CAMS(Z) = CAMS,O - u
L

Equation 1V.26

S

En régime intermédiaire, pour calculer le coefficient de transfert global, il est nécessaire d'évaluer la
constante cinétique k. Cette constante correspond a la cinétique de grain et est déterminée a partir de la
loi de la cinétique intrinseque corrigée du facteur d'efficacité du catalyseur, 7.

Laloi cinétique de Meille et coll. (2002) ™ a été retenue car elle a été obtenue avec un catalyseur de
palladium sur alumine (1 % massique de Pd) avec une dispersion du méta identique a celle du
catalyseur utilisé dans cette étude (c.a. 35 %). Comme le métal utilisé et la dispersion sont identiques,
le diamétre moyen des particules de paladium doit étre identique et, en conséguence, l'activité
intrinseque du catalyseur ne doit pas étre tres différente de celle obtenue avec le catalyseur de ce
travail. Selon cette étude, la réaction cinétique est d ordre 0.73 par rapport a I’ hydrogene et d’ ordre
zéro sur I'alpha— méthyl styréne et le cuméne.

S
a.(mol.s™.gny) =k, exp[—i KuCh

j 2 Equation V.27
RT (1+JKHC,§’2] g
Dans I’Equation 1V.27, k, est le facteur pré-exponentiel d Arrhenius (8.5 x 10° mol.s*.gsg "), Ea est
I’ énergie d’ activation de la réaction (38.7 kd.mol™) et K, est la constant d’ adsorption de I hydrogéne &
I’ équilibre (1.4 x 102 m*.mol™).

Pour simplifier I'intégration des équations des bilans de matiére sur la phase liquide, I’ordre de la
réaction sur I'hydrogéne a éé admise comme étant égale & 1 en supprimant le terme en C3, au

dénominateur. Cette simplification a été validée a posteriori car son effet sur la valeur du coefficient
de transfert global est faible.

En effectuant ces hypothéses et simplifications, la constante k dans le terme de consommation

d’ hydrogéne du bilan dans le film de liquide (Equation 1V.14) s exprime par |’ équation suivante :
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E .
K = 17Kt rinseque = 17-(%0Pd). 05 K, exp(— R_"i‘_ j.KH Equation 1V.28

Dans I’ Equation 1V.28,  est le facteur d efficacité du grain, %Pd est le pourcentage massique de
palladium dans le volume totale de la particule et pp est ladensité de la particule.

Le facteur d’ efficacité du grain de catalyseur, ), est calculé au moyen du module de Thiele, ¢, et de
I'Equation 1V.29 et Equation IV.30. Comme la réaction est d'ordre 1, le module de Thiele est d'ordre 0
sur la concentrationC 3, . Strictement parlant, cette équation est valable pour une imprégnation a coaur
du catalyseur. En I’appliquant a notre catalyseur en croute, nous supposons que le catalyseur est
imprégné totalement avec la méme densité de palladium que celle dans la cro(te du catalyseur. 1l a éé
vérifié, apartir des valeurs du facteur d' efficacité, que le volume actif du grain était effectivement trés
inférieur au volume de la cro(te.

1 1 1 . _
U—E(m—gj Equation 1V.29

E
ko expl — =2 |K; %Pd.
o 0 p[ RT] H 70 pp

=" Dot

Equation IV.30

1V.2.2.7 Masse de catalyseur et dilution

Des essais préliminaires a la température minimale des tests a réaliser (40°C) ont montré que la
conversion maximale était obtenue avec moins de trois modules entiérement chargés de catalyseur et
en moins de quatre modules a moitié remplis de catalyseur. Donc, afin de travailler & conversion
modéreée, il est nécessaire diluer plusle catalyseur.

Ladilution du catalyseur peut étre effectuée par deux méthodes différentes: 1) en alternant, sur toute
la longueur du réacteur, une bille de catalyseur avec une ou plusieurs billes de support inerte ; 2) en
diluant par secteurs, c'est-a-dire en remplissant le module d'un segment de particules inertes suivi par
un segment avec des billes de catalyseur. Afin de choisir la meilleure option de dilution pour le calcul
du coefficient de transfert de matiere global, une simulation des deux cas a été effectuée a partir de la
résolution des hilans de matiere de chaque composé dans la phase liquide (cf. 8§ I1V.2.2.5) ou le
transfert de matiere est constant tout au long du réacteur alors que l'activité catalytique est une

fonction dépendant uniquement de la position dans e réacteur.

Les profils de concentration de I'hydrogéne et du cuméne obtenus pour un lit non-dilué et pour les

deux lits dilués de maniére différente sont présentés dans la Figure 1V-23 pour un cas ou le diamétre
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des particules est 3 mm, la vitesse superficielle de liquide est 9 mm/s, la température est égale a 40°C
et le coefficient de transfert de matiére est égal 20.20 s™.
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S 20 A 1002 3 20 A - 400 2
E +80 3 E <
v 15 £ v 15 - - 300 5
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Figure 1V-23 : Représentation des profils de concentration d'hydrogene (lignes continues) et de cumeéene
(lignes pointillées) dans un réacteur sans dilution (lignes rouges) et avec dilution (lignes bleues). a :

dilution d'une bille de catalyseur sur deux billes, b ; dilution par secteurs.

Dans le cas ou la dilution est réalisée en aternant une bille de catalyseur avec une bille de support
(Figure IV-23 — @), la concentration d' hydrogéne dans le liquide augmente et diminue selon |e passage
de I’écoulement sur une particule de support (transfert de matiére) ou sur une bille de catalyseur
(transfert de matiére et réaction). La concentration de cumene augmente contindment le long du
réacteur de maniére non linéaire et avec une pente moyenne inférieure a celle du cas non dilué. Dans
ce type de dilution, les facteurs en exponentiels des Equation 1V.15 & Equation 1V.17 ne sont plus
négligeables. Par conséquence, si I'Equation V.24 est utilisée pour le calcul du coefficient K a, les
valeurs obtenues sont sous-estimées d'environ 10%. La méthode de dilution d'une bille sur deux

implique I'utilisation d'un modéle complexe pour déterminer le coefficient K, a.

Quand ladilution est réalisée par secteurs (Figure 1V-23— b), lorsgue I’ écoulement traverse un segment
de particules de support, la phase liquide se recharge complétement en hydrogéne (C,ﬁ , = C*H ,) sans
I'évolution de la concentration de cumeéne. Dans le segment avec du catalyseur, lateneur en hydrogene

diminue a la valeur stationnaire et la concentration en cumeéne augmente linéairement avec la méme

pente que dans le cas non dilué. Il est donc possible d'appliquer I'Equation IV .24.

Pour étrele plusreprésentatif possible d’un réacteur sansdilution, en utilisant un modéele plus
simple possible (Equation 1V.23 et Equation 1V.24), le catalyseur sera dilué par secteurs. En
supprimant les longueurs inertes, on peut alors reconstruire un profil de concentration en fonction dela
longueur de catalyseur (Figure 1V-24). En outre, avec cette méthode de dilution et en utilisant des
segments de longueur différente entre modules, il est possible saffranchir de I'impact de la partie
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initiale des profils de concentration ou on observe une consommation initiale rapide de I'hydrogéne

jusgu’ aque I’ équilibre soit atteint.

Dans la Figure 1V-24 est représenté le profil générique de concentration du cuméne dans un cas ou la
longueur du catalyseur est identique dans tous les modules.

A

Ccum C

»
»

L. L Ls

Figure 1V-24: Profil de concentration en cuméne aprés suppression des longueurs inertes. La figure
représentele casou la partietransitoire n'est pasnégligée (L,=2.L,et L3=3.L,).

Si on utilise la méme longueur de catalyseur dans tous les modules, quand on applique I'Equation
V.24 entre I'entrée et la sortie du réacteur (ligne rose dans la Figure 1V -24), on fait I'hypothese que la
partie transitoire du profil de concentration au début de chague segment de catalyseur est négligeable
(Equation 1V.31). Ainsi, on peut écrire::

" c,-C, C,-C, C . |l=2l .
Flux transfert matieree« —2—2=—-"2_"1="1 <K a ou {2 ! Equation 1V.31
=y -1, L l, =3l
Cependant, une meilleure estimation du coefficient K a est donnée par la pente de la droite apres cette
partie transitoire, ce qui correspond aux droites entre C'y et C;, C'; et C, et C', et C; dans la Figure

IV-24.

Le profil de concentration en cumene dans un cas ou trois longueurs différentes sont utilisées est
présenté dans laFigure IV-25 —a.

A 4
Ceum ACcum

(C+Cy

(CCy)

v

a ,'_l |'_2 ,'_3 b (L-Ly)  (LsLy) AL

Figure 1V-25 : Représentation graphique du profil de concentration en cuméne en fonction de la longueur

delit catalytique (a) et du gradient de concentrations dans chaque module (b). Ly #L,# L3
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Si on réalise les mesures avec des segments de longueur de catalyseur différentes, |a différence entre
les gradients de concentration de chague segment catalytique est bien proportionnelle au coefficient
K a (Equation 1V.32), qui peut ére calculé de maniére plus précise indépendamment que la partie
transitoire soit négligeable ou non.

B A 8 oY RS Y IR S R

|3_|2 |3_|2

Pour saffranchir de la partie transitoire des profils de concentration, on a utilisé dans les deux
premiers modules des segments de catalyseur de longueur identique mais différente de celle des deux
autres modules. Les deux longueurs de catalyseur sont cal cul ées de maniere a respecter deux criteres :
1. la consommation d hydrogene doit étre, a la sortie du réacteur, inférieure a 50 % de
I"hydrogene molaire totale disponible a I'entrée du module 1, pour ne pas modifier
I” hydrodynamique au long du réacteur ;
2. le pourcentage d'apha- méthyl styréne et de cumene dans les effluents liquides doit étre

toujours supérieur a 0.5 % (m/m) pour garantir la quaité de I'analyse.

Le calcul des longueurs de catalyseur est réadisé en supposant que l'opération du réacteur est
uniquement contrélée par les transferts de matiere externes (réaction infiniment rapide) et donc,
I'Equation V.26 est appliquée. Les deux longueurs ont été calculées de maniére a pouvoir réaiser,

avec un méme chargement, la plus grande guantité possible de conditions opératoires.

D’ aprés ces calculs, e respect des critéres définis impose de réaliser deux chargements différents selon
le ratio ugduLs. Quand ce ratio est égal ou inférieur a 1, on est obligé a utiliser la méme longueur de
catalyseur dans tous les modules et donc, la quantité de catalyseur aintroduire est de 0.1 m par module
(Tableau IV-7). Cette longueur correspond a une consommation d environ 50 % de I’ hydrogene
disponible a I’ entrée du réacteur. Pour faciliter la lecture et compréhension des résultats, dans la suite
de cette étude, ce chargement sera cité comme "chargement 1".

Pour des ratios ugdu.s supérieurs a 1, la condition opératoire dimensionnante est celle ou le débit de
liquide est le plus élevé car le pourcentage de cumeéne a la sortie du module 2 (ou la conversion est
plus faible) est trés faible et doit étre supérieur ou égal a 0.5 % (m/m). Pour ces ratios, 0.2 m de la
longueur du module 2 et du module 5 seront remplis avec du catalyseur. Les deux autres modules, 3 et
4, auront 0.1 m de longueur remplie avec des billes de catalyseur (Tableau 1V-7). Dans la suite de cette

étude, ce chargement est cité comme "chargement 2".
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Tableau V-7 : Résumé des longueurs des segments de catalyseur dansles deux chargements du réacteur

Module 2 3 4 5

Chargement 1 (Ugdu s< 1)

Longueur du segment de catalyseur (m) 0.1 0.1 0.1 0.1

Chargement 2 (ugdu s> 1)

Longueur du segment de catalyseur (m) 0.2 0.1 0.1 0.2

Finalement, pour vérifier I'impact de la partie transitoire des profils de concentration sur la
détermination du coefficient K| a, les résultats issus du chargement 2 ont été utilisés pour, dans un
premier temps, calculer le coefficient K a en négligeant cette partie transitoire et sans faire cette
hypothése. En comparant les coefficients K, a obtenus avec les deux méthodes, présentés dans la
Figure 1V-26, on congtate que la différence entre les valeurs et faible et est dans I'incertitude de la
mesure (cf. § 1V.2.2.8). Par conséquent, dans la suite de cette étude, le coefficient K a sera calculé en
négligeant la partie transitoire des profils de concentration et en utilisant I'Equation 1V.26 si
I'opération du réacteur est contrdlée par lestransferts de matiére externe et I'Equation 1V.23 si
leréacteur est dansun régime intermédiaire.

KLa (équation IV.31)

0.00 i T T

000 010 020 030 0.40
KLa (équation 1V.32)

Figure IV-26 : Coefficients de transfert de matiére global, K a, calculés par I'Equation |V.31 et par

I'Equation 1V.32. Conditionsopératoires: d, entre2.83 et 3.15mm ; T=40°C; P=10bars; u=35
et 8.7 mm/set ugfu, sentres et 20.

IV.2.2.8 Reproductibilité desrésultats expérimentaux et calcul d'incertituderelative

L'incertitude relative associée au coefficient de transfert de matiere globa a été déterminée en
appliquant la théorie de la propagation des erreurs aux expressions impliquées dans le calcul du
coefficient K a. L'incertitude expérimentale associée a la mesure de la longueur de catalyseur est

supposée égale a un rayon des particules et I'incertitude dans I'analyse des effluents liquides est égale a
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2 % du pourcentage mesuré d'alpha — méthyl styréne et 0.4 % du pourcentage mesuré de cumene.
L'erreur sur le coefficient K a calculée en négligeant |a partie transitoire des profils de concentration
est estimée a environ 22 % alors que, pour les coefficients calculés a partir de la différence entre les
gradients de concentration de chaque segment catal ytique (partie transitoire pas négligée), l'incertitude
est estimée a45 %. Cette incertitude beaucoup plus élevée est due au calcul du coefficient K a a partir
de la soustraction de plusieurs données obtenues expérimental ement.

La reproductibilité des résultats expérimentaux a été confirmée en répétant deux fois cing conditions
opératoires différentes (Tableau I1V-8).

Tableau V-8 : Différence entre les coefficients K a obtenus en deux essais a plusieurs conditions
opératoires, dansla configuration B (2.83 < dp < 3.15 mm).

Condition opératoire Différence entre les coefficients K, a calculés
U.s (mm/s) Ugs/ULs pour deux essais identiques

5 10%

35 10 11%
20 10 %
10 5%

8.7
20 11%

La différence entre les coefficients de transfert de matiére globaux obtenus dans les deux essais est
toujours inférieure a l'incertitude dans le calcul de ce coefficient, ce qui indique que les mesures
expérimentales sont reproductibles.

IV.2.2.9 Miseen régime

L es coefficients de transfert de matiére globaux obtenus dans la configuration B (2.83 < dp< 3.15 mm)
dans des conditions opératoires ou |'opération du réacteur est contrélée uniquement par les transferts
de matiére externes, sont présentés dans la Figure 1V-27. Dans la mgjorité des conditions opérataires,
les coefficients de transfert de matiere globaux sont légérement inférieurs dans les deux premiers
modules actifs mais |'écart reste dans |'erreur de lamesure. Ces observations semblent indiquer qu'il y
a une mise en régime jusqu'au module 4. Par conséquence, les valeurs du coefficient K a supposés
représentatifs du transfert de matiere global, a chague condition opératoire, sont ceux qui ont été

déterminés dans les deux derniers modules.
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Figure 1V-27 : Coefficients de transfert de matiére globaux, K_a, obtenus dans la configuration B
(2.83 < dp < 3.15 mm) en fonction de la longueur de lit actif. Conditions opératoires: a - u.s = 3.5 mm/s et
UgdULs=5 (&), 10 (A) et 20 (A); b-u s=87mm/set ugfu, s=1(m),10 (m) et 20 (m).

IV.2.2.10 Synthése des méthodes de calcul pour la détermination du coefficient K a

Dans le Tableau 1V-9 sont résumés les principaux paramétres mis au point pour la réalisation des
mesures du coefficient de transfert de matiére global, K a.

Tableau V-9 : Résumé des conditions opératoires mises au point pour la déter mination du coefficient K, a

Chargement 1 (Ly,=Lus=Lms=Lms=0.1m) et Configuration B (d, entre 2.83 et 3.15 mm)

U s (mm/s) 35 434
Ugs/ULs <20 0.5
Température des tests (°C) 40 60
Régime Contrdlé par les transferts externes
Calcul du coefficient K a Equation IV .26
Chargement 2 (Lm2=Lms=0.2 &t Lnus=Lnms=0.1m) et Configuration B (d, entre 2.83 et 3.15 mm)
U s (mm/s) <87 entre 8.7 et 43.4
Température destests (°C) 40 20
Régime Contrélé par lestransferts externes Intermédiaire
Calcul du coefficient K, a Equation 1V.26 Equation 1V.23
Chargement 2 (Lyo=Lms=0.2 et Lys=Lms=0.1m) et Configuration A (d, entre 2.0 et 2.83 mm)
U s (mm/s) <87 entre 8.7 et 43.4
Température destests (°C) 80 90
Régime Controélé par lestransferts externes Intermédiaire
Calcul du coefficient K a Equation IV .26 Equation IV.23
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IV.2.3 Résultats expérimentaux et modélisation

La Figure IV-28 résume les coefficients de transfert de matiére globaux obtenus dans la configuration
B (2.83 < dp< 3.15 mm), pour toute la gamme de conditions opératoires testées.

