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Résumé

L’utilisation du CO, comme matiere premiére pour la synthese de produits & haute valeur ajoutée,
comme les carbonates cycliques, est aujourd’hui I’une des alternatives proposées dans la réduction des
émissions gazeuses a effet de serre. Ce travail de these vise & comprendre et concevoir un procédé de
valorisation de CO; a partir de la modélisation de la thermodynamique et des cinétiques de transfert de
matiere et de réactions, qui sont engendrées dans la synthése de carbonates cycliques a partir des
époxydes et un composé hétérocyclique comme catalyseur : le 2-aminopyrdine. Grace a ce nouveau
systéme, les carbonates cycliques trés utilisés dans I’industrie de polyméres, cosmétique ou
pharmaceutique, sont obtenus avec de bons rendements, dans des conditions opératoires douces et en
absence de solvants. Des propriétés thermodynamiques telles que la solubilité et la constante de Henry
ont été estimées pour les systémes binaires CO»/époxyde. L’étude du transfert de matiére sans ou avec
réactions a permis de déterminer respectivement le coefficient de transfert de matiére en phase liquide
et le régime de la réaction. Des suivis cinétiques ont été réalisés afin de proposer un modéle cinétique
capable de représenter la réaction et d’estimer les parametres cinétiques. Ces derniers ont été utilisés
pour la conception préliminaire et la simulation du procédé de production du carbonate

d’épichlorohydrine sur Aspen Hysys.

Abstract

Today, the utilisation of CO> as raw material for the synthesis of high-value added products
like cyclic carbonates, is one of the alternatives used for reducing greenhouse gases. This thesis
aims to understand and design a CO valorisation process by modelling the thermodynamic
and the mass transfer/reaction kinetics generated during the cyclic carbonates synthesis from
CO., epoxides and a heterocyclic compound as catalyst: 2-aminopyridine. By using this new
catalytic system, cyclic carbonates, which are used in the polymeric, pharmaceutic or cosmetic
industry, can be produced with good yields at low temperatures and pressures and without any
solvent. Thermodynamic properties as solubility and Henry’s law constant have been estimated
for CO/epoxide binary systems. Mass transfer occurring without and with reaction has been
studied in order to determine respectively the liquid volumetric mass transfer coefficient and
the reaction regime. A kinetic study has been performed to propose a model able to represent
the reaction and to estimate the kinetic parameters. This information has been used in the design

and the simulation of the production process of epichlorohydrin carbonate on Aspen Hysys.
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Nomenclature

a(T)

A%
A B,C

Aire spécifique (m?/m?3)

Vecteur de coefficients estimeés

Parametre d’attraction spécifique

Facteur pré-exponentiel

Energie libre de Helmholtz en excés (J/mol)

Coefficients empiriques du modéle des coefficients d’activité
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Introduction générale

INTRODUCTION GENERALE

Le charbon, le pétrole et le gaz naturel sont aujourd’hui les principales sources d’énergie dans
le monde. Environ 80% de 1’énergie que nous consommons provient de [’utilisation de
combustibles fossiles (cf. Figure 0-1). La combustion de ces sources énergétiques produit des
émissions de dioxyde du carbone, I’un des principaux gaz a effet de serre d’origine anthropique
qui est responsable entre autres, du phénomene de changement climatique. Environ, 9 Gt/an de
CO; sont produites par 1’utilisation de combustibles fossiles, ce qui produit une inévitable

perturbation du cycle global de carbone (cf. Figure 0-2).

TYPES D'ENERGIE : B Charbon M Hydrocarbures MElectricité M Biocarburants, biomasse W autres (géothermie, solaire, éolienne..)

Production Consommation

10,3%
Hydroélectricité ‘

4,8%

Nucléaire

9425

millions de tonne
d'équivalent pétrole Pétrole

13699

millions de tonne

d'équivalent pétrole
Gaz

naturel

Gaz
Pétrole naturel

15,1%

31,3%

Figure 0-1. Proportion de la production et la consommation mondiale de différentes sources
énergétiques a 2014 (IEA, 2016).

La principale manifestation du changement climatique est le réchauffement de la planéte qui
se traduit notamment par 1’élévation progressive de la température moyenne de la terre. Entre
1998 et 2001 une augmentation de 0,57°C de la température moyenne a été observée par
rapport & la moyenne relative aux années 1951 a 1980. Selon la NASA, I’année 2015 se classe
comme 1’une des plus chaudes jamais enregistrées ; avec une augmentation d’environ 0,87°C
de latempérature moyenne (cf. Figure 0-3). Cette montée de température est liée a la croissance
de la quantité de CO> présente dans I’atmosphére. En 2014 la quantité totale de CO, dans
I’atmosphére a été estimée a environ 32,4 Gt, ce qui représente une progression de 3,5% par
rapport a 2011 (31,3 Gt) (IEA, 2016), (IEA, 2013), (Adelman, 2003).
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Figure 0-2. Répresentation de la perturbation du cycle du carbone par rapport aux emissions de CO>

issues des activités humaines (Le Quéré et al., 2015)

Les efforts pour minimiser les émissions du CO> sont orientés vers la réduction de la

consommation d’énergie, 1’optimisation des procédés industriels, la réutilisation de déchets et

la mise en place de solutions de captage /stockage de CO. (F. Araujo et al., 2014). Cette

derniére option, largement étudiée, propose diverses alternatives comme le captage en

précombustion, postcombustion ou oxy-combustion (cf. Figure 0-4).

Anomalie de température (°C)

Figure 0-3.
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Evolution de la température moyenne a la surface du globe : sur mer et sur terre.
Données de la NASA’s Goddard Institue for Space Studies (GISS). *Le Quéré et al., (2015)
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COz2 en postcombustion

Le captage en postcombustion au travers de procédés d’absorption/ désorption est 1’option la
plus utilisée et développée a 1’échelle industrielle pour la récupération du CO- et le traitement
de différents gaz acides (cf. Figure 0-4) (B. Li et al., 2013), (F. Araujo et al., 2014),

(Yildirim et al., 2012). Il se décompose en trois etapes :

e Lapremiere consiste a séparer le CO. du mélange gazeux en utilisant un solvant ou un
matériel adsorbant.
e Laseconde vise a régénérer 1’agent actif de la premiére étape.

e Enfin, la troisieme phase consiste a comprimer et/ou refroidir le CO capturé.

_____ T_NZZOZ_ -
| ! Separation by
- i ! ! absorption

2 |—»| Power Plant |—Post-combustion | COz_ | Y
& .| separation /

1 1
2 |
@ : :
8 — Gasification | | | N\
— CO/H; | :
g hift Hz CO; Hz | Power CcO;,
g Shi co,' | Separation | | Plant compression
Z : COM ' !
5 | Reforming 2 | _ Precombustion__ 1 ¥NIO: l
=
S CO2 Storage

> Power Plant -

Oxy-combustion
0. £
Al .
Ir Alr_ N2
separation

Figure 0-4. Origine du CO; et procédé de captage (Yildirim et al., 2012)

Deux types de solvant d’extraction sont utilisés dans le captage en postcombustion: les solvants
physiques et chimiques. Dans le cas des procédés avec des solvants physiques, 1’absorption est
basée sur la capacité du solvant a solubiliser la ou les espéces d’intérét. Le recours a ce type
de procédé est pertinent lorsque la pression partielle des courants gazeux a traiter est élevée,
fournissant ainsi d’importantes forces motrices pour le transfert de matiére. Ce procédé
présente I’avantage d’isoler facilement le gaz dissout par diminution de la pression partielle et

sans utilisation significative d’énergie. Des solvants tels que le méthanol, le glycol ou le
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carbonate de propylene sont efficaces dans le traitement et séparation des gaz acides
(CO2/H2S).

Les opérations d’absorption/désorption a partir de solvants chimiques (alcanolamines,
carbonates ou ammonium) sont les plus courantes dans le traitement des gaz acides avec des
pressions partielles basses a modérées. Elles fonctionnent selon le principe d’un transfert de
matiére accéléré par la présence de réactions chimiques (acide-base) (Olajire, 2010). Une
absorption du gaz est suivie par la réaction du gaz a traiter avec un solvant donnant des

composés ioniques non volatiles.

La corrosion des unités de captage engendrée par 1’oxydation du solvant et la dégradation des
agents absorbants par les oxydes de soufre ou d’azote présents dans les fumées a traiter (Olajire,
2010), ou encore la régénération du solvant qui est trés énergivore font que ces procédés ne
donnent pas entiere satisfaction. De plus, la dégradation est associée a des pertes importantes

du solvant et a la diminution de sa capacité d’absorption qui affecte la rentabilité du procédé.
CO:2 en stockage

Le stockage semble la destination la plus simple du CO; récupéré (L. Li et al., 2013),
(Rubin, 2006). Cependant ces derniéres années, les capacités de stockage a long terme ont été
remises en question par 1’observation de possibles impacts négatifs sur I’environnement (L. Li
et al., 2013), (Zahid et al., 2011), (INERIS, 2010). De plus, cette solution se heurte a
d’importants défis économiques et énergétiques qui rendent difficile 1’industrialisation du
procédé. Environ 30% de la puissance d’une centrale thermique est nécessaire uniquement
pour stocker le CO> capté, ce qui représente un colt économique trés élevé (Northetal., 2011),
(Metcalfe et al., 2010). Dans la conjoncture économique actuelle, le prix du CO; reste faible

pour rééquilibrer les surco(ts associés aux procédés de stockage/captage.
CO:2 en valorisation

Une solution de plus en plus attractive consiste a valoriser le CO2. Dans ce cas, le CO; est
considéré comme une matiére premiére pour 1’obtention de produits & haute valeur ajoutée et
commercialisables pour différents secteurs de 1’industrie chimique. Cependant la conversion
du dioxyde de carbone est complexe. Il s’agit en effet d’une molécule stable dont la
transformation nécessite I’emploi de techniques élaboreées telles que : hautes pressions, hautes

températures, voies catalytiques complexes, solvants, acides forts ou apport d’énergie.
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Toutefois 1’ Agence Internationale de I’Energie (IEA) admet que la mise en ceuvre simultanée
de plusieurs filieres de traitements est nécessaire pour parvenir a la réduction massive des
émissions de COz (IEA, 2015). Le pourcentage de participation de la valorisation est donc
faible et elle est considérée d’aprés 'IEA comme une alternative pour la substitution du
stockage du CO- (IEA, 2014). En attendant 2050, qui devrait voir I’aboutissement des procédés
de captage/stockage/valorisation, il convient de trouver de sources alternatives aux

combustibles fossiles et de réduire la consommation d’énergie (Figure 0-5).

Substitution de combustibles Economie d'énergie

Amélioration des
modes de production

Energies
nucléaire

Energies renouvelables Captage et stockage géologique du CO,

Figure 0-5. Solutions proposées pour la réduction des émissions de CO; a I’horizon 2050 (IEA, 2015)

De plus, aujourd’hui I’alternative du stockage de 1’énergie prend de 1’ampleur. Ceci est une
conséquence de la transition énergétique et écologique qui force la recherche d’options pour la
préservation de 1’énergie et pour son utilisation ultérieure. Ce stockage peut étre effectué sous
forme d’énergie mécanique, électrochimique, thermique ou chimique. Les perspectives d’un
mix énergétique durable basé sur I’utilisation des énergies renouvelables comme la biomasse,
I’hydrogéne ou la méthanisation, sont favorables pour son développement avant 2050 (Ponsot,
2012).

Dans le cadre de cette thése nous nous sommes intéressés a 1’étude du captage avec valorisation
de CO.. La valorisation est obtenue en réintégrant ce dernier dans une voie de synthése
chimique permettant 1’obtention de produits a haute valeur ajoutée. Le contexte et le cas

d’étude traités dans ce mémoire de thése sont détaillés ci-apres.
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Contexte de cette étude : Captage et valorisation chimique du CO:2 avec des amines

hétérocycliques

Cette thése s’inscrit dans le cadre d’un projet de coopération entre Veolia Recherche &
Innovation (VERI), I’INSA de Rouen et le projet franco-anglais INTERREG E3C3 pour le
« captage et la valorisation du CO> par voie chimique ». La partie INTERREG concerne les
équilibres thermodynamiques et la modélisation du transfert de matiére dans les contacteurs
choisis. La partie VERI concerne quant a elle, le systeme chimique réactif avec la
détermination des cinétiques réactionnelles et la modélisation du procédé.

Dans le cadre de cette étude, le captage et la valorisation chimique du CO est obtenue a partir
d’une réaction de cycloaddition avec des époxydes. L’activation de cette réaction est réalisée
a partir de la voie catalytique mise en évidence par le groupe de chercheurs du laboratoire de
Chimie Organique Bioorganique Réactivité et Analyse (COBRA), laquelle est basée sur la

réactivité des amines hétérocycliques avec le CO..

La plupart des études réalisees dans la littérature utilisent le captage traditionnel en
postcombustion. Un travail préliminaire réalise au Laboratoire de Sécurité des Procédés
Chimiques (LSPC) de I’'INSA de Rouen, a permis de mettre en place une unité pilote de captage
de COz. Celle-ci est opérationnelle pour 1’évaluation du traitement de fumées issues de
I’incinération de déchets dangereux a Sandouville (SEDIBEX). L’objet de ces travaux a été
I’é¢tude des conditions opératoires (débits d’entrée, températures, etc) sur la performance de
I’unité (Aouini, 2012). Dans cette méme thématique, des travaux ont été poursuivis sur 1’étude
de I’'impact de la composition des fumées d’incinérateurs sur la stabilité chimique du procédé

(Wang, 2013).

L’objectif visé est de capter le CO2 sous forme de carbamate a 1’aide d’un catalyseur aminé
(amine hétérocyclique). Puis, de le faire réagir avec un époxyde pour former directement un
carbonate cyclique. Cette voie développée en absence de solvants ou d’espéces co-catalytiques,

aboutit & un procédé plus respectueux de I’environnement.

Des expériences préalablement menées par le laboratoire COBRA puis avec le LSPC, ont établi
la faisabilité des réactions. Une bréve description de ces résultats obtenus a 1’échelle laboratoire
et des conditions qui ont motivé le choix du systéme d’étude, est présentée dans le chapitre 1

de ce mémoire.
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Le systeme de valorisation chimique a 1’aide d’amines hétérocycliques présente un grand
potentiel pour la production de carbonates cycliques a 1’échelle industrielle. L’absence de
solvants ou co-catalyseurs pendant la réaction, offre la possibilité d’envisager des opérations
de séparation et de purification plus simples en aval. Au vu des problémes de consommation
énergeétique des procédes de captage/stockage de COg, I’un des intéréts du groupe Veolia est
d’intégrer cette voie de valorisation innovante au captage du CO> issu de certains mélanges

industriels.

Cadre et objectifs scientifiques

La collaboration entre VERI, le laboratoire COBRA et I’'INSA de Rouen (2012-2013) a permis
de développer une nouvelle voie d’activation du CO2 pour I’obtention de carbonates cycliques
de facon simple (Azzouz et al., 2013). Ces composés sont notamment des intermédiaires
chimiques utilisés en pharmacie, en tant qu’électrolytes dans piles a combustible et dans la
production des solvants, épaississants pour les cosmétiques et/ou des polycarbonates
(Kinoshita et al., 2008), (Abbas- Alli G. Shaikh, 1996). Cette voie innovante permet a la fois
d’écarter le procédé traditionnel basé sur le phosgene (trés toxique et dangereux) et de réduire
les colits opératoires associés aux systemes catalytiques complexes.

Aujourd’hui, I’information concernant la réaction de synthese de carbonate cycliques a partir
de CO; est limité ou inexistante dans la littérature (données thermodynamiques, propriétés
physico-chimiques, cinétiques de transfert de matiere et de réaction). Ceci est indispensable

pour I’industrialisation de la réaction.

De plus, I'un des défis des procédés de valorisation, est lié a I’utilisation directe du CO3 issu
des émissions gazeuses des procedés industriels. Ceci est dl principalement, au colt des étapes
de purification des effluents gazeux et a la consommation énergétique qui rendent peu
compétitive I’opération. Il est alors intéressant d’évaluer la faisabilité du procédé, en présence
de mélanges gazeux issus de I’industrie. L’accent est porté sur deux cas de mélanges réels : un

biogaz de méthanisation et un gaz issu de combustion.
Biogaz

Ce biogaz est une source d’énergie résultant de la méthanisation d’un procédé de dégradation
de la matiere organique en absence d’oxygéne. Il est constitué principalement de méthane, de

dioxyde de carbone et de traces d’oxygene.
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Le biogaz est généralement utilisé pour la production d’électricité ou de chaleur et il peut
également étre utilisé pour la production de bio-méthane injecté directement dans le réseau du

gaz naturel ou utilisé comme biocarburant.
La composition type du mélange est présentée sur le Tableau 0-1.

Tableau 0-1. Composition type de biogaz

Composé CH, CO; 0O,

% Vol 50% 49% 1%

Gaz issu de combustion

Il s’agit d’un mélange typique issu d’une réaction de combustion. Il est composé de dioxyde
du carbone, d’oxygéne, d’azote et d’oxydes d’azote et soufre. Dans le Tableau 0- 2, une

composition type du mélange est présentée.

Tableau 0- 2. Composition du gaz issu de la combustion

Composé CO2 (07) N2 SO; NO: H20

% Vol 10% 10% 80% 500 ppmv 1500 ppmv  saturation

Les recherches menées dans le cadre de cette these, ont porté sur 1’étude, la compréhension et
la modélisation du captage et la valorisation chimique du CO; selon la voie d’activation mise
en évidence. Cette démarche expérimentale approfondie a permis d’obtenir I’ensemble des

informations et des données nécessaires pour une prochaine mise en ceuvre industrielle.
Les travaux de recherche sont présentés en cing chapitres.

Un premier chapitre d’introduction décrit 1’état de 1’art sur la valorisation du CO2, notamment
par synthese organique. Les principales alternatives référencées dans la littérature sur la
production des carbonates cycliques sont exposees ainsi que les diverses voies catalytiques
disponibles aujourd’hui pour la synthese de ces produits. Une description des principaux
résultats concernant les travaux sur la nouvelle voie catalytique mise en évidence par le

laboratoire COBRA est également présentée.
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Le Chapitre 2 s’intéresse a I’é¢tude thermodynamique du systéme biphasique gaz-liquide
COgz/époxyde au travers de la modélisation de 1’équilibre gaz/liquide, indispensable pour la

compréhension des interactions des phases du systéme et la modélisation des cinétiques.

L’étude de la cinétique du transfert de matiére du systeme CO2/épichlorohydrine est ensuite
présentée au Chapitre 3 en examinant le comportement du transfert avec ou sans réaction

chimique.

e Dans une premiere partie de ce chapitre, I’impact de la température, la vitesse
d’agitation et les impuretés telles que le méthane sur 1’absorption de CO: dans
I’épichlorohydrine sont analysés.

e Dans une seconde partie, I’effet de 1’ajout du catalyseur dans le systéme
COo/épichlorohydrine sur la vitesse d’absorption est étudié afin de déterminer le régime
réactionnel. Cette information est indispensable pour la modélisation de cinétiques
chimiques ainsi que pour la sélection du contacteur approprié dans une perspective

d’industrialisation de la réaction.

Le chapitre 4 est consacré a I’é¢tude des conditions opératoires et & la modélisation de la
cinétique de la réaction chimique. Trois mécanismes de réaction probables, incluant le
mécanisme proposé par le laboratoire COBRA, sont étudiés pour la modélisation de la
cycloaddition entre le CO. et I’épichlorohydrine catalysée par 1’amine hétérocyclique
2- aminopyridine. L’objectif de cette partie est de mieux comprendre les interactions chimiques
entre les espéces, d’optimiser les conditions opératoires et de proposer une alternative

simplifiée pour la modélisation des cinétiques complexes.

Enfin, une proposition de simulation du procédé sur Aspen Hysys est exposée dans le dernier
Chapitre 5. Ceci avec pour objectif la future évaluation économique du procédé pour son

industrialisation.
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Chapitre 1.  Etat de I’art sur la valorisation du CO>

I. Le CO2comme matiere premiére

L’utilisation du CO> dans différentes applications industrielles et dans I’obtention de nouveaux
produits & haute valeur ajoutée, est actuellement considérée comme une alternative attractive
d’un point de vue écologique dans la réduction des émissions gazeuses a effet de serre, mais

aussi d’un point de vue économique pour les industries.

Le CO2 comme source de carbone, est une option prometteuse qui repose sur 1’idée de
substituer les matieres premiéres d’origine fossile pour 1’obtention de produits a intérét
commercial. Ceci s’explique par le fait que le CO2 est peu toxique, ininflammable et sa
disponibilité est abondante. Depuis 1800, diverses technologies ont été congues pour
’utilisation du CO2 comme matiére premiere telles que : la production d’acide salicylique
développée en 1869 ou la synthése d’Urée en 1922 (Aresta et al., 2013a). De plus, étant donné

ses propriétés physico-chimiques avantageuses, il peut aussi étre utilisé comme solvant.

Ce chapitre a pour objectif la présentation des différents aspects liés a I’utilisation du CO>
comme matiére premiére et plus particulierement a la synthése de carbonates cycliques a partir

du CO: et d’époxydes.
I.1. Propriétés du CO2

Le CO> est une molécule symétrique, de structure linéaire ou 1’atome de carbone présente 1’état
d’oxydation maximal (+4). Malgré ses doubles liaisons avec deux atomes d’oxygeéne lui
donnant des caractéristiques polaires, le CO2 reste une molécule apolaire en raison de sa
symeétrie (cf. Figure 1-1). En effet, le vecteur associé a la séparation de charge dans ces deux
liaisons C=0 présentent la méme intensité mais en directions opposées. Toutefois, sa

délocalisation de charge tres élevée lui confere un fort moment quadripolaire.

oF 0
«—  —

O2=C*= 0

Figure 1-1. Représentation de la structure moléculaire du CO>
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La molécule présente alors une charge partiellement positive de par 1’atome de carbone et une
charge partialement négative par rapport aux oxygenes (Pescarmona and Taherimehr, 2012).
En raison de sa configuration, le CO> présente simultanément des caractéristiques électrophiles
et nucléophiles. Par conséquent, son activation ou sa transformation est souvent effectuée a
I’aide des systemes comportant des caractéristiques nucléophiles et électrophiles
(bifonctionnels). De plus, le CO2 en conditions supercritiques (T.=31 °C et P.=7,38 MPa),

présente un excellent comportement comme solvant d’extraction (King and Bott, 2012).
1.2. Thermodynamique du COz2

Le CO- est la molécule présentant la stabilité thermodynamique la plus importante des especes
neutres contenant des atomes de carbone (AG°= — 394.4 kJ/mol). En effet, cette stabilité

produit une molécule avec une tres faible réactivité (Tolman, 2006).

La plupart des réactions qui utilisent le CO> comme réactif, sont endothermiques et nécessitent
une quantité d’énergie qui dépend de I’état d’oxydation du produit, et/ou de leur barriéres
cinétiques (Metcalfe et al., 2013), (Aresta et al., 2013b). Quelques réactions exothermiques
commercialisées et développées aujourd’hui a 1’échelle industrielle peuvent étre citées telles

que la production d’urée et d’acide salicylique.

150 + HC.N(I)
50 + 124,7
CH
% 50 + .‘HQ) CHZO(Q) co
£ -50,3 H,OH )
S -150 | “Hig © oo (NH,),CO
o 166.4 ' -137,2 ®
g 250 1 ! -197,5
HCOOH
-350 + o Coég)
-361,4
-450 T -394.4
-550 1 COs%q @
-527.,8
-650 : : : : : : : : :
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Figure 1-2. Energie libre de Gibbs en condition standard des espéces contenant un atome de carbone

en fonction de 1’état d’oxydation
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La Figure 1-2, montre les variations des énergies libres de Gibbs dans des conditions standards
avec 1’état d’oxydation des espéces C/O ou C/H. Nous observons que la réduction du CO2 en
d’autres especes nécessite 1’apport d’énergie contrairement a une réaction ou la conservation
de I’¢état d’oxydation (+4) est garantie, nous parlons alors de fonctionnalisation. Dans la plupart

des cas, les réactions dérivées de ce dernier sont thermodynamiquement favorables.
La transformation du CO> repose sur les alternatives suivantes (Sakakura et al., 2007):

e Utilisation de matiéres premicres a haute énergie libre, telles que I’hydrogéne ou des
composants insaturés pour favoriser les réactions exothermiques (cf. Figure 1-3).

e Synthese de composés avec un faible niveau d’énergie, c’est-a-dire des états
d’oxydation élevés, comme les carbonates.

e Utilisation d’énergie supplémentaire comme la lumiére ou I’¢lectricité pour la

modification de 1’état d’oxydation du CO».

ﬂ

catalyst

Produits avec
OXygene :
(| Matiéres premieres
a haute énergie Carbonate
Carbamate
Epoxyde Acide carboxylique
€Oz + < | Hydrogene Ester
Acétylene 5
Amines
Organométalliques
.

Figure 1-3. Options de transformations de CO>

Ces options ont pour but d’obtenir des produits chimiques soit au travers de I’insertion du CO>
dans des molécules a haute énergie libre ou soit au travers de la réduction du CO2 en utilisant
de I’énergie sous forme de chaleur ou d’électrons. Cette derniére option, doit étre examinée
avec attention du point de vue de la consommation et du colt énergétique. Il est important
donc, que cette énergie ne soit pas issue des combustibles fossiles pour pouvoir étre considéree

comme une solution durable.

25



Chapitre 1. Etat de I’art sur la valorisation du CO>

I1. Valorisation du CO2

Aujourd’hui, trois voies de valorisation sont distinguées pour 1’utilisation du CO2. Deux d’entre
elles (valorisation biologique et chimique), concernent la transformation de la nature du CO>
pour I’obtention de produits a haute valeur ajoutée. L’autre option considere 1’utilisation directe
de cette molécule a travers la valorisation physique, notamment dans 1’industrie du pétrole

(Ademe, 2010). La Figure 1-14 présente un résume de ces voies.

Utilisation du CO,
| |

|
| Valorisation Physique | | Valorisation biologique | | Valorisation chimique

L Recuperation Assistée des : : — Synthése organique
hydrocarbures (RAH) Microalgues - Biocatalyses
- Polymeres
Biomasse Carbonates Cycliques
- Acides carboxyliques

Mineralisation

Conversion
energetique

Figure 1-4. VVoies de valorisation du CO;

A T’heure actuelle, seulement 207 Mt/an de CO2 sont utilisées par 1’industrie chimique et
environ 40 Mt/an par I’industrie pétroliére, ce qui représente environ 0,6% des émissions
produites en CO> (Aresta et al., 2016). La plupart du CO> est destinée a la production d’urée,
carbonates inorganiques et pigments (cf. Figure 1-5). Néanmoins, au regard du potentiel
économique des voies de valorisation, ce chiffre devrait augmenter favorablement dans les

prochaines années.

Les différentes options de valorisation de CO», ont été étudiées depuis quelques années et
certaines d’entre elles, font déja 1’objet de développements industriels. C’est le cas de la
récupération assistée des hydrocarbures (RAH) qui utilise la plupart du temps le CO2 stocké de
facon naturelle (Ademe, 2010).
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= Urée

= Carbonates inorganiques et
pigments

= Carbonates organiques et
autres

Autres: Additifs, acide
salicylique, methanol)

Figure 1-5. Distribution de 1’utilisation industrielle du CO; (Aresta et al., 2016), (Aresta and
Dibenedetto, 2007)

Le potentiel de valorisation du CO; est porté surtout sur la voie chimique. Diverses applications
peuvent conduire a 1’obtention de produits comme les polycarbonates ou carbonates cycliques
largement utilisés dans 1’industrie de polymeéres (Adhikari et al., 2014). Cependant, la
conversion de CO2 en composés chimiques organiques implique généralement des réactions
endothermiques ou de basse réactivité qui ont besoin de molécules hautement réactives ou de

catalyseurs.

Dans les prochaines sections quelques genéralités et exemples sur les différents types de

valorisation sont abordés.
11.1. Valorisation physique

Lorsque 1’on considere la valorisation physique du CO., la molécule ne subit aucune
transformation. Etant donné les propriétés physiques du COy, il peut étre utilisé dans deux
contextes différents : la récupération assistée des hydrocarbures (RAH) ou des applications

industrielles (solvants ou boissons gazeuses par exemple).
11.1.1. Récupération assistée des hydrocarbures (RAH)

La RAH consiste a injecter du COz dans des conditions supercritiques dans les réservoirs de
pétrole ou de gaz naturel pour améliorer I’extraction de ces derniers. Les propriétés physico-
chimiques du CO> supercritique (T >31°C, P > 74 bar) permettent en effet de diminuer la

viscosité du pétrole brut favorisant son extraction (cf. Figure 1-6).
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Figure 1-6. Principe de la RAH (Captage/Stockage/ Valorisation du CO,-Club CO,, 2011)

L’utilisation de CO2 pour la RAH existe depuis plusieurs années et permet d’augmenter le
rendement d’extraction de 10 a 30%. La plupart du CO> utilisé dans ce procédé provient
essentiellement de réservoirs naturels. Toutefois, la valorisation du CO, permettrait de
réutiliser le CO capté des fumeées industrielles pour son implémentation dans la RAH sans

complications majeures.

Entre 0,24 et 0,42 tonnes de CO> sont nécessaires pour la récupération d’un baril, ce qui
représente environ 1,7 a 3,0 tonnes de CO; par tonne de pétrole. Aujourd’hui, il est estimé une
consommation mondiale de CO> de I’ordre de 72 millions de tonnes par an pour la RAH (76%
de ressources naturelles) (RECORD, 2014).

Cette application est majoritairement employée aux Etats Unis ou en 2008, 56 millions de

tonnes de CO- ont éte utilisées, dont 83% proviennent de ressources naturelles (Ademe, 2010).
11.1.2. Applications industrielles

Le CO2 requis pour les applications industrielles doit avoir une pureté assez élevée (99,99%),
puisqu’il est utilisé notamment dans I’industrie agro-alimentaire ou comme réfrigérant. Il est

utilisé étant donné ses propriétés physico-chimiques comme solvant et acide.

Dans cette alternative, I’utilisation du CO2 issu de fumées industrielles présente certaines
contraintes liées principalement aux niveaux de pureté requise dans I’industrie alimentaire et
la possible modification des propriétés physico-chimiques par la présence des impuretés,

lorsqu’il est utilisé comme réfrigérant (Ademe, 2010).
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11.2. Valorisation biologique

Dans ce domaine, le captage et la valorisation du CO peut étre obtenu a partir des organismes
photosynthétiques tels que les algues et microalgues. L’intérét repose sur la production de
biomasse avec un contenu important de protéines, de lipides et de cellulose. Les proportions
de ces composés varient en fonction de I’espéce de microalgue utilisée. La biomasse est alors

utilisée dans différentes applications :

> Produit & haute valeur ajoutée : polyols, polyméres, iso-cyanates, fibres, plastiques,
nourriture animale, pesticides.
» Biocarburants : biodiésel ou éthanol.

> Traitement de I’eau.

La production d’algues au niveau mondial bénéficie d’un fort potentiel d’exploitation et est en
croissance depuis les années 1950-1980 (Tapie and Bernard, 1988), (Spolaore et al., 2006).
Généralement la culture de microalgues est réalisée soit en bassins ouverts soit en

photobioréacteurs, chacun avec des spécificités technologiques bien particulieres.

Dans le premier systeme, la principale problématique repose sur la nécessité d’utiliser de
grandes étendues pour la culture de ces espéces. Par contre pour les photobioréacteurs, la
difficulté réside dans les coits d’investissement (CAPEX) et les colts opératoires (OPEX)
élevés (Borowitzka, 1999), (Chen et al., 2011).

L’utilisation de fumées est envisageable dans cette alternative, étant donné la
capacité d’adaptation de microalgues et d’algues. Toutefois, il a été démontré que la présence
de polluants tels que les NOx et les SOx induisent I’inhibition de la croissance des

microorganismes a cause de I’acidification du milieu (Cheah et al., 2015).
11.3. Valorisation chimique

L’utilisation du CO2 comme réactif chimique est un champ d’étude assez important. Le grand
nombre des possibilités de transformation de CO> constitue aujourd’hui un enjeu majeur pour
la recherche. Le principe consiste a synthétiser des molécules a haute valeur ajoutée en partant

d’une molécule tres stable thermodynamiquement.

La conversion du CO peut avoir lieu a partir de deux principes :
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e Le premier, porte sur la fonctionnalisation de la molécule avec des nouvelles liaisons
covalentes (C-O, C-N, C-C).

e Laseconde consiste en la réduction chimique vers des états plus riches en énergie.

La Figure 1-7 présente de maniére générale les différentes alternatives de valorisation chimique

de CO2 a partir des deux principes décrit précédemment.

Energie
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Figure 1-7. Filiéres de valorisation chimique du CO, - RWGS : Reverse water gas shift — FT :
Fischer — Tropsch — MEOH synth : synthése de méthanol. (Ademe et al., 2014)

La fonctionnalisation présente 1’avantage d’utiliser I’apport énergétique provenant des espéces
chimiques qui réagissent avec le CO> et non de sources externes contrairement a la valorisation
par réduction chimique. Dans cette premiére catégorie, il est possible de trouver notamment la

synthese organique et la minéralisation.

Quelques exemples des transformations possibles du COz sont résumés dans la Figure 1-8. La
synthese d’alcools ou d’hydrocarbures est un exemple des produits obtenus par la réduction
chimique de COa. Les principaux procédé utilisés pour obtenir ces produits, sont 1’électro-

réduction, la photo réduction ou des technologies telles que 1’énergie thermique, solaire ou les
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plasmas (Olajire, 2013), (Aresta et al., 2013b). Le defi est de trouver les moyens appropriés

pour la génération d’énergie et de réduire les colts associés a la production.

Figure 1-8. Transformation du CO- par voie chimique - Transformations énergétiques : Alcools,
hydrocarbures - Transformations de basse énergie : Carbamates, carboxylates, polycarbonates et
carbonates (Basé sur Arakawa et al., 2001)

En revanche, quelques exemples de fonctionnalisation consistent a synthétiser des produits
commercialisables tels que les carbamates, carboxylates, carbonates cycligques,

polycarbonates, etc.

Une bréve description des alternatives de transformation chimique regroupées en trois
catégories est présentée ci-apres : conversion par réduction chimique, fonctionnalisation par

minéralisation et par synthése chimique.
11.3.1. Réduction chimique de CO2

Dans cette alternative, la transformation du CO> est obtenue par I’apport d’une quantité
d’énergie externe, telles que 1’énergie thermique, électrique ou photonique. Cette énergie
permet la conversion du CO2 en d’autres molécules hydrocarbonées, ayant des états plus riches
en énergie, tels que C1 ou C, (Ademe et al., 2014), (Arestaet Dibenedetto, 2007). Il s’agit

dans ce cas de réactions endothermiques
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Malgré I’apport d’énergie, I’utilisation de CO2 comme source de carbone pour la synthése de
produits tels que les combustibles (gaz de synthése), le méthanol, I’acide acétique ou I’acide
formique semble opportune par comparaison avec les voies traditionnelles. Ces derniéres sont
Iégerement moins efficaces et avec des contraintes énergétiques plus importantes méme si elles
sont basées sur ’utilisation de sources de carbone présentant un état d’oxydation plus faible
(charbon, GNL ou HC) (Aresta and Dibenedetto, 2007). Quelques exemples concernant les

procedés de réduction chimique du CO> sont présentés sur la Figure 1-9.

Energie électrique Energie thermique Energie photonique

Hydrogénation Electrolyse Photo électro-catalyse Photocatalyse

Thermochimie Reformage sec

Figure 1-9. Energie externe nécessaire pour les filieres de la valorisation énergétique
11.3.2. Fonctionnalisation par minéralisation

La minéralisation concerne la production de carbonates inorganiques par conversion chimique
du CO2 a partir d’une réaction de carbonatation. Afin que la réaction puisse avoir lieu, des
composés tels que des oxydes alcalino-terreux (CaO, MgO), ou des sels (NaCl, CaCl) sont
utilisés comme réactifs. L intérét de cette voie repose sur la réutilisation éventuelle des résidus
des industries cimentiéres, miniéres et/ou énergétiques pour 1’obtention des réactifs principaux

ainsi qu’a la capacité de valorisation du CO, (Ademe, 2010).

Aujourd’hui plusieurs paramétres tels que I’amélioration des cinétiques de réactions, la
diminution de la consommation énergétique et les températures de réaction sont des aspects

clés a prendre en compte pour considérer la minéralisation comme voie de valorisation de CO2.
11.3.3. Fonctionnalisation par synthese organique

Dans cette branche la production de composés organiques est le résultat d’une réaction
chimique avec le CO2 généralement en présence d’un catalyseur. A ce jour, il existe déja des

procédés de syntheése organique a 1’échelle industrielle qui utilisent le CO2> comme matiére
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premiére. C’est le cas des procédes de production d’urée et d’acide salicylique
(Ademe et al., 2014).

Selon Aresta et al., (2016), environ 207 Mt/an de CO- (environ 0,63% des émissions mondiales
de COy), sont utilisées principalement dans la production d’urée, d’acide salicylique et de
carbonates inorganiques. L’urée par exemple, est un composé particulierement attractif dans la

production de fertilisants et dans 1’industrie des moteurs.

Actuellement, le procédé breveté par Snamprogetti qui utilise le stripage & I’ammonium
(Rescalli, 1994), et le procédé breveté par Stamicarbon qui utilise le stripage au CO:
(Van, 1955), se partagent 70% du marché de production d’urée (Quadrelli et al., 2011).
D’autre part, I’acide salicylique et ses dérives sont synthétisés par le procédé Kolbe-Schmitt
(Huntet al., 1958), (Kolbe, 1860) et ses principales applications se trouvent dans I’industrie

pharmaceutique.

Bien que les productions d’urée et d’acide salicylique soient trés importantes, 1’état
d’exploitation actuel trés developpé de ces deux filieres et le potentiel de croissance vis-a-vis
de la capacité de valorisation du CO3, sont limités. Ceci est dd a la saturation des marchés qui
existe depuis plus de 100 ans, dont les possibilités d’exploitation sont presque épuisées (Ademe

etal., 2014).

Néanmoins, d’autres alternatives de valorisation sont en phase exploratoire ou de recherche
avec des projections assez intéressantes pour les années a venir. Le Tableau 1-1 présente un
résumé de quelques options de synthése organique et leur niveau de maturité actuel
(Ademe et al., 2014), (Wilson et al., 2015).

La synthése de carbonates organiques ou polycarbonates constitue une voie de valorisation
satisfaisante avec un large domaine d’application en différents secteurs de la recherche et de
I’industrie. Au cours des dernieres années, les chercheurs se sont ainsi intéressés a
I’exploitation et 1’amélioration de ces voies en raison de leur potentiel commercial dans le
domaine pharmaceutique, I’industrie de cosmétiques, production de polyméres, etc. (Aresta et

al., 2016), (Aresta and Dibenedetto, 2007). (Voir sections 111 et V).

Les carbonates organiques sont obtenus a partir des deux voies de syntheses : en faisant

intervenir des alcools pour I’obtention de carbonates linéaires ou des époxydes pour la synthése
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de carbonates cycliques. Les polycarbonates pour leur part sont obtenus directement a partir

des époxydes ou par polymeérisation de carbonates.

Tableau 1-1. Produits de synthése a partir du CO, (Ademe et al., 2014)

Compose Voie réactionnel Maturite du
organique procédé
. Bosch-Meiser _
Urée Commercial
2NH; + CO, > CH,N,0 + H,0
Acide Kolbe-Schmitt _
salicylique NaOH Commercial
CsHsOH + CO, — C,Hg05
Acide Carboxylation

carboxyliques

CH, +CO, - C,H,0,

Exploratoire

Carbonate
organiques
linaires

Carboxylation d’alcool

2CH50H + CO, - C3Hg05(DMC) + H,0

Alcoolyse d’urée

2C,Hyps10H + CH,N,0 — C3HgO3(DMC) + 2NHs

Exploratoire
Laboratoire

Polycarbonate

Copolymérisation de CO- et époxydes

Pilote

polyols CnH,,0 + CO, - Polyol Démonstration
Carbonates Cycloaddition de CO> et époxydes Démonstration
organiques :
Cycllques CnHZnO + COZ i n+1H2n03 CommeI’CIa|
Carbamates R2NH (amines) + CO2 2 R:NCO2 + H* Exploratoire
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I11. Les projets de transformation de CO2 dans le monde

Etant donné I’importance de la réutilisation du CO> dans la réduction des émissions des gaz a
effet de serre, plusieurs projets de recherche sur la valorisation chimique ont été développeés au

niveau mondial.
111.1. Distribution de P’utilisation du CO2

Selon le rapport de I’Ademe et al., (2014) environ 40% des projets de recherche portant sur la
valorisation chimique de CO: sont conduits actuellement par les Etats-Unis, suivi de
I’ Allemagne et la France.

La plupart de ces projets portent directement sur la synthese organique (27%), la minéralisation
(22%) et/ou I’hydrogénation (22%), di & son potentiel de croissance dans le marché et le peu

de contraintes techniques pour son industrialisation a court terme (Wilson et al., 2015).

La Figure 1-10 présente les pourcentages de distribution des projets de valorisation chimique

de CO; dans le monde.
Theromochimie
5%
Electrocatalyse

Synthése organique
27%

Hydrogénation
22%

Reformage

Figure 1-10. Projets de valorisation du CO, (Ademe et al., 2014)

Bien que les Etats-Unis couvrent un pourcentage assez important des projets de recherche,
depuis quelques années plusieurs projets sur 1'utilisation du CO2 sont impulsés par la
Commission Européenne a travers des programmes comme Horizon 2020 ou Horizon
Prize 2020.

Ces programmes cherchent de maniere conjointe la promotion et le financement des idees,

produits ou projets innovants permettant la réduction des émissions de CO:
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(European Commission, 2016). D’ici 2020, les émissions de gaz a effet de serre provenant de
1I’Union Européenne doivent étre réduites par rapport aux taux des années 1990 d’environ 20%
et en 2030 de 40%.

111.2. Applications industrielles

Du point de vue industriel, la principale difficulté dans la mise en ceuvre des projets de
valorisation de CO- se trouve autour du faible niveau de maturité des procédés ou encore des
colts de mise en ceuvre trés onéreux. Ceci se traduit principalement dans un probleme de
rentabilité liée aux cots de production des produits issus de CO, comparé a leur prix en vigueur
sur le marché ainsi qu’a la limité offre et demande (Ademe et al., 2014). C’est pourquoi, le
positionnement commercial des différentes alternatives de valorisation du CO doit encore

surmonter quelques verrous techniques, économiques et environnementaux

Néanmoins, nous pouvons citer quelques compagnies qui disposent aujourd’hui de procédés

commerciaux de valorisation chimique de CO2 (Wilson et al., 2015) :

e Carbon 8 systems est une compagnie anglaise qui utilise le CO, dans un procédé
breveté, basé sur le principe de carbonatation accélérée pour le traitement de déchets
industriels et sols contaminés (Fernandez Bertos et al., 2004), (Hills, 1997). Ceci permet

I’obtention de nouveaux produits ou la disposition plus simple des déchets.

e Carbon Recycling International est une compagnie islandaise qui produit du méthanol
a partir de CO2, d’hydrogene et d’énergie géothermique. Aujourd’hui cette compagnie

produit environ 4000 t/an de méthanol.

e CCm Research est une compagnie anglaise qui produit 1’énergie a partir de déchets
industriels. Le CO; provenant de la combustion du biogaz est d’abord capté a I’aide des
matériaux cellulosiques et un composé aminé, puis valorisé en produits a haute valeur

ajoutée tel que les fertilisants (Hammond, 2014).

e Covestro est une compagnie allemande qui produit des polycarbonates (polyols et

polyuréthanes) a partir du CO..

e Novomer est une compagnie américaine qui produit des polymeres a partir du CO; et

d’époxydes.
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IV. Production de carbonates cycliques

Aujourd’hui, un intérét particulier est porté sur la production industrielle de carbonates
cycliques. Ces produits a haute valeur ajoutée sont disponibles sur le marché depuis plus de 60
ans et ils sont utilisés principalement dans la synthese des polymeéres et de solvants mais aussi

dans différentes applications de I’industrie chimique et pharmaceutique (Cooper et al., 1952).

Deux voies de synthése sont connues pour leur production. La premiére implique 1’utilisation
du phosgéne qui malgré sa toxicité permet d’obtenir d’excellents rendements. La seconde

utilise le CO., en présence d’un époxyde et un catalyseur.
IV.1. Le marché des carbonates cycliques

Les carbonates cycliques sont des substances d’intérét particulier pour ’industrie. Quelques
propriétés comme leur point d’ébullition élevée, leur basse toxicité et leur haute résistance
permettent leur utilisation dans différents applications (Werner and Tenhumberg, 2014),
(North et al., 2011), (Castro-Osma et al., 2012):

e Utilisation comme solvants aprotiques polaires

o Electrolytes dans les batteries ion-lithium

e Intermédiaires pour I’obtention de polycarbonates

e Synthese de produits pharmaceutiques

e Agrochimie

e Agents alkylants

e Production de plastiques

e Applications biomédicales

e Chimie fine : esters de carbonates, glycols, carbamates, pyrimidines, purines, (Abbas-
Alli G. Shaikh, 1996)

Par ordre d’importance, les principaux carbonates cycliques disponibles au niveau commercial
et qui présentent un grand nombre d’applications sont : le carbonate d’éthyléne, le carbonate
de propylene, le carbonate de styrene, le carbonate de glycidol et le carbonate

d’épichlorohydrine.

Les carbonates de propyléne et d’éthyléne par exemple sont utilisés comme solvants a haut
point d’ébullition (respectivement 516 K et 520 K) dans la synthése de lignine, cellulose, esters,
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nylon et PVC (Polychlorure de vinyle). Ils sont aussi employés dans la production des fibres
polyacryliques et des peintures grace a leur pouvoir comme dissolvant (Xiaoding and Moulijn,
1996). Quelques réactions chimiques concernant I’utilisation de carbonates cycliques sont

présentées sur la Figure 1-11.
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Figure 1-11. Réactions basées sur les carbonates cycliques (Aresta and Giorgio, 1987)

Actuellement le marché de carbonates cycliques est estimé & environ 0,16 Mt/an (Omae, 2012).

Toutefois un grand potentiel d’expansion est envisagé pour les prochaines années

(environ 2Mt/an) (Aresta et al., 2013a), (Aresta et al., 2016).

Les producteurs les plus importants des carbonates cycliques se trouvent aux Etats-Unis avec
les sociétés Arco, Dow Chemicals, Huntsman Corp. et Texaco qui couvrent la plupart de la
production. La société Huntsman Corp. est positionnée comme premier producteur mondial

de carbonates cycliques avec ses filiales en France, Allemagne et Etats-Unis qui
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approvisionnent le marché avec environ 100 kt/an; suivi par BASF dans I’union Européenne

avec pres de 40 kt/an (Aresta, 2003).

La presque totalité des carbonates cycliques est synthétisée a partir de la voie du phosgene et
seul un petit pourcentage avec le procédé alternatif de la cycloaddition.

L’un des principaux intéréts de la production de carbonates cycliques réside dans la valeur
ajoutée au CO- traité. La Figure 1-12, etablit une analyse du marche a partir du volume potentiel
valorisable de CO> et la valeur du produit. Cependant, si les carbonates cycliques représentent
une petite partie du marcheé mondial, leur prix de vente moyen tend vers une haute rentabilité

¢conomique. Ce qui permet potentiellement d’attirer I’industrie et la recherche vers ce

domaine.
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Figure 1-12. Marché et valeurs ajoutée des produits résultants de la valorisation de CO;
(Ademe et al., 2014)

Cette figure issue d’un rapport de ’ADEME (Ademe et al., 2014), indique en rouge la valeur
du marché (volume/prix) et en étoile le caractere vert du produit considéré. Ce dernier aspect
peut avoir un impact assez important si I’on considére la dynamique actuelle de la chimie verte
et les tendances vers la production durable et écologique. En conséquence les carbonates

cycliques évoluent dans une dynamique favorable du marché et des développements futurs.
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IV.2. Production traditionnelle par phosgénation

Depuis sa découverte en 1833, la phosgénation d’alcools est devenue le procédé conventionnel
pour la synthése des carbonates cycliques (Senet, 1997), (Aresta et al., 2003), (Fukuoka et
al., 2003). Ceci s’explique notamment par la simplicité et ’efficacité de cette méthode qui est

développée en une ou deux étapes en fonction du produit final désiré.

La réaction en deux étapes permet I’obtention de différents types de carbonates : asymeétriques,
cycliques et linéaires. En revanche, la réaction en une seule étape est spécifique de la synthése
de carbonates symétriques (Abbas-Alli G. Shaikh, 1996).

De maniére générale, dans ce type de réaction des composants aliphatiques ou aromatiques
avec des groupements hydroxyles sont dissous dans un solvant (dichlorométhane,
chloroforme, benzéne ou toluéne) avec un exces de pyridine qui agit comme accepteur d’acide.
Ce mélange réagit ensuite avec le phosgéne a température ambiante vers un intermédiaire

réactif donnant le carbonate cyclique (cf. Figure 1-13).

(@]
R: :R .\ i CH,Cl,/Pyridine O/H\O L oo
C|/\C| o >
HO OH <0°C-T,,
R R

Figure 1-13. Réaction globale de phosgénation

Deux lavages avec une solution diluée d’acide chlorhydrique et un lavage a I’eau sont
nécessaires pour neutraliser I’exces de pyridine et éliminer le sel formé par 1’addition d’acide
chlorhydrique. Le carbonate est obtenu par distillation ou recristallisation dans un solvant
adapté (Abbas-Alli G. Shaikh, 1996).

Cette réaction aboutit a d’excellents rendements et taux de conversion (>87%) (Burk and Roof,
1993), (Choppin and Rogers, 1948), mais plusieurs problémes existent. D’abord, le procédé
utilise des composants trés dangereux et toxiques pour la santé comme le phosgéne, la pyridine
et le chloroforme. Puis, il est également nécessaire d’effectuer des opérations de séparation et
purification pour la récupération du produit d’intérét (neutralisation de 1’excés de pyridine et

élimination et disposition du sel formé).
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V. Synthese de carbonates cycliques par cycloaddition époxyde/CO2

L’activation du CO> par cycloaddition utilise des époxydes en présence d’un catalyseur afin
d’obtenir des carbonates cycliques. Cependant en fonction du catalyseur utilisé, de
I’encombrement stérique de 1’époxyde et des conditions opératoires, des polycarbonates

peuvent aussi étre synthétises a partir de ces réactifs (cf. Figure 1-14).

A T’échelle industrielle la voie de cycloaddition de CO2 a été mise en ceuvre depuis les années
1950 en utilisant des systemes catalytiques constitués de sels d’ammonium quaternaire
(Lichtenwalter and Justin, 1956), (Peppel, 1958), (McClellan, 1959), (Clements, 2003).

O
O

0 Catalyseur /H\ Rz | |
0,y SN =P, oy
o] o)
R1 R, >_< n
Ry R, Ry

Figure 1-14. Réaction de synthése de carbonates cycliques et polycarbonates

Toutefois, la réaction doit étre conduite a haute pression (70-100 bar) et a haute température
(100-200 °C) pour avoir des bons rendements ce qui greve la rentabilité du procédé (Srivastava
etal., 2005a) .

