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Résumé 

L’histoire des événements accidentels dans les industries chimiques montre que leurs 

conséquences sont souvent graves sur les plans humain, environnemental et économique. Cette 

thèse vise à proposer une approche de détection et de diagnostic des défauts dans les procédés 

chimiques afin de prévenir ces événements accidentels. La démarche commence par une étude 

préalable qui sert à identifier les causes majeures responsables des événements industriels 

chimiques en se basant sur le retour d’expérience (REX). En France, selon la base de données 

ARIA, 25% des évènements sont dus à l’emballement thermique à cause d’erreurs d’origine 

humaine. Il est donc opportun de développer une méthode de détection et de diagnostic précoce 

des défauts dus à l’emballement thermique. Pour cela nous développons une approche qui 

utilise des seuils dynamiques pour la détection et la collecte de mesures pour le diagnostic. La 

localisation des défauts est basée sur une classification des caractéristiques statistiques de la 

température en fonction de plusieurs modes défectueux. Un ensemble de classificateurs 

linéaires et de diagrammes de décision binaires indexés par rapport au temps sont utilisés. Enfin, 

la synthèse de l'acide peroxyformique dans un réacteur discontinu et semi-continu est 

considérée pour valider la méthode proposée par des simulations numériques et ensuite 

expérimentales. Les performances de détection de défauts se sont révélées satisfaisantes et les 

classificateurs ont démontré un taux de séparabilité des défauts élevés.  

Mots clés : Événements accidentels chimiques ; Sécurité des procédés chimiques ; Retour 

d'expérience ; Emballement thermique ; Détection et diagnostic de défauts. 
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Abstract    

The history of accidental events in chemical industries shows that their human, environmental 

and economic consequences are often serious. This thesis aims at proposing an approach of 

detection and diagnosis faults in chemical processes in order to prevent these accidental events. 

A preliminary study serves to identify the major causes of chemical industrial events based on 

experience feedback. In France, according to the ARIA database, 25% of the events are due to 

thermal runaway because of human errors. It is therefore appropriate to develop a method for 

early fault detection and diagnosis due to thermal runaway. For that purpose, we develop an 

approach that uses dynamical thresholds for the detection and collection of measurements for 

diagnosis. The localization of faults is based on a classification of the statistical characteristics 

of the temperature according to several defectives modes. A multiset of linear classifiers and 

binary decision diagrams indexed with respect to the time are used for that purpose. Finally, the 

synthesis of peroxyformic acid in a batch and semi batch reactor is considered to validate the 

proposed method by numerical simulations and then experiments. Faults detection performance 

has been proved satisfactory and the classifiers have proved a high isolability rate of faults. 

Keywords: Chemical accidental events; Process safety; Experience feedback; Thermal 

runaway; Faults detection and diagnosis. 
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Depuis la révolution industrielle, un grand nombre d'événements accidentels ont eu lieu 

dans le monde entier, laissant derrière eux des impacts négatifs sur les vies humaines, les 

installations, l'environnement et l’image de l’industrie (Gomez et al., 2008 ).  

L’important développement des industries chimiques rend leurs fonctionnements plus 

complexes à maitriser. Avec la grande diversité des activités de l’industrie chimique, les 

nombreux risques associés, peuvent expliquer l’augmentation des évènements accidentels au 

cours des dernières décennies (Malich et al., 1998). Selon les statistiques de ministère de 

l’écologie, du développement durable et de l’énergie - MEDDE, 14% des évènements 

industriels signalés en France en 2014 sont survenus dans l’industrie chimique uniquement. En 

plus, la localisation de ces industries manipulant des substances dangereuses dans des zones 

densément peuplées aggrave la situation (Reniers et al., 2006). En France, les industries 

présentant des risques d’accidents majeurs (classées Seveso) sont situées parfois dans des 

régions ou la population est nombreuse comme les régions Ile de France, Nord Pas de Calais, 

Provence Alpes Côte d’Azur, Alsace, Rhône Alpes et la Normandie (Figure 1). Récemment, la 

Normandie a subi dernièrement (jeudi 26 septembre 2019) un incendie d’un stockage des 

hydrocarbures dans l’usine Lubrizol située à Rouen, une usine classée Seveso seuil haut, située 

à quelques mètres des habitations. La forte présence de sites classés Seveso en Normandie au 

niveau de l’estuaire de la Seine (85 sites Seveso, selon les statistiques issues de MEDDE en 

2014), a été un facteur essentiel dans la naissance au projet AMED (Analyse Multidisciplinaire 

des Effets Domino), avec la volonté régionale de la Normandie et la participation de l’Union 

Européenne qui a rendu ce projet viable et réalisable.  

En revanche, des catastrophes majeures telles que Seveso en 1976, Bhopal en 1984, 

Mexico en 1988, AZF Toulouse en 2001 et Rouen 2019, sont à l’origine d’une prise de 

conscience renforcée, qui a conduit à une évolution importante de la réglementation et au 

déploiement de nombreux efforts dans le domaine de la sécurité des procédés chimiques. A ce 

titre, l’amélioration de la sécurité des procédés a fait l’objet de plusieurs travaux de recherche, 

rapports ou procédures sur les événements chimiques. (Khan and Abbasi, 1999; 

Balasubramanian and Louvar, 2002; Nivolianitou et al., 2006; Sales et al., 2007; Gomez et al., 

2008; Saada et al., 2015; Alileche et al. 2015; Makino, 2016).  

 

https://www.sciencedirect.com/science/article/pii/S0925753517310688#b0100
https://www.sciencedirect.com/science/article/pii/S0925753517310688#b0220
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Figure 1. Répartition des sites industriels Seveso en France au 2014. Source MEDDE. 

 

Dans ce contexte, ce travail de thèse s’inscrit dans le cadre du projet régional AMED et 

son objectif est tout d’abord de réaliser une étude basée sur le retour d’expérience permettant 

d’analyser les risques liés à l’industrie chimique et de déterminer les causes principales amenant 

à des événements accidentels. Ensuite, en se basant sur les résultats trouvés, une méthode de 

détection et de diagnostic des défauts est développée afin de prévenir les évènements 

accidentels liés à l’emballement thermique dans les industries chimiques. Le manuscrit est 

organisé en quatre chapitres : 

Le premier chapitre présente une étude basée sur le retour d’expérience (REX) qui a été 

effectuée sur 169 évènements industriels chimiques en France en utilisant la base des données 

ARIA. Cette étude permet de déduire que l’emballement thermique est le principal scénario 

critique dans l’industrie chimique. 

 Dans le but d’améliorer la sécurité des procédés, un exemple de réaction conduisant à 

un emballement thermique est proposé pour étudier ce problème. Le système « test » choisi est 

la réaction de perhydrolyse de l'acide formique, qui est une réaction exothermique et verte, 

cependant elle représente un risque thermique. Cette réaction est utilisée pour valider la 

méthode de détection et de diagnostic proposée dans la suite du mémoire. Le deuxième chapitre 

détaille un modèle cinétique et thermique de cette réaction. Ce modèle a été complété par la 
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modélisation de la réaction de décomposition de peroxyde d’hydrogène en présence ou en 

absence de catalyseur. Le modèle global a ensuite été validé expérimentalement dans le réacteur 

pilote RC1.  

Le troisième chapitre propose une méthode de détection des défauts basée sur le profil 

de température du milieu réactionnel. En effet, la température maximale de la réaction varie en 

présence de défauts et le suivi de ce paramètre permet d’éviter l’apparition de réactions 

d’emballement. La méthode proposée utilise un double seuil dynamique pour la détection et la 

collecte des mesures de température en vue d'un diagnostic.  

Pour terminer, le dernier chapitre présente une méthode de diagnostic des défauts afin 

d’identifier le défaut détecté. Cette méthode combine des séparateurs linéaires et des 

diagrammes de décisions binaires avec une fenêtre glissante qui capture les caractéristiques 

statistiques essentielles des mesures de température une fois le défaut détecté. La méthode 

proposée a été validée sur la réaction de perhydrolyse de l'acide formique dans le réacteur RC1 

en mode discontinu et semi-continu. 
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I. Introduction 

Ces dernières décennies, l’industrie chimique a connu une série d’accidents catastrophiques qui 

sont inscrits dans la mémoire collective. A titre d’exemple, la destruction d’une usine chimique 

à Flixborough au 1er juin 1974 au Royaume-Uni due à une explosion de 50 tonnes de 

cyclohexane, cette catastrophe a entrainé le décès de 28 employés, de nombreux blessés et des 

dommages pour la population voisine. Deux ans après, un désastre est survenu à Seveso en 

Italie le 10 juillet 1976. Le disque de rupture d’un réacteur a éclaté suite à l’augmentation de 

température et de pression dans le réacteur dues à une réaction secondaire exothermique. 

L’éclatement du conteneur a provoqué le rejet de grandes quantités de dioxines dans 

l’atmosphère provoquant des dégâts environnementaux graves. Au total, 736 personnes sont 

évacuées et 193 suivent des traitements médicaux. Si cette catastrophe n'a pas eu de 

conséquences mortelles, elle a cependant fait avancer la règlementation européenne.  

Le 3 décembre 1984, l’Inde s'est réveillée avec une catastrophe survenue dans une usine 

chimique située à Bhopal, il s’agit d’une libération de 40 tonnes de gaz toxiques dans une 

installation de fabrication de pesticides. Cet accident catastrophique a entrainé au moins la mort 

de 10 000 personnes et plus d’un demi-million d’habitants ont été affectés au total. C'est la plus 

grande catastrophe chimique de l'histoire. Dans la même année, exactement en 19 novembre 

1984 à San Juan Ixhuatepec en Mexique, un énorme incendie et des explosions se produisent 

sur une zone de stockage de gaz de pétrole liquéfié (GPL). La zone est totalement détruite, et 

environ 500 personnes sont décédées, 7 000 personnes blessées, et 39 000 personnes évacuées.  

En France, une catastrophe chimique a lieu le 21 Septembre 2001 dans l’usine AZF à Toulouse. 

L’explosion d’un stock de 300 tonnes de nitrate d'ammonium a détruit l’usine, entrainant la 

mort de 31 personnes, 2500 blessés et de lourds dégâts matériels. 

La Figure I.1 présente une chronologie des principales catastrophes chimiques depuis le début 

du 20ème siècle. 
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Figure I.1. Représentation chronologique des principales catastrophes chimiques au 20ème 

siècle. Source ARIA. 

 

Depuis la série de catastrophes chimiques des dernières décennies, de nombreux efforts ont été 

fournis pour améliorer la sécurité des procédés (Sengupta et al., 2016) : des réglementations 

strictes en matière de risque industriel ont été élaborées, ainsi que la recherche scientifique dans 

12 août 2015 à Tianjin 

Explosion d’un entrepôt contenant 

2 400 tonnes de produits 

toxiques chimiques. 173 morts et près de 

797 blessés ont été recensés.  

 

23 mars 2005 à Texas City 

Une forte explosion dans une grande 

raffinerie. Au moins 15 morts et plus de 180 

blessés ont été recensés. 

 

9 novembre 1992 à La Mède 

Une très violente explosion dans une 

raffinerie suivie d’un incendie dus à une 

fuite de gaz. 6 morts ont été recensés avec 

des dégâts matériels graves. 

 

3 décembre 1984 à Bhopal 

Libération de 40 tonnes de gaz toxiques dans une 

installation de stockage de pesticides.  

Au moins 10 000 morts et plus d’un demi-million 

habitants ont été affectés.  

 

10 juillet 1976 à Seveso 

Le rejet d’une grande quantité de dioxines due à une 

réaction exothermique à entrainer un emballement 

thermique. 736 personnes sont évacuées. 

4 janvier 1966 à Feyzin 

Une série d’explosions et d’incendies se produit 

sur la zone de stockage de GPL d’une raffinerie. 

18 morts et 84 blessés ont été recensés +5 tonnes 

de rejets chimiques. 

 

11 décembre 2005 à Buncefield 

Une série de trois explosions dans le dépôt de 

carburant déclenchant un incendie très important 

due à une fuite dans une cuvette. 43 blessés et 

2000 personnes sont évacués. 

 

 

21 septembre 2001 à Toulouse 

Explosion d’un stock de 300 tonnes de nitrate 

d'ammonium, entrainant la mort de 31 personnes, 

2500 blessés et de lourds dégâts matériels. 
 

1 novembre 1986 à Schweizerhalle 

Un incendie démarre brutalement dans un 

entrepôt de produits phytosanitaires et 

provoque le déversement de tonnes d'eau 

polluée aux pesticides dans le Rhin.  

 

19 novembre 1984 à San Juan Ixhuatepec 

Explosion et incendie d’une zone de stockage de 

GPL. Environ 500 morts, 7000 blessés et 39 000 

personnes évacuées ont été recensés. 

1 juin 1974 à Flixborough 

Explosion de 50 tonnes de cyclohexane 

dans un site chimique. 28 morts ont été 

recensés. 

 

16 novembre 1936 à saint-Chamas 

Explosion d’un réservoir de TNT due à 

une réaction instable. 53 morts et près 

de 100 blessés ont été recensés. 
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ce domaine augmentait (Khan et al., 2015) afin de prévenir les évènements accidentels dans le 

future. 

I.1.     Le contexte réglementaire 

D'un point de vue réglementaire, différentes législations ont été votées par l'Union Européenne 

et la France pour prévenir les risques chimiques majeurs et renforcer les exigences 

réglementaires telles que :  

I.1.1. La législation européenne  

La directive Seveso qui est la directive européenne la plus connue sur la gestion des risques des 

installations industrielles, a été adoptée en 1982 à la suite de la catastrophe de Seveso en Italie 

en 1976, connu après sous le nom de « Directive Seveso 1 ». Cette directive impose aux états 

membres de l'Union Européenne d'identifier les sites industriels présentant des risques 

d'événements majeurs et de maintenir un niveau élevé de prévention. 

En 1996, la directive « Seveso 2 » a été promulguée pour renforcer et introduire certaines 

nouveautés comme la notion de prévention des accidents et de classification des installations 

en fonction de deux seuils : Seveso seuil bas et Seveso seuil haut. Les deux types de sites font 

l'objet d'une enquête publique avec étude de danger.  

En 2015, la nouvelle directive « Seveso 3 » a été promulguée pour renforcer les obligations déjà 

imposées aux industriels de contrôler les événements majeurs impliquant des produits 

chimiques. 

I.1.2. La législation française  

La loi française de 1976 relative aux Installations Classées pour la Protection de 

l’Environnement (ICPE) en matière de risques industriels, cette loi élargit le champ 

d’application de la loi de 1917 sur les installations insalubres et introduit deux notions : l’étude 

d’impacts sur l’environnement et l’étude de dangers. Une installation classée pour la protection 

de l’environnement est un terme utilisé pour désigner toute exploitation industrielle ou agricole 

susceptible de créer des risques ou de provoquer des pollutions ou nuisances pour la sécurité et 

la santé des habitants. 

En 2000, la directive Seveso 2 a été promulguée, à cet effet une transposition de la directive 

Seveso 2 en droit français a été mise en œuvre afin d'établir une correspondance entre l'ICPE et 

la directive Seveso. 
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Depuis la catastrophe d’AZF en 2001, la France a décidé de modifier sa réglementation en 

matière de gestion des risques en incluant la notion de fréquence et 

de probabilité dans l’évaluation des risques (Lenoble and Durand, 2011; Taveau, 2010). C’est 

la nouvelle loi française des risques « loi Bachelot » n°2003-699 du 30 juillet 2003. Cette loi 

comprend un plan de prévention des risques technologiques résumé en trois conditions :  

 Réduire les risques à la source,  

 Redéfinir les plans d'urbanisme et de construction,  

 Renforcer les bâtiments ou exproprier les résidences les plus exposées.  

En 2015, la loi sur les risques a été modifiée pour renforcer la gestion des risques industriels 

majeurs en introduisant l'élaboration de Plans de Prévention des Risques Technologiques 

(PPRT) qui permettent de déménager, si nécessaire, les habitants des zones les plus dangereuses 

et obligeant les industries à réduire les risques à la source. 

L’application de ces lois européennes et françaises exige que les industries procèdent à une 

analyse des risques afin de démontrer aux autorités et à la société civile qu'elles sont en mesure 

de contrôler et de réduire les risques liés à leur domaine d'activité et de renforcer leur sécurité. 

I.2.     L'analyse des risques pour la prévention des événements 

Les lois européennes et françaises citées précédemment obligent les industries à réaliser des 

études concernant l’analyse des risques. La norme ISO 31010 (2010) qui est une référence en 

matière de management des risques, fournit des principes fondamentaux pour réaliser une 

gestion des risques efficace. Le rôle de l'analyse des risques est d'identifier les sources et le 

degré de risque pouvant causer des dommages à l'homme, à l'environnement ou aux biens, et 

d'ajouter des mesures préventives appropriées pour éliminer ou maîtriser ces risques. L'analyse 

du risque d'accidents a débuté dans les années 1970 selon Kletz (1999) à la suite de la succession 

d'accidents majeurs et des progrès de l'industrie chimique (Planas et al., 2014). 

Différentes méthodes d'analyse des risques dans l'industrie chimique sont connues, le Tableau 

I.1 donne un aperçu de ces méthodes (Flaus, 2013). Cependant, ces méthodes ont des limitations 

qui rendent leur utilisation critique (Baybutt, 2015, 2014). 
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Tableau I.1. Les différentes méthodes d’analyse de risque. 

Méthodes Description 

APR Identification et évaluation des risques pour des équipements en 

cours de conception, par la suite la hiérarchisation de ces risques 

et la proposition des mesures de sécurité adéquates. 

AMDEC Analyse des modes de défaillances, de leurs effets et de leur 

criticité pour les risques a priori et la proposition des mesures à 

prendre pour les réduire.  

HAZOP Identification de toutes les déviations possibles du système qui 

présente un risque pour le personnel ou les équipements et 

l’évaluation des risques associés.  

What-if Identification des équipements pouvant être défaillants et 

évaluation de leur risque. 

Arbres de défaillance 

 

Identification de toutes les combinaisons possibles pouvant 

conduire à un événement redouté. 

Analyse des Barrières Analyse des barrières à mettre en place pour empêcher 

l’occurrence du risque et la réduction de leur importance 

Arbres d’événement Identification et détermination des séquences des évènements 

possibles qui se produisent à la suite d’un événement initiateur.  

Nœud papillon Analyse de risque par la combinaison à la fois de l’arbre de 

défaillance et de l’arbre d'événement 

MOSAR La décomposition du système à étudier en sous-systèmes, et 

l’analyse et l’évaluation des risques de chaque sous-système ainsi 

que les interactions possibles entre eux 

LOPA Évaluation des barrières de sécurités existantes sur un système et 

l’identification éventuelle de besoins en barrières. 

 

Dans la littérature scientifique, plusieurs articles, rapports, livres (Crowl and Louvar, 2001; 

Mannan, 2013; Sanders, 2015) ou procédures sur la prévention des événements chimiques 

redoutés ont été écrits pour améliorer la sécurité des procédés. 

Différentes méthodologies concernant les analyses de risque ont été publiées. Par exemple, 

l'approche populaire du nœud papillon utilisée pour identifier les scénarios d'événements (de 

Dianous and Fiévez, 2006; Delvosalle et al., 2006, 2005; Gowland, 2006), ou la théorie 

bayésienne utilisée dans les travaux de Meel et al. (2007) et qui complète l'approche du nœud 

papillon (Badreddine and Amor, 2010; Khakzad et al., 2013). Khan and Abbasi 

(1998a) suggèrent une nouvelle méthodologie d'identification et de classement des dangers 

HIRA (Hazard Identification and Ranking) qui indique la gravité de l'accident probable.  Khan 

and Abbasi (2001) ont mis au point une méthodologie d’analyse optimale des risques. Un autre 
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exemple est donné par Papazoglou et al. (1992) qui présentait un ensemble de procédures et de 

méthodologies pour l’évaluation probabiliste de la sécurité PSA (Probabilistic Safety 

Assessment) dans les usines de produits chimiques. Rossing et al. (2010) ont proposé une 

méthodologie basée sur le retour d'expérience et la méthode HAZOP. D'autres méthodologies 

d'analyse de risque ont été discutées et comparées dans plusieurs articles (Khan and Abbasi, 

1998b; Rouvroye and van den Bliek, 2002; Tixier et al., 2002). 

Al-shanini et al. (2014) ont également proposé une modélisation systématique des événements 

à partir de retours d’expériences sur les accidents.  Khan and Amyotte (2004) et Edwards and 

Lawrence (1993) ont proposé la première méthode de quantification de la sécurité 

inhérente « Inherent safety ». Cette approche proactive utilise des mesures de conception de 

base pour éliminer, prévenir et réduire les risques. Khan and Amyotte (2004) ont utilisé la 

même approche et ont proposé un nouvel outil appelé I2SI (Integrated Inherent Safety Index) 

pour l’évaluation de la sécurité intrinsèque. Dans le même contexte, Tugnoli et al. (2007) 

ont proposé un autre outil basé sur l'évaluation des indicateurs de performance clés KPIs (Key 

Performance Indicators).  

Alileche et al. (2015) ont constaté que l'industrie ne dispose toujours pas d'orientations claires 

et sans ambiguïté sur les exigences concernant l'évaluation des scénarios domino. Antonioni et 

al. (2009) et Cozzani et al. (2014) ont proposé des méthodes pour inclure les effets domino dans 

l'analyse quantitative du risque. Alileche et al. (2017) ont développé un modèle spécifique pour 

l'évaluation de scénarios à effet domino basé sur l'analyse d'arbres événementiels. En analysant 

les événements survenus, nous pouvons en tirer des enseignements et éviter que les mêmes 

accidents ne se reproduisent (Grossel, 2002). Cependant, l’efficacité de l’apprentissage des 

accidents peut souvent être mise en doute. Dans de nombreux cas, le processus d'apprentissage 

s'arrête à l'étape du rapport (Zhao et al., 2014). 

Enfin, le choix d’une méthode d’analyse des risques est basé essentiellement sur l’analyse des 

événements accidentels passés, afin d'extraire des informations importantes sur le type de ces 

événements, leurs causes et leurs conséquences, etc. Les informations extraites des événements 

constituent le Retour d’Expérience (REX). Ce dernier constitue la base de différentes méthodes 

d’analyse de risque, et permet la détermination de la fréquence et de la gravité des événements. 

II. Les événements industriels chimiques  

II.1.     Le retour d’expérience 
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Le retour d’expérience (REX) constitue un outil important d’apprentissage dont l’objectif est 

d’apprendre pour progresser. Le REX sert à faire une analyse méthodique et rigoureuse d’un 

événement. Il s’agit d’enrichir les connaissances sur un évènement passé dans le but de 

comprendre les circonstances, les causes et les conséquences qui ont conduit à cet événement 

afin de tirer des enseignements pour l’avenir. Dans la littérature, différents auteurs étudient les 

évènements passés (Ale et al., 2017; Balasubramanian and Louvar, 2002; Gomez et al., 2008; 

Khan and Abbasi, 1999; Makino, 2016; Nivolianitou et al., 2006; Planas-Cuchi et al., 1997; 

Saada et al., 2015; Sales et al., 2007; Sonnemans and Körvers, 2006; Uth, 1999). 

La démarche d’un processus REX peut être résumée en 3 étapes :  

 Identification des types d’événements à étudier. 

 Collecter les informations adéquates à partir des événements passés (les circonstances, 

les causes) 

 La définition, la planification et le suivi des actions correctives à mener. 

II.2.     Les bases de données 

L'exploitation d'une ou de plusieurs bases de données est une étape essentielle pour rechercher 

les événements passés et identifier les informations nécessaires à l'élaboration d'une analyse de 

risque. 

Il existe plusieurs bases de données sur les événements industriels chimiques en France et dans 

le monde généralement géré par un organisme gouvernemental.  Ces bases sont illustrées dans 

le Tableau I.2 : 
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Tableau I.2. Les principales bases des données sur les événements chimiques. Source (ARIA, 

2016). 

Base de 

donnés 
Signification Pays Description 

ARIA Analyse, Recherche et 

Information sur les 

Accidents 

France Répertorie les incidents, les accidents, 

etc. survenus en France ou à 

l’étranger. 

CSB Chemical Safety Board États-Unis Contient les rapports d’enquêtes 

accidents chimiques aux États-Unis. 

FACTS Failure and ACcidents 

Technical information 

System 

Pays-Bas Rassemble des fiches sur près de 24 

000 accidents ou incidents impliquant 

des matières dangereuses dans le 

monde. 

MARS Major Accident 

Reporting System 

Union 

Européenne 

 

Centralise les informations sur les 

accidents majeurs survenus dans les 

installations industrielles des pays de 

l’UE et de l’OCDE. 

MHIDAS Major Hazard Incident 

Data Service 

Royaume-

Uni 

Collecte les accidents datés depuis 

1900 survenus dans l’Etats-Unis, 

Royaume-Uni et le monde entier. 

RISCAD Relief Information 

System for Chemical 

Accidents Database 

Japon Base de données japonaise sur les 

accidents chimiques au Japon. 

ZEMA Zentrale Melde- und 

Auswertestelle für 

Störfälle und Störungen 

in verfahrenstechnischen 

Anlagen 

Allemagne Centralise les informations sur les 

accidents survenus dans les 

installations industrielles 

en Allemagne.  

 

II.3.     Les événements industriels chimiques en France 

II.3.1.     L’industrie chimique en France 

Malgré une étude approfondie de la littérature sur les événements chimiques en France, nous 

n'avons trouvé aucune référence ayant traité des données relatives à des événements industriels 

chimiques spécifiquement en France. Ce manque de donnée est relativement surprenant 

car l'industrie chimique française est importante pour son économie. En effet, c’est le troisième 

grand secteur industriel après le secteur de l’automobile et la métallurgie, il représente 0,8% du 

PIB avec un chiffre d’affaire de 70 milliards d’euros en 2017.  
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La France se place ainsi au sixième rang mondial des pays producteurs des produits chimiques, 

après la Chine (premier chimiste mondial depuis 2009), les Etats-Unis, le Japon, l’Allemagne, 

et la Corée du Sud, et au second rang en Europe en 2017. Le secteur chimique se caractérise 

par une contribution significative aux échanges extérieurs, c’est le premier secteur exportateur 

en France avec 58,7 milliards d’euros à l’export en 2017. Les industries chimiques emploient 

environ 165 000 salariés en 2017, dans 3335 entreprises dont 94% sont des Très Petites 

Entreprises  (TPE) et des Petites et Moyennes Entreprises (PME)  (UIC, 2016). En 2014, 

l’industrie chimique représentait 14% des événements industriels signalés en France (ARIA, 

2016). En plus, les industries chimiques sont souvent situées à proximité de zones peuplées 

(Zampa et al., 1996).  

Dans cette étude, nous avons rassemblé et étudié les évènements accidentels de l'industrie 

chimique en France entre 1974 et 2014 en se basant sur la base de données ARIA. Dans un 

premier temps, nous avons analysé les causes et les conséquences d'événements dans les 

différents secteurs de l'industrie chimique en France. Ensuite, une analyse de risque a été 

réalisée sur la base de la matrice de risque proposée dans l'ISO 17776 (2000). 

II.3.2.     La méthodologie 

II.3.2.1.     La description de la base de données ARIA 

Les bases de données sur les événements accidentels peuvent servir de source d’informations 

pour élaborer des stratégies pour les interventions d’urgence (Gomez et al., 2008; Zhang et al., 

2008). La base de données ARIA peut être considérée comme robuste car c'est l'une des 

principales bases de données européennes disponible sur les accidents technologiques avec 

FACTS et MIHDAS (INERIS, 2016). ARIA a également été exploitée dans plusieurs études 

scientifiques pour décrire différents accidents technologiques (Casson Moreno et al., 2016; 

Casson Moreno and Cozzani, 2015; Cozzani et al., 2010; Dakkoune et al., 2018b; Dakkoune et 

al.,2019; Hemmatian et al., 2014; Kirchsteiger, 1999; Okoh and Haugen, 2014; Ramírez-

Camacho et al., 2017; Renni et al., 2010; Tauseef et al., 2011; Trávníček et al., 2018). 

ARIA est une base de données ouverte gérée par le ministère français de l'écologie, 

développement durable et énergie depuis 1992. Cette base de données répertorie plus de 43 000 

événements accidentels qui sont survenus en France et dans le monde. Elle est destinée à fournir 

les conséquences, les circonstances et les causes des événements et les leçons apprises sur les 

événements technologiques et industriels passés. 

La base de données ARIA recueille des informations sur : 

https://www.sciencedirect.com/science/article/pii/S0925753517310688#b0285
https://www.sciencedirect.com/science/article/pii/S0925753517310688#b0125
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– Accidents et incidents impliquant des produits chimiques dangereux dans des 

installations ou assimilés (environ 71% des événements accidentels inventoriés). 

– Transport de matières dangereuses (15%)  

– Autres domaines tels qu’équipements sous pression, mines et carrières, stockage 

souterrain, ainsi que des barrages et des digues (14%). 

Les informations répertoriées dans ARIA proviennent des services gouvernementaux 

(inspection des installations classées, des services d’incendie et de secours, etc.), la presse et de 

plusieurs organisations professionnelles. La mise à jour est effectuée dès que de nouvelles 

informations sont fournies. Il est également possible d’accéder aux résumés d'événements 

accidentels et aux fiches de données d'événements détaillées. Le site web ARIA (ARIA, 2016) 

contient un moteur de recherche capable d'extraire des événements en fonction de critères 

spécifiques tels que le type d'événements ou le domaine d'activité. 