0.40

0.30 +

Kia c;s'l)
o
o
r—;—l—i

0.10: fffff SR '

000 ———————T———T—

0 5 10 15 20 25
Ugs/ULs

Figure 1V-28 : Coefficients de transfert de matiére global, K_a, en fonction du ratio ugdu,s, dans la
configuration B (d, entre 2.83 et 3.15 mm), pour différentes vitesses superficielles de liquide : 3.5 mm/s
(#), 8.7mm/s(m), 17.4 mm/s (4) et 43.4 mm/s (®).

Les valeurs mesurées du coefficient de transfert de matiére global sont, dans toutes les conditions
opératoires, trés éevés, entre 0.10 et 0.36 s'. Les résistances aux transferts de matiére externes
gaz/liquide et liquide/solide sont donc tres faibles dans un réacteur de type "filaire".

D’une maniere générale, une augmentation du coefficient K, a est observée quand la vitesse
superficielle du liquide augmente, ce qui est en accord avec les études de la littérature. ***® Quand la
vitesse de liquide est plus élevée, l'intensité turbulence dans I'écoulement liquide est plus élevée, ce
gui conduit a une amélioration du transfert de I'hnydrogene de la phase gaz vers le liquide et
simultanément, de la phase liquide vers la surface du solide. L'effet de la vitesse de la phase gaz reste
faible et dans I’erreur de la mesure sauf pour une vitesse superficielle de liquide de 8.7 mm/s ou,
guand le ratio ugu s passe de 1 a 20, le coefficient K a double (Figure 1V-29). L'augmentation du
débit gaz doit entrainer une accélération des vitesses de liquide et une réduction de |'épaisseur de la

veine liquide, ce qui est favorable au transfert de matiére.

L'impact du diamétre des particules sur le transfert de matiére est mis en évidence dans la Figure
IV-29. Le diamétre moyen des particules dans chaque configuration a été calculé a partir des analyses
granulométriques laser sur un échantillon d'environ 300 particules pour chague configuration et est
égal a2.5 et 3.0 mm pour les configurations A et B, respectivement.
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Figure 1V-29: Coefficients de transfert de matiere global en fonction du ratio ugdu,s, dans la
configuration A - d, entre 2.0 et 2.83 mm (symboles vides) et B - d, entre 2.83 et 3.15 mm (symboles

pleins), pour différentesvitesses superficiellesdeliquide: 3.5 mm/s (¢ et¢), 8.7 mm/s (m etD).

L'impact du diamétre des particules apparait faible. Les écarts observés éant du méme ordre de

grandeur de l'incertitude, il est difficile detirer des conclusions sur les tendances qui apparai ssent.
IV.2.3.1 Modélisation

Les valeurs des coefficients de transfert de matiere global peuvent sexprimer en fonction des vitesses,
des propriétés physico-chimiques de chague phase fluide et du diamétre des particules en utilisant une
loi reliant le nombre de Sherwood et les nombres de Reynolds des phases gaz et liquide :

2 3 3
sh=Keade _ 21Re5{3 ReG/25 Equation V.33
m
Le coefficient de diffusion moléculaire de I’ hydrogéne utilisé pour le calcul du nombre de Sherwood a
été déterminé par |'équation de Wilke et Chang (1955) . Sur la Figure IV-30 est représenté le
diagramme de parité entre les coefficients de transfert de matiére globaux expérimentaux et ceux
calculés par I'Equation 1V.33.
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Figure 1V-30: Comparaison entre les coefficients de transfert de matiére globaux calculés a partir de
I'Equation V.33 et ceux obtenus expérimentalement, dansla configuration A () et B (m).

L es résultats expérimentaux sont représentés par la corréation avec un écart moyen de 17 %. L'accord

n'est pas excellent mais est cohérent avec I'incertitude de mesure qui a été estimée a22.%
1V.2.3.2 Comparaison entreleréacteur "filaire" et lesréacteursalit fixe piloteset industriels

Les performances du réacteur "filaire" étudié en terme de transfert de matiére global ont été comparées

acelles d'un réacteur pilote conventionnel alit fixe et d’ un réacteur industriel (Tableau 1V-10).

Le cacul du coefficient de transfert de matiére globa dans le réacteur "filaire" est réalisé al'aide de la
corréation ci-dessus (Equation 1V.33). Le coefficient K a dans les réacteurs a lit fixe (pilote et
industriel), est calculé en sommant les résistances au transfert de liquide/solide, ks, calculé comme
précédemment par la corrélation de Lakota et Levec (1990)® (cf. § IV.1.4.2) et au transfert
gaz/liquide, k.a, avec les corrdations de Wild et coll. (1992) ™, Equation 1V.34, et de Saada
(1972)1*8, Equation IV.35. Les corrdations de Wild et coll. (1992) ' et de Saada (1972) ™ ont é&é
retenues car, selon I'analyse de Larachi et coll. (2003)!, celles-ci prédisent le coefficient de transfert
de matiére gaz/liquide dans un réacteur fonctionnant dans un régime ruisselant et a bulles,

respectivement, avec le plus faible écart par rapport a une large base de données expérimental es.

_ [Wes
XG= We,
S kLadﬁ — 0.45| 795 Re0-2\\e0-25:0.5 0.25]1-3 ol acdy - .
0.33
16¢3
dy =dp| ———
9r(l-¢)
K ad2 d 0.33 3 )
Sh=—"P -10.72Re]* Regzz[d_PJ Equation 1V.35
m R
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La comparaison est effectuée pour des particules avec 3.0 mm de diamétre, a une vitesse volumique
horaire de 1 et 10 h™ et & un volume de catalyseur de 10 et 50 cm®. Le ratio entre les vitesses
superficielles, usdus, est de 20. Les données présentées dans le Tableau 1V-10 montrent la
performance des deux géomeétries de réacteur, dans les conditions opératoires citées.

Tableau 1V-10 : Comparaison des coefficients de transfert de matiére globaux, K, a, dans un réacteur

pilote conventionnel alit fixe, un réacteur industriel et leréacteur "filaire" de cette éude.

Ugs/ULs 20
VVH (hh 1 10
V catayseur (CNT) 50 10 50
dp (M) 3.0x10°
Réacteur "filaire" (RF)
U s (mm/s) 0.87 1.8 87
K a(s?) (Equation IV.33) 57x10% | 7.8x 107 0.16
Réacteur Pilote Conventionnel a Lit Fixe en Régime Ruisselant (TBR-pilote)
ULs (MnV/s) 0.056 0.11 0.56
K a(s") (Equation 1V.34 + Equation IV.8) 28x10° | 47x10° | 1.2x107
Réacteur Pilote Conventionnel & Lit Fixe en Régime a Bulles (PBC-pilote)
K a(s") (Equation IV.35 + Equation IV.8) 24x10° | 34x10° | 7.8x10°
K_aRF (Equation 1V.33)/K  .a TBR-pilote (Equation V.34) 20 16 14
K.a RF (Equation 1V.33)/K a PBC-pilote (Equation IV.35) 24 23 21
Réacteur Industridl a Lit Fixe en Régime Ruissdlant (TBR-industriel)
U s (mm/s) 0.87 1.8 8.7
K a(s") (Equation 1V.34 + Equation IV.8) 15x10° | 21x10° | 45x10°
Réacteur Industriel 4 Lit Fixeen Régime a Bulles (PBC-indus)
K a(s") (Equation IV.35 + Equation IV.8) 9.8x10° | 1.4x10° | 3.2x107
K_a RF (Equation 1V.33)/K  .a TBR-indus (Equation 1V.34) 4 4 4
K_a RF (Equation 1V.33)/K a PBC-indus (Equation IV.35) 6 6 S

Pour une VVH et un volume de catalyseur donnés, les coefficients de transfert de matiere globauix
dans le réacteur "filaire" sont beaucoup plus élevés que ceux calculés pour un réacteur pilote

conventionnel et pour un réacteur industriel alit fixe.

Plusieurs facteurs expliquent cette amélioration des transferts de matiére externes dans le réacteur
“filaire". Tout d'abord, les vitesses de liquide sont augmentées d’'un facteur 10 par rapport aux
réacteurs pilotes conventionnels a lit fixe, ce qui implique une augmentation de la convection dans le
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liquide. Un autre facteur important est le type découlement. Dans la partie "stratifiée" de
I'écoulement, celui-ci est semblable a un écoulement de Taylor trés favorable aux transferts de matiere
gaz/liquide, notamment via la grande recirculation du liquide entre les bulles de gaz "*#! (Figure
IV-31).

Figure IV-31: Simulation d'une bulle de Taylor dans un tube capillaire. D'aprés Kreutzer et coll.
(2005)122

Le contact gaz/liquide/solide est probablement également amélioré dans cette nouvelle géométrie de
réacteur gréce ala présence d'un film liquide extrémement mince sur la partie supérieure des particules
solides. De plus, toutes les particules sont en contact avec le méme écoulement gaz/liquide, alors que
I'existence des chemins préférentiels dans les réacteurs a lit fixe peut limiter I'aire interfaciale de

contact entre la phase gaz et liquide.

Comme a été cité au début de cette étude, I’'intérét du réacteur "filaire" est d'utiliser un réacteur a
I"échelle laboratoire le plus représentatif possible d'un réacteur industriel ou il sera possible d'obtenir
les performances catalytiques des nouveaux catalyseurs en conditions industrielles, sans le
développement des modeles de réacteur pour I'extrapolation des résultats expérimentaux. Dans le
réacteur "filaire" les vitesses superficielles sont identiques a celles observées dans le réacteur industriel
mais les performances en termes de transfert de matiére global sont 4 & 6 fois plus importantes que
celles dans un réacteur industriel (cf. Tableau IV-10).

Il faudra étre attentif a I'extrapolation des résultats : il se pourrait que le réacteur industriel soit plus
limité que le réacteur "filaire". Une extrapolation directe pourrait conduire a une surestimation des
performances en réacteur industriel.
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IV.3. Détermination du transfert de matiere gaz/liquide

Le coefficient de transfert de matiére gaz/liquide, k.a, peut étre est calculé a I'aide de I’ Equation
IV.22. |l est déterminé a partir des coefficients de transfert de matiére global, K a, obtenus
expérimentalement, et des coefficients volumiques de transfert de matiére liquide/solide, ki sa s,
calculés par I'Equation 1V.7 et par I'Equation 1V.3. Lors de ce calcul, on a constaté que, dans les deux
configurations, les valeurs du coefficient k a ainsi estimées pour une vitesse de liquide égale a 3.5
mmy/s sont inférieures a zéro. Cette observation a été auss vérifiée, dans la configuration B, pour les
essais a une vitesse de liquide égale a 8.7 mmy/s. Le fait que, pour certaines conditions opératoires, les
coefficients de transfert de matiére gaz/liquide calculés soient négatifs indique que le coefficient de
transfert de matiére liquide/solide est sous-estimé. Dans la littérature, Saroha (2008) ® a constaté que
les coefficients k.s obtenus a partir de la méthode de dissolution d’ un solide sont souvent sous-
estimés. De plus, I'utilisation du réacteur en conditions de réaction et en température conduit
probablement & une minimisation de I'épaisseur du film au sommet des particules et a accélérer ainsi
['accés de I'hydrogene au catalyseur.

Les valeurs positives du coefficient de transfert de matiére gaz/liquide sont présentées dans la Figure
IV-32 et, comme expliqué, sont probablement sous-estimés. Ils doivent alors, étre considérés comme
indicatifs. L'incertitude dans les coefficients k a présentés, a été calculée en appliquant lathéorie de la
propagation des erreurs al’ Equation 1V.22 et est estimée & 49 %.

3.0

Figure 1V-32 : Coefficients de transfert de matiére gaz/liquide en fonction du ratio ugdu_s, dans la
configuration A (symbolesvides) et B (symboles pleins), pour différentes vitesses superficielles deliquide :
8.7 mm/s (O), 17.4 mm/s (&) et 43.4 mm/s (®).

D'aprés la Figure 1V-32, les coefficients k a varient entre 0.24 et 2.3 s, ce qui indique une trés bonne
performance en termes de transfert de matiére gaz/liquide.
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IV.4. Conclusions

Dans ce chapitre, les phénoménes de transfert de matiére externes dans un réacteur du type "filaire",
ont été caractérisés. Cette étude a été réaisee en découplant le transfert de matiére liquide/solide du

transfert de matiére global, i.e., gaz/liquide/solide.

En premier lieu, le coefficient de transfert de matiére liquide/solide a éé mesuré par dissolution de
particules de B — naphtol en écoulement monophasique liquide et diphasique. Une augmentation du
coefficient k s aété observée lors de I’ augmentation de la vitesse de la phase liquide et/ou de la phase
gaz. Des corrélations empiriques ont été proposées pour |'évaluation du coefficient de transfert de
matiere liquide/solide, ks, en écoulement monophasique liquide et gaz/liquide (Tableau IV-11)
lesquelles présentent un bon accord avec les résultats expérimentaux. Dans un écoulement
monophasique liquide, le transfert de matiére liquide/solide dans le réacteur "filaire" est 30 a 48 %
meilleur que dans un réacteur pilote conventionnel a lit fixe pendant qu’en écoulement diphasique,
I'intensification du transfert de matiére liquide/solide est estimée aun facteur 5a7.

Le coefficient de transfert de matiere global, K a, a éé mesuré par I'application de la méthode
d absorption réactive. La réaction retenue pour ces mesures est I’ hydrogénation de I’ alpha — méthyl
styréne. La mise au point de la méthode a permis de déterminer les conditions le plus adaptées pour
une mesure le plus précise possible du coefficient K a. D’ aprés les résultats expérimentauy, il a é&é
observé un fort impact de la vitesse de liquide sur les phénoménes de transfert de matiére externes. En
plus, une corrélation de prédiction du coefficient de transfert de matiéere global a été proposée (Tableau
IV-11). Les coefficients K, a obtenus dans le réacteur "filaire" ont été comparés a ceux observés dans
des réacteurs pilotes conventionnels a lit fixe et dans des réacteurs industriels fonctionnant dans le
régime ruisselant et a bulles. Les coefficients de transfert de matiére globaux en réacteur "filaire" ont
été estimés supérieurs a ceux dans des réacteurs alit fixe (pilotes et industriels).

Tableau 1V-11 : Résumé des valeurs des coefficients de transfert de matiére obtenues et des corréations

proposées lors de cette étude dansle réacteur "filaire".

Valeurs obtenues Corrdéation proposée

Coefficient de transfert de matiere
- . . i iy k_sd
liquide/ solide en écoulement 1.4x10° - 6.6 x10° m/s S1=%=2+0.7Re%/2 SV

m
monophasique liquide (K_s)

Coefficient de transfert de matiére liquide/

18x10°-25x10% mis | sh=<22_ 0.24[ Rey ] Re?

solide en écoulement diphasique (k,s) Dm £L
Coefficient de transfert de matiéere global, 2 3
_ o _ J 0.10-0.36s* o= Kade _ 21Re%é Reé5
i.e., gaz/ liquide/ solide (K a) Dm

202




Chapitre V. ETUDE DESPHENOMENES DE TRANSFERT DE MATIERE

Finalement, les coefficients de transfert de matiere gaz/liquide, k a, ont été déduis a partir des
coefficients de transfert de matiére globaux et liquide/solide. On a constaté que, pour certaines
conditions opératoires (faibles vitesses superficielles de liquide), les coefficients k a calculés étaient
négatifs. 1l est probable que les coefficients de transfert de matiére liquide/solide obtenus par
dissolution du  — naphtol soient sous-estimés. En effet, en conditions de réaction, probablement le
film de liguide dans la partie supérieure des particules (plus en contact avec la phase gaz) soit
extrémement fin en accélérant de cette maniére I’ accés de I'hydrogéne & la particule (intensification
des transferts de matiére gaz/liquide et liquide/solide). Néanmoins, les valeurs de k_a positifs (sous-
estimées) indiquent que le réacteur "filaire" présente une bonne performance en termes de transfert de

matiére externe.