Les technologies de synthése existantes sont encore limitées et avec des colts économiques
importants qui ne sont pas surmontés a cause de la faible production de carbonates cycliques
(100 kt/an) (North et al., 2010a). Ce sont principalement les conditions opératoires qui élévent
les prix du procédé. Pour la réduction des codts, des systemes catalytiques performants doivent
étre développés et mis en place vu qu’une progression de la demande de carbonates cycliques
est envisagée dans les prochaines années (Aresta et al., 2016), (North et al., 2010b).

En effet, I’'une des problématiques souvent rencontrées avec la réaction de cycloaddition est la
nécessité d’utiliser des solvants organiques avec les catalyseurs développés récemment pour
accélérer I’activation du systeme (Xiong et al.,, 2013). De plus, ces catalyseurs sont
généralement constitués d’espéces métalliques et/ou complexes organiques trés chers et de

manipulation difficile rendant le procédé peu rentable.
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Le role du systéme catalytique est d’activer la réaction a partir de son interaction avec le COa,
I’époxyde ou les deux simultanément. Dans le cas du CO», le catalyseur doit avoir la capacité
d’attaquer la molécule soit de fagon nucléophile sur I’atome de carbone soit électrophile sur
I’atome d’oxygene. Le catalyseur doit alors disposer de deux sites actifs pour favoriser la
réaction. Une fois le CO> activé, une interaction avec 1’époxyde a lieu pour la formation du

produit.

L’activation de 1’époxyde par le catalyseur, a lieu généralement par I’interaction entre 1’atome
d’oxygéne et un acide de Lewis suivi par une attaque nucléophile qui permet 1’ouverture du
cycle. Cette nouvelle structure plus active incorpore le CO2 pour la formation du carbonate
cyclique (cf. Figure 1-15) (Pescarmona and Taherimehr, 2012). La section VII, présente plus

en détail, les mécanismes réactionnels proposés dans la littérature pour la réaction.

Ry
o] O)\(RZ (0]
Complexe RAR k Nu /H\
métallique 1—2, o¢ o —> 9 o
= oL
R, R,

Figure 1-15. Exemple de mécanisme d’activation de 1’époxyde par intéraction avec un complexe

métallique. Nu est un nucléophile issu du complexe métallique ou d’un co-catalyseur

Les principaux avantages de la réaction de cycloaddition se trouvent dans 1’utilisation directe
du COz qui est un composé économique et renouvelable permettant alors de synthétiser des

carbonates a partir d’une voie durable (Srivastava et al., 2005a).
V.1. Les époxydes dans la production de carbonates cycliques

Les époxydes sont des composants chimiques qui contiennent un oxygene ponté sur une liaison
carbone-carbone (Figure 1-16). L’¢lectronégativité de I’atome d’oxygeéne ainsi que son énergie

libre permet I’activation du CO2 de fagon simple.

Figure 1-16. Structure chimique de 1’époxyde
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Ces composés sont obtenus industriellement a partir de I’époxydation d’alcenes. Des époxydes
tels que I’épichlorohydrine peuvent également étre synthétisés par la chloration du glycérol.
Ci-aprés nous présentons brievement les voies de synthéses des époxydes ainsi que I’influence

de sa nature chimique sur la synthése de carbonates cycliques.
V.1.1. Epoxydation d’alcénes

L’époxydation d’alcénes consiste a fonctionnaliser des hydrocarbures a I’aide agent
électrophile avec une liaison oxygéne. L’oxydation de 1’alcene permet de former des éthers
cycliques dans lesquels les deux atomes de carbone liés par double liaison se relient tous les
deux a I’oxygéne. Plusieurs agents oxydants peuvent étre utilisés tels que : les peracides, le

peroxyde d’hydrogéne ou halogénohydrines (Wiley-VCH, 2014).
V.1.2. Chloration du glycérol

Le glycérol est un sous-produit de la production de biodiesel qui peut étre utilisé pour
I’obtention d’épichlorohydrine. Le procédé a été implémenté pour la premiére fois de fagon

industrielle en 2003 par le groupe Solvay (Krafft et al., 2013).
L’¢épichlorohydrine est produite en deux étapes (cf. Figure 1-17) :

e Chloration du glycérol a partir de I’acide chlorhydrique qui produit le dichloropropanol
comme produit intermédiaire. La réaction est menée a une tempeérature de 110 °C.

e Addition de soude (NaOH) permettant la formation de I’époxyde.

Cl OH
+2HCI /\/\ +NaOH O
HO/Y\OH - . Cl —_— A/CI

-2H,0 -NaCl, H,0
OH al OH

OH
Figure 1-17. Réaction d’époxydation a partir d’halogénohydrines

Ce procédé est avantageux par rapport a la méthode traditionnelle qui considere 1’époxydation
de propyléne. En effet, des matiéres premiéres renouvelables sont utilisées et la consommation

d’eau pendant le procédé est réduite (Behr et al., 2008).

43



Chapitre 1. Etat de I’art sur la valorisation du CO>

V.2. Influence de la nature de I’époxyde sur la réaction

La nature de I’époxyde joue un role important sur la vitesse et la sélectivité de la réaction vers
la formation de carbonates cycliques ou polycarbonates. Les effets stériques, électroniques
ainsi que les groupes de substitution de 1’époxyde doivent étre pris en compte pour la synthése

du produit d’intérét (Pescarmona and Taherimehr, 2012).

En fonction des groupes de substitution, les époxydes sont divisés en trois catégories (cf. Figure
1-18):

e Epoxydes avec groupes attracteurs d’électrons : Ce type de groupes de substitution
diminue la densité électronique de la liaison covalente des atomes C-O de 1’époxyde.

e Epoxydes aliphatiques ou terminaux : Groupes de substitution purement aliphatiques
sur I’un des carbones de 1’époxyde.

e Epoxydes internes : Dans ce cas les deux atomes de carbone de 1’époxyde portent
chacun un groupe de substitution.

Attracteurs Aliphatiques Internes

d’électrons

A A iy
G R R R

G=Phényle, Clométhyl

Figure 1-18. Représentation des groupes de substitution des époxydes

La réaction de cycloaddition ou copolymérisation est influencée notamment par ces groupes.
En effet, la synthése de carbonates cycliques est considérablement favorisée lorsque les
époxydes présentent des groupes attracteurs d’électrons ou aliphatiques. Toutefois ces derniers
peuvent aussi entrainer la formation de polycarbonates. Ce comportement est expliqué par la
position la plus probable dans laquelle I’ouverture de I’époxyde est produite. Ceci dépend

principalement de I’encombrement de la molécule.

En effet, ’encombrement stérique impacte la facilité avec laquelle se produit I’attaque
nucléophile de 1’époxyde par le catalyseur pour la formation d’un intermédiaire plus réactif

(M. Luo et al., 2015). Lorsque 1’époxyde est encombré par un ou plusieurs groupes de
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substitution, le catalyseur peut difficilement attaquer la molécule. C’est pourquoi des réactions
incluant des époxydes internes tels que 1’oxyde de cyclohexane présentent des rendements de

production de carbonates cycliques assez bas (Decortes et al., 2010).

Dans le cas de ’oxyde de styréne par exemple, qui posséde un groupe attracteur d’électron
pheényle, la production de carbonates cycliques est majoritaire. Certains auteurs ont montré
que cette molécule peut étre attaquée a la fois sur le carbone présentant la substitution phényle
ou avec l’effet stérique le moins important (M. Luo et al., 2015). Cependant, pour cette
molécule la position la plus probable pour produire 1’attaque nucléophile se trouve sur le
carbone avec le groupe phényle a cause de I’effet inductif de ce dernier et électroattracteur de
ce dernier. En revanche pour les époxydes aliphatiques, tel que I’oxyde de propyléne cette

attaque se passe sur le carbone le moins encombreé.

Les études de Shen et al., (2003a) et Decortes et al., (2010) montrent I’influence des groupes
de substitution sur le rendement de la réaction. Dans ces contributions, des complexes
métalliques avec des ligands respectivement Salen (contraction de salicylaldéhyde et
éthylénediamine) Salphen (contraction de salicylideneimine et phénylenediamine) ont été
utilisés pour la réaction de cycloaddition (les structures sont présenté dans la section VI-1).

Le Tableau 1-2 présente ainsi un résumé des rendements de la réaction de cycloaddition avec
différents époxydes, obtenus dans ces études. Nous observons que pour les deux systemes
catalytiques, des résultats non favorables ont été obtenus avec 1’oxyde de cyclohexane. Ceci
s’explique principalement par I’encombrement stérique et par la préférence de cette molécule

a produire des polycarbonates.

Les époxydes aliphatiques tels que 1’oxyde de propyléne, le 1,2-époxybutane et 1,2-
époxyhexane présentent les rendements le plus élevés. Pour sa part, I’épichlorohydrine qui peut
étre considérée a la fois comme aliphatique et avec des groupes attracteurs d’électrons a cause
du groupe chlorométhyle, présente aussi de résultats performants dans le cas du systéeme

catalytique Salen.

Dans la famille des époxydes avec des groupes attracteurs d’électrons, 1’oxyde de styréne
semble étre 1’époxyde le moins réactif dans les deux systémes catalytiques, avec des

rendements de 90% et 66% respectivement.
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Tableau 1-2. Influence du groupe de substitution de I’époxyde sur le rendement

Epoxyde

Rendement

Complexes métalliques Salen

(Zn, Cu, Co) @
(Shen et al., 2003a)

Complexes métalliques
Salphen (Zn) ®
(Decortes et al., 2010)

)

AN

CHj

Oxyde de
propyléne

100%

90%

o)

%CH3

1,2-époxybutane

96%

o
%cm

1,2-époxyhexane

96%

98%

O
WCHZ

1,2-époxy-5-hexene

94%

OA/CI

Epichlorohydrine

100%

79%

£\©

Oxyde de styréne

90%

66%

0
H3CACH3

2,3-époxybutane

0%

O
Oxyde de
cyclohexane

0%

Clo_ <

éther phényle
glycidylique

83%

a.P=34bar, T=100°C b.P=10bar, T=25°C-45°C
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V1. Systemes catalytiques de la réaction de cycloaddition époxyde/CO2

Aujourd’hui, la plupart des recherches sur la réaction de cycloaddition se concentrent sur le
développement de différents systemes catalytiques qui puissent mener a 1’amélioration des
conditions opératoires ainsi que des rendements et de la sélectivité.

Cette réaction, qui est implémentée a 1’échelle industrielle depuis plus de 60 ans, utilise encore
des conditions opératoires complexes qui affectent I’économie du procédé (Lichtenwalter and
Justin, 1956) (Comerford et al., 2015).

Le CO2, la molécule avec la forme oxydée la plus stable, peut étre fonctionnalisée facilement
a partir de son interaction avec des nucléophiles, des acides forts, des aziridines, etc.
(Liu etal., 2015). La production de carbonates nécessite alors des especes catalytiques avec

des caractéristiques chimiques particuliéres.

En général, les systemes catalytiques de la réaction de cycloaddition doivent permettre
I’insertion du CO; sur I’époxyde pour la formation d’un carbonate. Cette union est produite par
activation de 1’époxyde, du CO2 ou des deux especes en méme temps (Pescarmona
and Taherimehr, 2012).

L’époxyde est activé par I’interaction de 1’atome d’oxygene avec un acide de Lewis, puis une
attaque nucléophile permet I’ouverture du cycle qui mene a une espece plus réactive (alcoolate)

(voir section VII).

Pour sa part, le CO> est activé a partir d’un attaque nucléophile ou électrophile. Les catalyseurs
sont alors généralement constitués par des sites actifs ayant deux natures : acides et bases de
Lewis (voir section VII) (Comerford et al., 2015).

Plusieurs systémes catalytiques ont été proposes depuis quelques années dans la littérature. La
plupart inclus de espéeces métalliques tels que : Al, Co, Mg, Li, Na, K etc. (Castro-Osma et al.,
2012), (Castro-Gomez et al., 2013). D’autres systéemes non-métalliques sont constitués
principalement de sels de cations organiques tels que les liquides ioniques (Kawanami et al.,
2003).
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La classification de ces systéemes catalytiques est effectuée en deux groupes: systémes
métalliques et non-métalliques. La Figure 1-19 présente un regroupement de différentes

familles de catalyseurs utilisés pour la synthése de carbonates cycliques.

Systemes catalytiques

Systemes meétalliques Systemes non-métalliques

. .' . I
Complexes Oxydes Sels de métaux P
métalliques métalliques alcalin Liquides ioniques
Métaux: MgO Kl Sels d'ammonium
Al, Co, Zn, Cr Ca0 NaBr Sels de Pyridinium
Ligands: Zn0 K,CO, Sels d'Imidazolium
Salen, Salphen Al,O, LiCl
phénolates Mg-O-Al

Figure 1-19. Classement des catalyseurs utilisés dans la synthése de carbonates cycliques, selon la

nature chimique
VI.1. Complexes métalliques

Ces espéces sont constituées d’un ligand autour d’une molécule métallique présentant un
comportement d'acide de Lewis ou de Bragnsted. L’ajout d’un co-catalyseur nucléophile jouant
le role de base de Lewis est nécessaire pour que la réaction ait lieu (Pescarmona and
Taherimehr, 2012).

Des centres métalliques tels que 1’aluminium (Al), le cobalt (Co), le ruthénium (Ru), le chrome
(Cr) (Comerford et al., 2015), (North et al., 2010a) et des ligands comme le
salicylaldéhyde/diamine (Salen), phénolates ou porphyrines sont quelques exemples des

complexes métalliques (Shen et al., 2003b).

La Figure 1-20 présente un exemple de la structure d’un complexe métallique type
salicylaldéhyde et éthylenediamine (Salen) avec différents exemples de centres métalliques

représente par M et type salicylaldéhyde et phenylénediamine (Salphen).
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Ry —N_ , N— R, —N._ N—
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— R=H ou tBu
M—CO,CF,ALMI’],ZH,RU tBu: tetrabutylammonium
(@) (b)

Figure 1-20. Complexe métallique (a) type Salen (b) type Salphen
VI1.2. Oxydes métalliques

L’activation du CO> a partir d’oxydes métalliques est 1’une des options parmi les systemes
catalytiques proposés dans la littérature. Les propriétés acides et basiques de ces especes leur
permettent d’interagir facilement avec des molécules polarisables électroniquement comme le
CO2 (North et al., 2010a).

Certains oxydes métalliques, tel que I’oxyde de magnésium (MgO) (Yano et al., 1997), ont été
étudiés pour la catalyse de la réaction de cycloaddition suite aux études effectuées sur les
procédés d’adsorption de CO» (Fukuda et Tanabe, 1973), (Yates, 1961). La plupart de ces
systemes sont utilisés en catalyse hétérogéne et conduisent a des bons résultats (North et al.,
2010a).

VI1.3. Sels de métaux alcalins

Certains auteurs ont démontré 1’efficacité des sels de métaux alcalins, tels que le Potassium
(K), Sodium (Na), et Lithium (Li), dans la synthése de carbonates cycliques (Comerford et al.,
2015).

Les études présentent également I’influence de I’ion et du cation dans la synthése du produit et
la nécessité d’un co-catalyseur aminé ou avec des groupes hydroxydes pour 1’obtention de bons
rendements (cf. Figure 1-21) (Werner et Tenhumberg, 2014), (Xiao et al., 2013). L’intérét
d’utiliser ces catalyseurs repose sur leur durabilité, notamment pour des systémes constitués de
Na et K (Comerford et al., 2015).
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Pyrdine Triethanolamine
| X HO\/\N ~_~-OH
=
N
OH

Figure 1-21. Exemples de co-catalyseurs utilisés avec les oxydes métalliques
VI1.4. Liquides ioniques

Comme indiqué précédemment, la plupart des catalyseurs utilisés pour la synthése de
carbonates cycliques, utilisent des espéces métalliques ; complexes, oxydes ou sels. Cependant
ces composés loin d’étre durables, nécessitent 1’addition de co-catalyseurs pour activer le

systéme ce qui rend la réaction peu compétitive.

Récemment, un intérét particulier est porté sur les liquides ioniques. Ces composés présentent
des propriétés physiques et chimiques intéressantes (Ts<100°C, faible volatilité, tres bons
solvants des gaz, immiscible avec les solvants courants, diversité structurale) pour une

utilisation comme solvant, réactif ou catalyseur (Sun et al., 2005).

11 s’agit des liquides constitués d’ions qui résultent de la combinaison de cations inorganiques
et d’anions organiques. Leur solubilité avec le CO: les rend intéressants pour la synthese de

carbonates cycliques.

Cations:
X
RQ Ry R, |
- )
(N'- \P_+—R3 N+/ \N+ N+/
Ry Ry R R, RITN\""R; I
R
Ammonium  Phosohonium Imidazolium Pyridinium
Anions:
F
F\ F., | WF N B
B—F P NO3
AN F/l\F
F F F X =Cl,Br, |
Tetrafluoro-  Hexafluoro- lon Nitrate
borate phosphate halogénure

Figure 1-22. Cations et anions des liquides ioniques utilisés pour la synthése de carbonates cycliques
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La plupart des catalyseurs ioniques utilisés dans la littérature sont constitués de cations

d’ammonium quaternaire, phosphonium, imidazolium et pyridinium ; et d’anions inorganiques

(cf. Figure 1-22) (Sun et al., 2005).

Bien qu’il existe un grand nombre de catalyseurs homogeénes et hétérogénes permettant de

travailler dans une gamme assez large de conditions opératoires les avantages et les

inconvénients peuvent étre cités ci-apres (Srivastava et al., 2006) (cf. Tableau 1-3):

Tableau 1-3. Comparaison entre les systemes homogénes et hétérogenes

Systemes homogénes

Systémes hétérogenes

Avantage :

> Bon rendement,

» Meécanismes d’interaction
simples

Inconvénients :

» Toxiques

» Difficile a séparer,

» Besoin de solvants,

> besoin

Quelques  fois

co- catalytiques.

chimique

d’espéeces

Avantage :
> Bon rendement

» Séparation simple

Inconvénients :

» Toxiques

» Meécanismes d’interaction chimique
complexes,

» Besoin de hautes températures et hautes
pressions,

» Activité et stabilité catalytique limitée,

co-catalyseurs.

Une synthése des systémes catalytiques homogeénes et hétérogenes proposeés dans la littérature

pour la réaction de cycloaddition, avec les respectifs rendements (Y), sélectivités (S) et

constantes catalytiques (TOF), est présentée dans le Tableau 1-4.
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Tableau 1-4. Principaux systemes catalytiques pour la synthese de carbonates cycliques proposés dans la littérature

Résultats
Type Catalyseur Co-catalyseur Epox| Conditions opératoires TOF Référence
Y (X) S 1
(h™)
SYSTEMES HOMOGENES
COMPLEXES METALLIQUES
TBABr: Bromurede | oy | p_gnec poospart=72h | *(@6) | * | 2220 | (Luetal, 2002)
tetrabutylammonium
Al(Salen)CI : :
Ammonium quaternaire: | 5 | _q50ec p=3 bar, t= 5h 74.3 * | 297 | (Tianetal., 2012)
Pyridinium
| OP T=25°C, P=6 bar, t= 12h 98 * *
Catalyseur OE T=25°C, P=6 bar, t= 8h 96 * *
bifonctionnel: Polyéther-KI —— s — - — — (Lu et al., 2004b)
Al(Salen) Ethylamine EPC | T=25°C, P=6 bar, t= 48 95
OB T=25°C, P=6 bar, t= 14h 99 * *
Salicylaldéhyde- TBABr: Bromure de OP T=0°C, P=1 bar, t=3h 77 * * )
diamine o _ tetrabuty|amm0nium 0S T=25°C, P=1 bar, t= 3h * (62) * - (Melendez etal., 2007)
(Salen) C°mp'§\?j(§;f,‘;ﬁ‘)a”'q“e Sels de ohosohon OS | T=27°C,P=8bar,t=24h | 91(96) | * | *
€IS qﬁaﬂe:’ﬁ;rg”'“m GCD| T=27°C,P=8bar,t=24h | 95(99) | * | = (North et al., 2012)
EPC| T=27°C, P=8 bar, t= 24h 89(97) | * *
DMPA: 4 OP T=75°C, P=7,9 bar, t= 2h 100 * 162 (Paddock and N
. 4- “orom oo - x ” addock and Nguyen,
Diméthylaminopyridine EPC | T=75°C, P=4,5 bar, t= 1,5h % 2001)
Cr(Salen) 0S | T=85°C, P=4,5 bar, t= 7h 99 * | =+
OP T=80°C, P=20 bar, t= 8h 97.4 * 609
Pyrrolidine OE T=80°C, P=20 bar, t=1h 66.7 * | 3338 | (Zhang etal., 2008)
EPC T=80°C, P=20 bar, t= 1h 30 * 1500
Co'''(Salen) OP | T=100°C, P=21,7 bar, t= 1,5h 100 * | 1200
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DMPA: 4- EPC | T=100°C, P=21,7 bar, t= 1h 100 * * | (Paddock and Nguyen,
Diméthylaminopyridine | OS | T=100°C, P=21,7 bar, t= 1,5h 98 * * 2004)
TBABr: Bromure de | 5 | r_pgec pond, t=25h | *(52.4) | * | 210 | (Luetal., 2004a)
tetrabutylammonium
PTAT: Phénvle tri OP | T=25°C, P=7,9 bar, t=1,5h 90.2 * 611
m : Phényle tri P — —
Co'"'(Salen) CIsCCO; méthyl ammonium EPC | T=25°C, P=7,9 bar, t=4h 57 * 143 (Chang et al., 2007)
OS | T=25°C, P=7,9 bar, t= 10h 67 * 67
. . Base de Schiff: Ao~ P _ -
Bi naphtyle diamine 9 . OP | T=100°C, P=35,5 bar, t= 2h 90 901 (Shen et al., 2003a)
Triéthylamine
(Salen)Zn
PTAT. tribromure de T=20°C, P=9,3bar, t=24h | 931 | * | 39 _
Ru"'(Salen)ClI Phényle tri méthyl OP (Jing et al., 2007)
ammonium T=70°C, P=9,3 bar, t=4,5h 90.2 * 200
Phényle+ . .
Salicylaldéhyde- Zn(Salphen) TBABr:lodurede | )y | 1_ghec p=g0 par, t= 5h 99 (Taherimehr et al,
I tetrabutylammonium 2012)
diamine (Salphen)
. d OoP 65 * *
TBABTr: Bromurg e I'Geh 86 " "
I tetrabutylammonium e 6 — —
Fe: Complexe amine —9Eo~ P— - i
tri-phénolate de fer' op T=25°C, P=2 bar, t= 18h ” " " (Whiteoak et al., 2012)
TBAI: lodure d_e GCD o1 " "
tetrabutylammonium
EPC 83 * *
Mét d . =25K° = =
trf?lnilijt)i(one birlr:g[acll(imlﬁlz)éefer [PPEi]SC(E[Iri (;Etlé%/ulr(.ee 1 T_25°C, P_l i t_ il :(91) : : (Buchard et al., 2010)
q phosphine)iminium (O] T=80°C, P=1 bar, t= 20h (98) 10
OP | T=150°C, P=12 bar, t=4h 98 99 *
Ti: bis- .
cyclopentadiényl titane KI 0S | T=150°C, P=12 bar, t= 10h 86 99 | * (Bai etal., 2013)
EPC | T=150°C, P=12 bar, t= 9h 75 99 *
OP | T=150°C, P=12 bar, t=0,25h 98.1 * 13924 (Bai et al., 2009)
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Ti: bis- TBABr: Bromurede | EPC | T=150°C, P=12 bar, t= 0,58h 94.4 * 1188.8
cyclopentadiényl titane | tetrabutylammonium OS | T=150°C, P=12 bar, t= 0,75h 08.5 * 11313
i . OP 99 100 | 3544
’;Irll?plﬁlgnilwz &%?ppf:?r)l(ee TBAB: Bromure de oS | T=120°C, P=25 bar, t=1h 94 98 | 2066 (Lietal., 2003)
de Nickel tetrabutylammonium ’ ’ B
EPC 98 98 | 3234
DMPA: 4 OP | T=120°C, P=35,7 bar, t= 48h 99 * 246
. - _ 7 z - o - — * *
Base de Schiff diméthylaminopyridine p-Méthoxy phénol EPC | T=120°C, P=35,7 bar, t= 48h 99 (Shen et al., 2004)
OS | T=120°C, P=35,7 bar, t= 48h 96 * *
TPP: Tétra-phényle
porphyrine Co PTAT: Tribromure de 88 * 293
Porphyrine T ; phényle tri méthyl OP T=25°C, P=7,9 bar, t= 3h (Jin et al., 2007)
TPP: Tetra_l-phenyle ammonium 7% * 90
porphyrine Mn
OXYDES METALLIQUES
MgO * OS | T=135°C, P=19,6 bar, t= 3h 60 * 14 (Yano et al., 1997)
, * OoP T=100°C, P=5 bar, t= 24h 88 (96) * 4 (‘Yamaguchi et al.
Mél d'oxydes Mg/Al ’
elange droxydes Vg x OS | T=100°C, P=5bar,t=15h | 92(90) | * | 4 1999)
Smectite (S) | S-Mg-Na-K * OP | T=150°C, P=80 bar, t= 15h 80 (85) 94 * (Fujitaetal., n.d.)
OP T=130°C, P=60 bar, t= 4h 98 99 *
Mg(OH)CI Kl (O] T=130°C, P=60 bar, t= 4h 75.5 * * (Yuan et al., 2008a)
EPC | T=130°C, P=60 bar, t= 4h 90.5 * *
SELS DE METAUX ALCALINS
OoP T=120°C, P=60 bar, t= 4h 98 * *
b-cyclodextrine EPC | T=120°C, P=60 bar, t=8h 93 * * (Song et al., 2008)
. Kl OS | T=120°C, P=60 bar, t= 12h 94 * *
Potassium
Lianine EPC | T=140°C, P=20 bar, t= 12h 92 * * (Wu et al., 2013)
J 0S | T=140°C, P=20 bar, t=12h | 87 [ ;
KI Tri éthanolamine OP T=110°C, P=20 bar, t= 6h 96 * * (Xiao et al., 2013)
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OP | T=90°C, P=10 bar, t= 2h 95 9 | = w |
—0ono° — _ * * erner an
EPC | T=90°C, P=10 bar, t= 2h 70 Tenhumberg, 2014)
0S | T=90°C, P=10 bar, t= 2h 69 x| =
Cellulose OP T=90°C, P=20 bar, t= 1h 92-99 * * (Liang et al., 2011)
K2COs crown-éther EPC | T=120°C, P=40 bar, t= 24h 98 * * (Rokicki et al., 1984)
NaBr NMP: N-méthyl | ope | 12100°C, P=1 bar, t= 4h 08 x (Kihara et al., 1993)
Pyrrolidine *
Sodiurm NaBr H.0 OP | T=125°C,P=20bar,t=1h | 30(40) | * | 63 | (Sunetal.2009b)
PPhs/PhOH: triphényle | EPC | T=80°C, P=40 bar, t= 14h 93 * * .
Nal . , H hi, 2
§ phosphine et phénol [ OP | T=120°C, P=40 bar, t= 4h 100 ~ [ = | (Huangand Shi, 2003)
Na;COs crown-éther EPC | T=120°C, P=40 bar, t= 24h 95 * | % | (Rokicki etal., 1984)
_ OP | T=130°C, P=20 bar, t= 3h 86.4 ~ | 273 i etal
Lithium Licl _ DMPA4-  en T ia0eC, =20 bar, =30 | 774 | * | 250 | (Ramidietal.,2011)
Diméthylaminopyridine
0S | T=130°C, P=20 bar, t= 3h 53.4 ~ | 67
LIQUIDES IONIQUES / CATALYSEURS IONIQUES
. OP | T=100°C,P=30bar,t=2h | 56(56) | * | * (Wang et &l 2012)
TBAB- OE | T=100°C,P=30bar,t=2h | 78(78) | * | * getdl,
Bromure de , ) OP | T=100°C, P=30 bar, t=0.25h | 70.6 * | 6377
Ammonium tetrabutylammonium | £N phenol sulfonates = ~c™ —15 60" 230 har 1= 2h 62.5 * |5762 | (Onoetal., 2007)
quaternaire octahydrate PP vv— Z
EPC | T=120°C, P=30 bar, t= 2h 915 * | 8451
TBACI : OP | T=100°C,P=30bar,t=2h | 72(73) | * *
Chlorure de * (Wang et al., 2012)
tetrabutylammonium OE | T=100°C,P=30bar,t=2h | 81(81) | * | *
Base de Lewis | [HDBUICL: Shlorure x OP | T=140°C, P=10 bar, t= 2h o7 | 99 | * | (Yangetal,2010)
Acide/base de zncl, _Phosphonium op | T=120°C, P=15 bar, t= 1h 9% | 99 | 4718 | (Sunetal., 2006)
Lewis d’halogénure [Br]
Acide/base de ZnCls [Phosphonium OP | T=120°C, P=15 bar, t= 1h 67 99 | 3293 | (Sunetal., 2006)
Lewis d’halogénure [CI]
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EPC | T=80°C, P=15 bar, t=0.5h 98 * *
[Ns]Brs: Bromure 0S | T=80°C, P=30 bar, t= 3h 92 * | x (Wong et al., 2008)
d'amino-pyridinium- * S " " ’
o pyrrolldlnlum OP T=80 C, P=40 bar, t=3h 99
Sels de pyridinium OB | T=80°C, P=30 bar, t= 3h 80 * *
Sg’%’ﬁtg‘;e;;trﬁ?g{j;ﬁ * OP | T=110°C,P=20bar,t=6h | *(253) | 100 | * |(Pengand Deng, 2001)
Ce-MIMBF, : 1-octyl- OP | T=100°C, P=140 bar, t=0.5h 99 100 | 516 (Kawanami et
3-methylimidazolium CO; supercritique EPC | T=100°C, P=140 bar, t=2h 90 99 * 2003) N
tétra-fluor borate OS | T=100°C, P=140 bar, t=2h 61 97 | =
| (ON) T=80°C, P=10 bar, t=6h 90 (91) * *
L Sels BMImBr: Bromure de OP | T=80°C, P=10 bar, t=6h 99 x|
d'imidazolium Butyle méthyle . > * *
imidazolium Oxyde de graphite OB T=80°C, P=10 bar, t=6h 94 (R. Luo et al., 2015)
EPC T=80°C, P=10 bar, t=6h 92 * *
BMImCI 0S T=80°C, P=1 bar, t=18h 56 (58) * *
BMImBF, * OP | T=110°C,P=25bar,t=6h | *(67.4) | 100 | * |(Pengand Deng, 2001)
* OoP T=110°C, P=15 bar, t= 2h 91.2 98 *
) HMImBr * EPC | T=110°C, P=15 bar, t= 2h 91.8 98 * )
Acide de Brgnsted * 0S T=110°C, P=15 bar, t= 2h 81.4 08 * (Xiao et al., 2014)
HMImCI * OP T=110°C, P=15 bar, t= 2h 90 98 *
OP | T=125°C, P=20 bar, t= 1h *(99.2) | 998 | *
—_ o —_ —_ *
(HEMImIBr . OE | T=110°C, P=20 bar, t=0.7h 99 99 (Sun et al., 2008)
EPC | T=125°C, P=20 bar, t=0.33h 92 92 *
Group hydroxyle OS | T=125°C, P=20 bar, t= 0.33h 99 99 *
[HMeMIm]Br 2- * OE T:120°C, pP=20 bal’, t=1h 99 (99) * *
hydroxyméthyle- * OP | T=120°C, P=20 bar, t=1h 98 (98) * (J.-Q. Wang et al.,
Méthylimidazolium * EPC | T=120°C, P=20 bar, t= 1h 98 (97) * 2014)
bromure * 0S | T=120°C,P=20bar,t=1h | 90(90) | * | =
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Azaphosphatranes \ Chlorure * 0sS T=100°C, P=1 bar, t=7h 50 * 500 | (Chateletetal., 2013)
d'azophosphatranes
SYSTEMES HETEROGENES
COMPLEXES METALLIQUES
biCm%?;?lliZﬁi : Solvant : PC 0S T=26°C, P=1 bar, t= 24h *(69) * *
n-oxo-aluminium Supgﬂzg?ehzlhce OP T=0°C, P=1 bar, t= 24h *(73) * * | (Meléndez et al., 2011)
(Salen) + TBABr P OE T=26°C, P=6 bar, t= 24h *(81) * *
Salen Support de polystyréne T=80°C, P=100 bar, t= 6h 9(9) * *
Al(Saten) hvisna| OS (Alvaro et al., 2005)
+ méthylimmidazole | Support dﬁ; pol?/ethylene T=80°C, P=100 bar, t= 15h | 78 (89) * * K
g yCO 1 )
Al(Salen) + TBABr Support de polymeres Ao _ 91.2 * .
Co(Salen) + TBABr | microporeux conjugués OP | T=100°C, P=30 bar, t= 1h 98.1 * (Xieetal., 2013)
OXYDES METALLIQUES
Fes04/Fe(OH); Co-catalyseur Kl OP T=125°C, P=20 bar, t= 1h 90.8 * * (Quetal., 2012)
Mg-AlI-Cl hydrotalcite DMF : N,N- EPC | T=100°C,P=1bar,t=12h | 92.3(99) | 90 * (Kuwahara and
calciné (Ca(Al)-0O) diméthylformamide 0S T=100°C, P=1bar,t=48h | 90(97.5) | 90 * Yamashita, 2013)
OP 98.3 99.6 *
Mg(OH)CI Support de Kl 0S T=130°C, P=60 bar, t= 4h 75.5 * * (Yuan et al., 2008b)
EPC 90.5 * *
Zéolite de Cs * OE | T=150°C, P=104 bar, t= 3h 26.6 * * (Doskaocil et al., 1999)
Zéolite de Cs et K * OE | T=150°C, P=38,9 bar, t= 3h 19 * 208 | (Tuand Davis, 2001)
Oxydes de Cs-P-Si Support : Silice OP T=200°C, P=80 bar, t= 8h 94 96 (YYasuda et al., 2006)
ECH | T=120°C, P=6,9 bar, t= 3h *(99) 80 64
MCN-41 * OS | T=120°C, P=6,9 bar, t= 8h *(93.7) | 95.2 | 23 |(Srivastava et al., 2006)
OP | T=120°C, P=6,9 bar, t= 5h *(91.9) | 93.7 | 36
= ° = = *
Ti incorporé sur Silice mésoporeuse Fonctionnalisé avec Cl E(;S $_58°g E_gg Ear, t_ gﬂ (gg'g) < glgg (Srivastava et al.,
(SBA 15)-Ti ou NH; =120°C, P=6,9 bar, t= (95.3) 2005b)
OS | T=120°C, P=6,9 bar, t= 8h (79.8) * 87
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. OP 93 * *
P S.'OZ'PVP. . Solvant : Toluéne ECH | T=150°C, P=55 bar, t= 6h 84 * * (Jagtap et al., 2007)
olyvinyle pyridine 0S 37 < <
ZnO-Si0; TBABr OP T=100°C, P=45 bar, t= 6h 15 * * (Ramin et al., 2006)
SELS DE METAUX ALCALINS
OP 89.7 * *
NaBr Support de silice EPC T:150°C, p=45 bal’, t=6h 86.4 * *
Sodium Polyéthyléne glycol 0sS 84.8 * * (Jagtap et al., 2006)
NaCl OoP T=150°C, P=55 bar, t= 6h 65.4 * *
KBr PS“p,port de silice OP | T=150°C, P=55 bar, t= 6h 56.9 * | x| (Jagtap etal., 2006)
olyéthylene glycol
Potassium Support de ZnO OP T=150°C, P=50 bar, t=2h |94,3(95,3) | * * (Zhao et al., 1999)
KI . OP T=130°C, P=30 bar, t= 5h *(99) * *
Support : MCM-41 0S T=130°C. P=30 bar. = 5 *(95) (Zhou et al., 2014)
LIQUIDES IONIQUES
MImFeCl, Support de polystyrene | OP | T=100°C, P=20 bar, t= 6h 77 81 * (Gao et al., 2012)
—_ o —_ —_ * *
Sels d’Imidazolium lon métallique Zn Support de silice ECIJDSC ¥=ﬂg°g Ezig EZ; :: 22 g? < < (Han et al., 2012)
ZnCl, greffé sur chitosan avec BMImBr OB | T=110°C, P=15 bar, t= 1h 95 99 | 2185 (Xiao et al., 2005)
(Bromure de 1-butyl-3-methylimidazole) 0S T=110°C, P=15 bar, t= 1h 83 99 | 1454 B
PPhsBr : Bromure de - OB T=90°C, P=10 bar, t= 6h 99 * *
Sels de phosphonium | propyl triphényle Support de silice OP T=90°C, P=10 bar, t= 6h 99 * * (Sakai et al., 2008)
. mésoporeuse
phosphonium EPC T=90°C, P=10 bar, t= 6h 85 * *
o . . OS | T=140°C, P=10 bar, t= 12h 93 * *
Liguide fonique greffée sur nanoparticules . EPC | T=140°C,P=10bar,t=4h | 99 | * | * | (Zhengetal,2009)
gnetl ] OP T=140°C, P=10 bar, t= 4h 99 * *

OP : Oxyde de propylene, OE : Oxyde d’éthyléne, OS : Oxyde de styrene, EPC : Epichlorohydrine, OB : 1,2-Oxyde de butylene,
VO : 2- Vinyloxirane GPE : Glycidyle phényle éther / n.d. non défini
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VI.5. Lesamines hétérocycliques

Le captage et I’activation du CO2 par des amines telles que MEA, DBU, TBD et les carbénes
N-hétérocycliques a fait I’objet de plusieurs études dans la littérature (Brader et al., 2011)
(Pérez et al., 2004). Ces composés permettent la transformation du CO> dans des molécules

tres actives telles que les carbamates.

Des études menées par les laboratoires COBRA et LSPC, ont montré des résultats intéressants
sur I’utilisation des amines hétérocycliques tels que le 2-N-aminopyridine ou le 2-N-
methylaminopyridine pour I’activation du CO> sous forme de carbamate pour I’obtention de

carbonates cycliques (Figure 1-23).
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Figure 1-23. Mécanisme d’activation du CO; par des amines hétérocycliques

L’objectif du systéme catalytique consiste a fixer le CO2 sur I’atome d’azote de la pyridine qui
est stabilisé par une liaison avec I’hydrogene de I’amine. Cette nouvelle structure plus active
réagit avec 1’époxyde pour synthétiser des carbonates cycliques. Dans une optique de chimie
verte, les amines hétérocycliques présentent un grand potentiel comme systéme catalytique
dans la synthése de carbonates. Ces systemes permettent de travailler a la fois dans des

conditions opératoires douces et en 1’absence de solvants ou co-catalyseurs.

D’aprés les études préecédemment menées a 1’échelle laboratoire par le laboratoire COBRA
(Azzouz et al., 2013), les rendements les plus intéressants ont été observés pour la synthese du
carbonate d’épichlorohydrine et du carbonate de glycidol. Trois types de catalyseur

hétérocyclique ont été testés : 2-aminopyridine, 2-methylaminopyridine et 2-aminopyrimidine.

Le systéme contenant le 2-aminopyridine a montré des rendements compris entre 80 a 100%
pour les deux époxydes mentionnés ci-dessus. Le Tableau 1-5, présente un résumé des résultats
les plus remarquables obtenus par le laboratoire COBRA (Azzouz et al., 2013), pour la synthése

de carbonates cycliques.
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Le systeme réactif a été choisi en fonction des conditions les plus performantes, des propriétes

physico-chimiques les plus adaptées pour le stockage et la manipulation des réactifs.

Tableau 1-5. Résultats expérimentaux sur le rendement du catalyseur - étude COBRA/LSPC

SC CAT-1 CAT-2 CAT-3

Epichlorohydrine
10% mole CAT
1000 kPa
60 °C

3% 90% 81% 67%

Glycidol
5% mole CAT
1000 kPa
40 °C

1,2% 100% 80% 76%

Oxyde de propyléne
10 % mole CAT
2000 kPa
70 °C

0% 0% 0% 0%

Oxyde de styréne
10 % mole CAT
2000 kPa
75°C

0% 46% - 26%

SC : Sans catalyseur
CAT - 1: 2-aminopyridine CAT — 2 : 2-methylamonopyridine ~ CAT — 3 : 2-aminopyrimidine
Dans le cadre de cette these le systeme épichlorohydrine/2-aminopyridine est choisi comme

systeme réactif pour la réaction de cycloaddition en se basant sur les constants suivants :

e Le rendement de la réaction a 1’échelle laboratoire : Les études préliminaires montrent
que 1’épichlorohydrine et le 2-aminopyridine sont les plus performants
(rendement >90%).

e La stabilité des réactifs pendant le stockage puis lors de la réaction : Le glycidol s’est
révélé d’un usage trés délicat présentant des problémes de polymérisation pendant le
stockage a température ambiante et puis lors de la réaction. Nous lui avons prefére
1’épichlorohydrine beaucoup plus stable tant en phase de manipulation qu’en phase de

réaction.
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e La large gamme de travail concernant les conditions opératoires : L’¢pichlorohydrine
permet de couvrir une large amplitude de température [40 °C — 100 °C] sans observer
de polymérisation du milieu et/ou d’emballement thermique, des les premiers instants
de la réaction.

e Le colt des réactifs : L’épichlorohydrine et le 2-aminopyridine sont les réactifs les
moins chers et les plus performants comparés aux autres systemes.

e Lasolubilité du catalyseur : Le 2-aminopyridine présente une bonne solubilité dans les

réactifs d’intérét.
VII. Les mécanismes réactionnels de cycloaddition CO2/époxyde

Nous avons mentionné que la réaction entre le CO- et les époxydes peut produire deux types
de composés : les carbonates cycliques et les polycarbonates. La production de I’un ou 1’autre
produit est déterminée principalement par les conditions de la réaction, le systéme catalytique
et le type d’époxyde utilisé (Pescarmona et Taherimehr, 2012). Nous nous sommes intéressés
dans le cadre de nos travaux a la compréhension des mécanismes d’interaction chimique pour
la production des carbonates cycliques. Cependant quelques schémas concernant la synthese

de polycarbonates sont aussi présentes.

Différents mécanismes d’activation de la réaction de cycloaddition ont été proposés dans la
littérature et ont été quelque fois démontrés par des moyens analytiques de caractérisation telle
que la spectroscopie (Raman, FT-IR, etc). La production de carbonates est obtenue par
I’addition du CO> aux époxydes qui est réalisée en présence d’un catalyseur. Celui-ci démarre
la réaction soit par I’activation de 1’époxyde, soit par I’activation du CO; ou par 1’activation

des deux especes en méme temps.

Indépendamment du mécanisme catalytique utilisé pour expliquer la réaction de cycloaddition,
I’activation de 1’époxyde est réalisée nécessairement a 1’aide d’une espéce nucléophile comme
un acide de Lewis. Les interactions chimiques entre les espéces permettent la formation d’un
intermédiaire précurseur du carbonate d’intérét. Ces deux caractéristiques sont les points en
commun de tous les systémes et mécanismes catalytiques proposés jusqu’aujourd’hui pour la

production de carbonates cycliques (voir sections VII.1 et V11.2).

Une synthése des mécanismes réactionnels existants dans la littérature est présentee par la suite.

Les caractéristiques ainsi que les différentes interactions chimiques entre les espéces sont aussi
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traitées. Ces voies ont été divisees en deux grands groupes par rapport a la nature de I’espece

catalytique utilisée : la voie métallique et la voie non-metalligue.
VII.1. Lavoie métallique

La plupart des systemes catalytiques utilisés actuellement pour la synthése des carbonates
cycliques sont des systéemes homogenes constitués des complexes métalliques ; toutefois,
quelques systemes hétérogénes sont aussi utilisés. Les mécanismes d’interaction chimique de
ces derniers présentent le méme comportement que dans le cas des systemes homogénes

(Pescarmona and Taherimehr, 2012).

En fonction de la nature du ligand, ces catalyseurs peuvent agir directement comme nucléophile
ou ils doivent étre combinés avec d’autres espéces nommées co-catalyseurs, qui jouent le role

de ce dernier.

Il existe deux types de mécanisme réactionnel qui dépendent de la quantité de centres
métalliques du catalyseur et qui seront expliqués en détail : le mécanisme monometallique et

le mécanisme bimétallique.
VIL.1.1. Mécanismes monométalliques

Dans ce mécanisme, un complexe métallique seul ou mélangé avec un co-catalyseur est utilisé
pour la réaction entre le CO- et les époxydes. Dans le premier cas, la formation de carbonates
cycliques est favorisée. En revanche, dans la deuxieme option la réaction de copolymeérisation

est préférentielle et conduit a 1’obtention de polycarbonates.

Le mécanisme concernant une seule espece nucléophile suppose I’ouverture du cycle de
I’époxyde grace a la coordination de ce dernier avec le centre métallique du complexe (1)
(cf. Figure 1-24). Le métal, qui joue le rdle d’acide de Lewis permet I’attaque nucléophile de
la liaison de [D’atome d’oxygéne pour former une espéce plus réactive (2)

(Pescarmona and Taherimehr, 2012).

Le produit de cette premiére réaction est un alcoolate intermédiaire a caractere nucléophile qui
permet ensuite I’activation du CO2 (3). Dans cette étape 1’incorporation du COz sur la liaison
de I’alcoolate avec le métal produit un deuxieme intermediaire : un carbonate métallique (4).
La fermeture du cycle du deuxiéme intermédiaire permet la formation d’un carbonate cyclique

(Shen et al., 2003a).
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Figure 1-24. Mécanisme réactionnel monométallique incluant un nucléophile (complexe métallique)

Le deuxiéme mécanisme concerne 1’utilisation de deux especes nucléophiles comme systeme
catalytique pour I’obtention de polycarbonates. Il s’agit des systémes constitués d’un catalyseur
nucléophile, mais qui nécessitent également la présence d’un co-catalyseur pour que la réaction
ait lieu. Le premier est notamment un complexe métallique Salen tandis que le deuxieéme est

une base de Lewis comme une amine hétérocyclique ou une phosphine (Darensbourg, 2007).

Les ligands Salen du complexe métallique possédent une configuration plane avec quatre
atomes, pouvant se lier a I’atome central métallique (cf. Figure 1-20). Le premier nucléophile
dans ce mécanisme, est formé a partir de ’interaction axiale entre le métal et le ligand. Le
second résulte de la coordination trans-axiale du co-catalyseur formant un complexe avec six

liaisons de coordination (1) (Kember et al., 2010).

Les étapes du mécanisme sont les mémes que celles déecrites pour 1’option monométallique
incluant une seule espece nucléophile, comme illustré sur la Figure 1-25 : Attaque nucléophile
(2), formation d’alcoolate (3), insertion de CO2 (4). Toutefois, la présence de deux especes
nucléophiles, permet d’attaquer et d’ouvrir plus facilement le cycle d’une deuxiéme molécule

d’époxyde, une fois I’intermédiaire avec le CO2 formé (carbonate métallique) (5).
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Figure 1-25. Mécanisme réactionnel monométallique incluant deux espéces nucléophiles
(complexe métallique Salen + co-catalyseur)

VIL.1.2. Mécanismes bimétalliques

Lorsque le catalyseur est composé de deux especes métalliques les étapes du mécanisme

réactionnel sont modifiées. Dans cette catégorie, nous pouvons trouver trois types

d’interactions chimiques :

e Interaction avec des catalyseurs asymétriques

e Interaction avec des catalyseurs comportant deux centres métalliques (mécanismes ter-

moléculaire)

e Interaction avec des catalyseurs comportant deux centres métalliques adjacents

VII.1.2.1. Interaction avec des catalyseurs asymétriques

Ce mécanisme est généralement utilise pour décrire les interactions chimiques
catalyseur/époxyde/CO> des réactions de copolymérisation, mais la cycloaddition peut aussi

suivre ce chemin (Darensbourg et al., 2004).
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Cette voie a été initialement proposée par Jacobsen, (2000) pour 1’ouverture des liaisons
époxydes avec des catalyseurs asymétriques (Salen)-Cr("), comme illustré sur la Figure 1-26.
Elle suppose qu’un nucléophile, provenant d’un centre métallique asymétrique du catalyseur,
attaque I’époxyde déja active par le second ion métallique afin d’ouvrir la liaison époxydée (1)
(Darensbourg et al., 2004), (Darensbourg and Yarbrough, 2002). Ceci permet d’abord de
coordonner la structure pour former 1’alcoolate (2), puis d’activer le CO2 par une attaque

nucléophile (3).
Dans I’étape finale, deux chemins sont possibles :

e soit les mémes étapes du mecanisme monometallique avec un seul nucléophile pour la
formation des carbonates cycliques (4).

e s0it des réactions de propagation pour 1’obtention de polymeres (5).
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Figure 1-26. Mécanisme réactionnel bimétallique avec des catalyseurs asymétriques

VIIL.1.2.2. Interaction avec des catalyseurs comportant de deux centres

métalliques (mécanisme ter-moléculaire)

Ce mécanisme qui a eté propose dans les travaux de Meléndez et al., (2007), se produit lorsque
le catalyseur est constitué de deux centres métalliques tel que des complexes bimétalliques
Salen plus un co-catalyseur généralement le bromure de tetrabutylammonium (BusNBr). Dans
ce cas le CO; et I’époxyde sont activés simultanément par le catalyseur. Le schéma du

mécanisme réactionnel est présenté dans la Figure 1-27.
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Figure 1-27. Mécanisme réactionnel bimétallique avec complexes constitués de deux centres

métalliques

L’activation du systeéme débute avec 1’attaque nucléophile de I’époxyde par un des centres
métalliques du catalyseur (1). Puis, le CO2 est coordonné simultanément au second ion
métallique pour activer la molécule formant un intermédiaire ter-moléculaire (2). L’époxyde
est stabilisé dans la premiére étape grace au co-catalyseur (nucléophile) (Meléndez et al.,
2007).

Un carbonate métallique est ensuite formé par transfert intramoléculaire de I’époxyde vers le
COs- activé (3) (Meléndez et al., 2007). Cet intermédiaire finalement cyclise pour former dun
carbonate cyclique, suivi de la récupération du catalyseur (4).

D’autre part dans une étude théorique menée par Foltran et al., (2014), il a ét¢ montré que d’un
point de vue statistique, la probabilité d’avoir la collision entre trois especes au méme temps

pour former un intermédiaire ter-moléculaire est plus faible.

VII.1.2.3. Interaction avec des catalyseurs comportant deux centres métalliques

adjacents

Ce mécanisme concerne ’activation du CO2 dans la premiére étape d’interaction avec le

catalyseur (1) (cf. Figure 1-28). Il a été proposé dans les travaux de Aida et Inoue, (1983) pour
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I’obtention de polycarbonates a partir d’un complexe Aluminium-porphyrine en présence du
1 - méthylimmidazole. Ce type d’interaction se produit, lorsque le systeme catalytique est

constitué d’un complexe métallique et d’un alcoolate ou d’un phénoxyde.
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Figure 1-28. Mécanisme réactionnel bimétallique avec complexes comportant deux espéces

métalliques adjacents

La présence du groupe alcoolate (-OR) dans le catalyseur présente les méme caractéristiques
que les alcoolates intermédiaires formés entre I’époxyde et le catalyseur monomeétalliques. En
effet, les liaisons métalliques des alcoolates peuvent réagir facilement avec le CO:
(Moore et al., 2003). C’est pourquoi, 1’activation et I’insertion de la molécule de CO- sont

obtenues avec ces systemes dans la premiere étape (Coates and Moore, 2004).