II.3.2.2.     La sélection des données 

Dans la base de données ARIA, il existe deux manières d’enregistrer des événements : 

– Formulaire récapitulatif présentant les informations clés. 

– Des fiches techniques détaillées fournissant davantage d'informations sur les 

événements, leurs circonstances, leurs conséquences, les mesures prises à court ou à 

moyen terme, les causes avérées ou présumées, ainsi que les activités de suivi et les 

enseignements tirés. 

Afin d’analyser correctement les causes et les conséquences des évènements survenus dans 

l’industrie chimique en France, nous avons travaillé dans cette étude avec des fiches techniques 

détaillées. La Figure I.2 montre la procédure suivie pour sélectionner les événements à étudier. 
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Figure I.2. Structure de sélection des événements dans la base de données ARIA. 

 

ARIA contient des données pour plus de 43 000 événements, dont 42 000 en France et 4 000 

dans le secteur de la chimie en France. Parmi ces 4000 événements, 169 sont suffisamment 

documentés en termes de retour d'information sur les conséquences, les circonstances et les 

causes. Pour des raisons de précision, cette étude est basée sur 169 événements. 

Parmi ces fiches d'information détaillées, 43 événements dus à un emballement thermique se 

sont produits entre 1988 et 2013. Les événements dus à l’emballement thermique vont être 

étudiés séparément dans la section III du Chapitre I. 

II.3.2.3.     Définitions 

Dans ce travail, les événements accidentels ont été séparés en cinq catégories selon la définition 

fournie par Rathnayaka et al. (2011) : 

– Accident catastrophique : un événement susceptible de causer de nombreux décès et 

des dégâts considérables à la propriété, la production et l’environnement. 

 

 

43 k 
Événements 

  43 
Événements 

  Dûs à 

l’emballement 

169 
Événements 
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 Événements 

42 k 
 Événements 

 

https://www.sciencedirect.com/topics/nursing-and-health-professions/fatality
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La fermeture temporaire ou permanente de l’industrie, et cela est mentionné dans les 

médias internationaux. 

– Accident : un événement pouvant causer une ou plusieurs morts ou des incapacités 

majeures permanentes, une perte financière importante et cela est mentionné dans les 

médias nationaux. 

– Incident : un événement susceptible d'entraîner des conséquences graves pour 

la santé ou des blessures, des dommages matériels et environnementaux localisés, une 

perte de production considérable et une incidence négative sur l'image de l'entreprise. 

– Mishap : un événement susceptible d’avoir des effets mineurs sur la santé et / ou des 

dommages mineurs à la propriété et à l’environnement, ainsi que des pertes de 

production ou des heures de travail. 

– Near miss : un événement qui aurait potentiellement pu entraîner des conséquences 

graves, sans que cela ait été le cas. 

Sur les 169 événements collectés, il n’y a pas eu d’événement classé near miss, ce qui est 

probablement dû à la nature des événements détaillés du formulaire (la fiche technique) qui ne 

font référence qu’aux événements ayant des conséquences. La Figure I.3 montre la répartition 

des événements accidentels inclus dans cette étude. La grande majorité des événements sont de 

nature incident (51,5%), mishap et accident représentent respectivement 27,8% et 20,1% des 

événements recensés. Les événements classés comme accidents catastrophiques restent faibles 

dans l’industrie chimique française (0,6%). 

 

 

Figure I.3. Répartition des 169 événements accidentels chimiques en France. 
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II.3.2.4.     La tendance des événements 

La Figure I.4 montre la répartition du nombre d'événements pour chaque période de cinq ans 

de 1974 à 2014. Le nombre d'événements dans le secteur de la chimie a fortement augmenté de 

1974 à 2003. Après 2003, le nombre d'événements a légèrement diminué entre 2004 et 2009 et 

baissé encore au cours de la dernière période (2010-2014). 

 

 

Figure I.4. Nombre d'événements industriels chimiques en France de 1974 à 2014 dans la 

base de données ARIA. 

 

Cette réduction du nombre d’événements après 2003 peut être due à : 

 La loi sur les risques dite « loi Bachelot » : afin de réduire les risques des sites Seveso 

à seuil élevé, après l'explosion de l'usine AZF en septembre 2001, des plans de 

prévention des risques technologiques ont été créés en France par cette loi. Ces plans de 

prévention devraient réduire les risques à la source, redéfinir les plans d'urbanisme et 

de construction et pouvoir renforcer la construction ou exproprier les résidents les plus 

exposés. 

 Certains événements n'ont pas encore été détaillés dans la base de données ARIA. 
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En se basant sur l'analyse des 169 événements chimiques collectés dans la base de données 

ARIA entre 1974 et 2014, Nous avons constaté qu'il était possible de distinguer cinq scénarios 

critiques principaux au cours des événements. Ces scénarios critiques sont les explosions, les 

incendies, les fuites, les rejets et les emballements thermiques. De toute évidence, un scénario 

critique peut aboutir à un autre. Par exemple, un emballement thermique peut entraîner une 

explosion ou des rejets. Notre préoccupation est de présenter le scénario critique principal pour 

les 169 événements. La Figure I.5 montre que l'emballement thermique constitue le principal 

scénario critique pour les 169 événements survenus dans les industries chimiques françaises. 

La case « autres » contient d’autres scénarios critiques comme les inondations, les ruptures, les 

projections, etc. 

 

 

Figure I.5. Répartition des scénarios critiques dans l'industrie chimique française entre 1974 

et 2014. 

 

Il convient de noter que les deux termes rejet et fuite ont été séparés dans cette étude. En fait, 

le terme "rejet" définit une "libération " par un moyen prévu à cet effet, tel qu'une cheminée, un 

tuyau, etc., sans se rompre. Le terme "fuite" désigne un rejet dû à une rupture ou un trou. 
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Dans cette étude, il a été constaté que les événements étudiés étaient produits dans les secteurs 

chimiques suivants : raffinage du pétrole, stockage de produits pétroliers, chimie de base, 

plastique / caoutchouc, pyrotechnie / explosifs, chimie fine. 

Nous avons constaté que plus de la moitié des événements recensés se sont produits dans les 

secteurs suivants : la chimie fine et la chimie de base (Figure I.6). Cette observation peut 

s’expliquer par le fait que plusieurs réactions chimiques exothermiques sont utilisées dans ces 

secteurs industriels. Étonnamment, les événements dans les secteurs de la pyrotechnie et des 

explosifs sont inférieurs à 10% (Figure I.6). Cela peut s'expliquer par l'utilisation de règles plus 

strictes en matière de sécurité due à l'utilisation de produits chimiques très dangereux. 

 

 

Figure I.6. Répartition sectorielle des événements industriels chimiques signalés dans ARIA 

par type d’industrie chimique entre 1974 et 2014. 
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de l'équipement. En outre, les employés et les sous-traitants sont rarement formés aux risques 

spécifiques encourus. Par conséquent, ils ignorent souvent ces risques. 

 

 
Figure I.7. Nombre de blessés et de décès par type d'industrie chimique pendant la période de 

1974 à 2014 en France. 

 

Le nombre de blessés est toujours supérieur au nombre de décès. Le nombre de blessés dans 

l’industrie de chimie de base est le plus élevé : jusqu’à 360 personnes (avec une moyenne de 
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équivalent à une moyenne de 1,1 décès par événement). Dans le cas d’un événement accidentel, 

l’industrie de la pyrotechnie et des explosifs reste le secteur chimique qui a une forte probabilité 

de donner des décès et des blessés. Le nombre de décès dans les autres secteurs de la chimie 

n'excède pas six personnes pour la période 1974-2014. 
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les événements en raison du manque d’informations. A titre d’exemple, on peut citer 

l’événement provoqué par l'explosion d'un stock de nitrate d'ammonium dans une usine 

d'engrais à Toulouse en 2001 (ARIA N°21329). En tenant compte des dommages matériels, des 

pertes de production consécutives à l'explosion et du coût de nettoyage du site, le coût de 

l'événement a été évalué à plus de 2 milliards d'euros. Lors d'un autre événement impliquant 

l'explosion d'un réservoir d'acide sulfurique dans une usine de produits chimiques à Gonfreville-

l'Orcher en 2009 (ARIA N°36628), le coût des dommages matériels et des pertes d'exploitation 

était estimé à 6 millions d'euros. Le troisième exemple est un déversement de fuel dans un 

estuaire lors d'une opération de transfert à Donges en 2008 (ARIA N°34351). Le coût pour 

nettoyer et décontaminer les environnements impactés était de plus de 20 millions d'euros. Dans 

chaque cas analysé, les pertes financières allaient de 0,1 million à 2 milliards d’euros.  

Les conséquences d'événements chimiques peuvent être plus coûteuses si les mesures 

préventives nécessaires ne sont pas mises en œuvre. Par exemple, Khakzad et al. (2018) ont 

démontré que, pour une installation de stockage de produits chimiques comprenant dix 

réservoirs d'essence et d'une durée de vie de 10 ans, la perte attendue en l'absence de réservoir 

ignifuge était six fois plus coûteuse que lorsque tous les réservoirs étaient ignifugés. 

II.3.3.4.     Les causes des événements 

Pour prévenir de tels événements, il est important de déterminer leurs causes. Comme nous 

l'avons mentionné, plusieurs scénarios critiques peuvent être liés à un seul événement, plusieurs 

causes peuvent également conduire à un seul événement. Dans la communauté de la sécurité, il 

est courant de distinguer trois catégories de causes : 

 Causes techniques : défaillance de l'équipement, mauvaise conception, etc. 

 Causes humaines et organisationnelles : erreur humaine, formation insuffisante, manque 

de connaissances sur le processus, etc. 

 Causes naturelles : foudre, inondations, tremblements de terre, etc. 

La Figure I.8 présente la répartition des 169 événements dans ces trois catégories. Pour chaque 

industrie, les causes sont détaillées en pourcentage et en nombre. 
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Figure I.8. Les causes des 169 événements étudiés entre 1974 et 2014. 
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Tableau I.3. Les causes possibles pour les trois industries chimiques présentant le plus grand 

nombre d'événements. 

Causes possibles des événements 

% de cause dans chaque secteur 

Chimie de 

base 
Chimie fine 

Stockage 

de 

produits 

pétroliers 

C
a
u

se
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te
ch
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iq
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es

 e
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p
h
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iq

u
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Corrosion 3,1 2,9 8,6 

Chargement du réacteur 2,1 1,9 0,0 

Dimensionnement de l'équipement 2,6 5,8 0,0 

Réactions incontrôlées ou inattendues 6,8 7,7 2,5 

Défaillance du capteur 6,3 6,7 7,4 

Défaillance d’agitateur 2,6 4,8 0,0 

Défaillance technique : mécanique / 

électrique 
9,4 6,7 12,3 

Impureté 5,8 6,7 0,0 

Fuite 1,0 0,0 7,4 

Coupure de courant 1,6 1,0 0,0 

C
a
u

se
s 

h
u

m
a
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es
 e
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o
rg

a
n

is
a
ti

o
n

n
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s 

 

Erreur de l'opérateur 19,4 17,3 19,7 

Formation insuffisante 6,3 9,6 0,0 

Mauvaise communication 2,1 0,0 0,0 

Mauvaise analyse de risque 11,0 10,6 16,0 

Opérations de maintenance 4,2 4,8 11,1 

Nettoyage inadéquat 1,6 2,9 0,0 

Procédures, dispositifs ou emplacement 

d’équipements inappropriés 
8,4 7,7 11,1 

Manque d'équipement 3,7 0,0 0,0 

C
a
u

se
s 

n
a
tu

re
ll

es
 

 

Orage 0,5 0,0 0,0 

Pluie 0,5 1 3,7 

Température 1,0 0,0 0,0 

Inondation 0,0 1,9 0,0 

 

Les données compilées dans le Tableau I.4 résultent d'une analyse approfondie des événements 

énumérés à l'Annexe I (Tableaux I.A1 à I.A3).  

Les causes techniques et physiques : 

 Dans l’industrie de chimie de base :  

La majorité des événements dus à des causes techniques et physiques proviennent d’une 

défaillance de l’équipement (9,4%) suivie de réactions inattendues ou non contrôlées (6,8%), 

de problèmes liés à la détection d’anomalies (6,3%) et de la présence d’impuretés dans le 
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volume réactionnel (5,8%) (Tableau I.3). À titre d’exemple, en 2004, une panne électrique sur 

un site classé Seveso, produisant de l’hydrazine, a entraîné le rejet de 280 kg d’ammoniac. Une 

grande partie de cette libération a été apportée au sol. Ce mishap s’est produite à Lannemezan 

et a été classée dans ARIA N°28416. L’origine de ce mishap est un défaut électrique sur l’une 

des pompes de refroidissement du procédé d’hydrazine, qui a créé un court-circuit sur un 

interrupteur électrique et a provoqué un incendie sur l’ensemble du tableau électrique. En raison 

de la perte de puissance électrique, les vannes de l’unité d’hydrazine se mettent en position de 

sécurité et ont stoppé l'entrée des réactifs dans le réacteur. Malheureusement, la réaction 

exothermique s'est poursuivie dans le réacteur où la chaleur de la réaction n'a pas pu être 

absorbée en raison du système de refroidissement inopérant. La pression dans le réacteur a 

augmenté, entraînant l'activation du disque de rupture. Une meilleure maîtrise du risque 

industriel lié à des causes techniques et physiques dans l’industrie de chimie de base consiste à 

améliorer la maintenance préventive et la connaissance des réactions chimiques impliquées. 

 Dans l’industrie de la chimie fine : 

Les événements dus à des causes techniques et physiques sont principalement des réactions 

incontrôlées (7,7%), la présence d’impuretés (6,7%), des défaillances techniques (6,7%), des 

dysfonctionnements des détecteurs (6,7%) ou la conception erronée des installations (5,8%). À 

titre d’exemple d’une réaction incontrôlée, citons le mishap à Saint Vulbas de 1994 (ARIA 

N°5900). Dans une unité de chimie fine produisant des principes actifs pour l'industrie 

pharmaceutique. Dans un réacteur, la température de réaction a augmenté anormalement 

pendant l'alimentation d'une solution d'aldéhyde-phénol dans le mélange de peroxyde 

d'hydrogène, d'anhydride maléique, de chlorure de méthylène et de diméthylformamide. En 

observant cette augmentation de température, le technicien a arrêté l'alimentation et a voulu 

désactiver l'alarme de température mais il a éteint par erreur le système d'agitation. L'arrêt de 

l'agitateur a entraîné la séparation des phases du mélange réactionnel et du fait de la position de 

la sonde, la température affichée à partir de cet instant, ne correspondait plus qu’à la phase 

inférieure du mélange réactionnel, ce qui n'était pas fiable. La température a augmenté à 

l'interface du mélange réactionnel, entraînant une augmentation rapide de la pression. Les 

conséquences ont été des dommages au disque de rupture et à la colonne de verre. Le risque 

industriel dû à des causes techniques et physiques dans l’industrie de chimie fine peut être réduit 

en améliorant la maintenance préventive et la connaissance des réactions chimiques. 

 Dans l’industrie de stockage de produits pétroliers : 
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Les événements dus à des causes techniques et physiques sont principalement des défaillances 

mécaniques (12,3%), des problèmes liés à la corrosion des matériaux (8,6%), 

dysfonctionnements des détecteurs (7,4%) et des problèmes de fuite (7,4%). L’accident de 

Petit-Couronne en 1990 (ARIA N°2257) illustre bien le problème de la corrosion dans ce 

secteur chimique. Une fuite a été constatée au niveau d’un coude sur une tuyauterie de carburant 

provenant de la raffinerie. Cette fuite a provoqué une pollution des eaux souterraines dont les 

phases gazeuses se sont propagées à travers les gouttières de la ville. La surface de la nappe 

phréatique polluée était estimée à 100 ha, entraînant la perte de plus de 15 000 m3 

d'hydrocarbures et de plus de 13 000 m3 pompés dans les eaux souterraines. De plus, certaines 

de ces vapeurs d'hydrocarbures se sont accumulées dans un sous-sol d’une maison, le 

propriétaire en ouvrant de l'eau chaude a déclenché l'inflammation de ces vapeurs. La maison a 

été détruite et le propriétaire a été légèrement blessé. Des expertises ont permis d’identifier la 

zone polluée et d’attribuer la responsabilité à la raffinerie située à 2 km. Le coût total des 

indemnités versées et des travaux accessoires a dépassé 50 millions de francs en 1991 (ce qui 

correspond à environ 11 millions d'euros en 2016 (Insee,2017) en tenant compte de la 

dévaluation monétaire). L'augmentation de la surveillance de la corrosion et de la maintenance 

préventive devrait être réalisée afin de permettre une meilleure maîtrise du risque industriel dû 

aux causes techniques et physiques dans l’industrie de stockage de produits pétroliers. 

Les causes humaines et organisationnelles : 

 Dans l’industrie de chimie de base :  

Les événements dus à des causes humaines et organisationnelles sont essentiellement dus à des 

erreurs de l'opérateur (19,4%), puis à des analyses inadéquates des risques au sein de l'industrie 

(11,0%), ainsi que à des procédures opérationnelles, dispositifs ou emplacement des 

équipements inadéquats (8,4%). A titre d'exemple, citons l'accident de Jarrie en 1992 (ARIA 

N°3536), une explosion et un incendie qui a suivi ont détruit une unité de peroxyde d'hydrogène 

située à proximité d'une série de réservoirs d'hydrogène et de chlore. L'origine de cet accident 

était un défaut d'une carte d'alimentation électrique dans l'un des systèmes de contrôle de l'unité. 

Ce défaut a dégénéré en accident à cause de plusieurs raisons comme :  

– La difficulté d’analyse de la situation,  

– L’intervention humaine malheureuse sur l’automate,  

– L’automatisation partielle de l’arrêt d’urgence de l’unité,  
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– Les dispositifs de commande / sécurité non-indépendants agissant sur les mêmes 

organes,  

– Le contrôle insuffisant du bon déroulement de la mise en sécurité des installations 

couplé à plusieurs opérations manuelles non réalisées par les opérateurs pour confirmer 

l’arrêt de l’unité, 

– Et enfin l’absence de consigne spécifique pour la mise en sécurité des installations et le 

manque de clarté des consignes et procédures existantes. 

 Dans l’industrie de la chimie fine : 

Les erreurs humaines sont responsables de 17,3% des événements, suivies d’analyses de risque 

insuffisantes (10,6%), d’une formation insuffisante des opérateurs (9,6%) et des procédures 

opérationnelles, dispositifs ou emplacement des équipements inadéquats (7,7%). A titre 

d'exemple, citons l'incident de Gennevilliers en 1993 (ARIA N°4708), une réaction 

d'emballement exothermique a déclenché une explosion puis un incendie dans un atelier d'usine 

pharmaceutique. Les agents qui travaillaient sur le quart étaient qualifiés, mais l'opérateur 

effectuait pour la première fois l'opération de transfert d'imide (un composé organique). Les 

conditions pour assurer et contrôler en toute sécurité le fonctionnement des installations 

n'étaient pas remplies au moment de l'incident. 

 Dans l’industrie de stockage de produits pétroliers : 

Les erreurs humaines sont les causes les plus fréquentes (19,7%), suivies d’une analyse des 

risques inadéquate (16,0%), d’un entretien médiocre (11,1%) et de procédures opérationnelles, 

dispositifs ou emplacement des équipements inadéquats (11,1%). Pour l'incident de Frontignan 

en 2014 (ARIA N°45737), le toit flottant d'un réservoir d'essence d’un dépôt pétrolier, pour 

lequel la capacité de drainage n'a pas été réévaluée après l'introduction des systèmes de 

fermeture automatique en 2001, s'est effondré progressivement pendant les précipitations. De 

nombreux résidents locaux se sont plaints de fortes odeurs d'hydrocarbures. Au cours de 

l'enquête, la commission a confirmé que l'accident était dû à un manque d'entretien préventif 

lors du nettoyage de la toiture, au débouchage de la conduite d'évacuation et au contrôle partiel 

de l'intérieur de l'évacuation. 

Les causes naturelles : 

Dans les trois secteurs de l’industrie chimique, les causes dues à des phénomènes naturels tels 

que les inondations et les orages ou les conditions environnementales telles que les baisses de 
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température, le gel ou la pluie, représentent moins de 4% des causes. A titre d'exemple, citons 

l'incident de Wingles en 2010 (ARIA N°38617). En raison d'un orage, une panne d'électricité 

généralisée s'est produite. Le système de refroidissement et d'agitation n'a donc pas pu être 

entretenu. Cette situation a provoqué un emballement thermique sur l’une des lignes de 

production, ce qui a provoqué l’éclatement d’un disque de rupture, libérant 10 tonnes de 

polystyrène et 3 autres tonnes de styrène dans l’atmosphère. 

En se basant sur les types d’événements accidentels et les différentes causes initiales identifiées, 

la répartition des risques pour chaque catégorie d’événements est illustrée dans la Figure I.9. 

 

Figure I.9. Répartition des causes initiales pour chaque type d’événement. 
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L'erreur de l'opérateur est la principale cause initiale d'événements dans le secteur de l’industrie 

chimique (environ 40% des événements). Les pourcentages des autres causes initiales 

identifiées sont faibles (moins de 10%). Les autres causes initiales incluent des causes 

physiques et techniques, ainsi que des causes humaines et organisationnelles classées 

respectivement comme suit : défaillance technique, réactions incontrôlées ou inattendues, 

analyse insuffisante des risques et corrosion, etc. Dans les causes naturelles, la majorité de 

risques ne dépassent pas 4%, bien que les phénomènes naturels soient souvent dévastateurs et 

généralement difficiles à prévoir. 

L'industrie chimique doit être plus vigilante vis-à-vis des risques principalement liés aux 

facteurs humains, parce que le comportement des humains est complexe et en interaction avec 

d'autres facteurs externes tels que le matériel, les autres humains, etc. Afin de réduire les 

événements liés au facteur humain, la recherche de méthodes pour améliorer le comportement 

des employés est essentielle. Néanmoins, il sera difficile de concevoir des systèmes 

technologiques pour éliminer toutes les erreurs humaines pendant le fonctionnement. D'autre 

part, une enquête peut être proposée pour améliorer et identifier les problèmes afin d'améliorer 

l'intervention de l'opérateur. Sur la base de ces résultats, une analyse de risque a été réalisée 

pour l'industrie chimique française. 

II.3.3.5.     L’analyse de risque 

Une analyse des risques basée sur les événements passés a été réalisée sur la base des 

événements collectés dans l’industrie chimique française entre 1974 et 2014. Ensuite, les 

risques ont été hiérarchisés en fonction de leur importance. Une méthodologie semi-quantitative 

proposée par Di Padova et al. (2011) a été utilisée sur la base d'une matrice de risque. Les 

pouvoirs publics et les entreprises ont utilisé la matrice de risque pour la prise de décision 

(Casson Moreno et al., 2016). Dans cette analyse, la matrice de risque (Figure I.10) a été adaptée 

à notre étude à partir de celle proposée dans l'ISO 17776 (2000). 

Dans cette approche semi-quantitative, la matrice de risque repose sur deux indices, la 

fréquence d'occurrence des évènements et la gravité des conséquences pour chaque événement. 

La gravité des événements signalés a été divisée en cinq catégories différentes (Rathnayaka et 

al., 2011) : near miss, mishap, incident, accident et accident catastrophique selon le Tableau I.4. 
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Tableau I.4. Classe de conséquences pour chaque événement. 

Événements 

Consequences Classe 

de 

gravité 
Humaine Environnement Production Propriété Réputation 

Near miss 
Aucune 

blessure 

Aucun 

impact 

Aucun  

perte 

Aucun 

effet 

Aucun 

impact 
C1 

Mishap 

Effets 

mineurs 

sur la santé 

Impacts mineurs 

Perte de 

production / 

perte 

d'heures de 

travail 

Impacts 

mineurs 

Impacts 

mineurs  
C2 

Incident 

Effet 

majeur sur 

la santé ou 

une 

blessure 

Dommages 

localisés 

Perte 

considérable 

/ journées 

de travail 

perdues 

Dommages 

localisés 

Impacts 

considérables 
C3 

Accident 

Un ou 

plusieurs 

décès ou 

handicaps 

majeurs 

permanents 

Effets 

considérables 

Perte 

financière 

lourde 

Dommages 

considérables 

Reportage 

dans les 

médias 

nationaux 

C4 

Accident 

catastrophe  

Plusieurs 

décès 

Effets 

environnementaux 

massifs 

Dommages 

importants / 

un arrêt 

possible de 

l'usine  

Dommages 

importants  

Reportage 

dans les 

médias 

internationaux 

C5 

 

Dans la réglementation européenne, il n’existe pas de méthode standard pour évaluer les 

fréquences. Les fréquences d'événements pour chaque catégorie de gravité ont été estimées sur 

la base des travaux de Casson Moreno et al. (2016), Casson Moreno and Cozzani (2015) et 

Delvosalle et al. (2004). Ces fréquences ont été obtenues en divisant le nombre d'événements 

rapportés par la durée d’études (40 ans, de 1974 à 2014) et par le nombre total estimé 

d’industries chimiques en France (3335 industries selon UIC, 2016). L’Éq (I.1) montre le calcul 

de la fréquence : 

Nombredechaque typed'événements

la durée totaled'étude
Fréquence =

Estimation du nombred'industrieschimiques

 
 
 

                             (I.1) 

Le Tableau I.5 montre la fréquence calculée. La fréquence (F) est divisée en cinq classes allant 

des très basses fréquences aux très hautes fréquences (Delvosalle et al., 2004). 
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Tableau I.5. Niveaux de fréquence d’occurrence d’un événement sur une période de 40 ans : 

1974-2014. 

Fréquence d'occurrence d’un événement par an 
Classe de 

fréquence 

Définition qualitative Définition quantitative 

Classement dans 

la matrice de 

risque 

Très basse fréquence  

(peu probable) 
F ≤ 10-4 F0 

Basse fréquence 

(une fois tous les 1000 ans) 
10-4 < F ≤ 10-3 F1 

Fréquent 

(une fois tous les 100 ans) 
10-3 < F ≤ 10-2 F2 

Haute fréquence  

(une fois tous les 10 ans) 
10-2 < F ≤ 10-1 F3 

Très haute fréquence  

(déjà arrivé plusieurs fois sur le site) 
F > 10-1 F4 

 

La matrice de risque (Figure I.10) combine ces deux indices (fréquence et gravité) et permet de 

déterminer le niveau de risque. Trois couleurs sont définies dans la matrice de risques et sont 

destinées à faciliter la lecture de différents niveaux de risque afin de déterminer les situations 

acceptables, les zones de transition et les situations inacceptables. Sur la Figure I.10, la couleur 

verte est associée à une situation normale, tandis que la couleur rouge est utilisée pour des 

situations inacceptables ou dégradées, qui nécessitent une intervention immédiate. Entre ces 

deux situations, la couleur jaune est utile pour exiger la vigilance du décideur et la mise en place 

de barrières de sécurité. Les événements situés dans les zones jaune et rouge doivent être traités 

en premier. 
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F0 F1 F2 F3 F4 

C1 Aucun 
    

 

C2 
 3,5E-04 

(47 événements) 

   

C3 
 6,5E-04 

(87 événements) 

   

C4 
 2,5E-04 

(35 événements) 

   

C5 
7,5E-06 

(1 événement) 

    

 

 

Figure I.10. Matrice de classement des risques. 

 

Il convient de rappeler que la matrice de risque permet de montrer la situation actuelle de risque, 

c’est un guide pour sélectionner les événements à traiter en priorité. Ainsi, elle permet une 

évaluation préliminaire du risque actuel associé à l'industrie chimique. 

Les résultats de l'analyse des risques pour les différents cas (Figure I.10) ont montré que les 

risques associés à l'industrie chimique en France se situaient dans la zone de transition (régions 

en jaune). Cette région nécessite plus d'attention de la part des décideurs de l'industrie, une 

analyse plus détaillée et la mise en place de barrières de sécurité. Les fréquences des 

événements sont légèrement élevées. Ils se caractérisent par la présence d’un événement 

appartenant à l’une des classes suivantes : mishap, incident, accident et accident catastrophique. 

Les incidents sont deux fois plus fréquents que les mishap et trois fois plus fréquents que les 

accidents. Le seul accident catastrophique figurant sur la matrice de risques correspond à la 

catastrophe AZF de Toulouse en 2001. En conclusion, les activités liées à l'industrie chimique 

française présentent un profil de risque significatif. Malgré l'efficacité relative des contrôles 

existants, le niveau de risque devrait être abaissé à la zone tolérable (verte). 

II.3.4.     Le bilan 

Cette première partie du travail présente une analyse des risques d'événements accidentels 

passés inclus dans la base de données ARIA qui se sont produits dans l'industrie chimique 

française au cours des 40 dernières années (1974-2014). Durant cette période, de nombreux 

types d’événements se produisent, et les incidents sont les plus fréquents d’entre eux. En outre, 

la tendance des événements a augmenté jusqu’en 2003, mais après une diminution du nombre 

Fréquence  

Situation acceptable Situation inacceptable Mesures de réduction des risques 

nécessaires 

Gravité  
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d’événements signalés. La moitié de ces événements collectés sont survenus dans l’industrie de 

chimie de base et l’industrie de chimie fine. Ensuite, l’industrie chimique française a un 

problème majeur avec des réactions d’emballement représentant environ 25% des événements 

accidentels. Cette étude indique également que les erreurs des opérateurs étaient les causes 

principales des événements chimiques. Le risque estimé de l'industrie chimique par le biais 

d'une analyse semi-quantitative du risque basé sur une matrice de risque confirme que les 

activités de l'industrie chimique présentent un risque important, qui nécessite des mesures de 

réduction du risque. 