La présente caractérisation des phénomeénes de transfert de matiére dans un réacteur "filaire" a permis
de quantifier les performances de ce réacteur en terme des phénomeénes de transfert de matiére
externes. D'une maniere générale, les transferts sont trés élevés par rapport a un réacteur
conventionnel a lit fixe, probablement gréce a I'augmentation des vitesses locales du liquide
(augmentation de la convection dans le liquide), d’un meilleur contact entre les trois phases (particules
toujours couvertes avec un film de liquide) et d' un écoulement du type Taylor modifié (augmentation

delarecirculation du liquide entre les bulles de gaz).
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Chapitre V. VALIDATION DU CONCEPT DE REACTEUR
"FILAIRE"

Cechapitrevisea:
- valider I'utilisation de I'outil et la corrdation du coefficient de transfert de matiere globae
obtenue dans le chapitre précédent pour retrouver la cinétique de grain d'une réaction rapide ;
- comparer les performances catalytiques du réacteur "filaire" a celles obtenues, sur le méme
systeme réactif, avec un outil traditionnel, le réacteur agité avec panier catalytique.
La réaction modéle choisie est I'nydrogénation de I'alpha — méthyl styréne en présence ou non de
toluéne. L’ addition de toluene permet, en effet, de moduler la vitesse de réaction et ainsi de varier le
flux de consommation chimique. De plus, cette réaction est représentative des compétitions
d'adsorption qui existent dans les tests de catalyseurs d'hydrogénation d'essences de pyrolyse. La
cinétique intrinseque de cette réaction, déa publiée en absence de toluene, sera étudiée dans un
réacteur agité fermé avec un catalyseur en poudre.

V.1. Etude dela cinétique intrinséque de la r éaction modéle
Dans ce paragraphe, I’ é&ude cinétique de la réaction d’ hydrogénation de I’ alpha — méthyl styréne en
présence de toluéne sera détaill ée.

V.1.1 Outil expérimental

Tous les tests sont réalisés dans un réacteur du type cuve agitée (volume total du réacteur = 300 mL),
avec une turbine auto — aspirante et équipé de contre — pales latérales. Le solvant utilisé est le
cyclohexane. Le schéma de I’ unité utilisée est présenté dans la Figure V-1.

Event
%
®_
2 Y
O % |:|ﬁ\mp0L|JI,e
A e coulée

HZM&»« s

;
v & Mo

A

B Contre-pales

| _>Turbine
] auto - aspirante
Réacteur

FigureV-1: Schémadel’unité utilisé pour I’ é&ude cinétique.
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V.1.2 Paramétres d’ é&ude

Afin d obtenir laloi cinétique de la réaction modéle choisie, I activité du catalyseur a été mesurée a
différentes pressions d’ hydrogéne, températures et teneures en alpha — méthyl styréne et de toluene.
L es conditions opératoires des tests réalisés sont résumees dans le Tableau V-1 .

Tableau V-1: Conditions opératoires des tests réalisés dans I'éude cinétique de la réaction

d’hydrogénation de I’ alpha — méthyl styrene en présence de toluéne.

Pression d’ hydrogene 1.4 bar — 10.0 bar
Température 6.5°C-414°C
Teneur en apha— méthyl styréne 1 % — 15 % (massique)
Teneur en toluene 0 % — 80 % (massique)

Une étude de sensibilité aux transferts de matiére externe gaz/liquide et liquide/solide a été réalisée
pour définir la vitesse d' agitation minimale, la charge en catalyseur et la hauteur de liquide optimale
permettant un fonctionnement en régime sans limitations aux transferts de matiére externes. Les

résultats de cette étude seront présentés dans le paragraphe V.1.4.

Pour avoir acces a la cinétique intrinségue, le catalyseur en grain utilisé lors de I’ étude du transfert de
matiére globale a été broyé et tamisé. Pour rappel, il s agit d’un catalyseur de palladium sur alumine
ou le métal est déposé sur une couche périphérique d’ environ 150 um. Une caractérisation de la charge
en palladium et de la dispersion a été réalisée pour vérifier que les propriétés du catalyseur n’ont pas
été modifiées lors du broyage (cf. 8 V.1.3).

La préparation de chaque test catalytique commence par la pesée et I'introduction de la quantité de
solvant (cyclohexane) souhaitée dans le réacteur. L’alpha — méthyl styrene (AMS) est introduit dans
une ampoule de coulée et est seulement injecté dans le réacteur quand celui-ci et a la pression,
température et vitesse d agitation souhaitées. Comme cette réaction est trés sensible a la présence
d'eau 1, 'AMS est séché avant introduction dans I'ampoule de coulée par agitation en présence de
tamis moléculaire (zéolithe A) en poudre (1 g de tamis pour 20 mL dAMS), pendant environ 15 min.
Ensuite, I'AMS et filtré et la quantité souhaitée pour le test est pesée et introduite dans |I’ampoule de
coulée. Pour éviter la présence d’ eau dans le réacteur, environ 3 g de tamis moléculaire sont goutés au

solvant. Finalement, le catalyseur pré-réduit ex-situ en poudre est pesé et introduit dans le réacteur.

Le contact du catalyseur avec I’ atmosphére est minimisé en le conservant dans un tube Schlenck sous
Argon. Pendant les tests expérimentau, le réacteur est ouvert a I’ hydrogéne a |’ entrée du réacteur et
I’ activité du catalyseur est mesurée a partir de la perte de pression dans laréserve. A lafin de chaque
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test, un échantillon de liquide est analysé, pour vérifier le bilan matiére et I'absence de réactions

secondaires, comme par exemple I’ hydrogénation du toluéene.

V.1.3 Caractérisation du catalyseur en poudre

Afin d'obtenir la cinétique intrinseque de la réaction modéle retenue, e catalyseur en grain a été broyé
et tamisé. Etant donné que, dans le catalyseur en grain, le palladium est imprégné sur une couche de
150 um, il est nécessaire de vérifier que le palladium est uniformément réparti dans la poudre et que le
broyage n'a pas modifié la structure des particules de palladium. Pour rédiser cette vérification le
catalyseur en poudre avec le plus faible diamétre (< 40 pm) a été caractérisé et ses propriétés physico-

chimiques ont été comparées a celles du catalyseur non-broyé.
V.1.3.1 Granulométrie laser

Tout d'abord, une analyse de granulométrie laser a é&té effectuée pour connaitre le diametre moyen des
particules et sa distribution en termes de quantité. Cette analyse a été réalisée dans I'eau et dans
I'heptane, avec et sans la présence des ultra-sons. Les distributions obtenues sont identiques, ce qui
indique que le catalyseur se comporte de maniére identique dans les deux solvants et confirme

I'inexistence d’ agglomeérats de particules.
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0.0 e e L —

S AP XD A D 0 4 5 B O

Q7 QY Q" T N T O ,\?)' r]/(o. (/;1/»00.
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Figure V-2 : Distribution du diamétre des particules du catalyseur en poudre, utilisé pour I'étude de la
cinétique de laréaction d'hydrogénation de I'alpha — méthyl styréne (Pd/y-Al,O3)

La Figure V-2 indique une distribution bimodale des tailles de particules, dans le lot utilisé : une avec
un diamétre moyen d'environ 3 um et une autre ou ce diamétre est approximativement 17 um. Le

diamétre moyen pondéré est de 12.1 um.
V.1.3.2 Composition du catalyseur et dispersion métallique

Le catalyseur utilisé dans cette éude comprend un support dalumine ou le palladium est imprégné.
Pour caractériser la surface du support, sa surface spécifique a été déterminée par la méthode B.E.T.

(Brunauer, Emmett and Teller). La surface spécifique B.E.T., obtenue a partir de l'isotherme
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d'adsorption d'azote, a une valeur de 125 m?/g pour le catalyseur en poudre (broyé) et de 129 m%/g
pour le catalyseur en grain (non-broyé). En considérant I’incertitude de mesure, ces deux valeurs sont
identiques, ce qui montre que la structure poreuse du catalyseur n'a pas éé modifiée.

Lateneur en palladium dans |e catayseur a été mesurée par fluorescence X. Comme le catalyseur n'est
pas séché avant I'analyse, la teneur en métal obtenue par cette technique est inférieure alavaleur dans
le catalyseur sec. Pour faire cette correction, la quantité d'eau existante dans la porosité du catalyseur
est déterminée, en le pesant avant et aprés passage dans un four 550 °C pendant 2 a4 heures. Dansle
catalyseur en poudre, le pourcentage de palladium corrigé est de 0.49 % (% pds). Cette valeur est |la
méme que dans le catalyseur en grain (0.50 %), indiquant une bonne homogénéité de I'échantillon
broyé. Il faut auss remarquer gque, dans le catalyseur en grain, un profil de la concentration en
palladium a été identifié ou la concentration augmente depuis la surface du grain jusgu'a a atteindre un
maximum et décroit ensuite jusqu'a I'extrémité de la crolte de dépbt. Ce profil n'a pas été caractérisé

pendant de ce travail de thése.

Ensuite, un titrage H,/O, a été réalisé pour déterminer la proportion d'atomes accessibles dans les
cristalites de palladium déposés sur le support. Dans cette technique le catalyseur est réduit puis
I'hydrogene chimisorbé sur les atomes de palladium est titré par injection des pulses d'oxygene. Le
volume d'oxygéne non adsorbé est mesuré en sortie de I'appareil. Quand le catalyseur est saturé en
oxygene, le volume mesuré correspond au volume du pulse injecté et |e titrage est terminé. Le volume
mesuré avec le catalyseur en poudre de cette éude est de 0.32 cm®/g. Cette valeur est utilisée pour
calculer ladispersion métalique al'aide de I'Equation V. 1.

D:—MF""Va Equation V.1
V. .%Pd.y
Dans I'Equation V.1, Mpy est la masse atomique du palladium (106.4 g/mol), V, est le volume
d'oxygeéne adsorbé (0.32 cm®/q), Vi, est le volume molaire (24466 cm® & 25 °C), %Pd est |a teneur
massique en paladium déterminée par fluorescence X et y est le coefficient stoschiométrique O./Pd

(égal 2%).

Le catalyseur en poudre utilisé dans cette étude présente une dispersion de 37.9 % qui est similaireala
dispersion du catalyseur en grain (37.0 %). Ce résultat indique que la taille des cristallites n'a pas

changée entre le catalyseur en grain et apres broyage.

Ce dernier point a été vérifié par microscopie éectronique a transmission. Le cliché présenté dans la
Figure V-3 montre que la phase métallique se présente sous la forme de particules arrondies de
palladium.
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1DI0258-001-slen 19 | STEM OF |

FigureV-3: Cliché STEM des particules de palladium

Larépartition en taille des particul es est représentée par I'histogramme de la Figure V-4.

Arinyse 10002650005
Mowsrne pour 215 ddections

L =R

Figure V-4 : Histogramme derépartition en taille des particules de palladium

Lataille des particules est comprise entre 1.4 et 5.0 nm et |a taille moyenne des particules se situe aux
alentours de 2.7 nm. Cette valeur est identique & celle mesuré dans le catalyseur non-broyé (2.7 nm),
ce qui confirme que, lors du broyage du catayseur, les particules de paladium n'ont pas é&é

fractionnées.

Dans le Tableau V-2 sont résumées les principal es propriétés physico-chimiques du catalyseur de cette
étude, avant et apres broyage.
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Tableau V-2 : Caractéristiques du catalyseur en grain et en poudr e utilisé dans cetravail dethese

Catalyseur grain Poudre
dp 20-4.0mm 12.1 ym (moyenne)
Sger. (M) 129 125
% Pd (% pds) 0.50 £ 0.02 0.49 + 0.02
Dispersion 37.0% 37.9%
d moyen cristallites (NM) 2.70 2.68

En conclusion, le catalyseur en poudre conserve les propriétés du catalyseur en grain et laloi cinétique

obtenue avec le catalyseur en poudre serareprésentative de la cinétique intrinséque du catalyseur.

V.1.4 Caractérisation du transfert de matiére gaz/liquide dansleréacteur batch

Pour déterminer laloi cinétique de laréaction d'hydrogénation de I'alpha— méthyl styréne sans utiliser
de modele, il est nécessaire réaliser les tests catalytiques dans des conditions ou le régime d'opération
du réacteur n'est pas limité par les transferts de matiére externes. Le coefficient de transfert de matiére
gaz/liquide a été mesuré par absorption physique de I'hydrogéne dans le cyclohexane (solvant) pour
des vitesses d'agitation entre 800 et 1500 rpm et des volumes de liquide entre 33 % et 67 % du volume
total du réacteur, ce qui a permis de définir la vitesse d'agitation et la hauteur de liquide optimale dans
le réacteur. Le protocole des mesures et les détails concernant le calcul du coefficient k a dans le

réacteur batch sont présentés dans |’ Annexe D. 1.

Les résultats expérimentaux issus cette étude sont présentés dans la Figure V-5.

800 1000 1200 1400 1600
N (rpm)

Figure V-5 : Coefficientsde transfert de matiére obtenus pour le systéme H,/cyclohexane en fonction dela
vitesse d'agitation, a différents ratios entre le volume de liquide et le volume totale du réacteur, V /Vg :
A-33%; ¢-43%; m-67%.

L'incertitude dans les valeurs mesurées a été déterminée en répétant deux atrois fois chague condition

opératoire et varie entre 5 % et 14 %.
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D'aprés I'analyse des résultats expérimentaux, on observe que le coefficient k a augmente avec la
vitesse d'agitation, ce qui a été auss observé dans la littérature. *® La valeur la plus éevée du
coefficient de transfert de matiére gaz/liquide a é&é obtenue a une vitesse d'agitation de 1500 rpm et &
une hauteur de liquide équivalente a un remplissage de 43 % du volume total du réacteur. Ces
conditions ont éeé retenues pour la suite de |'étude cinétique.

V.1.5 Calcul del'activité du catalyseur

Pendant les tests catalytiques, la consommation d'hydrogene par la réaction est calculée a partir de la

diminution de la pression d'hydrogéne dans la réserve au cours du temps (Figure V-6).
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Figure V-6 : Evolution de la pression d'hydrogéne dans la réserve pendant un essai ol la température

dansleréacteur était de 40 °C et lapression 10 bar.

Le débit de consommation chimique apparent, Ragp, est donné par la variation du nombre de moles
d'hydrogéne consommés au cours du temps,n™  D’gprés les profils de consommation de
I hydrogene, on a vérifié que pour des conversions inférieures a 80 %, la consommation d’ hydrogéne
varie linéairement dans le temps. Etant donné que, dans le réacteur "filaire", on travaillera a des
conversions inférieures a 50 %, cette linéarité observée indique, qu'entre O et 80 %, le débit de
consommation chimique apparent peut étre calculé a partir de I’Equation V.2, pour des temps

correspondant a des conversions inférieures a 80 %.

consommé

H2 Equation V.2
dt

Ensuite, la vitesse apparente, Iy, est calculée en divisant la vitesse de la réaction par la masse de

Rapp (Mol /5)=

palladium utilisée dans le test catalytique. Cette activité est égale a l'activité intrinseque du catalyseur,
a, corrigée par le facteur d'efficacité du grain, 51 (Equation V.3).

Fapp = 8c 1T Equation V.3
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S les essais sont réalisés en |'absence des limitations internes au transfert de matiere, le facteur
defficacité sera trés proche de 1. Pour vérifier et prendre en compte les possibles limitations internes
au transfert de matiere, le facteur d'efficacité a été calculé pour chaque condition opératoire. |l
correspond a la somme des facteurs d'efficacité calculés pour chague diamétre de particules (obtenu a
partir de I'analyse granulométrique, cf. Figure V-2), pondérés par la fraction massique des particules
avec ce diamétre (Equation \V.4).

Ny = Zni X, Equation V.4
En assimilant les grains de catalyseur a des sphéres de diamétre dp;, les facteurs d'efficacité #;, sont
calculés al'aide de I'Equation V.5.

ac.pp.%Pd.d?, )
A1 1 Javec ¢? = ' Equation V.5
g ¢i[tanh(3¢i) 3¢i] 36.0: Cy,

Dans I'Equation V.5, ¢, est le module de Thiele des particules avec un diametre dgi, pp est la densité

de la particule, Dg est la diffusivité effective et C3, est la concentration d'hydrogéne a la surface des

particules.

L'expression précédente sous-tend deux hypothéses. En premier lieu, on suppose que |” hydrogéne est
le réactif limitant. En effet, dans les essais réalisés, pour des conversions inférieures a environ 80 %
I’alpha — méthyl styréne est toujours en excés. Deuxiémement, on fait I’ hypothese que la réaction est
d'ordre un par rapport a I'hydrogéne et zéro par rapport a l'alpha — méthyl styréne (AMS). Comme a
€té dga cité, le débit de consommation de I’ hydrogéne a des conversions inférieures a 80 % présente,
dans tous les essais, une tendance linéaire dans le temps, ce qui semble indiquer que la réaction est
d'ordre un sur ce composé. En plus, selon la loi cinétique proposée par Meille et coll. (2002) @
(obtenue avec un catalyseur identique et dans la méme gamme de conditions opératoires que cette
étude), la réaction est d'ordre 0.73 sur I'hydrogéne et zéro sur I'AMS, ce qui indique que cette
hypothése est acceptable.