Une fois I’intermédiaire réactif avec le CO2 formé, la réaction se poursuit avec la coordination
de I’époxyde (2), suivie par 1’ouverture du cycle et enfin I’insertion de 1’époxyde activé sur la
liaison du carbonate metallique (3). Ce dernier correspond, selon les travaux de Moore et al.,
(2003) a I’étape limitante de la réaction. En géneral ces systémes catalytiques sont fortement

sélectifs envers la formation de polycarbonates (Pescarmona and Taherimehr, 2012).
VI1.2. La voie non métallique

Dans cette voie, les sels de cations organiques, notamment les liquides ioniques, sont utilisés

pour la catalyse de la réaction entre le CO; et les époxydes (He et al., 2014). Plusieurs études
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ont démontré 1’applicabilité des liquides ioniques en catalyse homogene et hétérogéne. Ces
derniers permettent I’obtention de rendements importants et de bonnes séelectivites (Jutz et al.,
2011). L’un des principaux avantages de ces systémes réside dans leur double réle a la fois de
catalyseur et solvant. Par conséquent la récupération du catalyseur ainsi que la purification du

produit sont assez simples (North et al., 2010a).

Le mécanisme permettant d’expliquer les interactions chimiques du systéeme dépendra de la
nature de I’anion et du cation qui composent le sel. Deux alternatives de mécanisme peuvent
étre utilisées pour expliquer la formation du carbonate a partir des systemes non métalliques :

I’activation de I’époxyde et I’activation du COx.
VI1.2.1. Activation de I’époxyde

L’option la plus répandue implique I’attaque nucléophile de 1’époxyde par 1’anion du
catalyseur. Ceci permet a la fois I’ouverture du cycle ainsi que la formation d’un intermédiaire

réactif qui est stabilisé par le cation (1) (Sun et al., 2005).

L’étape suivante du chemin réactionnel est I’insertion du CO; par une autre attaque nucléophile
par I’intermédiaire catalyseur/époxyde (2), suivi de la fermeture du cycle du carbonate (3). La

Figure 1-29 montre les différentes étapes de cette voie :
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Figure 1-29. Réaction de cycloaddition par la voie non métallique. Activation de 1’époxyde dans la

co,

premiére étape
VI11.2.2. Activation du CO2

La seconde voie est observée dans le cas d’anions volumineux, pour lesquels I’interaction entre

I’époxyde et 1I’anion du catalyseur est peu probable (exemple [PFe] et [BF4]") (Jutz et al.,2011).
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Seki et al., (2009) ont démontré par spectroscopie infrarouge (ATR) la présence d’interactions
acide de Lewis — base, entre I’anion (X°) du catalyseur et le CO2 ([BF4]"). Un anion plus basique
que celui du catalyseur est formé entre ces especes [X-CO2] (1), permettant alors 1’attaque
nucléophile et I’ouverture de la liaison de 1’époxyde (2). Cette espéce reéactive cyclise ensuite

pour former un carbonate cyclique (3) (cf. Figure 1-30).
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Figure 1-30. Réaction de cycloaddition par la voie non métallique - Activation du CO; dans la
premiére étape
D’autre part, les travaux conduits par les groupes de chercheurs du laboratoire COBRA
(Azzouz et al., 2013) ont conduit a la proposition d’un mécanisme réactionnel basé¢ sur
I’activation du CO2 par des amines hétérocycliques. D’abord, I’azote de la pyridine capte le
CO:2 en I’activant sous forme de carbamate. Puis, ce dernier réagit avec 1’époxyde pour former

un alcoolate intermédiaire qui cyclise pour obtenir le carbonate cyclique (cf. Figure 1-31)
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Figure 1-31. Mécanisme réactionnel proposé par le laboratoire COBRA
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VIII. Conclusions

Cette etude bibliographique a permis de définir le contexte des travaux effectués dans le cadre

de cette these.

Dans un premier temps, les différentes alternatives disponibles aujourd’hui pour la valorisation
du CO; ont été présentées. Ces voies, ont été proposées en réponse a I’augmentation des
émissions gazeuses a effet de serre et au changement climatique. Toutefois, il est nécessaire
d’implémenter d’autres alternatives visant la réduction de la consommation des combustibles

traditionnels ainsi que la recherche de nouvelles sources énergétiques.

Nous nous sommes ensuite intéresses a la valorisation chimique du CO2 pour I’obtention des
produits a haute valeur ajoutée. Cette voie fait I’objet d’un grand nombre de recherches en
raison de son potentiel d’exploitation a 1’échelle industrielle. Nous avons ainsi présenté les
aspects généraux concernant les voies de synthese chimique ainsi que les différents projets de

transformation de CO» menés actuellement et leur état de maturité dans le monde.

Enfin, étant donné I’objectif de cette thése, nous avons porté un intérét particulier a la synthése
de carbonates cycliques a partir du CO> et des époxydes. Nous avons montré le potentiel
d’utilisation de ces produits dans différents secteurs de I’industrie, puis avons présenté les voies

de synthese disponibles dans la littérature.

Différents types de catalyseurs ont ainsi été proposés depuis plus de 50 ans pour la synthése de
carbonates cycliques, notamment les complexes et oxydes métalliques, les sels d’halogénure
et les liquides ioniques. Cependant les efforts des chercheurs se concentrent encore sur le
développement des systemes permettant de travailler dans des conditions opératoires douces,
sans solvants et sans composés métalliques. C’est pourquoi des études thermodynamiques et

de transfert de maticre n’ont pas été menées jusqu’aujourd’hui.

Les amines hétérocycliques constituent un systeme catalytique innovant et durable, qui permet
de surmonter les problématiques des catalyseurs conventionnels (utilisation de solvants, de co-
catalyseurs, d’especes métalliques). Des études sur I’équilibre thermodynamique (Chapitre 2),
I’impact du transfert de matiére sur la réaction (Chapitre 3), la modélisation de la cinéetique
chimique (Chapitre 4) ainsi que la simulation du procédé (Chapitre 5), ont eté réalisés pour ce
nouveau catalyseur prometteur. Ceci constitue la premiere étape vers I’industrialisation du
procédé.
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Chapitre 2.  Equilibre thermodynamique gaz/liquide du systeme
CO:2- Epoxyde

I. Introduction

Les réactions chimiques des systéemes binaires composés d’un gaz et d’un liquide se
caractérisent par deux phénomenes. Premierement, par la diffusion et I’absorption du gaz dans
le liquide, deuxiémement, par la réaction chimique entre le gaz solubilisé et le liquide.

La thermodynamique va permettre de déterminer, d’une part la solubilité maximale du gaz dans
le liquide et d’autre part, la cinétique de la réaction chimique en fonction de la quantité de gaz
disponible. La description de 1’équilibre thermodynamique des systéemes gaz/liquide est donc
un aspect fondamental pour 1’étude du transfert de matiére donnant lieu a 1’absorption physique

mais également pour la cinétique réactionnelle au fur et a mesure de la diffusion du gaz.

Aujourd’hui, les études concernant la réaction de valorisation du CO> avec des époxydes se
focalisent sur des aspects purement chimiques. Elles ont pour objectif 1’amélioration des
catalyseurs utilisés afin d’obtenir des rendements élevés. Cependant, elles ne considérent pas

I’interaction gaz/liquide entre le CO> et les époxydes indépendamment du catalyseur utilisé.

Dans une perspective d’industrialisation du procédé, il est crucial d’avoir une représentation
thermodynamique adaptée permettant de décrire les phénomeénes de transfert de matiére et de

connaitre la cinétique chimique du systéme.

Ce chapitre présente ainsi 1I’étude de 1’équilibre thermodynamique entre le CO> et différents
époxydes utilisés pour la synthese des carbonates cycliques, tels que 1’épichlorohydrine (EPC),
le glycidol (GCD), I’oxyde de styréne (OS) et ’oxyde de propyléne (OP). Une approche de la

modélisation thermodynamique de ces systémes est également proposée.

Il. Notions de base sur I’équilibre thermodynamique

La modélisation des phénomenes thermodynamiques peut étre représentée par différents types
d’approches telles que: 1’idéalité thermodynamique en considérant une dilution infinie, des
corrélations empiriques pour le calcul de la solubilité ou bien a partir de modéles basés sur des

théories phénoménologiques (Neveux, 2013).
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11.1. L’approche idéale : la dilution infinie

Dans le cas de ’approche idéale, le systéme est considéré comme suffisamment dilué pour
arriver a un état de dilution infinie. Lorsque 1’équilibre liquide-vapeur est atteint, la pression
partielle du composant i (Pi) est proportionnelle au produit de sa fraction molaire dans la phase
liquide (xi) par un facteur de proportionnalité dépendant de la température. Ce facteur est

nomm¢ coefficient d’Henry (Roustan, 2003).

Néanmoins, cette approche idéale qui est représentée a 1’aide de la loi d’Henry n’intégre pas
de coefficients d’activité ou de fugacité pour représenter 1’équilibre gaz/liquide. Il en résulte
que dans la plupart des cas, I’analyse de 1’équilibre thermodynamique sur des systemes
contenant du CO> a hautes pressions (P >1000 kPa), ¢’est-a-dire loin de conditions idéales, est

difficilement décrite par cette approche (Weber et al., 1984).
11.2. La démarche empirique

Une autre démarche consiste a utiliser des expressions empiriques obtenues a partir des
données expérimentales de 1’équilibre gaz/liquide. Certains auteurs comme par exemple (Xu
etal., 2011), (H. Li et al., 2013) ont proposé des corrélations mathématiques pour le calcul de
la pression d’équilibre, pour des systémes d’absorption réactive entre le CO2 et des solvants
aminés ou mélanges de pyridines/amines. Ces corrélations dépendent principalement de la

température (T) et du taux de charge en COz ().

Elles prennent la forme suivante (Eq. 2-1):

2
a a
lnPCOZ = bO + bla + bzaz + b3 T + b4? Eq 2-1

o = [CO,]
¢ [Solvant]

Cette modélisation empirique permet de representer les équilibres gaz/liquide des espéces
considérées avec de bons resultats. Cependant, ils sont difficilement extrapolables pour des
systemes autres que les solvants aminés. De plus, ce type de relation est limité aux conditions
opératoires mises en ceuvre lors du développement. Par conséquent, les approches empiriques
sont adaptées a la modélisation préliminaire du systéme, mais ne prennent pas en compte son

comportement physico-chimique.
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11.3. La demarche approfondie

L’¢étude de I’équilibre gaz/liquide peut étre décrite de manicre plus approfondie en considérant
une approche fondamentale qui est basée sur la phénoménologie du systéme et la condition

d’équilibre thermodynamique du systéme. Dans ce cas, deux représentations sont possibles :

e Les phases gaz et liquide sont toutes les deux représentées a partir des modéles de
coefficient de fugaciteé ;
e La phase gaz adopte un modéle de coefficient de fugacité tandis que la phase liquide

est modélisée a 1’aide de coefficients d’activité.

Généralement c’est le modeéle basé sur les coefficients de fugacité et d’activité qui est retenu
pour la représentation de 1’équilibre liquide/vapeur ou liquide/gaz. La complexité de ces
modeles change selon les caractéristiques des especes présentes dans le systeme (€électrolytes,
composés polaires, gaz légers ou supercritiques) et selon les conditions de pression et de

température.

Les coefficients de fugacité sont calculés a partir des équations d’état (comme par exemple
Van deer Waals, Peng Robinson, Redlich-Kwong-Soave, équation viriel), qui varient selon le
nombre de parameétres utilisés pour représenter les caractéristiques physiques du systéme ou de

la molécule d’intérét.

Tandis que les coefficients d’activité sont estimés a partir de I’évaluation de I’énergie libre de
Gibbs en exces. Cette énergie peut étre calculée a I’aide de différents modeles tels que
Margules, Wilson, NRTL, UNIQUAC, UNIFAC, etc. (Poling et al., 2006). Ces représentations
sont souvent utilisees pour decrire des liquides qui s’¢loignent considérablement de 1’idéalité

et se trouvent & basse pression.

La condition d’équilibre thermodynamique entre une phase liquide et une phase gaz est
satisfaite, lorsqu’il y a un équilibre thermique (température uniforme), mécanique (pression
uniforme) et chimique entre les deux phases. La relation thermodynamique permettant de

décrire cet équilibre est alors donnée par 1’¢galité de potentiels chimiques (cf. Eq. 2-2).

i (T,P,x{) = uf (T, P, x}) Eq. 2-2

73



Chapitre 2. Equilibre thermodynamique gaz/liquide du systeme CO. - Epoxyde

Si la condition présentée par I’EqQ. 2-2 est validée pour chaque constituant i, la méme fugacité
est alors observée entre les deux phases pour une pression et une température données, telle
que définie par I’Eq. 2-3 (Roustan, 2003).

f'i?T'P'yi) = ﬂ%T'P'xi) Eq- 2'3

f£ Fugacité de I’espece i dans la phase gaz

fit Fugacité de I’espéce i dans la phase liquide
11.4. Définition de la fugacité des phases gaz et liquide

Dans le cas d’un composé i dans la phase gaz, la fugacité est exprimée en fonction de la
pression partielle du composé i et de son coefficient de fugacité de la phase gaz, au moyen de
I’Eq. 2-4:

fitrpyy = 0T YiP Eq. 2-4

o7 Coefficient de fugacité de I’espéce i dans la phase gaz
Vi Fraction molaire du composé i dans la phase gaz

P Pression totale du systéme (Pa)

En revanche, la fugacité de I’espece i dans la phase liquide peut étre représentée de différentes
fagons en fonction de 1’état de référence utilisé. Pour les systémes présentant un phénomene de
dissolution et particulierement pour les solutés, la dilution infinie est généralement adoptée
comme état de référence (Roustan, 2003). Ceci introduit la constante de la loi d’Henry sur

I’expression d’équilibre de la phase liquide (cf. Eq. 2-5).

1 P
fiI(T,P,xi) =Yix;He;_s exp Iﬁf tViLdPl Eq. 2-5
p¢
Vi Coefficient d’activité de 1’espece i dans la phase liquide
X; Fraction molaire du soluté i
He;_g Coefficient d’Henry pour le soluté i dans le solvant s (Pa)

exp [é f;}at ViLdP] Facteur de Poynting (F)
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Vi Volume molaire de I’espéce i (M°)

pfet/p Pression de saturation de 1’espéce i et pression totale (Pa)
R Constante universelle de gaz parfait (8,314 Pa.m®/mol.K)
T Température (K)

Dans I’Eq. 2-5, le coefficient d’activité (y;) mesure 1’effet de la concentration du composé i
sur la fugacité et la non-idéalité de la phase liquide. Les Eq. 2-6 a Eqg. 2-8 définissent le
coefficient d’activité lorsque la fraction molaire du soluté tend vers zéro (x; — 0) ce qui esten

accord avec I’état de référence a dilution infinie :

wi (T, P) = u? (T, P) + RTIn(y;x;) Eq. 2-6
i (T, P) = lim [p; (T, P) — RTln(x,)] Eqg. 2-7
Xj—>
limy; =1 Eqg. 2-8
Xj—>1

Dans le cas ou le systéme n’est pas dilué ou non-idéal, les coefficients d’activité peuvent étre

calculés a partir d’'un modele d’énergie libre de Gibbs (Poling et al., 2006).

Le facteur de Poynting (F) apporte une correction sur 1’état de référence comme conséquence
de I’effet de la pression a partir du volume molaire partiel du composé. Lorsque le systeme est
dilué, le volume partiel du compose devient le volume partiel en dilution infinie. Le facteur de
Poynting peut étre négligé, quand la pression du systéme d’étude est basse et/ou modérée
(P <1000 kPa).

Les effets de la pression sur la phase gaz sont pris en compte a partir du coefficient de
fugacité (¢;), qui est calculé indépendamment de 1’état de référence considéré pour la phase
liquide. Généralement 1’estimation des coefficients de fugacité s’effectue a partir d’une

¢quation d’état.

I11. Modélisation de I’équilibre gaz/liquide

La représentation de 1’équilibre thermodynamique gaz/liquide du CO> adoptée dans cette étude
est effectuée a partir de la loi d’Henry pour la phase liquide et d’un modele de coefficients de
fugacité pour la phase gaz (cf. Figure 2-1).
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Phase gaz
CO2q Equation d’état (Peng-Robinson)
Epoxyde © Coefficient de fugacité ¢p?

(i

i i Phase liquide

< Equilibre gaz/liquide

COzL

Eporyeie > Loi de Henry

J

Figure 2-1. Représentation graphique de 1’approche gaz/liquide utilisée pour 1’étude de 1’équilibre
thermodynamique CO./époxydes

I11.1. Représentation de la phase gaz

Comme mentionné auparavant, le calcul des propriétés pression/volume/température (PVT) et
des coefficients de fugacité pour la phase gaz est réalisé a partir d’une équation d’état. Deux

options sont possibles : I’équation d’état de gaz parfait et les équations d’état cubiques.

Parmi les équations existantes, la contribution faite par Peng et Robinson, (1976) est I’'une des
plus répandue, dans le cas des systémes composés par des especes organiques, telles que les

hydrocarbures et/ou le CO.. Cette expression est présentée par I’Eq. 2-9.

RT a(T) Eq. 29
v—b v(v+b)+b(v—-0>b)

P =

Le principal apport de cette équation, vis-a-vis des modeles tels que Van der Waals,
Redlich- Kwong ou Soave, porte sur la réévaluation du terme semi-empirique a; (w, T,) utilisé
pour le calcul du paramétre a(T) et la modification du terme d’interaction du volume (b), qui

améliore notablement les estimations des propriétés PVT (Valderrama, 2003).

Les parametres a;(T), b; eta; correspondent respectivement aux termes d’attraction
spécifique, volume moléculaire multiple et énergie cinétique des molécules. lls sont associés
aux conditions critiques de 1’espéce. Les expressions mathématiques utilisées pour le calcul de

ces parametres pour une espéece i, sont présentés dans le Tableau 2-1.

Pour les systemes gaz/liquide a pression et température basses et modérées, Valderrama (2003)
a validé la pertinence de 1’équation de Peng - Robinson pour représenter 1’équilibre

thermodynamique. Certaines propriétés PVT, telles que les volumes de gaz et de liquide et les
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pressions de vapeur des espéces pures et des mélanges, sont estimées avec precision par cette
équation (Han et al., 1988) (Harstad et al., 1997). Ce résultat est aussi confirme par Li et al.,

(2014) dans le cas particulier des mélanges de ce type comportant du CO».

Tableau 2-1. Paramétres de 1’équation de Peng-Robinson du composé pur

Coefficient Pur

27
c,i

R
a;(T) = 0.45724 q;

c,i

a;(T
l( ) ai (w' Tr) = [1 + Kl-(l — TrO.S)]Z
K; = 0.37464 + 1.54226w; — 0.26992 w;
RT.;
bi(T) by(T) = 0.07780 —

[o1

T.;  Température critique du composé pur (K)
P.; Pression critique du composé pur (Pa)
T,  Température réduite calculée comme le rapport T /T,

o Facteur acentrique du composé pur

L’Eq. 2-9 est donc utilisée pour calculer le facteur de compressibilité de I’espeéce:

7 _ Py
ETORT

Eq. 2-10

L’idéalité du systéme peut étre considérée, lorsque les valeurs de Z; sont proche de 1.
111.1.1.  Calcul des paramétres d’interaction pour les mélanges binaires

Le calcul de propriétés (PVT) et la représentation de 1’équilibre thermodynamique pour un
mélange sont réalisés a partir des fonctions d’interaction connues comme regles de mélange
(Poling etal., 2006).

Plusieurs approches sont généralement utilisées pour les calculs des régles de mélange telles
que la méthode classique de Van der Waals, de composition locale, les régles non quadratiques

et Dinteraction entre les modeles d’énergie libre de Gibbs et les équations d’état
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(\Valderrama, 2003), (Poling et al, 2006). Une description genérale de chaque méthode ainsi

que I’option retenue pour la modélisation thermodynamique sont présentées ci-dessous.
I11.1.1.1. Régles de mélange classiques

Une approche courante consiste a utiliser la méthode proposée par Van der Waals (1980), qui

tient compte de la dépendance quadratique des parameétres d’interaction avec la composition.

Pour un mélange de n composés, les expressions généralisées pour le calcul des parametres de

I’équation d’état sont présentees sur les équations Eq. 2-11 et Eq. 2-12 (Poling et al., 2006) :

Qm = Zn:z YiyjQij Eq. 2-11

L Eq. 2-12

Q,, Parametre du mélange
Vi Fraction molaire de 1’espéce i
Q;;  Paramétre d’interaction de I’espece i avec I’espece |

Qi Paramétre de 1’espéce pure i

L’équation Eq. 2-12, est généralement utilisée pour le calcul du paramétre caractérisant la taille
moléculaire (b). D’autre part, pour le paramétre d’attraction intermoléculaire (a(T)), le terme

Q;; de I’équation Eq. 2-11, est calculé a partir de I’Eq. 2-13.
0,5
Qij = (QuQj;) (1 — kyj) Eq. 2-13

k;; correspond a un terme d’interaction binaire qui prend des valeurs usuellement positives de

I’ordre de 102 pour des mélanges simples (Whiting and Prausnitz, 1982).

Les équations Eq. 2-11 a Eq. 2-13 sont utilisées lorsque les variations de composition sont
minimales dans la phase d’analyse et par conséquent, I’hypothése d’un concept d’interaction
quadratique multiple est formulée (Valderrama, 2003). Toutefois, ces expressions ne sont pas
adaptées dans le cas des fluides supercritiques.
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I11.1.1.2. Régles de mélange dépendant du volume

Cette approche utilise un concept de composition local résultant de la probabilité de la molécule
a décrire une configuration particuliére (Mansoori and Ely, 1985), (Mathias and Copeman,
1983), (Zheng et al., 1988) (Adachi et al., 1989). Ces regles de mélanges sont utilisées pour le
calcul de la composition dans le cas de mélanges fortement non - idéaux (ex. mélanges

composeés par des molécules asymétriques polaires).
111.1.1.3. Régles de mélange non-quadratiques

Ces regles de mélange introduisent un deuxiéme paramétre d’interaction dépendant de la
concentration. Ce parametre agit sur le terme d’attraction intermoléculaire a(T) des regles de
mélange classiques. Quelques travaux présentés par Panagiotopoulos-Reid, (1986),
Adachi- Sugie, (1986) et Valderrama, (2003) suggerent une amélioration sur la prédiction de

I’équilibre des systemes complexes (polaires) et des fluides supercritiques.
1.1.1.1. Modeles basés sur [’énergie libre de Gibbs

Les approches les plus récentes considerent le couplage entre les équations d’état et les modeles
d’énergie libre de Gibbs en excés dans lesquels une dépendance quadratique avec la
concentration est établie. La représentation de 1’équilibre liquide-vapeur, liquide-liquide et gaz-
solide est notablement améliorée pour les mélanges constitués de composés fortement

asymeétriques.

Les premiers travaux concernant ces méthodes ont été proposés par Huron et Vidal, (1979),
mais plusieurs auteurs tels que Kurihara et al., (1987), Mollerup, (1986) et Orbey-Sandler,
(1998) ont également apportés des éléments importants a ces approches.

Dans le cadre de cette étude, nous avons opté pour les régles de mélange de VVan der Waals a

un paramétre pour I’estimation des constantes a(T) et b du mélange CO2/épichlorohydrine de

I’Eq. 2-9. Ce choix est justifié par la simplicité de calcul et la validité d’application dans les

conditions d’étude.

Le Tableau 2-2 présente quelques exemples des regles de mélange le plus représentatives.
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Tableau 2-2. Regles de mélange disponibles dans la littérature (Valderrama, 2003)(Poling et al., 2006)

Reégle de mélange

Expression

Van der Waals
(Poling et al., 2006)

1 paramétre : k;;

a,(T) = Z Z XiXjQ;

(1_ U)aos 05

bm = Z xibi

i

Panagiotopoulos and Reid, 1986 (PR)

2 parametres : k;;, kj;
3 parametres : k;;, kj;, I

— 0,5 _0,5
Gij = ( u))a a;

1
bij = —(bt +b;)(1 1)

—kij (ku

Général non-quadratique (GNQ)
(Valderrama, 2003)

2 parametres : §;, J;
3 paramétres : §;, §;, B

(1 — U)aos 0.5

kij = 5ixl- + 5].76']

by = l(bi(1 ~B)+b,(1-5))

Kwak and Mansoori, 1986 (KM)

3 parameétres :
(pour un soluté)

ki, Bij» i

(1_ U)aos 05

by <b§+b>(1 8)

1/ 1 1\ a;(T)k?
[

B; = 0 pour les solvants

Bi # 0 pour les solutés

Kurihara et al., 1987 (KTM)

1 parametre : k;;
A, B, C: Coefficients du modéle d’activité
gE Energie libre de Gibbs en excés

an(M) = > Y xx(@a))" = (¢ = 0)gfss/ In((by — 6)/ (b — )

1
=5 (bi + )

ii

9& = RTx1%,[A + B(xy — x3) + C(x1 — x)7]

Huron and Vidal, (1979)

1 paramétre : k;;
NP Nombres de coefficients du modele
d’activité

bm = Z xibi

i

Xidi _ g%
bi n2

NP

9é& = RTx1x, Z A (g — )™

A = by,

Wong and Sandler, 1992

1 parametre : k;;

(pour un soluté)
AE) Energie libre de Helmholtz en excés

PRGN &

a, = b [ X;Q; AEO(X) _ b,: + b]

b,RT  RT Um0
(b—=7) —05<[b ——]+(bj—%)>(1—ki,)

ij
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1.1.2. Détermination de la fugacité dans la phase gaz

Les coefficients de fugacité du soluté necessaires pour le calcul de la fugacité dans la phase
gaz sont estimés a partir de la corrélation mathématique proposée par Peng et Robinson, (1976).

L’expression est présentée ci-dessus :

b 2 . b 7 + 2,414B
ln¢?=b—l(Z—1)—ln(Z—B)— Lk Xk Ak l> n(
m

2\/§Bx< a. b, Z—2,414B> Eq. 2-14

Les paramétres A et B sont définis selon les expressions suivantes (Eq. 2-15 - Eq. 2-16) :

an P
A= R2TZ Eq. 2-15
B - by, P Eq. 2-16
~ RT

Dans le cadre de cette étude, I’équilibre thermodynamique du systéme COz/époxyde a été
étudié expérimentalement a travers la mesure des compositions gaz et liquide a 1’équilibre.
Pour ce faire, la solubilité du CO> dans les substrats d’intérét a été mesurée a différentes

températures et pressions partielles de COa.

Dans les sections suivantes de ce chapitre, une description du protocole de manipulation, de la
méthodologie d’exploitation des données ainsi que de la modélisation de la solubilité du CO>
dans les époxydes est présentee. Les expériences ont été menées a différentes conditions de

température et de pressions partielles du CO..
I11.2. Représentation de la phase liquide

La composition d’un systéme biphasique gaz/liquide (notamment le CO2 en solution), ne
couvrant généralement pas toute la gamme de compositions comme dans le cas d’un systéeme
liquide/vapeur, la phase liquide est décrite a partir d’un état de référence idéal ou dilué
(Poling et al., 2006).

Dans I’intervalle d’étude, la phase liquide est constituée principalement du substrat quasi pur
(époxyde). Par suite, le systéeme, et particulierement le soluté, se trouve dans un intervalle de

compositions diluées qui est correctement représenté par la loi d’Henry.
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De ce fait, plusieurs hypotheses sont établies sur le systeme CO2-époxyde :

= Les coefficients d’activité en dilution infinie sont proches de 1 (y; = 1).

= La correction du facteur de Poynting est négligeable, compte tenu du travail a pression

faible et modérée (P < 1000 kPa) [R—lT f;at Vl-LdP] = 1.

Ces hypotheéses permettent de simplifier la définition de 1’équilibre a partir de 1’expression

présentée dans I’Eq. 2-17, utilisée dans le cadre de ces travaux.

yipiP = x;He Eq. 2-17

Généralement dans les procédés d’absorption en présence d’amines, la modélisation de
I’équilibre basée sur I’approche idéale fournit des prédictions de la pression partielle de CO>

qui ne sont pas Vérifiées par les résultats expérimentaux (Neveux, 2013).

Ce phénomene da principalement a I’utilisation de mélanges de solvants aminés avec 1’eau,
introduit une forte non-idéalité du systéme, ce qui a une incidence sur I’estimation de la
solubilité du gaz. Il en résulte un impact direct sur la détermination des forces motrices et le
dimensionnement des colonnes d’absorption. Dans ce cas, la simplification introduite dans

I’Eq. 2-17 n’est plus valable et des modéles plus sophistiqués sont nécessaires.

Toutefois, nous nous intéressons a I’estimation de la solubilité du CO2 dans des composés purs

(époxydes), dans lesquels la solubilité du CO est faible. L’approche proposée est donc adaptée.

IV. Dispositif experimental

Un réacteur calorimétrique type RC1 Mettler Toledo® de 1,5 L en acier inoxydable a été utilise

pour I’étude des équilibres gaz-liquide.

Ce dispositif est un réacteur agité équipé d’une double enveloppe a travers laquelle circule un
fluide caloporteur qui permet de réguler et de contréler la température a I’intérieur du récipient.
Gréce a sa geométrie, le réacteur permet de travailler dans une gamme assez importante de
pressions et températures (P < 6000 kPa et T < 180 °C).

Le réacteur dispose de capteurs de pression et de température permettant de suivre et de réguler

a tout instant I’évolution de ces variables avec le temps. Deux capteurs ont été installés dans le
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réacteur, un pour mesurer la température a I’intérieur, et ’autre, pour mesurer la température

du fluide caloporteur qui circule dans la double enveloppe.

Un réservoir en acier inoxydable de volume connu est utilisé pour stocker et alimenter le
réacteur en CO>. Sur ce réservoir la pression et la température sont également mesurées a I’aide

de capteurs.

Le réservoir est relié directement a la bouteille de gaz comprimé, qui permet un rechargement
en gaz a tout moment. Le CO- avec une pureté > 99,995 % est fourni par air liquide, (impuretés
H20 <7 ppm, O2<10ppm, N2<25ppm, CO<2ppm, CnhHm<5ppm, H2<1ppm).
L’alimentation du gaz au réacteur est faite a partir de la régulation en pression a I’intérieur du

réacteur qui est contr6lée par une vanne pneumatique.

Par ailleurs, grace a une résistance chauffante délivrant une puissance thermique étalon, le
réacteur permet de mesurer les énergies mises lors d’un phénomeéne thermique a partir de la
détermination de la capacité thermique. Un logiciel de contréle permet 1’acquisition et
I’enregistrement des données expérimentales en fonction du temps. Le schéma de I’installation

est présenté sur la Figure 2-2.

Entrée gaz

Soupape de
<] slreté

Sortie gaz

PP

Entrée du liquide

&
—@

Entrée fluide
caloporteur
> sortie fluide

caloporteur

\/)ouble

enveloppe

Figure 2-2. Diagramme du procédé du RC1 Mettler ®
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Sur le Tableau 2-3 quelques caractéristiques géométriques du réacteur sont présentées.

Tableau 2-3. Caractéristiques générales et géométrie du réacteur RC1

Caractéristiques Grandeur
Volume 15L

Diamétre interne 10,5 cm
Agitateur Ancre

Diametre agitateur 9cm
Matériau Acier Inoxydable 316L

V. Protocole opératoire

Afin d’étudier correctement le systeme CO2/époxydes, plusieurs hypotheses ont été établies :

= La pression totale a 'intérieur du réacteur est égale a la somme des pressions

partielles du dioxyde de carbone et de I’époxyde (Pr = Pepox + Pco,)-

= La composition de la phase liquide contenant 1’époxyde ne change pas au cours du

temps. L’absorption du CO> dans le substrat correspond a un phénoméne purement
physique.
Ces conditions sont assurées a partir du protocole suivant :
1. Mise sous vide du réacteur a température ambiante. Le vide permet d’éliminer les traces

d’air et de garantir que la pression mesurée a I’intérieur du réacteur correspond

uniquement a la pression de vapeur de 1’époxyde et la pression partielle du COo.
2. Introduction du liquide par aspiration.

3. Mise en température et agitation. La vitesse d’agitation est gardée constante tout au

long de I’expérience.

4. Lorsque les conditions de pression et température sont stables a I’intérieur du réacteur,

le CO; est introduit.

5. Attente de I’équilibre du systéme en température et en pression.
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6. Mise en ceuvre du protocole de mesure (enchainement d’isotherme avec relevé de

mesures a 1’équilibre).

7. Une fois le balayage en température fini, une nouvelle injection de CO: est effectuee.
Pour ceci, le mélange CO/époxyde est refroidi a la température minimale, puis une

nouvelle injection de CO; est produite. La pression totale injectée est 1000 kPa.

Les profils type de pression et température dans le réacteur et dans le réservoir acquis pendant
les expériences sont présentés dans la Figure 2-3. Les courbes noires et le courbes rouges

montrent 1’évolution respectivement de la pression de la température avec le temps

400 --Injection gaz Absorption Equilibre
350 | y (@) t 1000
300 + 80.0
o
~ 250 ¢ <
g 600 =
< 200 ¢ 2
S 57
g 150 + 400 €
a —
100
20,0
50
0 f f f f f 0,0
0 500 1000 1500 2000 2500 3000
Temps (S)
2 600 22,0
(b) 5
< P - 200 <©
& 2590 £ Rl / Température 8
= =
S —M—— = - 180 2
g 2580 =
\8 ©
> 160 §'C
€ 2570 + Pe, O =
hrd 140 32
S i
4 (3]
& 2560 120 §
S £
2 2550 | | | 100 ~
o 0 100 200 300 400

Temps (S)

Figure 2-3. Diagramme du protocole opératoire dans (a) le réacteur (b) le réservoir de CO-
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A partir du relevé des données de pression et température a 1’équilibre dans le réacteur et le
réservoir (cf. Figure 2-3), il est possible d’estimer la solubilit¢ du CO». Dans les sections

suivantes, une description de la méthodologie est présentee.

VI. Estimation de la solubilité du CO2 dans les eépoxydes

La solubilité du CO; a été estimée pour gquatre systemes CO2/époxydes comprenant, a savoir :
CO2/Oxyde de propylene, CO2/Oxyde de styrene, CO2/Glycidol et CO2/Epichlorohydrine. Les
études précédentes menées par le laboratoire COBRA ont porté principalement sur les
réactions de ces quatre époxydes avec le COz. Il est néanmoins important de noter que dans la
littérature, aucune information n’est donnée sur la thermodynamique (solubilité) de systémes
COz/époxyde. Donc, suite a ces études et dans le cadre de la collaboration INTERREG E3C3,

cet aspect a été examine.

Le protocole de manipulation et la méthodologie de calcul ont été validés avec le systeme
CO2/H20 qui a été largement etudié dans la littérature (Carroll et al., 1991). L’ensemble des

expériences réalisées ainsi que les conditions opératoires sont reportés dans le Tableau 2-4.

Tableau 2-4. Conditions opératoires utilisées pour les expériences d’équilibre

Substrat Température [°C] Pcoz injecté [kPa]
Epichlorohydrine 10-80 <1000
Glycidol 10-60 <1000
Oxyde de styréne 10-80 <1000
Oxyde de propyléne 0-30 <1000
Eau 10-80 < 1000

Le choix des conditions opératoires est basé sur les études préliminaires réalisées au laboratoire
COBRA (températures inférieures a 80 °C et pressions inférieures a 1000 kPa dans le cas du
systeme réactif d’intérét COz/épichlorohydrine). Dans le cas de I’oxyde de propyléne, les

expériences ont été limitées a 30 °C, étant donné sa volatilité (Tepunition=34 °C).

Selon le protocole opératoire décrit précédemment, la solubilité du CO- dans les époxydes est

obtenue grace au suivi de la pression du réacteur et du réservoir de gaz. Cette derniére est
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utilisée pour quantifier le nombre de moles de CO; injecté (ngoz) dans le réacteur (cf. Eq. 2-
18).

_ (ch,tl - ch,tz)Vgc

o]
Nco, ZRT,, Eq. 2-18
Pyc, €t Py, Pressions du réservoir a I’instant t; et to (Pa)
Ve Volume du réservoir (m?)
Tgc Température du gaz dans le réservoir (K)

Le nombre de moles de CO2 a I’équilibre (n¢, ) est déterminé une fois que la force motrice

d’absorption tend vers zéro et donc que les conditions de pression et que température a

I’intérieur du réacteur sont stables. Cette quantité est obtenue a partir de I’Eq. 2-19.

neq _ Pqug
CO2 — ZRTg

Eq. 2-19

P€%  Pression d’équilibre dans le réacteur (Pa)
Vy Volume de la phase gaz dans le réacteur (m?)

Ty Température du gaz dans le réacteur (K)

Le nombre de moles de CO solubilisés (nlcoz), est obtenu par la différence entre le nombre de

moles de CO: injectés dans le réacteur et celles présentes a 1’équilibre en fin d’absorption (cf.
Eq. 2-20):

o, = N0, =~ Neo, Eq. 2-20
La solubilite du CO2 (x¢o,), représenteée par la fraction molaire de CO2 dans la phase liquide,

est donc calculée comme le rapport entre le nombre de moles de CO2 solubilisés dans le substrat

(époxydes) et le nombre de moles total présent dans la phase liquide (cf. Eqg. 2-21).

l
nCOZ

Xco, = 17 .
ncoz + nepox

Eq. 2-21

Xco, Fraction molaire de CO; (solubilité)

Nepox NOMbre de moles du substrat (époxyde)
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VII.Résultats

Les données de solubilité du CO. dans les époxydes en genéral, ne sont pas disponibles
aujourd’hui dans la littérature. Cette information est indispensable pour décrire de 1’équilibre
gaz/liquide ainsi que pour la modélisation des cinétiques de transfert de matiére et de réaction.
Pour répondre a ce besoin, nous avons estimé et modélisé la solubilité du CO> dans quatre

systemes d’époxydes : épichlorohydrine, glycidol, oxyde de propylene et oxyde de styréne.

Toutefois, afin de valider le protocole utilisé pour I’estimation de la solubilité du CO2 dans des
liquides organiques, le systéme CO2/H20 est tout d’abord étudié. Les résultats expérimentaux
sont alors comparés avec les données disponibles dans la littérature. De plus, la répétabilité et
reproductibilité du protocole expérimental sont déterminées par la réalisation de la méme

expérience plusieurs fois.
VII.1. Validation de la répétabilité des mesures

La solubilité du CO; dans le substrat d’intérét a ét¢ mesurée plusieurs fois. Les résultats des
trois expériences realisées avec le systeme CO./épichlorohydrine a 20 °C sont présentés dans

la Figure 2-4. Les écarts-types sont calculés et vérifiés afin de valider le protocole opératoire.
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0 f f f f f
0,000 0,020 0,040 0,060 0,080 0,100 0,120

Pression partielle du CO, (kPa)

200 +

Solubilité de CO, (fraction molaire)

Figure 2-4. Répétabilité de mesures réalisées sur le systeme COz/épichlorohydrine a 20°C
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Les résultats montrent une bonne répétabilité des expériences, ce qui permet de confirmer
I’efficacité du protocole opératoire et de la méthodologie de calcul de la solubilité. Les
incertitudes des résultats sont inférieures & 7,0 %. L’origine de cet écart peut étre due a la
précision des capteurs de pression et a la valeur de la pression initiale résiduelle dans le réacteur

une fois le vide établi.
VI1.2. Systéme CO2/H20

La Figure 2-5 et la Figure 2-6 présentent les résultats de solubilités obtenus pour le systeme
CO2/H20 a différentes isothermes [10 °C — 80 °C] ainsi qu’une comparaison des données
expérimentales avec les données de solubilité disponibles dans la littérature pour le méme

systeme.

Etant donné que, la plupart des données dans la littérature concernant la solubilité du systeme
CO./H20 sont a hautes pressions et températures (Duan and Sun, 2003), (Carroll and Mather,
1992), (Chapoy et al., 2004), les solubilités sont comparées avec les données de la littérature
pour une condition de température de 30°C (cf. Figure 2-6). Les résultats expérimentaux
obtenus par Carroll et al., (1991), Duan et Sun (2003) et Valtz et al., (2004) ont été comparés

avec les expériences menées au laboratoire.

Chaque courbe présentée sur la Figure 2-5 correspond a une isotherme de solubilité du CO>
dans I’eau. Dans I’intervalle de pression et température étudié, la tendance linéaire des données
expérimentales indique une croissance de la solubilité avec la pression partielle du CO> et une

diminution avec la température.

Les valeurs de solubilité estimées pour le systeme CO2/H.O présentées dans la Figure 2-6,
montrent la méme tendance et les mémes ordres de grandeurs avec les données de la littérature.
Néanmoins, un décalage vers la zone de concentrations diluées du soluté est observé. Ce
phenomene est explique notamment par la precision des outils de mesure a basse pression qui

ne sont pas suffisamment adaptés pour la prédiction de la solubilité dans cette condition.

Malgré ce probléme, les résultats sont cohérents avec la littérature, le protocole de manipulation
ainsi que la méthode d’exploitation des données pour 1’estimation de la solubilité sont donc

validés.
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L’étape suivante a consisté en la réalisation des expériences d’équilibre gaz/liquide avec le
systeme CO./époxyde pour estimer la solubilité du COg, et enfin réaliser la modélisation du

systeme a partir de la méthodologie proposée (estimation de la constante d’Henry).
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Figure 2-5. Solubilité du CO; dans I’eau a différentes températures
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Figure 2-6. Solubilité du CO, dans I’eau a 30 °C — validation du protocole de mesure
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VI1.3. Systeme CO2/Epoxydes

La Figure 2-7, Figure 2-8 et Figure 2-9 présentent respectivement les profils de solubilité du
CO- a différentes températures et pressions partielles en CO2 dans 1’épichlorohydrine, le

glycidol et I’oxyde de propyléne.
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Figure 2-7. Solubilité du CO, dans I’épichlorohydrine a différentes températures
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Figure 2-8. Solubilité du CO, dans le Glycidol a différentes températures
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Pression partielle du CO, (kPa)

Pression partielle du CO, (kPa)
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Figure 2-9. Solubilité du CO, dans 1I’Oxyde de Propyléne a différentes températures
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Figure 2-10. Solubilité du CO. dans I’Oxyde de Styréne a différentes températures

Pour toutes les isothermes étudiées, un comportement linéaire a été observé entre la pression

partielle et la fraction molaire de CO.. Cette linéarité des courbes est associee a une idéalité du

systeme COz/époxydes, laquelle peut certainement étre décrite par la loi d’Henry.
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En revanche, le systeme CO/oxyde de styrene (cf. Figure 2-10) présente un comportement
legerement différent des profils de solubilité précédents. Une tendance linéaire est observée a
basse pression. Cependant lorsque les pressions augmentent (P > 1000 kPa) les courbes

montrent un comportement monotone mais pas linéaire.

En effet, une augmentation de la pression partielle du CO2 augmente aussi la solubilité du CO-
dans I’oxyde de styréne mais pas a la méme vitesse que dans les autres époxydes. Par
conséquent, la loi d’Henry ne peut décrire 1’équilibre du CO- avec I’oxyde de styréne de fagon
précise que dans le cas des basses pressions. Au-dela de cette condition, des corrections sur la

définition et modélisation de 1’équilibre liquide doivent étre introduites (notamment le facteur

de Poynting).
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Figure 2-11. Comparaison de la solubilité du CO; dans les époxydes a 20 °C (OP : Oxyde de
propyléne, EPC : Epichlorohydrine, GCD : Glycidol, OS : Oxyde de Styréne)

Parmi les quatre substrats étudiés, la solubilité du COz avec I’oxyde de propyléne est la plus
importante  (x¢o, = 0,13 a 293K et environ 700 kPa), suivi de I’épichlorohydrine
(Xco, = 0,07), le glycidol (x¢o, = 0,05) et I’oxyde de styrene (x¢o, = 0,03). Dans tous les

cas étudiés, la solubilité du CO> dans les époxydes diminue avec la température et augmente

avec la pression partielle du CO».
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VI11.4. Détermination de la constante de la loi de Henry

La modélisation de I’équilibre gaz/liquide pour le systeme CO./époxyde est réalisée a partir du
modele présenté dans la section I11.2 de ce manuscrit (Eq. 2-17). Ce modéle considére la loi de
Henry pour la description de 1’équilibre thermodynamique du CO2 dans la phase liquide et le

coefficient de fugacité de la phase gazeuse.

Etant donné que la loi de Henry établit une relation linéaire entre la pression partielle du gaz et
sa fraction molaire a 1’équilibre, la constante de Henry est obtenue en calculant la pente a
I’origine de chaque isotherme de solubilité. Ce calcul est effectué en prenant en compte le
coefficient de fugacité du CO». Dans le cas des systemes binaires constitués par le CO2 d’une
part et 1’épichlorohydrine, le glycidol ou I’oxyde de propyléne d’autre part, la correction
d’écart a I’idéalité dans la phase gazeuse est négligeable car les coefficients de fugacité
présentent des valeurs supérieures a 0,99. En revanche, pour le mélange CO2 / oxyde de styréne
les coefficients sont inférieurs a 0,5 montrant I’importance de prendre en compte cette

correction.

La Figure 2-12 présente les résultats de la modélisation a 20°C pour 1’épichlorohydrine et

I’oxyde de styréne.
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Figure 2-12. Méthode d’estimation de la constante de Henry - Modélisation de 1’équilibre pour les
systemes (a) CO,/Oxyde de Styréne a 20°C (b) CO2/Epichlorohydrine a 20°C
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Les résultats montrent une déviation entre le modele idéal et les expériences pour les solubilités
supérieures a 4%. Un tel résultat semble évident pour une approche idéale qui considére
I’hypothése de dilution infinie. Il est alors nécessaire d’examiner un mod¢le plus complexe a
hautes pressions, prenant en compte les interactions binaires de la phase liquide a partir de

parametres tels que le coefficient d’activité, le coefficient de fugacité et le facteur de Poynting.

Toutefois, a des pressions partielles en CO: jusqu’a 500 kPa, le modéle idéal prédit
correctement 1’équilibre avec des écarts de moins de 3%. En conséquence la loi de Henry, en
ce qui concerne le systeme CO2/épichlorohydrine, peut étre envisagée pour la modélisation des
cinétiques de réaction, puisque les conditions opératoires dans un contexte avec réaction

chimique ont été limitées a 500 kPa. Cette limite sera expliquée par la suite dans le Chapitre 4.

Par contre, dans les cas des systemes CO2/Oxyde de propylene et CO/glycidol, 1’approche
idéale semble modéliser correctement 1’équilibre gaz/liquide avec des écarts inferieurs a 2%.

La Figure 2-13 présente ces résultats pour une température de référence de 20°C.
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Figure 2-13. Modélisation de 1’équilibre pour les systémes (a) CO./Oxyde de Propylene a 20°C (b)
CO,/Glycidol a 20°C

La Figure 2-14 présente les valeurs estimées de la constante de Henry en fonction de la
température pour les systemes étudiés. Les résultats montrent une augmentation de la valeur
du coefficient de Henry avec la température, ce qui représente une diminution de la solubilité

du gaz dans la phase liquide.
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Figure 2-14. Variation de la constante de Henry avec la température pour les systémes CO,/époxydes.
GCD : Glycidol, OS : Oxyde de Styréne, EPC : Epichlorohydrine, OP : Oxyde de Propyléne

Des quatre époxydes étudiés, ’oxyde de propyléne semble étre le substrat le plus adapté pour
un éventuel procédé d’absorption physique de CO.. Certains auteurs (Li et al., 2014) expliquent
que 1’absorption de CO- est favorisée par la présence des groupes méthyle dans la structure
moléculaire du solvant, ce qui est le cas de I’oxyde de propyleéne. Cependant, cet époxyde n’a
pas été retenu dans le cadre de la thése car d’apreés les études menées par le laboratoire COBRA

(Azzouz et al., 2013), il n’est pas réactif avec le catalyseur.

Dans le cadre de cette these les résultats concernant 1’épichlorohydrine seront pris en compte
pour la modélisation des cinétiques de transfert et des cinétiques de réaction chimique. Le choix
de ce systeme s’est basé, comme expliqué auparavant, sur son codt, sa stabilité en tempeérature
ainsi que sur les résultats obtenus par le laboratoire COBRA. En accord avec les résultats, le
CO. présente une solubilit¢ modérée dans 1’épichlorohydrine ce qui peut jouer un rdle

important dans la conception et la modélisation du procédé.

Finalement la constante de Henry obtenue par la méthodologie décrite, est comparée avec les
résultats proposés par la littérature (Martin Lisal, 2004), (Zawisza and Malesinska, 1981),
(Carroll et al., 1991), dans I’intervalle de pression utilisé. Comme I’illustre la Figure 2-15, les

résultats obtenus sont du méme ordre de grandeur avec ceux de la littérature.
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Figure 2-15. Valeurs de la Constante de Henry pour le systeme CO»/H,O

VI11.5. Détermination de I’enthalpie de solution

Les valeurs de la constante de Henry sont utilisées pour ensuite déterminer 1’enthalpie

spécifique de solution a partir de I’équation de van’t Hoff (Li et al., 2014) :

dIn(He(T)/P?°) ca 229
1 Q. £
a(r)

AHgo = R

p° Correspond a la pression a 1’état de référence (101 kPa).

Cette propriété thermodynamique tient compte de la magnitude de la force d’intéraction entre
le soluté et le solvant d’intérét. Dans le cadre de cette étude, nous avons obtenu des enthalpies
specifiques de solution représentatives d’un phénomeéne exothermique, avec des valeurs
comprises entre -25 et -10 kJ/mol. Ces résultats sont cohérents avec ceux obtenus généralement
avec des solvants physiques tels que le 2-methoxyethyl acétate, le 1-methoxy-2-propyl acétate,
etc., présentés dans les travaux de Li et al., (2014).

La Figure 2-16 présente la variation de I’enthalpie spécifique de solution avec la température.
Nous observons, que I’effet de cette dernicre sur les valeurs d’enthalpie est négligeable dans la

gamme étudiée.
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Figure 2-16. Variation de 1’enthalpie spécifique de solution du CO; dans différents solvants avec la

température
VIII. Discussion et conclusion

A T’issue des mesures expérimentales, nous avons pu estimer la solubilit¢é du CO. dans
différents types d’époxydes, notamment 1’épichlorohydrine, le glycidol, I’oxyde de propyléne

et I’oxyde de styrene ; utilisés couramment pour la production de carbonates cycliques.

Une approche thermodynamique a été aussi proposée pour la modélisation des données de
solubilités du CO> dans les époxydes, ce qui nous a permis de déterminer ensuite la constante
de la loi de de Henry.

Cette information qui est inexistante dans la littérature, est indispensable pour la
compréhension des interactions physico-chimiques, présentes lors des phénomenes de transfert
de matiere et de réaction.