La position de l’emballement thermique comme le premier scénario critique qui menace 

l’homme, l’environnement et bien sûr l’industrie chimique, et l’absence des travaux qui traitent 

le sujet de l’emballement thermique dans l’industrie chimique française malgré la présence 

importante de ce risque, nous ont incités à nous pencher plus spécifiquement sur cette 

problématique.   

Dans cette deuxième partie du travail, nous analysons les événements impliquant des réactions 

d'emballement thermique dans l'industrie chimique française entre 1988 et 2013, ainsi que leurs 

causes et conséquences. Nous nous concentrons sur les données contenues dans la base de 

données ARIA. Les résultats obtenus sont comparés à une étude similaire réalisée au Royaume-

Uni à la même période et portant également sur les phénomènes d'emballement thermique 

(Saada et al., 2015). Enfin, sur la base des retours d’expériences, des enseignements sont tirés 

et des recommandations sont formulées. 

III. Les événements d’emballement thermique  

L’emballement thermique représente une menace sérieuse pour l’industrie chimique. Ce 

phénomène redouté peut avoir des conséquences dangereuses pour l'homme, l'environnement 

et les équipements (Jiang et al., 2016a). D’après notre étude sur les événements accidentels 

chimiques en France, nous avons constaté que 25% de ces évènements sont dus à l’emballement 

thermique. Les plus grandes catastrophes industrielles de l’histoire, comme Seveso (1976) et 

Bhopal (1984), ont été dues à l’emballement thermique. 

III.1.     L’emballement thermique 

Du point de vue de l'ingénierie chimique, un emballement thermique se produit lorsque le flux 

de chaleur généré par la réaction est supérieur au flux de chaleur échangée avec le système de 

refroidissement. Par conséquent, la température de la réaction devient incontrôlée (Jiang et al., 

2016b). 
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L’emballement thermique, bien connu des chimistes, peut provoquer une explosion ou 

l’émission d’une quantité importante de gaz ou de vapeur pouvant être inflammable et / ou 

toxique. L’explosion du réacteur et la combustion explosive des gaz émis peuvent entraîner la 

destruction de bâtiments et la formation de feux secondaires, ce qui peut aggraver les 

conséquences globales via l'effet domino (Hemmatian et al., 2014). La figure I.11 illustre le 

phénomène d’emballement thermique. 

 

 

Figure I.11. Diagramme d'emballement thermique. 

 

Plusieurs installations industrielles peuvent être le siège d’un emballement thermique 

lorsqu’elles contiennent un mélange de substances chimiques :  

– Les réacteurs chimiques : réacteurs discontinus, réacteurs semi-continus, réacteurs 

continus, etc.  

– Les installations de transformations physiques : évaporateurs, colonnes de distillation, 

cristalliseurs, centrifugeuses, etc.  

– Les systèmes de conditionnement : broyeurs, mélangeurs, sécheurs, etc. 

– Les dispositifs de stockage et de transport : citernes, sacs, conduites, vannes, pompes, etc. 

III.2.     Les événements d’emballement thermique en France 

III.2.1.     La sélection des données 
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En se basant sur la sélection des données faite auparavant (Figure I.2), la sélection des 

événements dus à l’emballement thermique est réalisée parmi les fiches d'information détaillées 

dans la base de données ARIA, 43 événements dus à un emballement thermique se sont produits 

entre 1988 et 2013 dans les industries chimiques en France. Cette étude porte sur ces 43 

événements associés à des informations détaillées. 

Parmi ces 43 événements, nous n’avons trouvé aucune catastrophe ou near miss dû à 

l’emballement thermique. La Figure I.12 montre la répartition des événements dus à 

l’emballement thermique. Dans cette étude, plus de la moitié de ces événements étaient des 

incidents. 

 

 

Figure I.12. Répartition des 43 événements dus à l’emballement thermique en France. 

 

III.2.2.     Evolution des événements dans le temps 

Les 43 événements ont été regroupés et répartis sur des périodes de quatre ans (Figure I.13). Le 

nombre d'événements est passé de six pour la période 1988-1993 à onze pour la période 1999-

2003 ; la catégorie « accident » a disparu après 1998. En revanche, le nombre d'accidents a 

augmenté de 1988 à 1998, et le nombre d’incidents a augmenté de 1988 à 2003. Ces 

augmentations ont eu lieu malgré : 

- La présence de lois de sécurité comme la loi française de 1976 relative aux installations 

classées en termes de risques industriels. 

- La réglementation européenne telle que les directives Seveso 1 de 1982 et Seveso 2 en 1996.  
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Après 2003, le nombre d’événements a légèrement diminué pour s’établir à huit au cours de la 

période 2004-2009 (Figure I.13). Le nombre d'événements est ensuite passé à 10 au cours de la 

dernière période (2009-2013). Au cours de cette période, une nouvelle loi française a été 

promulguée, connue sous le nom de « loi Bachelot ». Par ailleurs, l'adoption de la directive 

Seveso 2 dans la loi française intervient en 2000 (afin d'établir une correspondance entre les 

installations classées pour la protection de l'environnement (ICPE) et la directive Seveso). 

La loi sur les risques a été modifiée en 2012 pour renforcer la gestion des risques industriels 

majeurs en introduisant l'élaboration de plans de prévention des risques technologiques et une 

approche plus détaillée de l'étude des risques. La troisième directive Seveso est entrée en 

vigueur en 2015. 

Si ces lois et leurs décrets d’application permettent de réduire les risques. Il est toutefois 

primordial de rechercher les causes principales qui ont conduit à des scénarii critiques et de 

trouver des solutions techniques pour prévenir ou réduire l’apparition d’événements similaires. 

 

 

Figure I.13. Répartition des événements d'emballement thermique dans l'industrie chimique 

en France de 1988 à 2013. 

 

III.2.3.     Les réactions impliquées  

Comme il est montré dans la Figure I.14, les phénomènes d'emballement thermique se sont 

produits dans trois types principaux de réactions : 
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- Les réactions de polymérisation : nous avons constaté que 34,9% des événements 

rapportés concernaient des réactions de polymérisation en tant que premier système 

réactionnel responsable.  

- Les réactions de décomposition : elles représentent 18,6% des événements rapportés  

- Les réactions de nitration : représentent 9,3% des événements rapportés.  

Nous avons également noté d’autres types de réactions exothermiques faiblement représentées 

(inférieures à 5%) dans les événements d’emballement thermiques (par exemple, les réactions 

d’hydrogénation, les réactions d'oxydation, etc.). La majorité de ces réactions sont caractérisées 

par une grande quantité de chaleur et de produits gazeux. 

Pour les événements dus à des réactions de décomposition, nous avons identifié deux types de 

décomposition : 

 Décomposition en fonctionnement : le but du procédé était de séparer un composé 

chimique unique par rapport à d'autres composés chimiques souhaités. Pendant ce 

processus, la température n'était pas contrôlée et un emballement thermique s'est 

produit. Par exemple, un incident est survenu dans une usine de peinture en France en 

1998. La réaction faiblement exothermique dans cette usine était généralement 

contrôlée. Cependant, une faute de contrôle du processus a généré une succession de 

réactions chimiques exothermiques produites dans le réacteur ce qui a provoqué une 

explosion et un incendie dans l'installation (ARIA N°17740). 

 Décomposition accidentelle : la réaction de décomposition n'est pas l'objectif du 

processus chimique. Un emballement thermique se produit pendant une défaillance qui 

empêche le contrôle de la température. Par exemple, dans une unité de chimie fine en 

France, une réaction d'emballement s'est produite dans un réacteur en 1994. Cet accident 

est dû à une erreur d’opérateur qui a arrêté l'agitateur du réacteur sans s'en rendre compte 

(ARIA N°5900). 

Les réactions de polymérisation et de décomposition sont plus importantes en termes de dégâts 

et elles sont responsables de plus de la moitié des emballements thermiques enregistrés en 

France. Ces observations ont également été trouvées dans les travaux de Saada et al. (2015) au 

Royaume-Uni. Ce type de réaction produit souvent une augmentation rapide de la chaleur et de 

la pression qui produit de grandes quantités d'énergie et peut provoquer des incendies, des 

dégagements de gaz et / ou de vapeur et des explosions si le système de refroidissement du 
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réacteur ne peut pas éliminer l'excès d'énergie (Zhu et al., 2015). Ces réactions peuvent se 

produire dans plusieurs secteurs chimiques illustrés dans la Figure I.15. 

 

 

Figure I.14. Répartition des réactions responsables des emballements thermiques en France. 

 

III.2.4.     Les industries concernées  

La Figure I.15 montre les catégories d’industries touchées par des emballements thermiques. 

La fabrication de peintures et d'adhésifs représente 23,3% du nombre total d'événements 

rapportés. Les industries de produits chimiques organiques représentent 20,9% du nombre total 

d'événements signalés. Les industries des produits en plastique et en caoutchouc représentent 

18,6% du nombre total d'événements signalés. L’industrie pharmaceutique suit avec 16,3% et 

l’industrie des produits chimiques inorganiques représente 13,9% du nombre total 

d’événements signalés. L’industrie du raffinage représente 2,3% du nombre total d’événements 

signalés. Enfin les autres catégories d’industries chimiques qui comprennent les activités 

industrielles telles que la fabrication d’engrais et la fabrication d’explosifs, l’ensemble de ces 

industries représente 4,6% du nombre total d'événements signalés. 
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Figure I.15. Pourcentage des événements d’emballement thermique dans les différentes 

industries chimiques en France. 

 

III.2.5.     Les conséquences humaines  

Les conséquences de l’emballement thermique varient d’un événement à l’autre. Dans un cas, 

un emballement thermique a provoqué l'explosion et l'incendie d'un réacteur d'hydrogénation 

dans une usine dédiée au di-amino toluène (TDA) (ARIA N°7956). Cet événement a entraîné 

la mort d'un employé et des blessures chez trois autres employés. En outre, plusieurs substances 

ont été libérées lors de l'explosion (hydrogène, isopropanol, nickel, TDA, etc.). Dans un autre 

cas, une réaction d'emballement exothermique a provoqué une explosion et un incendie dans 

un réacteur d'une usine pharmaceutique (ARIA N°7069). Cet événement a été responsable de 

la mort d'un opérateur et de l'émission de gaz toxiques. Les blessures de six opérateurs et des 

dommages matériels estimés à environ 2,13 M€ ont résulté d'un autre événement (ARIA 

N°4708). Dans un évènement dû à l’emballement thermique, 690 kg de formaldéhyde et 36 kg 

de phénol ont été libérés par un réacteur de polymérisation (ARIA N°7135). Dans un autre cas, 

un emballement thermique a entraîné la libération de 58,5 tonnes de styrène dans un réacteur 

de copolymérisation (ARIA N°17740). 

Afin d'illustrer le degré de gravité de ces événements, nous avons choisi de présenter les 

conséquences humaines. Nous avons constaté que 40% des emballements thermiques dans cette 

étude ont causé des blessures ou des décès aux opérateurs ou à la population en général. Le 
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Tableau I.6 présente le nombre de blessures et de décès dus à l’emballement thermique dans 

différents secteurs industriels chimiques. 

 

Tableau I.6. Nombre de blessés et de décès dus à des emballements thermiques en France 

pour chaque secteur l'industriel chimique de 1988 à 2013. 

Industrie chimique  Nombre de blessés Nombre de décès 

Peintures et adhésifs 25 0 

Inorganique 17 1 

Pharmaceutique 15 1 

Organique 12 1 

Plastiques et caoutchoucs 7 0 

Autres industries chimiques 1 0 

Raffinerie 0 0 

Totale 77 3 

 

 

Selon ces données, l’industrie des peintures et des adhésifs a connu la majorité des blessures 

signalées (25 personnes), suivie de l’industrie des produits inorganiques (17 blessures), de 

l’industrie pharmaceutique (15 blessures) et de l’industrie de la fabrication de produits 

biologiques (12 blessures). Ces trois dernières industries ont également subi un décès chacune. 

Les décès représentent près de 4% des personnes touchées par l’emballement. La mort de trois 

personnes aurait été causée par une explosion à la suite d'une réaction d'emballement thermique. 

Environ la moitié des blessures (53%) ont été causées par des projections ou des rejets des 

substances toxiques et 41% par des explosions. Les blessures restantes (6%) ont été causées par 

l’incendie. 

Le plus grand nombre de blessures a été constaté pour deux événements : le premier est une 

libération prolongée de Mercaptan dans un site chimique d’additifs pour lubrifiants en 2013 

(ARIA N°43616). Les personnes présentaient des symptômes de nausée, de maux de tête et 

d'irritation des voies respiratoires. Plus de 20 consultations médicales ont été enregistrées. 

L'autre événement était une explosion dans une usine de produits chimiques inorganiques en 

2003 (ARIA N°24819), un technicien a été blessé à la gorge en raison de projections de bris de 

verre ; 13 autres employés ont subi un choc. 

III.2.6.     Les causes des événements  

En se basant sur le retour d’expérience, 17 causes liées à l’emballement thermique ont été 

identifiées entre 1988 et 2013. Ces causes ont été classées en trois groupes principaux : causes 
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techniques et physiques, causes humaines et organisationnelles et causes naturelles. Le Tableau 

I.7 répertorie les différentes causes et leurs taux d'apparition pour les 43 événements 

d'emballement thermique de l'industrie chimique française étudiés. 

 

Tableau I.7. Les causes possibles responsables à des évènements d’emballements thermiques 

dans l'industrie chimique française. 

 

Les causes possibles des événements 

 

Pourcentage d'occurrence 

(%) 

C
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Agitation / Refroidissement 8,5 

Qualité : impureté, taille des particules 7,7 

Défaillance technique : mécanique / 

électrique 
6,9 

Détecteur défectueux 6,9 

Réaction exothermique inattendue 5,4 

Coupure de courant 3,8 

Dimensionnement du réacteur 3,1 

Fuite 0,8 

C
a
u

se
s 

h
u

m
a
in

es
 

et
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rg
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a
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n
el

le
s Erreur de l'opérateur 21,5 

Mauvaise analyse de risque 10,0 

Chargement du réacteur 6,1 

Formation insuffisante 5,4 

Procédures et dispositifs inappropriés 5,4 

Opérations de maintenance 3,1 

Nettoyage inadéquat 2,3 

C
a
u

se
s 

n
a
tu

re
ll

es
 

Température 2,3 

Orage 0,8 

 

 

III.2.6.1.     Les causes techniques et physiques 

D'après le Tableau I.7, nous pouvons remarquer que les causes techniques les plus fréquentes 

de l'emballement thermique sont liées à des problèmes d'agitation et de refroidissement dans un 

réacteur (11 événements; 8,5%). Cette cause peut être provoquée par le même groupe de causes, 

telles que des pannes de courant dues à des problèmes techniques (ARIA N°28416, N°30199, 

N°44071) et une mauvaise agitation (ARIA N°8056, N°32419, N°6980), ou par un autre groupe 

de causes telles que les orages (ARIA N°38617), un arrêt d’agitation dû à une erreur humaine 

(ARIA N°5900, N°13520) ou une baisse du débit de l’eau de refroidissement (ARIA N°17740). 
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Le deuxième facteur en importance était la qualité des réactifs introduits dans le réacteur (10 

événements; 7,7%). Par exemple, l'addition accidentelle d'eau (une impureté) dans le mélange 

réactionnel a provoqué l'hydrolyse de SOCl2 avec la production de SO2 et de HCl qui a entraîné 

une augmentation de la pression dans le réacteur (ARIA N°7069, N°4708). De plus, la présence 

d'impuretés peut favoriser les réactions de décomposition et initier un emballement thermique 

(ARIA N°30323, N°40496, N°29752, N°29082, N°16213, N°2375). Enfin, la taille des 

particules peut jouer également un rôle important dans la stabilité de la réaction (ARIA 

N°24819). En effet, dans cet événement, la qualité des matières premières est en cause : la 

poudre d’aluminium comprenait 5% de particules fines (< 36 µm) contre 0,15% habituellement, 

or plus la granulométrie est faible, plus la réactivité de la poudre d'aluminium est importante. 

Le troisième facteur est partagé entre une défaillance technique et une défaillance du détecteur 

(9 événements pour chacun; 6,9%). Par exemple, une fausse indication de la température réelle 

dans un réservoir en raison d'un mauvais positionnement du capteur de température (ARIA 

N°43616), un défaut de communication entre le capteur de température du séchoir et le 

régulateur de température (ARIA N°41305) ou une valeur incorrecte fournie par le détecteur 

(ARIA N°21994). En outre, des défaillances techniques telles que la défaillance de la 

commande automatisée suite à un court-circuit (ARIA N°16424), la défaillance de la 

commande d'une vanne de vidange pneumatique (ARIA N°18339) ou la défaillance d'une carte 

de sécurité (ARIA N°27001, N°3536) peuvent également provoquer des emballements 

thermiques. 

Les problèmes liés à la présence accidentelle d'une réaction exothermique constituent un autre 

facteur majeur (7 événements; 5,4%). Par exemple, la lente décomposition d'une espèce 

chimique en présence d'air (ARIA N°22459) ou à cause de chaleur et de lumière (ARIA 

N°44335) ou bien au contact d'une autre espèce chimique (ARIA N°4460, N°7135). Les autres 

causes techniques et physiques sont moins répandues. 

III.2.6.2.     Les causes humaines et organisationnelles  

De nombreuses causes humaines et organisationnelles sont responsables d'un grand nombre 

d'événements thermiques. Selon le Tableau I.7, les erreurs des opérateurs sont les causes les 

plus courantes d’emballement thermique (28 événements; 21,5%). Par exemple, la présence 

d’un contaminant dans le réacteur (ARIA N°30323, N°7069), une erreur de manipulation due 

à un manque d’attention (ARIA N°5900, N°38617) ou une inexpérience de l’opérateur (ARIA 

N°4708), peut également causer un emballement thermique. De plus, le non-respect des 
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quantités de réactif ou des étapes de manipulation (ARIA N°40496, N°36630) et les 

interventions inadéquates des opérateurs sur le système (ARIA N°25952, N°33561, N°3536) 

contribuent également à des événements d'emballement thermique. La mauvaise analyse des 

risques (par exemple dispositifs de sécurité insuffisants ou absents des consignes de sécurité 

(ARIA N°7135, N°4708, N°8056, N°30323, N°29082, N°22693) et l’analyse insuffisante des 

risques (ARIA N°44071, N°22693) ont été la cause de 13 événements (10,0%). De plus, l’erreur 

de chargement du réacteur a contribué à huit emballements (6,1%). Par exemple, la surcharge 

de produits chimiques dans le réacteur (ARIA N°40328) ou l'introduction rapide de réactifs 

dans le réacteur (ARIA N°36794, N°7135, N°36630) favorisent la dérive de la réaction. 

Les autres causes humaines et organisationnelles comme un manque de communication entre 

les employés, une formation insuffisante des opérateurs, un contrôle insuffisant des opérations 

de maintenance, des procédures opérationnelles inadéquates et l'utilisation de dispositifs 

inappropriés sont toutes des causes contributives qui jouent un rôle mineur dans l’emballement 

thermique par rapport aux trois facteurs susmentionnés. 

III.2.6.3.     Les causes naturelles  

Les phénomènes naturels tels que les orages et les conditions environnementales, telles que les 

températures élevées, ont été directement responsables de quatre emballements thermiques. À 

titre d’exemple, un orage cause une perte de puissance d'un réacteur (cessant ainsi son agitation 

et son refroidissement) a entraîné un emballement thermique par effet domino (ARIA 

N°38617). Une température extérieure extrêmement élevée a contribué à l’emballement 

thermique en transférant de la chaleur à travers le réacteur qui était mal isolé (ARIA N°25952). 

À travers ces résultats, nous avons constaté une forte présence d’erreurs humaines impliquées 

dans des emballements thermiques dans l’industrie chimique française. Cette observation a 

également été rapportée par Saada et al. (2015) à travers une étude réalisée concernant les 

incidents d'emballement thermique au Royaume-Uni au cours de la période 1988-2013. 

Cacciabue (2000) a confirmé que les erreurs humaines contribuent à une augmentation des 

événements chimiques. Cependant, il est difficile d’estimer les réactions humaines face à un 

événement car le comportement humain change d’un humain à l’autre. De plus, les interactions 

entre les humains et entre les humains et les machines et la structure organisationnelle rendent 

le problème plus complexe. Nivolianitou et al. (2004) ont confirmé que la complexité 

prononcée des systèmes mécaniques et électroniques est l'un des facteurs qui compliquent le 

rôle de l'homme dans une unité. 
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III.2.7.     Les leçons tirées 

L’étude des événements passés (le retour d’expérience) joue un rôle important dans la 

prévention du même événement ou d’un événement ayant les mêmes causes. Des leçons 

peuvent être tirées des événements survenus auparavant. L'analyse des événements 

d'emballement thermique en France mentionnée ci-dessus indique que ces événements sont 

principalement causés par des erreurs de l'opérateur, des problèmes techniques et de 

maintenance ou une gestion insuffisante des risques ainsi que le manque de connaissance du 

système chimique. 

- Erreurs commises par les opérateurs : l'industrie chimique doit faire preuve de plus de 

vigilance face aux risques principalement liés aux facteurs humains, en raison de la complexité 

de leur comportement. En plus de cela, l'opérateur interagit avec d'autres facteurs externes tels 

que le matériel et les autres opérateurs. Pour réduire le nombre d'événements liés au facteur 

humain, il est essentiel de rechercher des méthodes permettant d'améliorer le comportement des 

employés. En fait, il peut être intéressant de travailler à l’amélioration de l’ergonomie de 

plusieurs équipements et à la formation des opérateurs à la sécurité des processus. Une enquête 

peut également être proposée pour améliorer l'intervention des opérateurs. Cependant, il sera 

difficile d'éliminer complètement toutes les erreurs humaines lors d'une opération. 

- Problèmes techniques et de maintenance : afin de prévenir les défaillances techniques et de 

maintenance, une étude basée sur le retour d'expérience peut être utilisée pour identifier les 

équipements de sécurité critiques. Cette étude guidera l’investissement financier pour améliorer 

la résistance de cet équipement. Par exemple, en cas de corrosion, une analyse de la 

compatibilité des substances utilisées avec les matériaux de conception doit être effectuée. Cette 

analyse peut éviter des problèmes de corrosion pouvant entraîner des fuites, des 

incompatibilités entre le milieu réactionnel et le réacteur / stockage, etc. 

- Gestion des risques insuffisante : un système de gestion des risques lié à la prévention de 

l'emballement est essentiel. L’analyse des événements passés a montré une carence dans 

l’application de ce système, qui est principalement liée aux hypothèses retenues lors de 

l’identification des événements redoutés et / ou de la sélection de phénomènes dangereux. Cette 

analyse a également montré que, dans certains cas, les systèmes de gestion des risques étaient 

inexistants ou non mis à jour après une modification du processus ou du mode de 

fonctionnement. 
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- Manque de connaissance du système de la réaction : afin de prévenir les emballements 

thermiques, il est essentiel de disposer de connaissances approfondies sur le comportement 

thermique du milieu réactionnel, telles que les constantes thermodynamiques et cinétiques. Ces 

connaissances peuvent être obtenues par diverses techniques de laboratoire telles que la 

calorimétrie à balayage différentiel et la calorimétrie adiabatique. Bien que les théories 

remontent à au moins 50 ans (Aris, 1969) et que des événements aient été enregistrés il y a au 

moins aussi longtemps (Lees, 1980), les précautions de sécurité basiques telles que la 

calorimétrie adiabatique ou l'analyse des réactions secondaires potentielles ne sont pas prises 

en compte. Il est donc important d'utiliser des outils de modélisation pour évaluer les risques 

d'emballement thermique (Balland et al., 1999 ; Balland et al., 2002). Les modèles doivent être 

fiables, explicites et simples pour obtenir les paramètres de sécurité essentiels en fonction des 

conditions de fonctionnement. Ces modèles peuvent rendre l'intervention plus efficace en cas 

de dysfonctionnement (Vernieres-Hassimi et al., 2016) en les associant à des méthodes de 

détection et / ou de contrôle (Dakkoune et al., 2018a; Dakkoune et al., 2019; Vernières-Hassimi 

and Leveneur, 2015). 

III.2.8.     Comparaison des événements d’emballement thermique dans les 

industries française, américaine et anglaise 

Dans la première partie de l’étude, nous avons constaté que 25% de ces événements étaient 

causés en France par un emballement thermique (Dakkoune et al., 2018b). Dans une autre étude 

menée aux États-Unis et concernant les causes d'événements majeurs dans l'industrie chimique, 

Balasubramanian et Louvar (2002) ont révélé que 26% des événements majeurs étaient dus à 

un emballement thermique. Selon ces deux références, la France a connu le même pourcentage 

d’emballement que les États-Unis. Saada et al. (2015) ont également montré que la part 

d’événements liés à l'emballement thermique était significative au Royaume-Uni. 

Dans ce qui suit, une comparaison impliquant l’emballement thermique a été réalisée entre notre 

étude et celle élaborée par Saada et al. (2015). Cette comparaison s’intéresse aux causes et aux 

conséquences d’événements liés à l’emballement thermique au Royaume-Uni au cours de la 

même période que celle de notre étude (1988-2013). 

Cette comparaison permet d’évaluer les performances et les capacités de l'industrie chimique 

française en termes de sécurité par rapport à celles de pays qui sont similaires économiquement 

et géographiquement. Néanmoins, ces comparaisons ne seront jamais fiables à 100% car aucun 

système n'est identique à un autre.  
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Les résultats montrent que les réactions de polymérisation et de décomposition sont les 

principales réactions responsables de l’emballement thermique au Royaume-Uni et en France 

(Figure I.16). Ces deux réactions ont été responsables de près de la moitié (46,6%) des 

événements d’emballement au Royaume-Uni. 

 

 

Figure I.16. Comparaison et répartition des réactions responsables d’emballement thermique 

en France (Fr) et au Royaume-Uni (R.U). 

 

D'autre part, les industries touchées par le plus grand nombre d'événements d'emballement 

thermique étaient également similaires dans les deux études. Ces industries sont l’industrie des 

produits chimiques organiques (20,9%), suivie de l’industrie du plastique et du caoutchouc 

(18,6%). Plus de détails sont présentés dans la Figure I.17. 
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Figure I.17. Comparaison du pourcentage des événements d’emballement thermique dans les 

industries chimiques entre la France et le Royaume-Uni. 

 

En ce qui concerne les causes d’emballement thermique, des résultats similaires ont été 

observés pour l’étude actuelle et l’étude dans le Royaume-Uni (Tableau I.8). Les principales 

causes étaient liées à des erreurs de l'opérateur, des défaillances techniques et mécaniques, des 

procédures et dispositifs inappropriés, des problèmes d'agitation et de refroidissement. 
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Tableau I.8. Les causes possibles des événements d’emballement thermique en France et au 

Royaume-Uni. 

Les causes possibles des événements 

% de cause dans chaque 

pays 

 France 
Royaume-

Uni 

C
a
u

se
s 

te
ch

n
iq

u
es

 e
t 

p
h
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iq

u
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Agitation / Refroidissement 8,5 9,1 

Qualité : impureté, taille des particules 7,7 3,4 

Défaillance technique : mécanique / 

électrique 

6,9 12,5 

Détecteur défectueux 6,9 0,0 

Réaction exothermique inattendue 5,4 5,7 

Coupure de courant 3,8 1,1 

Dimensionnement du réacteur 3,1 4,5 

Fuite 0,8 2,3 

C
a
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u
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es
 

et
 

o
rg

a
n

is
a
ti

o
n

n
el

le
s Erreur de l'opérateur 21,5 27,3 

Mauvaise analyse de risque 10,0 4,5 

Chargement du réacteur 6,1 5,7 

Formation insuffisante 5,4 5,7 

Procédures et dispositifs inappropriés 5,4 14,8 

Opérations de maintenance 3,1 1,1 

Nettoyage inadéquat 2,3 2,3 

C
a
u

se
s 

n
a
tu

re
ll

es
 

Température 2,3 0,0 

Orage 0,8 0,0 

 

IV. Conclusion 

L’analyse des événements industriels chimiques passés en France à l’aide de la base de données 

ARIA pendant la période de 1974 à 2014, permet de dégager deux conclusions importantes. Le 

premier constat est le type du scénario critique : il s’agit de l’emballement thermique. Ce dernier 

représente 25% des évènements chimiques survenus dans l’industrie chimique française, c’est 

le scénario le plus probable. Le deuxième constat est la cause majeure responsable des 

évènements chimiques, il s’agit des erreurs de l’opérateur.  

En conséquence, une étude approfondie sur les événements chimiques dus à l’emballement 

thermique dans l’industrie chimique française entre 1988 et 2013 a été réalisée. Les 

informations détaillées sur ces événements ont été obtenues de la base de données ARIA. Dans 
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cette étude, nous avons constaté que les phénomènes d'emballement thermique étaient 

principalement associés aux réactions de polymérisation et de décomposition. Les erreurs des 

opérateurs étaient les principales causes de l’emballement thermique et le nombre de victimes 

était important. Les événements concernant l’emballement thermique en France ont été 

comparés aux événements d'emballement au Royaume-Uni. La comparaison confirme des 

points communs : les erreurs d’opérateur sont la cause principale des événements 

d'emballement, les réactions de polymérisation et de décomposition sont les principales 

réactions responsables de cet emballement.  