Pour le calcul du module de Thiele, ¢, on suppose que les transferts de matiére externes ne sont pas

limitant (ce qui seravérifiédansle 8 V.1.6.1) et donc, que la concentration d'hydrogéne ala surface du
solide est égale a la concentration de ce composé a la saturation. L'activité du catalyseur (a;) est
optimisée par un processus itératif de maniere a ce que la valeur de I'activité apparente (aq,) calculée

par I'Equation V.3 soit égale alavaleur expérimentale.
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V.1.6 Résultats expérimentaux

V.1.6.1 Régime d'opération du réacteur

Comme cela a éé cité, le facteur d'efficacité du catalyseur a été calculé pour toutes les conditions
opératoires. D'aprés ces calculs, le facteur n présente des valeurs entre 0.8 et 0.95, ce qui montre que,
méme avec des particules de diamétre moyen égal a 12 um, on observe encore des limitations internes
au transfert de matiére, qui sont prises en compte par le calcul du facteur d' efficacité pour chague

essal.

L 'existence des limitations au transfert de matiére externe a été également étudiée en réalisant des tests
a différentes températures et avec différentes masses de catalyseur. L'objectif de cette deuxiéme partie
des essais est de définir la température et la masse de catayseur permettant d'éviter les limitations aux

transferts de matiére externe.
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FigureV-7: Variation del'activité du catalyseur avec I'inverse de latempérature (entre 7 et 40 °C). Essais

réalisésa une pression de 1.6 bar et avec différentes masses de catalyseur : 4 10mg; ¢ 15mg; = 30 mg.

L 'énergie d'activation peut étre cal culée entre deux points expérimentaux en utilisant I'Equation V6.

1
In 8 :_E 1 1 Equation V.6
a; R\T, T,

L'énergie dactivation calculée entre 7 et 20 °C est d'environ 44 kJmol (valeur d§a corrigée par
I"énergie d activation associée aladissolution et diffusion moléculaire de |’ hydrogéne dans e liquide).
Cette valeur est légérement supérieure aux valeurs publiées pour cette réaction (entre 35 - 42
kJ/mol).[

L'activité du catalyseur a été mesurée a 7 et 20 °C en utilisant 10, 15 et 30 mg de catalyseur (Figure
V-8). Dans cette gamme de masses de catalyseur |'activité reste constante. Pour les essais suivants, la

masse de catalyseur est fixée a 15 mg et latempérature varieraentre 7 et 20 °C.
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Figure V-8 : Variation del'activité du catalyseur en fonction de la masse de catalyseur. Essaisréalisés a la

pression de 1.5 bar et a deux températuresdifférentes: ¢ 7°C; = 20 °C.

V.1.6.2 Effet de la concentration desréactifs

L'étape suivante de cette étude consiste a éudier I'effet de la concentration de chacun des réactifs:
I'nydrogéne et I'alpha méthyl styréne.

" Effet dela pression d"hydrogéne

L'activité du catalyseur a été mesurée a des pressions d'hydrogéene dans le réacteur entre 1.5 et 10 bars.

Les résultats expérimentaux sont présentés dans la Figure V-9.
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Figure V-9 : Variation de I'activité du catalyseur en fonction de la pression d'hydrogéne dans le réacteur.

Essaisréalisés a deux températuresdifférentes: ¢ 7°C; m 20 °C.

D'apres les résultats présentés, on observe une augmentation linéaire de |'activité du catalyseur avec la
pression d'hydrogene. Cette observation suggere que la réaction est d'ordre 1 sur I'hydrogene, car la
pression d’hydrogéene est directement proportionnelle a la concentration d' hydrogene dissous dans le
liquide. Plusieurs auteurs dans la littérature, comme par exemple, Funk et coll. (1991) ), Cini et
Harold (1991) ¥ et Turek et Lange (1981) ™, ont également proposé, lors de ses études cinétiques, une

ordre 1 sur | hydrogene.
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" Effet dela concentration d'alpha— méthyl styréne

L'effet de la quantité d'alpha — méthyl styrene a été également étudié. Des tests catalytiques ont été
réalisés avec 5 a 15 % (massique) d'alpha — méthyl styréne dans le liquide (réactif et solvant). Les
données expérimental es obtenues sont représentées dans la Figure V-10. Entre 5 et 15 % (massique)
d'alpha — méthyl styréne dans le liquide, I'activité ne varie presque pas. Donc, dans la suite de cette
étude, pour des pourcentages dAMS inférieures ou égales a 15 %, la réaction est admise comme étant
d'ordre zéro par rapport al'alpha— méthyl styréne. Il faut remarquer que, dans lalittérature, la majorité
des auteurs proposent un ordre complexe sur I’ a pha— méthyl styréne qui varie selon I’ étude cinétique.
L’ existence de plusieurs et différentes lois cinétiques pour cette réaction semble indiquer que, dans
certaines études, la cinétique intrinseque éait en compétition avec un autre phénomeéne, comme par
exemple les transferts de matiére externes ou la présence d’ eau, ce qui a eu un impact sur les vitesses

de réaction mesurées.

ac (mol/s/gpad)
o
o
N

0% 5% 10% 15% 20%
% AMS (m/m)

Figure V-10 : Variation de I'activité du catalyseur en fonction du pour centage d'alpha — méthyl styréene

(AMS) dansleliquide. Lesessaisont étéréalisesa 7 °C et a 1.5 bars.

V.1.6.3 Effet dela présence du toluéne

Finadement, I'effet de la présence du toluene sur la vitesse de la réaction a été étudié. L'objectif de
I'introduction du toluéne dans le milieu réactionnel est de diminuer la vitesse de laréaction atravers de
la compétition d'adsorption entre ce compose et I'alpha — méthyl styrene. La variation de I'activité du
catalyseur en fonction du pourcentage de toluéne dans | e liquide est représentée dans la Figure V-11.

On observe une diminution de I'activité du catalyseur en présence de toluéne. En effet, I'activité dans
I'essal & 60 % de toluene est la moitié de celle mesurée dans I'essai sans toluene. 1l a été verifié, par
analyse chromatographique de la phase liquide, que le toluéne ne shydrogéne pas et donc, cette
diminution de la vitesse de la réaction d'hydrogénation de I'alpha — méthyl styréne est di a la

219



Chapitre V. VALIDATION DU CONCEPT DE REACTEUR " FILAIRE"

compétition d'adsorption entre le toluéne et I'alpha — méthyl styréne et non pas a la conversion du

toluene.

o o
o o
= =
o a1
Il Il

ac (mol/s/ged)

0.005 1 ---------------—-———— -1

0.000 — T
0% 20% 40% 60%  80%
% TOL (m/m)

Figure V-11 : Variation de I'activité du catalyseur en fonction du pour centage de toluéne (TOL) dans le

liquide. Lesessais ont étéréalisés avec 10 % (massique) d'alpha— méthyl styréne, a7 °C et a 1.5 bars.

V.1.7 Déter mination delaloi cinétique

L es résultats expérimentaux obtenus sans toluéne, en régime cinétique, ont été comparés a ceux prédits
par laloi cinétique de Meille et coll. (2002) '® (Equation V.7).

Eaj KuCha

l.s™.gpg) =k B :
a.(mol.s™.gpg) oexp( T (1 \/W 2 Equation V.7
Ty Ky sz

Dans I'Equation V.7, ko est le facteur pré-exponentiel d’ Arrhenius (8.5 x 10° mol.s®.ges?), Ea est
I’ énergie d activation de la réaction (38.7 kd.mol™), K, est la constant d’ adsorption de I’ hydrogéne &
I’ équilibre (1.4 x 10% m>.mol™) et C,,, est la concentration d'hydrogéne dans le liquide qui est admise
comme étant égale a la concentration de I'hydrogéne a la saturation (pas de limitations aux transferts
externes). Cette loi a éé retenue parmi les diverses études existantes dans la littérature, car, comme
cité dans le chapitre 1V, elle a été obtenue pour un catalyseur avec palladium avec une dispersion
métallique identique a celle du catalyseur en poudre utilisé dans cette étude. Le diagramme de parité
entre |'activité mesurée expérimentalement et celle prédite par la loi de Meille et coll. (2002) [ est
présenté dans la Figure V-12. L'activité mesurée est bien représentée par la loi de Meille et coll.
(2002) 1 sauf pour des vitesses de réaction plus importantes, i.e., supérieures & 0.10 mol/s/gey, qui
correspondent a des essais réalisés a une pression d'hydrogéene de 10 bars. Il faut remarquer que laloi
cinétique proposée par Meille et coll. (2002) ¥ a é&é développée pour des pressions inférieures ou
égales a 6 bars, ce qui pourrait expliquer I'écart entre les valeurs mesurées et ceux calculées par

I'Equation V.7.
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Figure V-12 : Diagramme de parité entre les valeurs expérimentaux et ceux obtenues a partir de la loi
cinétique proposée par Meille et coll. (2002)

Pour essayer de prédire le mieux possible I'activité du catayseur dans la gamme de conditions
opératoires de cette étude, les résultats expérimentaux obtenus sans toluéne ont été représentés par la

loi cinétique suivante, supposant un ordre un sur |” hydrogene :

= . :
a. =k, exp(— RT]KHCHZ Equation V.8

Dans|'Equation V.8, E, est égal 444 kJmol (cf. § V.1.6.1), K, est le méme que dans I'étude de Meille
et coll. (2002) 9, i.e,, 1.4 x 102 m®mol™ et ko est 8.0 x 10° mol/s/gey. Ce dernier paramétre a été
obtenu par la minimisation de la somme des différences au carré entre les valeurs dactivité du
catalyseur mesurées expérimentalement et ceux calculées par I'Equation V.8. Le diagramme de parité
entre ces deux activités est présenté dans la Figure V-13.
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Figure V-13 : Diagramme de parité entre les valeurs expérimentaux et ceux obtenues a partir de
I'Equation V.8.

La prédiction de I'activité du catalyseur a une pression de 10 bars (valeurs plus élevées d'activité) est
améliorée. Néanmoins, I'écart moyen entre les données expérimentales et ceux calculés par I'Equation
V.8 est de 19 %.
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Ensuite, la perte d'activité du catalyseur en présence du toluéne a été quantifiée. D'apres les résultats
présentés dans la Figure V-11, la diminution d'activité est linéaire avec la teneur en toluéne. Un
formalisme de type Langmuir avec un coefficient d’ absorption pour le toluene n’ a pas été appliqué car
I’ objectif de cette étude est de seulement quantifier la diminution d activité du catalyseur dans la
présence de toluene pour ultérieurement pouvoir comparer aux résultats obtenus dans le réacteur
"filaire". Par conséquence, pour la réaction d'hydrogénation de I'alpha - méthyl styréne en présence de
toluéne on a chois d gouter un facteur correctif qui dépend de la teneur en toluéne dans le liquide et
donc, I'activité du catalyseur devient :

a = g™ 5018 05TOL Equation V.9

C C
Le coefficient présenté dans I'Equation V.9 (0.018) a éé obtenu par régression linéaire des activités
mesurées avec 0, 40, 60 et 80 % de toluéne dans e liquide, a7 °C et 1.5 bar.

Cette relation pour prédire I'activité intrinséque du catalyseur pour la réaction d'hydrogénation de
I'alpha - méthyl styréne en présence de toluene, a été obtenue pour des pressions d' hydrogéne (autour
de 1.5 bar) et températures faibles (d’environ 7°C). Magré le trés peu nombre de données
expérimentales et de conditions opératoires dans lesquelles la loi cinétique a été établie, celle-ci sera

utilisée comme référence pour la validation du concept de réacteur "filaire".
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V.2. Validation du réacteur " filaire" comme outil de mesure cinétique

Afin de valider I'utilisation du réacteur "filaire" comme outil de mesure cinétique, le réacteur a été mis
en cauvre avec une réaction catalytique rapide. Le catalyseur utilisé est celui caractérisé au paragraphe
V.1

V.2.1 Description des essais

Le protocole expérimental de ces tests catalytiques est le méme que celui appliqué dans I'éude du
transfert de matiere global (cf. Chapitre 1V.2) ainsi que le catalyseur utilisé. Le diamétre des particules
varie entre 2.83 et 3.15 mm et la masse totale de catalyseur est d'environ 2.5 g. Le catalyseur a été
dilué par secteurs (cf. Chapitre IV.2) et est distribué dans les différents modules de la maniére

suivante: Ly>=Lus=0.2m/ Lys=Lys=0.1 m. Le solvant utilisé est |e cyclohexane.

Tableau V-3 : Conditions opératoires des essais réalisés dans le réacteur "filaire" pour I'étape de

validation.
Charge
P (bar) T (°C) U s (mm/s) Ugs (MM/s)
% alpha— méthyl styréne % toluéne
10 % (m/m) 30
80 % (m/m) 16.7 169
10 % (m/m) 20
30
21 175 162
10
14
10 % (m/m) 0% (m/m) 0
22 3.2 68.3
13

L 'énergie d'activation apparente a été cal culée a partir des données expérimental es obtenues entre 13 et
30 °C, avec et sanstoluene. Les valeurs obtenues sont résumées dans le Tableau V-4.
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Tableau V-4 : Energie d'activation apparente entre 13 °C et 30 °C, dans les essais en réaction

d'hydrogénation de I'alpha — méthyl styréne avec et sansla présence de toluéne.

Charge
T (°C) Eaapp (kI/mol)
% a pha— méthyl styréne % toluéne
10 % (m/m) 80 % (m/m) 20-30 374
13-20 221
10 % (m/m) 0% (m/m)
20-30 11.6

Comme cela a éé dga détalllé dans le chapitre 1V.2, si le réacteur fonctionne en régime limité
uniquement par les transferts de matiere externes, |'énergie d'activation apparente doit étre d'environ 7
a8 kJ/mol. D'apreés les valeurs présentées dans le Tableau V-4, on observe que, pour les essais ou le
toluéne n'a pas été utilisé, la valeur de I'énergie d'activation apparente, entre 20 °C et 30 °C, est assez
proche des 8 kJ/mol, ce qui indique que dans ces essais le réacteur a été opéré dans un régime ou les
transferts contrélent presgue totalement I'opération du réacteur. Ce résultat n'est pas surprenant
puisque I'on est dans des conditions trés proches des conditions retenues pour lesquelles la vitesse de
réaction intrinséque est considérée comme infiniment plus rapide que les vitesses de transfert (cf.
chapitre 1V). En revanche, entre 13 et 20 °C, la réaction est plus lente et I'énergie dactivation
apparente augmente, ce qui implique une diminution de I'impact des transferts de matiére externes sur
I’ opération du réacteur. Dans les essais réalisés en présence de toluéne, entre 20 et 30 °C, I'énergie
d'activation est beaucoup plus élevée car, quditativement, la vitesse intrinseque ne peut plus étre

considérée comme tres élevée.

Les essais effectués a des températures en dessous de 20°C, sans toluéne et ceux réalisés en présence
de toluéne seront utilisés pour valider le fonctionnement du réacteur. Ces essais correspondent en effet
ades réactions rapides mais plus infiniment rapide.

V.2.2 Exploitation des données expérimentales

V.2.2.1 Comparaison entre les conversions mesur ées et celles prédites

Pour interpréter les valeurs de conversion de l'alpha — méthyl styréne mesurées avec le réacteur
"filaire", le bilan de matiére réaisé de I'alpha — méthyl styréne dans le liquide (cf. Chapitre 1V.2) est
écrit (Equation V.10) :
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B c, 1
Cous(2) = Cruso = g 1 1 Z Equation V.10

Ls +—
Kia k
Dans I'Equation V.10, la constante cinétique, k, correspond & la constante de vitesse de la réaction

(Equation V.11). Le coefficient K a est déterminé a partir de la corré ation dével oppée dans le chapitre
IV.2 (Equation V.12).

k= n_(isj.%Pd.pp Equation V.11
H2
2
Sh= K"—adp = 21Re% ReZ25 Equation V.12
D

m
Le facteur d efficacitémn, utilisé pour calculer la constante de vitesse de la réaction, est calculé a partir
du module de Thiele, ¢, et del’ Equation V.13.

1[ 1 1} . d, [a,.%Pd.p, ]
N=—\—7sn 57| M ¢=— | ——— Equation V.13
¢\ tanh(3p) 3¢ 6\ Ch:De

Cette équation est valable pour une imprégnation a coaur du catalyseur. Pour pouvoir |’ appliquer a un
catalyseur imprégné en crodte, on a, d’ abord, calculé le pourcentage de palladium dans le volume actif
du grain (1.8 % m/m). Ensuite, on a suppose que le catalyseur était imprégné de maniére homogene
dans tout le grain avec la méme densité de palladium que celle dans |a crolte du catalyseur (i.e., 1.8%
massique) et on a vé&ifié, a partir des valeurs du facteur d' efficacité, que le volume actif du grain était
bien inférieur au volume de la particule, ce qui indique que la réaction a lieu dans une couche

extérieure du grain.