En fonction des résultats expérimentaux, plusieurs aspects ont été constateés :

e La molécule de COy, étant non polaire, présente genéralement une affinité plus
importante de dissolution avec les molécules ayant des caractéristiques structurales
similaires. Ceci inclut les molécules non polaires et de petite taille. Cependant, le CO-

possede aussi, une affinité particuliére avec les molécules polaires.
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En effet la molécule de COz ne présente pas de moment dipolaire permanent a cause de
sa structure symeétrique ; mais de par ses liaisons internes fortement polaires, elle
possede le comportement d un multi pOle électrique. (Perisanu, 2001)

En raison de ce comportement, une affinité plus importante du CO; avec 1’oxyde de
propylene est observée. Ce dernier, malgré son moment dipolaire élevé présente une
petite taille moléculaire qui favorise I’attraction électronique de la liaison C-O avec le
CO2 (Xu et al., 2011) (Tableau 2-5).

D’autre part, les groupes polaires -OH et -Cl respectivement du glycidol et de
1‘épichlorohydrine présentent une interaction modérée avec le CO». L’épichlorohydrine
étant la molécule la plus polaire des deux substrats (Tableau 2-5), celle-ci favorise aussi
la dissolution du CO. par la présence des liaisons carbone- oxygeéene (C — O) de

I’époxyde.

Tableau 2-5. Moment dipolaire des molécules impliquées dans 1’étude thermodynamique

Molécule Moment dipolaire (D)
Eau 1.85
Epichlorohydrine 1,80
Glycidol 1,44
Oxyde de propyléne 1,95
Oxyde de styréne 1,82

Le glycidol ayant un groupe -OH fortement polaire, forme des liaisons
hydrogéne - hydrogéne (H — H) qui peuvent empécher le CO2 d’interagir et de se
dissoudre facilement dans le substrat. De ce fait, méme si le moment dipolaire du
glycidol est inférieur a celui de I’épichlorohydrine (polarité inférieure), les interactions
moléculaires avec le CO2 sont restreintes pour ce premier.

Enfin, les valeurs de solubilité les moins élevees ont été obtenues avec 1’oxyde de
styréne comme substrat. Dans le Tableau 2-5, nous observons que 1’oxyde de styréne,
présente un moment dipolaire élevé ressemblant a celui de 1’épichlorohydrine.
Cependant, a cause de 1’effet stérique produit par le groupement phényle, la dissolution

du CO résulte plus difficile dans ce substrat.
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En réalité, ’effet stérique permet a 1’oxyde de styréne de rester dans un état
d’organisation plus élevé ce qui empéche et minimise les interactions moléculaires avec
le COs..

e Le phénomene de dissolution du CO. dans les substrats étudiés, présente une
exothermicité dont I’amplitude est caractéristique d’une absorption physique. La
diminution de la solubilité du CO> avec la tempeérature produit, en effet, des valeurs
négatives d’enthalpie, largement supérieures a -80 kJ/mol (valeur de référence du
systeme CO2/MEA).

Gréace aux résultats de ce chapitre, nous avons pu construire une base de données avec la

solubilité du CO2 dans les époxydes a différentes températures et pressions partielles de COs.

L’objectif du prochain chapitre est d’étudier le transfert de matiére du CO2 dans I’un des
substrats présenté précédemment : 1’épichlorohydrine. Cet époxyde permet la synthése du
carbonate d’épichlorohydrine, un composé qui possede des bonnes perspectives dans le marché

des intermédiaires chimiques.
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Chapitre 3.  Modélisation de la cinétique de transfert de matiere

gaz/liquide de la réaction CO/épichlorohydrine

I. Introduction

Lorsqu’une phase liquide et une phase gaz sont mises en contact, le systéme a la tendance a
évoluer vers une condition d’équilibre grace au transfert de matiére. Ce phénomeéne est dd
essentiellement a une différence du potentiel chimique entre les phases qui correspond a la

force motrice du processus.

Le systéme CO»/époxyde, en absence de catalyseur, présente une cinétique de réaction trées
lente et peu favorable dans laquelle le produit d’intérét n’est pas formé. La modélisation de
I’interaction gaz-liquide peut étre alors considérée comme une absorption physique ou les
phénomenes tels que, la diffusion moléculaire du gaz dans le film du liquide et le transfert de

matiére interviennent simultanément.

La plupart des études concernant la réaction de cycloaddition entre le CO; et les époxydes sont
consacréees au développement de nouveaux catalyseurs dans le but d’améliorer les cinétiques
de la réaction chimique. Toutefois les auteurs ne se sont pas intéressés a I’influence du transfert
de matiére sur la réaction chimique. A notre connaissance, seuls, Metcalfe et al., (2013) ont
présenté une étude préliminaire relative a I’influence de la géométrie du réacteur sur la

cinétique des synthéses de carbonates cycliques.

Dans cette étude, différents volumes de la phase liquide ont été mis en contact avec un débit
constant de COz dans un réacteur agité, afin d’observer la vitesse de production de carbonates
cycliques. Les auteurs en déduisent que la cinétique de la réaction est contr6lée principalement
par le transfert de matiére. Cette conclusion est basée uniquement sur la diminution de la vitesse
de la réaction avec 1’augmentation du volume de liquide lorsque le débit de CO: et la surface
de contact gaz/liquide du réacteur sont constants. Ce résultat semble prévisible puisque la
section de contact est maintenue constante pour différents volumes de liquide, ce qui entraine
une diminution de la relation aire/volume et une réduction du temps de passage du gaz dans le
réacteur. D’autres éléments tels que la vitesse d’agitation (parameétre essentiel pour améliorer
la diffusion d’un gaz dans un liquide dans un réacteur agité) ou la température, n’ont pas été

observés par les auteurs.
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Dans ce contexte la modélisation du transfert de matiere du systeme CO2/époxyde est un aspect
important a considérer pour la compréhension de la réaction et la sélection de la geométrie et
du type de réacteur. Bien que les systtmes dynamiques d’interaction de la réaction de
cycloaddition nécessitent un catalyseur, nous avons travaillé avec des concentrations trés
faibles de celui-ci, ce qui nous permet de négliger les changements dans les propriétés
physiques du mélange et de transposer les estimations du modele de transfert de matiere

physique aux systemes réactifs.

Afin d’établir la faisabilité de ’industrialisation de la réaction ; il est nécessaire de maitriser
correctement les différents phénomenes associés a la reaction: la thermodynamique

(Chapitre 2), le transfert de matiére et la cinétique de la réaction (Chapitre 4).

Ce chapitre présente donc une étude de I’influence du transfert de matiére gaz/liquide sur la
réaction de cycloaddition du CO: avec [I’épichlorohydrine comme époxyde. Deux

configurations sont étudiées :

e La premiere, considére le systéme physique CO/épichlorohydrine modélisé dans un
réacteur agité pour I’estimation du coefficient de transfert de mati¢re. L’effet d’un
mélange réel sur le transfert est aussi analysé.

e Ladeuxieme, prend en compte I’impact de 1’addition du catalyseur sur la vitesse de la
réaction avec pour objectif I’estimation du facteur d’accélération et la détermination du

régime réactionnel.

Il. Approche théorique au transfert de matiére

Les techniques d’absorption sont utilisées dans les procédés industriels pour la séparation ou
purification des gaz, traitements de liquides ou les réactions chimiques gaz-liquide. Lorsque le
transfert résulte uniquement d’un gradient de concentration, 1’absorption correspond a un

phénomeéne purement physique.

Le transfert d’un gaz vers un liquide dépend de 1’équilibre thermodynamique et du transfert
de matiére entre les phases. Toutefois, le comportement a proximité de I’interface est difficile
a déterminer, c’est pourquoi 1’étude du transfert de masse se fait en considérant que la

résistance au transfert se situe au voisinage de I’interface (Danckwerts, 1970).

102



Chapitre 3. Modélisation cinétique de transfert de matiére gaz/liquide réaction CO2/EPC

Gréace a cette hypothese, la quantification du transfert de matiere peut étre faite a partir de
differentes théories. Les principes de ces modeles de transfert de matiere sont présentés dans
la section 111 : la théorie du double film, la théorie de la pénétration de Higbie et la théorie du

renouvellement aléatoire de la surface de Danckwerts.

La description du transfert de matiére dans une interface gaz-liquide (cf. Eq. 3-1) est faite a
partir d’un coefficient partiel ou local (kg et ki). Ces coefficients représentent le rapport entre

le flux de transfert et la force motrice du processus (gradient de concentration ou pression).

® = kga(Py; — P%) = kya(Clt — ) Eq. 3-1
Lo Flux global d’absorption par unité de volume du réacteur (mol.m=3.s™)
a Aire spécifique (m?/m?3)

kg Coefficient partiel de transfert matiére de la phase gaz (mol.m2.s*.Pal)
g,i  Pression partielle de i dans le gaz (Pa)

Pression partielle de i a I’interface (Pa)

k; Coefficient partiel de transfert matiere de la phase liquide (m/s)

C L”} Concentration en gaz dissous a ’interface gaz/liquide (mol/m3)

CLb,i Concentration en gaz dissous dans le sein du liquide (mol/m?)

Les valeurs des concentrations a I’interface ne sont pas accessibles expérimentalement, c’est
pourquoi il est nécessaire d’introduire la définition de coefficient de transfert global. Cette
définition est basée sur ’hypothese d’additivité des résistances partielles au transfert de masse

dans les deux couches limites et prend en compte 1’équilibre thermodynamique.

Lorsque 1’équilibre thermodynamique entre les deux phases est atteint, la concentration a
I’interface se rapproche de celle a I’équilibre et elle peut étre décrite par la loi de Henry.

L’expression du flux global d’absorption (®) est donc modifi¢e selon I’Eq. 3-2:

pP*
(p = aKG(Pg,i - P;,l') = aKL(CZ,i - CII,J,I_) = aKL <H_ge_ Cll,),l> Eq 3_2

He  Coefficient de Henry (Pa.m®.mol™?)
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C;; Concentration en gaz dissous a I’interface gaz/liquide et en équilibre avec le gaz
(mol/m?)

Pression partielle du gaz a I’interface et en équilibre avec le liquide (Pa)

K Coefficient global de transfert de matiére de la phase gaz (m/s)

K; Coefficient global de transfert de matiére de la phase liquide (m/s)

Lorsque la loi de Henry est veérifiée, la combinaison des équations Eq. 3-3 et Eq. 3-4 permet
d’exprimer les coefficients de transfert globaux (Kg, Ki) en fonction des coefficients partiels
de transfert du film (kg, ki) :

1_1, 1

K, k,  Helkg Eg. 3-3
1 He 1 Eq. 3-4
KG B kL kG

La diffusion d’un gaz vers un liquide est majoritairement conditionnée par la collision des
molécules. La densité plus élevée du fluide considéré va augmenter la proportion des
collisions : un liquide apportera ainsi plus de résistance au transfert de matiére qu’un gaz. La

résistance au transfert dans le film gazeux est alors considérée comme négligeable lorsque le

gaz absorbé est pur (Lewis and Whitman, 1924). Une simplification peut étre introduite dans

la détermination des coefficients de transfert :

1 1 t 1 He
KL_kL ¢ K¢ B ki, Eg. 3-5

I11. Modeéles de transfert de matiére

111.1. La théorie du double film

La théorie du double film de Lewis et Whitman (1924) considere que la résistance au transfert
de masse est localisée entre deux films minces situés de part et d’autre de I’interface qui sont a
I’équilibre thermodynamique. A I’intérieur de chaque film le phénoméne de transfert est regit
par la diffusion moléculaire en régime permanent. A I’extérieur de deux films, la turbulence

est suffisante pour que les concentrations des espéces soient homogenes (cf. Figure 3-1).

Selon cette théorie, les coefficients de transfert de matiére coté liquide (k) et cOté gaz

(kg) s’écrivent :
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ky, = 5, et ke = A Eqg. 3-6

D Coefficient de diffusion de 1’espéce i dans I’espéce j (m?/s)

ij
oy Epaisseur de film liquide (m)

O¢ Epaisseur de film gaz (m)

Interface gaz-liquide

Py ; E
Phase \ Phase
gazeuse | . | Liquide
L P g E d
\; CLlib
ke ke
Film stagnant
8¢ 8,

Figure 3-1. Profil de concentration de I’espéce gaz dans le film lors d’une absorption - Theorie du
double film

Etant donné que les gradients de concentration sont predominants dans les films, la résistance
au transfert est essentiellement dans le film. Cependant, expérimentalement les épaisseurs des
films ne peuvent pas étre mesurées, de ce fait il est nécessaire de poser une hypothése de
proportionnalité entre les coefficients de transfert et les coefficients de diffusion lorsque les
concentrations au sein du liquide et du gaz sont faibles. Ce modele reste donc, tres généraliste

mais avec des résultats proches de ceux obtenus avec des représentations plus complexes.
I11.2. Lathéorie de la pénétration

La théorie de la pénétration de Higbie (1935), est quant a elle valable en état non stationnaire,
contrairement a la théorie du double film. Cette théorie suppose que le liquide est parfaitement
agité et que certains éléments au sein du liquide sont amenés vers la surface de contact pour
¢changer de la matiére avec I’autre phase, a partir des mécanismes de diffusion moléculaire

pendant un temps (t.) avant de retourner au cceur de la phase.

Le renouvellement est assuré par une agitation turbulente ou par la discontinuité de

I’écoulement. Le temps de contact donne des profils de concentration non stationnaires et
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1’équilibre thermodynamique est établit a I’interface. L’équation différentielle qui modélise le
transfert est définie par 1’expression :
acy, 2%,

= D..
ot Y 9z72

Eq. 3-7
Ou t représente le temps et z la distance dans la direction du transfert. Les conditions limites
permettant de résoudre le systeme différentiel sont :

t=0 O<Z<Oo g CL=CL0
t>0 z=0 - C, =C}

t>0 z—>ow — C,=CP

La résolution de cette équation fournit alors 1’expression suivante du coefficient de transfert

matiere dans le film liquide :

Eq. 3-8

Cette relation met en évidence une proportionnalité entre le coefficient de transfert et ,/D;;.

Plus la turbulence du systeme est élevée, plus les temps de contact sont faibles et le coefficient

de transfert de matiére élevé.
111.3. La théorie du renouvellement aléatoire de ’interface

Danckwerts (1951) a suggéré dans sa théorie que chaque élément de surface n’est pas exposé
pendant le méme temps au phénomene de transfert de maticre et qu’il existe une distribution
aléatoire des ages des éléments qui est indépendante de la probabilité de séjour. L’expression

proposée est :
k, =/Djjs Eg. 3-9

S correspond a la fréquence de renouvellement de la surface. La vitesse de renouvellement est

favorisée par la turbulence qui augmente le coefficient k..

Le modele de Whitman est I’un de plus utilisés pour la description du transfert de matiére du

fait de sa simplicité et des résultats cohérents qui en découlent (van de Vusse, 1961), (van
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Krevelen and Hoftijzer, 1948). 1l est donc choisi pour la représentation du systeme étudié dans

ce chapitre.

IV. Modélisation du transfert de matiére sans réaction chimique

IV.1. Dispositif expérimental

Comme détaillé au Chapitre 2, le dispositif utilisé pour cette étude est un réacteur agité type
RC1 permettant de travailler a haute pression jusqu’a 8000 kPa. La configuration simple de ce
dispositif et en général des reacteurs agités, facilite la mesure précise des bilans de matiere des
phases gaz et liquide. Ceci constitue un avantage pour 1’étude du transfert de matiére et

I’estimation des coefficients du film par rapport a d’autres dispositifs.

Pour étudier I’absorption, des micro-injections de CO. sont pilotées de fagon automatique par
le logiciel de contrdle Mettler Toledo®, qui utilise I’information du capteur de pression installé
dans le réacteur. Ces injections sont effectuées a différentes températures et vitesses
d’agitation, afin d’observer la variation de la vitesse d’absorption du CO2 dans

1’épichlorohydrine.
IV.2. Protocole opératoire

Le coefficient de transfert de matiere du c6té liquide (kLa) a été estimé en considérant les
mémes hypothéses que celles décrites dans le Chapitre 2 pour I’é¢tude de 1’équilibre

thermodynamique gaz/liquide du systéeme CO2/époxyde, a savoir :

= La pression totale a I’intérieur du réacteur est égale a la somme des pressions

partielles du dioxyde de carbone et de I’époxyde (Pr = Popox + Pco,)-

= La composition de la phase liquide contenant 1’époxyde ne change pas au cours du

temps puisque le phénomeéne résulte d’une absorption purement physique.
Ces conditions sont garanties grace au protocole de manipulation, qui est décrit par la suite :
1. Mise sous vide dans le réacteur a température ambiante. Le vide permet d’éliminer les

traces d’air et de garantir que la pression observée dans le réacteur est uniquement due

a la pression de vapeur de 1’époxyde et la pression partielle du COx.

2. Introduction du liquide par aspiration.
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w

Mise en température et agitation.

4. Injection de CO>, lorsque les conditions de pression et température sont stables a

I’intérieur du réacteur.

5. Absorption du CO2. Une augmentation de température et pression sont observées lors

du démarrage du processus de transfert de matiere.

6. Evolution et suivi de I’absorption a partir de la mesure de pression a I’intérieur du

réacteur.

7. Fin de I’absorption représentée par 1’équilibre du systeme lorsque les conditions de

pression et température a I’intérieur du réacteur ne varient plus.

La Figure 3-2 présente un diagramme du protocole opératoire ainsi qu’un profil type

d’absorption physique :
Sous vide Introduction Injection du Absorption Equilibre
du liquide gaz gaz/liquide
100
Ir:é'ection de CO, Absorption Equilibre gaz/liquide
80 +
< 60 T
o
= Pression d'équilibre
c
.g 40 +
4
a
20 +
Sous
vide ___Profil d'absorption sans réaction
0 f f f f
0 100 200 300 400

Temps (s)

Figure 3-2. Représentation du protocole opératoire. Profil d’absorption expérimental du CO; & 50 °C
et 300 tr/min.
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Afin de comprendre I’influence des paramétres température et vitesse d’agitation sur la vitesse
d’absorption, plusieurs experiences ont été réalisées. La plage de température étudiée varie de
[50 °C — 90 °C] et la vitesse d’agitation de [100 tr/min — 500 tr/min].

IV.3. Validation du protocole opératoire

Plusieurs essais a des conditions identiques sont effectués dans le but de vérifier la répétabilité
des expériences.

La Figure 3-3 montre les résultats des profils d’absorption du CO2 dans 1’épichlorohydrine de
trois expériences réalisées a température constante et pour deux conditions d’agitation
différentes. (T =80 °C et N = 100 tr/min et 500 tr/min).

1,00 ¢
e © 100 rpm - Test 1
100 rpm - Test 2
0.80 1% - 100 rpm - Test 3
B
= 0,60 +
18]
£
2040 1
[
=)
A
® 0,20 +
[a
0,00 . : T
0 500 1000 1500 2000
Temps (S)
1,00
o 500 rpm - Test 1
I 5 500 rpm - Test 2
0.80 ¢ « 500 rpm - Test 3
8 "
= 0,60 t
E ok
o
c 040 4%
£ 0,20 T:4&
o B
0,00 +— e ,
0 100 200 300 400 500
Temps (S)

Figure 3-3. Répétabilité de mesures réalisées sur 1’absorption de CO; avec 1’épichlorohydrine a 80 °C
et 100 tr/min et 500 tr/min
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Nous observons que les tendances suivies par les expériences sont les mémes. Ceci qui nous

permet de valider la répétabilité du protocole opératoire.
IV.4. Effet de la température

La Figure 3-4 présente la variation des vitesses d’absorption du CO2 dans 1’épichlorohydrine
avec la température [50 °C — 90 °C]. Les courbes présentées sont normalisées par rapport a la

pression initiale dans le réacteur et sont en échelle logarithmique.

Temps (S)
50 100 150 200 250 300 350 400
0,00E+00 +# f f f f f f f
x50°C ~<60°C ~70°C ©80°C ©90°C
-5,00E-02
-1,00E-01
=-1,50E-01
a
£ 2,00E-01
=
<
-2,50E-01
-3,00E-01 —+
DRSHESK  ISSIIORIHBSOMIINE  IRBK XOBK KK 3K IUBOK RO
d(lnP%aK MWK K X K ROK SHOOBRSOGK  ORIK X8
-3,50E-01 Pente a I'origine » ——
dt g0
-4,00E-01

Figure 3-4. Effet de la température sur le gradient de pression pendant 1’absorption du CO> dans
I’épichlorohydrine a 500 tr/min

I1 faut noter que les changements de température lors d’une absorption affectent
significativement 1’équilibre gaz/liquide du systéme ainsi que la diffusion du gaz dans le
liquide. Comme mis en évidence dans le chapitre précédent, la solubilit¢é du CO. dans
I’épichlorohydrine et en général dans les époxydes diminue avec l’augmentation de

température.

En effet le taux d’absorption diminue avec la température et elle dépend de la solubilité et la
pression partielle du gaz. En revanche, la vitesse d’absorption est généralement favorisée avec

la température, cependant ce comportement est difficilement observé sur la Figure 3-4. Des
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variations tres faibles entre la température minimale et maximale sont observées lors des

premiers instants de 1’absorption.

Une alternative pour évaluer I’influence de la température sur la vitesse d’absorption consiste
a calculer la vitesse initiale de I’absorption des courbes de pression en fonction du temps. Cette
vitesse est obtenue en calculant la pente a 1’origine de chaque profil (t — 0). Dans cette période,
la diffusion du gaz a travers le film est le plus rapide et la vitesse peut étre donc considérée

comme caractéristique du profil d’absorption.

Le traitement de ’ensemble des courbes d’absorption a été réalisé sur tout 1’intervalle de
températures et vitesses d’agitation étudié ; les résultats sont présentés sur le Tableau 3-1. Les
expériences d’absorption ont €té répéteées trois fois, dans tous les cas, les erreurs relatives sont

inférieures a 8%.

Tableau 3-1. Valeurs absolues de la vitesse d’absorption initiale pour différentes températures et
vitesses d’agitation lors d’une absorption physique entre le CO/épichlorohydrine

Vitesses d’agitation (tr/min)
T (°C) 100 200 300 350 400 500

d (lnP) p (lnP) d (lnP) p (lnP) p (lnP) p (lnP)
dt t—0 dt t—0 dt t—0 dt t—>0 dt t—0 dt

50 5,08x10* 3,64x10° 8,73x10° 8,29x10° 8,52x10° 9,73x10®

t-0

60 4,80x10% 3,74x10° 9,36x10° 7,01x10° 7,70x10° 8,42x103
70 4,80x10* 3,42x10° 9,02x10° 6,50x10° 584x10° 7,14x107
80 4,22x10% 2,87x10° 6,15x10° 6,09x10° 5,35x10° 6,43x103

90 3,64x10* 2,91x10° 7,84x10° 6,85x10° 7,97x10° 6,92x10°

D’apreés les valeurs calculées, nous remarquons que les vitesses d’absorption initiales sont plus
influencées par la vitesse d’agitation que par la température. En effet, pour une vitesse
d’agitation constante et lorsque la température augmente, les vitesses initiales d’absorption

présentent une diminution maximale d’environ 30%.

Bien que I’augmentation de la température amene une réduction de la solubilité du CO> dans

les époxydes et plus particulierement dans 1’épichlorohydrine ; la diffusion du gaz est plus aisée
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lorsque la température augmente. Ce phénomene est da principalement a la diminution de la
viscosité du liquide. C’est pourquoi les profils d’absorption présentés dans la Figure 3-4
montrent un comportement similaire dans les premiers instants de 1’absorption. Ainsi, les
vitesses d’absorption calculées sont du méme ordre de grandeur pour tout I’intervalle de

température étudié (cf. Tableau 3-1).

La Figure 3-5 montre un histogramme 3D qui rassemble les informations concernant la
variation des vitesses d’absorption initiale avec la température et la vitesse d’agitation. Cette
représentation permet d’observer plus facilement 1’augmentation du coefficient de transfert

avec la vitesse d’agitation et son comportement relativement stable avec la température.
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s c
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= 400 & =
; 350 S %
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= 200 =
> a >
0,00E+00 100
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Figure 3-5. Représentation graphique de la variation des pentes d’absorption initiales avec la

température et la vitesse d’agitation

Nous remarquons également que la vitesse a laquelle 1’équilibre est atteint est similaire dans
tous les cas, mais que la pression d’équilibre varie en fonction de la solubilité, ce qui est tout &

fait cohérent avec les lois de la thermodynamique.
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IV.5. Effet de la vitesse d’agitation
IV.5.1. Normalisation de la pression

L’effet de la vitesse d’agitation sur 1’absorption a été analysé a partir des courbes de pression
normalisés par rapport a la pression d’équilibre afin d’enlever I’effet de 1’équilibre

thermodynamique avec la température.

Cette pression a été calculée en utilisant 1’expression mathématique suivante :

_ Peo, (t1) — Pco,(t2)

N E Eqg. 3-10
Peo, (t1) — PCOQZ q
Pco, (t1) Pression partielle du CO> dans le temps t;
Pco, (t3) Pression partielle du CO> dans le temps t,
Pfo(i Pression d’équilibre du CO>
Un exemple de normalisation de la pression est présenté sur Figure 3-6.
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Figure 3-6. Variation de la pression et pression normalisée avec le temps & 500 tr/min — Effet de la

température

L’analyse de I’effet de la vitesse d’agitation sur 1’ensemble des courbes d’absorption est

réalisée a partir de I’expérience a 80°C, qui est presentée sur la Figure 3-7.
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Figure 3-7. Effet de la vitesse d’agitation sur la vitesse d’absorption de CO, dans
I’épichlorohydrine a 80 °C.

Selon les résultats obtenus, nous observons que 1’augmentation de la vitesse d’agitation a un

impact positif sur la vitesse d’absorption du CO». En effet, pour les systemes biphasiques avec

des écoulements controlés par 1’agitation et dans lesquels le processus de transfert dépend du
film liquide, la performance du transfert de matiére s’améliore avec 1’augmentation de
I’agitation. Non seulement parce que la diffusion des espéces gazeuses a travers le film est
plus rapide, mais aussi parce que les épaisseurs de film, notamment de la phase liquide, sont

réduits, accélérant ainsi la vitesse d’absorption (Lewis and Whitman, 1924).

D’aprés les résultats, nous pouvons donc supposer que 1’épaisseur minimale 0 efficace du film
est obtenue lorsque la vitesse d’agitation est supérieure a 300 tr/min. Cette hypothese est
vérifiée a partir des résultats présentés sur le Tableau 3-1, ou, les vitesses d’absorption initiales

augmentent puis elles se stabilisent pour les vitesses d’agitation supérieures a 300 tr/min.
IV.6. Estimation et optimisation du kLa pour un réacteur agité

Comme nous avons mentionné auparavant, le phénomeéne d’absorption est étudié¢ a partir de

I’évolution de la pression dans le réacteur au cours du temps. En considérant le principe de

114



Chapitre 3. Modélisation cinétique de transfert de matiére gaz/liquide réaction CO2/EPC

conservation de la masse et I’équation de gaz parfait, le bilan de matiere dans un réacteur agité

fermé pour la phase gaz et liquide peut étre écrit comme suit (cf. Eq. 3-11 a Eq. 3-13):

dng _ V, dF,
dt  RT, dt Eg. 3-11
dn
—r =Vika(Co, = Clo,) Eq. 3-12
dn; dng
ar - dr Eq. 3-13

La concentration du CO; a I'interface (C¢o, ) est calculée a partir du coefficient de Henry
déterminé préalablement lors des expériences de solubilité. La concentration du CO; au sein
du liquide (CBOZ) varie avec le temps : elle est alors estimée a partir du bilan matiére dans la
phase gaz a chaque instant. Ce bilan est calculé a partir de la différence entre la quantité totale
de COz injectée dans le réacteur au début de I’absorption et la quantité de gaz restant dans le
ciel gazeux au cours du temps (cf. Eq. 3-14) :

_ ngoz _ Vg

cl, = P, (t ]
co. =~y TRV, y () Eq. 3-14

En ajustant 1’équation Eq. 3-12 aux profils d’absorption en fonction du temps, il est possible
de calculer le coefficient de transfert de matiere du coté liquide (kLa). La résolution de cette
équation est effectuée numériquement a I’aide de Matlab 2015b ©, par une méthode de Runge-
Kutta (4°™ et 5°™ ordre).

L’optimisation du systéme est effectuée par I’approche de Nelder-Mead et elle assurée par une
fonction objectif qui prend en compte la minimisation des moindres carrés entre la pression
expérimentale mesurée et la pression du modele calculée selon la valeur du kia. Une fois que
les pressions modélisées se rapprochent au plus pres des pressions expérimentales, 1’algorithme

de calcul est arrété et la valeur du ki a est alors renvoyée.

La Figure 3-8 présente un diagramme de 1’algorithme de calcul utilisé pour la modélisation du

systeme.
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Figure 3-8. Algortihme de calcul du coefficient de transfert de matiére k.a
IV.7. Résultats de la modélisation

La Figure 3-9 présente les résultats de la modélisation d’une série de données de pression
normalisée en fonction du temps, dans ’intervalle de températures et vitesses d’agitation

retenues dans le cadre de cette étude.

Le modele utilisé pour 1’étude du transfert de matiére sans réaction, est comparé avec les
données expérimentales. Les écarts obtenus dans I’intervalle d’étude sont inférieurs a 3%. Ils
résultent de la comparaison entre la pression modélisée en se basant sur le kia ajusté et la

pression experimentale.
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Pression normalisée

Pression normalisée

Figure 3-9. Comparaison entre les profils d’absorption physique du modéle et les données
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Il est constaté que dans tout l’intervalle de température étudi¢ et selon nos conditions
hydrodynamiques, 1’épaisseur minimale de la couche limite d’absorption s’établit a partir de
300 tr/min. Au-dela de cette valeur, une augmentation de la turbulence du liquide ne contribue

plus & une amélioration significative de la vitesse de transfert.

La résolution de 1’équation différentielle décrivant I’absorption physique du CO2 (Eq. 3-12),
nous a permis d’estimer les valeurs du coefficient de transfert de matiére du coté liquide pour
un reacteur agité. La Figure 3-10 montre les résultats de ces évaluations a différentes

températures et vitesses d’agitation.

Vitesse d'agitation (tr/min)
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1,00E-01 : : :
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Figure 3-10. Variation du coefficient de transfert de matiére en fonction de la température pour un

réacteur agité.

Nous observons que la valeur du kLa augmente avec la température et la vitesse d’agitation.
Comme évoqué précédemment, 1’augmentation de la vitesse d’agitation permet de réduire
I’épaisseur du film et donc accélérer la diffusion du gaz a travers le film liquide, favorisant
ainsi la vitesse d’absorption. Une fois 1’épaisseur efficace du film atteinte, la vitesse
d’absorption est maximale et le coefficient de transfert de matiére se stabilise & une valeur
limite. Ce phénomeéne dans nos conditions expérimentales s’est produit a partir de 300 tr/min.

Toutefois, a partir de cette valeur d’agitation la formation d’un vortex et une turbulence plus
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importante peut apparaitre dans le liquide. Ce phénomeéne est produit selon le type de mobile

d’agitation utilisé : dans cette étude, le mobile d’agitation utilisé est une ancre.

Les ancres en particulier, permettent d’améliorer I’intensité des transferts thermiques entre les
fluides ou I’influence de la température est importante. Elles évitent aussi la formation de zones
mortes pendant 1’agitation sous faible puissance. Cependant, elles sont généralement utilisées
pour les fluides visqueux en raison de leur écoulement tangentiel et flux périphérique
(Bertrand, 1983).

En effet, lorsqu’un liquide est agité dans une cuve sans chicane, un vortex se forme autour de
I’axe d’agitation favorisant ainsi I’écoulement circulaire du fluide. Si la vitesse d’agitation est
suffisamment élevée pour que le vortex atteigne le mobile d’agitation, le gaz est entrainé vers
le sein du liquide formant une dispersion de gaz complete qui favorise le transfert de matiere.
Ce phénomeéne est connu sous le nom d’aération de surface (Patwardhan and Joshi, 1998).
Dans ce cas de figure, les coefficients de transfert de matiére sont améliorés lorsque 1’aération

de surface est effective.

De plus, I’ancre semble étre le mobile d’agitation le plus approprié pour notre systéme,
puisqu’il nous a permis de minimiser certains phénoménes produits lors de réactions. Ceci sera

expliqué en détail dans le Chapitre 4.

D’autre part, I’effet de la température sur le coefficient de transfert de matiére est visiblement
moins important que I’effet de la vitesse d’agitation. Une augmentation d’environ 35% sur le
kLa est constatée, lorsque la température augmente dans tout I’intervalle d’agitation, tandis que
les valeurs du kia passent du simple au double entre la vitesse minimale et maximale. Le kia
augmente avec la température en raison de la réduction de la viscosité du liquide qui résulte
dans I’amélioration de la diffusion du gaz. La variation de la viscosité d’épichlorohydrine avec

la température est présentée dans 1’annexe 2.

Les résultats présentés dans la Figure 3-10 correspondent aux valeurs moyennes des

expériences réalisées. L’incertitude des estimations est inférieure & 4% sur I’intervalle étudié.
IV.8. Caractérisation hydrodynamique

L’hydrodynamique du réacteur a été caractérisée a partir des experiences d’absorption

physique réalisées a différentes vitesses d’agitation et températures. Comme constaté, le
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coefficient de transfert de matiére kia dépend des propriétés physiques du liquide, de la
géomeétrie du réacteur et des caractéristiques de 1’agitation. L’analyse adimensionnelle est donc
une méthodologie utilisée pour rapporter le coefficient de transfert de matiere a la géométrie et

caractéristiques du systéme.

Une corrélation semi-empirique classique avec trois nombres adimensionnels est considérée
pour la description de la cinétique de transfert de matiere et la détermination du coefficient de
transfert de matiere. Le nombre adimensionnel permettant d’accéder a la valeur du kia, est le
nombre de Sherwood (Sh) comme suit (Eq. 3-15) :

k,aD?
Sh = = Eq. 3-15
ij

k,a Coefficient de transfert de matiére du film liquide (1/s)
Coefficient de diffusion de ’espéce i dans I’espéce j (m?/s)
D Longueur caractéristique. Dans le cas de systemes agités cette longueur correspond au

diamétre du mobile d’agitation (m).

Les coefficients de diffusion du CO2 dans 1’épichlorohydrine sont déterminés a partir de la
corrélation empirique proposée par Wilke and Chang, (1955) qui est, essentiellement une
modification de 1’équation de Stokes-Einstein. Les résultats des estimations du coefficient de

diffusion en fonction de la température sont présentés dans 1I’Annexe 1.

Le nombre de Sherwood (Sh) dans les systemes impliquant le transfert gaz/liquide dépend

généralement de deux nombres adimensionnels :

» du nombre de Reynolds (Re), qui prend en compte la relation entre les forces d’inertie

et les forces de viscosité ;

» du nombre Schmidt (Sc), qui est un rapport entre la diffusivité donnée par la quantité

de mouvement et la diffusivité massique (Eq. 3-16et Eq. 3-17) :

p ND?
e= Eg. 3-16
u
v -
o= L _H Eq. 3-17
Dl] pLDij
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N Vitesse d’agitation du fluide (tr/sec)
oL Masse volumique du liquide (kg/m?)

v Viscosité cinématique du liquide (m?/s)
1l Viscosité dynamique du liquide (Pa.s)

De ce fait, nous pouvons écrire :
Sh = f(Re, Sc,..) Eq. 3-18

f doit étre déterminé a partir des valeurs expérimentales. La corrélation semi-empirique

permettant de calculer le coefficient de transfert de matiére est donnée par I’Eq. 3-19 :

Sh = C;Re“Sc? Eq. 3-19

A partir des expériences les valeurs de Ci, aet b ont été déterminées pour le systeme
COo/épichlorohydrine dans un réacteur agité. L’avantage des corrélations semi-empiriques,
comme celle présentée dans I’Eq. 3-19, est la possible extrapolation des résultats pour d’autres
systemes agités avec des dimensions différentes (Badino et al., 2001), ce qui permet de calculer
de facon simple les coefficients de transfert de matiere.

L’Eq. 3-19 est linéarisée, afin de retrouver les valeurs de C; et a, qui ajustent correctement
les données expérimentales. Le parameétre b est fixé a la valeur typique proposée dans la

littérature pour les réacteurs agités (1/3).

L’objectif est de minimiser 1’écart entre les valeurs de Sherwood retrouvées expérimentalement
avec celles modélisées par la corrélation semi-empirique. Pour ce faire, la méthodologie de
moindres carrés est utilisée pour la construction de la fonction objectif ; I’optimisation des

parameétres inclus dans I’Eq. 3-19, est effectuée par la méthode de gradient réduit généralise.

La Figure 3-11 présente les résultats de la corrélation linéarisée obtenue pour notre systéme et

les compare avec les données expérimentales.
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Figure 3-11. Corrélation de Sherwood pour I’estimation du k. a

Les paramétres optimisés sont également montrés dans le Tableau 3-2.

Tableau 3-2. Valeurs des coefficients optimisées pour la corrélation de Sherwood

Coefficient Valeur

C1 2,108

a 2,64x107

La Figure 3-12 présente une comparaison entre les valeurs du kia estimées expérimentalement
avec celles retrouvées par la corrélation semi-empirique proposée dans I’Eq. 3-19. D’apres les
résultats, cette corrélation ajuste les données de facon raisonnable avec des déviations

maximales de 33% entre les expériences et la modélisation.
La corrélation proposée est donc valable dans I’intervalle suivant :

e Sherwood: 600-51000
e Reynolds: 1,20x10%—-1,45x10°
e Schmidt : 70 —550
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Figure 3-12. Comparaison des données experimentales avec celles calculées a partir du modéle semi-

empirique.

IV.9. Transfert de matiére dans le cas des mélanges gazeux réels

Dans le cadre de cette these I’un des objectifs est de capter et valoriser le CO> issu de mélanges
gazeux industriels, a partir des époxydes et un catalyseur. Cette opération permettrait a la fois
I’épuration du mélange ainsi que 1’obtention des carbonates cycliques, sans besoin

d’implémenter d’autres procédés additionnels.

Afin d’établir la faisabilité de réactions avec ces mélanges, leur influence sur la résistance au
transfert de matiere doit étre analysé. Nous avons étudié 1’effet des mélanges gazeux réels tels

que les gaz de méthanisation ou de combustion sur le transfert gaz/liquide.

Les expériences sont conduites sur le réacteur agité (RC1), dans les mémes conditions
opératoires que celles utilisées pour 1’étude du transfert de matiere avec du CO. pur;

[50 °C — 90 °C] et [100 — 500] tr/min.

Pour une condition de température et de vitesse d’agitation, une quantité fixe du mélange
gazeux (P<20 kPa), est introduite dans le réacteur et absorbée par le liquide jusqu’a 1’équilibre.

L’évolution de la vitesse d’absorption est alors suivie a partir de la mesure de pression.
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IV.9.1. Influence du gaz issu de méthanisation

La composition volumique du gaz de méthanisation étudié est 50 % en CHas, 49% en CO- et
1% en O,. La Figure 3-13 compare la variation des profils de pression normalisée en fonction

de la température lorsque la vitesse d’agitation est fixée a 300 tr/min.
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. 2y AT=70°C
D oo — °
% 0,60 + i T=80°C
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Figure 3-13. Effet de la température sur la vitesse d’absorption du mélange CH4/CO,/O; — variation de

la pression normalisée avec le temps a 300 tr/min

Comme nous en avons discuté précédemment dans la section IV.4 pour le CO2 pur, la
température, dans la gamme [50 — 90] °C, a une influence beaucoup plus faible sur I’absorption
du CO; en comparaison avec I’effet de la vitesse d’agitation. Dans le cas du mélange
CH4/C0O2/02, nous avons constaté le méme comportement. La Figure 3-13 illustre 1’effet de la
température sur les profils d’absorption du mélange. En effet, toutes les courbes démontrent un

comportement similaire dans les conditions étudiées.

Afin de vérifier ce resultat, les vitesses d’absorption initiales (pente a 1’origine) du mélange
sont calculées et comparées a celles obtenues avec le COz pur. Les résultats sont présentés sur

la Figure 3-14. Les erreurs relatives des estimations effectuées sont inférieures a 15%.
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Figure 3-14. Variation de la pente a 1’origine avec la température

Pour la condition étudiée, nous constatons que le comportement de la vitesse d’absorption avec

la température est similaire dans les deux cas.

L’écart entre les pentes obtenues pour 1’absorption avec le CO2 pur et le mélange son
inférieures a 30%. Ceci indique a priori que la présence du méthane dans le mélange (espece

majoritaire) a un faible impact sur le transfert de matiére.

Nous avons verifié ce comportement a partir de la comparaison entre les profils d’absorption

du meélange gazeux et le CO, pur a différentes vitesses d’agitation pour une température fixe.

La Figure 3-15 présente un profil d’absorption a 80 °C dans la gamme d’agitation
[100 — 300] tr/min. Nous remarquons un comportement similaire dans tous les cas. Toutefois
des écarts inférieurs a 10% entre les profils, sont observés lorsque les vitesses d’agitation sont

de 100 et 200 tr/min.

Dans cette condition, une légere résistance au transfert du CO2 vers I’interface liquide est
exercee de par les espéces gazeuses. Ceci s’explique par la faible diffusion du gaz lorsque
’agitation est faible et par les épaisseurs du film. En revanche, a 300 tr/min les profils

d’absorption se superposent correctement puisque la valeur efficace du film est atteinte.

Compte tenu des faibles écarts observeés, la résistance au transfert peut étre négligée et les
valeurs du kia, estimées pour le CO> pur, extrapolées dans le cas réel.
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Figure 3-15. Comparaison entre les profils d’absorption du CO; pur et le mélange CH4/CO./O- a
80 °C dans la gamme [100-300] tr/min
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Figure 3-16. Comparaison entre les profils d’absorption du CO; pur et le mélange CH./CO./0O- a
80 °C dans la gamme [350-500] tr/min

Nous avons aussi comparé les profils d’absorption pour les fortes vitesses d’agitation

[350 - 500] tr/min. Cependant, dans ces conditions ou 1’épaisseur minimale du film est déja
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atteinte ; les profils d’absorption présentent un comportement différent de celui observé

précédemment.

La Figure 3-16 présente la comparaison des profils d’absorption a des vitesses d’agitation
élevées. Dans cette gamme de valeurs, les vitesses d’absorption du mélange se sont révélées

legérement plus importantes que celles du CO> pur.

Ce comportement peut étre lié aux problemes de précision de par les outils de mesures de la
pression interne du réacteur. En effet, lors des absorptions a hautes vitesses d’agitation, les

temps de réponse du capteur se sont averés tres faibles par rapport a la variation de la pression.

D’autre part, il est possible qu’un effet cumulé des gradients d’absorption CO2/CHj4 soit en jeu,
ce qui peut expliquer notablement le décalage entre les courbes. Lorsque les vitesses
d’absorption initiales sont comparées a celles obtenues avec le CO,, des écarts relatifs

superieurs a 50% sont observés (cf. Figure 3-17).

1,00E-01
Melange CH,/CO,/O,
CO, Pur
i
5
o
=
2 1,00E-02 1 ,
2 écart > 50%
2
~C
2
<
o
1,00E-03 : :
350 400 450 500

Vitesse d'agitation (tr/min)

Figure 3-17. Comparaison des pentes a I’origine du mélange et du CO; pur a 80 °C dans la gamme
[350-500] tr/min

Cependant, comme les épaisseurs minimales de film sont obtenues a partir de 300 tr/min, la
résistance ou des phénomeénes associés a la variation du transfert de matiére en présence de

CHa4/CO2/0> est considérée comme négligeable.
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IV.9.2. Influence du gaz issu de combustion

Le gaz de combustion est un mélange constitué principalement d’azote (80%), d’oxygéne
(10%), de dioxyde du carbone (10%) et des traces de polluants NO- et SO..

Le transfert de matiére dans ce cas s’est trouvé peu intéressant étant donné les problémes liés
a la réactivité du systeme. En effet, lors de reactions le catalyseur s’est avéré peu réactif en

présence de ce mélange.

Dans le chapitre 4, les résultats concernant les réactions de cycloaddition avec le mélange type

de combustion sont présentés.

V. Modélisation du transfert de matiere avec réaction chimique

Lorsque le catalyseur, dans notre cas le 2-aminopyridine, est ajouté au systeme
COo/épichlorohydrine, la réaction de cycloaddition débute. La présence de la réaction chimique
dans la phase liquide augmente la vitesse du transfert de matiere et par conséquent la vitesse

d’absorption globale.

Lors de la réaction, le gaz dissout dans la phase liquide est consommeé, le profil de concentration
du gaz est modifié et son comportement n’est plus linéaire (cf. Figure 3-18). L’élévation du

gradient de concentration a I’interface entraine une augmentation du flux en phase liquide.

Interface gaz-liquide .

Pg,i :
G
CP
Phase Phase
gazeuse _ i Liquide
; F(;Im stagnaant ;
G L

»
»

z
Figure 3-18. Profils de concentration dans le film lors d’une absorption chimique
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Afin de déterminer ’effet réel du catalyseur sur le transfert de matiere, il est nécessaire
d’étudier la cinétique du transfert de matiére en présence de la réaction chimique. Les valeurs
du coefficient de transfert de matiére (kLa) déterminées auparavant sont utilisées pour 1’étude

du transfert avec réaction.

Nous avons observe, a partir des mesures expérimentales, que les propriétés physiques du
mélange épichlorohydrine/catalyseur se rapprochent de celless du composé pur
(épichlorohydrine). Les estimations effectuées sur le systéme physique pur peuvent donc étre
extrapolées au systeme réactif. Les données experimentales concernant la viscosité et la masse

volumique du mélange et du composé pur, sont présentées dans I’annexe 1.

L’effet de la réaction chimique sur le transfert de matiére est pris en compte par un nombre
adimensionnel : le facteur d’accélération (E). Ce facteur dépend de la vitesse de réaction, de
I’hydrodynamique entre les phases ; bien entendu comme le type de contacteur utilisé, et du
comportement de la phase liquide. Il est défini comme le rapport entre le flux de transfert en
phase liquide obtenu grace a la réaction chimique et le flux de transfert di uniquement a
I’absorption physique (Roizard, 1997). Ce facteur peut étre donc considéré comme un facteur
de correction du coefficient de transfert de matiére (kra’) (Eq. 3-20 et Eq. 3-21).

flux moyen d'absorption avec réaction chimique

flux d'absorption physique Eqg. 3-20

kLa, = EkLa Eq 3'21

Pour la réaction globale entre 1’épichlorohydrine (EPC) et le CO2 pour I’obtention du carbonate

d’épichlorohydrine (EC), nous avons la réaction 3-1:

EPC+ CO, —» CE 3-1

Le bilan de matiére dans le film lorsque 1’état stationnaire est établi, s’écrit comme suit (Eq. 3-
22 et Eq. 3-23):

Cco,

d2
DCOzJ’( dz2 ) — kCco,Crpc =0 Eg. 3-22
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Dgpc,j (%) —kCco,Cepc =0 =529
Les conditions limites sont donc,

Cco, = Cco,  lorsque z=0 Eq. 3-24

d(jZPC =0 lorsque z=0 EQ. 325

Les équations 22 a 25 sont résolues numériquement. Nous faisons I’hypothése que la
concentration du CO> au sein du liquide est négligeable du fait de la réaction chimique. Le flux

de transfert de matiére est alors décrit par I’Eq. 3-26 :

dnco,
dt

= VLkLaECEOZ Eq 3'26

Etant donné que les absorptions sont suivies a partir des mesures de pressions dans le réacteur,

I’EQ. 3-27 peut étre réécrite comme suit :

dPco, RT, i
72 = Tq‘/LkL(7~15'(:co2 Eq. 3-27

En général, la détermination du facteur d’accélération s’effectue essentiellement a partir d’un
nombre adimensionnel nommé nombre de Hatta (Ha). La définition de ce hombre pour une
réaction d’ordre mé™® pour le gaz dissout et d’ordre n°™ pour le réactif liquide est donnée par
I’Eq. 3-28:

2 m-1,-n-1
\/ () ke 670y Eq. 3-28
ky

Ha =

k, Constante cinétique de la réaction limitant (m3/mol.s)
C;;  Concentration des réactants i=CO- et j= époxyde (mol/m?)
D;;  Coefficient de diffusion du composé i en j (m?/s)

k;, Coefficient de transfert de matiére coté liquide (m/s)
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D’apres la valeur du nombre de Hatta, différentes régions ou régimes reactionnels peuvent étre
identifiés pour caractériser la cinétique de la réaction. Ces régimes permettent d’adopter
certaines simplifications sur le systéme de maniére a accéder a la corrélation ou a la valeur du
facteur d’accélération. Cette information facilite le choix du type de contacteur a utiliser dans

le cadre d’une mise en ceuvre du procédé a plus grande échelle.

Néanmoins, aujourd’hui il n’existe pas d’information sur la cinétique de la réaction chimique
du CO2 avec 1’épichlorohydrine catalysée par des catalyseurs non-métalliques aminés
(constante cinétique), ce qui rend difficile la résolution de 1’Eq. 3-28. C’est pourquoi a partir
du suivi de la pression des expériences de transfert de matiére en présence de la réaction
chimique, nous proposons une méthodologie pour estimer directement le facteur d’accélération

et le régime de la réaction.
V.1. Régimes de réactions

Le critere de Hatta représente le rapport entre la conversion maximale qui peut étre produite
dans le film de diffusion liquide et la quantité maximale de gaz dissout traversant le film par

diffusion sans qu’il y ait lieu a réaction :

e Lorsque la valeur de Ha? << 1, la conversion dans le film est négligeable et la réaction

se passe au sein du liquide.

e Enrevanche, si Ha?>> 1, I’interface est prédominante et la réaction a lieu dans le film.
Les différents régimes réactionnels sont décrits ci-dessus :

> Réaction tres lente dans le sein du liquide (Ha <0,02) : La cinétique de réaction en
étant lente, se produit uniqguement au sein du liquide ce qui permet de maintenir la
concentration du gaz dissout aux alentours de la saturation. Le procédé est donc
controlé par la réaction chimique et les valeurs du facteur d’accélération sont comprises

entre O et 1.

» Réaction lente dans le sein du liquide (0,02 <Ha <0,3) : Dans ce cas, la réaction a
lieu principalement au sein du liquide, mais une quantité du gaz dissout peut réagir
dans le film. Le facteur d’accélération prend des valeurs entre O et 1. Le procédé est

fondamentalement une absorption physique suivie par une réaction chimique.
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» Réaction modérément rapide (0,3 < Ha < 3): Dans ce régime la réaction est
suffisamment rapide pour qu’une partie du gaz dissout réagisse dans le film de transfert

et ’autre au sein du liquide.

» Réaction rapide (Ha > 3) : La réaction a lieu uniquement dans le film diffusionnel
liquide dans lequel le gaz est entierement consommeé. Pour déterminer la valeur du

facteur d’accélération, il est possible d’utiliser I’abaque Van Krevelen &

Hoftijzer (1948).

> Réaction instantanée (Ha > 3 et Ha > 10 E;) : Dans ce cas, la réaction se déroule dans
une fraction du film proche de I’interface. La performance du transfert de matiére doit
étre prise en compte pour la conception du procédé. E; correspond au facteur

d’accélération instantané qui est calculé selon I’expression Eq. 3-29 :

Fi= 1400 Eq. 3-29
D;;  Coefficient de diffusion du substrat j dans le liquide j (m?/s)
o Concentration en substrat dans la phase liquide (mol/m?)