Les recherches futures qui se concentrent sur les événements liés à l’emballement thermique 

doivent prendre en compte les problèmes liés au facteur humain. Cette question doit être étudiée 

plus en profondeur afin d'aider le personnel travaillant dans les industries chimiques à 

déterminer la meilleure solution pour réduire les risques d'emballement thermique. Sur la base 

du retour d'expérience, des enseignements ont été tirés et des recommandations ont été 

formulées pour limiter à l'avenir les emballements thermiques.  

L’emballement thermique est un problème important qui continue à se produire dans l’industrie 

chimique. Plus de la moitié des événements étudiés ont été classés comme des incidents. À 

partir de la période 1999-2003, le nombre d'événements d'emballement thermique a augmenté 

et ces événements sont restés plus ou moins stables au cours des 10 dernières années. Cette 

situation pose la question de l'impact réel des lois relatives au risque sur les industries. Il est 

donc difficile d'éliminer le risque d'emballement thermique. La seule mesure vraiment efficace 

consisterait à isoler le réacteur du reste des installations et à écarter les employés et les résidents 

de l'environnement du réacteur afin d'éviter les conséquences humaines (mort, blessures, etc.) 

et les dommages matériels. Cette mesure étant illusoire, il devient nécessaire de bien connaitre 

les paramètres cinétiques et thermodynamiques des réactions mise en jeu afin de définir une 

zone de fonctionnement sûre. En plus, il est nécessaire de développer des outils permettant la 

détection et le diagnostic précoces d’une dérive de l’installation afin d’éviter un emballement 

thermique ; ces objectifs sont au cœur de la suite de notre travail. 
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I. Introduction 

L’analyse des événements industriels chimiques passés en France en utilisant la base de 

données ARIA, permet d’aboutir à deux conclusions importantes : le premier constat est le type 

du scénario critique dominant qui est l’emballement thermique, le deuxième constat est la cause 

majeure responsable des évènements d’emballement thermique, qui est due aux erreurs de 

l’opérateur. Dans le but de prévenir ces évènements dans l’industrie chimique, la communauté 

scientifique a proposé différentes solutions, à titre d’exemple :  

 La transformation des réacteurs discontinus et semi-continus en réacteurs continus (Fei 

et al., 2018), car la présence d'une grande quantité de réactifs au début de la réaction 

augmente le risque d'emballement thermique. 

 Le dimensionnement des réacteurs pour supporter des plus hautes températures et 

pressions (Théron et al., 2014). 

 Le développement des méthodes de contrôle afin d’éviter des dérives de la température 

ainsi que la maîtrise des conditions opératoires de la réaction (Vernières-Hassimi and 

Leveneur, 2015),  

 La surveillance des systèmes chimiques par les méthodes de détection et de diagnostic 

des défauts qui est le cœur de ce travail (Dakkoune et al., 2018; Dakkoune et al., 2018a). 

Dans ce contexte, une méthode de détection et de diagnostic précoce des défauts basée sur un 

modèle de référence est développée dans les Chapitres III et IV. Cette méthode est appliquée à 

la synthèse de l’acide peroxyformique par le peroxyde d’hydrogène et l’acide formique. C’est 

une réaction exothermique susceptible de présenter un risque d’emballement thermique. Le 

modèle cinétique et thermique de cette réaction, sans prendre en compte la décomposition du 

peroxyde d’hydrogène, avait été établi dans des travaux précédents de notre laboratoire. Le 

peroxyde d’hydrogène peut aussi se décomposer sous l’effet de l’augmentation de la 

température de la réaction de synthèse ou la présence d’une impureté. Cette réaction doit donc 

être prise en compte. Dans ce chapitre, le modèle de la réaction de synthèse de l’acide formique 

par le peroxyde d’hydrogène est présenté. Ensuite, il est complété par la modélisation cinétique 

et thermique de la décomposition du peroxyde d’hydrogène dans le but d’améliorer l’étude de 

la sécurité thermique de cette réaction. Enfin, le modèle cinétique et thermique de la réaction 

de perhydrolyse de l’acide formique qui tient en compte la décomposition de peroxyde 

d’hydrogène, ce que nous avons nommé « le modèle global », est validé expérimentalement. 
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II. Le modèle cinétique et thermique de la synthèse de l’acide peroxyformique 

II.1. L’état de l’art  

II.1.1. Les acides peroxycarboxyliques 

Les acides peroxycarboxyliques connus aussi sous le nom de peracides carboxyliques 

(RCOOOH), sont des peroxydes largement utilisés dans l'industrie en tant qu'agents détergents, 

blanchissants, désinfectants, etc. Ces acides sont également utilisés pour convertir facilement 

les alcènes en époxydes, les cétones en esters, les amines en composés nitrés, etc. (Filippis et 

al., 2009; Santacesaria et al., 2017).  Ils peuvent aussi être utilisés comme intermédiaires pour 

l’époxydation d'huiles végétales (Goud et al., 2007; Lathi and Mattiasson, 2007). Les acides 

peroxycarboxyliques sont produits par la réaction d’acides carboxyliques avec du peroxyde 

d’hydrogène, en présence ou en absence des catalyseurs. 

Récemment, l'acide peroxyformique (PFA) a pris une importance croissante dans plusieurs 

applications de l'industrie chimique (Filippis et al., 2009). Le PFA est un oxydant très puissant 

utilisé dans l'époxydation des huiles grasses insaturées (Campanella et al., 2008; Wang et al., 

1997). En plus, il est respectueux de l'environnement (Filippis et al., 2009) . En revanche, son 

état instable le rend dangereux et capable de donner lieu à des réactions de décomposition. Une 

évaluation de la sécurité a été réalisée sur la synthèse d'acide peroxyformique montrant que la 

criticité de cette réaction est de classe 5 (risque élevé) selon la classification de Stoessel 

(Leveneur et al., 2012).  

II.1.2. Le perhydrolyse de l’acide formique 

La perhydrolyse de l’acide formique est un système complexe en raison de la présence des 

réactions de décomposition qui se déroulent parallèlement avec la réaction principale de 

synthèse. La décomposition de PFA commence à une température supérieure à 40 °C en 

absence de catalyseur (Maralla and Sonawane, 2018).  

Les recherches innovantes sur la formation de l’acide peroxyformique, synthétisé par le 

mélange d’acide formique (FA) et de peroxyde d’hydrogène (HP), ont commencé au début du 

20ème siècle par D’Ans and Frey (1913). Ils ont étudié la synthèse de plusieurs acides 

peroxycarboxyliques comme l’acide peroxyformique (PFA) et l’acide peroxyacétique (PAA) 

en présence de l’acide sulfurique comme catalyseur. C’est le catalyseur le plus favorable pour 

réaliser la synthèse de PFA selon Rubio et al. (2005). 
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En revanche, Greenspan (1946) et Ebrahimi et al. (2011) ont démontré que la vitesse de 

formation de PFA est supérieure à la vitesse de formation de PAA. Swern et al. (1945) ont 

montré que l’acide peroxyformique convient particulièrement bien à l’époxydation des acides 

gras par rapport aux autres acides peroxycarboxyliques. Monger and Redlich (1956), Gnecco 

et al. (1996) et Ebrahimi et al. (2011) ont étudié l’effet de plusieurs paramètres de la réaction 

sur la constante de vitesse de la formation de PFA. Ils ont prouvé que l’augmentation de la 

température et de la concentration des réactifs augmentent la constante de vitesse de la réaction. 

En générale, la synthèse de PFA peut être réalisée en présence ou en absence d’un catalyseur. 

o   En présence d’un catalyseur 

La modélisation cinétique de la synthèse de PFA en présence d’un catalyseur a été étudiée dans 

différents travaux de recherche. À titre d’exemple, Mošovský et al. (1996) ont étudié la 

cinétique de perhydrolyse de FA avec l’acide sulfurique comme catalyseur dans la plage de 

température de 20 °C à 70 °C. Un modèle cinétique a été suggéré, décrivant le processus de 

formation de l’acide peroxyformique qui tient compte de la décomposition de PFA en CO2 et 

H2O, et la décomposition du peroxyde d’hydrogène en H2O et O2 sous l’effet de la température. 

Leveneur et al. (2012) ont développé un modèle cinétique de la réaction de perhydrolyse de FA 

en présence et en absence du catalyseur Amberlite IR-120 dans un réacteur semi-continu. Le 

modèle cinétique développé tient compte de la décomposition spontanée de PFA en CO2 et H2O 

dans la plage de température 30 - 60 °C. La synthèse et la décomposition de l'acide 

peroxyformique ont été modélisées en couplant les bilans d’énergie et de masse de la réaction. 

Dans le travail de Santacesaria et al. (2017), deux types de catalyseurs (H3PO4 et H2SO4) ont 

été utilisés pour étudier la cinétique de formation de PFA dans la plage de température 30 - 60 

°C. Le modèle cinétique développé tient compte de la décomposition spontanée de PFA. Di 

Serio et al. (2017) ont proposé un modèle cinétique de la synthèse de PFA et de sa 

décomposition catalysée par Amberlyst-16 dans un réacteur continu et dans une plage de 

température entre 30 et 60 °C.  

Maralla and Sonawane (2018) ont étudié la cinétique de deux réactions : la synthèse de PFA(1) 

et l’hydrolyse de PFA(2) en présence de l’acide sulfurique dans un microréacteur à capillaire 

spirale à fonctionnement continu. La température initiale de fonctionnement était entre 10 °C 

et 40 °C. La décomposition de PFA n’a pas été prise en considération dans le modèle cinétique.
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o En absence d’un catalyseur  

La modélisation cinétique de la synthèse de PFA en absence d’un catalyseur a été étudiée par 

plusieurs auteurs comme Filippis et al. (2009), Sun et al. (2011) et Santacesaria et al. (2017). 

Ces derniers ont déterminé la cinétique de la formation réversible de PFA en absence d’un 

catalyseur dans un réacteur discontinu. Les modèles cinétiques développés tiennent compte de 

la décomposition irréversible de PFA en CO2 et H2O dans la plage de température 30 - 60 °C, 

afin d’éviter la décomposition du peroxyde d’hydrogène (Santacesaria et al., 2017). Campanella 

et al. (2008)  et Wu et al. (2016) ont étudié la cinétique de PFA en absence de catalyseur dans 

un réacteur discontinu. La synthèse et la décomposition de PFA en CO2 et H2O à une 

température initiale égale à 40 °C ont été prises en compte dans le modèle de Campanella et al. 

(2008). D’autre part, Wu et al. (2016) ont pris en considération la synthèse et la décomposition 

de PFA en CO2, H2O, FA et O2 dans une plage de température entre 55 °C et 75 °C.  

Leveneur et al. (2014) et Zheng et al. (2016) ont développé un modèle cinétique et thermique 

de PFA. Le réacteur semi-continu en mode isopéribolique est utilisé dans une plage de 

température initiale de la réaction comprise entre 50 et 70 °C. La synthèse de PFA a été prise 

en considération dans les deux modèles cinétiques. Le modèle de Leveneur et al. (2014) tient 

compte d’une seule décomposition de PFA, tandis que le modèle de Zheng et al. (2016) tient 

compte de deux voies de décomposition de PFA, sa première décomposition(3) en CO2 et H2O 

et une deuxième décomposition(4) en FA et O2.  

Les paramètres cinétiques et thermodynamiques de formation de PFA, et sa décomposition 

déterminés par les auteurs cités ci-dessus sont représentés dans l’Annexe II (Tableau II.A1). 

Dans le but de développer une méthode de détection et de diagnostic des défauts pouvant 

conduire à l’emballement thermique, le modèle cinétique et thermique de Zheng et al. (2016) 

développé dans notre laboratoire est pris en compte dans ce travail. C’est un modèle qui tient 

compte de deux voies de décomposition de PFA. Cependant, il ne tient pas compte de la 

décomposition de HP. 

II.2. Le modèle de la réaction  

Le modèle de la réaction de perhydrolyse de l’acide formique sous conditions isoperiboliques 

a été développé dans notre laboratoire (Zheng et al., 2016). Le modèle cinétique de ce système 

contient la synthèse de l’acide peroxyformique et ses deux voies de décomposition qui se 

passent séparément sans catalyseur. La Figure II.1 représente le système réactionnel considéré.
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Figure II.1. Mécanisme simplifié de la réaction de perhydrolyse de l'acide formique. 

 

avec :  

perh       : Réaction de perhydrolyse de l’acide formique 

decomp1  : Réaction de décomposition de PFA en CO2 et H2O 

decomp2  : Réaction de décomposition de PFA en FA et O2. 

Les expressions cinétiques de chaque réaction ainsi que les bilans de matière et d’énergie dans 

le réacteur discontinu et semi-continu s’écrivent comme suit (Zheng et al., 2016) : 

II.2.1.    Les cinétiques  

Les expressions cinétiques pour les différentes réactions sont exprimées par : 

 La perhydrolyse de l’acide formique (Éq. (II.1)) 

 

          
perhk

2 2 2

Acide formique Acide peroxyformiquePeroxyde d'hydrogène Eau

HCOOH + H O HCOOOH + H O                            (II.1) 

 

L'expression cinétique de cette réaction est donnée dans Éq. (II.2) et les paramètres cinétiques 

sont donnés dans le Tableau II.1 : 

 
 

     ,

, 0, 2 2 2

2

- 1 1 1
exp - -

a perh C

r perh perh FAD C

r ref

E HCOOH
R k K HCOOH H O HCOOOH H O

R T T H O

    
           

  (II.2)    

avec : 

Rr,y : Vitesse de la réaction y avec y  {perh, decomp1, decomp2} (mol.L-1.s-1) 
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k0,y   : Facteur pré-exponentiel de la réaction y (l’unité dépend de l’ordre de la 

réaction). 

Ea,y : Énergie d'activation de la réaction y (J.mol-1). 

R  : Constante du gaz (J.mol-1.K-1). 

Tr  : Température de la réaction (K).  

Tref  : Température de référence (K).  

[j]  : Concentration du composé chimique j (= HCOOH, H2O2, HCOOH ou 

H2O) (mol.L-1). 

C

FADK   : Paramètre dissociation de l'acide formique (= 2,9.10-6 sans unité).  

KC  : Constante d'équilibre de la réaction de perhydrolyse de l’acide formique ( 

C

refK =0,96 sans unité à Tref =30 °C), exprimé par la loi de Van’t Hoff selon 

l’Éq. (II.3). 

, 1 1
exp

r perhC C

ref

ref

H
K K

R T T

  
   

  
  

                                              (II.3) 

∆Hr,perh  : Enthalpie de la réaction de perhydrolyse de l’acide formique (= -5580 

J.mol-1). 

 

Tableau II.1. Les valeurs des paramètres cinétiques de l’Éq. (II.2) pour Tref = 67 °C. 

Paramètres cinétiques  
k0,perh  Ea,perh   

L.mol-1.s-1 J.mol-1 

Valeurs (Zheng et al., 2016)  0,15 150000 

 

La réaction principale est caractérisée par la présence de deux réactions secondaires parallèles 

de décomposition selon les Éqs. II.4 et II.6. Ces réactions de décomposition débutent durant la 

phase de formation de l’acide peroxyformique. 

 

 La décomposition de l’acide peroxyformique en CO2 et H2O (Éq. (II.4)) 
 

  
decomp1k

2 2

Acide peroxyformique Dioxyde de carbone Eau

HCOOOH CO + H O                                   (II.4) 

 

L'expression cinétique de cette réaction est illustrée dans l’Éq. (II.5) et les paramètres cinétiques 

sont donnés dans le Tableau II.2 : 
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 , 1

, 1 0, 1

- 1 1
exp -

a decomp

r decomp decomp

r ref

E
R k HCOOOH

R T T

  
   

  
  

                        (II.5) 

 

Tableau II.2. Les valeurs des paramètres cinétiques de l'Éq. (II.5) pour Tref = 67 °C. 

Paramètres cinétiques  
k0,decomp1 Ea,decomp1   

s-1 J.mol-1 

Valeurs (Zheng et al., 2016)  0,001 20000 

 

 

 La décomposition de l’acide peroxyformique en acide formique et oxygène (Éq. (II.6)) 
 

decomp 2k

2

Acide peroxyformique Acide formique Oxygène

1
HCOOOH HCOOH + O

2
                                (II.6) 

 

L'expression cinétique de cette réaction est montrée dans Éq. (II.7) et les paramètres cinétiques 

sont donnés dans le Tableau II.3 : 

 , 2

, 2 0, 2

- 1 1
exp -

a decomp

r decomp decomp

r ref

E
R k HCOOOH

R T T

  
   

  
  

                     (II.7) 

 

Tableau II.3. Les valeurs des paramètres cinétiques de l'Éq. (II.7) pour Tref = 67 °C. 

Paramètres cinétiques  
k0,decomp2  Ea,decomp2   

s-1 J.mol-1 

Valeurs (Zheng et al., 2016)  0,0009 20200 

 

 

II.2.2.    Le bilan massique et énergétique 

Dans le cas d’un réacteur discontinu : 

Le bilan matière de l'acide formique, du peroxyde d'hydrogène, de l'acide peroxyformique et de 

l'eau dans un réacteur discontinu sont représentés par les équations différentielles (Éq. (II.8)). 



C h a p i t r e  I I  :  P r é s e n t a t i o n  e t  m o d é l i s a t i o n  d ’ u n  r é a c t e u r  p i l o t e   

 

62 
 

 

2 2 2

, , 2 , , 2 , 1

, , , 1

- ; -  -

- ;  

HCOOH HCOOOH
r perh r decomp r perh r decomp r decomp

H O H O

r perh r perh r decomp

dC dC
R R R R R

dt dt

dC dC
R R R

dt dt

  

  

         (II.8)                                   

Le bilan énergétique dans le réacteur discontinu est exprimé par l'Éq. (II.9) : 

 , ,

1
.( - ) - . . -r

a j r r y r y r loss

r Pr

dT
UA T T R H V q

dt m C
 


                               (II.9)   

avec :       

rm         : Masse initiale du mélange réactionnel (kg).  

rPC   : Capacité thermique de réaction du mélange réactionnel (J.kg-1.K-1).  

U  : Coefficient global de transfert de chaleur (W.m-2.K-1).  

Aa  : Surface d’échange entre le milieu réactionnel et la paroi du réacteur (m2).  

Tj  : Température du fluide caloporteur circulant dans la chemise du réacteur (K).  

Rr  : Vitesse de la réaction (mol.L-1.s-1).  

Vr  : Volume du mélange réactionnel (L). 

lossq  : Chaleur perdue dans la réaction par évaporation et condensation (J.mol-1). 

∆Hr,y    : Enthalpie de la réaction y (J.mol-1), les valeurs de l’enthalpie sont donnés dans 

le Tableau II.4. 

 

Tableau II.4. Les valeurs des paramètres thermodynamiques de l'Éq. (II.9). 

Enthalpie de la réaction y (J.mol-1) 
y (J.mol-1) 

∆Hr,perh   ∆Hr,decomp1     ∆Hr,decomp2     

Valeurs (Zheng et al., 2016)  - 5580 - 359000 - 163000 

 

II.2.2.1.   Calcul de la chaleur perdue durant la réaction lossq  

Selon Nomen et al. (1993), les pertes de chaleur sont dues au fait qu’une partie de la vapeur 

produite dans une réaction exothermique peut se condenser sur la couverture plus froide et les 

gouttelettes froides retournent dans le réacteur.  Selon Ubrich et al. (2001), les pertes de chaleur 

dans la réaction sont dues principalement à l'évaporation du milieu réactionnel et aux échanges 

thermiques avec l'environnement. Ubrich et al. (2001) supposent que les pertes de chaleur sont 

proportionnelles à la pression de vapeur totale du système selon l’Éq. (II.10) : 
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loss j jq x P                                                        (II.10) 

avec : 

β  : Facteur de proportionnalité (J.Pa-1.s-1).  

xj  : Fraction molaire du composé j.  

Pj  : Pression de vapeur du composé j (Pa). 

D'après Zheng et al. (2016), le coefficient β est égal à 34,54 J.MPa-1.s-1. La pression de vapeur 

peut être estimée à l'aide de l'équation de Clausius – Clapeyron Éq. (II.11). 

1 2

1 2

1 1
( ) ( )exp VH

P T P T
R T T

  
    

  

                                        (II.11) 

avec : 

∆HV  : Chaleur de vaporisation spécifique molaire (=46,5.103 pour FA, 

=54,4.103 pour HP, =43,3.103 pour l’eau) (J.mol-1). 

R   : Constante de gaz molaire (J.mol-1.K-1). 

P(T1) et P(T2)  : Pression de vapeur à la température T1 et T2 respectivement (Pa). 

La Figure II.2 montre l’évolution de la pression en fonction de la température pour les trois 

composés : l’acide formique, le peroxyde d’hydrogène et l’eau en utilisant la méthode de Peng-

Robinson à l’aide de logiciel de simulation Aspen plus V10 (Aspen Technology, Inc.). L'eau et 

l'acide formique étant les composés les plus volatils, seule l’évaporation de ces composés a été 

prise en considération dans le calcul. 
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Figure II.2. Evolution de la pression de vapeur des composés en fonction de la température. 

 

II.2.2.2.   Calcul du coefficient de transfert thermique global U 

Le coefficient de transfert thermique global U est la résultante de la combinaison de trois 

coefficients de transfert thermique qui correspondent aux trois résistances localisées à 

l’intérieur du réacteur ( inth ), à travers la paroi ( Ph ) et du côté du fluide caloporteur ( exth ). Ces 

coefficients sont combinés de la manière suivante selon l’Éq. (II.12) : 

int int

1 1 1 1 1 1 1

par ext par ext

e

U h h h U h h
                                    (II.12) 

avec :  

par  : Coefficient de conductivité thermique du matériau de la paroi (W.m-1.K-1). 

e  : Épaisseur de la paroi (m). 

L’Éq (II.12) est valable uniquement lorsque e est très inférieure au diamètre intérieur D du 

réacteur (m).  

On trouve dans la littérature des corrélations qui permettent de calculer les coefficients 

d’échange de chaleur (Dream, 1999 ; Trambouze and Euzen, 2002). Dans la partie C de 

l’Annexe II, un calcul théorique du coefficient d’échange thermique global U a été établi.  
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Dans notre étude, le coefficient d’échange thermique global U a été déterminé 

expérimentalement en utilisant le réacteur RC1. L’eau a été considérée dans ces expériences en 

raison des propriétés physico-chimiques qui sont proches de notre mélange réactionnel.  La 

Figure II.3 représente la variation du coefficient d’échange thermique global U en fonction du 

nombre de tours de l’agitateur du RC1 obtenue expérimentalement et théoriquement.  

 

 
Figure II.3. Variation du coefficient d’échange thermique global U en fonction du nombre de 

tours de l’agitateur du RC1. 

 

Dans le cas d’un réacteur semi-continu : 

Le bilan de matière de l'acide formique, du peroxyde d'hydrogène, de l'acide peroxyformique 

et de l'eau dans le réacteur semi-continu est représenté par les équations différentielles décrites 

dans l’Éq. (II.13). 
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Le bilan énergétique dans le réacteur semi-continu pour le mélange réactionnel est exprimé par 

l’équation différentielle montrée dans l'Éq. (II.14).  

    
0, , 0

1
( - ) - - -  r

a j r r y r y r HCOOH HCOOH aj r loss

r Pr

dT
UA T T R H V Q Cp HCOOH T T q

dt m C
  


 (II.14)                             

avec :        

HCOOHQ   : Débit volumique de l’ajout de l’acide formique (L.s-1). 

HCOOHCp   : Capacité thermique molaire de l'acide formique (J.mol-1.K-1). 

 
0

HCOOH  : Concentration initiale d’ajout de l’acide formique (mol.L-1). 

0ajT    : Température d’ajout de l’acide formique (K). 

Le modèle mathématique obtenu sert à réaliser une simulation du comportement thermique du 

réacteur. Le système d’équations est programmé sous le logiciel Matlab. Les équations 

différentielles obtenues par le bilan thermique et le bilan de matière sont résolues avec le solveur 

ODE23s (Ordinary Differential Equations) intégré dans Matlab.  

Ensuite, le modèle présenté ci-dessus sera utilisé comme un modèle de référence pour 

développer une méthode de détection et de diagnostic des défauts. Cependant, ce modèle est 

incomplet. La présence de peroxyde d’hydrogène comme réactif principale demande une 

attention particulière, car le peroxyde est un réactif instable qui peut se décomposer au cours de 

la réaction (Di Serio et al., 2017). En effet, plusieurs défauts peuvent apparaître conduisant à 

un changement du comportement thermique normal de la réaction et génère la décomposition 

de peroxyde d’hydrogène, qui peut conduire à l’emballement thermique. Les défauts étudiés 

dans ce travail sont basés sur les erreurs de l’opérateur comme la cause la plus pertinente des 

événements d’emballement thermique (Dakkoune et al., 2018b) . Les défauts considérés 

peuvent être divisés en trois classes :  

 Les défauts qui résultent d’un changement des concentrations initiales des réactifs (acide 

formique FA et peroxyde d’hydrogène HP), et du changement de la température de jacket Tj.  

 Les défauts dus à la présence d’impureté dans le milieu réactionnel. Ces impuretés 

peuvent jouer le rôle d’un catalyseur de la réaction de décomposition de peroxyde d’hydrogène, 

exemple CuSO4 (II).  

 Les défauts qui réagissent directement sur le coefficient d’échange thermique U, il s’agit 

de la vitesse de rotation de l’agitateur Ntr et le débit de circulation du fluide caloporteur Qm.  
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Afin de tenir compte de ces défauts, une modélisation a été effectuée concernant la réaction de 

décomposition de peroxyde d’hydrogène sous l’effet de la température et sous l’effet de la 

présence d’un catalyseur (sulfate de cuivre (II)).  

III. Le modèle cinétique et thermique de la réaction de décomposition de H2O2 

III.1.    L’état de l’art 

III.1.1. Le peroxyde d’hydrogène 

Le peroxyde d’hydrogène H2O2 est un réactif disponible dans le commerce à des concentrations 

initiales de 35% ou 50% en masse, il a une structure instable qui se décompose facilement en 

oxygène et en eau avec un dégagement fort de chaleur.  L'utilisation du peroxyde d'hydrogène 

en tant qu'agent oxydant dans l'industrie est en pleine croissance, en raison de ses 

caractéristiques écologiques (Ciriminna et al., 2016; Noyori, 2005). Le peroxyde d'hydrogène 

est utilisé dans différents domaines (Spain et al., 1989; Hage and Lienke, 2006 ; Zeineb et al., 

2015 ; Vernieres-Hassimi et al., 2017) tels que: 

 Le traitement des déchets afin de contrôler la pollution dans les applications d’eaux 

usées, de traitement des déchets industriels et dans l’air  

 Le blanchiment du papier et du textile.   

 La synthèse chimique, comme la synthèse des acides peroxycarboxyliques par exemple.  

 La décomposition de peroxyde d’hydrogène, comme une source d'oxygène pour faciliter 

le traitement biologique par exemple. 

 L’exploitation minière / la métallurgie, pour améliorer le processus de récupération des 

métaux.  

 La fabrication ou la transformation d'aliments, de produits pétrochimiques et de 

détergents.  

En 2006, la production annuelle du peroxyde d’hydrogène était de 2,2 millions de tonnes (Hage 

and Lienke, 2006) et de 4,5 millions de tonnes en 2014  (Ciriminna et al., 2016). 

III.1.2.    La décomposition du peroxyde d’hydrogène (HP) 

La décomposition du HP peut s’effectuer spontanément sous l’effet de la température où à 

l’aide des catalyseurs. La décomposition spontanée de HP est peu documentée, cependant la 

décomposition catalysée de HP par les ions métalliques est abordée dans plusieurs travaux de 
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recherche. Haber Fritz et al. (1934) parmi les premiers chercheurs qui ont étudié la cinétique de 

la réaction de décomposition de HP catalysée par des ions ferreux (Fe2+). 

 Décomposition de HP par différents catalyseurs  

Plusieurs études ont été réalisées sur la décomposition de HP par différents catalyseurs à savoir 

le tungstate de sodium (Shang et al., 2017), les matériaux carbonés (exemple charbon actif, 

graphite, etc.) (Ribeiro et al., 2013) ou bien des fibres de carbone, des nanotubes de carbone, 

Al2O3 , Pd / Al2O3 , Fe2O3 et de la poudre d'acier  (Sun et al., 2019). 

Dans le travail de Shang et al. (2017), un modèle cinétique de la décomposition du peroxyde 

d'hydrogène catalysé par tungstate de sodium a été développé. Deux microréacteurs capillaires 

ont été utilisés à haute température (jusqu'à 105°C) et à haute pression (10 bar).  

Durant l’analyse de la décomposition de HP catalysée par les matériaux carbonés dans un 

réacteur discontinu. Ribeiro et al. (2013) ont trouvé que les charbons actifs traités avec de l'acide 

sulfurique concentré décomposent mieux le peroxyde d’hydrogène. 

Sun et al. (2019) ont établi un modèle cinétique de premier ordre pour la réaction de 

décomposition de HP dans d'un microréacteur. L’avantage de ce microréacteur apparaît à 

travers un transfert de masse et de chaleur amélioré par rapport à un réacteur discontinu. Il est 

caractérisé par une efficacité élevée de la décomposition de HP. Plusieurs catalyseurs ont été 

employés dans cette étude, à titre d’exemple : Fe2O3, Pd, Al2O3, Charbon actif, Fibre de 

carbone, Poudre d'acier, etc. L'examen de ces catalyseurs montre que Fe2O3 permet un taux de 

décomposition de HP le plus élevé, par contre la poudre d’acier présente le taux de 

décomposition de HP le plus faible. 