Si k est connue, il est possible d' utiliser les valeurs de la concentration d'alpha — méthyl styréne a
I'entrée du réacteur et ala sortie des différentes modules pour calculer la conversion de ce compose et
de la comparer a celle obtenue expérimentalement. Inversement, il est également possible d’ utiliser les
valeurs expérimentales de conversion et la corrélation du K a pour en déduire la constante cinétique k
de la réaction modéle. Les valeurs calculées de k seront ensuite a comparer a celles correspondant a
I'intégration dans le grain de laloi cinétique de la réaction obtenue dans le paragraphe précédent. Les
données expérimental es ont été obtenues avec la réaction d'hydrogénation d'alpha — méthyl styréne en
présence de toluene. Quelques essais ont été aussi réalisés sans toluéne a température modérée. Les

conditions opératoires des essais réalisés pour cette validation sont résumées dans le Tableau V-3.

Dans la Figure V-14 est présenté le diagramme de parité entre les valeurs de conversion d'apha —
méthyl styréne calculées et celles obtenues expérimental ement.
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Figure V-14 : Conversion d'alpha — méthyl styréne calculée al'aide de la loi cinétique et de la corrélation
pour le coefficient K_a appliquée a la réaction d'hydrogénation d'alpha — méthyl styréne avec (m) et sans
(=) la présence de toluéne et dans les conditions opératoir es présentées dans e Tableau V-3.

L'accord entre les données expérimentales et celles calcul ées est rel ativement bon avec un écart moyen
de 19 % et 26 % pour les essais sans et avec toluéne, respectivement, ce qui implique que I'on peut
utiliser la corrélation du coefficient de transfert de matiéere globale obtenue dans le chapitre précédent
et laloi cinétique déterminée dans le réacteur batch pour prédire les performances du réacteur "filaire"
avec la réaction modéle retenue. L'écart le plus important, entre les résultats expérimentaux et ceux
calculés, est observé avec les essais en présence de toluene, ce qui peut étre associé a l'incertitude de
l'estimation du paramétre k en utilisant la loi cinétique (Equation V.9). En effet deux types d'erreurs
sont a considérer :

- laloi cinétique a été obtenue dans des conditions opératoires différentes de celles des tests
catalytiques réalisés dans le réacteur "filaire", ce qui indique qu'un modéle cinétique plus
détaillé serait nécessaire afin de re-calculer la constante cinétique k;

- le calcul du facteur d'efficacité suppose une concentration en paladium homogene dans la
crolte active. Comme a éé dga cité, la concentration en palladium augmente depuis la
surface du grain jusgu'a & atteindre un maximum et décroit ensuite jusqu'a I'extrémité de la
crolte de dépbt. 1l est de ce fait possible que le coefficient k calculé a partir de mesures sur des

tests en grain soit surestimé.

V.2.2.2 Estimation de I'impact des limitations externes aux transferts de matiére sur I’opération

du réacteur

Il a été vérifié s, dans les essais entre 20 et 30°C en présence de toluéne et entre 13 et 20 °C sans
toluene, I’opération du réacteur est limitée uniquement par la cinétique de la réaction et par les

transferts de matiére internes ou s les transferts externes ont encore une influence non négligeable.

Cette vérification a été réalisée en calculant la vitesse apparente de la réaction a partir des conversions
mesurées (& I'aide de I'Equation V.14) et en comparant les valeurs obtenues a celles déterminées a
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partir de I'Equation V.15, qui correspond a la vitesse de |a réaction obtenue quand le réacteur opére en

régime de limitations par le transfert interne seulement.
rapp(mo' 'S_l) = XamsCams;i QU Equation V.14

oo (MOl.S™) =77.8,(MOl.5™.g g ). %Pd.0pV Equation V.15
Dans I'Equation V.15 I'activité du catalyseur, &, est calculée par I'Equation V.8 et/ou Equation V.9
selon la présence ou pas de toluéne dans le milieu réactionnel. Le calcul du facteur d' efficacité, 7, et
les hypothéses qui sous-tendent ce calcul ont été dga décrites dans le paragraphe V.2.2.1 (Equation
V.13). Les vitesses apparentes de la réaction obtenues a partir de I’ Equation V.14 et de I’ Equation

V.15 sont présentées dans |e Tableau V-5.

Tableau V-5 : Vitesses apparentes de la réaction calculées a partir de I’Equation V.14 et de I’'Equation

V.15, pour les essais en réaction d'hydrogénation de I'alpha — méthyl styrene avec et sans la présence de

toluene.
Charge » F.pp F€gimMe chimique
Fapp EXPErimental o
) N avec limitations internes
% apha— méthyl R T (°C) (mol.s™) L
% toluéne . _ (mol.s™)
styréne (Equation V.14) i .
(Equation V.15)
10 % (m/m) 80% (m/m) | 20-30 | 3.4x10°-2.2x10° 1.5x10° — 4.7x10”
10 % (m/m) 0% (m/m) | 13—20 | 8.0x10°-2.3x10" 6.5x10* —8.8x10™

D’aprés les valeurs calculées, on observe que dans les essais sans toluene, méme s I'énergie
d’ activation augmente quand la température diminue, entre 13 et 20 °C, la différence entre la vitesse
apparente de la réaction expérimentale et celle correspondant au régime chimique reste encore
importante. Les transferts de matiére externes ont encore un impact significatif sur |I’opération du
réacteur.

Par contre, dans les essais en présence de toluene, les valeurs de vitesse apparente de la réaction
calculées a partir des données expérimentales de conversion de I’ alpha— méthyl styréne sont du méme
ordre de grandeur de ceux déterminées pour le régime chimique. L'influence des transferts externes
apparait donc faible. Compte tenu des incertitudes liées al'estimation de laloi cinétique par intégration
dans la crolte du catalyseur (voir ci-dessus), on peut considérer que I'écart observé est di & une

mauvai se estimation de la cinétique de grain.
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V.2.2.3 Utilisation du réacteur filaire comme outil de mesur e cinétique

Finalement, pour valider le concept de réacteur "filaire" comme outil de mesure de lois cinétiques, les
constantes du modéle cinétique de la réaction ont été déterminées a partir des données expérimentales
de conversion de I’apha — méthyl styréne et comparées a celles obtenues a partir de la loi cinétique
intrinseque (Tableau V-6).

Tableau V-6 : Constantes cinétiques de la réaction d’hydrogénation de I'alpha — méthyl styrene en
présence de toluéne calculées a partir de la loi cinéique proposée (K |5 cnaique) € des données

expérimentales de conversion et dela corréation de K a développée dans ce travail dethese (K epeimenta)

Charge 1 .
— < < T (OC) k expérimental (S ) k loi cinétique (S )
% alpha— méthyl styréne % toluéne
30 0.80 1.06
10 % (m/m) 80 % (m/m)
20 0.48 0.66

Les valeurs de la constante cinétique calculées a partir des données expérimentales, aobtenues
dans le réacteur "filaire", sont proches des valeurs estimées a partir des données obtenues en
réacteur batch pour cette réaction rapide, que I'impact du transfert externe soit élevé ou faible.
Les valeurs sont cependant inférieures d'environ 25 % a celles obtenues en utilisant laloi cinétique de
laréaction modéle et le facteur d' efficacité du grain. Comme expligqué ci-dessus, cet écart peut érelié
au fait que pour des raisons de simplification, dans le calcul de la constante K g cingique, ON fait
I"hypothése gue le métal est déposé de maniere homogene dans |’ épaisseur active du catalyseur. En
effet, un gradient de la concentration de métal dans le grain est observé. Malgré ces différences, les
valeurs des constantes cinétiques présentées dans le Tableau V-6 sont assez proches, ce qui implique
que l'outil de mesure cinétique et la corrélation du coefficient de transfert de matiére globale obtenue
dans |e chapitre précédent permettent de retrouver la cinétique lorsqu'elle laréaction est tres rapide.
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V.3. Comparaison du réacteur "filaire" au réacteur agité avec panier

Dans la derniere partie du travail de thése, les performances du réacteur "filaire" ont été comparées a
celles d'un réacteur agité avec panier cataytique pour le méme systeme réactif modéle :
I'nydrogénation de I’ apha — méthyl styréne avec et sans toluene. Ce type de réacteur est, en effet, trés
largement utilisé pour des études cinétiques sur des catalyseurs en grain, comme alternative aux
réacteurs conventionnels alit fixe.

V.3.1 Tests catalytiques dans un r éacteur agité avec panier

De maniére a optimiser la vitesse d'agitation et e volume de liquide dans |e réacteur pour lesguelles un
bon mélange du liquide et un coefficient maximal de transfert de matiére gaz/liquide sont observés,
une éude sur les distributions des temps de séjour et sur le transfert de matiére gaz/liquide a é&é
rédisée avant les tests catalytiques en réaction modéle. Ces éudes seront présentées dans ce

paragraphe ains que les résultats des tests catal ytiques effectués.
V.3.1.1 Outil expérimental

Le réacteur utilisé pour cette étude est un réacteur Top Industrie en acier inoxydable de volume de
cuve de 300 mL. Ce réacteur est équipé d'une turbine auto-aspirante qui permet la production des
bulles de gaz dans le liquide et qui force le passage du liquide a travers le panier vers les parois du
réacteur (Figure V-15 — a). Le catalyseur en grain a été déposé dans un panier catalytique. Deux
géométries de panier différentes ont été testées afin de vérifier la sensibilité des performances de ce

type de réacteur ala configuration du panier.

FigureV-15: Turbine (a) et paniers (b et c) utilisésdansleréacteur agité.

Le panier présenté dans la Figure V-15 — b a été concu par Parr Instruments. Ce panier a quatre contre
— pales al'extérieur et une maille de grille plus large que celle du panier présenté dans la Figure V-15
—c qui est fabriqué par Top Industrie. Ce dernier est plus haut et a des contre — pales de géomeétrie

différente. Les dimensions des paniers et du réacteur sont résumées dans le Tableau V-7.
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Tableau V-7 : Dimensions caractéristiques du réacteur et des deux paniers catalytiques utilisés dans cette
étude.

, _ ) Panier A Panier B
Dimensions Réacteur (Cuve) _ _
(Figure V-15—b) (FigureV-15—-c¢)

Hauteur (mm) 100.0 51.6 61.0

Diamétre interne (mm) 61.9 304 26.0

Diamétre externe (mm) - 45.5 40.2
Volume maximal du lit

) 300 ~ 46 ~45

catalytique (mL)

Le montage expérimental est identique a celui utilisé dans I'éude cinétique (cf. 8 V.1.1) sauf le
réacteur et |'agitateur qui viennent d'étre décrits. Le réacteur est utilisé en mode semi-batch (réacteur
fermé sur la phase liquide et ouvert en entrée sur la phase gaz), sauf dans la détermination des
distributions des temps de s§our ou le réacteur est ouvert en entrée et en sortie sur les deux fluides

liquide et gaz.
V.3.1.2 Détermination des distributions des temps de s& our

L'objectif de cette étude est seulement de vérifier si le réacteur présente des zones stagnantes de
liquide, des court circuits ou d autres problemes similaires Pour cette vérification, les distributions des
temps de s§our ont éé mesurées dans un systéme eau/air avec un traceur coloré (colorant alimentaire
dissous dans I'eau). Le réacteur a été opéré en continu, ala pression atmosphérique et ala température
ambiante. Le panier utilisé possede la grille la plus resserrée (panier B) car c'est dans cette géométrie
que le liquide peut avoir plus de difficulté a traverser le panier. Le panier a été rempli avec des billes
de verre dont e diameétre moyen est égal a 3.0 mm, similaire a celui des particules de catalyseur qui
seront utilisées dans les essais en réaction modéle.

L'eau ditillée est alimentée au réacteur a l'aide d'une pompe HPLC et le traceur est injecté sous la
forme d'un pulse, al'entrée du réacteur. Sa concentration dans |'eau ala sortie du réacteur est mesurée,
en ligne, avec un détecteur U.V. (cf. Annexe D.2). Les distributions des temps de s§our ont été

mesurées pour différents débits de liquide, vitesses d'agitation et hauteurs de liquide (Tableau V-8).

Tableau V-8 : Gamme des paramétres d'étude pour les mesures desdistributions destempsde s our.

Débits deliquide (L/h) 0.2-0.6
Vitesse d'agitation (rpm) 1200 et 1500
Ratio entre la hauteur de liquide et la hauteur du panier (H./Hp) 05etl
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Dans la Figure V-16 est présenté une des distributions des temps de s§jour (D.T.S.) obtenues avec le

panier B. D’ autres exemples de D.T.S. sont présentés dans |’ Annexe D.2.
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Figure V-16 : Distribution des temps de s§our obtenue dans le réacteur agité avec le panier B. N = 1500
rom/Q.=04L/h/H /Hp=0.5.

D'aprés I'analyse visuelle des distributions des temps de s§our, on n'observe pas des problémes de
recirculation interne et les courbes de réponse ont |a forme attendue.

Afin de vérifier I'existence des zones stagnantes ou mal agités dans le réacteur, le temps moyen de
s§jour dans chague essai a été déterming, a partir des données des distributions des temps de sgour et
en utilisant |'équation suivante :

- o N C(t
tep = JE@ o0 E(t)=— 0 Equation V.16
0 |

[C(t)dt

0
Le temps de s§our déterminé par I'Equation V.16 a été ensuite comparé au temps moyen de s&our
attendu, qui est calculé a partir du débit et du volume de liquide (Equation V.17).

atencts = Vi Equation V.17
L
Dans tous les essais réalisés a une vitesse d'agitation de 1500 rpm, le temps moyen de s§our obtenu a
partir des D.T.S. est identique a celui calculé par I'Equation V.17 ce qui montre qu'a cette vitesse, le
réacteur se comporte comme un réacteur parfaitement agité. Par contre, a une vitesse d'agitation de
1200 rpm, le temps de s§our moyen attendu (Equation V.17) est plus faible que celui déterminé a
partir des D.T.S. (Equation V.16). Ce résultat indique qu'a cette vitesse d'agitation, il y a des zones oul
le liquide n'est pas bien mélangé, ce qui peut provoquer la rétention d'une partie du traceur pendant

une période de temps supérieure a celle attendue.

En conclusion, a une vitesse d'agitation égale a 1500 rpm, le réacteur se comporte comme un réacteur
parfaitement agité sur le liquide, indépendamment de la hauteur de liquide et du débit de liquide (dans

les gammes présentées dans |e Tableau V-8).
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V.3.1.3 Caractérisation du transfert de matiére gaz/liquide

Afin de rédliser les tests catalytiques dans des conditions les plus favorables possibles a l'opération en
régime chimique, une bréve étude sur le transfert de matiére gaz/liquide a été réalisée. L'objectif de
cette étude est de définir la vitesse d'agitation et la hauteur de liquide auxquels le coefficient de
transfert de matiére gaz/liquide, k a, est maximal. Bien que la valeur de ce coefficient puisse auss
dépendre de la géométrie du panier, nous N’ avons réalise I’ étude que sur un seul des deux paniers (A)
en raison de lamultiplication des expériences aréaliser.

Le coefficient k_a a éé mesuré par absorption physique de I'hydrogéne dans e cyclohexane (solvant).
La méthodologie appliquée pour ces mesures est la méme que celle décrite dans le paragraphe V.1.4
pour le réacteur a cuve agité sans panier. Le coefficient de transfert de matiére gaz/liquide a été
mesuré a des vitesses d'agitation entre 1200 et 1800 rpm et des ratios hauteur de liquide sur hauteur du
panier entre 63 % et 88 %, ce qui correspond a des ratios volume de liquide sur volume du réacteur
entre 34 % et 48 %. Le panier a &é rempli avec des hilles de verre de 3.0 mm de diamétre, comme

dans |'étude des distributions des temps de séour.

Les valeurs des coefficients de transfert de matiére gaz/liquide obtenues dans cette éude sont
présentées dans la figure V-17. L'erreur expérimentale associée a chague mesure a été déterminée en

répétant deux atroisfoislamesure. Elle varie entre 3 % et 28 %.
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Figure V-17 : Coefficients de transfert de matiére obtenus pour le systéme H,/cyclohexane en fonction de
la vitesse d'agitation, a différentsratios entre la hauteur de liquide et la hauteur totale du panier, H /Hp :
A 63%; ¢77%; = 88%.