¢ Coefficient steechiométrique du substrat
Coefficient de diffusion du gaz i dans le substrat j (m?/s)

C;  Concentration en gaz a I’équilibre (mol/m?3)

Une représentation graphique des différents régimes réactionnels en fonction des valeurs de
Hatta et du facteur d’accélération, est montrée dans la Figure 3-19.
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Figure 3-19. Valeurs du facteur d’accélération pour une réaction de deuxiéme ordre en fonction du

nombre de Hatta (Charpentier, 1981)
V.2. Dispositif expérimental et protocole opératoire

Le dispositif expérimental et le protocole opératoire décrits dans la section précédente pour
I’observation de 1’absorption physique ont été utilisés pour I’étude de 1’absorption avec
réaction chimique. La Figure 3-20 montre une représentation du protocole opératoire ainsi

qu’un profil type d’absorption avec réaction chimique.

Afin d’étudier I’effet de ’ajout du catalyseur sur le systéme nous avons poseé les hypotheses

suivantes :
e La pression mesurée dans le systéme correspond a la somme de la pression partielle de
CO: et la pression de vapeur du mélange. Ce dernier est approximé a la pression de

vapeur du composé pur (épichlorohydrine).
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Le mélange épichlorohydrine/catalyseur est homogéne tout au long de la réaction.
Les propriéetés physiques telles que la viscosité et la masse volumique et le coefficient
de diffusion du mélange épichlorohydrine/2—aminopyridine se rapprochent de celles de

I’épichlorohydrine pure. Ceci est valable pour les concentrations en catalyseur
inferieures a 10% mol (annexe 1).

Sous vide Introduction Injection du Absorption/ Fin de la
du liquide gaz réaction réaction
100
Injection de CO,  Absorption/réaction Fin de la réaction
80 +
< 60 +
[a
=
(6]
5 40 T
(%2}
3
o 7
Y
sous-vide
0 f f f f
0 100 200 300 400
Temps (s)

Figure 3-20. Représentation du protocole opératoire. Profil d’absorption avec réaction chimique a

50 °C et 300 tr/min.

Ces hypothéses sont valables dans les conditions suivantes :

Les expériences sont réalisées dans I’intervalle de température [50 °C — 90 °C] et de
vitesses d’agitation de [100 — 500] tr/min. La concentration du catalyseur
(2 - aminopyridine) utilisée dans cette étude est de 5% molaire. Cette faible
concentration nous permet d’assimiler les propriétés physiques du mélange a celles de
I’épichlorohydrine pure (Vérifié par la mesure des propriétés physiques - Annexe 1).

Le catalyseur a 1’état solide, est initialement solubilisé dans 1’épichlorohydrine a
température ambiante, puis une fois le mélange catalyseur/épichlorohydrine
homogénéisé, celui-ci est introduit dans le réacteur afin de suivre le méme protocole

opératoire que pour I’étude de I’absorption physique.
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e Lorsqu’une quantité¢ trés faible du CO2 est injectee dans le réacteur, elle est
simultanément absorbée et consommée par la réaction. De ce fait, une variation des
profils d’absorption (pression versus temps) est observée lors de la réaction chimique
(cf. Figure 3-20). Cette modification concerne la pression finale du réacteur qui, a la
différence de 1I’absorption physique, retourne vers la valeur initiale (avant I’injection du

gaz) car la réaction chimique a consommé 1’ensemble du CO (cf. Figure 3-20).
1.2. Comparaison entre ’absorption physique et chimique

Une premiére approche pour étudier I’impact du catalyseur sur le transfert de matiére, consiste
a comparer les profils de pressions obtenus pendant les expériences d’absorption sans réaction
avec ceux d’absorption en présence de la réaction chimique. Lorsque les mémes conditions
opératoires sont garanties (volume liquide, vitesse d’agitation, température, quantité de gaz
injectée), les profils d’absorption peuvent étre superposés graphiquement afin de vérifier si le
processus de transfert de matiére est accéléré ou pas en présence du catalyseur.

La Figure 3-21 compare les résultats d’un ensemble d’expériences réalisé a 80 °C a différentes
vitesses d’agitation. Dans tous les cas, il a été observé que les vitesses d’absorption en présence
de la réaction chimique sont inférieures a celles obtenues lors de 1’absorption physique. Ceci
est visiblement le cas d’un procédé d’absorption controlé par la cinétique de la réaction
chimique qui se produit principalement au sein du liquide ; d’ou I’importance de la réduction

de la couche limite.

Lors des expériences a basse vitesse d’agitation [100 — 200] tr/min, une différence beaucoup
plus importante entre les profils d’absorption physique et réactive est observée (Figure 3-21a
et b). Ceci valide I’hypothése mise en évidence sur la couche limite qui n’a pas encore atteint

son épaisseur minimale lorsque le liquide n’est pas suffisamment agité.

Dans le cas ou la couche limite est importante, le temps nécessaire pour que le gaz puisse
traverser le film du liquide pour finalement y réagir semblerait étre importante a basse vitesse
d’agitation, méme si ce transfert de matiere est visiblement plus rapide que la réaction. Alors
que pour les vitesses d’agitation élevées (>300 tr/min), le film de transfert est réduit de sorte
que le transfert de matic¢re et la réaction chimique se passent presque simultanément. C’est
pourquoi, les profils d’absorption physique et chimique se rapprochent davantage a partir de

300 tr/min (Figure 3-21c-f).
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V.3. Effet de la température et de la vitesse d’agitation

La Figure 3-22 présente la variation de deux profils d’absorption avec la température a deux
vitesses d’agitation 300 et 500 tours/minute. Il a été observé qu’a 300 tr/min, la vitesse
d’absorption augmente lors de 1’élévation de température. Ce phénomeéne s’explique par la
cinétique de la réaction qui est favorisée par la température. Néanmoins, I’effet de la

température est moins évident a 500 tours/minute.
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Figure 3-22. Effet de la température sur la variation des profils d’absorption avec le temps a deux

conditions d’agitation différent 300 tr/min et 500 tr/min

Comme discuté précédemment, les fortes vitesses d’agitation permettent de réduire
considérablement la couche limite de transfert. Pour une réaction lente, si la couche limite est
minimale, il est possible d’observer presque simultanément le transfert de maticre et la réaction.
Toutefois la réaction est toujours le phénoméne dominant. Lorsque la température de la
réaction augmente, la cinétique de la réaction devient plus rapide et si la couche limite est
minimale la diffusion du gaz est aussi rapide. Cependant, il sera difficile d’observer une
véritable variation des profils d’absorption, puisque c¢’est la réaction qui offre une résistance
au procédé. A 500 tr/min, les profils d’absorption ne varient plus de maniére significative en
fonction de la température compte tenu du caractere rapide du transfert et de la limitation de la

réaction.
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Comme présenté pour I’absorption physique, nous avons calculé¢ les vitesses initiales
d’absorption chimique a partir des profils de pression en fonction du temps pendant les
premiers instants de la réaction. Ces vitesses permettent d’observer plus facilement la variation

des profils d’absorption.

Les expériences sont réalisées trois fois pour vérifier leur répétabilité. L’incertitude des
estimations observées dans le Tableau 3-3 est inférieure a 5%, ce qui montre une bonne

répétabilité des résultats.

Tableau 3-3. Valeurs absolues des vitesses d’absorption initiale a différentes températures et vitesses
d’agitation lors d’une absorption chimique entre le CO./EPC/CAT

Vitesses d’agitations initiales (tr/min)

T Q) 100 200 300 350 400 500
()l 4@, @, @, @I, &

50 4,35x10*  2,74x10° 8,34x10° 8,35x10° 9,15x10° 1,16x10?

t-0

60 456x10% 2,73x10° 8,70x10°  1,01x102% 9,21x10° 1,24x10%
70 4,80x10% 2,36x10° 7,26x10°  7,64x10° 947x10° 1,23x102
80 538x10* 2,55x10° 8,58x10° 6,30x10° 7,73x10° 1,02x10%?

90 5,89x10* 2,59x10°% 9,08x10°% 6,78x10° 7,83x10° 7,83x1073

Selon les résultats montrés dans le Tableau 3-3, nous observons que :

e en regle générale les vitesses d’absorption initiales augmentent avec la vitesse
d’agitation et dans certains cas avec la température.
e A partir de 350 tr/min et 70 °C, les vitesses d’absorption diminuent 1égérement avec

I’augmentation de la température et se stabilisent vers les hautes valeurs d’agitation.
Ce comportement s’explique :

e Premierement par une diminution de la solubilité du CO. avec la température qui peut

retarder la réaction.
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o Deuxiémement, par la vitesse de diffusion du CO,. Lorsque la turbulence du milieu
augmente, le CO. est transféré plus rapidement entre les films gaz et liquide. La
cinétique de réaction étant lente, elle consomme plus lentement le CO- diffusé.

e Enfin, quand la couche limite est réduite a ses valeurs minimales, la vitesse de
I’absorption tend a se stabiliser puisque c’est la réaction qui contréle le procédé. La
1égere réduction des vitesses d’absorption est alors le résultat, de la sensibilité de la

mesure dans les instants initiaux de la réaction qui n’est pas assez précise.

Dans tous les cas, il a été observé que la diminution de la couche limite de transfert contribue
a une augmentation des vitesses d’absorption chimique d’environ 80%. De ce fait, nous
pouvons conclure qu’il est important de maximiser 1’interface de contact gaz/liquide méme si

la cinétique de réaction a été identifiée comme 1’étape limitante.

Nous avons souhaité comparer les valeurs des vitesses initiales d’absorption obtenues pour
I’absorption physique et chimique (Tableau 3-1 et Tableau 3-3) et calculer le rapport entre elles
afin d’estimer approximativement le facteur d’accélération. La plupart des pentes d’absorption
physique présentent des valeurs supérieures a celles de 1’absorption chimique, ce qui donne de
rapports inférieurs a 1. Cependant I’incertitude des estimations (8% sur 1’absorption physique

et 5% sur 1’absorption chimique) oblige a considérer ces résultats avec prudence.
V.4. Résultats de la modélisation du facteur d’accélération

L’estimation du facteur d’accélération est effectuée par I'intégration de I’EQ. 3-27, qui
est utilisée pour la modélisation des profils de pression versus temps avec réaction chimique

en ajustant numériquement la valeur de E (cf. Eq. 3-30).

RT,
Pco,(t) = Pgo,(t,) exp| — LV, k,aE(t) Eq. 3-30
HeV,
Le facteur d’accélération est estimé par la méthode d’optimisation de Nelder- Mead. L’objectif
vise @ minimiser 1’écart entre la pression modélisée et expérimentale. La Figure 3-23 présente

la comparaison entre les profils de pressions modélisées et expérimentales.
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Figure 3-23. Comparaison entre les profils d’absorption chimique du modéle et les valeurs
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Les résultats sont satisfaisants en ce qui concerne 1’expression utilisée pour la prédiction de la

pression partielle de COx.

Les valeurs optimales du facteur d’accélération en fonction de la température, de la vitesse

d’agitation et des incertitudes des estimations sont précisées dans le Tableau 3-4 ci-dessous :

Tableau 3-4. Valeurs estimées du facteur d’accélération

100 200 300 350 400 500
T (°C)
E A%) E A(%) E A(®%) E A®) E A(%) E A(%)
50 |04l 28 046 01 047 57 077 65 079 55 074 52
60 (044 92 050 09 049 57 076 52 072 82 075 7,1
70 |048 162 050 32 047 50 071 73 08 53 083 62
80 |058 29 055 73 055 82 078 32 078 55 080 62
9% |067 101 060 115 061 33 076 105 075 87 093 112

Les valeurs obtenues pour le facteur d’accélération dans notre configuration d’étude sont

comprises entre [0,4 — 0,9], ce qui correspond a un régime de réaction lente. Dans ce cas et

selon la Figure 3-19, le nombre de Hatta prend des valeurs inférieures a 0,3. Néanmoins le

facteur d’accélération ne dépend plus du nombre de Hatta dans cette condition cinétique.

En effet, il existe deux autres nombres adimensionnels permettant de décrire le comportement

du systeme :

Le nombre de Damkdlher (D) : c’est un nombre associé a la géométrie du réacteur ;

il compare le temps de séjour du liquide avec le temps du transfert de matiére

Et le rapport R (Roizard, 1997) : c’est un nombre similaire a Hatta, qui est utilisé pour

la description du régime lent. R compare la quantité de gaz qui réagit au sein du liquide

avec la quantite de gaz traversant le film de transfert.

Ces deux nombres adimensionnels sont calculés selon les équations Eq. 3-31et Eq. 3-32:
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D k;aVg

a = -
5 Eq. 3-31

_ erC*'OZEl _ krgl Eq 3-32

 kpaCl,,  kia

V. Volume du réacteur (m?®)
Q, Débit volumétrique du liquide (m%/s)

& Rétention du liquide calculé selon le rapport entre le volume liquide et le volume du

réacteur

Lorsque I’étude du transfert de matiere est réalisé sur un réacteur fermé, c’est-a-dire sans entrée
liquide ou gaz, le nombre de Damkdlher prend des valeurs vers I’infini (D, — o). De ce fait

le facteur d’accélération dépend seulement de la valeur du rapport R.

Dans le régime lent, deux paramétres sont a consideérer : 1’aire de contact entre les phases et la
rétention du liquide. L’influence de chacun de ces deux parameétres sur le systéme est variable

et doit donc étre identifiée a 1’aide des nombres adimensionnels.

L’expression analytique permettant de calculer le facteur d’accélération en fonction des

nombres adimensionnels est la suivante (Roizard, 1997):

1
R+
D
E=—>7t Eq. 3-33

R+m+1

A partir des valeurs estimées du facteur d’accélération nous obtenons le rapport R a I’aide de

I’Eq. 3-33. Les estimations du rapport R sont présentées sur la Figure 3-24.

Nous remarquons ainsi que les valeurs du rapport R obtenues pour la réaction entre le CO et
I’épichlorohydrine sont toujours supérieures a 0,1. Conformément aux résultats mis en
évidence par Astarita, (1966), Charpentier, (1981) et Roizard & Wild, (2002), deux pseudo

régimes peuvent étre identifiés lorsque la réaction se trouve dans le régime de cinétique lent.
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Régime cinétique Transition Régime diffusionel
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Figure 3-24. Variation du facteur d’accélération pour une réaction de deuxiéme ordre avec le rapport

R et le nombre de Damkdélher lors d’une réaction en régime lent

Dans le premier, le procédé est complétement contrdlé par la réaction chimique. La vitesse de
la réaction est tellement lente que la phase liquide reste saturée tout au long du processus. La
force motrice de transfert n’est donc quasiment utilisée que pour la mise en ceuvre de la
réaction ; en revanche la diffusion du gaz est instantanée. Dans ce cas les valeurs du rapport R

tendent vers des valeurs trés inférieures a 1 (R << 1).

Le deuxieme est le régime diffusionnel dans lequel la réaction est lente dans le film du transfert
mais rapide au sein du liquide. La quantité de gaz dissout et converti dans le film est quasiment
négligeable. Par contre la conversion au sein du liquide est suffisamment rapide pour que la
concentration du gaz dissout soit nulle tout au long de la réaction. Dans ce cas le rapport R tend

vers des valeurs supérieures a 1 (R > 1).

D’apres les résultats, nous constatons que dans certains cas la réaction se place dans le regime
diffusionnel de transfert de matiére. Pourtant, nous obtenons aussi des valeurs de R comprises
entre 0,1 < R < 1, ce qui ne peut étre considéré ni comme un régime complétement diffusionnel

ni totalement cinétique.
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Nous identifions donc un régime de transition entre le régime cinétique et diffusionnel, dans
lequel la concentration du gaz dissout au sein du liquide ne peut pas étre ni négligée ni
considérée non plus comme la valeur de la saturation. Par conséquent, dans ce régime de
transition il est considéré qu’une faible quantité du gaz dissout réagit dans 1’interface, puis la

réaction étant lente, elle ne consomme pas tout le gaz disponible.

En fonction des caractéristiques des régimes obtenus, la réaction de cycloaddition du CO>
catalysée par le 2-aminopyridine, est une réaction lente dans laquelle la cinétique chimique
contrble le procédé, toutefois le transfert de matiere doit étre optimisé. Pour ce faire, des
dispositifs a forte rétention du liquide et une bonne aire interfaciale sont conseillés pour la mise

en ceuvre de la réaction a plus grande échelle.

V1. Conclusions

Ce chapitre s’est focalisé sur 1’étude et la modélisation du transfert de matiere de la réaction de
cycloaddition du CO- catalysée par des amines hétérocycliques. Etant donné que la réaction
est biphasique, I’influence du transfert de matiére sur la réaction est un élément important qui
doit étre étudié de maniére a sélectionner des contacteurs appropriés pour I’industrialisation de

la réaction.

Nos recherches bibliographiques ont mis en évidence le peu d’informations et de données
concernant le transfert de matiére gaz/liquide de cette réaction. Afin de caractériser ce
phénomeéne, des expériences d’absorption ont été réalisées dans un réacteur agité type RC1. Ce
dispositif permet d’étudier la réaction dans des conditions semblables a celles qui pourraient
étre mises en ceuvre a 1’échelle industrielle. Les expériences ont contribué a la définition du
systeme & la fois par (a) la construction d’un mod¢le pour I’estimation du coefficient de
transfert de matiére (k.a) et (b) par la caractérisation de la réaction dans un régime réactionnel

pour la conception des contacteurs industriels.

Deux configurations expérimentales ont été analysées pour 1’étude du transfert de maticre: le

CO- dans I’épichlorohydrine et le CO2 dans le mélange épichlorohydrine/2-aminopyridine.

e CO. dans I’épichlorohydrine : cette premiere configuration a permis d’étudier
I’influence de la vitesse d’agitation, de la température et des impuretés gazeuses sur la

vitesse de transfert du COg, et d’estimer expérimentalement le coefficient de transfert
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de matiére au travers la modélisation de 1’absorption physique. Nous avons également
observé, que la résistance au transfert de matiere de par les impuretés gazeuses telles
que le méthane et I’oxygéne peut étre négligée dans le cas des réactions avec ce type
de meélange.

Le modeéle basé sur la théorie du double film, ne considere pas de simplifications pour
le calcul des concentrations au sein du liquide. Les résultats obtenus ont permis la
modélisation a posteriori du systeme COz/époxyde/catalyseur. De plus, une expression
hydrodynamique corrélée en termes de nombres adimensionnels est proposée pour le
calcul du kia. L’avantage de ce type de corrélation est la possible extrapolation a
d’autres systemes agités de dimensions différentes qui respectent l’intervalle de

validité pour lequel elle a été construite.

e CO. dans le mélange épichlorohydrine/2-aminopyridine : Cette configuration a
contribué a la compréhension de I’influence de 1’ajout du catalyseur dans le transfert
du CO2 dans le liquide. Un programme de calcul a été développé pour estimer la
correction d’ajustement du coefficient de transfert de matiére (k.a) de I’absorption
physique. Ce facteur de correction correspond au facteur d’accélération de la réaction
(E) et nous a servi pour déterminer le régime réactionnel. Les résultats obtenus
montrent que la réaction se trouve dans un régime cinétique lent qui est contr6lé par la

réaction mais dans lequel le phénomene diffusionnel peut aussi intervenir.

Les nombres adimensionnels tels que le nombre de Hatta, Damkdlher et le rapport R ont quant
a eux permis d’identifier un pseudo régime de transition entre le régime cinétique et
diffusionnel. Dans la transition, la concentration du gaz dissout au sein du liquide ne peut étre

ni négligée, ni rapprochée des valeurs de la saturation.

Les coefficients de transfert de matiére, le facteur d’accélération ainsi que 1’information
concernant le régime réaction, sont des données essentielles pour la construction du modele de
la cinétiqgue chimique. Le chapitre 4, presente alors la démarche proposée pour le

développement de la méthode de modélisation de la réaction entre le CO; et I’épichlorohydrine.
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Chapitre 4. Modélisation de la cinétique chimique de réaction
entre le CO: et I’épichlorohydrine catalysée par des

amines hétérocycliques

I. Introduction

L’activation du CO. par cycloaddition utilise un époxyde tel que 1’épichlorohydrine en
présence d’un catalyseur afin d’obtenir des carbonates cycliques. Ces composés sont des
produits a haute valeur ajoutée disponibles sur le marché depuis plus de 60 ans
(Cooper et al., 1952), (Lichtenwalter and Justin, 1956), (Peppel, 1958).

La reaction commerciale utilise principalement des halogénures d'ammonium quaternaire
comme catalyseur (Clements, 2003), toutefois de hautes pressions (P>5000 kPa) et
températures (T>150 °C) sont nécessaires pour obtenir des rendements élevés.

La dépense énergétique et les colts économiques générés par la mise en ceuvre de la réaction
dans ces conditions, sont assez importants. En conséquence la réaction de cycloaddition du
CO: a fait I’objet de diverses études visant a trouver des catalyseurs appropriés pour optimiser
les conditions opératoires de la réaction.

Divers types de systemes catalytiques ont donc été développés et proposés dans la littérature
comme les complexes métalliques (Castro-Osma et al., 2012), les liquides ioniques (Kawanami
et al., 2003), les oxydes métalliques (Aresta et al., 2003), les zéolites (Srivastava et al., 2005a)
et les systemes bifonctionnels formés par des complexes métalliques et des sels d’halogénures
(North et al., 2012). Cependant, ces catalyseurs sont constitués principalement d’espéces
métalliques ou d’halogénures qui sont des composés difficiles a manipuler et peu éco-
compatibles. De plus, la plupart des systemes nécessitent 1’utilisation de solvants ou de

co — catalyseurs pour favoriser la reéaction.

Un nouveau catalyseur pour la synthése des carbonates cycliques permettant de travailler a
faibles pressions et températures, sans solvants, sans co-catalyseur ou composés métalliques, a
été proposé par les laboratoires COBRA et LSPC. En collaboration avec VERI, ce catalyseur
a fait I’objet d’un dép0t de brevet offrant une nouvelle alternative pour la production durable

de carbonates cycliques.
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Le catalyseur utilise est le 2-aminopyridine, composé aminé hétérocyclique qui permet
I’activation puis I’addition du CO> sur 1’époxyde afin de former un carbonate cyclique (cf.
Figure 4-1).

B R

>
N~ NH,

0]
A + CO, O o)
R N

Figure 4-1. Réaction globale de cycloaddition du CO;

Afin de mesurer la faisabilité de 1’industrialisation de la réaction ; il est nécessaire de maitriser
correctement le mécanisme réactionnel, ainsi que la cinétique de la réaction chimique et les

conditions opératoires.

Ce chapitre a pour objectif 1’étude cinétique de la réaction, réalisée par chromatographie
gazeuse (GC) et spectroscopie infrarouge (FT-IR), en présence de CO. pur et avec des
mélanges industriels. L’ensemble des réactifs, produits et sous-produits est caractérisé dans ce
deux cas a I’aide de techniques comme la Résonance Magnétique Nucléaire (RMN) et la GC
couplée a deux types de détecteurs (ionisation de flamme FID et spectrométrie de masse MS).
L’effet des conditions opératoires sur la réaction entre le CO> pur et le substrat est également

vérifi€, a I’aide d’une méthode statistique (Plan d’expériences).

A partir de données expérimentales, le modele de la cinétique chimique du systeme réactif
CO. /épichlorohydrine/2-aminopyridine est proposé. Cette modélisation, vise a clarifier les
différents mécanismes réactionnels disponibles aujourd’hui dans la littérature, pour la
description des interactions chimiques entre les especes. Enfin, les résultats de chaque modéle
sont comparés et analysés.

Il1. Installation

L’étude de la réaction chimique entre le CO- pur (ou avec des impuretés) et 1’épichlorohydrine
est realisée dans le réacteur calorimétrique RC1 Mettler ® décrit dans les chapitres précédents.
Ce dispositif qui posséde un volume effectif de 1,5 L, permet de travailler en mode isobare
et isotherme tout au long des expériences et de mesurer les énergies mises en jeu lors de la
réaction, grace a une résistance chauffante. Cette information est indispensable pour le calcul

du bilan énergétique du systéme, notamment de 1’énergie de la réaction.

147



Chapitre 4. Modélisation de la cinétique chimique

Pour les réactions avec du CO- pur, I’alimentation du réacteur est réalisée en boucle fermée
pour la phase liquide et semi-ouverte pour la phase gazeuse a I’aide d’un réservoir en acier
inoxydable relié au réacteur pour le stockage du gaz. En revanche, pour les mélanges,

I’alimentation gazeuse est effectuée en boucle ouverte.

Le réservoir de gaz permet a la fois 1’alimentation en continue du gaz et I’estimation instantanée
de la consommation de CO> par suivi de pression. C’est a partir de cette consommation que

I’avancement de la réaction est calculé.

Quelques modifications sur I’installation présentée au chapitre 2, ont été effectuées pour la
réalisation des réactions. Ceci inclut I’installation d’un débitmeétre pour le contréle du soutirage
gazeux (utilisé dans le cas des réactions avec des mélanges), et un soutirage liquide pour
I’évacuation du produit en fin réaction. Le contrdle du débit gazeux en sortie est effectué a

I’aide d’un débitmeétre volumétrique (gamme d’étalonnage 0 — 1,4 L/min) (cf. Figure 4-2).

Entrée gaz

Soupape de
slreté

____________

TP

:Entrée du liquide/ |

1 Prélevement 1

Débitmetre

| |
|7 ]

CO,

Entrée fluide
caloporteur
> sortie fluide

caloporteur

Double
—————— enveloppe

Figure 4-2. Modifications effectuées sur le RC1 pour la réalisation des réactions
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Au cours de la réaction des préléevements réguliers sont effectués, grace a une prise
d’échantillons installée sur le réacteur. Ces prélévements, permettent de suivre la conversion
et le rendement de la réaction par chromatographie gazeuse (GC-FID) et spectroscopie
infrarouge (FT-IR). D’autres analyses complémentaires telles que la spectroscopie RMN H
(Resonance Magnetique Nucléaire du proton) et la chromatographie gazeuse couplée a la
spectrométrie de masse (GC-MS) ont été implémentées pour 1’identification et la vérification

de molécules.

I11. Protocole opératoire

Plusieurs critéres sont a considérer lors de la réaction chimique :

» Minimiser le temps de contact entre le catalyseur et 1’époxyde sans CO: a la
température de la réaction. Ceci afin d’éviter la dégradation et/ou polymérisation du
milieu réactionnel. Plusieurs tests par calorimétrie différentielle (DSC) ont été effectués
pour connaitre la stabilité du mélange. Le protocole opératoire ainsi que les résultats

des analyses sont présentés dans 1I’Annexe 2.

» Maintenir une vitesse d’agitation modérée, pour éviter la saturation de la phase liquide
avec le COg, puis la formation d’un sous-produit solide. Lors de la réaction chimique a
haute vitesse d’agitation et basse température (50 °C — 70 °C), la formation d’un
composé de dégradation est observée dans la phase liquide. Ce sous-produit est

responsable du ralentissement et puis de 1’arrét de la réaction.

Pour assurer ces conditions, le protocole est composé des étapes suivantes :

1. Mise sous vide du réacteur afin d’enlever les traces d’air.

2. Introduction de 80% du volume d’épichlorohydrine dans le réacteur, par aspiration. Les

20% d’épichlorohydrine restant étant utilisés pour dissoudre le 2-aminopyridine.
3. Mise en température et agitation.

4. Calibration du systeme faite, lorsque la pression et la température du milieu sont stables.
Cette calibration qui est effectuée avant et aprés réaction, permet de quantifier la
capacité calorifique et le coefficient de transfert thermique du systéme afin d’estimer la

chaleur de la réaction.
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10.

11.

12.

Il a étée considéré que les propriétés mesurées pour 1’épichlorohydrine pure,
correspondent a celles du mélange épichlorohydrine/2-aminopyridine, étant donné les
basses concentrations de catalyseur utilisées.

Stabilisation du systéme.

Introduction d’une solution de catalyseur par aspiration préparée avec les 20% du
volume d’épichlohydrine restants. Ceci permet de minimiser le temps de contact de ce

mélange sans la presence de COx.
Stabilisation de la température et de la pression.
Injection du COz en semi-continu pour garantir le mode isobare dans le réacteur.

Prélévement d’échantillons toutes les 30 min pour le suivi de la réaction. Le temps de

la réaction varie entre 3et 7 h.

Suivi de la consommation de CO- par la pression de la réserve en CO> et recharge si

nécessaire.

La réaction est terminée lorsque la pression de la réserve ne varie plus. L’alimentation

en CO; est alors arrétée.

Une fois la pression et la température stables, une nouvelle calibration est faite. Ceci

permet de réaliser le bilan énergétique de la réaction.

La Figure 4-3, montre un schéma du protocole opératoire ainsi que les profils de pression

dans le réacteur et le réservoir de CO2 obtenus au cours d’une expérience.

Sous vide Introduction de Calibration Introduction Introduction du
I’épichlohydrine et du réacteur catalyseur gazen
mise en température continue

(isobare)

Réaction Calibration aprés
réaction

(@)
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Figure 4-3. (a) Schéma du protocole de réaction chimique (b) Profil type de pression représentant
(1) la consommation du CO- et (2) la pression dans le réacteur

IV. Méthodes Analytiques

Deux techniques analytiques sont mises en place pour le suivi et I’analyse de la réaction en
phase liquide: la chromatographie gazeuse (GC-FID) et la spectroscopie infrarouge (FT-IR).
De plus la spectroscopie RMN H (Résonance Magnétique Nucléaire du proton) et la
chromatographie gazeuse couplée a la spectrométrie de masse (GC — MS) sont utilisées pour

la caractérisation des produits finaux de réaction.
IV.1. Chromatographie gazeuse (GC-FID)

La GC est une technique analytique permettant de séparer les composés présents dans un
échantillon grace a sa vaporisation et a la polarité et 1’affinité des molécules d’intérét pour la
phase stationnaire de la colonne chromatographique. Le chromatographe utilisé est un Bruker
SCION 456-GC ® avec un détecteur a ionisation de flamme (FID).

L’identification des temps de rétention des réactifs et des produits dans la colonne

chromatographique est effectuée a I’aide d’étalons commerciaux. Ces derniers sont dilués et
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un volume de 1 pL injecté a 250°C dans une colonne ZB-5. Cette derniere constituée d’une
phase stationnaire de 5% phényle et 95% diméthylpolysiloxane. L’¢lution des composés est

assurée par I’hélium, utilisé comme gaz vecteur.

Le protocole d’analyse nécessite d’un étalonnage régulier en injectant des étalons commerciaux
de I’épichlorohydrine et du carbonate d’épichlorohydrine. La quantification des composés est
ensuite effectuée a 1’aide des courbes étalons et de 1’injection successive d’échantillons de
réaction. L annexe 3 décrit plus en détail les caractéristiques du chromatogramme ainsi que les

courbes de calibration utilisées pour la quantification des composés.

La Figure 4-4 montre les différents temps d’¢lution de (a) I’épichlorohydrine, du (b)

2- aminopyridine et du (c) carbonate d’épichlorohydrine.
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, ECARB 200 ppr21 DATA
Solvant : Méthanol

Temps d’élution : 12.3 min

CARLE

>=o

Cl

Figure 4-4. Chromatogrammes obtenus en GC pour I’identification est quantification de (a)

I’épichlorohydrine (b) le 2-aminopyridine (c) le carbonate d’épichlorohydrine

La GC permet de détecter les composés majoritaires de la réaction, or c’est une technique
intrusive qui nécessite des solvants pour diluer les échantillons. Pour une quantification précise
des composés, les valeurs de concentration doivent étre tres faibles (inférieur & 200 ppm). Il a
été observé lors de premiers instants de la réaction, que la concentration en carbonate cyclique
est trop faible pour étre détectée par la GC avec une dilution de 200 ppm. Ceci rend difficile
la quantification de maniére précise dans cet intervalle de temps. De plus, I'utilisation de
solvants peut avoir un impact défavorable sur la stabilité des composés avant et pendant
I’analyse. C’est pourquoi d’autres techniques comme la spectroscopie infrarouge sont

préférentiellement utilisées comme méthodes de caractérisation et quantification.
IV.2. Spectroscopie Infrarouge (FT-IR)

La FT-IR est une technique in situ qui utilise le rayonnement infrarouge dans des longueurs
d’onde comprises entre 2,5 et 15 um. L’effet induit par les photons a ces longueurs d’onde

modifie les énergies de vibrations et de rotation de la molécule.

Une absorption du rayonnement IR est identifiée par la variation du moment dipolaire de la
molécule. Cette variation differe pour chaque groupe fonctionnel et dépend notamment de la
concentration de la molécule. Le spectrophotometre utilisé pour 1’analyse de la phase liquide
est un Perkin Elmer 1600 FT-IR.

L’avantage de la FT-IR consiste en sa rapidité. De plus 1’analyse directe qui est effectuée sur
I’échantillon présente des résultats suffisamment proches de ceux obtenus en GC/FID. En
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revanche, seul le carbonate d’épichlorohydrine peut étre quantifié de fagon précise pendant la
réaction. Dans le cas du catalyseur, sa faible concentration dans le mélange réactionnel, rend
difficile I’observation de sa variation au cours de la réaction. Pour sa part, 1’épichlorohydrine
peut étre quantifiée a I’aide du spectre du carbonate et de sa concentration initiale, mais il faut

tenir compte de 1’erreur d’estimation obtenu a partir cette simplification.

Le produit d’intérét est le carbonate d’épichlorohydrine dont le groupe fonctionnel a suivre est
le groupement carbonyle (C=0). La quantification se fait donc, avec I’évolution de
I’absorbance infrarouge a 1800 cm™! a différentes concentrations (fractions massiques) en

carbone d’épichlorohydrine. (cf. Figure 4-5).

Le protocole de quantification est similaire a celui utilisé en GC, c’est-a-dire par préparation
de dissolutions a différentes concentrations des étalons commerciaux. Ceci permet ainsi de
construire une courbe d’étalonnage de concentration en fonction de 1’énergie absorbée par le
groupe fonctionnel d’intérét. Les écarts entre les mesures expérimentales des étalons sont

inférieurs a 3 %, la technique est donc répétable et reproductible.

Les Figure 4-5, Figure 4-6 et Figure 4-7 présentent respectivement les spectres IR du carbonate

d’épichlorohydrine, du catalyseur (2-aminopyridine) et de 1’épichlorohydrine.
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Dans I’annexe 3 une description du protocole et les courbes de calibration utilisés pour la

quantification des composés est présenteée.

155



Chapitre 4. Modélisation de la cinétique chimique

IV.3. Chromatographie gazeuse — spectrométrie de masse (GC-MS)

La GC-MS combine les techniques de séparation de la chromatographie gaz avec la
spectrométrie de masse pour I’identification des composés. Les produits finaux issus de la
réaction sont analysés par GC-MS dans un appareil Varian 3900 qui dispose d’une colonne
VF-1701-MS avec une phase stationnaire de 14% cyanopropyle/phényle et 86%
polydiméthylsiloxane (plus détails dans I’Annexe 4).

IV.4. Spectroscopie RMN

L’analyse du produit résultant de la réaction et de la purification a éte effectuée par
spectroscopie RMN du proton afin de vérifier a partir des déplacements chimiques, la structure
de la molécule obtenue. L’appareil utilisé est un Bruker AVII-600 MHz — Cryoprobe 5mm
CPTXI (1H, 13C, 15N) disponible au laboratoire COBRA (Annexe 4).

IV.5. Pyrolyse et thermo-désorption couplées a la GC-MS

Cette technique est utilisée pour la caractérisation des impuretés solides issues de réaction. Ce
type d’analyse permet la décomposition de possibles polymeres présents dans 1’échantillon et
la fragmentation ou 1’arrangement des molécules, avant leur injection dans la GC-MS. Ces
produits de décomposition sont caractéristiques de la molécule de départ. Son identification

permet alors de prédire la structure du produit d’analyse.

D’abord, la désorption thermique permet la concentration des composés organiques volatils et
I’identification de molécules petites. Puis, la pyrolyse permet de décomposer thermiquement
ces especes afin d’identifier les macromolécules par GC-MS. L’appareil utilisé est un Agilent

série 5975C disponible dans les laboratoires de VERI (annexe 4).
IV.6. Suivi de la réaction

Gréce aux analyses quantitatives par GC et FT-IR, la conversion et le rendement de la réaction

sont calculés a partir des expressions suivantes :

Eq. 4-1
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y="17 Eq. 4-2
nO

Xgpox Conversion en époxyde

n, Nombre de moles d’époxyde consommé
n, Nombre de moles initiales en époxyde
Ny Nombre de moles de produit (carbonate)

Y Rendement
V. Validation du protocole de suivi de la réaction

Etant donné les difficultés d’analyse qu’entraine la technique GC pour le suivi de la réaction
(dilution, dégradation), nous avons opté pour I’utilisation de la FT-IR (Infrarouge a
Transformée de Fourier) comme méthodologie d’analyse des échantillons prélevés. Afin
d’établir cette technique comme méthode d’analyse quantitative au cours de la réaction, les

résultats ont été comparés avec ceux obtenus par la technique GC/FID.

La Figure 4-8 compare les résultats de la fraction massique de carbonate cyclique obtenue par
FT-IR et GC/FID, dans le cas d’une réaction entre 1’épichlorohydrine et le CO2 a 70 °C et
500 kPa de pression.

Les résultats montrent des écarts inferieurs a 3% par rapport aux résultats obtenus en GC/FID.
Ce constat permet donc d’adopter préférentiellement cette technique pour 1’analyse des

réactions entre 1’épichlorohydrine et le CO..
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Figure 4-8. Evolution de la fraction massique en carbonate cyclique et épichlorohydrine avec le
temps pour une réaction EPC/CO; a 70 °C, 500 kPa et 2,5 % mol en catalyseur

V1. Influence des conditions opératoires sur la réaction

Des variations de température, de pression et de concentration du catalyseur sont opérées lors
de réactions pour 1’étude et I’analyse de la cinétique de la réaction. Le choix des conditions
opératoires est effectué dans un premier temps a partir des études préliminaires menées a

I’échelle laboratoire comme moyen de validation (haute pression 10 bar et basse température
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entre 40 °C et 70 °C). Puis en fonction des résultats obtenus, ces conditions sont modifiées et

réajustées en fonction du réacteur utilisé.
VI.1. Suivi de la pression dans la réserve

La pression et la température du réservoir sont suivies au cours de la réaction. Ces données
permettent de calculer le nombre de moles de CO> consomme a chaque instant en utilisant la
loi des gaz parfaits (Eq. 4-3). Ce calcul est utilisé pour obtenir une estimation rapide de
I’avancement de la réaction.

[Pr(to) — Pr(t)] X Vg,
R xT,,

Nco, () = Eq. 4-3

L’avancement de la réaction est alors calculé a partir du rapport entre le nombre de moles de
CO. consommé a I’instant (t) et le nombre de moles de CO> theéoriques nécessaires pour obtenir

le produit d’intérét.

n t
£ (%) = —:l‘;"’o(T) x 100 Eq. 4-4

CO,

VI.2. Analyses préliminaires

Une étude préliminaire pour valider les résultats expérimentaux obtenus par les équipes
COBRAJ/LSPC qui ont travaillé avec quelques grammes de réactifs (<50 g), a été réalisée dans

les conditions suivantes :

- Température: 40°Ca70°C

- Pression en CO2: 500 et 1000 kPa

- Concentration de catalyseur : 5,0% molaire
- Mobile d’agitation : turbine a pales

- Vitesse d’agitation : [600 — 1000] tr/min

- Masse épichlorohydrine : 700 g

Au cours des expériences, nous avons observé des problémes liés a la réactivité du systéme et

a la formation d’un sous-produit solide qui ont fortement impacté le rendement de la réaction.

La Figure 4-9 et Figure 4-10 montrent 1’évolution de la consommation de CO> avec le temps a

travers la mesure de la pression dans la réserve, pour deux réactions. La température est
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modifiée au cours de la réaction afin d’observer la variation de la vitesse de consommation

de CO:..
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Figure 4-9. Influence de la température sur 1’évolution de la pression du réservoir de CO; avec le

temps pour une réaction a 1000 kPa — Concentration en catalyseur 5,0% molaire
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Figure 4-10. Influence de la température sur 1’évolution de la pression du réservoir de CO, avec le

temps pour une réaction a 500 kPa — Concentration en catalyseur 5,0% molaire
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Nous remarquons qu’a 40°C aucune réactivité n’est observée quel que soit le temps de contact
entre les réactifs (10 h environ). C’est a partir de 50°C que la réaction est déclenchée.

Néanmoins a cette température la cinétique de réaction est encore tres lente.

Apres d’environ 10 h, ’avancement de la réaction a 50 °C est inférieur a 2%. Toutefois, entre
60 °C et 70 °C, une augmentation de la vitesse de réaction est constatée avec un avancement

de réaction proche de 10 %.

De plus, dans ces conditions, nous observons la formation d’une espéce cristalline en
suspension dans le milieu réactionnel. Ce produit représente environ 20% a 30% de la masse
initiale des réactifs (cf. Figure 4-11).

Figure 4-11. Sous-produit solide obtenu lors de réactions

Le sous-produit de réaction est issu soit de la dégradation du milieu réactionnel soit de la
désactivation du catalyseur. Ceci est expliqué par la présence d’une réaction d’alkylation du
catalyseur ou a la saturation en gaz de 1’épichlorohydrine. Nous avons caractérisé ce sous-

produit par GC-MS et thermo-désorption pyrolyse ; les résultats sont présentés dans I’annexe 4.

Ces résultats différent de ceux observés a I’échelle laboratoire lors de la collaboration
COBRAJ/LSPC/VERI (Azzouz et al., 2013), ou les conversions de la réaction dans des
conditions similaires étaient supérieures a 90% alors qu’aucune dégradation n’était observée.

Nous concluons que ce comportement est di au changement d’échelle du réacteur.

En revanche, la cinétique de la réaction est accélérée lorsque la pression de la réaction est
proche de 500 kPa en CO., pour la méme plage de température (cf. Figure 4-10). Or, la
formation d’un sous-produit cristallin est encore observée mais dans une proportion inférieure
(environ 20% de la masse de réactif) que celle obtenue dans les réactions menées a 1000 kPa.

L’avancement maximal obtenu est de 20% a 70 °C.
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La Figure 4-12 présente 1’avancement de la réaction pour les deux conditions de pressions
étudiées (500 et 1000 kPa) et les résultats obtenus par le laboratoire COBRA
(Azzouz et al., 2013).

Une diminution de I’avancement de la réaction avec la pression, qui résulte de la formation du
sous-produit de dégradation est mise en évidence. La température, quant a elle, a un effet
positif sur la vitesse de la réaction. Dans les deux cas, les avancements de la réaction
augmentent avec la température. En revanche, les résultats sont différents de ceux obtenus par
le laboratoire COBRA.
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Figure 4-12. Avancement de la réaction aprés 10 heures pour deux conditions de pressions —

Concentration du catalyseur 5,0% mole

La formation du sous-produit de la réaction est associée a la concentration en CO. dans le
milieu réactionnel et & la vitesse a laquelle le CO> est diffusé dans le liquide. En effet, une
concentration en CO2 supérieure a celle du catalyseur peut déclencher des réactions secondaires

qui génerent a la fois la dégradation et la désactivation du catalyseur.

Par ailleurs, la vitesse de diffusion du CO2 dans 1I’épichlorohydrine peut engendrer la saturation
au sein du liquide ce qui favorise I’apparition des réactions secondaires. La diffusion du gaz

dans le liquide est influencée par la vitesse d’agitation et le type d’agitateur utilisé.

Comme mentionné auparavant, 1’étude préliminaire est effectuée a 1’aide d’une turbine a pales

a injection de gaz comme mobile d’agitation. Cet agitateur augmente considérablement la
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dispersion du gaz dans le liquide et favorise la saturation du liquide. De ce fait, nous avons

opté pour un mobile d’agitation type ancre, utilisé lors de 1’étude de la cinétique de transfert.
VI1.3. Etude cinétique

Etant donné les résultats obtenus dans 1’étude préliminaire, nous avons choisi de travailler a
des pressions inférieures a 500 kPa et a des températures entre 50 et 110°C. Ceci nous permet

de limiter I’apparition des réactions secondaires et d’améliorer les temps de réactions.

L’agitation du systéme a été fixée entre [200 — 300] tr/min en utilisant une ancre comme mobile
d’agitation. Dans ces conditions, nous nous plagons dans une zone ou la couche limite est

réduite garantissant ainsi une diffusion appropriée du COs..
Ce dispositif d’agitation nous permet d’assurer les aspects suivants :

» Dispersion du gaz optimale afin d’éviter la saturation instantanée du liquide a des
températures comprises entre 50 et 70 °C et I’apparition de réactions parasites.
Il a été constaté lors de la phase initiale de la réaction chimique dans les températures
mentionnées, que la saturation en gaz favorise la formation d’un sous-produit solide.
Ce produit correspond notamment a la dégradation du catalyseur dans une forme
alkylée.

Lorsque d’autres mobiles d’agitation sont utilisés pour la réaction de cycloaddition (ex.
une turbine a pales), la saturation du liquide se produit plus rapidement (Kaur et al.,
2007).

» Bonne homogénéisation du liquide : La viscosité du milieu réactionnel change au cours
de la réaction chimique a cause de I’apparition du carbonate d’épichlorohydrine. En

utilisant une ancre, nous assurons un transfert thermique et de matiere, correct.

> La performance du transfert de chaleur a la paroi et la circulation efficace du liquide.
Lorsque la réaction a lieu un fort degagement de chaleur est produit dans le systeme et
la viscosité devient six a dix fois plus élevée a cause de I’apparition du carbonate
cyclique. Avec cet agitateur un correct transfert thermique ainsi que la minimisation

des réactions de polymérisation du milieu sont assurés.

Le Tableau 4-1 presente les conditions opeératoires utilisées dans 1’étude cinétique.
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Tableau 4-1. Conditions opératoires

# Exp. Pcoz (kPa) T (°C) % mole CAT
1 70 0,050
2 80 0,050
3 100 90 0,050
4 100 0,050
5 70 0,025
6 70 0,070
7 200 80 0,025
8 90 0,025
9 90 0,070
10 70 0,025
11 70 0,050
12 70 0,050
13 70 0,070
14 80 0,050
15 300 80 0,050
16 80 0,025
17 90 0,025
18 90 0,050
19 90 0,025
20 80 0,048
21 350 80 0,048
22 50 0,025
23 50 0,050
24 50 0,070
25 60 0,050
26 60 0,050
27 70 0,025
28 70 0,050
29 500 70 0,070
30 70 0,050
31 70 0,100
32 80 0,050
33 80 0,070
34 90 0,070
35 90 0,025
36 110 0,050
37 1000 70 0,050
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V1.4, Répétabilitée des expériences

La répétabilité et reproductibilité des résultats, notamment les concentrations en
épichlorohydrine et carbonate sont vérifiées en effectuant des réactions de cycloaddition
plusieurs fois. A deux reprises, I’expérience a été menée de maniére strictement identique. La
représentation des données est faite en termes d’évolution des concentrations en

épichlorohydrine et carbonate avec le temps.

Les Figure 4-13 et Figure 4-14 correspondent respectivement aux expériences menées a 70°C
et 80°C.
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Figure 4-13. Répétabilité expériences a 70 °C-500 kPa en CO,-5,0% mole en 2-AMP
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Figure 4-14. Répétabilité expériences a 80 °C-350 kPa en CO»—4,75 % mole en 2-AMP

D’apreés nos expériences, nous obtenons des incertitudes relatives inférieures a 7% dans le cas
de réactions effectuées a 70 °C et 4% pour celles réalisées a 80 °C. Ces écarts tres faibles nous
permettent de valider la fiabilité des protocoles expérimentaux et des mesures dans le cadre de

I’étude de I’influence de conditions opératoires du systeme.
V1.5, Influence de la pression partielle du CO:2

Pour rentabiliser la valorisation du CO> par la voie chimique, il convient de mener la réaction
de cycloaddition dans de faibles conditions de pression (proche de la pression atmosphérique).

Dans cet esprit, la réaction entre le CO> et I’épichlorohydrine est évaluée dans la gamme de
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pression 100 — 1000 kPa, dans deux conditions de température et avec une concentration fixe

en catalyseur de 5% mole.

Les courbes de consommation de 1’épichlorohydrine dans le temps & 70 °C et 80 °C sont

présentées dans la Figure 4-15. Nous observons d’une maniére générale que la pression

n’influence pas significativement sur la cinétique de la réaction.

14,00 .
! 70°C
12,00 %, :
d IIJ,;D_:,._‘s ! O 100 kPa
2 10,00 + ‘e
E ﬁ: -4 300 kPa
g 8,00 + L
'-'CJ ’ m 500 kPa
S T
g 6,00 4 i A. - 1000 kPa
£ | o =
g 400 1 | *o e
o ! 1 i N y
o | ‘ A
4 ! O &0
2,00 ! 2 S Ay
Induction : BD‘ ........ Y S—— U
0,00 I f I I
0 100 200 300 400 500
Temps (min)
14,00 +———==
| 80°C
S 1200 95 |
S o O 100 kPa
E 10004
8 ‘1':‘ —a-- 300 kPa
s 80T 350 kPa
g | oD
% 600 + ! 4D 500 kPa
c !
S 4001 aD
: aD
200 + | Yo,
: ‘DAEI‘D ---- E
0,00 +—— : : : :
0 100 200 300 400 500
Temps (min)

Figure 4-15. Effet de la pression partielle de CO, sur la vitesse de consommation de

1’épichlorohydrine —5% molaire en catalyseur
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En effet, le taux de consommation en épichlorohydrine est quasiment constant sur toute la
gamme de pression étudiée. L’augmentation de ce paramétre n’améliore pas le taux de
conversion du réactif principal. Au contraire, nous observons |’apparition de réactions

secondaires a haute pression.

Ces resultats sont cohérents avec les travaux publiés par Cui et al., (2004) et
Castro - Osma et al., (2012). L’impact de la pression dans ses recherches est considéré, comme

négligeable voire négatif pour la synthése de carbonates cycliques.

Ceci s’explique par une cinétique de réaction lente. Lorsque la diffusion du gaz est assurée et
que I’activation du COz solubilisé est lente, la saturation du liquide n’améliore pas la cinétique

de réaction. La pression a donc un effet trés faible sur la vitesse de la réaction.

Par ailleurs, une étape d’induction est observée lorsque la température de la réaction vaut 70 °C
indépendamment de la pression partielle en CO; utilisée. Néanmoins avec une augmentation

de 10 °C, cette phase inductive n’est observée qu’a faible pression partielle en CO (100 kPa).

Une comparaison entre les résultats a 80 °C et 100 kPa avec les expériences a 70 °C dans toute
la gamme de pression nous permet d’observer que les temps d’induction sont

approximativement deux fois plus courts a haute température.

La Figure 4-16 et Figure 4-17 présentent les taux de conversion en épichlorohydrine et les

rendements apres 5 h de réaction.