 Décomposition de HP par CuSO4 (II) 

L’utilisation du sulfate de cuivre (II) comme catalyseur dans la réaction de décomposition de 

HP et la modélisation de sa cinétique est étudié par plusieurs auteurs. Luo et al. (1988) ont 

étudié la cinétique de la décomposition de HP catalysée par d’ions cuivre II (Cu2+) dans un 

milieu basique. Les produits et les réactifs de la réaction ont été suivis par deux techniques de 

mesure, la titration et la potentiométrie. Perez-Benito (2004) a réalisé la décomposition de HP 

catalysé par le sulfate de cuivre (II) dans un milieu acide phosphaté. Zeineb et al. (2015) ont 

développé la cinétique de la décomposition catalytique de HP en milieu acide phosphorique par 

les ions métalliques présentent dans l'acide phosphorique, comme le fer et le sulfate de cuivre 

(II). 
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Dans la suite de ce travail, la décomposition du peroxyde d'hydrogène en présence et en absence 

de sulfate de cuivre (II) comme catalyseur a été modélisée dans le calorimètre adiabatique 

ARSST. L’établissement d’un tel modèle cinétique pour un réacteur adiabatique est rare dans 

la littérature (Bhattacharya, 2005; Marco et al., 2000). De plus, à notre connaissance, le nombre 

d'articles utilisant ARSST est limité ( Veedhi and Sawant, 2013; Tang et al., 2009; Veedhi et 

al., 2014; Shimizu et al., 2014; Fauske, 2006; Marco et al., 2000). 

III.2.    Description du dispositif expérimental (ARSST) 

L’utilisation des calorimètres pour étudier les peroxydes a été suggérée pour la première fois 

par Sturtevant en 1930 (West and Svirbely, 1971). Dans la littérature, plusieurs articles ont 

décrit la stabilité et la décomposition des peroxydes à l’aide de différents calorimètres (Casson 

and Maschio, 2012). Ces calorimètres peuvent être utilisés également pour déterminer les 

paramètres de sécurité des peroxydes (Scott et al., 1977; Shatynski and Hanesian, 1993). Parmi 

ces calorimètres :  

 Accelerating Rate Calorimeters (ARC) (Ait Aissa et al., 2016; Bhattacharya, 2005; Duh 

et al., 1997).  

 Vent Sizing Package (VSP) (Huang et al., 2010; Véchot et al., 2008). 

 Phi-Tech II (Valdes et al., 2015, 2016).  

 Differential Scanning Calorimetry (DSC) (Ait Aissa et al., 2016; Chi et al., 2009; Duh 

et al., 1997; Huang et al., 2010). 

 Advanced Reactive System Screening Tool  (ARSST) (Figure II.4) (Marco et al., 2000; 

Shimizu et al., 2014; Tang et al., 2009; Theis et al., 2009; Veedhi et al., 2014; Veedhi 

and Sawant, 2013).  

L'étude de la décomposition des peroxydes en phase liquide peut être difficile, car une 

augmentation de la température peut entraîner une évaporation et, par conséquent, une 

diminution de la masse réactionnelle. Fauske (2006) a développé la technologie ARSST qui 

consiste à utiliser un facteur Φ faible, qui représente l'inertie thermique du réacteur (environ 

1,04). Le facteur Φ est exprimé selon l’Éq. (II.15) : 

Capacité calorifique de l’échantillon + Capacité calorifique de la cellule de mesure
 

Capacité calorifique de l’échantillon
   (II.15)                                        

Une faible valeur de ce coefficient permet de compenser la perte de chaleur de l’échantillon 

vers la cellule test (Marco et al., 2000; Tang et al., 2009). Puisque le facteur Φ à une valeur 
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proche de 1, le système thermique est proche du mode adiabatique et la mesure est fiable 

(Valdes et al., 2015). En plus, L’ARSST (Figure II.4) permet de travailler sous une forte 

pression (en présence d’un gaz inerte) pour limiter l'évaporation.  De plus, il se caractérise par 

son faible coût et sa facilité d’utilisation qui permet de caractériser d’une manière sécurisée et 

rapide les réactions chimiques (Burelbach, 2000; Mannan, 2014).  

 

 

1 Alimentation en gaz inerte (N2) 6 Capteur de pression    

2 Cuve de confinement 7 Contrôle et acquisition des données 

3 
Assemblage de la cellule d'essai en 

aluminium 

8 Ceinture chauffante 

9 Thermocouples (T1 et T2) 

4 Fibres de verre 10 Cellule de test en verre 

5 Agitateur 11 Barreau magnétique 

Figure II.4. Représentation schématique de la configuration expérimentale de l'ARSST. 

Le réacteur ARSST est essentiellement composé de deux compartiments. Le premier 

compartiment est une cellule de test en verre pour le mélange réactionnel d’une capacité 

volumique de 10 ml.  Cette cellule est entourée d’un élément chauffant et isolé avec du papier 

d’aluminium et de la fibre de verre. Un thermocouple (T1) en contact avec le mélange 

réactionnel et un barreau magnétique se trouvent dans la cellule de test en verre. La cellule de 

test est insérée dans le deuxième compartiment, qui est un récipient de confinement de 450 ml 

en acier inoxydable. Un deuxième thermocouple (T2) et un capteur de pression se trouvent dans 

le deuxième compartiment. L'azote est utilisé comme un gaz inerte, pour travailler sous pression 
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moyenne (20–50 bars) afin de minimiser l'évaporation du mélange réactionnel. Différentes 

vitesses de chauffage électrique de la cellule de test peuvent être réalisées (0,5 à 4 °C.min-1). 

Le point d'ébullition de l'eau à 35 bars est d’environ  242 °C d’après le logiciel Aspen Plus (la 

méthode thermodynamique de Wilson (Jana, 2012)) et  les tables de la vapeur d'eau. Le mélange 

réactionnel utilisé lors de ces expériences était principalement composé d'eau. Pour cette raison, 

le critère d'arrêt des différentes expériences a été fixé à 200 °C, c'est-à-dire avant le point 

d'ébullition. 

III.3.    Le modèle de la réaction 

La décomposition du peroxyde d'hydrogène (33% en poids dans l'eau) dans une solution d'acide 

sulfurique (95 à 98% en poids) en présence de sulfate de cuivre (99% en poids) a été étudiée 

dans l'unité ARSST.   

Dans la première étape, la solution de sulfate de cuivre (II) et d'acide sulfurique a été ajoutée 

dans la cellule de test, puis de peroxyde d'hydrogène à la température ambiante. Le temps 

nécessaire pour charger la cellule d’essai et allumer le chauffage électrique est moins de 10 

min. Pendant ce temps, il n’y a pas de décomposition du peroxyde d’hydrogène car la 

température du mélange est inférieure à 23 °C. Les expériences ont été effectuées dans la cellule 

de test ouverte en cuve de confinement. Plusieurs expériences ont été réalisées pour estimer les 

paramètres cinétiques et thermiques de la décomposition du peroxyde d'hydrogène spontanée 

et catalysée par le sulfate de cuivre (II). Le Tableau II.5 montre les conditions expérimentales 

de la modélisation cinétique pour une série de cinq expériences.  

 

Tableau II.5. Conditions expérimentales de la modélisation cinétique pour [H2SO4]= 0,72 

mol.L-1, m= 0,009 kg. 

Série 
T1 P(N2)  H2O2  CuSO4  Vitesse de chauffe  

(K) (bar) (mol.L-1) (mol.L-1) (°C.min-1) 

1 296,6 36,5 10,96 0,22 2,4 

2 299,7 36,2 2,74 0,22 1,8 

3 335,6 36,0 10,96 0,08 2,4 

4 363,5 36,7 10,96 0,00 0,6 

5 315,2 36,2 6,54 0,00 1,2 

 



C h a p i t r e  I I  :  P r é s e n t a t i o n  e t  m o d é l i s a t i o n  d ’ u n  r é a c t e u r  p i l o t e   

 

72 
 

 

D'un point de vue cinétique, la décomposition du peroxyde d'hydrogène est influencée par les 

conditions opératoires de la réaction à savoir la concentration initiale des catalyseurs, de 

peroxyde d'hydrogène et d'acide sulfurique (l’acidité du milieu réactionnel) (Mlasi et al., 2015). 

En plus, les paramètres de calorimètre, tels que la vitesse de chauffage électrique et la pression 

initiale d'azote (gaz inerte), pourraient également influencer la cinétique de la décomposition 

de HP.  

Une étude a été réalisée sur les paramètres influençant la réaction. Le but est de choisir les 

paramètres à faire varier pour déterminer le modèle cinétique de la décomposition de HP, il 

s’agit de : 

 La concentration initiale de H2O2 ;  

 La concentration initiale du CuSO4 ;  

 La rampe de température ;  

 La pression initiale de l’azote.  

Les résultats sont montrés dans la partie D de l’Annexe II. 

Les informations de pression fournies par l'ARSST sont plus qualitatives que quantitatives, en 

raison du volume élevé de la phase gazeuse par rapport à la phase liquide. Pour cette raison, 

l’évolution de la pression n’a pas été utilisée pour déterminer les constantes cinétiques et 

thermodynamiques au cours de la phase d’estimation des paramètres.  En revanche, le peroxyde 

d'hydrogène est stable en milieu acide (Koskinen et al., 2010). En l'absence d'acide sulfurique 

dans le mélange réactionnel, la décomposition est plus rapide. L'influence de l'acide sulfurique 

sur le mécanisme de décomposition peut être très complexe à prendre en compte, en raison des 

différents degrés d'oxydation des métaux. Pour cette raison, les expériences ont été effectuées 

en utilisant une concentration initiale d'acide sulfurique fixe, à savoir [H2SO4] = 0,72 mol.L-1.  

Pour construire le modèle cinétique, les hypothèses suivantes ont été prises en compte : 

 Les phénomènes d'équilibre de la pression de vapeur ont été négligés ; 

 Le transfert d'oxygène de la phase liquide à la phase gazeuse est supposé rapide ; 

 La phase gazeuse obéit à la loi des gaz parfaits ; 

 La variation de température T2 située dans le récipient de confinement est supposée 

constante (Figure II.5). 
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Figure II.5. Evolution de la température T1 (la température de la réaction) et T2 au cours 

d’une expérience dans ARSST. 

 

III.3.1.    La cinétique 

Il faut distinguer deux voies de décomposition du peroxyde d’hydrogène : la décomposition 

thermique ou spontanée en absence de sulfate de cuivre (II) et la décomposition catalysée par 

le sulfate de cuivre (II). 

La réaction globale peut s’écrire de la manière suivante selon l’Éq. (II.16) : 

2 2 2 2

Peroxyde d'hydrogène Oxygène

1
H O H O + O

2
Eau

                                  (II.16) 

La cinétique de décomposition du peroxyde d’hydrogène est montrée dans l’Éq. (II.17) : 

tdécomposition spon catR R R                                                   (II.17) 

Une réaction de premier ordre a été supposée pour la décomposition spontanée du HP selon 

l’Éq. (II.18) : 

 t t 2 2spon sponR k H O                                            (II.18) 

La décomposition du peroxyde d’hydrogène par le sulfate de cuivre (II) passe par un mécanisme 

complexe. D'après l'article de Perez-Benito (2001), la cinétique détaillée de la décomposition 

catalysée par le sulfate de cuivre (II) (Rcat) peut être exprimée dans l’Éq. (II.19) : 
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2 1/2
2 2

2 2 2 22. 2.
A Bcat cat catR k Cu H O k Cu H O                                             (II.19)  

où 
Acatk et 

Bcatk sont deux constantes de vitesse. Ces paramètres ont été estimés avec leurs 

énergies d'activation associées au cours de la phase de modélisation. 

  III.3.2    Le bilan de masse et d’énergie 

Les expériences ont été effectuées dans une cellule ouverte où la réaction de décomposition 

génère un produit incondensable, à savoir l'O2. Ainsi, l'équilibre molaire d'un composé 

arbitraire (j) en phase liquide peut être exprimé par l’Éq. (II.20). 

,

j

j liq j out

dn
r V n

dt
                                         (II.20) 

avec : 

jr   : Cinétique de formation ou de disparition du composé j (mol.L-1.s-1). 

liqV    : Volume de la phase liquide (L). 

nj : Nombre de moles du compose j (mol).  

,j outn  : Débit molaire d'évaporation de l'espèce j (mol.s-1). 

Comme mentionné auparavant, le critère d'arrêt était 200°C, ce qui est inférieur au point 

d'ébullition à 35 bars. Ainsi, on peut supposer que l’évaporation du mélange réactionnel est 

négligeable. Par conséquent, le terme 
,j outn est égal à zéro pour l'eau et le peroxyde d'hydrogène. 

Le transfert de masse liquide-gaz, qui correspond au transfert d'oxygène de la phase liquide à 

la phase gazeuse, a été supposé rapide. Cette approximation est justifiée par le fait qu’en matière 

de sécurité des procédés, il est plus sage de supposer des scénarios majorants. Ainsi, le bilan 

massique du peroxyde d'hydrogène et sa démonstration sont exprimés dans l’Éq. (II.21) : 
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                             (II.21) 

Il convient de prendre en compte la variation de la phase liquide due à la libération d'oxygène 

dans l'espace libre de l'unité ARSST. Le bilan massique en oxygène est exprimé dans l’Éq. 

(II.22).  

2

2 2

,

, .  
O liq

O liq O out

dn
r V n

dt
                                                    (II.22) 

Le transfert de masse est supposé être rapide, donc 2

2

, -1

, 0mol 0mol.s
O liq

O liq

dn
n

dt
    

2 , 

1
. .

2
O out Decomposition liqn R V                                              (II.23) 

L'accumulation d'oxygène dans l'espace libre peut être écrite selon l’Éq. (II.24) : 

2

2

,

, 

O gas

O out

dn
n

dt
                                                          (II.24) 

En supposant que la phase gazeuse obéit à la loi des gaz parfaits, le nombre de moles d'O2 dans 

la phase gazeuse est exprimé par l’Éq. (II.25) : 

2

2

,

, 

2

.

.

O gas gas

O gas

p V
n

R T
                                                     (II.25) 

L'Éq. (II.23) devient :  
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                                (II.26) 

où 2Po est la pression partielle de l'oxygène dans l'espace libre.  
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En raison du volume élevé de la phase gazeuse, on peut supposer que Vgas est constant. Nous 

avons également supposé que la variation de la température T2 est constante. L’Éq. (II.26) 

devient :  
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d pV
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dp R V R T
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                                          (II.27) 

De la même manière, le bilan massique de l'eau est exprimé dans l’Éq. (II.28) : 

2 2-
H O H O liq

décomposition

liq

dC C dV
R

dt V dt
                                       (II.28) 

La variation de masse de liquide peut être exprimée par l’Éq. (II.29) : 

2 2 2 2

2 2 2

2 2 2 2

,0 H O  due à l'évaporation H O due à l'évaporation

2

,0

2 2 2

- - -

. ..
- . - . - .

. . .

liq liq O

H O gas H O gasO gas

liq O H O H O

m m m m m

P V P Vp V
m M M M

R T R T R T





                      (II.29) 

Comme mentionné précédemment, la pression de vapeur a été négligée, ainsi que la variation 

du liquide due à la libération d'oxygène de l’Éq. (II.29) devient : 
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      (II.30) 

D’après les Éqs. (II.21) et (II.28), les bilans de masse pour le peroxyde d'hydrogène (Éq. (II.31)) 

et l'eau (Éq. (II.32)) peuvent être écrits par : 

    

2 2 2 2 2
0,5

- - -
H O H O O décomposition liq

décomposition

liq liq

dC C M R V
R

dt V 

 
   

      (II.31) 

                                

2 2 2
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- -
H O H O O décomposition liq

décomposition

liq liq

dC C M R V
R

dt V 

 
   

                        (II.32) 

Le bilan énergétique est exprimé par l’Éq. (II.33) : 
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                                       (II.33) 

avec : 

Φ             : Inertie thermique du système (une valeur caractéristique de 1,04 sans unité).  

βélectrique   : Taux de chauffage électrique (°C. min−1).  

qr                   : Débit de chaleur dû aux réactions chimiques (J.s-1). 

ˆ
liqPC        : Capacité thermique massique du mélange réactionnel (J.kg-1.K-1), calculée 

selon l’Éq. (II.34), où wj et le pourcentage massique du composé j :   

 

   ˆ ˆ.
liq liqP liq j P liq

j

C T w C T
                                                 (II.34) 

L'évolution de ˆ
liqPC pour l'eau et le peroxyde d'hydrogène avec la température a été déterminée 

à partir du logiciel Aspen Plus v9.0 (Aspen Technology, Inc.), en utilisant le modèle 

thermodynamique de Wilson (Figure II.6).  

 

 

Figure II.6. Evolution de la capacité thermique en fonction de la température (à partir du 

logiciel de simulation Aspen). 
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Le facteur Φ est exprimé dans l’Éq. (II.35) : 

ˆ ˆ

ˆ
liq insert

liq

liq P insert P

liq P

m C m C

m C



                                                   (II.35)                                        

avec : 

liqm ,
insertm  : Masse de l’échantillon et de la cellule d'essai respectivement (kg) 

ˆ
liqPC , ˆ

insertPC  : Capacité calorifique de l’échantillon et de la cellule d'essai (égale à 0,83 

kJ.kg-1.K-1 qui correspond à la valeur donnée par le fabricant) 

respectivement. 

Le débit de chaleur dû aux réactions chimiques est exprimé par l’Éq. (II.36). 

 , ,- . - .r spont r spont cat r cat liqq R H R H V                                               (II.36)   

 

L'enthalpie de la décomposition du HP sans catalyseur ΔHR,spont est supposée être égale à -98 

kJ.mol-1 selon plusieurs auteurs (Marzzacco, 1999; Tatsuoka and Koga, 2013). 

En présence d'impuretés, le mécanisme de décomposition est différent. Cela pourrait expliquer 

pourquoi la valeur de l'enthalpie de décomposition en absence de sulfate de cuivre (II) peut être 

différente de -98 kJ.mol-1. On peut citer l'article de Khoumeri et al. (2000) qui étudie la 

décomposition du peroxyde d'hydrogène par le système Fe (NO3)3 / HNO3. Au cours de la 

modélisation, les auteurs ont trouvé une valeur de -140 kJ.mol-1 pour l’enthalpie de réaction.  

III.3.3    L’estimation des paramètres 

Le logiciel Modest (Haario, 2001) a été utilisé pour estimer les paramètres : k0,spont, Ea,spont, 

0, Acatk , , Aa catE , ΔHr,cat, 0, Bcatk et , Ba catE . La dépendance en température des constantes de vitesse 

(
Acatk  et 

Bcatk ) a été décrite par une équation d'Arrhénius modifiée Éq. (II.37) : 

- 1 1
exp -a

ref

ref

E
k k

R T T

  
     

  

                                            (II.37) 

avec : 

0

-
.exp a

ref

ref

E
k k

RT

 
   

 

                                                  (II.38) 

javascript:void(0);
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La température de référence Tref correspond ici à la température moyenne de l’ensemble des 

expériences effectuées. Cette modification de l’équation d'Arrhénius a été effectuée pour 

réduire la corrélation entre l'énergie d'activation Ea et le facteur pré-exponentiel k0 dans la phase 

d’estimation des paramètres. 

Le coefficient de détermination du modèle (R2) a été exprimé par l’Éq. (II.39) : 

2
2

2

ˆ( - )
1-

( - )

i i

i i

y y
R

y y
                                                     (II.39) 

avec : 

iy   : Valeur moyenne des observables expérimentaux. 

ˆ
iy   : Estimation numérique par le modèle.  

iy   : Observable expérimental. 

La fonction objective ω a été calculée par l’Éq. (II.40) : 

 2ˆ      -       ( )i i iy y                                                  (II.40) 

La fonction objective a été minimisée à l'aide des algorithmes du simplex et de Levenberg-

Marquardt. Les équations différentielles ordinaires ont été résolues à l’aide de la méthode BDF 

(Backward Differentiation Formula).  Seule la température de réaction (T1) est mesurée (la 

pression n’est pas mesurée, parce que cette mesure n’est pas précise, en raison du volume élevé 

de la phase gazeuse par rapport à la phase liquide).   

 Afin de minimiser le nombre de paramètres estimés, deux modèles ont été construits : un 

modèle en l'absence de sulfate de cuivre (II), pour déterminer les paramètres cinétiques de la 

décomposition spontanée, et un modèle en présence de sulfate de cuivre (II), pour déterminer 

les paramètres cinétiques de la décomposition catalysée. 

Modèle cinétique en absence de sulfate de cuivre (II)  

Les Figures II.7 et II.8 montrent l'ajustement du modèle de la température de la réaction de 

décomposition spontanée de peroxyde d’hydrogène par rapport aux résultats expérimentaux 

pour les séries 4 et 5 (Tableau II.5).  
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Figure II.7. Ajustement du modèle aux données expérimentales de la série 4. 

 

 

Figure II.8. Ajustement du modèle aux données expérimentales de la série 5. 

 

Le coefficient de détermination R2 est de 99%. 

Le Tableau II.6 montre les valeurs des paramètres estimés et leur erreur par rapport aux données 

statistiques. 
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Tableau II.6. Paramètres estimés et données statistiques à Tref = 413 K pour la décomposition 

spontanée du peroxyde d'hydrogène. 

  Estimé Erreur standard Erreur (%) 

K0,spont (s
-1) 9,24.10-5 0,233.10-5 2,5 

Ea,spont (J.mol-1) 1,50.105 0,039.105 2,7 

 

Nous pouvons remarquer que le modèle correspond bien aux données expérimentales en 

l'absence de sulfate de cuivre (II) (Figures II.11 et II.12) et que les données statistiques relatives 

aux paramètres cinétiques de décomposition spontanée de HP sont bonnes. Ces paramètres 

cinétiques ont été introduits dans le modèle cinétique de la décomposition de HP par le sulfate 

de cuivre (II). 

Modèle cinétique avec de sulfate de cuivre (II) 

Les Figures II.9 à II.11 montrent l'ajustement du modèle par rapport aux résultats 

expérimentaux de la température de la réaction (Tableau II.5).  

 

 

Figure II.9. Ajustement du modèle aux données expérimentales de la série 1. 
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Figure II.10. Ajustement du modèle aux données expérimentales de la série 2. 

 

 

Figure II.11. Ajustement du modèle aux données expérimentales de la série 3. 
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observé que la valeur de l'enthalpie de la réaction est presque similaire pour la décomposition 
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Tableau II.7. Paramètres estimés et données statistiques à Tref = 413 K pour la décomposition 

catalysée du peroxyde d'hydrogène 

  Estimé Erreur standard Erreur (%) 

0, Acatk  (L
2.mol-2.s-1) 0,163.10-1 0,0609.10-1 37,3 

, Aa catE  (J.mol-1) 162000 7680 4,8 

0, Bcatk  (L
1/2.mol-1/2.s-1) 0,350.10-2 0,0460.10-2 13,1 

, Ba catE  (J.mol-1) 69700 1440 2,1 

ΔHr (J.mol-1) -93200 -14800 15,9 

 

Une validation expérimentale du modèle de la synthèse de PFA qui tient en compte la 

décomposition de HP est réalisée par la suite.  

IV. Validation expérimentale du modèle global 

Cette partie est consacrée à la validation expérimentale du modèle de la réaction de PFA qui 

tient en compte la décomposition de HP. 

IV.1. Description du dispositif expérimental (RC1) 

Le dispositif utilisé pour la validation expérimentale est le réacteur RC1 représenté dans la 

Figure II.12.  

 
 

Figure II.12. Schéma du réacteur pilote METTLER RC1. 

Acide 

formique 
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L’installation principale comporte un réacteur à double enveloppe mono fluide, muni d’un 

couvercle à plusieurs orifices qui facilite le passage de l’axe de l’agitateur, les sondes de 

température et d’étalonnage, ainsi que l’alimentation automatique des réactifs assurée par une 

pompe doseuse, et le condenseur qui permet de garder une masse volumique constante. 

La cuve agitée est en verre avec une capacité de deux litres, dotée d’un système de chauffage 

et de refroidissement mono-fluide à double-enveloppe pour permettre le passage du fluide 

caloporteur (l’huile de silicone 47 V 20) avec un débit fixe de 1,33 kg.s-1. Le but est de garder 

une température uniforme dans la double enveloppe. L’huile de silicone utilisée autorise un 

domaine de fonctionnement allant de -50 °C à 220 °C.  

L’agitateur permet d’assurer une agitation mécanique avec une vitesse variable de 30 à 850 

tr.min-1. Les dimensions du réacteur, de l’agitateur, de la double enveloppe et les 

caractéristiques du fluide caloporteur sont indiquées dans l’Annexe II (Tableau II.A2). Le temps 

de réponse des capteurs (Pt100) de la température du milieu réactionnel Tr, du fluide caloporteur 

Tj et des réactifs ajoutés est de 2s, et leur précision est de 0,08 °C. Les dimensions du réacteur, 

de sa paroi, de l’agitateur, de la double enveloppe et de fluide caloporteur sont indiquées dans 

l’Annexe II (Tableau II.A2).  

Enfin, l’installation est connectée avec le logiciel WinRC NT développé par METTLER à 

travers l’automate RD10. Le logiciel possède des fonctionnalités de commande, d’acquisition 

et d’affichage de données en ligne issue des capteurs. 

La validation expérimentale du modèle de la réaction de perhydrolyse de l’acide formique qui 

tient compte de la décomposition de peroxyde d’hydrogène est effectuée sur le réacteur RC1 

sous un mode discontinu et semi-continu et dans des conditions isoperibolique de la 

température.  

IV.2. Réacteur discontinu 

Le bilan massique de l'acide formique, du peroxyde d'hydrogène, de l'acide peroxyformique et 

de l'eau est représenté par les équations différentielles selon l’Éq. (II.41).  

 
2 2 2

, , 2 , , 2 , 1

, , 3 , , 1 , 3

- ; -  -

- - ;  

HCOOH HCOOOH
r perh r decomp r perh r decomp r decomp

H O H O

r perh r decomp r perh r decomp r decomp

dC dC
R R R R R

dt dt

dC dC
R R R R R

dt dt

  

   

       (II.41) 
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Le bilan énergétique dans le réacteur discontinu est exprimé par l'Éq. (II.42). 

 , ,

1
.( - ) - . . -r

a j r r y r y r loss

r Pr

dT
UA T T R H V q

dt m C
 


                        (II.42)   

Une série d’expériences avec différentes conditions opératoires a été réalisée sur RC1 en mode 

discontinu afin de valider le modèle global de la réaction de perydrolyse de l’acide formique. 

Une méthode de titration a été appliquée pour déterminer la concentration des réactifs. Une 

solution standard de sulfate d'ammonium et de cérium (0,1 mol.L-1) et une solution standard 

d'hydroxyde de sodium (0,4 mol.L-1), ont été utilisées pour déterminer la concentration de 

peroxyde d'hydrogène et d'acide formique, respectivement.  

Les Figures II.13 à 15 montrent une comparaison entre les résultats obtenus par le modèle et 

ceux obtenus expérimentalement concernant le profil de la température du milieu réactionnel 

Tr. Le Tableau II.8 présente les conditions de fonctionnement de la réaction en mode discontinu. 

 

Tableau II.8. Conditions de fonctionnement de la réaction dans le réacteur discontinu. 

Essai 

Conditions opératoires 

Vr 

(L) 

[HCOOH] 

(mol.L-1) 

[H202] 

(mol.L-1) 

0r
T  

(°C) 

Tj 

(°C) 

1 1,2 2,5 2,8 70,04 70 

2 1,2 2,5 3 69,89 70 

3 1,2 3 2,8 70,11 70 
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Figure II.13. Profil de la température Tr obtenue par simulation et expérience de l’essai 1. 

 

 

Figure II.14. Profil de la température Tr obtenue par simulation et expérience de l’essai 2. 
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Figure II.15. Profil de la température Tr obtenue par simulation et expérience de l’essai 3. 

 

Les figures montrent un bon accord entre le profil de la température obtenu expérimentalement 

et celui obtenu par le modèle notamment dans la partie de l’élévation de la température de la 

réaction. 

IV.3. Réacteur semi-continu 

Le bilan massique de l'acide formique, du peroxyde d'hydrogène, de l'acide peroxyformique et 

de l'eau est représenté par les équations différentielles selon l’Éq. (II.43).  
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                     (II.43) 

Le bilan énergétique dans le réacteur semi-continu est exprimé par l’équation différentielle 

montrée dans l'Éq. (II.44). 
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0, , 0

1
( - ) - - -  r

a j R r y r y r HCOOH HCOOH aj r loss

r Pr

dT
UA T T R H V Q Cp HCOOH T T q

dt m C
  


  (II.44)   

Une série d’expériences avec différentes conditions opératoires a été réalisée sur RC1 en mode 

semi-continu pour valider le modèle global de la réaction de perydrolyse de l’acide formique. 

Les Figures II.16 et II.17 montrent le profil de la température du milieu réactionnel Tr obtenu 

par le modèle et par l’expérience. Le Tableau II.9 présente les conditions de fonctionnement de 

la réaction en mode semi-continu. 

 

Tableau II.9. Conditions de fonctionnement de la réaction dans le réacteur semi-continu. 

Essai 

Conditions opératoires 

Vr 

(L) 

QHCOOH 

(mol.L-1) 

[H202] 

(mol.L-1) 

0r
T  

(°C) 

Tj 

(°C) 

0ajT  

(°C) 

4 1 0,01 2,5 69,73 70 22,1 

5 1 0,01 3 69,64 70 22,5 

 

 

Figure II.16. Profil de la température Tr obtenue par simulation et expérience de l’essai 4. 
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Figure II.17. Profil de la température Tr obtenue par simulation et expérience de l’essai 5. 
 