Le coefficient de transfert de matiére gaz/liquide augmente avec la vitesse d'agitation, ce qui a été
aussi observé danslalittérature ™ ™ et dans'étude du transfert de matiére gaz/liquide réalisée dansle
réacteur batch sans panier présentée dans le paragraphe V.1.4. Si on compare les coefficients k.a
obtenus dans des réacteurs identiques avec et sans panier, on observe un effet néfaste de la présence du
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panier sur le transfert de matiére gaz/liquide. Ceci peut étre expliqué en considérant que dans les
réacteurs a panier, une large partie du liquide est localisée dans des zones moins agitées (intérieur du
panier entre les particules et partie extérieure du panier proche des parois du réacteur). Il est probable
gue ces zones soient moins bien mélangées et présentent une moins bonne circulation des fluides que
dansla cuve sans panier.

La vaeur la plus élevée du coefficient de transfert de matiére gaz/liquide (environ 0,35 s%) a éé
obtenue & une vitesse d'agitation de 1800 rpm et a une hauteur de liquide équivalente a 77 % de la
hauteur total du panier. Ces conditions ont donc, été retenues pour les tests catalytiques avec la
réaction modele. Ces conclusions obtenues avec le panier A seront aussi appliquées pour le panier B.

V.3.1.4 Protocole et conditions opér atoires destests catalytiques

Les tests catalytiques ont été réalisés avec les deux paniers présentés dans la Figure V-15. Le
catalyseur introduit dans les paniers est le méme que celui utilisé dans les tests avec le réacteur
"filaire" (Pt/Al,Os). La masse totale de catalyseur introduite a chagque test est d'environ 2.5 g. Comme
le volume de catalyseur est trés inférieur au volume total du panier, le remplissage du volume vide est
réaisé avec un tamis moléculaire (zéolithe A) qui assure aussi une fonction de séchage du milieu

liquide. Lelit cataytique se présente donc comme une tranche annulaire dans le panier (Figure V-18).

Leremplissage du panier est un point tres important dans les tests réalisés dans ce type de réacteur car,
comme le lit est dilué, la performance peut étre tres sensible & la maniére dont le panier est rempli.
Comme l'objectif du présent travail n'est pas de réaliser une étude compléte sur ce réacteur, un
protocole de chargement a été retenu et tous les essais ont été réalisés de maniére identique. D'abord
une couche de tamis moléculaire (zéolithe A) sur une hauteur d'environ 7 mm a été introduite dans le
panier. Ensuite, le catalyseur est mis en place et le reste de la hauteur disponible dans le panier est
remplie avec du tamis moléculaire (Figure V-18).
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aSasss]
Eﬁiﬁ%@iﬁ ——> Tamis moléculaire
b o]

FigureV-18: Schéma (a) et photos du remplissage des paniers A (b) et B ().

Apres le remplissage du panier, celui-ci est introduit dans le réacteur et est réactivé in-situ. Cette
réactivation est réalisée sous un balayage d'hydrogene a 150 °C et a la pression atmosphérique.
Ensuite, le solvant est injecté dans le réacteur par I'ampoule de coulée et le réacteur est mis sous
pression d'’hydrogéne (10 bar) et a la température du test. Une fois que le réacteur est dans les
conditions de pression et de température souhaitées, I'alpha— méthyl styrene (sans eau) est injecté dans
le réacteur au moyen d’ une ampoule de coul ée pressurisée et le test commence. Pendant chague essai,
la diminution de la pression d'hydrogéne dans la réserve est enregistrée en fonction du temps, ce qui
permet le calcul de la conversion d'alpha — méthyl styréne. A la fin de I'essai, un échantillon de la
phase liquide est analysé pour vérifier le bilan matiére et pour confirmer I'inexistence des réactions

secondaires, comme par exemple, I'hydrogénation du toluene.

Les conditions opératoires des tests catalytiques ont été choisies de maniére a reproduire celles des
tests réalisés dans le réacteur "filaire (Tableau V-9) et elles sont résumées dans e Tableau V-9.

Tableau V-9 : Conditions opératoir es des tests catalytiquesréalisés dansleréacteur agité avec panier.

% Alpha— méthyl styrene % Toluéenedansle )
Testn° o i o _ T(°C) Panier

dansle liquide (massique) liquide (massique)

1 10% 80 % 30 B

2 30 A

3 30 B

10 % 0%
4 20 B
5 9 B
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V.3.1.5 Résultats expérimentaux des tests catalytiques

Les résultats expérimentaux des tests catalytiques réalisés dans le réacteur agité avec et sans la

présence de toluéne sont présentés dans la Figure V-19.
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Figure V-19 : Conversion d'alpha — méthyl styréne en fonction du temps d'opération dans les tests 1
(rose), 2 (rouge), 3 (verts), 4 (bleu) et 5 (orange). Les conditions opératoires sont preésentées dans le
Tableau V-9.

Lors de la comparaison des résultats des tests 1 et 3 (courbes verte et rose, respectivement), on
observe que, dans l'essai ou le toluéne est présent, la vitesse de la réaction est plus faible, comme
attendu.

A partir des résultats des essais réalisés a différentes températures (tests 3, 4 et 5a 30, 20 et 9 °C
respectivement— courbes verts, bleue et orange respectivement), il est possible de calculer I'énergie
dactivation apparente qui est d'environ 17 kJmol (pour des températures entre 20 et 30 °C). Ce
résultat indique que, comme dans le réacteur "filaire", dans |I’absence de toluene, méme a faible
température, |’opération du réacteur agité avec le panier B est contrdlée par les phénomenes de
transfert de matiére externes et par la cinétique de la réaction.

Une autre maniere pour identifier le régime d'opération du réacteur est de comparer la vitesse
apparente obtenue a partir des données expérimentales, a celle obtenue a partir de laloi cinétique et du
facteur d'efficacité (Equation V.15) qui correspondrait & une réaction controlée par les limitations
internes aux grains. Dans les essais réalisés sans toluene, entre 9 et 30 °C, la vitesse apparente de la
réaction varie entre 3.5x10° et 5.3x10”° mol/s, ce qui est trés largement inférieur ala vitesse apparente
en régime de limitations internes laguelle varie entre 1.1x10° et 2.6x10°° mol/s. Ce résultat confirme
gue, la performance du réacteur agité avec les deux paniers n'est pas seulement contrdlée par les
phénomeénes de transfert de matiére internes mais aussi par les transferts de matiére externes (ks et
k_a).
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En ce qui concerne I'effet du type de panier utilisé, on observe que la vitesse de la réaction dans le
panier B (avec la grille plus resserrée) est identique a celle mesurée dans le panier A (tests 2 et 3;
courbes rouge et verte, respectivement). Donc, il semblerait qu'a 30°C, le type de panier utilisé n'ait
pas d'impact sur la vitesse de la réaction, ce qui indique que les transferts de matiére externes doivent
étre du méme ordre de grandeur dans les deux paniers.

V.3.2 Comparaison des performances : réacteur "filaire" vs réacteur agité avec

panier catalytique

Finalement, dans ce paragraphe, les performances catalytiques obtenues en réaction d'hydrogénation
de l'dpha — méthyl styréne (avec et sans la présence de toluene) sur le réacteur "filaire" sont
comparées a celles mesurées dans | e réacteur agité avec les deux paniers. Le critére de comparai son est
la valeur de la conversion en AMS pour un temps de contact donné. Nous utiliserons la vitesse
volumique horaire (VVH) qui est I’inverse de ce temps et qui est calculée a partir de I'Equation V.18.

En réacteur ouvert (“filaire") VWH = Q
Vcatalyseur
Equation V.18
. ) . vV, 1
En réacteur fermé (avec panier) VVH =————
catalyseur

Dans I'Equation V.18 , Q,, est le débit de liquide, V, est le volume de liquide et t est le temps requis

pour atteindre la conversion visee.

Les résultats expérimentaux obtenus, a 20 et 30 °C, dans les deux réacteurs sont présentés dans la
Figure V-20 — a et b, respectivement.
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Figure V-20 : Conversion d'alpha — méthyl styréne en fonction de la vitesse volumique horaire (VVH)
dansleréacteur "filaire" (e et<) et dansleréacteur agité avec le panier A (e) et B (a et2) pour les essais
réalisés a 20 °C (a) et 30 °C (b). Symboles pleins — 0 % toluene; Symboles vides — 80 % (m/m) toluene

dansleliquide.
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Dans les essais réalisés a 20 et 30°C, la performance du réacteur agité avec panier est supérieure a
celle du réacteur "filaire”, ce qui indigue que, dans les conditions de fonctionnement choisies, les
limitations aux transferts de matiere externes sont plus faibles dans le cas du réacteur agité avec
panier. Les écarts sont cependant faibles pour les essais en présence de toluene a 30 °C pour lesquels
la vitesse intrinséque de réaction est moins élevée et qui se rapprochent donc du régime de la cinétique
degrain.

En conclusion, ces deux réacteurs fonctionnent en régime fortement contrélé par les transferts de
matiére externes, avec une limitation moins forte pour le réacteur a panier. Ce réacteur agité avec
panier a été congu pour avoir un fonctionnement optimal (géomeétrie du panier et de |'agitateur, hauteur
du liquide etc...). Cependant, cette [égére supériorité du réacteur a panier est gommée par I’ obligation,
pour cette réaction d’ étude trés rapide et dans les conditions opératoires testées, d’ utiliser un modéle

de description du transfert afin d’ accéder alacinétique de grain.

Pour les réacteurs a panier, les modéles de transfert externes (corrélations) sont généralement peu
fiables en raison de la sensibilité au remplissage du panier (compacité du lit), a la hauteur de liquide,
au type d'agitateur et de panier et de la position ol le lit catalytique est introduit dans le panier.’. De
plus, la vitesse superficielle du liquide a I'intérieur du lit, qui conditionne fortement le transfert
liquide-solide, n’est pas accessible. Un changement des propriétés du liquide (viscosité) aura donc un
impact important sur le régime de fonctionnement. On peut donc conclure que le réacteur a panier ne
conviendra que dans le cas de réactions intrinséquement peu rapides et donc en absence de limitations
par les transferts externes. Par contre, le travail de modélisation des transferts externes réalisé sur le
réacteur "filaire" permet de déterminer des cinétiques de grain.

Dans le réacteur "filaire”, le remplissage du lit et son positionnement est reproductible et ne dépend
pas de I'opérateur. De plus, les fluides sont forcés a travers le lit de particules alignées qui se trouvent
donc, en moyenne, toujours en contact avec le méme écoulement gaz/liquide indépendamment du type
de fluides utilisé. Les corrélations éablies sont donc plus robustes.

Un autre point trés important qui découle de ces remarques est I'extrapolation des résultats de
conversion et de sélectivité au réacteur a lit fixe industriel. Pour un méme catalyseur en grain, cette
extrapolation est immédiate avec le réacteur "filaire", en utilisant comme critere d extrapolation le
nombre de Reynolds liquide. Par contre, I’ extrapolation est fastidieuse et souvent impossible dans le
cas du réacteur agité avec panier, car le nombre de Reynolds dans le lit catalytique est inconnu. Il faut
donc déterminer les lois cinétiques en régime chimique, pour la réaction principale et les réactions
secondaires, puis les intégrer au modéle du réacteur industriel (si un tel modele est disponible) afin de

prédire les conversions et sélectivités. Cette derniére méthode, souvent qualifiée de Voie Royale, est
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certainement la plus robuste, mais réclame un investissement humain important qui n’ est généralement

pas suivit pour des raisons économiques.

Dans le Tableau V-10 sont résumés les principaux points de comparaison entre le réacteur agité avec

panier et le réacteur "filaire".

Tableau V-10 : Comparaison entreleréacteur agitéavec panier et leréacteur "filaire".

Réacteur agité avec panier

Réacteur "filaire"

Chargement

Sans dilution (lit compacté€) — Ok (rare)
Avec dilution :
- tresdifficilement reproductible
- performances sensiblesala
position du lit catalytique

Reproductible

Coefficients de

transfert de matiére

Elevé si |e réacteur est bien congu et
opéré (k.aentre0.15 et 0.35 s %)

Elevé (K_aentre 0.10 et 0.35s™)

Sensibilité a Elevée pour des réactions rapides Non
I'opérateur (chargement et opération du réacteur)
Utilisation desfluides | Plus de difficulté des fluides atraverser Pas de changement de
visgueux le panier I'hydrodynamique
Vitesses superficielles Profils de vitesses pas maitrisés Connues

Non représentatives de celles observées

Identiques a celles observées

Conversions et ) _ _ dans le réacteur industriel si le
o dans le réacteur industriel ] o
Sélectivités . réacteur est danslerégime
(si opération en mode ouvert) o
cinétique
Directe si le réacteur est dansle
Extrapolation au Besoin d'un modéle pour extrapoler au | régime cinétique : les résultats

réacteur alit fixe
industriel

lit fixe, ce qui requiert de déterminer les

lois cinétiques de toutes les réactions

obtenus en unité pilote sont
identiques a ceux des unités

industrielles aiso-conditions

opératoires.
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V.4. Conclusions

Les objectifs de ce chapitre étaient :
- devalider le concept de réacteur "filaire" en mettant en oauvre une réaction rapide
- de comparer les performances obtenues dans le réacteur "filaire" a celles mesurées dans un
réacteur du type cuve agitée avec panier catalytique.
La réaction retenue est la d'hydrogénation de I'alpha — méthyl styréne avec et sans toluene a basse
température.

La loi cinétique de la réaction modéle choisie a été déterminée & partir d'essais réalisées dans un
réacteur de type cuve agitée fermée avec du catalyseur industriel broyé en poudre. L'utilisation
combinée de ce modéle cinétique intégré a I'échelle d'un grain de catayseur industriel et de la
corrélation du coefficient de transfert globale développée dans le chapitre IV a permis de retrouver les
conversions mesurées expérimentalement sur le réacteur "filaire'. A l'inverse, en utilisant les
conversions mesurées et la loi du coefficient K a proposée, ce réacteur permet de retrouver les
paramétres cinétiques a I'échelle du grain pour des réactions rapides. Ce réacteur permet donc la

détermination de paramétre de cinétiques de grain pour des catalyseurs formulés.

Ensuite la comparaison entre le réacteur "filaire" et le réacteur agité avec panier a été réaisée. Les
tests catalytiques effectués dans ces deux réacteurs, sur la méme réaction modéle, ont montré que les
transferts de matiére externes avaient un impact important dans I'opération des deux réacteurs pour les
réactions tres rapides testées. Néanmoins, en utilisant le toluene dans le milieu réactionnel, les
réacteurs fonctionnent dans un régime presgue totalement contrdlé par la cinétique de grain, i.e., par
les limitations aux transferts de matiére internes et la cinétique de la réaction. En comparant les
performances des deux réacteurs a un temps de contact donné, on observe que les performances dans
le réacteur "filaire" sont légerement inférieures a celles obtenues dans le réacteur agité avec panier, les
limitations aux transferts de matiére externes restant plus importantes dans le réacteur "filaire".

Les avantages et inconvénients des deux réacteurs ont éé mis en évidence et comparés. |l apparait
gue, bien gque moins performant, le réacteur "filaire" présente des avantages par rapport au réacteur
agité avec panier, comme par exemple, la moindre sensibilité au chargement et au mode opératoire et
la possibilité d'utiliser, sans traitement de modélisation, les résultats expérimentaux pour prédire les

performances des unités industrielles alit fixe.
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CONCLUSION GENERALE

Cette these a comme objectif principal la caractérisation d’une nouvelle géométrie de réacteur : le
réacteur "filaire". Du a ses caractéristiques géométriques et au type d’écoulement gaz/liquide, ce
réacteur semble a priori intéressant pour la réalisation des tests catalytiques, surtout dans le cas des
réactions trés exothermiques et rapides, potentiellement limitées par les transferts de matiére, comme
par exemple les hydrogénations. L’ objectif de la caractérisation de cet outil est la quantification de ses
performances, en terme d'hydrodynamiqgue et des phénomeénes de transfert de matiére, pour définir les

limites de son utilisation.

Ce type de réacteur a été proposé depuis longtemps pour la réalisation des éudes sur les coefficients
de diffusion effective en gaz/solide et pour |'acquisition des paramétres de la cinétique de grain.
Néanmoins, la littérature sur sa caractérisation est rare. En effet, seulement six études ont été
publiées sur | hydrodynamique dont quatre ont été réalisées dans des systemes gaz/solide et deux en
gaz/liquide/solide. En plus, aucune éude n'a été publiée sur la caractérisation des phénoménes de
transfert de matiere gaz/liquide ou liquide/solide dans un réacteur de ce type. Un complément de

connaissance était donc nécessaire.