Pour une réaction conduite dans des conditions idéales et dans laquelle une mole de réactif est
utilisée pour obtenir une mole de produit ; la conversion et le rendement de la réaction
présentent des valeurs similaires. Dans les conditions étudiées, les rendements obtenus en
carbonate cyclique se situent aux alentours de 90 % et les conversions en épichlorohydrine sont

en moyenne 10 % plus élevées.

Le decalage entre ces grandeurs de réaction s’explique par la présence des réactions
secondaires qui consomment le réactif principal. Dans certaines expériences, surtout a basse
température et haute pression (500 et 1000 kPa) la formation du sous-produit solide de

dégradation du catalyseur est observée.
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Figure 4-16. Influence de la pression partielle de CO; sur le taux de conversion d’épichlorohydrine et
le rendement en carbonate a 70 °C avec 5% molaire en catalyseur — Résultats apres 5h de réaction
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Figure 4-17. Influence de la pression partielle de CO; sur le taux de conversion d’épichlorohydrine et

le rendement en carbonate a 80 °C avec 5% molaire en catalyseur — Résultats apres 5h de réaction

D’apres la loi de Henry, lorsque les pressions partielles en CO2 sont de 100 ; 300 ; 500 et
1000 kPa, les concentrations en CO2 a 1’équilibre dans la phase liquide sont respectivement

d’environ 0,5 ; 1,5 ; 4 et 5% en fraction molaire (chapitre 2). La formation de I’impureté solide
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est alors favorisée quand les concentrations en CO> sont élevées ou se rapprochent de la

concentration en catalyseur.

Enfin, le meilleur rendement en carbonate est obtenu a 100 kPa lorsque la température de la
réaction est de 80 °C (90%). Dans cette condition opératoire, une différence de seulement 4 %,

est observée avec la conversion.
VI1.6. Influence de la température

Selon I’équation d’Arrhenius, la cinétique d’une réaction est influencée directement par la
température. D’aprés cette relation plus la température est élevée plus la cinétique de la
réaction est accélérée. Afin de vérifier ce comportement, nous avons observé 1’impact de la
température sur la réaction entre le CO2 et I’épichlorohydrine, catalysée par le

2- aminopyridine, dans la plage de température [50 — 110] °C.

La Figure 4-18 et Figure 4-19 montrent I’importance de la température sur la vitesse de la

réaction pour deux conditions de pression, 500 kPa et 100 kPa.

Sur la Figure 4-18 nous observons comme prévu, que la vitesse de réaction augmente avec la
température. Une trés faible cinétique de réaction comparée aux autres expériences est décrite,
lorsque les températures se situent entre 50 °C et 60 °C. Apres environ 7 h de réaction, moins

de 50 % de I’épichlorohydrine est consommé pour la synthese du carbonate cyclique.

En revanche, a 110 °C bien que les vitesses de production et consommation observées soient
plus élevées, ’efficacité de la réaction (quantité de carbonate) est moindre que lors des

réactions effectuées dans la gamme [70 — 90] °C.
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Figure 4-18. Effet de la température sur la vitesse de consommation de 1’épichlorohydrine et de

production du carbonate a 500 kPa et 5% mole en catalyseur

Conformément aux résultats précédents, les expériences a 100 kPa sont réalisées et comparées
dans la gamme de température [70 — 100] °C. Sur la Figure 4-19, I’effet de la température est
moins important qu’a 500 kPa et la cinétique de la réaction semble plus rapide. Toutefois

I’existence d’une condition optimale autour de 80 °C est observée.
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Figure 4-19. Effet de la température sur la vitesse de consommation de 1’épichlorohydrine et de

production du carbonate a 100 kPa et 5% mole en catalyseur

Pour les expériences réalisées a 500 kPa (cf. Figure 4-18), il est constaté que le temps de
réaction diminue de 7 a 3 h, lorsque la température est supérieure a 80 °C. Cependant, certains
phénomenes associés a la dégradation thermique du milieu réactionnel sont observes a partir

de 90 °C (changement de couleur du liquide).

La dégradation thermique du milieu se traduit par la présence d’une impureté, ce qui diminue

notablement ’efficacité de la réaction. Ceci est relevé par les concentrations en carbonate qui
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ont diminué d’environ 4% a 90 °C et de 10% a 110 °C. Ce phénomeéne est aussi observé lors
des expériences a 100 kPa (cf. Figure 4-19). Dans cette condition une réduction d’environ 16%

de la concentration en carbonate, est observée a 90 °C et 100 °C par rapport a celle a 80 °C.

Par ailleurs, une étape d’induction est plus particulierement observée pour les faibles
températures (< 70 °C) quand la pression en CO vaut 500 kPa. Cette période correspond au
temps nécessaire pour activer la réaction en utilisant le systeme catalytique : elle dépend
généralement de la température de la réaction. Or, pour les expériences réalisées a faible
pression, cette étape est observée indépendamment de la température de la réaction. Les temps
d’induction a basse pression sont en moyenne de 50% plus courts que ceux obtenus a haute

pression entre [50 — 70] °C.

Les taux de conversion en épichlorohydrine et les rendements en carbonate d’épichlorohydrine
apres 5 h de réaction a 500 kPa et 100 kPa, sont représentés respectivement sur la Figure 4-20
et la Figure 4-21.
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Figure 4-20. Influence de la température de la réaction sur le taux de conversion d’épichlorohydrine
et le rendement en carbonate & 500 kPa avec 5% molaire en catalyseur — Résultats aprés 5h de

réaction

Les meilleurs rendements et taux de conversions en épichlorohydrine sont obtenus pour une

température de 80 °C. Néanmoins, un rendement de 90% est obtenu a 100 kPa contre 87% a
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500 kPa. Cet écart de 3%, confirme la faible influence de la pression sur la synthese du

carbonate d’épichlorohydrine dans la plage de conditions étudiée.
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Figure 4-21. Influence de la température de la réaction sur le taux de conversion d’épichlorohydrine
et le rendement en carbonate a 100 kPa avec 5% molaire en catalyseur — Résultats aprés 5h de

réaction

Au vu de la dégradation thermique du milieu réactionnel, seulement 5% de 1’épichlorohydrine
est utilisé pour des réactions autres que la production du carbonate a basse pression. Ceci valide
I’efficacité de la réaction et du catalyseur pour la syntheése du carbonate d’épichlorohydrine
dans des conditions opératoires douces. A basse température (< 60 °C) la sélectivité de la
réaction est inférieure a 50 %. En revanche entre [70 — 90] °C, la sélectivité est supérieure a
85 %.

VI1.7. Influence de la concentration du catalyseur

L’effet de la concentration du catalyseur (2-aminopyridine (2-AMP)), est analysé a deux

conditions de température 70°C et 90°C, et pour une pression partielle fixe en CO2 de 500 kPa.

La Figure 4-22 met en évidence deux phénomenes a 70 °C: la nécessité d’une concentration
minimale en catalyseur pour déclencher la réaction et un effet negligeable des concentrations
intermédiaires de celui-ci, sur les taux de consommation d’épichlorohydrine et de production
de carbonate. En conséquence, la vitesse de la réaction est plus rapide lorsque la concentration

du catalyseur est supérieure a 2,5% mole.
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du catalyseur sur la vitesse de consommation de

1’épichlorohydrine et de production de carbonate & 70 °C et 500 kPa

Cependant, malgré la diminution d’environ 50% du temps de réaction (de 8 h a 4,5h), la

formation du sous-produit cristallin de dégradation est observée pour toute la gamme de

concentrations en catalyseur étudiée. De plus, la dégradation thermique du milieu réactionnel

est accéléree lorsque la concentration du ¢

Dans des travaux précédents, North et

d’induction de la réaction dépendaient de

atalyseur est augmentée a 7,0% mole.

Pasquale, (2009) ont constaté que les périodes

la concentration du catalyseur. Nous observons un
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comportement similaire : environ 1,72 mol/L d’épichlorohydrine supplémentaire, est
consommeée pendant les premiers instants de la réaction lorsque la concentration du catalyseur

augmente de 2,5 % mole a 7,0 % mole.

Cependant ces temps d’induction ne sont pas détectés dans la Figure 4-23 ou la température

de la réaction est 90 °C pour la méme gamme de concentration en catalyseur.
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Figure 4-23. Effet de la concentration du catalyseur sur la vitesse de consommation de

1’épichlorohydrine et de production de carbonate a 90 °C et 500 kPa

Ce comportement est dii au fait que 1’activité catalytique est plus faible a basse température, et

donc que la vitesse de formation de I’intermédiaire réactionnel est liée a la température.
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En outre, le taux de consommation d’épichlorohydrine ne dépend pas de la quantité de
catalyseur a 90 °C. Toutefois, la production de carbonate cyclique diminue Iégerement avec le
pourcentage de catalyseur. Ces différences résultent des phénomenes de dégradation

thermiques favorisés par la concentration du catalyseur.

Les Figure 4-24 et Figure 4-25 présentent les taux de conversion et rendements a 70 °C et
90 °C. Nous constatons que la concentration du catalyseur affecte ’efficacité de la réaction
uniquement a basse température. Lorsque la réaction a lieu a 90 °C, le taux de conversion ainsi
que le rendement ont des variations négligeables pour les valeurs de concentrations de

catalyseur étudiées.

Aprés 5 h de réaction un rendement de 86 % et un taux de conversion de 91%, sont obtenus a
90 °C pour une concentration de 2,5% molaire en 2-AMP. Seulement, 5% de

I’épichlorohydrine a été dégradé a cause de la température.
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Figure 4-24. Influence de la concentration en catalyseur sur le taux de conversion d’épichlorohydrine

et le rendement en carbonate a 70 °C avec 500 kPa — Résultats aprés 5h de réaction
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Figure 4-25. Influence de la concentration en catalyseur sur le taux de conversion d’épichlorohydrine

et le rendement en carbonate a 90 °C avec 500 kPa — Résultats apres 5h de réaction

D’aprés les résultats, nous pouvons valider que le décalage entre les taux de conversion et le
rendement est plus important lorsque la concentration en 2-AMP est élevée. Une différence
d’environ 10% est observée entre 70°C et 90 °C quand la concentration du catalyseur est 7,0%

mole.
V1.8. Influence des impuretés gazeuses sur la réaction

La présence des impuretés gazeuses dans la reéaction modifie notamment la réactivité du
systéme et I’activité du catalyseur. Afin de quantifier leur impact, des expériences en présence
des mélanges industriels réels (méthanisation ou combustion) sont menées a différents

conditions opératoires.

La plage opératoire a 80°C et avec 5% de catalyseur ayant donné les meilleurs rendements lors
de I’analyse au CO2 pur, nous avons choisi de conserver cette condition pour 1’étude de deux

mélanges types.

e Le premier, un gaz issu d’une réaction de combustion composé par : 10 % vol COy,
10 % vol O, 80 % vol N2, 500 ppmy SO- et 1500 ppmy NO:..

178



Chapitre 4. Modélisation de la cinétique chimique

e Lesecond, un biogaz de cogénération constitué principalement de méthane, de dioxyde
du carbone et d’oxygene dans les proportions volumétriques suivantes : 50 % vol CHg,
49 % vol CO2, 1 % vol Oo.

Afin d’éviter I’accumulation et la saturation du systéme avec les especes gazeuses du mélange
qui ne réagissent pas, un soutirage en continu de la phase gaz est effectué. De ce fait, une
nouvelle condition opératoire est ajoutée au systéme pour 1’¢tude de la réaction : le débit

gazeux en sortie.
VI1.8.1. Réactivité avec un mélange type de combustion

Lors des réactions avec le mélange type issu de combustion, nous avons observé des problémes

liés a la réactivité du systeme pour les conditions opératoires présentées dans le Tableau 4-2.

Tableau 4-2. Conditions opératoires de la réaction en présence d’un mélange CO2/O2/N2/SO2/NO>

T (°C) Ptotale (KP2) % CAT Q sortie (L/min)
80 2000 5.0 0.50-1
90 2000 7.0 0.50-1

Des prélevements réguliers (toutes les 10 min) ont été réalisés afin de suivre 1’évolution de la
réaction. Pour un débit fixé initialement & 0,5 L/min, nous avons obtenu de trés faibles
rendements, voire quasi-nuls. Le débit de sortie en gaz est alors augmenté progressivement
jusqu’a 1l L/min, afin d’éviter I’accumulation des espéces tels que SO2, NOz et O2. Cependant,
une dégradation du milieu réactionnel et du catalyseur est observée, affectant la production du

carbonate cyclique, dans les deux conditions étudiées. Les rendements sont inférieurs a 2%.

La faible concentration du CO> dans le mélange (<10% vol, 200 kPa de CO,) et la présence
d’impuretés telles que le SO, ou le NO> contribuent a une diminution de I’activité du catalyseur.
Ceci est validé par les analyses FT-IR dans les fréquences 1650 a 1500 cm™ et 3200 cm™. Elles
indiquent la présence de composés de dégradation avec 1’azote de I’hétérocycle qu’apparaissent
au cours de la reaction (cf. Figure 4-26). De plus a partir de I’analyse par RMN, nous observons
I’ouverture du cycle de I’épichlorohydrine et la formation d’une fonction alkylée. Le produit

quant a lui, n’est pas observé (annexe 4-1V).
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La pression partielle en CO. dans le réacteur est limitée par la pression de la bouteille
d’alimention en gaz. Cette derniere étant a une pression maximale de 3000 kPa (30 bar) ne
nous permet pas de travailler au-dela de 2000 kPa dans le réacteur. Un différentiel de pression

entre la réserve et le réacteur est nécessaire pour produire 1’alimentation en continu du gaz.
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Figure 4-26. Evolution FT-IR de la réaction de cycloaddition en présence d’un mélange gaz type
fumée de combustion — 90 °C, 7,0 % mole en catalyseur, 200 kPa en CO;

VI1.8.2. Réactivité avec un biogaz

Contrairement a 1’analyse sur les gaz de combustion, le mélange issu de méthanisation (49%
COo, 50% CHa, 1% O3) a reagi en presence du catalyseur (conditions : 80°C — 5% cat et 500
kPa), conduisant a une diminution du pourcentage de CO; et a la production de la molécule
d’intérét. Toutefois le rendement de la réaction est inférieur au cas du CO2 pur (Ycoz_pur=87%,

Y mélange= 41% ; cf. Figure 4-27)

En fonction de ces résultats, une plage de conditions opératoires plus large a été défini pour
mesurer les rendements maximums de la réaction avec le mélange de méthanisation et
comparer ces valeurs aux rendements obtenus avec du CO. pur. Ces conditions sont

répertoriées dans le Tableau 4-3.
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Figure 4-27. Comparaison des rendements de la réaction avec le temps pour une réaction avec CO2
pur et le mélange CH4/CO,/O, — Conditions : 80°C, 500 kPa et 5% mole CAT, Qsorie=0,5 L/mol

Tableau 4-3. Conditions opératoires

T (°C) Pcoz (kPa)

% CAT  Qgaz-sortie (L/m i n)

25 0.3

100 7.0 0.7

70 70 0.7
500 70 0.3

25 0.7

7.0 0.5

300 48 0.7

80 438 0,5
500 48 0.5

7.0 0.7

100 70 0.3

25 0.7

90 300 47 0.5
7.0 0.3

500 25 0.3

25 0.7

Les rendements observés aprés 2h30 de réaction sont synthétisés Figure 4-28. Nous

remarquons que trois conditions opératoires ont permis d’obtenir les meilleurs résultats :
[70°C, 500 kPa et 7,0% mole CAT], [80°C, 300 kPa, 4,8% mole CAT et [90 °C, 500 kPa,
2,5% mole CAT]. Dans les trois cas, avec un débit en sortie de gaz de 0,7 L/min, les

rendements se trouvent entre 30% et 35%.
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Pour les mémes conditions, lorsque le débit en sortie est inférieur a 0,7 L/min, une réduction
d’environ 15% est observée sur le rendement de la réaction. Ce comportement est expliqué par
I’accumulation des espéces gazeuses autres que le CO». En effet, le renouvélement du CO>
dans le ciel gazeux devient plus important avec 1’augmentation du débit, ce qui favorise
notablement la réaction. Toutefois, il est important de garantir un temps de contact entre le CO>

et la phase liquide pour assurer la réaction.

La Figure 4-29 illustre ce propos a partir d’une comparaison des rendements en fonction du
temps entre les réactions avec du CO- pur et le mélange, a 90°C, 2.5% en catalyseur, 500 kPa,

dans deux conditions de débit 0,3 L/min et 0,7 L/min.
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Figure 4-29. Comparaison des rendements de réaction avec le temps pour le cas CO; pur et mélange
CO2/CH4/O; dans les conditions 90°C — 2.5% cat — 500 kPa dans deux conditions de débit de sortie
0,3 L/min et 0,7 L/min

En effet, une augmentation du débit de sortie met en évidence une amélioration du rendement
de la réaction qui passe de 17% pour une valeur de 0,3 L/min, a 35% pour un débit de 0,7 L/min.
Toutefois ces valeurs restent nettement inférieures au cas COz pur pour lequel un rendement

de 85% est observe aprés 2h30min de réaction.

En fonction de ces résultats, nous observons que le débit de sortie en gaz et la température sont
les paramétres les plus influents du systeéme. C’est pourquoi a 90°C, mais avec une faible

concentration en catalyseur, le rendement est de 35%. Ce comportement est cohérent avec les

183



Chapitre 4. Modélisation de la cinétique chimique

réactions en présence de CO,. Dans ce cas, lors de réactions a haute température, les
rendements ont tendance a diminuer avec I’augmentation de la concentration du catalyseur.
Ceci a cause de I’apparition de réactions de dégradation entre 1’épichlorohydrine et le
catalyseur qui sont favorisées par ces deux conditions (température et concentration en

catalyseur).

D’autre part, nous remarquons une différence trés importante entre le taux de conversion de
I’épichlorohydrine et le rendement de la réaction qui s’explique par la présence de réactions
secondaires responsables d’une consommation du réactif principal (ouverture du cycle de

I’épichlorohydrine). Ceci a été confirmé par les analyses en GC-MS (annexe 4).

Afin de vérifier quelle influence la concentration en CO> dans le mélange a sur la réaction, une
matrice gazeuse constituée de CO2 (5% vol), de CHa (5% vol), d’O2 (1%) et le reste de N> est
utilisée pour la réaction. L’azote étant inerte ne présente aucun impact sur le déroulement de la
réaction. Les conditions opératoires utilisées ont été [70 — 80] °C, 2000 kPa, 7,0 % mole en
catalyseur et 0,5 — 0,7 L/min de débit en sortie. Dans ces conditions, le milieu réactionnel s’est
dégradé et I’analyse chimique s’est avérée complexe, étant donné le grand nombre de sous-
produits. D’aprés la FT-IR, le rendement de la réaction est inférieur a 3%, cependant
I’incertitude de la mesure est élevée (>50%). Ceci est confirmé par I’analyse du proton H par
RMN, dans laguelle nous n’observons pas le produit cible. Par contre, le spectre est similaire
a celui obtenu pour la réaction avec le gaz type issu de combustion, qui montre notamment la
dégradation du milieu (dégradation du catalyseur et ouverture du cycle de 1’épichlorohydrine,

voir annexe 4-1V).

Les résultats obtenus dans ces travaux sont encourageants concernant le développement de la
réaction avec un gaz qui n’est pas parfaitement pur méme si les rendements sont inférieurs au
cas idéal. Ceci permet en effet d’éviter la purification du mélange qui améne des couts
supplémentaires non négligeables au procédé. En revanche, une concentration minimale en

CO- dans le mélange gazeux est nécessaire pour le déroulement correct de la réaction.

VI1. Approche statistique de I’influence des conditions opératoires de la réaction

Les modeles statistiques ont pour but I’analyse et le traitement des données, afin de developper

des corrélations mathématiques permettant de relier certains variables influentes aux grandeurs
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physico-chimiques du systéme. Cette démarche est habituellement effectuée a 1’aide de plans

d’expériences.

Bien que les plans d’expériences soient généralement utilisés pour simplifier la construction
du domaine expérimental, I’approche statistique peut cependant étre effectuée sur un ensemble
de données expérimentales. De ce fait, nous avons Vérifié I’effet des conditions opératoires sur

la réponse du systéme (rendement, conversion) a 1I’aide d’un modéle statistique.
VII.1. Définition du modéle empirique

Parmi les options de traitement statistique des expériences, les modeles de régression linéaire
avec des parametres d’interaction a régression quadratique ou cubique sont souvent utilisés
pour I’analyse de données. Ces approches sont connues sous le nom de « modéles factoriels »
et «modeles par surface de réponse », elles sont intégrées aux méthodes des plans
d’expériences. Les premiers sont généralement utilisés comme approche initiale de I’influence
de parameétres (conditions opératoires). En revanche, les seconds sont implémentés lorsque les

interactions entre les parametres suivent une tendance non linéaire.

A partir du traitement statistique des expériences, la dépendance de la réponse du systéme (taux
de conversion, rendement, sélectivité, etc.) avec les conditions opératoires (facteurs) est établie
pour un domaine d’étude spécifique. Le modéle permet alors de relier la réponse aux facteurs
avec une influence statistiguement significative sur le systeme. Le modéle général est présenté

sous la forme d’une série de Taylor plus une fonction d’erreur (Box et al., 2005) :
Yy = Qg + Z a;X; + Z aijxixj + -+ z al-ixl-z + aij._le-xj Xy +0o Eq 4-5

y Réponse du systeme mesuré pendant les expériences
X; Variable ou facteur d’étude (ex. pression, température, etc.)
a,, a; a;j, a; Coefficient d’interaction du modele

o Erreur d’estimation
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VI1I1.1.1. Coefficients d’interaction

Les coefficients d’interaction du modeéle mathématique décrivant les effets des variables du
plan d’expériences sont calculés en fonction de la réponse du systéme. Ces interactions peuvent

étre liées directement a 1’effet d’une des variables ou a ’effet combiné de celles-ci.
VII.1.1.1. Coefficient d’interaction principaux

Les coefficients d’interaction principaux (a;); prennent en compte 1’effet individuel ou linéaire

des facteurs sur la réponse du systéme.
VII1.1.1.2. Coefficients d’interaction simultanée

Le systeme peut étre affecté par I’interaction simultanée de plusieurs variables. Cette influence

est donc décrite a travers des coefficients d’interaction simultanée (ai j).
VI1.1.1.3. Coefficients d’interaction non linéaire

Lorsque I’effet du facteur ne décrit pas un comportement linéaire un facteur associé au terme

quadratique du polynéme mathématique est calculé (a;;).
VI1.1.2. Systéme d’équations

Le modele mathématique est conformé par n équations (qui correspondent au nombre
d’expériences) et m coefficients en fonctions du type de polynéme choisi. La représentation du

systeme d’équations s’effectue en termes matriciels Eq. 4-6:

y=Ma+to Eq. 4-6
y Vecteur réponse
M Matrice de calcul dépendant des points expérimentaux.
a Vecteur des coefficients
o Vecteur des erreurs

Mathématiquement le vecteur d’erreur est défini comme Suit :
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0 =Y ~ Ycaic Eq. 4-7

Le systéme posseéde alors un nombre inférieur d’équations par rapport au nombre de paramétres

a déterminer (n équations et n+m parameétres a calculer).

La résolution du systéme est basée sur la minimisation de I’erreur (Eq. 4-7). Le critére des
moindres carrés est genéralement utilisé pour répondre a cette exigence. 1l compare les résultats
du modeéle et les valeurs expérimentales (Eq. 4-8) :

2 _ _ 2 ..
lloll* = |ly — Ma||* - minimal Eq. 4-8

L’estimation des coefficients est faite selon I’Eq. 4-9:

a=MM"My Eq. 4-9

M’ Matrice transposée de la matrice X
(M'M)~1 Matrice de dispersion (matrice inverse)
a Vecteur de coefficients estimés

M'M Matrice d’information
VI1.2. Définition des réponses et des facteurs du systéme

Grace aux modeles statistiques, il est possible d’optimiser la réponse du systeme et de
construire une cartographie de sa variation en fonction des différentes conditions opératoires.

La définition des grandeurs quantitatives est un aspect important qui dépend de I’objectif et des
variables d’étude. En termes de modele mathématique la délimitation des facteurs est

représentée par les niveaux [-1, 0 et 1].
VI11.3. Définition du domaine d’étude

La définition du domaine d’étude résulte des facteurs, de sa nature ainsi que des contraintes
possibles sur le systéme. En effet, ce domaine correspond a la zone limite d’analyse dans

laguelle le modele mathématique est valide (Goupy and Creighton, 2006).

Lorsque le systéme d’étude présente des contraintes, le domaine experimental est réduit afin
d’éviter ces problématiques. La géométrie du domaine perd sa régularit¢ modifiant alors

I’uniformité du systéme et du modele.
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VIl.4. Résultats du modele statistique

La qualité des estimations des coefficients (@) du modele, dépend du choix des points
expérimentaux. Le plan d’expériences permet de sélectionner de fagon correcte les expériences

pour corréler la réponse (Goupy and Creighton, 2006).

Dans le cadre de cette thése nous avons retenu un modele quadratique par surface de réponse,
pour la représentation du systeme. Ce modeéle permet a la fois de prédire les conditions
optimales et d’analyser la sensibilité du systéme par rapport aux variations des conditions
expérimentales (Carlson, 1992). Les sections suivantes, présentent les résultats concernant le

traitement et la modélisation statistique des points expérimentaux.
VI1.4.1. Réponses du systeme

Dans notre systeme d’étude, deux grandeurs quantitatives sont utilisées comme réponses pour
la modélisation de la réaction de cycloaddition entre le CO- et 1’épichlorohydrine : le taux de
conversion (X) et le rendement de la réaction ().

VI11.4.2. Domaine d’étude

Les conditions opératoires de température, pression, concentration du catalyseur et temps de la
réaction sont définies comme facteurs caractéristiques du systéme. La délimitation du domaine
d’étude est faite avec trois niveaux [-1, 0, 1]. Le Tableau 4-4 presente la plage de conditions

établie pour la construction du modele.

Tableau 4-4. Intervalle des conditions opératoires pour le plan d’expériences

Variable -1 0 +1
Température (°C) 70 80 90
Pression (kPa) 200 350 500
Concentration du catalyseur 2.50% 4.75% 7.00%
Temps de la réaction 0.5 3.75 7.0
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VI1.4.3. Sélection des point expérimentaux et analyse mathématique

La sélection des points expérimentaux est effectuée a partir du critére d’orthogonalité entre les
points. Les expériences respectant cette contrainte permettent la construction d’un cube

comme représentation géométrique pour 1’étude des trois facteurs (cf. Figure 4-30).

La détermination des coefficients d’interaction et I’analyse statistique des expériences ont

permis de determiner les variables les plus influentes sur les réponses du systeme.

Le modele est développé et optimisé a partir de la méthode de régression multiple linéaire
(RML). Cette approche permet la construction de fagon indépendante, des polyndmes
mathématiques décrivant les réponses du systéme pour chaque point expérimental.

0.1

Points exclus °
(Contraintes)

% molaire CAT
g

95 100
50 55 60 65 70 75 80 85 90

Température (°C)

Figure 4-30. Distribution des points expérimentaux sur I’espace défini par les facteurs (1bar=100kPa)

En total, 216 points expérimentaux sont pris en compte pour 1’analyse et construction du
modele statistique. Le logiciel Modde ® est utilisé pour assurer les calculs du plan

d’expériences de fagon automatique ainsi que le processus d’optimisation du modele.

Le principe de fonctionnement du logiciel Modde® est representé sur la Figure 4-31.
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Optimisation du systéme

Liste Evaluation de
d’expériences réponses

Génération du
modeéle

Analyse des résultats

Figure 4-31. Processus de calcul suivi par Modde®

VIl.4.4. Evaluation de réponses et génération du modele

Lors de la construction du modele mathématique permettant de relier les conditions opératoires

aux réponses du systeme, nous avons observé 1’importance de chaque effet et leur erreur

d’estimation sur le polynome calculé. Le niveau de confiance utilisé dans la représentation

mathématique est 95%. Les parametres du modéle sont présentés en annexe 5.

La Figure 4-32 présente les effets sur le rendement et le taux de conversion organisés de

maniere décroissante ainsi que leur incertitude.
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Figure 4-32. Analyse des effets sur le modéle mathématique

Nous remarquons que les temps de la réaction et la température sont les paramétres les plus

influents des deux modéles avec respectivement environ 60% et 30% d’impact sur la réponse
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du systéme. Dans les deux cas, les effets décrivent un comportement non-linéaire. Pour sa part,
la concentration en catalyseur et la pression du CO:> presentent un effet inférieur a 10% sur le
rendement et la conversion. Ceci est cohérent avec les résultats expérimentaux présentés dans
la section V1.5 a V1.7, ou nous avons identifié la température comme le parametre le plus

important suivi de la concentration en catalyseur et de leur effet combiné.

D’autre part, les interactions binaires avec la température telles que température — temps,
température — % en catalyseur et température — pression, présentent un impact moindre sur la

réponse du systeme mais avec une erreur faible pour étre considérés dans le modele.

A partir des effets présentés dans la Figure 4-32, nous avons compareé les valeurs du rendement
et du taux de conversion modélisés avec les données expérimentales. Les coefficients de
corrélation de Pearson des modeéles lineaires dans les deux cas sont supérieurs a 90%, ce qui
pourrait étre considéré comme acceptable pour la représentation des données expérimentales
(cf. Figure 4-33).
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Figure 4-33. Ajustement du modéle mathématique sur les données expérimentales

Cependant ce coefficient n’est pas suffisant pour valider le modéle. Bien qu’il représente le
degré d’ajustement entre les variables, il peut avoir également des valeurs trés proches de 1 et

ne pas representer le données de maniére adéquate (Van Loco et al., 2002).

De ce fait, d’autres tests statistiques notamment le test d’inadéquation de 1’ajustement (lack of

fit) sont effectués pour vérifier la linéarité du modéle. Ce test est obtenu a 1’aide d’une
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distribution-F et du seuil de signification des données qui est comparé a celui établit pour le
modele (0=0,05).

Grace au logiciel de calcul, nous avons obtenu un seuil de signification du lack of fit de 0,006 ;
qui est inférieur & la signification du modele. Ceci, nous permet de conclure que le modéle
n’est pas exactement ajusté aux données expérimentales, ce qui est prévisible vu le champ
d’application de I’ajustement mathématique. L’ensemble des phénomeénes physico-chimiques
du systéme n’est pas pris en compte lors de la construction du modele, cependant il constitue
une bonne approche pour la représentation et la compréhension du comportement cinétique de

la réaction.

A partir du modele développé, il est possible de prédire la région optimale de conditions
opératoires pour laquelle le rendement et le taux de conversion respectent un certain critére,
toutefois les erreurs associées au modeéle doivent étre prises en compte pour 1’interprétation des
résultats. La Figure 4-34 présente un graphique de contour du modéle de rendement de la

réaction.
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Figure 4-34. Analyse du contour de la surface de réponse du rendement de la réaction en fonction de
la pression, la température et la concentration du catalyseur (1 bar=100 kPa)

Nous pouvons observer que selon le modele, a partir de 80 °C, 4,75 % mole de catalyseur,

200 kPa de pression et aprés environ 4 heures de réaction, il est possible d’obtenir de
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rendements supérieurs a 80 %. Ces resultats sont trés proches des ceux obtenus
expérimentalement. Cependant, un modéle permettant de décrire I’ensemble de phénomeénes
de transfert de matiére et de réaction est nécessaire pour ’industrialisation de la réaction. De
ce fait, dans la section suivante, nous présentons la meéthodologie proposée pour la

représentation de la réaction.

VIIL. Modélisation mécanistique

Des études concernant les différents mécanismes réactionnels permettant d’expliquer les
interactions chimiques de la réaction de cycloaddition, ont été proposées dans la littérature. En
général, ces mécanismes prennent en compte la nature du catalyseur (métallique ou non

métallique), ainsi que les interactions pouvant exister entre 1’époxyde, le catalyseur et le COa.

L’interaction entre les molécules permet alors de créer des espéces catalytiques intermédiaires
caractérisables quelques fois par purification directe du mélange réactionnel, par identification
spectroscopique ou par modélisation informatique. Néanmoins, cette caractérisation n’est pas
extrapolable pour tous les systemes catalytiques. La plupart du temps, les especes
intermédiaires peuvent étre rapidement consommeées pendant la réaction, avoir une
concentration trés faible pour étre observées ou étre instables pour mettre en place de

techniques de purification (Blackmond, 2015).

Par conséquent, I’analyse des cinétiques globales est souvent le moyen le plus simple pour se
rapprocher du mécanisme réactionnel. Toutefois, cette méthodologie ne garantit pas que le
mécanisme proposeé soit le seul permettant d’expliquer les interactions chimiques des especes.
D’autres mécanismes réactionnels peuvent s’avérer aussi valables dans le contexte de ces

interactions.

Apreés avoir recensé les contradictions existantes dans la littérature sur les mécanismes pour un
méme catalyseur, nous nous sommes intéresses a la modélisation de la cinétique chimique de

la réaction par différents chemins.

Dans le cas de la réaction entre le CO2 et les époxydes en présence d’un catalyseur
non — métallique, plusieurs mecanismes reactionnels plausibles sont proposés dans la

littérature. Nous pouvons distinguer trois chemins :
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e Le premier et le plus courant, suppose dans une premiere étape I’activation de

I’époxyde par le catalyseur avant I’addition du CO2 (Sun et al., 2005) (Sun et al., 2006).

e Le deuxiéme mécanisme envisage dans la premiére étape 1’activation du CO2 par le
catalyseur (Seki et al., 2009), (Barbarini et al., 2003). Ce dernier est en cohérence avec

le mécanisme réactionnel proposé par 1’équipe du laboratoire COBRA.

e Enfin, le dernier mécanisme (ter-moléculaire), concerne I’activation du systéme par la
formation d’un intermédiaire tri-moléculaire entre le catalyseur-CO,-époxyde (Marmitt
and Gongalves, 2015), (Foltran et al., 2014), (Huang et al., 2015).

Dans cette section, nous allons présenter la modélisation de la réaction entre le COy,
I’épichlorohydrine catalysé par le 2-aminopyridine en utilisant les trois mécanismes

réactionnels décrit précédemment.
VIII.1. Mécanisme A : époxyde-catalyseur

Le mécanisme le plus couramment utilisé consiste en I’activation de la réaction par I’interaction
entre 1’époxyde et le catalyseur dans la premiére étape (cf. Figure 4-35). (Sun et al., 2009a),
(Sun and Zhang, 2007), (Sun et al., 2006).
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La réaction suivant ce mécanisme, est effectuée en trois étapes élémentaires. D’abord, I’attaque
nucléophile de 1’épichlorohydrine (EPC) par 1’azote de la pyridine (CAT) a lieu sur I’atome
de carbone avec I’effet stérique le plus bas (carbone non-substitué), puis un intermédiaire sous
forme d’alcoolate (l1) est formé et stabilisé au travers de liaisons H — O du groupe amine (NH)
du catalyseur (1).

Apres cette étape une seconde attaque nucléophile par I’oxygeéne de 1’alcoolate aboutisse a
I’activation du carbone du CO»,. L’intermédiaire (I2) issu de cette réaction est stabilisé par

liaison O — H entre I’oxygeéne du COz et I’hydrogéne du regroupement NH du catalyseur (2).

Finalement la derniere étape correspond a la fermeture intramoléculaire du cycle carbonate

formant alors le carbonate d’épichlohydrine (EC) et régénérant le catalyseur (CAT) (3).
VII1.2. Mécanisme B : COz-catalyseur

Cette option concerne I’activation du CO2 dans la premiére étape du mécanisme réactionnel

(cf. Figure 4-36). Trois réactions sont aussi distinguées.
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Figure 4-36. Mécanisme B : Activation CO,/Catalyseur

O

La premiére consiste en la fixation du CO.,_ sur le catalyseur (CAT). L’azote de la pyridine

fait une attaque nucléophile sur I’atome de carbone pour la formation d’un intermédiaire plus
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actif sous la forme du carbamate (l1). Ce dernier est stabilisé par liaison O — H avec

I’hydrogéne de I’amine (1).

La seconde étape concerne I’ouverture de la liaison de 1’époxyde (EPC) a partir de la réaction
entre le carbamate (l1) formé dans 1’étape précédente et I’époxyde pour produire une deuxi¢me

intermédiaire sous la forme d’alcoolate (I2) (2).

Finalement, dans la derniere étape I’alcoolate (I2) formé permet la cyclisation de carbonate
(EC) d’intérét et la libération du catalyseur (CAT) (3).

VII1.3. Mécanisme C : ter moléculaire

Foltran et al., (2014) ont proposé un mécanisme réactionnel dans lequel un intermédiaire
tri — moléculaire stabilisé par les forces de VVan der Waals est formé par I’interaction simultanée

entre le COy, le catalyseur non — métallique et 1’époxyde.

Dans le cas du systeme COgz/épichlorohydrine/2-aminopyridine, nous avons considéré ce

mécanisme a partir de deux étapes telles que présentées sur la Figure 4-37.

COy4

{

Figure 4-37. Mécanisme C (ter-moléculaire) : CO/épichlorohydrine/2-aminopyridine

Une premiére étape consiste en une attaque de maniére nucléophile du carbone non-substitué
de I’épichlorohydrine (EPC) par 1’azote de la pyridine du catalyseur (CAT). Ceci favorise

I’ouverture du cycle et la formation d’un oxy-anion. Simultanément, cet alcoolate va attaquer
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le carbone du CO; permettant son activation et la formation d’un carbonate intermédiaire (I1)
qui est stabilisé par la liaison O — H, de I’hydrogéne provenant du groupe de substitution NH>

de la pyridine (1).

Finalement, la derniere étape consiste en la fermeture intramoléculaire du cycle du carbonate
(EC) et la régénération du catalyseur (CAT) (2).

VI11.4. Définition des réactions chimiques

La modélisation du systéeme COz/épichlorohydrine/2-aminopyridine est effectuée en prenant
en compte le transfert de matiére, les étapes élémentaires des mécanismes réactionnels A, B et
C, décrites précédemment ainsi qu’une réaction d’ordre zéro permettant de quantifier la

formation de sous-produits (P) & partir de 1’épichlorohydrine (EPC).

Les mécanismes A et B sont composeés de cing étapes. La premiére concerne 1’absorption du
CO; dans la phase liquide. Celle-ci est représentée a 1’aide du modéle de transfert de matiére
développé dans le chapitre 3. Les étapes 2 a 4 proviennent des étapes élémentaires du
mécanisme réactionnel. Enfin, la derniére étape consiste a représenter les réactions de

dégradation.

En outre, le mécanisme C est constitué de quatre étapes. La premiere est une fois encore,
représentée par 1’absorption du CO», suivi par deux réactions du mécanisme réactionnel et enfin

la réaction de dégradation.

L’ensemble des réactions chimiques basées sur les mécanismes A, B et C est présenté dans le
Tableau 4-5.

Tableau 4-5. Réactions chimiques permettant de décrire mécanismes réactionnels A, B et C

Mécanisme A Mécanisme B Mécanisme C

Etape 1: (C0,4 < CO,; FEtapel: C0,4 < €Oy, Etape 1: €0, 4 < €0y,

Etape 2: EPC + CAT —» I, Etape2: CO,; +CAT —» 1, Etape2: CO,; + CAT+EPC - I;
Etape3: I, +C0,;, » 1, Etape3: I, + EPC - I, Etape 3: I; » CAT + EC
Etape4: I, - CAT + EC Etaped: [, - CAT + EC  Etaped: EPC - P

Etape5: EPC - P Etape5: EPC - P
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VII1.4.1. Les hypotheses liees a la modélisation
Plusieurs hypotheses sont considérées pour le développement du modele cinétique :

e La premiére étape concernant 1’absorption du CO2 est considérée comme un processus

réversible, controlé par le transfert de matiére.

e Les étapes 2 a 5 de chaque mécanisme sont des réactions irréversibles représentées par

les constantes cinétiques kiz, ki et Kec.

e La variation de la vitesse des réactions chimiques en fonction de la température est

décrite a partir de loi d’ Arrhenius :

ki=A Ea
j = 4jexp TRT, Eq. 4-10
Aj Facteur pré-exponentiel de la réaction j
E,; Energie d’activation de la réaction j (J/mol)

L’Eq. 4-10 peut étre exprimée de facon logarithmique et en considérant un état de
référence. Ceci permet de simplifier le calcul du facteur pré exponentiel ainsi que de
I’énergie d’activation (cf. Eq. 4-11 & Eq. 4-13)

Ea,
In(k;) = In(4)) - RT, Eq. 4-11

“ 1 ( 1 l) Eq. 4-12

R*\Tey 7T,

E
In(4;) = In(k;) +R% Eq. 4-13

e La loi de vitesse est determinée exclusivement par la molécularité de chaque étape
élémentaire des mécanismes. C’est-a-dire, premier ordre par rapport a chaque composé

et deuxiéme ordre global pour les réactions biomoléculaires. De fagon générale :
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N
fi(€) =k H[Ci] Eq. 4-14
i=1
fi(©) vitesse de réaction j
k; Constante cinétique de la réaction j
[Ci] Concentration de I’espéce i dans la réaction |

e Lareprésentation des réactions parasites est réalisée au travers d’une réaction paralléle
d’ordre zéro, dans laquelle une partie de 1’épichlorohydrine consommée réagit pour

former un sous-produit.

Pendant les réactions, dans certains cas, un ecart considérable a été observé entre
1’épichlohydrine consommeé et le carbonate formé. Cet écart s’explique par la formation
de sous-produits. Comme nous avons expliqué dans la section VI la formation de ces
produits secondaires peut s’effectuer par dégradation thermique ou par une

concentration en CO2 dissout trop importante.

Etant donné que les espéces réagissent de maniere steechiométrique, la concentration
totale des sous-produits est calculée a partir de la différence entre 1’épichlorohydrine

consommé et le carbonate produit a chaque instant.

e [’étape déterminante de la réaction de chaque mécanisme, concerne la formation de
I’intermédiaire avec le CO2. Ceci est expliqué par le fait que la réaction dépend de la
concentration de CO. dissout dans la phase liquide.

e La concentration du CO2 dans la phase gaz est constante, étant donné le mode

opératoire isobare (% = 0).
VI1I1.5. Construction du modele détaillé

Le modele du systeme est établi pour un réacteur fermeé avec une alimentation en continu, sans

soutirage du COz, dont la réaction se fait en mode isobare (cf. Figure 4-38).
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CO24 Phase gaz
—_—
COz,g

I

vy iqui
&o,0 Phase liquide

EPC
CAT

I3, 12
EC

Figure 4-38. Diagramme du réacteur semi-continu

Le systeme d’équations permettant de décrire la réaction de cycloaddition entre le CO> et
I’épichlorohydrine, est obtenu a partir du bilan de matiére pour chaque espéce dans un réacteur
semi-continu (Figure 4-38). Ceci inclus I’ensemble de réactions chimiques présentées dans le

Tableau 4-5.Ce systéme d’équations est présenté dans le Tableau 4-6.

Le modele inclus six équations différentielles dans le cas des mécanismes A et B et cing dans
le cas du mécanisme C. Les parametres a estimer sont 1’énergie d’activation et le facteur pré-

exponentiel de chaque réaction ; c’est-a-dire six pour les schémas A et B et quatre pour le C.

Deux méthodes sont utilisées pour I’estimation des paramétres cinétiques. La premiére
concerne la résolution de I’ensemble d’équations différentielles proposées dans le Tableau 4-6.
La seconde prend en compte une simplification sur les intermédiaires de réactions. Ceci permet
de réduire le nombre d’équations différentielles de chaque mécanisme. Nous allons décrire

cette méthode plus en détail dans la section VII11.6.
VII11.6. Réduction du modeéle détaille : Etat quasi-stationnaire

Une alternative de résolution plus simple et économique du systeme d’équations différentielles
consiste a prendre en compte I’hypothése de 1’état quasi-stationnaire (QSSA) des especes

intermédiaires.

Cette hypothese permet de simplifier et réduire le mécanisme réactionnel pour les
intermédiaires si leur consommation se produit aussi vite que leur production. Dans ce cas les

variations de la concentration avec le temps sont considérées négligeables.
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Tableau 4-6. Systéme d’équations differentielles prennant en compte chaque mécanisme réactionnel

Equations différentielles Equations différentielles Equations différentielles

Mécanisme A Mécanisme B Mécanisme C

% = ik, (-~ 1€03,1) ~ ko, [CATI EPC] % = aik, (-~ 1€03,1) ~ ko, [CATIICO, % = ik, (7~ 1€0,.1) i [CATIICO, I EPC]
d[CdiT]l — ki, [CATI[EPC] + k[l ] % — ki, [CATI[CO,,] + kgcllL,] d[“;;”l = _k; [CATI[COL[EPC] + kclLs]

dg;]l = ki, [CAT][EPC] = ki, [L][CO,] dg;]l = ky, [CAT][CO,,] — ki, [L][EPC] dg;]l = ki, [CATI[CO,,1[EPC] — kgl ]

d[E;C]l = —ky [CAT][EPC] d[E;;C]l = —ky, [L][EPC] d[EdZ LT

dgil‘ = ki, [L][CO5,] — kc[l,] dgil’ = ky, [L1[EPC] — kgcll,] % = kge[L,]

% = kgcll,] d[dEtC]’ = kgcll,] % =k,

wh_ any
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La sélection des intermédiaires respectant le QSSA est effectuée a I’aide du mécanisme
réactionnel détaillé. Si les taux de production et consommation sont similaires, la concentration

de I’espéce concernée est égale a la concentration dans 1’état quasi-stationnaire (QSSA).

dc;
a5 =0 Eq. 4-15

Lorsque le critére est vérifié, 1’équation différentielle de I’espéce est remplacée par une
équation algébrique. Le Tableau 4-7 présente 1I’ensemble des équations algébriques pour les

espéces intermédiaires des mécanismes A, B et C.

Tableau 4-7. Equations algebriques des intermédiares lorsque le QSSA est appliqué

QSSA QSSA QSSA
Mécanisme A Mécanisme B Mécanisme C
= kll[CAT][EPC] _ k11 [CAT][COZ]l = kI*I[CAT][COZ]l[EPC]
v ki,[CO,]; v ki, [EPC] v kec
ki, [CAT][EPC] ki, [CAT][CO,),
(] =———— [I2] = .
EC EC

VII1.6.1. Vérification de I’état quasi-stationnaire (QSSA)

La vérification du QSSA des intermédiaires et 1’applicabilité des équations algébriques
présentées dans le Tableau 4-7, sont effectuées a partir de la comparaison des taux de

consommation et production des espéces intermédiaires de chaque mécanisme détaillé.

La Figure 4-39, Figure 4-40, et Figure 4-41 présentent les résultats des taux de production et

consommations des intermédiaires pour les mécanismes A, B et C.

D’apres les résultats, la seule espéce qui ne respecte pas le critére de quasi-stationnarité, est
I’intermédiaire 11 du mécanisme réactionnel A. Ceci est expliqué par le fait que dans ce
mécanisme, la vitesse de formation de 11 est maximale au début de la réaction, vu la présence

des espéces EPC et CAT dans le systéeme.

De ce fait, lorsque I’hypothése du QSSA est admise, le nombre d’équations différentielles a
résoudre du mécanisme A est cing ; contrairement aux mécanismes B et C qui sont réduits a

quatre équations.

202



Chapitre 4. Modélisation de la cinétique chimique

0,150

L-.min?)

= 0,100 +

0,050 T

Vitesse de réaction (mol

- - - - Taux de production I1 - A

Taux de consommation I1 -

0,000

100 200 300
Temps (min)

Taux de consommation 12 - A
- - - - Taux de production 12 - A

0,150
A o
£
S
-
=000 1
£
[y
i)
°
3+
o
= 0,050 +
o
3
3
g
0,000
400 0

100 200

300 400
Temps (min)

Figure 4-39. Taux de consommation et de production des espéces intermédiaires I; et I, du schéma A
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Figure 4-40. Taux de consommation et de production des espéces intermédiaires I et I, du schéma B
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Figure 4-41. Taux de consommation et de production des espéces intermédiaires I et I, du schéma C
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VII1.7. Estimation et optimisation de parameétres cinétiques

La résolution du systéme d’équations permettant de decrire la réaction ainsi que I’estimation
de parametres cinétiques, est effectuée numériquement a I’aide du logiciel Matlab R2015b ©.
Les équations différentielles sont résolues a partir d’'une méthode de Gear d’ordre variable

(odel5s).

Etant donné les nombres de parametres a estimer (constantes cinétiques et concentrations des
espéces non-quantifiées expérimentalement) contre le nombre des variables connues, nous
avons un systeme complexe, non-linéaire et avec un nombre illimité de solutions. De ce fait,
une méthode d’optimisation globale est nécessaire pour retrouver la région des parameétres
cinétiques optimale. Les algorithmes génétiques (AG), une des méthodes les plus utilisées dans
les systemes présentant un grand nombre d’optimums locaux et singularités (Hibbert, 1993),
(Balland et al., 2000) ont été choisis.

Cette méthode, basée sur la théorie de I’évolution, permet d’identifier 1a région des solutions
les plus prometteuses de 1’espéce de recherche et d’optimiser la solution a partir d’une
méthodologie probabiliste. Le principal avantage d'utiliser un AG est la possibilité de faire une

recherche globale des meilleures solutions dans une population.

La performance des AG dépend de la définition de la fonction objectif et des valeurs utilisées
dans les opérateurs génétiques tels que le pourcentage d’élitisme et les probabilités de mutation

ou de croisement. Ces opérateurs sont utilisés pour la création de nouvelles solutions.

La littérature propose des nombreuses possibilités pour la sélection des valeurs les plus
adaptées des opérateurs de reproduction de I’AG (Hibbert, 1993), (Leardi, 2007). En général,
les taux de variation des opérateurs doivent garantir la diversité de la population d’une
génération a I’autre afin d’éviter une convergence prématurée du probléme vers les optimums
locaux. En fonction de ces directives, nous avons choisi le jeu de valeurs présenté dans le
Tableau 4-8.
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Tableau 4-8. Jeu des opérateurs choisis pour I’AG

Opérateur Valeur

Elitisme 5% de la population
Croisement uniforme  Fraction 0,8

Fraction calcul¢ a partir d’une fonction

Mutation o ooyt
aléatoire sur une distribution normale.

La fonction objectif utilisée pour I’optimisation du systéme correspond a 1’erreur quadratique
moyenne normalisée (RMSE). Elle est calculée a partir des différences entre les concentrations
expérimentales et les concentrations du modele, normalisées par le nombre de points de chaque

expeérience et la valeur maximale et minimale des concentrations (Eq. 4-16).

2
Z (Ci, exp Ci,calc)
N Eq. 4-16

Cexp,max - Cexp, min

erreur =

Ci exp Concentration expérimentale de 1’espéce i (mol/m?)

Ci caic Concentration modélisée de I’espéce i (mol/m?)

N Numéro de points expérimentaux de chaque expérience
Cexpmax Concentration expérimentale maximale pour 1’espéce i (mol/m?)
Coxp, min Concentration expérimentale minimale pour I’espéce i (mol/m®)

L’objectif du probléme consiste alors a minimiser cet écart (Eg. 4-16) en fonction des

parametres cinétiques estimés par I’AG.