L’analyse de ces deux figures montre une bonne représentation du comportement thermique 

expérimental de la réaction par le modèle numérique. Le modèle s'adapte correctement aux 

données expérimentales entre la température initiale et la température maximale de la réaction. 

V.  Conclusion 

Dans ce chapitre, le modèle cinétique et thermique de la synthèse de l’acide peroxyformique 

sous un mode isoperibolique a été proposé. Le modèle qui présente les deux voies de 

décomposition de PFA a été complété par une modélisation de la décomposition de HP.  

Le modèle de la décomposition de HP tient compte de sa décomposition en absence et en 

présence du catalyseur CuSO4 (II). Les paramètres cinétiques et thermodynamiques estimés 

sous ARSST, ont permis d’aboutir à un modèle cinétique qui représente précisément la 

température de la réaction avec un coefficient de détermination supérieur à 95%. Le modèle 

global de la synthèse de l’acide peroxyformique est validé expérimentalement avec le réacteur 

RC1. Les résultats montrent une bonne estimation du comportement thermique expérimental 

de la réaction par le modèle numérique notamment dans la phase d’élévation de la température 

de la réaction. Le modèle sera utilisé à la fois comme un émulateur du système et comme un 

modèle de référence pour développer une méthode de détection et de diagnostic des défauts 

dans le réacteur pilote RC1. 
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I. Introduction 

Depuis les dernières décennies, une exigence croissante de fiabilité et de sécurité des procédés 

chimiques a été observée. Cette exigence résulte du développement important des industries 

chimiques rendant les systèmes de contrôle de plus en plus complexes, et du nombre croissant 

d'événements accidentels chimiques entraînant de graves conséquences pour l'homme, 

l'environnement et l'économie. Dans de nombreux secteurs de l'industrie chimique, en 

particulier dans les industries de la chimie fine, la plupart des réactions synthétiques sont 

exothermiques. Le problème majeur de ces réactions est la perte de contrôle de la température 

en cas de dysfonctionnement. Dans cette situation, un emballement thermique peut se produire 

(Westerterp et Molga, 2006). Selon notre étude (Dakkoune et al., 2018a), 25% des événements 

accidentels chimiques en France sont dus à des emballements thermiques. Balasubramanian et 

Louvar (2002) a également prouvé que 26% des événements accidentels chimiques au États-

Unis sont dus au même phénomène. 

Dans ce contexte, le maintien de conditions de fonctionnement sûres pour les réacteurs 

chimiques est une nécessité primordiale. À partir du début des années 1990, l'effort de recherche 

s'est intensifié pour se concentrer sur les approches de surveillance (Miljković, 2011). 

L’objectif était d’assurer et de maintenir un niveau de sécurité fiable dans les réacteurs 

chimiques, de minimiser les risques d’emballements thermiques et de prévenir la progression 

anormale des défauts. Le but de la surveillance est d’alerter et d’informer l’utilisateur de 

l’apparition de défauts afin qu’il puisse réagir le plus rapidement possible. Le suivi est divisé 

en deux fonctions complémentaires : 

• Détection de défaut qui génère des alarmes afin de signaler l’apparition des défauts. 

• Diagnostic de défaut identifiant la nature du défaut détecté. Cette fonction inclut la 

localisation du défaut qui identifie le défaut le plus probable parmi un ensemble de 

défauts candidats. 

La détection des défauts peut être effectuée avec différentes méthodes ayant certaines 

caractéristiques communes. La détection est effectuée en comparant les signaux de sortie du 

système dans des conditions normales et anormales afin de générer des résidus. L'évaluation de 

ces résidus est effectuée à l'aide de seuils et de fonctions de décision (Frank et Ding, 1997).  

Dans ce chapitre, une méthode de détection de défauts a été développée pour les réactions 

exothermiques susceptibles de provoquer des emballements thermiques dus à certains défauts 

résultant principalement d'erreurs de l'opérateur (Dakkoune et al., 2018a ; Dakkoune et al., 
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2019; Saada et al., 2015). Six classes de défauts ont été considérées dans l'application proposée. 

La méthode de détection utilise un double seuil dynamique. La méthode proposée a été 

appliquée avec succès à la synthèse d’acide peroxyformique dans le réacteur RC1 en 

fonctionnement discontinu et semi-continu. 

II. Etat de l’art  

La détection des défauts peut être réalisée par différentes méthodes, mais le principe reste 

souvent le même. La détection s’effectue à travers une comparaison des signaux de sortie du 

système dans les conditions normales et défectueuses, afin de générer des résidus. Une fonction 

de décision compare les résidus calculés à des seuils préétablis (Frank and Ding, 1997).  

Dans la littérature, plusieurs travaux de recherche ont proposé des méthodes de détection des 

défauts dans les réacteurs chimiques. Selon Miljković (2011), ces méthodes peuvent être 

devisées en trois classes :  les méthodes qui reposent sur des données historiques du réacteur, 

les méthodes qui nécessitent un modèle de référence du réacteur et les méthodes qui s’appuient 

sur la connaissance. 

 Les méthodes basées sur les données historiques :  

Parfois le développement d’un modèle pour un système chimique est une tâche difficile en 

raison des connaissances insuffisantes du système réactionnel. Dans ce cas-là, la détection de 

défaut peut s’effectuer par l’exploitation directe des données historiques expérimentales sur le 

réacteur. L’analyse en composante principale (ACP) et les réseaux de neurones artificiels 

(RNA) sont les approches les plus utilisées pour effectuer une détection à base des données 

historiques du système. 

L’analyse en composante principale (ACP) 

Dans l’ACP une transformation des variables corrélées du système linéaire est effectuée pour 

aboutir à des nouvelles variables non corrélées appelées composantes principales. La présence 

d’un défaut dans le réacteur affecte l’une des variables et provoque un changement dans les 

corrélations entre les variables (Alcala et al., 2012; Lee et al., 2004; Miljković, 2011). Dans le 

cas des systèmes non linéaires, le cas de la plupart des réactions chimiques, une extension de la 

méthode, appelée PCA à noyau,  (KPCA) est utilisée (Fezai et al., 2018; Harkat et al., 2019; Jia 

et al., 2000). 

Réseau de neurones artificiels (RNA) 
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Un réseau de neurones peut être considéré comme une unité de traitement qui reçoit des données 

en entrée et produit une sortie en fonction des entrées et des poids des connexions. L’utilisation 

de RNA s’effectue en deux étapes : la première étape est l’apprentissage qui peut être supervisé 

lorsqu’il utilise les données d’entrée et de sortie du système, ou non supervisé lorsqu’il s’appuie 

uniquement sur les données d’entrée. La deuxième étape est la validation du réseau établi à 

l’aide de nouvelles données. Dans le cas de la détection des défauts, le réseau est enrichi d’abord 

avec des données dans les cas normal et défectueux (Othman et al., 2012; Zhao, 2018). Les 

RNA se caractérisent par leur capacité d’apprentissage et la possibilité de résoudre des 

problèmes non linéaires. 

D’autres méthodes comme la vérification de limite (Limit checking), la vérification des 

tendances (trend checking), l’analyse de spectre (Spectrum analysis) et les modèles 

paramétriques (parametric models ) peuvent aussi être utilisées pour effectuer une détection des 

défauts (Miljković, 2011). 

 Les méthodes basées sur un modèle de référence :  

La présence d’un modèle de la réaction précis permet de réaliser une détection des défauts en 

comparant les résultats réels du système surveillé avec les résultats obtenus à partir du modèle 

mathématique du système. L’espace de parité, les observateurs d'état, l’estimation de 

paramètres sont les approches les plus utilisées pour réaliser la détection à base d’un modèle de 

système. 

Espace de parité 

 

L’espace de parité compare le comportement du processus réel à un modèle décrivant un 

comportement nominal. La méthode cherche à vérifier la cohérence des équations 

mathématiques du système en utilisant les mesures réelles (Frank, 1990). Les outils de 

projections matricielles permettent de générer un résidu de moyenne nulle dans le cas normal 

et de moyenne non nulle dans le cas d’une anomalie (Gertler, 1997; Kabbaj et al., 2009). 

Observateur d'état 

Un observateur d'état permet de reconstruire l'état du système lorsqu’il n’est pas mesurable, il 

s’effectue à partir d’un modèle du système et des mesures d’entrée et de sortie. La 

reconstruction de l’état du système permet d’effectuer une détection par le résidu déterminé à 

partir de l’écart entre les sorties mesurées et leurs estimations (Frank, 1990; Pierri et al., 2008). 
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Estimation paramétrique 

L’estimation des paramètres inconnus du système permet de générer un résidu qui tiendra 

compte de l’écart entre les paramètres estimés et les paramètres connus du système.  Le résidu 

calculé permet de réaliser une détection de défaut. (Fadda et al., 2019; Kabbaj et al., 2009; 

Isermann, 1996). 

 Les méthodes basées sur la connaissance :  

Ces méthodes regroupent les approches qualitatives basées sur la connaissance. Elles sont 

utilisées dans le cas où le modèle du système est indisponible ou bien difficile à obtenir. Parmi 

les méthodes les plus connues, on peut citer les systèmes experts et la logique floue. 

Systèmes experts 

Les systèmes experts s’appuient sur des expériences passées. Ils permettent de prendre la 

meilleure prise de décision possible à partir d’une base de connaissance déjà obtenue grâce à 

l'expérience de spécialistes du domaine (Cilliers, 2013; Di Maio et al., 2018; Rich et al., 1989). 

Logique floue 

La logique floue (Fuzzy logic) est un outil qui permet d'intégrer les connaissances acquises dans 

des algorithmes afin de déterminer une meilleure décision (Ammiche et al., 2018; Ballesteros-

Moncada et al., 2015; Kohcielny, 1999).  

La combinaison des méthodes permet d’aboutir à de nouvelles méthodes hybrides qui peuvent 

améliorer le système de détection et surmonter les limites de chaque méthode individuelle. 

III. Les défauts 

III.1. Définitions  

Dans le domaine de la détection des défauts, plusieurs terminologies sont employées. Par souci 

de clarté, nous précisons ci-dessous quelques termes relatifs à la détection des défauts selon les 

définitions fournies par Isermann (2006). 

Bruit  Une entrée inconnue (et incontrôlée) agissant sur un système. 

Défaut  Une déviation non autorisée d'au moins une propriété caractéristique 

du système par rapport à la condition standard acceptable habituelle.  
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Défaillance (panne)  Une interruption permanente de la capacité d’un système à exécuter 

une fonction requise dans des conditions de fonctionnement 

spécifiées.  

Détection de défaut La détermination de l’occurrence de défauts dans un système et leurs 

dates d’apparition. 

Dysfonctionnement  Une irrégularité dans l'accomplissement de la fonction souhaitée du 

système. 

Erreur  Une mesure de la différence entre la valeur calculée d'une variable 

et sa valeur réelle. 

Perturbation  Une entrée agissant sur un système qui provoque un état temporaire 

différent de l'état d'équilibre. 

Résidu  Un indicateur de défaut, basé sur les écarts entre les mesures et les 

calculs basés sur une équation du modèle. 

Symptôme  Un changement d'une quantité observable du comportement normal. 

Surveillance  Une tâche en temps réel qui consiste à indiquer les anomalies du 

comportement. 

Fonctionnement normal  Un système est en fonctionnement normal lorsque ses variables 

d’état demeurent au voisinage de leurs valeurs nominales. Dans le 

cas contraire, le système est en fonctionnement anormal.  

Une méthode de détection des défauts doit répondre à certaines exigences :   

Détection précoce  La capacité d’une méthode de détection à déterminer les défauts 

présents dans un système d’une manière rapide. 

Robustesse La propriété d’une méthode de détection à résister aux incertitudes 

liées aux bruit de mesure, aux perturbations du système et aux 

incertitudes de modélisation. La robustesse augmente la fiabilité et 

l'efficacité du système de détection. 

III.2. La présentation des défauts 
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Les défauts peuvent affecter les conditions de fonctionnement normales de la réaction. Les 

scénarios de dysfonctionnement sélectionnés sont basés sur les erreurs d'opérateur selon les 

résultats trouvés dans le premier chapitre de ce travail (Dakkoune et al., 2018a; Saada et al., 

2015). Ces erreurs sont une cause majeure des incidents industriels chimiques, qui peut 

conduire à des scénarios d'emballement thermique. Les erreurs de l’opérateur peuvent conduire 

à plusieurs défauts. Dans ce travail, six types de défauts fréquents ont été choisis pour un 

réacteur discontinu. Ils sont divisés en deux classes (Tableau III.1) : 

 Les défauts de classe 0 sont des défauts qui sont liées à la concentration initiale du 

réactif et à la présence éventuelle d'impuretés. Ils se produisent seulement au moment 

initial. 

 Les défauts de classe 1 sont des défauts qui peuvent survenir à tout moment car ils sont 

liés au système de contrôle. 

 

Tableau III.1. Description des défauts considérés. 

Classe 

du 

défaut  

Défaut Symbole Description 

0 

 F1 FA Erreurs dans la concentration initiale d'acide formique. 

 F2 HP 
Erreurs dans la concentration initiale de peroxyde 

d'hydrogène. 

 F3 Cu 
Présence d'impuretés dans le réacteur (métaux tels que le 

sulfate de cuivre (II)). 

1 

F4 Tj Augmentation de la température du fluide caloporteur. 

F5 Ntr Diminution de la vitesse d'agitation. 

F6 Qm Diminution du débit de fluide caloporteur. 

 

 

III.2.1. Les défauts de concentration initiale des réactifs 

Les défauts F1 et F2 représentent une augmentation des concentrations initiales des réactifs 

(acide formique et peroxyde d'hydrogène). Ces défauts peuvent être générés en raison d'erreurs 

commises par l'opérateur lors de la phase de préparation des réactifs. La présence de ces deux 



C h a p i t r e  I I I  :  D é t e c t i o n  d e s  d é f a u t s   

 

99 
 

 

défauts dans le système réactionnel a des effets néfastes sur le comportement thermique du 

réacteur. Un suivi en ligne de la variation des concentrations des réactifs est une tâche difficile 

à réaliser industriellement. Un suivi de la température de la réaction est effectué à la place : une 

augmentation des concentrations initiales des réactifs engendre une augmentation de la vitesse 

des réactions. Le bilan thermique exprimé en fonction de la puissance thermique dégagée par 

la réaction , ,. .r r y r y rq R H V  va conduire à une élévation de la température maximale de la 

réaction selon l’Éq. (III.1).  

 
1

( - ) - -

r

r
a j r r loss

r P

dT
UA T T q q

dt m C



                                 (III.1) 

Les Figures III.1 et III.2 représentent le modèle expérimental et numérique concernant la 

variation de la température de la réaction pour les défauts FA et HP après l’application du 

filtre de Kalman pour les données expérimentales.  Un mode de fonctionnement est considéré 

anormal si la réaction atteint la température de décomposition de H2O2. Le Tableau III.2 

représente les conditions de fonctionnement normal de la réaction (mode normal dans les 

Figures III.1 à III.6), la valeur du paramètre varié est mentionnée dans le titre de chaque figure.  

 

Tableau III.2. Conditions de fonctionnement normales de la réaction. 

Paramètre 
[HCOOH] 

(mol.L-1) 

[H202] 

(mol.L-1) 

0r
T  

(°C) 

Tj 

(°C) 

Ntr 

(tr.min-1) 

Qm 

(kg.s-1) 

Valeur 2,5 2,8 70 70 400 1,33 
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Figure III.1. Profil de la température Tr en présence d’un défaut de type FA sous les 

conditions anormales : [HCOOH] = 3,5 mol.L-1. 

 

 

Figure III.2. Profil de la température Tr en présence d’un défaut de type HP sous les 

conditions anormales : [H2O2] = 3,5 mol.L-1. 
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III.2.2. Le défaut de présence d’impuretés dans le mélange réactionnel 

Le défaut F3 peut apparaître en cas de présence d’impuretés en petites quantités (sulfate de 

cuivre par exemple) en raison d’un nettoyage insuffisant du réacteur par l’opérateur lors de la 

réutilisation du réacteur après une autre réaction. La présence du sulfate de cuivre (même en 

ppm) dans le mélange réactionnel peut accélérer la cinétique de la décomposition de H2O2 dans 

les plages de températures basses. En conséquence, l’équation cinétique de la décomposition 

de HP catalysée par les ions Cu2+ (Éq. (III.2)) est prise en considération dans l’expression de 

rq . Le bilan thermique qui est exprimé en fonction de rq va provoquer à son tour une élévation 

de la température maximale atteinte, selon l’Éq. (III.2). 

2 1/2
2 2

2 2 2 22. 2.
A Bcat cat catR k Cu H O k Cu H O                                            (III.2) 

La Figure III.3 représente le modèle expérimental et numérique de la variation de la température 

de la réaction dans le cas d’un défaut Cu. Le filtre de Kalman a été appliqué pour les données 

expérimentales. 

 

 

Figure III.3. Profil de la température Tr en présence d’un défaut de type Cu sous les 

conditions anormales : [CuSO4] = 0,01 mol.L-1. 
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III.2.3. Le défaut d'augmentation de la température du fluide caloporteur 

Le défaut F4 concerne l'augmentation de la température du fluide caloporteur qui peut être due 

au non-respect des consignes ou à un manque d’attention de l'opérateur. Ce défaut agit sur la 

chaleur échangée à travers la paroi du réacteur .( - )ech j rq UA T T . Par la suite, Le terme 

concernant l’échange thermique qech va diminuer (Éq. (III.3)). 

  , ,

1
- . . -r

ech r y r y r loss

r Pr

dT
q R H V q

dt m C
 


                                     (III.3) 

La Figure III.4 représente le modèle expérimental et numérique de la variation de la température 

de la réaction dans le cas d’un défaut Tj apparaît après 5 min du début de la réaction, les courbes 

expérimentales ont été filtrées avec un filtre de Kalman. 

 

 

Figure III.4. Profil de la température Tr en présence d’un défaut de type Tj sous les 

conditions anormales : Tj = 72 °C. 

 

III.2.4. Les défauts liés au coefficient d'échange thermique global  

Les défauts F5 et F6 peuvent se produire en cas de modification importante du coefficient 

d'échange thermique global U due à une diminution de la vitesse d'agitation Ntr ou du débit du 

fluide caloporteur Qm. Le coefficient d'échange global U peut être écrit sous la combinaison 

70

72

74

76

78

80

82

0 5 10 15 20 25 30 35 40

T
em

p
ér

at
u
re

 (
°C

)

Temps (min)

mode normal

mode anormal

Défaut de Tj 

Modèle numérique 
 Mesures expérimentales 
 



C h a p i t r e  I I I  :  D é t e c t i o n  d e s  d é f a u t s   

 

103 
 

 

de trois coefficients de transfert de chaleur exprimés dans l’Éq. (III.4). (voir l’Annexe II, partie 

C, pour plus de détail sur le calcul théorique de U). 

int

1 1 1 1

par extU h h h
                                                   (III.4) 

Le coefficient de transfert de chaleur dans le mélange réactionnel dépend de plusieurs 

paramètres, y compris le nombre de tours de l’agitateur Ntr par minute. Ce coefficient est 

exprimé selon l’Éq. (III.5). 

 
int

0.25 0.67 -0.14
2

intint
int

int int int

0.32
P tr A w

C N D
h

D

  

  

      
       
      

                           (III.5) 

avec 

inth   : Coefficient de transfert thermique coté x avec x   {int, ext, par} (W.m-2.K-1). 

x  : Conductivité thermique coté x (W.m-1.K-1). 

D   : Diamètre intérieur du réacteur (m). 

xPC  : Chaleur spécifique coté x (J.kg.K-1). 

x  : Viscosité dynamique du fluide (Pa.s). 

trN  : Vitesse de rotation de l’agitateur (s-1). 

AD  : Diamètre caractéristique du mobile (m). 

  : Masse volumique du fluide (kg.m-3). 

w   : viscosités dynamiques à la température de la paroi TW (Pa.s).   

 

Le coefficient de transfert de chaleur à l'intérieur du fluide caloporteur dépend de plusieurs 

paramètres, y compris le débit de fluide caloporteur Qm selon l’Éq. (III.6).  
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h

D S D D

 

  

        
                   

               (III.6) 

 

avec 

eD  : Diamètre hydraulique équivalent (m).  

mQ  : Débit massique du fluide caloporteur (kg.s-1). 

pS  : Section de passage (m2). 
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iD   : Diamètre de la paroi interne de la double enveloppe. 

Le coefficient de transfert thermique à travers la paroi est proportionnel à la conductivité 

thermique du matériau constituant cette paroi, il est défini par la conductivité thermique de la 

paroi sur l’épaisseur de la paroi selon l’Éq. (III.7) : 

 
par

Ph
e


                                                      (III.7) 

La présence de ces défauts agit directement sur la quantité de chaleur échangée avec l’enceinte 

du réacteur ( - )ech a j rq UA T T , et par conséquence sur le bilan thermique de la réaction globale 

exprimé selon l’Éq. (III.3). Il faut noter que le changement de la vitesse d’agitation n’influence 

pas la surface d’échange en raison de chicanes présentes dans le réacteur.  

Les Figures III.5 et III.6 représentent le modèle expérimental et numérique de la variation de la 

température de la réaction dans le cas où les défauts Ntr et Qm  apparaissent après 3 min, les 

courbes expérimentales ont été filtrées avec un filtre de Kalman. En raison du système de 

sécurité du réacteur RC1, le défaut F6 correspondant à la variation du débit de fluide caloporteur 

Qm n'a pu être réalisé expérimentalement. 

 

 

Figure III.5. Profil de la température Tr en présence d’un défaut de type Ntr sous les 

conditions anormales : Ntr = 200 tr.min-1. 
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Figure III.6. Profil de la température Tr en présence d’un défaut de type Qm sous les 

conditions anormales : Qm = 0,8 kg.s-1. 

 

L’analyse des courbes des Figures III.1 à III.4 montre que l’impact des défauts FA, HP, Cu 

et Tj sur le profil de la température apparait dès l’ajout du défaut : cela permettra de réaliser 

une détection précoce. En revanche, les deux courbes des Figures III.5 et III.6 montrent que le 

profil de la température normal et le profil de la température anormal reste très proche après 

l’apparition du défaut de type Ntr et Qm : cela peut être expliqué par l’impact lent du 

coefficient d’échange global sur la température de la réaction. En plus, le défaut Ntr agit 

faiblement sur le coefficient d’échange global par rapport au défaut Qm. 

IV. Prétraitement des données 

IV.1. Présentation de la méthode de détection  

Notre méthode de détection et de diagnostic des défauts repose sur l’acquisition en ligne des 

mesures de température de la réaction, suivie d’une détection par comparaison à des 

températures seuil, puis de la localisation du défaut détecté. La Figure III.7 montre les étapes 

de la détection des défauts.  

 

70

72

74

76

78

80

82

0 5 10 15 20 25 30 35 40

T
em

p
ér

at
u
re

 (
°C

)

Time (min)

mode anormal

mode normal

Défaut de Qm 

Modèle numérique 
 Mesures expérimentales 
 



C h a p i t r e  I I I  :  D é t e c t i o n  d e s  d é f a u t s   

 

106 
 

 

 

Figure III.7. Représentation schématique de la méthode de détection des défauts. 

 

IV.2. Capteur de température 

La variation de la température maximale dans une réaction exothermique est un paramètre clé 

dans la sécurité des réacteurs chimiques (Chetouani et al., 2003 ; Vernières-Hassimi et al., 

2015). En effet, la température maximale de la réaction est modifiée en cas de défauts de 

fonctionnement. Le suivi de ce paramètre peut éviter l’apparition des réactions secondaires. Ces 

réactions secondaires sont indésirables et peuvent conduire à un emballement thermique ainsi 

qu’à la dégradation du rendement du produit final (Vernières-Hassimi et al., 2012). C’est pour 

cette raison que la température de la réaction Tr est mesurée entre le début de la réaction et le 

moment où la réaction atteint sa température maximale. 

Le réacteur RC1 est équipé d'un capteur de température Pt100 qui mesure la température toutes 

les deux secondes avec une précision de 0,08 °C. Dans le capteur Pt100, la mesure est basée 

sur la variation de la résistance du platine sous l’influence de la température. Cette 

thermorésistante est la plus utilisée dans le domaine industriel, en raison de ses avantages tels 

que : 
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 Large plage de température de -200 °C à 850 °C. 

 Meilleure stabilité du platine. 

 Courbe caractéristique quasi linéaire produisant une réponse linéaire par rapport à 

d’autres capteurs. 

 Haute précision. 

 Haute sensibilité. 

IV.3. Réduction de bruit 

IV.3.1. Filtre de Kalman 

Lors de l'acquisition de la température mesurée par le capteur, des bruits perturbent le signal et 

créent des incertitudes sur les résultats obtenus. Afin de compenser les variations dues au bruit, 

il est nécessaire d'utiliser un filtre. Le filtre de Kalman est le choix standard pour estimer les 

grandeurs physiques décrivant l'état des systèmes lorsque les mesures contiennent du bruit 

(Jazwinski, 1970). Ce filtre est appliqué pour les systèmes linéaires, en revanche le modèle 

cinétique et thermique de la réaction de perhydrolyse de l’acide formique est non linéaire. Une 

linéarisation de ce système a été réalisée en se basant sur les logarithmes népériens. 

L'efficacité du filtre de Kalman a été prouvée dans de nombreuses applications industrielles 

(Gelb, 1974). Le filtre de Kalman est un estimateur récursif qui estime l'état actuel du système 

à partir d'une seule estimation de l'état précédent et des mesures actuelles (Chen et Chui, 1991).  

Principe 

Le système d’équations d’état linéaire intégré dans le filtre de Kalman comporte : 

 L’équation d’état 1kx  qui présente l’évolution dynamique du système. 

 L’équation de mesure ky  (ou de sortie) qui relie les variables du vecteur d’état aux 

mesures du capteur.  

Considérons un système d’état linéaire décrit par l’Éq. (III.8) : 

1k k k k

k k k

x Ax Bu w

y Cx v

   


 
                                                   (III.8) 

avec : 

1,k kx x  : Vecteur d'état du système à l'instant k et k+1.  
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A  : Matrice d'état qui représente la dynamique du système.  

B  : Matrice d'entrée qui représente la distribution des entrées ou de la commande. 

C  : Matrice d'observation du système.  

ku   : Vecteur des entrées ou des commandes connues   

kw  : Vecteur des signaux aléatoires inconnus perturbant l’équation d’état (bruit de 

système). 

ky   : Vecteur des mesures.  

kv   : Vecteur des signaux aléatoires qui perturbent les mesures (bruit de mesure). 

Hypothèses 

Pour appliquer le filtre de Kalman, il est nécessaire de réunir les trois hypothèses suivantes : 

 Hypothèse 1 : le système est observable 

 Hypothèse 2 : les signaux wk et vk sont des bruits blancs aléatoires avec une distribution 

gaussienne, centrée de moyenne nulle et indépendante des matrices de covariance du 

système Qk et de mesure Rk  selon l’Éq. (III.9): 

 

P(wk) ≈ N(0, Qk) 

P(vk) ≈ N(0, Rk)                                                (III.9) 

E[Qk Rk]=0 

où P est la matrice de covariance d’erreurs et E[Qk Rk] représente l’espérance 

mathématique de la variable aléatoire Qk Rk. 

 Hypothèse 3 : la matrice Rk  est inversible 

Algorithme de Kalman 

Le filtre de Kalman dans le cas d’un système linéaire se calcule de manière itérative selon deux 

étapes : la prédiction de l'état et la correction de la prédiction en considérant l'estimation de 

l'état antérieure. La notation 1|
ˆ

k kx  désigne l'estimation de l'état avant correction tandis que la 

notation  désigne son estimation après correction. L'algorithme de Kalman est initialisé 

par l'estimation initiale 0|0x à k = 0 et la matrice de covariance initiale 0|0P  à k = 0.  

1| 1
ˆ

k kx  
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Etape de prédiction 

L'étape de prédiction, prédit l'état du système 
1|

ˆ
k kx 

à partir de 
|

ˆ
k kx  selon l’Éq. (III.10). L'erreur 

d'estimation à l'instant k est caractérisée par la valeur 
1|k kP 

 de la matrice de covariance de selon 

l’Éq. (III.11). 

Etape de correction  

La correction de l'état prédit précédemment est effectuée en calculant le gain Kk+1 selon l’Éq. 

(III.12), pour corriger l’estimation de l’état du système 
1| 1

ˆ
k kx  

 selon l’Éq. (III.13) et la matrice 

de covariance associée 
1| 1k kP  

 calculée selon l’Éq. (III.14). La matrice de gain Kk+1 est calculée.  

Les différentes étapes de l’algorithme de Kalman sont schématisées dans la Figure III.8.  

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Figure III.8. Les différentes étapes de l'algorithme de Kalman. 
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IV.3.2. Marge de tolérance MT et paramètre de mémoire n 

Dans les premières minutes de la réaction, les comportements anormaux et normaux sont très 

proches. En raison du bruit résiduel, de fausses alarmes peuvent survenir pendant cette période. 

Pour surmonter ce problème, deux paramètres sont introduits : 

 La marge de tolérance MT élimine les fausses alarmes au début de la réaction en ignorant 

toutes les variations suspectes d'amplitude inférieure à MT. 

 Le paramètre de mémoire n contribue également à éliminer certaines fausses alarmes. 