L’ hydrodynamique d'un réacteur du type "filaire" (horizontal avec une section carrée) a été étudiée en
mesurant la vitesse et longueur des bulles de gaz, des distributions des temps de s§our et de la perte de
pression dans le réacteur a plusieurs vitesses des deux phases fluides, diamétre des particules, et
géométries du canal, avec deux liquides différents (n-heptane et eau). Une étude qualitative du
mouillage a été auss réalisée. D’ apres la visuaisation de I'écoulement et de I'analyse des données
expérimentales, deux régimes d'écoulement ont été identifiés dans les différentes configurations :
"bulles isolées' (faibles ratios usd/uLs) avec des bulles isolées circulant principalement au-dessus des
billes et "dratifi€" (hauts ratios ugd/u,s) avec des bulles trés longues emplissant la partie supérieure du
réacteur. L’ analyse des distributions des temps de s§our en heptane seul a montré gque I’ écoulement
est assez complexe et n'est pas piston-dispersion. A partir de smulations CFD, il a éé proposée
I'existence de zones stagnantes avec un impact de la diffusion radiae, de et vers ces zones, sur la
dispersion axiade. Cet effet est d’ autant plus marqué que les vitesses superficielles du liquide sont plus
faibles. Il serait intéressant de vérifier s la distribution de liquide est améliorée en changeant
I’ orientation du réacteur (passage d’ horizontal a vertical). L'écoulement en phase liquide est devenu
piston-dispersion par I'gjout des fines particules d'inertes entre les billes. Quand une phase gaz est
gjoutée a I’ écoulement, celui devient piston avec des nombres de Peclet toujours supérieurs a 40. En
écoulement diphasique, indépendamment du régime d'écoulement, |'écoulement est relativement
piston-dispersion & tous les débits. Les valeurs de dispersion axiae dans le réacteur "filaire" sont du
méme ordre de grandeur que celles observées dans des réacteurs pilotes conventionnels a lit fixe, a
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méme VVH et volume de catalyseur. Les valeurs de saturation de liquide mesurées sont élevées
(supérieures a 0.5) dans toutes les configurations et pour tous les vitesses superficielles des deux
phases fluides, ce qui est en accord avec I’ étude qualitative du mouillage ou un film de liquide semble
couvrir totalement les particules dans toute la gamme des conditions opératoires étudiée. Dans toutes
les configurations et dans les deux géométries de canaux, la perte de pression est trés faible devant la
pression opératoire (inférieure & 100 mbar/m) et est entre 10 a 100 fois plus faible que dans un réacteur
pilote conventionne alit fixe fonctionnant en régime a bulles.

Des corrélations ont été proposées pour prédire la longueur des bulles de gaz, la saturation de liquide
et la perte de pression. L’ expression empirique développée pour prédire lalongueur des bulles de gaz
est basée dans les études de Garstecki et coll. (2006) ™ et de Leclerc (2007) @ sur la formation de
bulles de Taylor dans des micro — contacteurs gaz/liquide. En ce qui concerne la saturation de liquide,
le modéle semi-empirique propose a été développé a partir du formalisme de la corrélation d’ Armand
(1952) ¥, La perte de pression en écoulement monophasique liquide est bien prédite par I’ équation
d’ Ergun (1952) ™ qui a été modifiée pour prend en compte |’ effet des parois. Pour la perte de pression
en écoulement diphasique, un bilan de quantité de mouvement a été réalisé ou une force liquide/solide
est responsable pour la perte de pression et oul latortuosité de I’ écoulement est exprimée par le modele
de Narashiman et coll. (2002) 1.

L es phénomeénes de transfert de matiére externes dans un réacteur du type "filaire", ont été caractérisés
en découplant le transfert de matiére liquide/solide du transfert de matiére globa, i.e,
gaz/liquide/solide. D’abord, le coefficient de transfert de matiére liquide/solide a été mesuré par
dissolution de particules de p — naphtol. Les valeurs mesurées de ce coefficient sont comprises entre
1.4 x 10 et 6.6 x 10 m/s pour |’ écoulement monophasique liquide et entre 1.8 x 10°et 2.5 x 10™ m/s
pour I'écoulement diphasique. Des corrélations empiriques ont été proposées pour prédire ce
coefficient dans les deux configurations. Quand les performances, en termes de transfert de matiere
liquide/solide, du réacteur "filaire" sont comparées a celles mesurées dans un réacteur pilote
conventionne alit fixe, on observe qu’ en écoulement monophasique liquide, le coefficient k. s est 30 a
48 % supérieur dans le réacteur "filaire". En écoulement gaz/liquide, une intensification d’ un facteur 5
a7 aété estimée. Une comparaison identique des coefficients de transfert de matiére liquide/solide a
été réalisée pour les réacteurs industriels a lit fixe. Les coefficients k s estimés pour le réacteur
"filaire", en écoulement monophasique liquide, sont entre 40 et 50 % plus faibles que ceux calculés
pour le réacteur industriel. En gjoutant une phase gaz, la tendance s'inverse. Le réacteur "filaire" est
entre 30 et 200 % plus performant, en termes de transfert de matiére liquide/solide, que le réacteur
industriel.
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Le coefficient de transfert de matiére global, K, a, a été mesuré par la méthode d’ absorption réactive
avec laréaction d hydrogénation de I’ alpha — méthyl styréne. Dans les conditions opératoires de cette
étude, ce coefficient présente des valeurs entre 0.10 et 0.36 s*. Une corréation empirique a été
également développée pour prédire le coefficient K a dans le réacteur "filaire". Celui-ci a été estimé
supérieur a celui observé dans un réacteur pilote conventionnel a lit fixe fonctionnant dans le régime
ruisselant et a bulles. Cette amélioration des phénoménes de transferts de matiére externes est
probablement liée a I’augmentation des vitesses locales du liquide (augmentation de la convection
dans le liquide) et & la présence d'un écoulement du type Taylor modifié (augmentation de la
recirculation du liquide entre les bulles de gaz). La comparaison du réacteur filaire avec un réacteur
industriel indique que le coefficient de transfert global en "filaire" est plus élevé.

Ensuite, les coefficients de transfert de matiere gaz/liquide, ki a, ont été déduis a partir des coefficients
de transfert de matiére globaux et liquide/solide. Parmi les coefficients calculés certains étaient
négatifs, probablement a cause dune sous-estimation du coefficient de transfert de matiére
liquide/solide. Il est possible, qu’en conditions de réaction, le film de liquide dans la partie supérieure
des particules (plus en contact avec la phase gaz) soit extrémement fin en accél érant de cette maniére
I'accés de I'hydrogene a la particule (intensification des transferts de matiere gaz/liquide et
liquide/solide). Un complément d'étude est donc, recommandé ou la quantification du transfert de
matiere gaz/liquide devrait étre réalisée par application de la méthode d absorption physique et la
confirmation des valeurs mesurées des coefficients de transfert liquide/solide devrait étre réalisée par
une méthode réactive en écoulement monophasique liquide. Cependant, les valeurs positives du
coefficient k_a (sous-estimeées) sont indicatives d une trés bonne performance en terme de transfert de
matiere gaz/liquide. Une derniére recommandation au niveau de la caractérisation du réacteur "filaire"
concerne I'impact d' un changement de |’ orientation du cana sur I” hydrodynamique et les transferts de
matiére. Ceci serait également intéressant a éudier, surtout en écoulement monophasique liquide ou la
position verticale pourrait aider a une diminution des zones stagnantes.

Findement, la derniére partie de ce travail de thése a été consacrée a la validation de la corrélation
proposée pour le cacul du coefficient de transfert de matiére global et a la comparaison des
performances les performances obtenues dans le réacteur "filaire" a celles mesurées dans un réacteur
agité avec panier catalytigue qui est souvent utilisé pour réaliser des études cinétiques, comme
alternative aux réacteurs a lit fixe. La réaction modéle choisie pour cette étude est I'hydrogénation de
I'alpha— méthyl styréne dans d'autres conditions opératoires avec et sans la présence de toluéne, lequel
ralenti la réaction et est représentatif des compétitions d'adsorption qui existent dans les tests de

catalyseurs d'hydrogénation d'essences de pyrolyse.
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Des mesures de conversion en réacteur "filaire” ont été réalisées. Leur interprétation a l'aide de la
corrélation du coefficient de transfert de matiére global a permis de déduire une constante cinétique
identique a celle déterminé a partir de la loi cinétique obtenue dans le réacteur batch agité. Le bon
accord entre ces valeurs a permis de valider la corrélation développée pour le coefficient K a et que,
avec leréacteur "filaire” il est possible d’ obtenir la cinétique d'une réaction rapide.

Concernant la comparaison entre le réacteur “filaire" et le réacteur agité avec panier, les tests
cataytiques effectués, sur la méme réaction modéle, ont montré que |’ opération des deux réacteurs
était limitée par les transferts de matiére externes et donc, que la présence de toluene et la diminution
de latempérature n’ étaient pas suffisantes pour atteindre le régime chimique.

Les performances mesurées dans le réacteur "filaire" sont Iégérement inférieures a celles obtenues
dans le réacteur agité avec panier (aiso temps de contact), indiquant que les limitations aux transferts
de matiére externes sont plus importantes dans le réacteur "filaire". Cependant, le réacteur "filaire"
présente comme avantages importants : une moindre sensibilité au chargement et au mode opératoire
et la possibilité dutiliser, sans traitement, les résultats expérimentaux pour prédire les performances
des unités industrielles a lit fixe (si le réacteur fonctionne en régime chimique). D’aprés cette
comparaison, il semble intéressant |'application, au réacteur agité avec panier, d'une démarche
identique a celle qui a conduit au développement du réacteur "filaire". Pour la présente étude, cette
démarche consistait au développement d’une nouvelle géométrie de réacteur de laboratoire a partir
d un réacteur alit fixe, avec |’ objectif deréunir les avantages des outils existants actuellement.

Comme derniére remarque, la comparaison entre le réacteur "filaire" et les réacteurs industriels a lit
fixe, en terme de performances de transfert de matiére externe, a montré que les transferts de matiére
sont généralement meilleurs dans le réacteur "filaire". Une extrapolation directe des résultats peut
conduire a une surestimation des performances industrielles (donc de non atteinte des spécifications
clients). S on goute a cette conclusion le fait que, le réacteur "filaire" est encore limité par les
transferts de matiére externes pour la réaction rapide modéle appliquée, on conclue que pour des
réactions rapides comme les hydrogénations sélectives, il est probable gque les réacteurs industriels
opérent actuellement en présences de limitations au transfert. Il pourrait étre intéressant de revisiter les

technologies utilisées al’ échelle industrielle.
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ANNEXES
Annexe A : Modédesde pertede pression dit " mécanistiques'

Dans cet annexe les modéles de type mécanistiques de Attou et coll. (1999) ¥, de Narasinhan et
coll. (2002) 1 et de Boyer et coll. (2003 et 2007) ® sont présentés en plus détail.

Modéle de Attou et coll. (1999) ¥ :
Dans ce modéle, les éguations du systéme correspondent aux bilans de quantité de mouvement

moyennées sur la section de la phase gaz (Equation A. 1) et de la phase liquide (Equation A. 2).

dlos pul dpP - '
( deZG G>:_O(GE_FGL —F, +agps0 Equation A. 1
2
d((l— 0;G )p u? ) =(-eg )$+ Fo. —Fls+1—ag)p. 9 Equation A. 2
7 Z

L es deux éguations de quantité de mouvement font apparaitre les forces d'interaction Fg, F s et
F. Par conséquence, des lois de fermeture sont nécessaires pour exprimer ces forces en fonction
des paramétres du modéle. Une représentation schématique de différentes forces est présentée

danslaFigure A-1.

Figure A-1: Représentation schématique desforcesd'interaction

Comme, dans ce modéle, les particules sont couvertes avec un film de liquide, le gaz n'a pas une
action directe sur le solide. En fait, la résultante des forces exercées sur la phase gaz dépend
seulement des forces a l'interface gaz/liquide : Fg. et F. La force Fg. est provoguée par le
mouvement relatif des deux phases pendant que la force F peut étre interprétée comme la
fraction de quantité de mouvement transférée au solide a travers le film de liquide. Celle-ci
apparait comme une conséquence de la tortuosité du lit et des changements successives des

sections de passage de |'écoulement.
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Etant donné que le liquide et le gaz sont considérés comme deux phases complétement séparées
par une interface stable et que les deux fluides se comportent comme des milieux continus,
I'équation d'Ergun (1952) ¥ peut étre appliquée a chaque phase s I'écoulement diphasique est
pris en compte. Pour obtenir laloi de fermeture de laforce Fg, il faut sappuyer sur I'hypothese
gue le gaz circule dans un lit de particules ou la porosité est plus faible car |le diameétre effectif
des particules est supérieur au diamétre des particules a cause de la présence d'un film de
liquide. La correction géométrique qui doit étre appliquée au diamétre des particules pour

prendre en compte l|'augmentation de volume conduit a un diametre effectif égal

a((1- age)/(1-€)/M 3dp . Par conséquence, laforce Fg, est exprimée par I'Equation A. 3.

(1_ aGE)Z 1-¢ % (1_ aGg) 1-¢ % 2 .
F. =.|180 u, +1.8 U3 Equation A.
oL = Og aiedd, \1-eag Hg aie%d, | 1- s Ps quation A. 3

Les effets de glissement entre le liquide et le gaz sont pris en compte dans I’ Equation A. 3 par
I’ utilisation de la vitesse U, qui représente la vitesse relative de la phase gaz et peut étre calculée
al'aide de'Equation A. 4.

o .
U =Ug — (ﬁjub Equation A. 4
G

En ce qui concerne la force dinteraction F;, en réalisant un raisonnement identique a celui

utilisé pour laforce Fg_, on obtient |'expression suivante :

Q-age)'( 1-¢ % (l-ae) 1-¢ % )
F =a.| 180 G u. +1.8 G UZ £ " A
| G 22e%d, | 1-ea, HeUgs 2e%d, | 1-ea PcYcs quation A. 5

Relativement a la phase liquide, les forces exercées sur cette phase sont situées aux interfaces
gaz/liquide (Fg.) et liquide/solide (F.s). Comme les particules sont complétement mouillées, le
liquide a une action directe sur le solide. Cette action est représentée par laforce F_s qui est une
consequence de la contrainte de cisaillement du film de liquide sur les particules. L’ expression
de cette force est la suivante :

(1-¢)

1-¢) :
FLS:(l—U{G 180 ( i) ,uLuLS+1.8—3pLufS H(OtG) Equation A. 6
(1_ac) e’d; (1_056) e’dy

Dans I'Equation A. 6, 6 est le terme de tortuosité et représente le caractére tortueux du film de
liquide & I'échelle macroscopique du lit. Quand le taux de rétention du liquide augmente,
I'inertie de la phase liquide augmente par rapport a la résistance du milieu granulaire a
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I'écoulement et donc, le facteur de tortuosité diminue. Dans le modéle d'Attou et coll. (1999) ™,
ce paramétre vient égal a (1-ag)™

Modéle de Narasimhan et coll. (2002) 2:
Dans I'approche de Narasimhan et coll. (2002) '3, les bilans de quantité de mouvement sont

auss résolus pour caculer la perte de pression. La configuration de I'écoulement dans un

volume élémentaire du réacteur est présentée dans la Figure A-2.

i W
i o ) i \\
f/ ; \\‘ "\ Gas
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Figure A-2 : Représentation schématique desforcesd'interaction

L es bilans de forces pour la phase liquide et pour la phase gaz sont les suivants :

x Q-og) _+
P (l-og)=- T +FpL—F Equation A. 7
(1—p )
P*aG =72 aG*T + F;G + F|* Equation A. 8
(1—/) )

Dans les équations précédentes, |a perte de charge, la densité et les forces adimensionnelles
sont, respectivement :

=X =—(_ d%z) . p -PG o F* - F Equation A. 9

g(pL - ) L geloL - pe)
Les forces adimensionnelles Fp * et Fpe* représentent les forces de frottement exercées par le
liquide et par le gaz sur le solide. F* est définie comme la force de frottement induite par le
mouvement relatif entre les deux phases. Ces trois forces sont modélisées par |'équation d'Ergun
modifiée pour prendre en compte |'écoulement diphasique et sont exprimées par les équations

suivantes :

2 2
FE’L =150 (1_8) 1 HLULs +175(1_8) 1 PLULs

Equation A. 10
e3d3 9lpL —pc) ki e3dp 9lpL —ps) ML
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2 2
FE’G =150 (1_ 8) 1 HgUGs +175(1_ 8) 1 PGUGs

Equation A. 11
e3d2 9lpL —pc) ke e3dp 9lpL —pc) 76

(1_8)2 1 ﬂGUr +1 7;:(1_ 8) 1 pGurZ

F, =150 75
e3d3 9lpL —pc) ke e3dp 9lpL —pc) 716

Equation A. 12

Dans |'expression de la force Fp * (Equation A. 10), k. et 0, sont les perméabilités relatives du
liquide et sont égales a (1-ac)*. Egalement, kg et ng, représentent les perméabilités relatives de
la phase gazeuse. Ces deux paramétres sont calculés a partir des équations suivantes :

4

l-¢ A’ 2 l-¢ % 2 : .