Le programme de calcul débute par une lecture des données expérimentales, puis la sous-
routine de I’AG est démarrée pour I’estimation de parameétres inconnus. Cet algorithme propose
une gamme de solutions aléatoires établie pour I’utilisateur qui sera testée, évaluée et
sélectionnée en accord avec la minimisation de la fonction objectif. Un schéma descriptif du

programme se trouve dans la Figure 4-42.
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Figure 4-42. Algorithme de modélisation et optimisation
VII1.8. Résultats de la modélisation

La Figure 4-43 et Figure 4-44, présentent les résultats des profils de concentration types des

espéces COz,L, CAT et I, I obtenus a partir des modeles des mécanismes A, B et C.

Concernant le profil du CO prédit, nous remarquons que la concentration augmente
rapidement dans les premiers instants de la réaction jusqu’a une valeur maximale, puis il est
consommé au fur et a mesure que la réaction progresse (cf. Figure 4-43-a). Cette concentration
maximale est expliquée par la présence de 1I’étape d’induction au début de la réaction, qui limite
la vitesse de consommation du CO: diffusé (section VI). Une fois que cette concentration

atteint une certaine valeur, la réaction est accélérée.

De plus, dans le mécanisme C, la concentration de CO; est largement inférieure a celles des
mécanismes A et B. Le fait de former un intermédiaire tri-moléculaire dans la premiere étape
de W réaction, implique une consommation plus rapide du CO> diffusé, malgré la présence de

I’étape d’induction.
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Figure 4-43. Profils de concentration type obtenus a partir du modéle pour le (a) CO- liquide et le

(b) catalyseur
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Figure 4-44. Profils de concentration type obtenus a partir du modéle pour les intermédiaires (a) |, et

(b) I du systéeme

D’autre part, nous observons que les mécanismes B et C décrivent correctement le
comportement du catalyseur (cf. Figure 4-43-b). Généralement, il est consommé lors de la
formation des especes intermédiaires réactives, puis régénéré une fois la réaction finie. En
revanche le mécanisme A, montre un comportement différent, dans lequel le catalyseur reste
dans sa forme active jusqu’a la fin de la réaction. D’ou le comportement de I’intermédiaire Iz,
qui présente une valeur de concentration importante en fin réaction (Figure 4-44- a). Ceci est

expliqué par une vitesse de consommation lente et une accumulation de I’espéce dans le milieu.
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La concentration prédite de I’intermédiaire I par le mécanisme B et C montre une tendance de
production puis est consommé, ce qui vérifie I’hypothése de 1’état quasi-stationnaire. De méme

pour I’intermédiaire I> (cf. Figure 4-44-b)

Une comparaison entre les concentrations en carbonate et en épichlorohydrine obtenues
expérimentalement et les concentrations modélisées par les mécanismes A, B et C est présentée
dans la Figure 4-45 et Figure 4-46. Les résultats de I’approche QSSA sont aussi inclus.
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Figure 4-45. Ajustement du modele détaillé et simplifié par QSSA a (a) 50°C (b) 60°C / pression

500 kPa et 5% mole du catalyseur (000 DONnées expérimentales, --- Modélisation)
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Figure 4-46. Ajustement du modele détaillé et simplifié par QSSA a (c) 70°C (d) 80°C (e) 90°C

pression 500 kPa et 5% mole du catalyseur (000 DONnées expérimentales, --- Modélisation)

209



Chapitre 4. Modélisation de la cinétique chimique

Nous observons que la plupart du temps les mécanismes détaillés A et B ainsi que leurs
simplifications QSSA présentent les meilleurs ajustements, avec des valeurs RMSE inférieures
a 0,154 pour le modeéle détaillé et 0,214 pour la simplification. D’autre part, Le mécanisme C,
présente des résultats peu favorables avec un RMSEc=0,176 et un RMSEqgssa_c=0,271.

Du point de vu mathématique, la solution du systéeme d’équations du mécanisme C est
complexe, étant donné ’ordre 3 de certaines équations différentielles. Lorsque 1’approche
QSSA est utilisée 'une des équations différentielles de troisiéme ordre est éliminée et
remplacée par une équation algébrique, qui simplifie notablement la solution du systéme. C’est
pour cela que I’ajustement du modéle par QSSA est beaucoup plus proche des points
expérimentaux. Cependant du point de vue chimique, il existe une probabilité assez faible de
former un intermédiaire tri-moléculaire entre le CO2, I’époxyde et le catalyseur dans la

premiére etape du mécanisme réactionnel (Foltran et al., 2014).

L’ensemble des valeurs RMSE des modeéles détaillés et des simplifications est présenté dans le
Tableau 4-9. Nous observons que le modéle représentant le mieux les données expérimentales
est le mécanisme B (RMSEg=0,146).

Tableau 4-9. Erreurs quadratiques moyennes normalisées (RMSE) des modéles détaillés et QSSA

pour les mécanismes A, B et C

Modeéle RMSE
Mécanisme A 0,154
Mécanisme B 0,146
Mécanisme C 0,176

QSSA A 0,168

QSSA B 0,214

QSSAC 0,271

Une synthése des parametres cinétiques, facteur pré-exponentiel ainsi que des énergies
d’activation, déterminés a partir de la modélisation est présentée dans le Tableau 4-10. Les
estimations sont valables dans la gamme de conditions [50 — 100] °C, [100 — 500] kPa et

[2,5—7,0]% mole en catalyseur.
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Tableau 4-10. Résumé des paramétres cinétiques estimés

Modele détaillé QSSA
Réaction
A* Ea (kJ.mol?) A* Ea (kJ.mol?)
Mécanisme A
Ouverture du cycle de I’époxyde
EPC + CAT - 1,66x10%° 209,01 1,24x10% 183,48
Insertion du CO2
L +C0y, — I 2,99x108 90,30 7,42x10° 79,75
Fermeture du cycle
I, » CAT + EC 3,84x10? 33,56 1,49%10? 24,31
Mécanisme B
Activation du COz2
CO,,+CAT - I, 1,28x10° 74,63 4,15x10% 172,94
Ouverture du cycle de I’époxyde
I; + EPC > I, 8,33x10%° 219,21 1,71x10% 199,40
Fermeture du cycle
I, » CAT + EC 2,09x10° 58,92 1,57x10% 91,76
Mécanisme C
Intermédiaire ter-moléculaire
CO,)+ CAT + EPC - I; 6,92x10% 186,79 8,22x10?° 234,25
Fermeture du cycle
I; - CAT + EC 1,046x10Y 130,99 6,94x10% 150,83

* Réactions unimoléculaires A [s™] — Réactions biomoléculaires A [m®.mol*.s™] — réactions tri-moléculaires [m®.mol2.s?]

Nous observons des différences considérables entre les estimations effectuées par QSSA et le

modéle détaillé. Nous rappelons que 1’approche QSSA utilise des équations algébriques pour
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les intermédiaires au lieu des équations différenticlles. Ceci introduit une erreur d’estimation

importante qui est confirmée par les valeurs des RMSE présentées dans le Tableau 4-9.

Cependant le QSSA est une bonne approche pour la représentation des données expérimentales
ainsi que pour I’estimation des parametres cinétiques qui permet de diminuer les temps de

calculs de I’optimisation.
VII1.8.1. Mécanisme AetB

Dans le mécanisme A et B, nous observons que, d’apreés les résultats la barriére énergétique la
plus importante est I’ouverture de la liaison d’époxyde (étape 1), avec une énergie d’activation
supérieur a 200 kJ/mol. Ceci est en accord avec plusieurs travaux présentés dans la littérature
(T.-T.Wangetal., 2014), (Foltran et al., 2014), (Castro-Gomez et al., 2013) qui suggerent cette

étape comme le pas déterminant de la réaction.

L’étape suivante est ’insertion du CO». Dans notre étude cette réaction a été considérée comme
limitant, dd a I’important role de la concentration du CO> dans le correct développement de la
réaction. Bien que, les résultats montrent 1 comme limitante, I’insertion du CO2 dans les deux
mécanismes, présente aussi une barriere énergétique importante [Ez>75 kJ/mol]. Enfin la
derniére étape de formation du carbonate présente la barriere énergétique la plus faible dans

les deux mécanismes.

Si I’on compare les résultats de I’ensemble des paramétres cinétiques estimés du mécanisme A
et du mécanisme B, nous pouvons remarquer que la premiere option est beaucoup plus
favorable du point de vu énergétique. Toutes les énergies d’activation du mécanisme A sont
inférieures a celles obtenues par le mécanisme B. Toutefois les deux modéles représentent la

tendance générale des données expérimentales.
VI11.8.2. Mécanisme C

Le mécanisme C comprend seulement deux étapes réactionnelles. En fonction des résultats,
nous avons deux barrieres énergétiques trés importantes (Ea>130 kJ/mol) qui peuvent étre
considérées simultanément, comme les étapes limitantes de la réaction. Cependant ces valeurs
d’énergie suggerent un mécanisme peu favorable pour la formation du produit d’intérét. En
effet, la collision de trois particules au méme endroit et au méme instant et avec suffisamment

d’énergie pour conduire a une réaction, est un phénomeéne rare en comparaison d’une réaction
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biomoléculaire. Ceci est cohérent avec les travaux de (Foltran et al., 2014) qui suppose la

formation d’un intermédiaire tri-moléculaire peu probable.

IX. Conclusions

A Tissue d’expériences cinétiques entre 1’épichlorohydrine et le CO2 catalysee par le
2- aminopyridine, nous avons constaté 1’efficacité du catalyseur pour la production du

carbonate d’épichlorohydrine dans des conditions opératoires douces.

D’aprés I’étude cinétique nous avons observé que la température de la réaction est le paramétre
le plus influent sur les taux de conversions et les rendements, suivis par la concentration du
catalyseur. Ces deux parameétres ont un rdéle important sur les périodes d’induction de la
réaction. Lorsque la température augmente, il est possible de réduire les temps d’induction
indépendamment de la concentration du catalyseur. En revanche, a basse température
I’augmentation de la concentration du catalyseur a le méme effet sur la réduction des temps

d’induction.
Différents aspects concernant la performance de la réaction ont été observés:

e La formation du produit cristallin de dégradation du catalyseur est favorisée avec la
pression du COx.

e La dégradation thermique du milieu réactionnel est plus rapide avec des températures
et concentrations en catalyseur élevées.

e Les conditions opératoires optimales de la réaction se trouvent autour de 80 °C, 5 %
mole en catalyseur et des pressions inférieures a 500 kPa.

e [efficacité du catalyseur a été constatée dans le cas des réactions en présences des
mélanges gazeuses issus de méthanisation. Une teneur minimale en CO> de 49% vol,
est nécessaire pour que la réaction puisse avoir lieu.

e La présence des impuretés gazeuses, notamment méthane et oxygene, diminuent
considérablement le rendement de la réaction.

Une grande partie de 1’épichlorohydrine est alors consommee pour la production des
especes secondaires. Cependant, nous avons remarque que 1’accumulation d’espéces
gazeuses doit étre évitée, afin d’améliorer la conversion de la réaction vers le carbonate

cyclique. Pour ceci, le debit en sortie des gaz doit étre supérieur a 0,7 L/min.
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Le modele mathématique linéaire issu de travaux expérimentaux et de I’analyse statistique des
données, est une premiere approche a la représentation des données malgré les problemes
d’ajustement de la corrélation développée. La correcte représentation de la phénoménologie du
systéme n’est faite qu’a partir d’'un modele cinétique plus complexe. Nous avons donc proposé

différentes alternatives pour la modélisation de la réaction.

La cinétique de la réaction de cycloaddition est modélisée par trois mecanismes reactionnels
différents. Le premier concerne I’activation époxyde/catalyseur, le second I’activation
COo/catalyseur et enfin le mécanisme ter-moléculaire. A partir de la démarche proposée, nous
avons démontré qu’indépendamment du type de schéma cinétique utilisé, la modélisation des
¢étapes ¢lémentaires permet 1’estimation des paramétres cinétiques (facteur pré-exponentiel et
énergie d’activation), donnant des indices du mécanisme le plus favorable. Cette méthodologie
est envisageable lorsque I’identification, 1’isolement ou la quantification des espéces

intermédiaires de réaction ne peut pas étre effectuée.

La détermination de I’énergie d’activation des étapes élémentaires est effectuée de maniere
satisfaisante et est cohérente avec les travaux proposeés dans la littérature. Ces résultats
suggerent 1’activation de I’époxyde comme 1’étape limitant de la réaction, suivi par ’insertion

du CO..

Les résultats de la modélisation proposée, suggerent que le schéma ter-moléculaire est le
mécanisme le moins favorable, dii a la haute barriere énergétique des deux étapes élémentaires.
D’ailleurs, le mécanisme activant 1’époxyde dans la premicre étape montre les €énergies
d’activation les plus faibles par rapport au mécanisme d’activation du CO.. Toutefois,
I’ajustement des données expérimentales est correctement représenté par ces deux schémas

cinétiques.

Le modele issu de cette étude est indispensable pour la simulation du procédé dans des logiciels
spécialisés du domaine de I’ingénierie chimique. Dans le chapitre 5, nous allons présenter la
démarche suivie pour la simulation de la réaction a 1’aide du logiciel Aspen Hysys. Le schéma
cinétique retenu pour cette étude, concerne le mécanisme B, qui a été initialement propose par
le laboratoire COBRA.
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Chapitre 5. Simulation de la réaction de cycloaddition sur

Aspen Hysys

I. Introduction

Les chapitres précédents traitent des aspects physico-chimiques lies a la réaction de
cycloaddition entre le CO2 et les époxydes ainsi que la modélisation de 1’équilibre
thermodynamique, la cinétique du transfert de matiére et de réaction. La maitrise et
représentation de ces phénomenes est indispensable pour la détermination de la faisabilité de

la réaction a 1’échelle industrielle et le dimensionnement des équipements.

Ce chapitre présente la conception préliminaire et la simulation d’une usine a I’échelle
industrielle de production de carbonate d’épichlorohydrine (EC) a partir d’effluents gazeux
riches en CO;. Les modéles d’opérations unitaires disponibles dans les simulateurs des
procédés chimiques sont utilisés pour la représentation de la réaction. L’ensemble des données
et paramétres cinétiques de la réaction est utilisé pour la représentation du procédé dans le
simulateur. De plus, une analyse de sensibilité du proceédé face aux changements de conditions

opératoires d’entrée et de volume de réacteur est présentée.

Il. Description du procédé

Le schéma du procédé concernant la production de carbonate d’épichlorohydrine a partir

d’épichlorohydrine et CO; est présentée sur la Figure 5-1
Figure 5-1. Le procédé est composé de trois unités :
e [’unité de production de carbonate d’épichlorohydrine
e [’unité de récupération du catalyseur
e L’unité de purification du produit final

Nous avons constaté la faisabilité des réactions en présence des mélanges gazeux issus de
méthanisation. Dans le cadre de cette étude, les courants gazeux utilisés pour la réaction de

cycloaddition, sont des effluents de méthanisation avec une composition minimale en CO; de
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50%. La température de ce gaz est de 37°C a pression atmospheérique qui correspond aux

conditions en sortie des digesteurs.

Réaction de cycloaddition

> EPC > 273K, 101 kPa
i Mélange
> Z-AMP "l 2-AMP+EPC
Y 273K, 101 kPa 2-AMP/EPC
o . CH,
> CO,/CH, 37°C, 101 kPa :D 200 -500 kPa+ I >
Réacteur
cycloaddition |

353K, 500 kPa , , . \
&) Récupération catalys

v
eur
> NaOH 1M 273K, 101 kPa ik
)
A 4
273K, 101 kPa »
> HCI3M i Neutralisation
2-AMP ELL
\r: Phase aq

Mélange CE (25°C, 101 kPa),

Acétate d’éthyl
> Acétate d"éthyle 273K, 101 kPa ~g® cétate d"cthyle | —

EPC

CE .

Purification produit (distillation)

Figure 5-1. Schéma du procédé production de carbonate d’épichlorohydrine

Le gaz est ensuite comprimé a la pression de la réaction et envoyé dans le réacteur de
cycloaddition chargé initialement du mélange épichlorohydrine/catalyseur. Cette unité opere
en mode isotherme (a 80°C) et isobare (entre 200 et 500 kPa). La relation steechiométrique
entre 1’épichlorohydrine et le CO2 doit étre maintenue a la valeur 1:1. Les gaz de sortie de la

réaction, sont principalement constitués de méthane et peuvent étre utilisés en cogénération.

Le mélange réactionnel est ensuite refroidi et envoyé dans 1’unité de récupération du catalyseur
pour effectuer une extraction liquide-liquide (ELL-1) du catalyseur en milieu acide a 1’aide
d’un solvant (acétate d’éthyle) et une solution dilué d’acide (HCI). La phase aqueuse qui
contient le sel acide du catalyseur est ensuite envoyée dans un réacteur de neutralisation et

mélangée avec une base diluée (NaOH). L opération se produit dans des conditions de pression
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atmosphérique et température ambiante. Puis, I’épichlorohydrine est utilisée pour récupérer le

catalyseur dissous dans I’eau grace a une colonne d’extraction liquide-liquide (ELL-2).

D’autre part, la phase organique est envoyée dans 1’unité de purification pour séparer le
carbonate d’épichlorohydrine de I’acétate d’éthyle et de 1’épichlorohydrine sans réagir au
travers d’une distillation a basse pression (10 kPa). Le carbonate haute pureté (>90%), est
obtenu comme produit de fond de colonne. Enfin, I’acétate d’éthyle est a nouveau distillé pour
le recycler dans la colonne d’extraction ELL-1 et I’épichlorohydrine est recyclé dans la colonne
ELL-2.

I11. Méthodes de calcul et simulation

La simulation du procédé¢ de production et de purification du carbonate d’épichlorohydrine a
été réalisée a 1’aide du logiciel Aspen Hysys V8.6 ®. Le dimensionnement des équipements
ainsi que les besoins énergétiques de chaque unité ont été déterminés.

I11.1. Unité de production de carbonate d’épichlorohydrine

Les effluents gazeux des méthanisation contiennent typiquement environ entre 50 et 75% de
méthane et entre 25 et 50% de CO- (Weiland, 2009). La simulation de la réaction est basée sur
une composition type de 50% en méthane et de 50% en CO. du mélange a traiter. La faisabilité
de la réaction en présence de ce type de mélange a été démontrée au chapitre 4. Pour cette
étude, I’influence du méthane sur la cinétique de la réaction est considérée comme négligeable,
toutefois la composition CH4/CO; dans le courant d’entrée, modifie uniquement la quantité de

CO- disponible pour la réaction.

Dans I’étape de réaction, le 2-aminopyridine est initialement solubilisé dans 1’épichlorohydrine
dans une unité de mélange a température ambiante et pression atmosphérique. Puis, ce mélange
est pompé vers le réacteur agité ou il est chauffé a 80°C. Simultanément, les effluents gazeux
sont comprimés a 500 kPa, puis envoyés au réacteur pour étre mis en contact avec le catalyseur
et le substrat. Le débit des gaz a traiter est fixé a 200 000 m%/an, qui correspondent a des
effluents de digesteurs entre 100 et 700 m® (INERIS, 2009). Le ratio molaire

d’épichlorohydrine est maintenu en 1 par rapport au CO2 envoye dans le réacteur.

La réaction étant exothermique, elle nécessite un refroidissement continu afin de garantir une

température constante dans le réacteur. Le courant liquide sortant du réacteur a 80°C est
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refroidi a température ambiante et envoyé dans 1’unité de récupération du catalyseur. Le
mélange réactionnel est composé du carbonate, de traces d’épichlorohydrine et du catalyseur.
Pour sa part, le courant de sortie gaz est composé principalement de méthane et des traces de
CO..

La cinétique de la réaction permettant d’expliquer la réaction est basée sur les étapes
élémentaires des mecanismes réactionnels développés au chapitre 4. Le schéma cinétique
utilisé pour la modélisation de la réaction dans le simulateur, s’appuie sur le mécanisme
d’activation du CO> dans la premiére étape avec le catalyseur (mécanisme B — Chapitre 4), qui

a été propose initialement par le laboratoire COBRA.

Les réactions décrivant la production de carbonate d’épichlorohydrine (EC) sont les suivantes :

CO,+CAT > I,  AH,ogx = 173,61 kJ/mol Eq. 5-1
I, + EPC - I, AH,ogx = —119,30 kJ /mol Eq. 5-2
I, » CAT + EC  AHyogx = —168,36 kJ /mol Eq. 5-3

L’enthalpie spécifique de la réaction de chaque étape élémentaire est calculée a partir de

I’énergie de formation Standard :

AHyggx = z JAHf (produits) — z JAHf (réactifs) Eq.5-4
AH,ogk Enthalpie spécifique de la réaction a 298 K
¢ Coefficient steechiométrique
AHP Enthalpie de formation standard

A partir des valeurs des enthalpies de réaction des étapes ¢lémentaires, 1’enthalpie de la réaction
globale est estimée a 114,05 kJ/mol. Cette valeur présente les mémes ordres de grandeurs que
d’autres réactions de cycloaddition présentées dans la littérature, notamment la synthese de
carbonate de propyléne ayant une enthalpie de 140 kJ/mol (North et al., 2009). De plus, les
résultats expérimentaux obtenus sur le réacteur a bilan thermique RC1 Mettler confirment ces

valeurs (annexe 6).
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I11.2. Unité de récupération du catalyseur

La récupération du catalyseur est effectuée a partir d’une extraction liquide-liquide en milieu
acide a température ambiante et pression atmosphérique. Le solvant d’extraction est 1’acétate
d’éthyle, qui présente une bonne affinité avec le carbonate d’épichlorohydrine et

1I’épichlorohydrine.

La phase aqueuse est générée par I’ajout d’une solution d’acide chlorhydrique 3M a
température ambiante. Une réaction acido-basique est alors observée entre le catalyseur
(pKa=6.86) et I’acide (Eq. 5-5 et Eq. 5-6) :

N . AN
| + H = @
= +/ Eq . 5'5
N l]l NH,
H

NH,

HO =—= OH H Eq. 5-6

La quantité d’acide ajouté, correspond au nombre de moles de catalyseur présent dans le
mélange réactionnel. Ceci est équivalent a une réaction de neutralisation ou le produit final est

le sel du catalyseur qui se trouve dissout dans la phase aqueuse.

La phase lourde composée du solvant, du carbonate et de 1’épichlorohydrine sort en bas de la
colonne d’extraction. Ce courant nécessite d’étre purifi¢ dans une colonne de distillation afin

de récupérer le carbonate d’épichlorohydrine.

Une deuxiéme neutralisation est effectuée sur la phase aqueuse contenant le sel du catalyseur
(acide conjugué). Une solution de soude (NaOH) 3M est envoyée dans le réacteur de
neutralisation afin de récupérer le catalyseur dans sa forme active. La réaction se développe a
température ambiante et pression atmosphérique. Le catalyseur est alors régenéré dans la phase

aqueuse.

Le produit de réaction est séparé par une extraction liquide-liquide a I’aide de
1’épichlorohydrine a basse température (4°C). Les analyses chimiques (GC-MS) ont confirmé
la faisabilité de I’opération (annexe 7). De ce fait, le mélange est mis en contact avec

I’épichlorohydrine pour favoriser la migration du catalyseur vers la phase organique et
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minimiser les réactions de dégradation entre 1’épichlorohydrine et 1’ecau. La réaction de

régeénération du catalyseur est présentée dans I’Eq. 5-7 :

o X
| > + OH =———= Q + H0 Eq. 5-7
VN NT N
2

I
H

111.3. Purification du produit

La phase lourde riche en carbonate, est envoyée dans une colonne de distillation qui opére sous
vide (10 kPa). Le produit purifié est obtenu en bas de la colonne avec une pureté supérieure a
90% ce qui correspond a la pureté commerciale. Il est ensuite refroidi a température ambiante
et stocké pour commercialisation. Quelques caractéristiques physico-chimiques du produit sont

présentées dans le Tableau 5-1.

Tableau 5-1. Paramétres de la simulation du procédé de production de carbonate d’épichlorohydrine

Propriété Valeur

Masse molaire (kg/kmol) 136,53
Température d’ébullition (°C) 290,1
Point d’éclair (°C) 148,6
Masse volumique (kg/m?) 1390
Enthalpie de formation (kJ/mol) -615

Les produits en téte de colonne sont riches en acétate d’éthyle et en épichlorohydrine. Ce
mélange est envoyé dans une deuxiéme colonne de distillation sous vide (15 kPa) pour
récupérer 1’époxyde et le solvant. L’acétate d’éthyle est obtenu en téte de colonne et envoyé
dans 1’unité d’extraction liquide-liquide du produit de réaction principal. Pour sa part,
I’épichlorohydrine est refroidie a 20°C et est utilisé dans 1’étape de régénération du catalyseur

comme substrat d’extraction.
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I11.4. Simulation du procédé

Le diagramme du procédé simulé sur Aspen Hysys est présenté sur la Figure 5-2. L’objectif du
procédé est de traiter 200 000 m3/an d’effluents gazeux pour obtenir du carbonate
d’épichlorohydrine avec une pureté massique supéricure a 90 %. Le procédé est congu sur une

base de fonctionnement de 7920 h/an.
Les étapes concernant la simulation du procédé sont les suivantes :

e Sélection des composes chimiques a partir des bases de données disponibles.

e Sélection du modele thermodynamique pour la représentation des équilibres
liquide/vapeur, liquide/gaz et liquide/liquide.

e Sélections des unités d’opération et des flux d’entrée et sortie.

e Spécifications des conditions opératoires d’entrée des unités.

Les bases de données d’ Aspen Hysys contiennent 1’information physico-chimique de certains
composés utilisés dans le procédé, cependant pour ceux qui ne sont pas disponibles la
specification est effectuée a 1’aide du module « Hypo Manager ». Cet outil permet de créer et
ajouter des composés dans la simulation a partir de 1’introduction des propriétés telles que
température et pression critique, température d’ébullition, masse molaire, enthalpie de

formation, structure chimique ainsi que les groupes de contribution UNIFAC de la molécule.

La modélisation de I’équilibre gaz est effectuée a partir de 1’équation d’état des gaz parfaits et
I’équilibre liquide avec le modele « Universal Quasichemical » (UNIQUAC). L’estimation
des parameétres d’interaction binaire du modele d’activité est calculée a 1’aide de la méthode

« Universal Functional Activity Coefficient » (UNIFAC).

La simulation du procédé de production de carbonate d’épichlorohydrine inclut comme
équipements : un réacteur de cycloaddition, deux colonnes d’extraction liquide-liquide (une
réactive et 1’autre non), un réacteur de neutralisation, deux colonnes de distillation, un
compresseur et un ensemble de pompes et échangeurs de chaleur. Le Tableau 5-2, présente les
spécifications du procédé concernant les conditions opératoires des unités de production de

carbonate d’épichlorohydrine.
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Figure 5-2. Simulation du procédé de production de carbonate d’épichlorohydrine sur Aspen Hysys
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Tableau 5-2. Parametres de la simulation du procédé de production de carbonate d’épichlorohydrine

Parametre Unité Valeur

Spécifications

Pureté du carbonate d'épichlorohydrine % massique

Débit de gaz a traiter kg/h 28
Concentration en CO, % massique 50
Fonctionnement

Relation EPC/CO; mol/mol 1
Concentration en catalyseur % molaire 5
Temps de fonctionnement h/an 7920
Réacteur de cycloaddition

Température d'entrée liquide °C 25
Température de réaction °C 80
Pression de réaction kPa 500
Pression partielle du CO; kPa 250
Volume effectif de liquide % 90
Unité de récupération du catalyseur

Colonne d'extraction liquide-liquide du produit

Température de fonctionnement °C 25
Pression de fonctionnement kPa 101,325
Relation EC/AE mol/mol 1
Concentration HCI M 3
Relation HCI/CAT mol/mol 1
Réacteur de neutralisation

Température de fonctionnement °C 25
Pression de fonctionnement kPa 101,325
Concentration NaOH M 3
Relation CATH*/NaOH mol/mol 1
Colonne d'extraction liquide-liquide du catalyseur

Température de fonctionnement °C 4
Pression de fonctionnement kPa 101,325
EPC/CAT mol/mol min 0,04
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Unité de purification du produit
Colonne de distillation EC/AE

Pression de fonctionnement kPa 10
Nombre d'étages 10
Etage d'alimentation 4
Température du condenseur °C 25,3
Température du rebouilleur °C 127,7
Relation de reflux 0,2

Colonne de distillation AE/EPC

Pression de fonctionnement kPa 15
Nombre d'étages 13
Etage d'alimentation 5
Température du condenseur °C 29,1
Température du rebouilleur °C 64,1
Relation de reflux 0,6

AE Acétate d’éthyle, EPC épichlorohydrine, CAT catalyseur

La modélisation du réacteur de cycloaddition est effectuée avec une cinétique des étapes
élémentaires, suivant une loi de puissance sur un réacteur CSTR. Pour sa part la colonne
d’extraction réactive, utilise un modele de conversion pour la représentation de la réaction
acido-basique entre le catalyseur et 1’acide chlorhydrique. Enfin, le réacteur de neutralisation
utilise également un modele de conversion pour la réaction entre le catalyseur protoné et la

soude.

Les colonnes de distillation multi-étages sont spécifiées a 1’aide des calculs préliminaires
effectués par les colonnes « Shortcut ». Cet outil permet de calculer de maniére non-rigoureuse
des unités de distillation simple a partir des méthodes Fenske, Underwod et Kirkbride. Le
premier est utilisé pour le calcul du nombre minimal d’étages, le second pour la détermination
du taux de reflux et enfin, le dernier pour la localisation de 1’étage d’alimentation. Les taux de
reflux optimal des distillations sont fixés a 1,5 fois, le reflux minimal estimé par le « Shortcut »
(McCabe et al., 2001). Les colonnes de distillation fonctionnent sous vide afin de maintenir
la température des distillats et des fonds a des faibles valeurs et d’éviter ainsi la dégradation du

produit et de I’épichlorohydrine.
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IV. Résultats de la simulation

Environ 80% du CO- en entrée est converti en EC lorsque le volume du réacteur est fixé a 1m?.
Les effluents gazeux en sortie du réacteur ont une composition en CO2 d’environ 15%mole et
le reste correspond a CHas. Ce dernier peut étre utilisé dans une étape postérieure de

cogénération.

La pureté du carbonate d’épichlorohydrine obtenu apres les étapes de séparation et purification,
est de 92% ce qui est en accord avec les contraintes commerciales. Quant au catalyseur, environ

86% peut étre récupéré apres les étapes de séparation et régénération.
IV.1. Bilans de matiére et d’énergie

Un résumé des bilans de matiére ainsi que les conditions opératoires des flux du procédé, sont

présentés dans les Tableau 5-3.

A partir de 28,0 kg/h d’effluents gazeux en entrée, soit 20,5 kg/h en COp, et 42,1 kg/h en
épichlorohydrine, il est possible d’obtenir 54,5 kg/h de carbonate d’épichlorohydrine avec une

pureté de 90%, apres les étapes de séparation et purification.

Les bilans énergétiques par équipement ainsi que les besoins d’eau ou de vapeur de
refroidissement et de vapeur chauffante sont présentés sur le Tableau 5-4 et le Tableau 5-5. Les
flux de chaleur négatifs correspondent a 1’énergie dégagée par le systéme tandis que les flux

positifs indiquent I’énergie a fournir au systéme.

En fonction des flux de chaleur, nous observons qu’environ 15% de la dépense énergétique du
procédé (distillation, pompes, compresseur), peut étre couverte par la chaleur dégagée par la
réaction de cycloaddition. Le reste doit étre approvisionné par le réseau de distribution

d’utilitaires de chaleur (vapeur chauffante).
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Tableau 5-3. Bilans de matiére du procédé CO, a carbonate d’épichlorohydrine

Courant Gas_Feed G in Cat Feed EPC Feed EPC/CAT mix L IN LR Gaztraités P OUT EA

T (°C) 25 182 25 25 25 25,3 80 80 25 25
P (kPa) 101 500 101 101 101 600 500 500 500 101
Débit massique (kg/h) 28 28 2,147 42,1 44,25 44,25 60,54 11,70 60,54 1,696
Débit molaire (kmol/h) 0,935 0,935 0,023 0,455 0,478 0,478 0,482 0,56 0,482 0,019
Fraction molaire
EPC - - - 1,000 0,952 0,952 0,166 0,006 0,166 -
CO; 0,500 0,500 - - - - 0,004 0,143 0,004 -
EC - - - - - - 0,765 0.000 0,765 -
2-AMP - - 1,000 - 0,048 0,048 0,038 - 0,038 -
CATH* - - - - - - - - - -
Carbamate - - - - - - 0,004 - 0,004 -
Alcoolate - - - - - - 0,006 - 0,006 -
CH, 0,500 0,500 - - - - 0,017 0,849 0,017 -
H.0 - - - - - - - - - -
HCI - - - - - - - - - -
NaOH - - - - - - - - - -
EA - - - - - - - - - 1,00

Courant Sr 1 M1 HCI_sol 12 Gl AQl_ OR1 NaOH_sol 9
T (°C) 21,47 21,74 19,66 25 24,98 25 25 25 25 25,01
P (kPa) 101 101 101 101 200 101 105 101 101 200
Débit massique (kg/h) 18,76 21,46 81,00 10,94 0,30 0,21 3,67 77,43 5,102 5,102
Débit molaire (kmol/h) 0,268 0,287 0,769 0,300 0,300 8,38E-03 0,319 0,726 0,300 0,300
Fraction molaire
EPC 0,002 0,002 0,105 - - 0,002 - 0,112 - -
CO, - - 0,003 - - 0,249 - 0,003 - -
EC - - 0,481 - - - - 0,509 - -
2-AMP - - 0,023 - - - 0,001 0,002 - -
CATH* - - - - - - 0,056 - - -
Carbamate - - 0,003 - - - - - - -
Alcoolate - - 0,004 - - - - 0,004 - -
CH, - - 0,010 - - 0,665 - 0,003 - -
H.0 - - - - - - - - - -
HCI 0,201 0,187 0,070 1,000 1,000 0,054 0,884 0,074 - -
NaOH - - - - - - - - 1,000 1,000
EA 0,797 0,811 0,301 - - 0,030 0,059 0,293 - -
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Courant AQ2 G2 Make up EPC 10 17 G3 CAT EPC EX AQ3 G4 OR 1
T (°C) 25 25 25 20,14 24,18 4 4 4 25 25
P (kPa) 105 105 200 200 200 105 105 105 101 101
Débit massique (kg/h) 8,77 2,09E-03 20 4,06 24,06 0 26,98 5,848 0,127 77,30
Débit molaire (kmol/h) 0,619 9,80E-05 0,216 4,38E-02 0,259 0,00 0,298 0,581 4,38E-03 0,721
Fraction molaire
EPC - 0,001 1,000 0,999 1,000 0,063 0,872 - - 0,112
CO, - 0,103 - - - 0,098 - - 0,470 -
EC - - - - - - - - - 0,512
2-AMP 0,023 - - - - - 0,06 0,001 - 0,003
CATH+ 0,006 - - - - - - - - -
Carbamate - - - - - - - - - -
Alcoolate - - - - - - - - - 0,004
CH4 - 0,805 - - - 0,681 - - 0,529 -
H.0 0,023 0,001 - - - 0,002 - 0,025 - -
HCI 0,455 0,026 - - - 0,064 0,005 0,479 - 0,074
NaOH 0,462 0,028 - - - 0,065 0,002 0,488 - -
EA 0,030 0,037 - 0,001 - 0,019 0,061 - - 0,295

Courant Vi L1 V2 L2 S1 S2 Sr 11 EPC R C EC

T (°C) 23,74 127,8 29,11 64,05 20 20,11 21,47 20 20,14 25
P (kPa) 10 10 15 15 15 200 101 10 200 101
Débit massique (kg/h) 22,84 54,46 18,92 4,05 18,92 18,92 18,76 4,06 4,06 54,46
Débit molaire (kmol/h) 0,312 0,409 0,268 4,38E-02 0,268 0,268 0,268  4,39E-02 4,39E-02 0,409
Fraction molaire
EPC 0,143 0,089 0,002 0,999 0,002 0,002 0,002 0,999 0,999 0,088
CO; - - - - - - - - - 0,004
EC - 0,900 - - - - - - - 0,900
2-AMP - - - - - - - - - -
CATH?* - - - - - - - - - -
Carbamate - - - - - - - - - 0,001
Alcoolate - - - - - - - - - 0,007
CH4 - 0,007 - - - - - - - -
H.0 - - - - - - - - - -
HCI 0,173 - 0,201 - 0,201 0,201 0,201 - - -
NaOH - - - - - - - - - -
EA 0,684 - 0,797 0,001 0,797 0,797 0,797 0,001 0,001 -
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Tableau 5-4. Bilans d’énergie

Réaction Extraction liquide-liquide (LLE) splitter
Equipement
R-101 CRV-100 LLE-101 LLE-102 X-102
Courant Q-102 Q-110 Q-109 Q-116 Q-108
Flux de chaleur (kJ/h) -48560 4,850 5870 -1779 32,37
Distillation (T) Echangeurs de chaleur (E)
Equipement
T-103 T-104 E-102 E-100 E-103 E-104
Courant Q-111 Q-112 Q-113  Q-114  Q-106 Q-104 Q-115 Q-124
Flux de chaleur (kJ/h) -129500 135600  -180200 180300  -276,9 -3651 -6144 369,3
Compresseur (k) Pompes (P)
Equipement
K-100 P-100 P-101 P-102 P-103 P-104 P-105
Courant Q-100 Q-103 Q-101 Q-105 Q-107  Q-117 Q-122
Flux de chaleur (kJ/h) 5892 2,530 20,57 0,0401 0,682 0,850 0,438

Tableau 5-5. Consommation d’utilitaires : eau/vapeur de refroidissement et vapeur chauffante

Equipement/courant refroidicaamont (kg/h) refroizilizspeerﬁgr?te(kg/h) chauffante (kg/h)
R-101/ Q-102 2322
E-100/Q-104 174,6
T-103/Q-111 58,97
T-104/ Q-113 82,02
E-102 - Q-102 13,24
E-103 - Q-115 293,8
E-104 - Q-124 17,7
LLE-102 / Q-116 85,05
CRV-100/Q-110 0,0021
LLE-101/Q-109 2,673
T-104/ Q-114 82,07
X-102 / Q-108 0,015
T-103/Q-112 61,74
Total (kg/h) 2906 141 147
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IV.2. Dimensionnement des équipements

Les caractéristiques des équipements utilisés lors de la simulation du procédé, ainsi que leurs

dimensions sont présentées dans le Tableau 5-6.

Les dimensions sont calculées, pour la plupart, a 1’aide du module d’évaluation et conception

des équipements disponibles sur Aspen Hysys.

Tableau 5-6. Propriétés des unités de production de carbonate d’épichlorohydrine

Equipement
. P-100 P-101 P-102 P-103 P-104 P-105
Parametre
Puissance (kW) 1,32 571 0,011 0,02 0,24 0,12
Efficacité 75 75 75 75 75 75
NPS'(*;SP"”“"* 059 885 9,87 9,87 1,16 0,76
Pentrée (kPa) 15 101,3 101,3 101,3 15 101,3
Psortie (KPa) 200 500 200 200 200 200
Equipement
. R-101 CRV-100 T-103 T-104 LLE-101 LLE-102
Parametre
Diametre (m) 0,742 0,305 0,609 0,609 0,46 0,467
Hauteur (m) 1,114 1,676 8,65 15,58 1,6 0,70
Orientation Verticale Verticale Verticale Verticale Verticale Verticale
Garnissage ) ) Anneaux  Anneaux i i
g Raschig Raschig
Pression (kPa) 500 101,3 10 15 101,3 101,3
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V. Analyse de sensibilité

L’analyse de sensibilité est effectuée afin de déterminer 1’effet des certains parametres sur les
variables du procédé et de cette maniére identifier les conditions les plus adaptées de
I’opération. Cette analyse est essentielle puisqu’elle constitue la premiére étape avant

I’implémentation de I’analyse économique du procédé.

Nous allons présenter les résultats relatifs a trois analyses de sensibilité effectuées sur le
procédé de production de carbonate d’épichlorohydrine, notamment le réacteur de
cycloaddition. La variable d’analyse concerne le rendement de la réaction et le potentiel

économique.
V.1. Influence de la température et du volume du réacteur

L’analyse du volume du réacteur et la température est effectuée pour une pression fixe de
500 kPa. L’évolution du rendement de la réaction en fonction de la température est évaluée
pour différents volumes de réacteur. Les paramétres d’entrée de la simulation sont présentés
dans le Tableau 5-7 :

Tableau 5-7. Paramétres utilisés pour 1’analyse de la température et le volume du réacteur

Paramétre Unités  Valeur
CO2/EPC mol/mol 1,01
CAT/EPC mol/mol  0.05
Effluent gaz a traiter kg/h 28

Débit d’entrée en CO2 kg/h 20,025
Débit d’entrée en EPC kg/h 42.1
Débit d’entrée en CAT kg/h 2,14
Pression totale kPa 500
Pression partielle CO- kPa 245

Les resultats de la simulation sont présentés dans la Figure 5-3. Nous observons que le
rendement de la réaction augmente avec la temperature pour un volume de réacteur fixe, tel
que présenté lors de I’étude cinétique du Chapitre 4. Lorsque le volume augmente une

amélioration du rendement est également observée.
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Figure 5-3. Variation du rendement en fonction de la température pour différents volumes de réacteur

En termes généraux la cinétique de la réaction est favorisée par la température. Cependant,
pour une opération en continu, lorsque les débits en gaz et en liquide sont fixes, un volume de
réacteur plus important peut contribuer a des temps de séjour plus élevés dans I’installation. Le
dimensionnement du réacteur est alors un paramétre important pour garantir des taux de

conversion et des rendements adéquats ainsi qu’une opération en amont et en aval de bas coft.

La Figure 5-4, illustre la variation du volume du réacteur avec la température pour cing
conditions de rendement [50 — 90] %. D’apres les résultats, pour un rendement de réaction fixe
de 80 % par exemple, un faible volume du réacteur implique une élévation de la température.
La température de la réaction doit alors étre augmentée a 86°C, lorsque le volume du réacteur
est 0,3 mé.
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Figure 5-4. Variation du volume de réacteur avec la température

V.2. Influence du ratio molaire CO2/EPC

Il est important d’établir 1I’influence du rapport molaire entre le CO> et 1’épichlorohydrine sur
le rendement afin de choisir les meilleures conditions du procédé. Selon la réaction chimique,
la proportion steechiométrique des réactifs est de 1:1. Une mole de CO- réagit avec une mole
d’épichlorohydrine pour former une mole de carbonate. Cependant un exces de réactifs modifie

la cinétique de la réaction, et donc les taux de conversion et rendement.

Nous avons observé 1’effet du ratio molaire a partir de la variation du nombre de moles en
épichlorohydrine pour une quantité fixe de gaz a traiter. Le Tableau 5-8 présente les parametres

initiaux de la simulation.

Nous avons analysé 1’effet de ce rapport pour un volume du réacteur établi a 0,4m°. Les
résultats sont présentés dans la Figure 5-5. Lorsque, 1’épichlorohydrine est en excés dans le
systeme, des rendements inférieurs a 80% sont observés. En revanche, un surplus de CO>

influence positivement la réaction.
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Tableau 5-8. Paramétres utilisés pour I’analyse du ratio molaire

Parameétre Unités Valeur
CAT/EPC mol/mol 0.05
Effluent gaz a traiter kag/h 28
Débit d’entrée en CO2 kag/h 20,025
Pression totale kPa 500
Pression partielle CO> kPa 245
Température °C 80
100 |
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Figure 5-5. Variation du rendement avec le ratio molaire CO,/EPC (V=0,4md)

Néanmoins, une plus large quantité de CO n’ayant pas réagi est observée dans les effluents de
sortie du réacteur pour une augmentation du ratio molaire comme 1’indique les fractions
molaires en CO; et épichlorohydrine sur la Figure 5-6. Au contraire, lorsque le ratio molaire
est inférieur a 1, il apparait que la quantité¢ d’épichlorohydrine en sortie augmente, mais la

plupart du CO; réagit avant de quitter le réacteur.
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Figure 5-6. Variation de la fraction molaire en sortie avec le ratio molaire CO»/EPC pour un volume
de V=0,4m?

Dans le cas des proportions steechiométriques CO2/épichlorohydrine (1 :1), une fraction
molaire d’environ 20% pour chaque espéce est retrouvée dans les effluents de sortie. Ces
valeurs qui sont représentées par le point d’intersection de la Figure 5-6, se présente comme le
meilleur compromis entre la quantité de CO traité/rejeté et le pourcentage d’épichlorohydrine
dans les effluents liquides apres réaction. Ce pourcentage doit rester faible pour garantir une

séparation du produit avec un colt de consommation énergeétique raisonnable.

Les résultats des fractions molaires des effluents de sortie en épichlorohydrine et en CO2 pour
différents volumes de réacteur sont présentés dans les Figure 5-7 et Figure 5-8. A partir de
0,6 m3, les courbes ont le méme comportement que celui observé sur la courbe a 1,0 m3. Afin

de simplifier la représentation des profils les courbes 0,7 & 0,9 m® ne sont pas illustrées.

Nous remarquons que pour les faibles volumes de réacteur (<0,2 m®), les proportions en CO;
n’ayant pas réagi, présentent une tendance a peu pres constante dans toute la gamme de ratio
molaire étudié (environ 60 %). Dans le cas de I’épichlorohydrine, la fraction molaire diminue
avec I’excés de CO2, mais elle reste largement elevée en comparaison avec les autres profils
(>27 %). En revanche, lorsque le volume est supérieur a 0,2 m®, nous observons un changement
de pente vers la proportion stecechiométrique. Ceci s’ explique notamment par le temps de séjour

de la phase liquide dans I’installation. Lorsque le débit en épichlorohydrine est plus faible (ratio
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molaire >1,0), son temps de sejour dans le réacteur augmente favorisant sa conversion.
Néanmoins, la quantité en CO; étant constante, 1’épichlorohydrine ne réagit pas complément

dans ces conditions.
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Figure 5-7. Variation de la fraction molaire en CO; n’ayant pas réagi en fonction du ratio molaire

CO,/EPC a différents volumes de réacteur
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Figure 5-8. Variation de la fraction molaire en EPC n’ayant pas réagi en fonction du ratio molaire

CO,/EPC a différents volumes de réacteur
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La Figure 5-9, illustre de maniére plus simple la proportion d’épichlorohydrine qui peut étre
retrouvée dans les effluents de sortie et son temps de séjour pour différents volumes de réacteur

lorsque le ratio molaire est maintenu constant.
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Figure 5-9. Variation de la fraction molaire en EPC n’ayant pas réagi en fonction du temps de séjour
pour cing volumes de réacteur [0,2 -0,4-0,6 -0,8-1,0] m?

Pour le ratio molaire de 0,1, la fraction d’épichlorohydrine non convertie, est a peu pres
constante pour tous les volumes de réacteurs, étant donné ses faibles temps de séjour (<5,2 h).
Lorsque, le ratio molaire se rapproche de 1,0, les temps de séjour augmentent en fonction du
volume. Dans les conditions steechiométriques, 1’épichlorohydrine n’ayant pas réagi diminue

d’environ 30%, quand le volume du réacteur passe de 0,2 m®a 1,0 m3.
V.3. Influence du débit des effluents gazeux en entrée

Le débit des effluents gazeux a traiter peuvent varier en fonction des conditions des procédés
en amont. L’influence de cette variation est étudiée afin d’évaluer son impact sur le rendement

de la réaction. Les conditions de la simulation sont présentées dans le Tableau 5-9.
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Tableau 5-9. Paramétres utilisés pour I’analyse du débit gazeux en entrée

Parametre Unités  Valeur
CO2/EPC mol/mol 1.01
CAT/EPC mol/mol 0.05
Température °C 80
Pression total kPa 500
Pression partielle en CO; kPa 250

Le débit de gaz en entrée varie sur la plage [10 - 990] kg/h avec 50% de CO.. Le débit
d’épichlorohydrine et de catalyseur sont ajustés de maniére a garder constant et égal a 1 le ratio
molaire de CO2/EPC et de CAT/EPC=0,05. Par conséquent, plus le débit gazeux a traiter est
important, plus le débit I’épichlorohydrine doit étre important. Pour un volume fixe de
réacteur, ceci a un impact sur le temps de séjour des phases liquide et gazeuse et sur la synthése
du produit d’intérét. L’ information concernant la variation des débits en CO>, épichlorohydrine

et catalyseur lors de la simulation est illustrée dans la Figure 5-10.
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Figure 5-10. Variations des débits massiques des réactifs permettant de garantir un ratio molaire de
CO2/EPC=1,0 et de CAT/EPC=0,05
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L’analyse de sensibilité tenant compte du rendement de la réaction, est effectuée pour trois

volumes de réacteur différents 0,1, 0,5 et 1,0 m®. Les résultats sont présentés Figure 5-11.

100

90
80

— V=0,1m?
— V=0,5m3
70 V=1,0m3
60
50
40

30

Rendelent de la réaction (%)

20

10

0 } } T 1 i f
0 100 200 300 400 500 600 700

Débit massige de CO, en entrée (kg/h)

Figure 5-11. Variation du rendement de la réaction avec le débit en entrée de CO- pour trois volumes

de réacteur

D’apres les résultats de la simulation, nous constatons une diminution du rendement de la
réaction lorsque le débit gazeux a traiter augmente. Ces rendements diminuent rapidement pour
un debit inférieur a 100 kg/h. Au-dela de cette valeur les rendements se trouvent en dessous de
50% pour 1 m®, 27 % pour 0,5 m® et 7 % pour 0,1 m°.

Ces résultats s’expliquent par un volume de réacteur insuffisant, lorsque le débit de gaz a traiter
est plus élevé et afin de maintenir le ratio molaire constant, le débit de liquide est également
important. De ce fait, les temps de séjour sont trop courts pour avoir des rendements corrects.
La Figure 5-12 met en évidence ce phénomeéne a partir de la présentation de la variation des
temps de séjour des phases liquide et gazeuse avec le débit d’entrée pour trois volumes de
réacteur différents [0,1 ; 0,5 et 1,0 m?]. Plus le débit est petit, plus les temps de séjour des deux

phases augmentent et vice-versa.
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Figure 5-12. Variation des temps de séjour dans le réacteur pour le débit liquide et gazeux
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Enfin, la Figure 5-13. présente 1’évolution du rendement de la réaction en fonction du temps

de séjour. Sur le graphique, nous avons représenté les rendements maximaux obtenus pour

chaque volume de réacteur. Cette condition est obtenue lorsque le débit en gaz a traiter est

minimal : 10 kg/h d’effluent gazeux, soit 7 kg/h en CO2 (4 m®/h), et débit en épichlorohydrine

de 15 kg/h (0,01 m¥/h).
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Figure 5-13. Rendement de la réaction en fonction du temps de séjour du liquide dans le réacteur pour
un débit en CO, compris entre 4 — 370 m*/h et un débit liquide entre 0,01 — 1,4 m¥h
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V1. Conclusions

Ce chapitre est consacré a la simulation du procédé continu de production de carbonate
d’épichlorohydrine sur Aspen Hysys. Pour la représentation du procédé, les étapes de réaction,

séparation et purification du produit et du catalyseur sont incluses.