Une alarme n'est déclenchée que lorsque Tr dépasse le seuil de détection pour n 

acquisitions consécutives. 

Dans le but de déterminer les valeurs optimales de MT et n, nous avons réalisé une série de 100 

simulations caractéristiques avec des conditions aléatoires en présence et en absence de défauts. 

Un bruit aléatoire uniformément distribué d’amplitude maximale de 0,1 °C a été ajouté afin de 

prendre en compte les erreurs de mesure. La température mesurée est filtrée à l'aide du filtre de 

Kalman. Il convient de noter que l’amplitude du bruit est cohérente avec les conditions 

expérimentales habituellement adoptées pour la réaction considérée. 

En faisant varier la marge de tolérance MT dans l’intervalle [0 °C : 0,2 °C] ainsi que le nombre 

de points de mesure consécutifs n dans l’intervalle [0 : 20], trois performances de de détection 

ont été calculées : 

Le taux de non-détections (RND) est le rapport entre le nombre de défauts non détectés et le 

nombre de défauts subis par le système (Éq. (III.15)). 

 

  %   100
Nombrededéfauts nondétectés

RND
Nombrededéfauts subis par le système

                      (III.15) 
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Figure III.9. Influence des paramètres MT et n sur RND. 

 

Le taux de fausses alarmes (RFA) est le rapport entre le nombre de détections intempestives et 

le nombre d'alarmes (Éq. (III.16)). 

 

  %   100
'

Nombrededétections intempestives
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                            (III.16) 

 

 
Figure III.10. Influence des paramètres MT et n sur RFA. 
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Le retard moyen à la détection (ADD) est la durée qui sépare l’apparition d’un défaut de 

l’émission de l’alarme. Ce paramètre donne une indication de la vitesse de détection. 

 

 
Figure III.11. Influence des paramètres MT et n sur ADD. 

 

Sur la base des résultats présentés (Figures III.9 à III.11), il est clair que les paramètres MT et n 

ont une influence majeure sur les performances de détection (taux de non-détections (Figure 

III.9), taux de fausses alarmes (Figure III.10), et le retard à la détection (Figure III.11), comme 

indiqué dans le Tableau III.3. 

 

Tableau III.3. Influence des indicateurs MT et n sur le taux de fausses alarmes, le taux de non-

détections et le retard à la détection 

 RND RFA ADD 

MT     augmente    

n      augmente    

 

 

D’après le Tableau III.3 et les Figures III.7 à III.9, nous avons constaté que lorsque MT 

augmente, RFA diminue progressivement alors que RND et ADD augmentent. La même 

remarque est observée pour n : lorsque ce paramètre augmente, RFA diminue, en revanche, 

RND et ADD augmentent.  
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L’augmentation de MT augmente RND à cause des défauts non détectés au début de la réaction. 

En revanche, l’augmentation de RND due à l’augmentation de n provient du fait que nous 

négligeons les défauts lorsque la condition sur n n’est pas validée (Figure III.9). 

L’augmentation de MT diminue RFA parce que la différence entre la courbe qui représente le 

profil de la température et la courbe de détection devient significative. En revanche, la 

diminution de RFA due à l’augmentation de n, s’explique du fait que, au fur et à mesure que n 

augmente, la fiabilité de la décision augmente (Figure III.10).  

L’augmentation de MT augmente ADD parce que les défauts présentés dans les premières 

minutes de la réaction deviennent indétectables et par conséquence le délai de détection 

augmente. En revanche, l’augmentation de RND due à l’augmentation de n, peut être expliquée 

par l’augmentation du nombre n des points de mesure nécessaires pour prendre la décision 

(Figure III.11). 

La Figure III.12 représente l’influence de plusieurs valeurs de MT sur les trois paramètres de 

performance (RND, RFA et ADD) pour une valeur n égale à 10. Selon cette figure, il semble 

que MT = 0,1 °C constitue le meilleur compromis pour réduire fortement le taux de fausses 

alarmes et le taux de non-détections et conserver un délai de détection raisonnable (Dakkoune 

et al., 2018b). 

 

 
Figure III.12. Influence de MT (mentionnée à côté de chaque point) sur RFA, RND et ADD 

pour n = 10. 
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V. Méthode de détection 

V.1. Principe 

V.1.1. Modes sauf, dangereux et critique 

Pour réaliser la détection, le profil de la température sera divisé en plusieurs zones. Pour cette 

raison, deux seuils dynamiques, DLimit(t) et SLimit(t) seront utilisés (Figure III.13), de plus, un 

seuil statique S80 est utilisé pour l’arrêt d’urgence (Figure III.13). Trois zones peuvent être 

distinguées à l’aide de ces seuils et la détection est effectuée en comparant les mesures de 

température en ligne avec les seuils dynamiques DLimit(t) et SLimit(t). Afin de limiter l'influence 

du bruit, la température mesurée Tr(t) est d'abord filtrée à l'aide d'un filtre de Kalman avec 

f(Tr(t)) désigne la température filtrée à l'instant t. 

 Zone verte : la réaction est en mode sans échec lorsque f(Tr(t)) est inférieur au seuil 

dynamique DLimit(t). Les variations de température dans la zone verte sont supposées 

être dues à la réaction, aux bruits de mesure et aux perturbations acceptables. 

 Zone orange : la réaction est dans un mode dangereux lorsque f(Tr(t)) est compris entre 

les deux seuils DLimit(t) et SLimit(t). Les variations de température sont supposées être 

dues à un défaut et une alarme est générée dès que f(Tr(t)) dépasse DLimit(t) pour n points 

de mesure successifs. 

 Zone rouge : la réaction est dans un mode critique lorsque f(Tr(t)) se situe entre le seuil 

dynamique SLimit(t)et le seuil statique S80. Une deuxième alarme est générée dès que 

f(Tr(t)) dépasse SLimit(t). 

Enfin un arrêt d’urgence intervient si f(Tr(t)) dépasse le seuil statique S80 qui est fixé à 80 °C 

afin d’éviter une réaction d'emballement à cause de la décomposition thermique de HP. la 

décomposition de HP peut se produit à une température supérieure à 90 °C (Di Serio et al., 

2017). 
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Figure III.13. Seuils DLimit(t), SLimit(t) et S80 comparés au profil de la température dans un 

mode normal TNominal(t). 

 

V.1.2. Fonctions de décision 

En général, la détection est effectuée en comparant les mesures de température en ligne avec le 

seuil dynamique DLimit(t). Afin de limiter l'influence du bruit, la température mesurée est 

d’abord filtrée f(Tr(t)) à l'aide du filtre de Kalman. Lorsque la température mesurée dépasse le 

seuil dynamique DLimit(t), une alarme est générée pour indiquer l'apparition d'un défaut dans le 

système.  

 La fonction de décision pour la première alarme est décrite dans l'Éq (III.17) et la Figure 

III.14. 

       

 

1

1

  1 si ( )   pour 1, 1,

  0 dans  le cas contraire

r LimitD t f T k D k k t n t t

D t

      


          (III.17)                     

En effet, afin de limiter les fausses alarmes, un défaut est détecté si la température mesurée est 

supérieure à DLimit(k) pour n = 10 points successifs k  {t-n + 1,… t-1, t}. Sinon, si la température 

mesurée est inférieure ou égale à DLimit(t), la fonction de décision D(t) est égale à zéro et aucun 

défaut n'est détecté. 

 La fonction de décision pour la deuxième alarme est décrite dans l’Éq (III.18). 
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 (III.18) 

 

Figure III.14. Seuils de détection (en haut) et fonction de décision (en bas) pour un exemple 

caractéristique de défaut. 

 

V.2.Calcul des seuils de détection 

La calibration des seuils dynamiques DLimit(t) et SLimit(t) est obtenue à l’aide des règles 

suivantes : 

1. Une augmentation de la concentration initiale de l’acide formique (FA) et du peroxyde 

d’hydrogène (HP) et la présence de sulfate de cuivre (CuSO4 (II)) en tant qu’impureté 

accélère l'augmentation de la température et augmente également la valeur maximale de 

la température atteinte pendant la réaction. 

Le comportement est considéré comme défectueux si la température maximale est 

supérieure à 79 °C. 

2. Une marge de tolérance MT = 0,1 °C est utilisée afin d'éviter les fausses alarmes dues 

aux bruits de capteur. 

3. Seuls les défauts permanents simples sont pris en compte. Les défauts multiples et les 

défauts intermittents ne sont pas pris en compte dans ce travail. 
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 Seuil dynamique DLimit(t) pour une détection précoce 

La méthode de détection est basée sur la comparaison des mesures de la température du milieu 

réactionnel avec le comportement nominal fourni par le modèle numérique. La méthode de 

détection utilise le seuil de détection DLimit(t) qui définit une plage de tolérance dynamique 

permettant la détection de défauts selon l’Éq. (III.19).  

         ( ) ( ( ( ) ) ( ) ), , , , , ,Limit FA HP Cu Tj Ntr Qm Nominal TD t max min T t T t T t T t T t T t T t M    (III.19) 

avec : 

TNominal(t)   : Température de la réaction dans les conditions nominales. 

    FT t  : Profil de la température de la réaction en présence d’un défaut de type 

F et d’amplitude F détaillé dans le Tableau III.4.  

L’amplitude F est estimée par simulation de telle sorte que la valeur maximale de la 

température atteinte pendant la réaction ne dépasse pas 79 °C. 

 

Tableau III.4. Amplitude des défauts pour définir le seuil dynamique DLimit(t). 

F FA  HP  Cu  Tj  Ntr  Qm  

Unité mol.L-1 mol.L-1 mol.L-1 °C rpm kg.s-1 

DLimit(t) 0,24 0,26 0,02 0,8 -280 -0,66 

Amplitude de F 2,74 3,06 0,02 70,8 120 0,66 

 

L’utilisation de l'opérateur « min» réduit le taux de non-détection et l'utilisation de l'opérateur 

«max» avec la température nominale TNominal(t) plus la marge de tolérance MT réduit le taux de 

fausses alarmes. Cependant, cette condition retarde la détection. 

 Seuil dynamique SLimit(t) pour un diagnostic précoce 

Le diagnostic nécessite l'acquisition de mesures de température pendant un intervalle de temps 

suffisant pour identifier le défaut. L'acquisition commence après le franchissement de DLimit(t) 

et est arrêtée par un second seuil SLimit(t). Ce deuxième seuil dynamique est défini en fonction 

de l'Éq. (III.20). 

          ), , ,( , , ,( ) ( ( .( ) 5) )Limit FA HP Cu Tj Ntr Qm Nominal TS t max min T t T t T t T t T t T t T t M     (III.20) 
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avec : 

  FT t  : Profil de la température de la réaction en présence d’un défaut de type 

F et d’amplitude F détaillé dans le Tableau III.5.  

L’amplitude F est estimée par simulation de telle sorte que la valeur maximale de la 

température atteinte pendant la réaction ne dépasse pas 80 °C. 

 

Tableau III.5. Amplitude des défauts pour définir le seuil dynamique SLimit(t). 

F FA  HP  Cu  Tj  Ntr  Qm 

Unité mol.L-1 mol.L-1 mol.L-1 °C rpm kg.s-1 

SLimit(t) 0,46 0,53 0,08 1,7 -360 -0,91 

Amplitude de F 2,96 3,33 0,08 71,7 40 0,42 

 

Le seuil statique S80 est utilisé pour l’arrêt d’urgence et aussi parce que la montée en température 

peut être très rapide entre DLimit(t) et SLimit(t) (en moyenne 150s). Cette taille de fenêtres n’est 

pas toujours suffisante pour réaliser une classification correcte du défaut. Le seuil fixe est utilisé 

pour augmenter le temps d'acquisition et poursuivre le diagnostic au-delà de SLimit(t). 

VI. Validation expérimentale et numérique de la méthode de détection 

VI.1. Dans le cas d’un réacteur discontinu 

VI.1.1. Simulation numérique  

La méthode de détection proposée a été validée dans un réacteur discontinu sur un ensemble de 

280 simulations aléatoires en utilisant le logiciel de simulation Matlab. Ces simulations 

contiennent les six défauts décrits précédemment ainsi que le comportement nominal (30 

simulations du comportement normal). Un bruit de mesure aléatoire uniforme d’amplitude 0,1 

°C a été ajouté. Le Tableau III.6 indique les paramètres utilisés pour appliquer la méthode de 

détection de défauts. 
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Tableau III.6. Paramètres de détection. 

Paramètres de détection Valeurs 

Période d'échantillonnage 1s 

Marge de tolérance de la température MT 0,1 °C 

Paramètre mémoire n  10 

 

Les performances de la méthode de détection ont été évaluées en calculant les trois indicateurs 

suivants.  

 Le taux de non-détections (RND).  

 Le taux de fausses alarmes (RFA).  

 Le retard moyen à la détection (ADD).  

Les résultats sont présentés dans le Tableau III.7. D'autres caractéristiques peuvent être utilisées 

pour le diagnostic (Tableau III.7 et Figure III.15). En fait, ils donnent une indication du temps 

moyen disponible pour le diagnostic avant de se trouver dans la zone critique, sans quoi un 

risque d'emballement thermique apparait. 

 Le délai moyen nécessaire pour réaliser la première classification est le délai qui 

s'écoule avant que le profil de température dépasse le deuxième seuil d'avertissement 

SLimit(t). 

 Le délai moyen nécessaire pour réaliser la seconde classification est le délai avant que 

le profil de température dépasse le seuil d'avertissement statique S80. 
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Tableau III.7. Résultats de simulation pour la détection des défauts dans le cas d’un réacteur 

discontinu. 

Défaut Symbole Nombre de 

simulations 

RND 

(%) 

RFA 

(%) 

ADD 

(s) 

Durée 

pour 

atteindre 

SLimit(t) (s) 

Durée 

pour 

atteindre 

S80 (s) 

F1 FA 40 0 0 64 94 826 

F2 HP 40 0 0 80 129 872 

F3 Cu 40 0 0 40 109 949 

F4 Tj 60 0 0 29 71 942 

F5 Ntr 20 0 0 354 1184 ∞ 

F6 Qm 50 0 0 290 306 1070 

 

Les résultats montrent que les performances de la méthode de détection proposée sont très 

satisfaisantes pour toutes les classes de défauts. En effet, une absence des fausses alarmes (RFA 

= 0%) et une détection à 100% des défauts (RND = 0%) ont été observées. Les ADD sont 

reportés dans le Tableau III.7. 

Une détection précoce est assurée pour les défauts FA et HP affectant les concentrations 

initiales de réactifs, la présence d'impuretés Cu et la température de refroidissement Tj. 

Cependant, un retard de détection plus important apparait pour les défauts de vitesse d'agitation 

Ntr et de débit de fluide caloporteur Qm. La faible influence de ces deux derniers défauts sur 

le système réactionnel apparaît notamment au début de la réaction lorsque les températures Tj 

et Tr sont proches. Malgré cette difficulté, le délai de détection reste raisonnable pour réagir de 

manière satisfaisante par rapport au temps moyen nécessaire pour atteindre la température 

maximale de la réaction (après 30 min). 

Enfin, en analysant le Tableau III.7 et la Figure III.15, la durée moyenne pour atteindre SLimit(t) 

est quelque fois trop courte pour réaliser le diagnostic (point 1 sur la Figure III.15, exemple de 

défaut HP), mais la durée moyenne pour atteindre S80 est suffisante (point 2 sur la Figure 

III.15, exemple de défaut HP). Cette durée varie d'un défaut à l'autre mais elle est au moyenne 

égale à 15 min (900s), ce qui est suffisant pour établir le diagnostic, et mettre en place des 

actions de prévention et des barrières de sécurité (Misuri et al., 2018). 
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Figure III.15. Histogrammes des durées nécessaires pour atteindre les seuils de sécurité pour 

chaque défaut dans le cas d’un réacteur discontinu. 

 

VI.1.2. Validation expérimentale  

La validation expérimentale de la méthode de détection des défauts proposée a été réalisée sur 

la synthèse de l’acide peroxyformique. Une série de 27 expériences, menées dans des conditions 

anormales, a été réalisée dans le réacteur RC1 en mode discontinu. Le Tableau III.8 montre les 

conditions de fonctionnement anormales avec les résultats de détection pour chaque défaut (voir 

aussi l’Annexe III, Figures III.A2). En raison du système de sécurité du réacteur RC1, le défaut 

F6 qui correspond à l’augmentation du débit du fluide caloporteur Qm n'a pas pu être réalisé. 
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Il convient de noter que lorsque la vitesse d’agitation diminue à 50 tr.min-1, le mélange 

réactionnel est considéré homogène car l’écoulement devient turbulent (Re > 2000 où Re 

désigne le nombre de Reynolds). 

 

 

Tableau III.8. Résultats expérimentaux de détection des défauts dans le cas d’un réacteur 

discontinu. X signifie que le défaut n'est pas détecté;  signifie que le profil de température 

anormal n'atteint pas le seuil indiqué. 
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F1 FA 2,5 mol.L-1 

3 mol.L-1 

Initiale 

106 136 1230 1 

3,5 mol.L-1 46 96 766 2 

4 mol.L-1 76 50 546 3 

F2 HP 2,8 mol.L-1 

3,5 mol.L-1 

Initiale 

126    144 1090 4 

4 mol.L-1 74    104 774 5 

4,5 mol.L-1 56   86 620 6 

F3 Cu 0 mol.L-1 

0,01 mol.L-1 

Initiale 

42 160 1360 7 

0,03 mol.L-1 52 92 904 8 

0,06 mol.L-1 38 84 838 9 

F4 Tj 70 °C 

72 °C 

Initiale 24 126          1276 10 

300 66 112 1118 11 

600 94 26 714 12 

74 °C 

Initiale 38    62 834 13 

300 56          52 666 14 

600 70    20 530 15 

76 °C 

Initiale 42     42 686 16 

300 64    36 589 17 

600 64   16 376 18 
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F5 Ntr 400 tr.min-1 

200 tr.min-1 

Initiale X X X 19 

300 X X X 20 

600 X X X 21 

100 tr.min-1 

Initiale 324    2278  22 

300 166      23 

600 370   24 

50 tr.min-1 

Initiale 396   1922  25 

300 180      496  26 

600 394    1382  27 

 

Les résultats expérimentaux de la détection des défauts FA, HP, Cu et Tj sont aussi bons 

que prévu. Le délai de détection varie entre 24 et 126 secondes. Le défaut Ntr a également été 

détecté, mais avec un retard important lorsque la vitesse d'agitation diminue de 400 tr.min-1 

jusqu'à 100 ou 50 tr.min-1. Lorsque le taux d'agitation diminue de 400 tr.min-1 à 200 tr.min-1, 

alors le défaut Ntr devient indétectable en raison de la sensibilité relativement faible du 

coefficient d'échange thermique global par rapport à la variation de la vitesse d'agitation (Figure 

II.2 dans Chapitre II). Globalement, les performances de la méthode de détection de défaut sont 

bonnes avec RND = 11%, RFA = 0% et ADD = 111s.  

VI.2. Dans le cas d’un réacteur semi-continu 

VI.2.1. Simulation numérique  

La méthode de détection des défauts a été validée cette fois ci dans un réacteur semi-continu. 

L’objectif est d’assurer que notre méthode de détection est applicable sur d’autres modes de 

fonctionnement des réacteurs. La méthode est validée sur un ensemble de 310 simulations 

aléatoires en utilisant le logiciel de simulation Matlab. Ces simulations contiennent le 

comportement nominal (20 simulations du comportement normal) ainsi que tous les défauts 

décrits précédemment sauf le défaut FA qui représente une erreur dans la concentration initiale 

d'acide formique. Dans le cas d’un réacteur semi-continu ce défaut est remplacé par le défaut 

FFA qui représente un changement dans le débit d’ajout de l’acide formique. En plus, il 

appartient à la classe 1 (alors que FA est un défaut de classe 0), car l’ajout de FA est une 

fonction du temps et le défaut FFA peut survenir à tout moment lors de la réaction. 
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Le défaut FFA peut être dû au non-respect des consignes suite à un manque d’attention de 

l'opérateur. Ce défaut agit sur le bilan thermique qui est exprimé en fonction de débit d’ajout 

d’acide formique QHCOOH dans le cas d’un réacteur semi-continu, le système va subir une 

élévation de sa température maximale selon l’Éq. (III.21). Dans le cas normal, un débit d’ajout 

de FFA égale à 0,010 L.min-1 est pris en considération afin de rester en mode sans échec (zone 

verte).  

    
0, , 0

1
( - ) - - -  r

a j r r y r y r HCOOH HCOOH aj r loss

r Pr

dT
UA T T R H V Q Cp HCOOH T T q

dt m C
  


 (III.21) 

Un bruit uniforme d’amplitude 0,1 °C a été ajouté afin de prendre en compte les incertitudes de 

mesures et de modélisation. Les paramètres utilisés pour appliquer la méthode sont similaires 

que dans le cas du réacteur discontinu. Le Tableau III.9 résume les résultats de détection des 

défauts pour les 210 simulations aléatoires.  

 

Tableau III.9. Résultats de simulation pour la détection des défauts dans le cas d’un réacteur 

semi-continu. 

Défaut Symbole Nombre de 

simulations 

RND 

(%) 

RFA 

(%) 

ADD 

(s) 

Durée 

pour 

atteindre 

SLimit(t) (s) 

Durée 

pour 

atteindre 

S80 (s) 

F1’ FFA 60 0 0 360 135 727 

F2 HP 80 0 0 328 257 869 

F3 Cu 40 0 0 29 68 1234 

F4 Tj 40 0 0 42 125 1481 

F5 Ntr 20 0 0 942 440 Infini 

F6 Qm 50 0 0 756 300 672 

 

Les résultats de simulation montrent que les performances sont satisfaisantes. En effet, la 

méthode de détection permet de détecter tous les défauts simulés (RND = 0%) avec une absence 

des fausses alarmes (RFA = 0%). Concernant le retard moyen à la détection (ADD), nous 

remarquons trois sortes de détection : 
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– Une détection très précoce pour le défaut de présence d’impureté (F3) et le défaut 

d’augmentation de la température du double enveloppe (F4). Ces deux défauts 

influencent rapidement le comportement thermique de la réaction.  

– Une détection précoce pour le défaut de débit d’acide formique (F1’) et le défaut de 

concentration initiale de peroxyde d’hydrogène (F2). Mais ces deux défauts sont 

détectés moins rapidement que dans le cas du réacteur discontinu (Tableau III.3). Cela 

peut être expliqué par la température d’ajout (23 °C) qui est plus basse que celle de la 

réaction (70°C) qui fait refroidir le réacteur dans les premières minutes après son 

démarrage (Figures II.35 et II.36 dans Chapitre II). La réaction exothermique ne 

commence qu’après l’ajout d’une quantité suffisante de FA. 

– Une détection tardive pour le défaut de vitesse d'agitation (F5) et le défaut de débit de 

fluide caloporteur (F6). En plus du déclenchement tardif de la réaction exothermique, 

la faible influence de ces deux défauts sur le coefficient global de transfert thermique 

agit considérablement sur le temps de détection. 

Le Tableau III.9 et la Figure III.16 montrent que la durée moyenne avant d’atteindre le seuil 

critique S80 est largement suffisante pour réaliser le diagnostic.  
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Figure III.16. Histogrammes des durées nécessaires pour atteindre les seuils de sécurité pour 

chaque défaut dans le cas d’un réacteur semi-continu. 

 

VI.2.2. Validation expérimentale 

La méthode de détection des défauts proposée dans le réacteur RC1 en mode semi-continu a 

également été validée expérimentalement sur la synthèse de l’acide peroxyformique. Une série 

de 18 expériences dans des conditions anormales a été réalisée. Le Tableau III.10 montre les 

conditions de fonctionnement anormales avec les résultats de détection pour chaque défaut (voir 

aussi l’Annexe III, Figures III.A1). En raison du système de sécurité du réacteur RC1, le défaut 

F6 de débit du fluide caloporteur Qm n'a pas pu être réalisé. 
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Tableau III.10. Résultats expérimentaux de détection des défauts dans le cas d’un réacteur 

semi-discontinu. X signifie que le défaut n'est pas détecté;  signifie que le profil de 

température anormal n'atteint pas le seuil indiqué. 
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F1’ FFA 0,010 L.min-1  

 0,013 L.min-1 
Initiale 448 340  1 

300 324 338  2 

0,016 L.min-1 
Initiale 400 232 1060 3 

300 366 228 1120 4 

F2 HP 2,5 mol.L-1 
3 mol.L-1 

Initiale 
444 378 1250 5 

3,5 mol.L-1 318 302 922 6 

F3 Cu 0 mol.L-1 
0,01 mol.L-1 

Initiale 
40 134 1806 7 

0,03 mol.L-1 24 82 1284 8 

F4 Tj 70 °C 

72 °C 
Initiale 48 172 1712 9 

300 66 152 1460 10 

74 °C 
Initiale 24 116 1414 11 

300 54 64 1052 12 

F5 Ntr 400 tr.min-1 

200 tr.min-1 
Initiale X X X 13 

300 X X X 14 

100 tr.min-1 
Initiale 1046   15 

300 742   16 

50 tr.min-1 
Initiale 936   17 

300 630   18 

 

Les résultats expérimentaux sont similaires aux résultats de simulation. Une détection très 

précoce a été observée pour les défauts Cu et Tj, une détection précoce a aussi été observée 

pour les défauts FFA et HP et une détection plus tardive a été observée pour le défaut Ntr. 

Lorsque la vitesse d'agitation diminue à 200 tr.min-1, le défaut Ntr devient indétectable en 

raison de la sensibilité relativement faible du coefficient d'échange thermique global par rapport 
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à la variation de la vitesse d'agitation. En général, les performances de la méthode de détection 

de défauts sont satisfaisantes, avec un taux de non détections faible (RND = 11%), aucunes 

fausses alarmes (RFA = 0%) et un retard moyen à la détection égale à 377s.  

En comparant les résultats pour les modes discontinu (Tableau III.8) et semi-continu (Tableau 

III.10), nous observons que la méthode applicable dans les deux modes, mais les performances 

de détection sont meilleures dans le cas du réacteur discontinu.  

 

VII. Conclusion 

Le but de ce chapitre a été de développer une approche en ligne de détection des défauts pour 

la réaction exothermique de la perhydrolyse de l’acide formique afin de prévenir les réactions 

d’emballement thermique. Le point fort de cette méthode est la facilité de traitement et 

d’interprétation des données du système. La méthode a été validée sur un ensemble de 

simulations aléatoires et de données expérimentales dans un réacteur fonctionnant en mode 

discontinu et en mode semi-continu pour six types différents de défauts. Les résultats de la 

détection montrent en général une détection précoce avec des performances satisfaisantes pour 

les validations numériques et expérimentales. Les performances de détection sont meilleures 

dans le cas d’un réacteur discontinu que dans le cas d’un réacteur semi-continu. Une remarque 

importante a été mise en lumière : la détection précoce des défauts qui ont une influence faible 

sur le comportement thermique de la réaction comme les défauts Ntr, est pratiquement difficile, 

ceci diminue les performances de la méthode de détection. 
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I. Introduction 

La méthode que nous avons développée dans le chapitre précédent a permis une détection 

précoce des défauts, ce chapitre a pour objectif de proposer un outil de diagnostic. Le diagnostic 

des défauts peut être effectué avec différentes méthodes qui ont certaines propriétés communes. 

En général, le diagnostic est basé sur une extraction des caractéristiques des mesures issues des 

capteurs. Ces caractéristiques permettent de classer les signaux dans un ensemble de classes 

prédéterminées et d’identifier le défaut détecté, autrement dit déterminer l’identité du défaut 

qui perturbe le système. 

Dans ce chapitre, une méthode de diagnostic des défauts a été développée sur la même réaction 

présentée auparavant, à savoir la synthèse de l’acide peroxyformique par l’acide formique et le 

peroxyde d’hydrogène. Six classes de défauts sont considérées. Dans un premier temps, la 

méthode consiste à étudier les variations de la température enregistrées en ligne afin d’extraire 

des informations révélatrices de l’identité des défauts. L’approche proposée utilise des 

paramètres statistiques (moyenne, variance, écart type, etc.) issus des signaux mesurés sur une 

fenêtre glissante ainsi qu’une méthode de classification combinant des séparateurs linéaires et 

des diagrammes de décisions binaires. 

II. Synthèse bibliographique  

II.1. Etat de l’art  

Dans la littérature, il existe de nombreuses méthodes de diagnostic des défauts. D’après 

Venkatasubramanian et al. (2003), ces méthodes peuvent être classées selon l’utilisation ou non 

d’un modèle de référence, puis selon l’utilisation de données ou de connaissances. 

 Les méthodes sans modèle de référence :  

Ces méthodes regroupent les approches qui ne nécessitent pas de modèle de référence de la 

réaction. Elles sont utilisées lorsqu’il est difficile de développer un modèle fiable, et cela est 

souvent le cas pour les systèmes chimiques. Ces méthodes sont basées sur la disponibilité d'une 

grande quantité de données historiques du processus. Elles peuvent être divisées en méthodes à 

base de données ou de connaissances. 

o Les méthodes à base de données  
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Parmi les principales méthodes à base de données, nous trouvons l’analyse en composantes 

principales et les réseaux de neurones artificiels. Dans la littérature, de nombreuses recherches 

ont été consacrées à ces méthodes pour le diagnostic des défauts dans les réacteurs chimiques.  