G = al e ng = ag Equation A. 13
1-ceag 1-ceag

Cette représentation des forces est identique & celle de Attou et coll. (1999) . La différence
majeure entre les deux modéles réside dans la tortuosité. En effet, pour calculer la tortuosité
Narasimhan et coll. (2002) ' ont réalisé un bilan des forces sur un volume éémentaire de fluide

qui circule dans un plan incliné (Figure A-3).

R

Mg sin0

g sinf
2

Figure A-3: Bilan deforcesd'un volume élémentaire de fluide pour déterminer I'effet dela

tortuosité

Par cette approche, la tortuosité ira corriger le terme de gravité dans les bilans de quantité de

mouvement et donc, seraégalea:
7 =cosf—using Equation A. 14

L'angle 0 représente la distance parcourue dans le chemin tortueux et p indique I'excés de
quantité de mouvement perdue a la cause du frottement du liquide et du gaz lors de son
parcours. Il a été observé que la tortuosité augmente avec les vitesses superficielles du gaz et du

liquide. Ces observations ont conduit al'expression suivante pour le calcul del'angle :
6= %[1— exp(— K(uGS + u,_s))] Equation A. 15

En ce qui concerne le facteur de friction |, ce paramétre diminue quand les vitesses augmentent.
En ayant pour base cette observation les auteurs ont proposé larelation suivante :
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N -1k
U=ky— (( o Equation A. 16

Ugs +ULs)
Les auteurs ne proposent pas des valeurs pour les constants N, K, k; et k, lesquelles dépendent

du systéme de fluides utilisé.

Modéle de Boyer et coll. (2003 et 2007) *° :

Ce modéle a été développé pour les régimes a bulles ou la principale contribution a la perte de

charge est le frottement entre le liquide et e solide. Dans ce cas, I'équation de bilan de quantité
de mouvement pour le mélange gaz/liquide est la suivante :

dpP = i
_E =F g-— g[(l— aG )p|_ - OlG/?G] Equation A. 17

L'expression qui représente laforce F s (Equation A. 18) est identique & celle dans |e modéle de
Attou et coll. (1999) Y.

)2 -
Q @ )i) 2 U UL +1'75(1 a ):)3d pLufs | EquationA. 18
—og) €7dp —0g) € 0p

FLs =150
Dans I'Equation A. 18, le coefficient n est inférieur & 1 et indique que e volume de liquide qui
participe dans la force de frottement liquide/solide est inférieur au volume de liquide total qui
occupe la porosité du lit. Dans le modéle de Attou et coll. (1999) ™ ce paramétre est égal a 1.
Boyer et coll. (2003 et 2007) ** ont calé n sur des données de perte de pression expérimentales

et ont obtenu la valeur 0.93.
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Annexe B : Liste de corréations de calcul de dispersion axiale et taux

derétention liquide dansleslitsfixes

AnnexeB.1: Dispersion axiale

Dans le Tableau B- 1sont résumées les conditions opératoires et les corrélations issues des

études utilisées pour calculer ladispersion axiale dans un réacteur pilote conventionnel alit fixe.

Tableau B- 1: Conditions opératoires et corrélations pour le calcul de la dispersion axiale dans un

réacteur pilote conventionnel alit fixe.

Bellos et coll. (2004)"

écoulement ascendant / Lit dilué avec du SiC (ds= 250 um)
Liquide: Gasail / Gaz : Hydrogéne
Particules : extrudés/ d=1.2 mmet Lp=2.7 mm
Réacteur : dg=25mmet H = 0.50 m
Us=0.021 - 0.127mm/s/ ugs = 0.49 — 1.4mm/s
_ 0258u7uge®
M 14+ a14ug,

Thanos et coll.
(1996) 1@

écoulement ascendant / lit non-dilué/ Liquide : Toluéne/ Gaz : Azote
Particules : extrudés/dp= 1.5 mm et Lp=6.78 mm
Réacteur : dz=20mmetH=1m

Us = 0.04 — 0.5 mm/s/ ugs = 0.5 —10 mm/s

UH _ g 0 U202
D a 1-0.051u,

Tsamatsoulis et

écoulement descendant / lit non-dilué/ Liquide : Gasoil / Gaz : Hydrogéne
Particules : extrudés
d=11lmmetLp=40mm/2) d=25mmet Lpr=52mm

P annakos
Ppay Réacteur : dg=25mmet H = 0.48 m
(1994) 6 i 6o
Q=5.0-25x 10" Nm*/s/Qc= 17 x 10°Nm°/s
IND p=-2.67+1.07Inu,
écoulement ascendant / lit non-dilué/ Liquide : Eau/ Gaz : Air
Particules : extrudés
1)d=28mmetLp=56mm/2)d=3.1mmetLp,=3.1mm
Stiegel et Shah i
Réacteur : dz=50 mmetH=2.3m
(1977)1

Us=12.6 —106.1 mm/s/ ugs = 0—2.9 mm/s

u[L)sdP —0.128 ReE'245 Reéo.m (asdp )0.53

AX
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Annexe B.2 : Saturation liquide

Dans le Tableau B- 2 sont résumées les conditions opératoires et les corrélations issues des

études utilisées pour calculer la saturation de liquide dans un réacteur pilote conventionnd a lit

fixe fonctionnant dans le régime ruisselant et a bulles et dans un réacteur du type "filaire".

Tableau B- 2 : Conditions opératoires et corrélations pour le calcul de la saturation de liquide dans

un réacteur pilote conventionnel alit fixe et dansleréacteur "filaire".

Auteurs Conditions opératoires Corréation
Attou et coll. (1999) ™ voir Annexe A
Réacteur alit fixe en écoulement
co-courant descendant % —179%e s o5 gd,
Boyer et Ferschneider | Liquide: Eau/ Gaz : Air
(2003) ¥ (formalisme | Particules : hilles/de= 1.99 mm 5
de Zuber et Findlay) | Réacteur : dg= 0.4 met H=1.85m de = P[ﬁ _lj
u s = 30 — 60 mmv/s B =1-ag
Ugs = 16.7 — 208.3 mnv/s
Réacteur "filaire" (en spiral)
Liquide: Eau/ Gaz : Air
Kalinnikos et Particules : extrudés/ d= 1.4 mm
Papayannakos Reéacteur : B =0.43uPu2™®
(2007)1*1 dr=2.5mmet H=2et4m

Us=0.17 —0.995 mm/s
Ugs = 0.84 — 75.0 mm/s

255




ANNEXES

Annexe C : Etudedu transfert de matier e externe

Annexe C.1: Calcul de concentration en béta-nahptol

La teneur en - naphtol des échantillons liquides est déterminée par spectrométrie d’ absorption
U.V. aune longueur d'onde de 273 nm (maximum d'absorbance du spectre du - naphtol). Ce
calcul est rédisé al’aidedel’, issue de lacalibration du spectrométre U.V. ou |’ absorbance, A, a
€été mesurée pour cing solutions dont la concentration est précisement connue (Figure C- 1).

A=24.32C; raohol Equation C. 1

2.0

16 -
1.2 ]
0.8 ]
041

0.0 — 77—
0.00 0.02 0.04 006 0.08
Cc B-naphtol (9/L)

Figure C- 1: Droite de calibration du spectrométre U.V. utilisé dans |’ étude du transfert de matiére
liquide/solide.

Annexe C.2 : Granulométrie deslotsde billes

Lestroislots principaux de particules de 3 — naphtol fabriquées sont présentés dans la Figure C-
2.

2.0mm>dp>2.83mm 2.83mm>dp > 3.15 mm 3.15mm>dp>4.0 mm

Figure C- 2: Billes de B-naphtol produites par la méthode de " prilling fusion”.

Ladistribution des diamétres des billes de 3 — naphtol fabriquées est présentée dans la Figure C-
1.
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M particules (Q)

Figure C- 3: Distribution des diamétres des particules de p — naphtol fabriquées.

L es rendements en chague lot de particules de f — naphtol sont résumés dans le Tableau C- 1.

Tableau C- 1: Rendements massiques en billes de p — naphtol fabriquées pour les différents

diamétres de particules.

Diameétre des particules Rendement (massique)
dr<2.0mm 4.8%
2.0mm>dp>2.83 mm 21.5%
2.83 mm>dp > 3.15 mm 19.5%
3.15mm>dp>4.0mm 34.8%
dp> 4.0 mm 19.5 %

Annexe C.3: Energie d'activation apparente

Dans les figures suivantes sont représentées les vitesses de réaction en fonction de I'inverse de

la température pour les deux configurations testées, avec les chargements 1 et 2. La pente des

courbes présentées correspond a |’ énergie d activation apparente pour différentes conditions

opératoires.

22.5

220 f- -

21.5 A

-In (r/ ko)

21.0 A
20.5 +

20.0

2.

Figure C- 4: Vitessedelaréaction en

5 27 29 31 33 35
1/T (K) x 1000

fonction del’inverse de la température, dansla configuration

A (d, entre 2.0 et 2.83 mm), avec le chargement 2, pour différentes conditions opératoires: u = 3.5
mm/s et Ug/u s= 10 (*), u.s=8.7 mm/set ugdu =20 (m).
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22.0
216 f -
S

4
S22
£

20-8"7 **************
20.4 +——+———1—

28 29 30 31 32 33
1/T(K) x 1000

FigureC- 5: Vitesse delaréaction en fonction de l'inverse de la température, dansla configuration
B (d,, entre 2.83 et 3.15 mm), avec le chargement 1, pour différentes conditions opératoires: u s =
3.5mm/set ugdu s=20(®) et u s=43.4mm/set ugdu s=0.5 (@).

22.0
21.5 A
21.0 A

20.5 A

-In(r / ko)

20.0 A

195 F -

19.0 ————
2.6 2.8 3.0 3.2 3.4
1T (K) x 1000

Figure C- 6: Vitesse delaréaction en fonction de l'inverse de la température, dansla configuration
B (d,, entre 2.83 et 3.15 mm), avec le chargement 2, pour différentes conditions opératoires: u s =
8.7 mm/set ugdu,s=20 (m), u s=17.4mm/s et ugfu.s=5 (®), u.s=17.4 mm/s et ugdu,s=10 (&),
us=17.4 mm/s et UGS/ULS =18 (A), u =434 mm/s et UGJULS =5 (.)
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Annexe D : Caractérisation du réacteur agité

AnnexeD.1: Mesuredetransfert en réacteur agité

La méthode d'absorption physique consiste a suivre I'absorption d'un gaz dans un liquide, dans
un réacteur fermé. Elle est fréquemment utilisée dans la littérature ™ et est basée sur les

hypothéses suivantes :
Dans la gamme de conditions opératoires utilisée, le gaz est décrit par la loi des gaz

parfaits;
L'absorption du gaz dans |e liquide peut ére décrite par laloi d'Henry ;

Les températures de la phase gaz et liquide sont égales et constantes ;

Levolumedegaz (V) et deliquide (V) sont constantes ;
Lapression de vapeur du liquide est négligeable devant la pression totale ;
Leliquide est bien agité et la concentration de gaz dissous dans |e liquide est homogéne.

En général, les hypothéses citées sont satisfaites dans des études réalisées avec de I'hydrogéene et
des solvants courants et dans la gamme de température (20 °C) et pression (1 — 10 bar) utilisés

dans ce travail.

La procédure expérimentale commence par la saturation du volume de solvant, en hydrogéne
dissous, sous agitation, a une pression P, et une température T. Ensuite, en absence d'agitation,
le réacteur est pressurisé a la pression P, Aprés obtention de I'homogénéité thermique du
systeme (environ 10 ), I'agitation est mise en route et la pression du gaz dans le réacteur
diminue jusgu'a une pression finale P;. Cette diminution de pression est enregistrée au cours du

temps (Figure D- 1).

910 TArrét del'agitation — Mise en route de
9.00 - Pmll’ﬁi I'agitation
S 8.90 1
8 4 ]
2 8.80 ;
, 8.70 - ]
o 4 I’ Pf
8.60 - ;
A_Po !0.93 bar
15 -10 -5 0 10 15 20

5
t (s)

Figure D- 1: Evolution de la pression d'hydrogéne dans le réacteur fermé lors de |'absorption de

I"hydr ogéne dans le cyclohexane (V| =43% V) a une vitesse d'agitation de 1500 r pm.
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Pendant la diminution de la pression dans le réacteur, la variation de la concentration
d'hydrogene dans le liquide au cours du temps est égale au flux de ce composé a travers
l'interface gaz/liquide (Equation D. 1).

L - .

En réalisant I'hypothése que la variation de la pression dans |la phase gaz peut étre décrite par la
loi des gaz parfaits et en sachant que la diminution de quantité de matiére d'hydrogéne dans la
phase gaz est égale a I'augmentation de la quantité de matiére de ce composé dans la phase
liquide, on obtient la suivante expression :

L
_d_P:_ﬂ dng _Rv, dCy, , (dn_ =—dng) Equation D. 2
dt Vg dt Vg dt

L'intégration de I'Equation D. 2 entre P,, et P conduit & une expression de la concentration
d'hydrogéne dans le liquide en fonction de la pression P (Equation D. 3).

V, . .
Cho = Cll:iz,o +ﬁ(Pm -P) Equation D. 3

L
Ensuite, s on reporte I'Equation D. 3 et celle de % (Equation D. 1) dans I'Equation D. 2, la

variation de la pression en fonction du temps sécrit :

dP 1 Vg H P,

_:_kLa[(_+1jP_ P, _%PO} avec k=—5— ¢t Chm :F Equation D. 4

dt k V. RT
L'Equation D. 4 peut étre intégrée en considérant que at = 0, la pression est égale a Py, et la
concentration d'hydrogéne dissous dans le liquide est égale ap% . L'expression finale intégrée

est lasuivante :

ft)=In (Py = Fy) = kLa(1+1Jt avec k=Ye H _ P —Fo Equation D. 5
(P-R)-(P,-P) k V., RT P,-P

Si on trace f(t) en fonction du temps (Figure D- 2), on obtient une droite dont la pente est

directement proportionnelle au coefficient de transfert de matiere gaz/liquide, k a.
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4.07 *e o0 *
N 3.0 -
2.0 -
1.0 -
45 10 5 0 5 10 15 20

t(s)

Figure D- 2: Tracé de f(t) (Equation D. 5) en fonction du temps. L es conditions opér atoires sont les

mémes que cellesdela Figure D- 1.

La méthode d'absorption physique est d'autant plus précise que le temps d'absorption est long.
Comme la diminution de pression est faible, le systéme d'acquisition de données doit étre
performant (fréquence d'acquisition d'au moins 10 Hz) et doit avoir une bonne précision.

Annexe D.2: tempsde mélange

La concentration en colorant dans I'eau a la sortie du réacteur est déterminée en continu par
spectrométrie d’ absorption U.V. a une longueur d'onde de 505 nm (maximum d'absorbance du
spectre du traceur). Ce calcul est réalisé a1’ aide de I’ Equation D. 6, issue de la calibration du
spectrométre U.V. ou |’ absorbance, A, a été mesurée pour sept solutions dont la concentration

est précisément connue (Figure D- 3).

A=68.39C(g/L) Equation D. 6

14
12
1.0
0.8 1
06 -
0.4 -
02 -
0.0 -

0.000 0.005 0.010 0.015 0.020
C (g/L)

Figure D- 3: Droite de calibration du spectrométre U.V. utilisé dans I’ étude des distributions des

temps derésidence dans un réacteur detype cuve agitée avec panier.
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Dans la Figure D- 4 sont présentées quelques distributions des temps de sgour (D.T.S)

obtenues avec le panier B.

0.020

4

0.000 ——— —
a 0 2000 4000 6000 8000 0 2000 . 4000 6000
t(s) t(s)

0.020

0.016

0.012

C (g/L)

0.008

0.004

0.000 -+ T T T
0 4000 8000 12000 0 4000 8000 12000
t(s) t(s)

(@]

Figure D- 4; Distributions des temps de s§jour obtenues dans le réacteur agité avec le panier B. a—
N=1500rpm/Q_=03L/h/H /Hp=05;b-N=1500rpm/Q, =04L/h/H /H=05; c—N
=1500rpm/Q.=0.3L/h/H /Hp=1;d=N=1200rpm/Q_ =0.4L/h/H /Hp=0.5.

Il faut remarquer que les irrégularités dans les distributions des temps de s§our de la Figure D-
4- a et d sont une conséguence de I'existence des bulles de gaz dans laligne de sortie du réacteur
lesquelles perturbent la mesure de la concentration. En effet, & chaque fois qu'une bulle de gaz
traverse la cellule de mesure du spectrométre U.V ., un pic d'absorbance est enregistré. Tous ces
pics correspondant au passage des bulles doivent étre enlevés des distributions des temps de
s§our avant son exploitation mais cela devient trés difficile pour les débits et pour les vitesses
d'agitation plus faibles ou il y a beaucoup plus de bulles de gaz dans la ligne de sortie du

réacteur qui peuvent rester blogués dans la cellule de mesure.
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