Un effluent gazeux issu de méthanisation (50% CO2, 50% CHa) est utilisé pour la conception
de la simulation. Le débit gazeux d’entrée est fixé a 28 kg/h correspondant aux flux des
digesteurs avec une capacité comprise entre 100 a 700 m®. Le débit en épichlorohydrine est
ajusté en fonction du COy, afin de garantir un ratio molaire de CO2/EPC=1,0. La température
et pression de réaction sont établies respectivement a 80°C et 500 kPa. Pour un volume de

0,5 m®, un rendement de réaction d’environ 80 % est obtenu a la sortie du réacteur.

Aprés la simulation des étapes de séparation et purification, nous obtenons qu’environ 99%
du produit issu de réaction qui est récupéré avec une pureté de 90%. Dans le cas du catalyseur

seulement 70% peut €tre récupéré apres les étapes d’extraction et régénération.

La réaction étant exothermique, elle libere de la chaleur qui peut étre récupérée et utilisée dans
d’autres étapes du procédé. Cette chaleur représente environ 15% du besoin énergétique du

procede.

La simulation nous a permis d’évaluer la performance de la production de carbonate
d’épichlorohydrine a partir de changements effectués sur les conditions opératoires. Nous

avons identifié plusieurs aspects avec un impact important sur 1’efficacité du procédé :

e Pour un rendement de réaction fixe de 80%, le volume minimal pour effectuer la
réaction est de 0,4m°.

e Le ratio molaire des réactifs CO2/EPC donnant les meilleurs rendements se trouvent
autour de la proportion steechiométrique (1:1). Dans cette valeur les quantités en CO-
et en épichlorohydrine n’ayant pas réagi sont minimales pour un volume de réacteur
compris entre [0,1 — 1] m3. Néanmoins, a partir d’un volume de 0.4m?3, la proportion
molaire des réactifs en sortie est inférieure a 20%, étant donné 1’augmentation des
temps de séjour dans le réacteur.

e Lorsque le ratio molaire CO2/EPC est fixé aux proportions steechiométriques, un

changement du débit des effluents gazeux en entrée modifie la consommation
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d’épichlorohydrine ainsi que le temps de séjour des composés dans le réacteur. Si les
débits en entrée augmentent, une réduction du rendement ainsi qu’une consommation

énergétique plus importante dans les opérations de séparation en aval sont observées.

La simulation du procédé constitue la premiére étape vers la validation de la pertinence de la
production de carbonate d’épichlorohydrine a [’échelle industrielle dans le contexte
énergétique actuel. Ces résultats peuvent ensuite étre utilisés pour 1’évaluation économique

afin de déterminer le co(t de production et la rentabilité du procédé.
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CONCLUSION GENERALE ET PERSPECTIVES

CONCLUSION

Les travaux de recherche présentés dans ce mémoire de these sont portés sur 1’étude de la
valorisation du CO; au travers d’une voie de synthese chimique pour I’obtention de carbonates
cycliques. La valorisation du CO> est obtenue a partir d’une réaction de cycloaddition avec des

époxydes en présence du 2-Aminopyridine comme catalyseur.

Ce systeme catalytique innovante et plus respectueux de I’environnement, est le résultat d’une
collaboration entre les laboratoires COBRA et LSPC. Dans le but d’industrialiser la réaction,
une collaboration avec Veolia Recherche et Innovation (VERI) a conduit @ montrer la nécessité

d’une description plus détaillée.

Pour répondre a ce besoin, nous nous sommes intéressés a 1’étude de la thermodynamique et
aux interactions  physico-chimiques des systemes CO/époxyde, notamment
COo/épichlorohydrine, afin de caractériser, d’optimiser et de modéliser la réaction. Ce systeme
a été choisi parmi les différentes options préalablement étudiées par les groupes de chercheurs
du laboratoire COBRA. Ce choix motivé par les hauts taux de conversion, les bons rendements
ainsi que par les faibles codts des réactifs, nous a permis de synthétiser en conditions de
pression et température douces le carbonate d’épichlorohydrine dans un réacteur agité de type
RC1.

A partir d’une analyse de I’information et des technologies existantes pour la synthése des
carbonates cycliques, nous avons démontré dans une premiére partie, ’existence dans la
littérature d’un grand nombre de systémes catalytiques ainsi qu’un manque de données
concernant les cinétiques de réaction et de transfert de matiére. Ces systemes catalytiques
nécessitent dans la plupart des cas, des espéces co-catytiques et des solvants pour que la
réaction puisse avoir lieu avec de bons rendements. D’autre part, nous avons mis en évidence
les différents mécanismes reactionnels engendrés lors de la cycloaddition CO2/époxyde. Ceux-

ci dépendent de la nature du systéme catalytique utiliseé.

La seconde partie de nos travaux S’est porté sur 1’étude thermodynamique des systémes
COz/époxyde les plus répandus, en particulier I’oxyde de propyléne, I’oxyde de styréne, le
glycidol et 1’épichlorohydrine, aux vus du manque crucial de travaux dans ce domaine. Nous
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avons identifié qu’en absence de catalyseur, la réactivité du systéme CO2-époxyde est quasi-
nulle et ses interactions peuvent étre étudiées a partir d’une absorption physique. Cette étude
menée dans un réacteur agité de type RC1, nous a permis d’accéder de maniére simple aux
bilans de matiere des phases liquide et gazeuse afin d’estimer la solubilité du CO.. Un modéele
thermodynamique simplifié a donc été proposé pour la détermination de la constante de la loi
de Henry. Nous avons validé la méthode proposée a partir d’un systéme connu dans la
littérature eau/CO>. Les résultats obtenus sont trés satisfaisants, car les valeurs estimées sont
proches de celles de la littérature. A I’issue de cette étude nous avons constaté que la solubilité
du CO2 dépend de la structure, de la polarité et des groupes de substitution de 1’époxyde. Une

petite taille moléculaire ainsi que le groupement C-O favorisent la dissolution du CO..

A partir des résultats thermodynamiques nous avons dans une troisieme partie étudiée la
cinétique de transfert de matiere du CO- dans le substrat d’intérét : 1’épichlorohydrine. Pour
ceci, nous avons observé I’impact de la température et de la vitesse d’agitation du liquide sur
la cinétique du transfert de matiere dans deux configurations: le systéeme physique
COq2/épichlorohydrine et le systeme réactif CO2/épichlorohydrine/2-aminopyridine. Les

expériences ont permis :

e L’estimation des coefficients de transfert de matiere de la phase liquide (ki.a), qui
caractérise la vitesse de diffusion du CO2 dans 1’épichlorohydrine en absence de
catalyseur.

e La proposition d’un modeéle hydrodynamique pour un réacteur agité, permettant de
calculer le k_a en termes de nombres adimensionnels.

e La caractérisation du régime réactionnel au travers de la modélisation du facteur
d’accélération de 1’absorption chimique, lorsque le catalyseur est ajouté. La réaction est
donc identifiée dans un régime cinétique contrélé soit par la diffusion, soit par la
cinétique, soit par une combinaison des deux. Ce dernier cas dépend essentiellement de

la température et de la vitesse d’agitation.

La caractérisation du phénomeéne de transfert de matiére a permis dans une quatrieme partie
d’étudier la cinétique de réaction entre 1’épichlorohydrine, le CO> et le 2-aminopyridine et la
construction d’un modele cinétique permettant la compréhension et caractérisation de la
réaction chimique. Nous avons donc, vérifié I’influence des conditions opératoires telles que
la pression, la température, la concentration du catalyseur et la présence des impuretés dans le

mélange gazeux. Dans ce dernier, nous avons constaté 1’efficacité du catalyseur dans le cas de
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mélanges avec un teneur en CO2 minimale de 49% vol. En dessous de cette concentration, le
catalyseur est désactive.

Une série de suivies cinétiques effectuée avec des méthodes telles que GC, FT-IR, GC-MS,
RMN et thermo-désorption pyrolyse, nous ont permis a la fois de quantifier et de caractéeriser
le melange réactionnel et les sous-produits de dégradation.

A partir de cette caractérisation, nous avons identifié des réactions de dégradation a basse
température (<70 °C) et hautes pressions liées a la dégradation et désactivation du catalyseur
(sous-produit solide). Ce produit secondaire résulte de la saturation de la phase liquide en CO»,
qui est favorisé lorsque la vitesse de transfert du gaz augmente. Ceci est constaté lorsque le
mobile d’agitation utilisé est une turbine avec injection de gaz. Le phénomeéne de saturation
puis dégradation du catalyseur, est alors minimisé en utilisant une ancre d’agitation.

De plus, a haute température (>90 °C), la dégradation thermique du milieu est observée
(ouverture du cycle de 1’époxyde). De ce fait, les conditions opératoires optimales ont été
identifiées autour de 80 °C a des pressions inférieures a 500 kPa.

Les paramétres cinétiques tels que les énergies d’activation et les facteurs pré-exponentiels ont
été modélisés a partir de trois mécanismes réactionnels : mécanisme d’activation de I’époxyde,
mécanisme d’activation du CO2, mécanisme ter-moléculaire. Ces schémas sont bien connus
dans la littérature pour la cycloaddition du CO- en présence des catalyseurs non-métalliques.
A partir du modele proposé, nous avons identifié I’activation de 1I’époxyde suivi par I’activation
du CO2 comme les etapes déterminantes de la réaction. Enfin, nous avons constaté que le
mécanisme ter-moléculaire est énergétiguement moins favorable en comparaison avec les

autres mécanismes.

Enfin, les données concernant la cinétique de la réaction ont été ensuite utilisées pour la
simulation du procédé sur Aspen Hysys. Ceci avec pour objectif le dimensionnement et
I’évaluation de la performance du procédé. Les étapes de réaction, separation et purification du
produit et du catalyseur ont été incluses dans cette étude. Les opérations de séparation et
purification ont été mises en évidence lors des expériences de récupération du carbonate et du
catalyseur. Nous avons identifié que la récupeération du catalyseur peut étre effectuee a partir
d’une extraction liquide-liquide en milieu acide, une neutralisation avec une base et puis une
extraction liquide-liquide avec 1’épichlorohydrine comme solvant. Dans le cas du produit, il
peut étre recupéré par une distillation simple de la phase organique, obtenue pendant
I’extraction liquide-liquide en milieu acide. Ces étapes ont été représentées dans le simulateur

des procédés.
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A T’issu de la simulation nous avons estimé le volume du réacteur nécessaire pour 1’opération
en continu ainsi que les différents besoins énergétiques du procédé. Nous avons aussi analysé
la performance du procédé face au changement des conditions d’entrée telles que le ratio
molaire (CO2/épichlorohydrine) ou le débit de gaz a traiter. Cette information est essentielle

pour la conception future du procédé a 1’échelle industrielle.

PERSPECTIVES

Pour la suite, cette étude offre de nombreuses perspectives.

Tout d’abord, un modéle thermodynamique plus complexe prenant en compte 1’effet de la
pression pour la représentation de 1’équilibre thermodynamique CO2/époxyde, permettrait
d’améliorer 1’estimation de la constante de Henry dans toute la gamme de solubilité étudiee.
Actuellement, le modé¢le d’équilibre utilisé n’est valable que pour les faibles pressions
(<800 kPa).

L’influence du catalyseur sur la solubilité¢ du CO2 dans le mélange époxyde/catalyseur pourrait
étre examinée a basse température et a partir du protocole mis en évidence pour la mesure de

la solubilité.

Le développement d’un modéle permettant de décrire le passage du régime cinétique au régime
diffusionnel (« régime de transition ») pourrait simplifier et améliorer le calcul du facteur
d’accélération. Ce facteur est essentiel pour la représentation du transfert de matiere avec

réaction dans la modélisation de la cinétique chimique.

Afin de mieux représenter I’effet de la résistance au transfert de matiére dans le cas d’un
mélange type issu de méthanisation ; des expériences d’absorption méthane/épichlorohydrine
pourraient étre envisagées dans la méme gamme de conditions expérimentales étudiée. Ceci
permettrait de connaitre la quantité de méthane qui peut étre absorbée par 1’épichlorohydrine

et donc corriger le coefficient de transfert de matiére.

Les sous-produits observés lors des réactions avec du CO, pur (dégradation thermique et
dégradation du catalyseur), ont été quantifiés de maniére simplifiée a partir de la différence
entre la quantité d’épichlorohydrine consommée et la quantité de carbonate produite. A I’aide

de la caractérisation de sous-produits réalisée dans cette étude, une estimation plus précise
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pourrait étre effectuée afin de modéliser ces réactions. Actuellement seule une cinétique

d’ordre zéro est considérée pour la représentation de la formation des sous-produits.

Le choix du mobile d’agitation du systéme est basé sur la limitation des réactions de
dégradation a haute pression et basse température qui sont évitées avec une ancre. Cependant
I’utilisation d’autres agitateurs plus performants, comme la turbine a pales avec injection de

gaz, pourrait étre examinée a basse pression afin de vérifier ce comportement.

De plus, le modéle utilisé pour la représentation du transfert de matiére et de la réaction ne
considére que I’interaction de 1’épichlorohydrine et du catalyseur avec le CO> pur. Dans le but
d’industrialiser la réaction, la modélisation des réactions secondaires dans les cas des mélanges
gazeux industriels permettrait d’¢largir le champ d’application du modéele.

Il est nécessaire également de prendre en compte 1’effet des propriétés du produit (viscosite,
masse volumique, etc.) sur le transfert de matiére du CO2 ou du mélange gazeux dans la phase

liquide pendant la réaction.

Il a été mis en évidence la performance du catalyseur en présence des mélanges gazeux, en
particulier pour ceux issus de méthanisation. Cependant des expériences complémentaires,
notamment a des débits en sortie supérieurs a 0,7 L/min, permettraient de vérifier a la fois
I’efficacité de la réaction, lorsque les quantités de gaz accumulés dans le ciel gazeux sont

moindres, et les conditions opératoires sont optimales.

Actuellement, les réactions sont réalisées dans un réacteur agité ferme pour la phase liquide.
Afin de mettre en évidence la performance de la réaction dans des conditions industrielles
réelles, il est nécessaire de réaliser les expériences en continu. Ceci permettrait de valider le
coefficient de transfert de matiere et de déterminer les temps de séjours optimaux afin de les

confronter avec la simulation effectuée sur Aspen Hysys.

Finalement, concernant les opérations de séparation et de récuperation du catalyseur, la
caractérisation et la modélisation pourraient améliorer la simulation du procédé. Enfin, I’étape
suivante du projet consiste a reéaliser I’intégration énergétique, le bilan de carbone et

I’évaluation économique du procedé.
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ANNEXES

Annexe 1 : Estimation des propriétés physiques

A. Coefficient de diffusion

L’équation proposée par Wilke and Chang, (1955) est une corrélation empirique, utilisée pour
I’estimation des coefficients de diffusion de solutés a dilution infinie dans des liquides.

L’expression est écrite ci-dessous :

1
. 74 x1078(¢pMp)2T

AB — 0,6
ngY,

D,z Coefficient de diffusion du soluté A dans B (cm?/s)

Mg  Masse molaire du solvant ou substrat B (g/mol)

T Température (K)

Np Viscosité dynamique du solvant ou substrat B (cP)

A Volume molaire du soluté dans son point normal d’ébullition (cm?/mol)

[0) Facteur d’association du solvant ou substrat B (adimensionnel). Pour les fluides non

associés la valeur par défaut est 1,0 (Poling et al., 2006)

La valeur du volume molaire, V,, est déterminée a partir de la méthode additive de volume
proposée par Schroeder (1949). L’objectif est de compter les nombres d’atomes présents dans
la molécule ainsi que leurs liaisons. L’addition s’effectue a 1’aide des groupes de contribution

donnés dans le tableau suivant :

Schroeder, 1949
Valeur du groupe d'addition cm?®/mol

Carbone, hydrogéne, oxygeéne,

azote, double liaison 7,0
Chlorure 245
Sulfure 21.0
Cycle 7.0
Triple liaison 14.0
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Pour le CO», nous obtenons la valeur suivante :
VC02 = 7 X (NO + NC + NDL) = 35 Cms/mOZ

Les coefficients de diffusion du CO; dans 1’épichlorohydrine, estimés a partir de la corrélation
empirique de Wilke-Chang ont été retrouves trés proches de ceux du systéme CO>/H.0. La
figure ci-dessous présente les résultats :

Température (K)
283 303 323 343 363 383
;Q —o6— Coefficient de diffusion CO2_EPC
5 1,22E-04 + —a— Coefficient de diffusion CO2_H20 (Franck, 1996)
S
§ 6,10E-05 +
f’%
S 3,05E-05 T
c
2
3]
£ 1,53E-05
3
@)
7,63E-06

Afin de valider la corrélation de Wilke-Chang, nous avons comparé les données expérimentales
du coefficient de diffusion du systeme CO2/H20 avec les valeurs obtenus a partir du modéle.
Des écarts d’environ 18% sont observés a partir des températures trés proches au point

d’ébullition de I’eau ; en dessous de cette valeur les erreurs sont inférieures a 10%.

Température (K)
283 303 323 343 363 383 403

8” 2,44E-04 + Cadogan (2014)

S Franck (1996)

'g;\(;; 129604 + —— Correlation empirique Wilke-Chang (1955)

‘D £

£

=g

=8 610805 +

S =

€2

28 '

£ 3,05E-05 + /

[«b]

3 ~
1,53E-05
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B. Viscosité

Les viscosités de 1’épichlorohydrine, des mélanges épichlorohydrine/2-aminopyridine

(concentration en catalyseur 2,5 — 10% mole) et du carbonate d’épichlorohydrine, sont

mesurées experimentalement a différentes températures a partir de la méthode d’Hoppler.

Les résultats sont présentés ci-dessous :

1.

Viscosité d'EPC (mPa.s)

viscosité de mélanges EPC/2-AMP (mPa.s)

Viscosité de 1’épichlorohydrine en fonction de la température

1,30

120 + i Solv’a)_/
m O Experiences

110 £\

1,00 + %

0,90 + %

0,80 + @

0,70 + Rl

0,60 - BB
0,50 +

0,40 | | | | : : :
293 303 313 323 333 343 353 363 373
Température (K)

Viscosité des mélanges épichlorohydrine/2-aminopyridine (EPC/2-AMP)

3,00
----- & EPC pure
250 | ~%-- Mélange EPC/2-AMP 2,5%
e o Mélange EPC/2-AMP 5,0%
A Mélange EPC/2-AMP 7,5%
200 + e Mélange EPC/2-AMP 10%
150 1
1,00 1
0,50 +
0,00 : : : ' ' = ‘ ‘

293 303 313 323 333 343 353 363 373
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3. Viscosité du carbonate d’épichlorohydrine (EC)
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293 303 313 323 333 343 353 363 373

Température (K)

Dans tous les cas, I’incertitude de la mesure est inférieure & 5%. Nous avons observé un écart
inférieur a 15% entre la viscosité de 1’épichlorohydrine pur et celle du mélange
épichlorohydrine/2-aminopyridine. Pour sa part, la viscosité du carbonate d’épichlorohydrine

est au moins trois fois plus ¢élevée (a 363K) par rapport a la viscosité de I’épichlorohydrine pur.
C. Masse volumique

La masse volumique de 1’épichlorohydrine, des mélanges d’épichlorohydrine/2-aminopyridine
et du carbonate d’épichlorohydrine a été mesurée dans la plage de température [283 — 343] K.

L’incertitude des mesures expérimentales est inférieure a 0,1%.

Nous avons observé des masses volumiques similaires pour 1’épichlorohydrine et les mélanges
épichlorohydrine/2-aminopyridine. Les résultats expérimentaux sont comparés avec la masse
volumique de I’eau. La masse volumique de 1’épichlorohydrine est seulement 1,18 fois plus

¢levée que celle de I’eau.

En revanche, le carbonate présente une masse volumique environ 1,3 fois plus élevée que celle

de I’épichlorohydrine dans toute la gamme de températures étudiée.

La variation de la masse volumique en fonction de la température pour les réactifs ainsi que

pour le produit est présentée ci-apres :
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1. Masse volumique de I’épichlorohydrine, des mélanges et de 1’eau
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2. Masse volumique du carbonate d’épichlorohydrine
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Annexe 2 : Analyse de la stabilité et decomposition thermique par DSC

Lors de réactions de cycloaddition entre le COz2, I’épichlorohydrine et le 2-aminopyridine a
différentes températures, certains phénomeénes de degradation thermique ont lieu dans le
systeme. Ceci réduit notamment les rendements de la réaction. Nous avons tenté d’observer les
phénomenes thermiques liées a ces réactions a I’aide d’une analyse DSC (differential scanning
calorimetry). Pour ceci, I’analyse est effectuée sur le 2-aminopyridine pur ainsi que sur les

mélanges épichlorohydrine/2-aminopyridine [2,5 — 10]% mole.

Cette méthode, étudie les échanges thermiques entre un échantillon et le milieu extérieur lors

d’une variation de température (Grenet and Legendre, 2010).
Expériences :

Quelques milligrammes (<10 mg) d’échantillon a analyser sont placés dans un creuset en or
hermétique. Puis, I’échantillon est soumis a une rampe de chauffe de 10 °C/min de la

température ambiante a 300 °C.
Résultats :
Les figures 1 a 4 présentent les thermogrammes des échantillons analysés en fonction du temps.

Dans le cas du catalyseur (figure 1), nous observons uniquement deux pics correspondants a la

fusion et solidification du catalyseur. Aucune dégradation avec la température n’est observée.

En revanche, lorsque le catalyseur est mélangé avec 1’épichlorohydrine (figure 2 a 4), trois pics
exothermiques bien définis sont observés. Le premier, est obtenu a une température d’environ
70°C, le second entre 106 et 124 °C et enfin, le dernier entre 170 et 229°C. Un quatrieme pic
est observé dans les échantillons 2,5% a 7,0%, vers la fin de la rampe de montée en
température. Cependant dd a la rampe de température (10°C/min), un retard dans la réponse de

la DSC est produit avec un échelon d’environ 8 J/g.

D’apres les résultats, nous avons observé que la quantité de chaleur libérée par les pics a
106 °C — 124 °C et 170 °C — 229°C, est fortement dépendante de la concentration du
catalyseur. Plus la solution épichlorohydrine/2-aminopyridine est concentrée en 2-
aminopyridine, plus le dégagement de chaleur est important. Le graphique ci-apres, présente
la relation entre la chaleur degagée par les pics 1,2 et 3 et la concentration du catalyseur.
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400
-------------- Pic 1 T=70°C - Tmax=80°C
350 | Pic 2 T=106-124°C - Tmax=154°C
----- A Pic 3 T=170-229°C - Tmax=237°C
300 |
I R — A
—
S w01 e
3 o
g 200 | "
£S
5 150
&
G 100 +
50 i
0 f f f f f
0% 2% 4% 6% 8% 0% 12%

% molaire en CAT

Cette observation permet de conclure sur la présence de réactions non désirés entre le
catalyseur et 1I’époxyde qui expliquent les problémes de dégradation du milieu réactionnel
lorsque le CO- est introduit dans le systeme. Ceci se traduit par une possible difficulté a pouvoir

récupérer tout le catalyseur.
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Figure 1. Evolution en fonction du temps du flux de chaleur échangé entre [’extérieur et

[’échantillon de 2-aminopyridine pur
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Figure 2. Evolution en fonction du temps du flux de chaleur échangé entre [’extérieur et

[’échantillon d’épichlorohydrine/2-aminopyridine 2,5% mole
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Figure 3. Evolution en fonction du temps du flux de chaleur échangé entre l’extérieur et

[’échantillon d’épichlorohydrine/2-aminopyridine 5,0% mole
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Figure 3. Evolution en fonction du temps du flux de chaleur échangé entre l’extérieur et

[’échantillon d’épichlorohydrine/2-aminopyridine 7,0% mole
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Figure 4. Evolution en fonction du temps du flux de chaleur échangé entre l’extérieur et

[’échantillon d’épichlorohydrine/2-aminopyridine 10% mole
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Annexe 3 : Méthodes analytiques de quantification

Les analyses sont effectuées dans les laboratoires de chimie analytique de I’'INSA de Rouen.

I. Détermination de la concentration en épichlorohydrine et en carbonate
d’épichlorohydrine issus de réaction par GC-FID

Information de I’appareil :

e Bruker SCION 456-GC / Détection a ionisation de flamme (FID)

e Colonne ZB-5 (fournisseur Phenomenex — référence : 7THM-G002-11)
e Dimension : 30 m x 0,32 mm / film : 0,25 pm

e Température maximal : 360/370 °C

e Gaz vecteur : Hélium

e Solvant d’élution : méthanol
Préparation des dilutions :

e Rincer les fioles avec I’¢luant d’analyse (méthanol).

e Préparer une solution mere de 1 g/L dans une fiole jaugée de 10 mL. Prélever 0,01
g de I’échantillon et compléter avec du méthanol.

e Prélever 1 mL de la solution meére et le placer dans une fiole jaugée de 5 mL.
Compléter avec du méthanol pour obtenir une dilution 200 ppm.

e Prélever environ 2 mL de la dilution et la placer dans un vial pour analyse
chromatographique.

e Lesdilutions doivent étre préparées au maximum un jour a I’avance de 1’analyse.
Analyse :

e Placer les vials des échantillons et du solvant d’élution dans le passeur.
e Ouvrir les vannes principales d’air reconstitué, d’azote et d’hydrogéne.
e QOuvrir les vannes d’air reconstitué, hélium et azote a coté de I’appareil.
e Allumer I’appareil.

e Quvrir la vanne d’hydrogene a c6té de 1’appareil.

e Lancer le logiciel de contréle.

e Sélectionner la méthode d’analyse.
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e Créer une séquence d’analyse avec les échantillons.

e Attendre que la température du four s’équilibre a la température d’injection
(250 °C).

e Faire tourner la colonne avec I’éluant, afin de nettoyer I’appareil avant de
commencer [’analyse des dilutions.

e A partir de courbes d’étalonnage, retrouver les concentrations de

I’épichlorohydrine et du carbonate d’épichlorohydrine.

Courbes d’étalonnage de 1’épichlorohydrine (EPC) et du carbonate (EC) :

500
y = 1,584x - 3,508 B
R2=0,998
400 +
300 + P
2 T
< ¢
200 +
_
P
100 + T
L
COURBE D'ETALONNAGE DE L'EPC
0 4 : : : : :
0 50 100 150 200 250 300
Concentration EPC (mg/L)
y=1,335x- 13,198 T
300 1 R2 = 0,995 $
&
1
200 +
2 T
< T
100 + .:_
L
T COURBE D'ETALONNAGE DE L'EC
o+ : : : :
0 50 100 150 200 250

Concentration EC (mg/L)

En fonction des résultats, nous avons trouvé une incertitude de mesure de [Daire

chromatographique de +6%.
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Figure 1. Evolution de la concentration en (a) épichlorohydrine et en (b) carbonate

d’épichlorohydrine lors d’une réaction — suivi par GC-FID
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Détermination de la concentration en carbonate d’épichlorohydrine issus de

réaction par FTIR
Information de 1’appareil :

e Perkin Elmer 1600 FT-IR

e ATR (Attenuated Total Reflectance) avec diamant comme cristal
Préparation de I’échantillon :

e [’analyse se fait directement sur le prélévement effectué pendant la réaction.
Analyse :

e Nettoyer I’ATR avec un solvant (ex. é¢thanol ou acétone).

e Ouuvrir le logiciel de contréle et analyse (Spectrum).

e Calibrer I’appareil avec I’air comme échantillon de référence (background). Fixer
le nombre de scans a 4, le nombre d’onde entre 4000 et 600 cm™ et le type
d’analyse en Absorbance.

e Placer une goutte d’échantillons sur I’ATR.

e Lancer ’analyse sur I’échantillon.

e A partir de la courbe d’étalonnage, calculer la concentration des especes.

Afin de vérifier ’applicabilité de le FTIR pour la quantification du produit, les analyses

sont répétées plusieurs fois.

L’incertitude de ’analyse est inférieure a 2%. Nous avons observé un comportement
non-linéaire des points expérimentaux. De ce fait, deux courbes d’étalonnage sont

construites pour son utilisation dans des intervalles précis d’absorbance.
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Répétabilité de 1’é¢talonnage pour le dosage du carbonate
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Quatre expériences d’étalonnage sont effectuées afin de vérifier la répétabilité de la technique

FTIR pour la quantification du carbonate. Les écarts entre les mesures sont inférieurs a 3 %.

La courbe d’étalonnage est construite a partir de deux intervalles d’absorbances, étant donné

la non linéarité des données dans toute la gamme de concentrations analysées. Ceci nous permet

d’obtenir deux courbes d’étalonnage avec des coefficients de corrélation (R?) de 0,995 et 0,998.

L’incertitude de la mesure d’absorbance est d’environ 5%.

Courbes d’étalonnage du carbonate d’épichlorohydrine (EC) :

Absorbance [0 - 0,35]

035 o
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§ 0207
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Figure 1. Evolution de la concentration en carbonate d’épichlorohydrine lors d’une réaction

— suivi par FT-IR
Pics repréesentatifs Pics représentatifs
du carbonate épichlorohydrine
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Nous observons le pics représentatifs du carbonate d’épichlorohydrine a 1800, 1200 et

1120 cm™. En revanche, pour I’épichlorohydrine, ses pics se trouvent entre900 et 800 cm™.
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Annexe 4 : Méthodes analytiques de caractérisation

I1l.  Identification des réactifs et produits par GC-MS

Information de 1’appareil :

Varian 3900 — Saturn 2100T GC-MS

Colonne VF-1701-MS (Fournisseur : Agilent Technologies - réference : CP9154)
Dimension : 60 m x 0,25 mm / film 0,25 pm

Température maximale : 280/300 °C

Gaz vecteur : Hélium

Solvant d’élution : méthanol

Préparation des dilutions :

Rincer les fioles avec I’¢luant d’analyse (méthanol).

Préparer une solution de 1 g/L dans une fiole jaugée de 10 mL. Prélever 0,01 g de
I’échantillon et compléter avec du méthanol.

Prélever environ 2 mL de la dilution et la placer dans un vial pour analyse
chromatographique.

Les dilutions doivent étre préparées au maximum un jour a ’avance de I’analyse.

Analyse :

Placer les vials des échantillons dans le passeur destiné a cet effet.

Placer le solvant de ringage dans I’appareil.

Lancer le logiciel de contrdle.

Sélectionner la méthode d’analyse.

Créer une séquence d’analyse avec les échantillons.

Attendre que la température du four s’équilibre a la température d’injection
(250 °C).

Faire tourner la colonne avec 1’¢luant, afin de nettoyer I’appareil, avant de

commencer [’analyse des dilutions.

La technique GC-MS est utilisee pour identifier les composés présents dans le mélange

réactionnel au cours de la réaction et le produit purifié.
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Chromatogramme de caractérisation du mélange EPC/2-AMP
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Chromatogramme de caractérisation du mélange issu de réaction
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Pendant la réaction, trois pics de dégradation sont confirmés par 1’analyse. Nous avons
tenté d’identifier les espéces chimiques concernant les temps d’¢élution 3,2 min, 5,7 min

et 6,43 min a partir des spectres de masse.

Les pics a 2,7 min et 10,5 min correspondent respectivement a 1’épichlorohydrine et le
carbonate d’épichlorohydrine. Ce dernier est confirmé par le spectre du carbonate

commercial et celui du produit purifié dans le laboratoire.
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Spectre de masse
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Chromatogramme du produit purifié
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L’identification du carbonate d’épichlorohydrine est effectuée, a partir de la masse
molaire de son ion moléculaire (136 ou 137) et la présence des isotopes du chlore 35 et

37 sur le spectre de masse :
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Pic 2 5,1 min
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Ethylbenzene

L’impureté correspondant au 1,3-dichloro 2-propanol avec un temps d’élution de

5,9 min, observée pendant la réaction, est également identifiée dans le produit final.

Cette espéce est aussi retrouvée dans le carbonate commercial :

Chromatogramme étalon du carbonate d’épichlorohydrine
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a 10,5 min correspond a une impureté de la colonne.
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Chromatogramme d’un mélange réactionnel avec un mélange issu de
méthanisation (50% CHa, 49% CO3, 1% O)

, 16-Jun-2016 + 18:10:32
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Lorsque la réaction est effectuée en présence d’un mélange de méthanisation, nous
observons 1’apparition de deux pics a 5,86 min et 9,48 min qui correspondent a des

impuretés. A 1’aide du spectre de masse nous avons tenté de les identifier.

Spectre de masse
Pic 4 5,86 min

100 »
43
50
81 Spectre expérimental
49 L
ol [, 5761 60  1li83 9195 109 115 124 133 146 157 164170 177 194
T "1"53'57 g5 66 Tle3™ o1 127
492257 62
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sl 43
Cl cl
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7
4 50 60 70 8 90 100 110 120 130 140 150 160 170 180 190
| aC:\ projetsTURBOMASS\ PE2016.PRO\ D Head to Tail MF=764 RMF=809 4 2-Propanol, 1,3-dichloro-

Vers 5,86 min, nous avons retrouvé a nouveau comme dans le cas des réactions avec

du CO2 pur, la présence du 1,3-dichlro 2-propanol.
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Dans le cas du pic avec un temps d’élution de 9,48 min, I’identification n’est pas

précise. En revanche, nous supposons la présence d’un composé avec une longue

chaine hydrocarboné, formé a partir de 1’épichlorohydrine, le catalyseur et le groupe

C=0 du carbonate :

ol 4 Pic a2 9,48 min
Probabilité 12%
504
57 Spectre expérimental
| | 71 85
0 Wl 51 ol 78 ] 91,103 112 121 129 138 146 156 163 171 180 188 207 219
T 56 687379 | 92 99 113 128 136143150 160167 181 203
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] \)|\
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1004
44
40 50 60 70 80 90 100 110 120 130 140 150 160 170 180 190 200 210 220
[aC\ projetsTURBOMASS\ PE2016.PRO\ Dil Head to Tail MF=569 RMF=655 v Glycine, N-(N-L-alanylglycyly-
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IV.  Caractérisation des réactifs et produits par RMN du proton

Les analyses RMN ont été réalisées au laboratoire COBRA de I’Institut de Recherche en
Chimie organique Fine (IRCOF). Les réactifs et produits issus de réactions (carbonate et sous-

produits) sont caractérisés a I’aide de cette technique.
Information de I’appareil :
e Bruker AVII-600 MHz — Cryoprobe 5mm CPTXI (1H, 13C, 15N)
Préparation des échantillons :

e Placer environ 0,1 g d’échantillons dans un tube a RMN.
e Diluer avec 0,4 mL de DMSO-d6.

Analyse :

e Créer I’analyse a réaliser dans 1une des positions disponibles a cet effet, dans le
logiciel de contrdle de la RMN.

e Sélectionner le type d’analyse proton ou carbone.

e  Sélectionner le solvant.

e Fixer le nombre de scans a 8.

e Placer le tube RMN dans I’appareil.

e Valider I’analyse.

L’identification du proton "H est effectuée sur les réactifs, le produit purifié et le solide
cristallin obtenus lors des réactions a basse température (sous-produit de dégradation). Ce

dernier est isolé du mélange réactionnel, a partir des étapes suivantes :

e Filtration du mélange réactionnel final
e Lavage avec un solvant peu polaire (heptane)
e Evaporation du solvant

e Préparation de la dilution RMN avec DMSO
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Figure 1. Spectre RMN de I’épichlorohydrine
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Figure 3. Spectre RMN du produit purifié
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D’apres les analyses, nous estimons la pureté du produit purifié a environ 90%. Nous observons
la présence d’une impureté en trés faible quantité vers le signal a 3,6 ppm qui explique les 10%
restant. Ceci pourrait correspondre au 1,3-dichloro 2-propanol identifié a 1’aide des analyses
GC-MS. En fonction de cette hypothese nous avons analyse par RMN cette espéce afin de

verifier les déplacements chimiques du proton (figure 4).
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Figure 4. Spectre RMN du 1,3-dichloro 2-propanol
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Sur la figure 4, nous retrouvons un pic avec un signal a 3,6 ppm comme observé dans le spectre
du carbonate purifié. Deux autres pics sont observés respectivement par ordre décroissant
d’intensité avec un signal a 5,7 et a 3,9 ppm. Le signal a 5,7 est aussi repéré dans le spectre
RMN du produit mais avec une faible intensité. En revanche, le signal a 3,9 n’est pas facilement
identifiable dans le spectre du carbonate, pour deux raisons : premiérement, son intensité est
plus faible que dans les cas a 3,6 et 5,7 ppm, deuxiémement le signal du produit est plus intense
et situé au méme endroit. Ces résultats permettent alors de confirmer la présence du

1,3- dichloro 2-propanol dans le produit.

La figure 5 présente le spectre RMN de I’un de sous-produits observés lors des réactions a
basse température. Cette espeéce secondaire, correspond a un produit cristallin qui induit I’arrét
de la réaction. Nous avons supposé, que 1’apparition de ce composé résulte de la dégradation
du catalyseur. A partir de I’analyse RMN, nous avons vérifié la présence d’une structure

similaire a celle du catalyseur, mais avec une fonction alkylée.
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Figure 5. Spectre RMN du sous-produit de dégradation cristallisé lors de réactions a

basse température (T<70°C)
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La présence de signaux a 7,9 et 6,7 ppm confirme la présence du catalyseur et le pic distribué
dans une large gamme de ppm correspond au proton du NH.. En revanche, les signaux a 4,3 et
3,4 ppm confirment la présence des fonctions alkylées.

La Figure 6 et 7 présentent les spectres RMN obtenus dans le cas de réactions effectuées en
présence des mélanges gazeux. La présence d’un signal vers 3,6 ppm, dans les deux spectres,
met en évidence la dégradation de I’épichlorohydrine. Ce pic est représentatif de 1’ouverture
du cycle de I’épichlorohydrine. En revanche, la basse concentration du catalyseur dans le
mélange réactionnel ne permet pas d’identifier les produits de dégradation et de désactivation

qui sont captés par les signaux entre 4,2 ppm et 4,7 ppm.
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Figure 6. Spectre RMN du melange réactionnel en présence de CO2 (10%), Oz (10%),
N2 (80%0), SOx (500 ppm), NOx (1500 ppm)
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Figure 7. Spectre RMN du mélange réactionnel en présence de CO2 (5%), CH4 (5%)
02 (1%) N2 (89%0)
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V.  Caractérisation du sous-produit solide par thermo-désorption et pyrolyse couplées
ala GC-MS

Les analyses par thermo-désorption et pyrolyse ont été réalisées dans les installations de Veolia
VERI de Maisons-Laffitte.

Information de I’appareil :

e Agilent series 5975C
e Détecteur MSD (Mass Selective Detector)
e Gaz vecteur : Hélium

e Température injecteur : 320°C
Préparation des échantillons :

e Préparer une solution de 5 g/L d’échantillon dans du méthanol comme solvant.
e Placer environ 10 pL de la dissolution dans un tube a pyrolyse.

e Evaporer le solvant a 30 °C pendant 30 min afin de concentrer I’échantillon.
Analyse :

e Introduire le tube a pyrolyse dans le four de 1’appareil.

e Pour la thermo-désorption chauffer I’échantillon de 50°C a 300°C.

e Pour la pyrolyse chauffer a 800°C pendant 30 secondes.

e Faire I’identification des molécules analysées par GC-MS, a I’aide de la base de

données.

A partir de I’analyse en thermo-désorption tous les composés volatiles et semi-volatiles de la
dissolution du sous-produit, sont évaporés et analysés par la GC-MS. Les especes non

volatilises sont ensuite soumises a une pyrolyse et analysés également par GC-MS.
Chromatogramme obtenu apres ’analyse en thermo-désorption

La figure 1, présente le chromatogramme obtenu aprés 1’analyse en thermo-désorption. Quatre
pics caractéristiques sont observés a 8, 11, 15 et 16 min. Le spectre de masse montre que le

premier pic a 8 min, correspond a la structure du catalyseur.
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Figure 1. Thermogramme du sous-produit de dégradation
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Le pic a 11,12 min correspond a une espece chimique qui contient les principaux ions du

carbonate d’épichlorohydrine. Cependant, I’ion 131 n’est pas retrouvé dans le spectre du
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produit. Par conséquent, ce pic représente, un composé avec des caractéristiques similaires a

celles du produit, mais avec une légére modification sur sa structure :

2000000

1800000

1600000

1400000

1200000

1000000

800000

600000

400000

200000

o

m/ z-->

200000

180000

160000

140000

120000

100000

80000

60000

40000

20000

o

m/ z-->

Pica 11,12 min

87.0
Spectre expérimental
43.1
=T T===== 1
62.0 1 1312.1 |
33.2“\ 1 L ‘ \‘H 77.0 i 104.1 1181 \ ! 1461 162.9
3b 4b Sb 6b 7b Bb Qb 160 1]‘.0:_ _12_‘0_ _1_3‘(1 _:!:AO 15‘0 1éO
87.0
43.1
27.1 CI
62.0 Spectre base de données
|
sl Mw“\\\mw\\m . a0sa 1361 ss2s 17041032
6 1‘0 Zb 3b 4b 5‘0 Gb 7b Bb 9‘0 10‘0 11‘0 12‘0 13“0 14‘0 15‘0 1éO 17‘0 18‘0 19‘0 !

Les pics a 15 et 16 min correspondent tous les deux, a des composés aminés avec des structures

de pyridine :
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Chromatogramme obtenu apres la pyrolyse

30% de I’échantillon qui ne se vaporise pas par thermo-désorption est ensuite pyrolysé a 800°C,

les composés résultants de cette réaction sont analysés par GC-MS (Figure 2) :
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Figure 2. Chromatogramme issu de la pyrolyse du solide cristallin
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Les pics entre 4 et 9 min correspondent a des fragments du catalyseur tel que la pyridine ou le

2-methyl pyridine.
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Les autres pics entre 10 et 16 minutes correspondent a des composés dérivés des amines

hétérocycliques (pyridine, pyrrole), tel que le 1H-pyrrolo [2,3-b] 2-methyl pyridine.
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En fonction des résultats, nous vérifions que le sous-produit cristallin est produit a partir d’une

réaction de dégradation avec le catalyseur, et que sa formation est favorisée a basse température

et & haute pression. Une fois le produit secondaire obtenu, la réaction principale nécessitant la

présence du catalyser, s’arréte.
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Annexe 5 : Coefficients obtenus du modele statistique

Un modele linéaire de deuxiéme ordre, s’appuyant sur des outils statistiques est développé pour

la représentation préliminaire des données expérimentales. Celui-ci est construit a partir des

parametres influents sur le taux de conversion et le rendement de la réaction. Ces outils,

déterminent 1’efficacité et 1’ajustement du modele dans la prédiction de la réponse et la

construction de la cartographie du systeme.

Le modéle mathématique ainsi que I’ensemble des parameétres statistiques, sont calculés a

I’aide du logiciel Modde 11®. Le tableau 1, présente les coefficients régressés du modele de

taux de conversion et du rendement.

Tableau 1. Valeurs des parameétres des modeéles statistiques

Parametres du modéle

Parameétres du modéle de

Parameétre de conversion rendement
Valeur Ecart type Valeur Ecart type
Constante 0,88442 0,01164 0,81486 0,01081
Température 0,14230 0,00753 0,12455 0,00652
Pression 0,02369 0,00749 0,02082 0,00657
% Cat 0,05946 0,00773 0,02858 0,00710
Temps 0,29313 0,01097 0,25322 0,00955
Température x Température -0,09440 0,01195 -0,06794 0,01029
Temps x Temps -0,30508 0,01891 -0,28022 0,01618
%Cat x % Cat - - -0,04223 0,01056
Température x Pression 0,03242 0,00834 0,03275 0,00736
Température x % Cat -0,05904 0,00851 -0,06493 0,00736
Température x Temps -0,09152 0,01196 -0,09922 0,01054
Pression x % Cat -0,01832 0,00909 -
% Cat x temps - - -0,04504 0,01132
Coefficient de corrélation (R?) 0,92 0,93
L’interpreétation des résultats est basee sur :
e Moyenne :
5= XX
n
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e Ecart-type :
_ ’2(3’1’ —¥)
S = —————————
n—1

X =)
X —¥)?

Ou ¥, correspond a la valeur estimée par le modéle

e Coefficient de corrélation :

ré=1
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Annexe 6 : Enthalpie spécifique de la réaction

L’enthalpie spécifique de la réaction de cycloaddition entre le COz et 1’épichlorohydrine est
obtenue a 1’aide du réacteur calorimétrique RC1. L’analyse thermique du réacteur, est basée
sur le principe du flux de chaleur entre le milieu réactionnel et la double enveloppe, dans

laguelle la mesure et I’enregistrement de la différence de température sont faits en continu.

Le RC1 permet de travailler avec des volumes d’échantillons importants, de 1’ordre de quelques
kilogrammes, qui se rapprochent donc des conditions des pilotes industriels. La chaleur libérée
par une réaction exothermique est alors déterminée de facon précise en calculant le bilan

thermique et le bilan de matiére du réacteur.

La chaleur dégagée par la réaction est évacuée par le fluide caloporteur circulant au travers de
la double enveloppe. La différence de température est alors convertie en termes de puissance
calorimétrique a 1’aide d’un étalonnage électrique (résistance d’étalonnage plongeante)

effectué sur le mélange réactionnel. Le flux de chaleur est alors décrit par I’équation suivante :
Qfiow = UA(Tg — Tj)

Qriow Flux de chaleur (W)

U Coefficient de transfert thermique (W/m2.K)
A Aire de la surface d’échange thermique (m2)
Tr Température du milieu réactionnel (K)

T; Température de la double enveloppe (K)

Lorsque la calibration du milieu réactionnel est effectuée avant réaction, la mesure du flux de
chaleur permet de déterminer le terme UA et le Cp du milieu. En fonction de ces résultats et de
la mesure du différentiel de température a chaque instant pendant la réaction, la chaleur de la

réaction est calculée a partir

dT
Qfiow = UA(Tg — Tj) + mC, n

m Masse du milieu réactionnel (g)

Gy Capacité thermique (J/g.K)

299



AnNnexes

Un exemple des flux de chaleur mesurés, lors de réactions est présenté dans la Figurel :
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Figure 1. Puissance thermique ou flux de chaleur mesuré pendant la réaction de cycloaddition a trois
températures 70, 80 et 90 °C

L’intégration des courbes présentées dans la figure 1, permet de calculer la quantité totale de
chaleur libérée par la réaction. L’enthalpie de la réaction correspond au rapport entre la quantité
totale d’énergie libérée et le nombre de moles en CO2 consommé. La figure 2, présente la
mesure de ’enthalpie de la réaction effectuée a différentes températures dans la gamme
[50 —90] °C. En dessous de 50 °C, les mesures ne sont pas précises. La répétabilité a été
verifiée en faisons quelques expériences 3 fois. L’incertitude de la mesure est en moyenne de
+13 kJ/mol CO..
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Figure 2. Enthalpie de la réaction en kJ/mol CO;

Nous avons obtenu une enthalpie de réaction entre 102 a 135 kJ/mol, ce qui est cohérent avec

les résultats de la littérature et les études préliminaires effectuées par le LSPC/COBRA.
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Annexe 7 : Méthodologie de récupération du catalyseur

Un protocole d’extraction a été proposeé afin de récupérer le catalyseur du mélange réactionnel

et de le réutiliser. Ce protocole est composé des étapes suivantes :

e Extraction liquide-liquide en milieu acide. Le catalyseur étant une base faible
(pka=6.8), est neutralisée a partir de I’addition d’un acide dans le mélange obtenu
en fin réaction. Dans cette étape le catalyseur est protong, et un sel acide est forme.

Les experiences sont effectuées avec une solution d’acide chlorhydrique 3M.

e Régenération du catalyseur en phase aqueuse. Le catalyseur est régénéré dans sa
forme initiale a I’aide d’une base. Dans notre cas, nous avons utilisé I’hydroxyde

de sodium 3M.

e Lamesure du pH lors de I’addition de I’hydroxyde de sodium permet de controler

la neutralisation compléte de 1’acide en excés qui a pu étre additionné au milieu.

Les volumes en acide et base, sont calculés en fonction de la concentration du catalyseur

dans le milieu réactionnel a I’aide de la relation suivante :
Cb X Vm = Ca X I/a

Ou, C, correspond a la concentration du catalyseur dans le mélange [M], V;, est le
volume du mélange [L], C, est la concentration de la solution acide ou basique [M] et
V, est le volume minimal de solution acide ou base a additionner pour récupérer le

catalyseur [L].

Pour une concentration de 5% mole en catalyseur dans le mélange de départ, nous
recalculons la concentration dans le mélange reactionnel final & partir de

I’expression suivante :
, nr
Cp[M] = %molaire X —

m

Avec nr le nombre de moles total.
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e Récupération du catalyseur en phase organique. Le 2-aminopyridine est soluble
dans des solvants polaires. Plusieurs tests d’extraction ont été effectués pour
évaluer la récupération du catalyseur dans la phase organique. Sur cette derniére,
des analyses par GC-MS sont réalisées afin de vérifier I’efficacité de I’extraction.
Ces analyses sont effectuées dans les laboratoires de Veolia VERI de Maisons-
Laffitte.

Parmi les solvants testés, nous avons observé une affinité plus importante entre le
catalyseur et le méthanol comparé a celle du catalyseur avec I’cau. Les aminopyridines
en général, sont enthalpiquement plus stables dans le méthanol, étant donnée les

interactions produites entre le groupe amino et le méthanol (Spencer et al., 1983).

1pL d’échantillon sans dilution a été injecté directement dans la GC-MS pour
identification. Les résultats du chromatogramme et du spectre de masse pour

I’extraction avec le méthanol sont présent€s Ci-dessous :

Chromatogramme de P’extraction du catalyseur de la phase aqueuse avec du

méthanol
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Le pic avec un temps d’¢élution de 14,1 min correspond au catalyseur. Ceci est vérifié

par le spectre de masse.
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Spectre de masse

Pic a 14,1 min
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En fonction de ces résultats, nous avons tenté I’extraction du catalyseur avec
1’épichlorohydrine comme « solvant ». Ceci s’explique par ses caractéristiques polaires,
similaires a celles du méthanol, ainsi que par son affinité avec le catalyseur. Le volume
d’épichlorohydrine additionné pour I’extraction, est environ 2 fois plus élevé que le

volume de la phase aqueuse.

Une fois 1’épichlorohydrine additionné, le mélange est refroidit en dessous de 4°C.
Ceci permet a la fois de minimiser les réactions de dégradation épichlorohydrine-eau et

de faciliter la migration du catalyseur vers la phase organique.

A nouveau, 1L de la phase organique est directement injecté dans le chromatographe
afin d’effectuer I’analyse par GC-MS. Le chromatogramme ainsi que le spectre de

masse est présenté ci-apres :
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Chromatogramme d’extraction du catalyseur avec I’épichlorohydrine
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D’aprés le chromatogramme, nous observons un pic a 13,4 min représentatif du catalyseur. En

revanche, un autre pic apparait avec un temps d’élution de 15,9 min qui correspond a une

impureté produite lors de I’extraction. Le spectre de masse nous a permis d’identifier ce sous-

produit comme le glycidyléther butyle.
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Pic a 15,9 min
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A partir des résultats, nous observons I’efficacité de 1’extraction du catalyseur a 1’aide de
I’épichlorohydrine. La formation de I’impureté vers 15,9 min est certainement, le résultat d’une

réaction de dégradation entre 1’épichlorohydrine et I’eau.
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