L’analyse en composantes principales (ACP)  

Le diagnostic des défauts à l’aide de l’ACP consiste à utiliser les signaux du système afin 

d’extraire des informations révélatrices de défauts en fonction des changements survenus dans 

les corrélations entre les variables du système. Les informations extraites permettent de classer 

les données issues des signaux en classes prédéterminées (Lee et al., 2004; Bin Shams et al., 

2011; Miljković, 2011; Alcala et al., 2012; Du and Du, 2018). 

Réseaux de neurones artificiels (RNA) 

Dans la phase d’apprentissage, le réseau de neurones associe les données du système à des 

catégories spécifiques. L’objectif du réseau est de classer de nouvelles données dans les bonnes 

catégories en fonction de ce que le réseau a « appris » au cours de la phase d’apprentissage 

(Zhang, 2008; Benkouider et al., 2012). 

o Les méthodes à base de connaissances  

Parmi les principales méthodes à base de connaissances, nous pouvons citer les systèmes 

experts et l’analyse de tendance. Plusieurs auteurs ont utilisé ces méthodes pour le diagnostic 

des défauts dans les réacteurs chimiques.  

Systèmes experts 

Une extraction des caractéristiques des données est effectuée sur la base des connaissances 

acquises grâce aux expériences passées. Ensuite, le choix de la représentation des connaissances 

et leur codage permettent de localiser les défauts (Ramesh et al., 1992; Quantrille and Liu, 

2012). 

L’analyse de tendance (QTA) 

L’analyse de tendance (QTA) est une approche utilisée pour le diagnostic des systèmes, à 

travers une représentation de la tendance du signal dans les cas « normal » et « défectueux ». 

L’extraction des caractéristiques qualitatives des données permet une analyse de la tendance 

afin d’identifier le comportement du processus. Dans le cas d’un dysfonctionnent, le défaut 

laisse une tendance distincte qui peut être utilisée pour identifier ce défaut (Zhou and Ye, 2016; 

Thürlimann and Villez, 2017). 
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 Les méthodes basées sur un modèle de référence :  

Ces méthodes nécessitent une connaissance approfondie du système chimique afin de construire 

au préalable un modèle mathématique. Elles peuvent être divisées en méthodes à base de 

données et de connaissances.  

o Les méthodes à base de données 

Parmi les méthodes à base de données qui utilisent un modèle du processus, il y a l’espace de 

parité, les observateurs d’état et l’estimation paramétrique. De nombreuses contributions 

concernent le diagnostic des défauts dans les réacteurs chimiques ont été réalisées à l’aide de 

ces méthodes. 

Espace de parité 

L’espace de parité consiste à réaliser une redondance analytique entre les entrées et les sorties 

du système. En cas de fonctionnement normal, la valeur moyenne des équations de parité est 

zéro. Dans le cas contraire, la valeur moyenne est non nulle. (Frank, 1990; Gertler, 1997; 

Kabbaj et al., 2009). La réorganisation de la structure du modèle permet d'obtenir la meilleure 

localisation possible des défauts (Gertler and Singer, 1990). 

Observateur d'état 

Les observateurs d’état ont pour objectif de reconstruire l’état du système afin de calculer des 

résidus. Les résidus sont déterminés à partir de l’écart entre l’état du système et leurs 

estimations et permettent de localiser les différents défauts (Frank, 1990; Pierri et al., 2008; 

Benkouider et al., 2009). 

Estimation paramétrique 

L’estimation paramétrique est une méthode qui utilise l’influence des défauts sur les paramètres 

du système.  Dans le cas du diagnostic des défauts, l’estimation paramétrique utilise les mesures 

d'entrée et de sortie afin de générer un résidu. Par la suite, le diagnostic basé sur les résidus 

permet de distinguer les défauts (Isermann, 1993; Kabbaj et al., 2009; Fadda et al., 2019). 

o Les méthodes à base de connaissances 

Parmi les principales méthodes à base de connaissances, il y a la méthode des digraphes et celle 

des arbres de défaillances. De nombreux travaux ont utilisés ces méthodes qualitatives pour le 

diagnostic des défauts dans les réacteurs chimiques. 
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Les digraphes  

Les digraphes représentent les chaines de causalité et utilisent la description du système et les 

observations du système défectueux pour localiser le défaut en s’appuyant sur le diagramme 

des causes et effets (Olivier-Maget et al., 2009).  

Les arbres de défaillances  

Les arbres de défaillances permettent également de représenter les chaines de causalité 

conduisant à des événements redoutés tels que les défaillances du système. Ces représentations 

identifient les différentes combinaisons possibles d’événements causant l’événement redouté 

afin de localiser les défauts (Chang et al., 2001). 

La diversité de ces méthodes permet d’imaginer des méthodes hybrides pour améliorer le 

diagnostic des défauts en surmontant les limites de chaque méthode individuelle. 

II.2. Définitions 

Par souci de clarté, nous précisons ci-dessous quelques termes relatifs au diagnostic des défauts 

selon les définitions données par Isermann (2006). 

Localisation du défaut La détermination du type, de la position et de la date de détection 

d’un défaut. La localisation du défaut est réalisée après la 

détection de défaut. 

Identification du défaut  La détermination de la gravité et des caractéristiques d'un défaut. 

L’identification du défaut est réalisée après la localisation du 

défaut. 

Diagnostic du défaut  Le diagnostic comprend la localisation et l'identification du 

défaut. 

Surveillance  La surveillance est une tâche continue en temps réel consistant à 

déterminer et à indiquer les anomalies dans le comportement d'un 

système physique. 

Supervision La supervision consiste à surveiller le système et à prendre les 

mesures appropriées pour maintenir le fonctionnement en cas de 

défaillance. 
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Protection La protection permet d'éviter les conséquences d'un 

comportement dangereux ou de supprimer le comportement. 

Une méthode de diagnostic des défauts doit aussi posséder certaines caractéristiques générales 

à savoir :   

Diagnostic précoce  La capacité de la méthode de diagnostic à localiser et identifier 

les défauts présents dans un système d’une manière rapide. 

Séparabilité La capacité d'un système de diagnostic à distinguer les origines 

d'un défaut parmi d'autres sources potentielles de défaut malgré 

la présence de plusieurs sources d’incertitudes. 

Adaptabilité  Une méthode de diagnostic de défaut doit s’adapter aux 

changements des conditions de fonctionnement du système 

lorsque des perturbations ou une dégradation des performances 

apparait au fil du temps.  

Le stockage et le calcul La conception d’une méthode de diagnostic doit réaliser un 

compromis raisonnable entre les exigences de calcul et de 

stockage des données. 

Robustesse  Une méthode de diagnostic doit être robuste aux bruits de mesure, 

aux perturbations du système et aux incertitudes de modélisation. 

La robustesse augmente essentiellement la fiabilité et l'efficacité 

de la méthode de diagnostic. 

Erreur de diagnostic         Les erreurs de classification des défauts doivent rester rares. 

Identifiabilité des défauts inconnus Un système de diagnostic doit distinguer les 

nouveaux défauts et les classer comme appartenant à 

un type de défaut inconnu.  

Identifiabilité des défauts multiples       La capacité d'une méthode de diagnostic à identifier 

et à classer correctement plusieurs défauts pouvant 

exister en même temps dans le système.  

 

III. Prétraitement des données 

III.1. Présentation de la méthode de diagnostic  
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Le diagnostic des défauts commence dès qu’un défaut est détecté. La fenêtre temporelle de 

diagnostic W déjà ouverte dans la phase de détection permet de collecter les points de mesure 

de la température qui seront utiles pour réaliser le diagnostic. La taille de cette fenêtre W est 

limitée par le deuxième seuil SLimit(t) et le seuil statique S80. Le diagnostic utilise les mesures 

issues de cette fenêtre et les classe par rapport à un ensemble de séparateurs linéaires et de 

diagrammes de décisions binaires indexés par le temps. Les meilleurs séparateurs et 

diagrammes de décisions binaires sont choisis par rapport à la date de détection. La Figure IV.1 

montre en détail les étapes de diagnostic des défauts.  

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Figure IV.1. Représentation schématique de la méthode de diagnostic des défauts. 

 

III.2. Extraction de caractéristiques 

Les mesures de température de la réaction Tr sont collectées dans la fenêtre W. Ces données et 

leurs dérivées première et seconde sont utilisées pour calculer plusieurs caractéristiques 

statistiques. Ces caractéristiques statistiques peuvent être classées selon trois catégories : 

 Mesures de position telles que moyenne, mode, médiane, etc. 

 Mesures de dispersion telles que variance, covariance, écart type, etc. 
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 Les mesures de forme telles que les mesures d'asymétrie «skewness» et les 

mesures d'aplatissement «kurtosis». 

D'après une étude exhaustive réalisée sur ces caractéristiques statistiques dans le cas d’un 

réacteur discontinu, la variance et le skewness de la température sont les deux paramètres les 

plus discriminants par rapport aux classes de défauts étudiés (Dakkoune et al., 2018b). Ces deux 

paramètres assurent une bonne séparation entre les différentes classes de défauts ainsi qu’une 

distinction explicite avec le comportement nominal. Dans le cas d’un réacteur semi-continu, la 

variance et le kurtosis permet d’obtenir la meilleure distinction entre les différentes classes de 

défauts ainsi que le comportement normal. 

o Skewness : 

Le coefficient d’asymétrie ou skewness désigne la perte de symétrie par rapport à la moyenne 

de l'ensemble de données. Il donne des informations sur la forme de la distribution des données. 

Il existe trois types de skewness : positif, nul et négatif (Figure IV.2). Le skewness est exprimée 

par la relation suivante selon l’Éq. (IV.1) : 
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                                            (IV.1) 

avec : 

N  : Nombre d’observations. 

xi  : Observation i. 

x   : Moyenne des observations. 

 

o Kurtosis : 

Le kurtosis mesure l’aplatissement de la distribution des données (Figure IV.2). Le kurtosis est 

exprimée par la relation suivante selon l’Éq. (IV.2) :  
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Figure IV.2. Les trois types de skewness et kurtosis. 

 

IV. Méthode de diagnostic 

IV.1. Principe 

La localisation des défauts consiste à établir un diagnostic en identifiant le défaut le plus 

probable parmi un ensemble de défauts candidats. La localisation utilise : 

(i) Des mesures de température collectées dans la fenêtre temporelle W de taille K 

ouverte au moment de la détection 

(ii) Un ensemble de groupes de classificateurs linéaires et de diagrammes de décisions 

binaires (DDB) indexés par le temps. Chaque élément de cet ensemble est composé 

d'un groupe de classificateurs structurés selon un ordre partiel défini dans le DDB. 

Les classificateurs d’un groupe donné et le DDB associé sont déterminés par 

simulation des différents défauts à une date particulière. En faisant varier la date 

d’occurrence des défauts, on obtient un ensemble de classificateurs structurés qui 

varient en fonction du temps. 

Les caractéristiques extraites des mesures collectées dans W sont classées en fonction du groupe 

de classificateurs le plus proche, c’est-à-dire celui qui a été calculé pour la date d’occurrence 

des défauts la plus proche de la date de détection. La Figure IV.3 illustre la méthode de 

localisation des défauts. 
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Figure IV.3. Méthode de localisation des défauts. 

 

IV.2. Fenêtre glissante 

Lorsqu’un défaut est détecté, la fonction de détection envoie une alerte. Ensuite, une fenêtre 

temporelle W est ouverte pour collecter K mesures de température à partir de la date de détection 

p selon l’Éq. (IV.3). 

W = {T (p), T (p + 1), ... T (p + K)}                                      (IV.3) 

avec : 

p  : Position de la fenêtre W.  

K   : Taille de la fenêtre W.  

Ces mesures seront utilisées pour établir le diagnostic. La valeur de la position p coïncide avec 

la date de détection du défaut et la valeur de K est égale à 300s déterminée à partir de plusieurs 

tests. Ces tests montrant que 300s est une durée suffisante pour séparer correctement les défauts 

et qu’augmenter cette durée n’améliore pas significativement les résultats. 
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La collecte s'arrête après K mesures et avant que la température ne dépasse le seuil S80. Si les 

mesures de température dépassent SLimit(t) avant une durée de 300 secondes, la collecte continue 

dans la zone rouge mais une seconde alerte est générée. 

IV.3. Séparateurs linéaires 

Chaque séparateur linéaire sert à séparer les points représentatifs des défauts en deux classes 

(Figure IV.4). La méthode de Ho et Kashyap (Cornuéjols et al., 2018) est utilisée pour 

construire les séparateurs selon un algorithme itératif. Le principe de la méthode consiste à 

calculer une séquence de valeurs T

tA et T

tB à partir d'un vecteur arbitraire B0 selon l’Éq. (IV.4). 

 

                                                             T T

t tA B M                                       (IV.4) 

avec : 

  T

tA     : Vecteur de paramètres d'un séparateur linéaire. 

T

tB     : Vecteur dont les coordonnées sont positives.  

M     : Matrice regroupant les données à séparer.   

 
1

T TM M MM


    : Pseudo inverse de M. 

 

 

Figure IV.4. Exemple de séparateur linéaire. 

 

Le critère  
21

,    
2

T T

t t t tJ A B A M B  doit être minimisé en calculant le gradient de  ,t tJ A B  

par rapport à tB et en déduisant une valeur 1tB  telle que    1,   ,t t t tJ A B J A B   selon l’Éq. 

(IV.5). 

   ,    2   T T T T

t t t t t t t tB J A B B A M B A M B                            (IV.5) 
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La méthode de descente de gradient est utilisée pour évaluer  ,t tJ A B . Cette méthode consiste 

à soustraire de tB  un vecteur colinéaire à  ,  t t tB J A B  selon l’Éq. (IV.6). 

( )1        T T T T

t t t tB B A M B
                                            (IV.6) 

où α est un coefficient positif qui ajuste la vitesse de convergence de l'algorithme. Cette 

procédure converge vers une valeur nulle de J lorsque les deux classes sont séparables, dans le 

cas contraire J converge vers une valeur positive. 

Algorithmes Ho et Kashyap : 

Initialisation : B0> 0 arbitraire et 0 <α <1 

t ← 0 (nombre des itérations) 

tant que critère d'arrêt non satisfait faire 

1

 

       

    1

T T

t t

T T T T

t t t t

A B M

B B A M B

t t









  







   

Fin tant que 

 

Le critère d'arrêt peut être, par exemple    1 1  , ,t t t tJ A B J A B  ou maxt t . 

Pour généraliser la discrimination linéaire, on calcule pour chaque classe le séparateur linéaire 

qui sépare au mieux les données de cette classe de celles de toutes les autres classes. 

IV.4. Diagrammes de décisions binaires (DDB) 

Afin de réaliser la classification d’une manière efficace, le DDB est utilisé pour définir un ordre 

partiel au sein de chaque groupe de classificateurs. Un DDB est un arbre qui représente la 

connectivité dans l’ensemble de données sous une forme compacte. Un DDB possède un 

sommet initial avec deux successeurs (qui correspond au premier séparateur linéaire à 

appliquer) qui sépare l'ensemble de données en deux sous-groupes. Ensuite, il y a plusieurs 

sommets intermédiaires, chacun avec deux successeurs qui affinent la classification en 

introduisant davantage de sous-groupes. Enfin, le DDB possède un ensemble de sommets 

finaux sans successeur qui représentent les classes de défauts.  
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Par exemple, le DDB de la Figure IV.5 sépare quatre classes de défauts {F1 F2, F3, F4} en 

deux étapes : tout d’abord en séparant les groupes de défauts {F1, F2} et {F3, F4}, puis en 

affinant la classification en fonction des quatre classes de défauts. 

 

 

 

 

 

 

 

Figure IV.5. Exemple de DDB pour la classification des défauts. 

 

V. Validation expérimentale et numérique de la méthode de diagnostic 

V.1. Dans le cas d’un réacteur discontinu 

V.1.1. Simulation numérique  

La méthode de diagnostic des défauts proposée a été validée dans un réacteur discontinu sur un 

ensemble de 280 simulations aléatoires en utilisant le logiciel de simulation Matlab. Ces 

simulations contiennent les six défauts décrits précédemment ainsi que le comportement 

nominal (F0). Un bruit de mesure aléatoire uniforme d’amplitude 0,1 °C a été ajouté. Le 

Tableau IV.1 précise les paramètres utilisés pour appliquer la méthode de diagnostic des 

défauts. 

 

Tableau IV.1. Paramètres de diagnostic des défauts pour le réacteur discontinu. 

Paramètres de diagnostic Valeurs 

Période d'échantillonnage 1s 

Position p de la fenêtre de diagnostic W 30s     150s   450s 

Taille K de la fenêtre de diagnostic W 300s    

 

Les performances de la méthode de diagnostic sont évaluées en calculant les matrices de 

confusion pour les 280 simulations (Tableaux IV.2, IV.3 et IV.4).  

F1 

1 

{F1, F2, F3, F4} 

{F1, F2} {F3, F4} 

1 0 

0 

F4 F3 F2 

1 0 
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La matrice de confusion est un outil utilisé pour évaluer les performances du système de 

classification. Les lignes de la matrice de confusion représentent les classes d'appartenance 

réelles (y) des données et les colonnes (x) représentent les décisions renvoyées par le système 

de classification. Par conséquent, la cellule C (y, x) indique le pourcentage de données de la 

classe y classées x par le système. 

Le diagnostic des défauts détectés précocement concerne les défauts de classe 0 (F1, F2, F3) 

(soit FA, HP, Cu) ainsi que les défauts de classe 1 (F4, F5, F6) (soit Tj, Ntr, Qm) lorsque 

ces défauts se produisent au démarrage. La Figure IV.6 montre que : 

(i) Le DDB est utilisé pour effectuer la classification avec l'erreur de classification ER;  

(ii) L'ensemble des classificateurs linéaires sont calculés lorsque les mesures sont 

collectées dans la fenêtre W = [30s : 330s];  

(iii) Les points caractéristiques sont obtenus pour la série de simulations considérée. 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Figure IV.6. Diagnostic des défauts dans la fenêtre temporelle W = [30s : 330s] pour un 

réacteur discontinu. 

 

Le Tableau IV.2 représente la matrice de confusion des résultats obtenus pour les défauts F1 à 

F4. 
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Nominal  HP

  

Cu

  

Tj  Ntr  Qm  
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Tableau IV.2. Matrice de confusion dans le cas d’un réacteur discontinu pour les défauts 

détectés précocement FA, HP, Cu, Tj avec W = [30s : 330s]. 

 FA HP Cu Tj Ntr, Qm  Nominal 

FA 98% 0% 2% 0% 0% 

HP 2% 98% 0% 0% 0% 

Cu 0% 0% 98% 2% 0% 

Tj 0% 0% 0% 100% 0% 

Ntr, Qm  Nominal 0% 0% 0% 0% 100% 

 

Les performances de ce classificateur sont plutôt bonnes : 98% des défauts FA, HP et Cu 

sont correctement localisés. Quelques décisions sont erronées, mais ces erreurs de classification 

peuvent être corrigées en augmentant la taille de la fenêtre W. Notez que les défauts Ntr et Qm 

ne peuvent pas être localisés avec ce diagnostiqueur quand ils se produisent tôt.  

Pour localiser ces défauts, il est nécessaire de déplacer la fenêtre de mesure W = [150s : 450s]. 

La Figure IV.7 montre les résultats de la classification pour cette nouvelle fenêtre. 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Figure IV.7. Diagnostic des défauts dans la fenêtre temporelle W = [150s : 450s] pour un 

réacteur discontinu. 

 

Pour cette série de simulations, les performances sont parfaites (Tableau IV.3), mais il convient 

de noter que ces performances peuvent se dégrader considérablement si le bruit augmente. 
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Tableau IV.3. Matrice de confusion dans le cas d’un réacteur discontinu pour les défauts 

détectés précocement Ntr, Qm, Tj avec W = [150s : 450s]. 

 Nominal Tj Ntr Qm 

Nominal 100% 0% 0% 0% 

Tj 0% 100% 0% 0% 

Ntr 0% 0% 100% 0% 

Qm 0% 0% 0% 100% 

 

Les défauts Ntr, Qm et Tj peuvent survenir à tout moment et en particulier tardivement après 

le début de la réaction. L’instant où les défauts se produisent modifie les caractéristiques 

extraites dans le plan (variance, skewness). Pour cette raison, il devient nécessaire d'utiliser un 

ensemble de groupe de séparateurs linéaires et les diagrammes de décisions binaires qui soient 

indexés par le temps.  

A titre d'exemple, la Figure IV.8 montre la classification des défauts pour la fenêtre temporelle 

W = [450s : 750s]. 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Figure IV.8. Diagnostic des défauts dans la fenêtre temporelle W = [450s : 750s] pour un 

réacteur discontinu. 

 

A nouveau, les performances sont parfaites pour l'ensemble des simulations considérées 

(Tableau IV.4). 
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Tableau IV.4. Matrice de confusion dans le cas d’un réacteur discontinu pour les défauts 

détectés tardivement Ntr, Qm and Tj avec W = [450s : 750s]. 

 Nominal Tj Ntr Qm 

Nominal 100% 0% 0% 0% 

Tj 0% 100% 0% 0% 

Ntr 0% 0% 100% 0% 

Qm 0% 0% 0% 100% 

 

 

V.1.2. Validation expérimentale 

Une validation expérimentale de la méthode de diagnostic des défauts proposée a également été 

effectuée. Une série de 27 expériences sous des conditions anormales a été menée dans le 

réacteur RC1 en mode discontinu. Le Tableau IV.5 montre les conditions de fonctionnement 

anormales avec les résultats de diagnostic de chaque défaut (voir Annexe IV, Figures IV.A1 à 

IV.A9). En raison du système de sécurité du réacteur RC1, le défaut F6 correspondant à la 

variation du débit du fluide caloporteur Qm n'a pas pu être testé. 

 

Tableau IV.5. Résultats expérimentaux de diagnostic des défauts dans le cas d’un réacteur 

discontinu. X: signifie que le défaut n'est pas détecté 
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F1 FA 2,5 mol.L-1 

3 mol.L-1 

Initiale 

FA [30s 330s] 1 

3,5 mol.L-1 FA [30s 330s] 2 

4 mol.L-1 FA [30s 330s] 3 

F2 HP 2,8 mol.L-1 

3,5 mol.L-1 

Initiale 

HP [30s 330s] 4 

4 mol.L-1 HP [30s 330s] 5 

4,5 mol.L-1 HP [30s 330s] 6 

F3 Cu 0 mol.L-1 

0,01 mol.L-1 

Initiale 

Cu [30s 330s] 7 

0,03 mol.L-1 Cu [30s 330s] 8 

0,06 mol.L-1 Cu [30s 330s] 9 
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F4 Tj 70 °C 

72 °C 

Initiale Tj [30s 330s] 10 

300 Tj [350s 650s] 11 

600 Tj [650s 950s] 12 

74 °C 

Initiale Tj [30s 330s] 13 

300 Tj [350s 650s] 14 

600 Tj [650s 950s] 15 

76 °C 

Initiale Tj [30s 330s] 16 

300 Tj [350s 650s] 17 

600 Tj [650s 950s] 18 

F5 Ntr 
400 tr.min-

1 

200 tr.min-1 

Initiale X X 19 

300 X X 20 

600 X X 21 

100 tr.min-1 

Initiale Ntr [350s 650s] 22 

300 Ntr [450s 750s] 23 

600 Ntr [950s 1250s] 24 

50 tr.min-1 

Initiale Ntr [350s 650s] 25 

300 Ntr [450s 750s] 26 

600 Ntr [950s 1250s] 27 

 

Nous pouvons constater que chaque défaut détectée est correctement classé, à l'exception de 

quelques défauts de type Ntr qui ne sont pas détectés. En calculant le taux de classification 

selon l’Éq. (IV.7) pour les 27 expériences, un taux de classification de 89% est obtenu. 

100
 

défautsbienlocanombrede
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T n
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              (IV.7) 

V.2. Dans le cas d’un réacteur semi-continu 

V.2.1. Simulation numérique  

La méthode de diagnostic des défauts appliquée à un réacteur discontinu a montré de bons 

résultats de classification. Dans l’industrie, ce type de réacteur est souvent remplacé par un 

réacteur semi-continu ou continu dont l’exploitation est plus rentable. Afin de montrer le 

potentiel de notre approche sur d’autre type réacteur, la méthode de diagnostic a donc été 
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appliquée sur un réacteur semi-continu. Un ensemble de 310 simulations aléatoires a été prise 

en considération.  

Les mêmes défauts que ceux présentés dans le cas du réacteur discontinu ont été étudiés à 

l’exception du défaut F1 (FA) qui est remplacé par le défaut F1’ (FFA) représentant un 

changement dans le débit d’ajout de l’acide formique. C’est un défaut de classe 1. Un bruit de 

mesure aléatoire uniforme d’amplitude 0,1 °C a aussi été pris en compte. 

L’extraction des caractéristiques dans le cas du réacteur semi-continu est similaire à celle 

réalisée pour le réacteur discontinu. L’analyse des caractéristiques statistiques montre que la 

variance et le kurtosis de la température restent les paramètres les plus représentatifs des défauts 

pour ce diagnostiqueur. Le Tableau IV.6 indique les paramètres utilisés pour appliquer la 

méthode de diagnostic de défauts dans le cas du réacteur semi-continu. 

 

Tableau IV.6. Paramètres de diagnostic des défauts pour le réacteur semi-continu. 

Paramètres de diagnostic Valeurs 

Période d'échantillonnage 1s 

Position p de la fenêtre de diagnostic W 30s     150s   750s 

Taille K de la fenêtre de diagnostic W 300s 

 

Les performances de la méthode de diagnostic pour les 310 simulations ont été évaluées en 

calculant la matrice de confusion (Tableaux IV.7, IV.8 et IV.9). 

Six types de défauts sont considérés : 2 défauts de classe 0 (F2, F3) (i.e. HP, Cu) et 4 défauts 

de classe 1 (F1’, F4, F5, F6) (i.e. FFA, Tj, Ntr, Qm). La Figure IV.9 représente le diagramme 

de décisions binaires pour effectuer la classification, l'ensemble des séparateurs linéaires 

calculés lorsque les mesures sont collectées dans la fenêtre temporelle W = [30s : 330s] et les 

points caractéristiques obtenus pour la série de simulations considérée. 
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Figure IV.9. Diagnostic des défauts dans la fenêtre temporelle W = [30s : 330s] pour un 

réacteur semi-continu. 

 

Dans cette classification, seuls les défauts (F1’, F2, F3, F4) ont été bien classées. Mais les 

défauts F5 et F6, et le comportement normal ne peuvent pas être séparés. Le Tableau IV.7 

représente la matrice de confusion des résultats obtenus pour les défauts F1’ à F4. 

 

Tableau IV.7. Matrice de confusion dans le cas d’un réacteur semi-continu pour les défauts 

FFA, HP, Cu, Tj avec W = [30s : 330s]. 

 FFA HP Cu Tj Ntr, Qm  Nominal 

FFA 97% 0% 0% 0% 0% 

HP 3% 100% 0% 0% 0% 

Cu 0% 0% 100% 9% 0% 

Tj 0% 0% 0% 91% 0% 

Ntr, Qm  Nominal 0% 0% 0% 0% 100% 

 

En général, la matrice de confusion montre que les défauts ont été bien classés par la méthode 

de diagnostic. Les défauts HP et Cu sont correctement classés à 100%. De plus, 97% des 

défauts FFA et 91% des défauts Tj sont bien classés.  

Une proportion de 3% (respectivement 9%) des motifs avec un défaut de classe HP 

(respectivement Cu) sont classés avec une mauvaise décision FFA (respectivement Tj). Les 
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défauts Ntr et Qm ne peuvent pas être localisés avec ce diagnostiqueur quand ils se produisent 

au démarrage de la réaction. Pour localiser ces défauts, il est nécessaire de déplacer la fenêtre 

de mesure.  

La Figure IV.10 montre les résultats de la classification des défauts et le diagramme de 

décisions binaires pour une nouvelle fenêtre W = [150s : 450s]. 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Figure IV.10. Diagnostic de défauts dans la fenêtre temporelle W = [150s : 450s] pour un 

réacteur semi-continu. 

 

Avec cette nouvelle fenêtre de classification, les défauts Ntr et Qm restent non séparables. De 

plus les défauts Ntr et Qm ne peuvent plus être séparés du fontionnement normal. En revanche, 

nous remarquons d’après le Tableau IV.8 une amélioration des performances de classification 

pour les défauts FFA et Tj  

 

Tableau IV.8. Matrice de confusion dans le cas d’un réacteur semi-continu pour les défauts 

détectés précocement FFA, Tj, Ntr et Qm, avec W = [150s : 450s]. 

 FFA Tj Ntr, Qm  Nominal 

FFA 98% 0% 0% 

Tj 0% 100% 0% 

Ntr, Qm  Nominal 2% 0% 100% 
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Les défauts FFA, Tj, Ntr et Qm peuvent survenir à tout moment et en particulier tardivement 

après le début de la réaction. Pour isoler ces défauts, il est nécessaire de déplacer la fenêtre de 

mesure W = [750s : 1050s]. La Figure IV.11 montre la classification des défauts et le DDB 

utilisé dans cette classification pour la fenêtre W = [750s : 1050s]. 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Figure IV.11. Diagnostic des défauts dans la fenêtre temporelle W = [750s : 1050s] pour un 

réacteur semi-continu. 

 

Avec cette nouvelle fenêtre, les défauts FFA, Tj Ntr et Qm sont correctement classées et les 

performances du diagnostic sont parfaites pour l'ensemble de simulations considéré (Tableau 

IV.9). 

 

Tableau IV.9. Matrice de confusion dans le cas d’un réacteur semi-continu pour les défauts 

détectés tardivement FFA, Tj, Ntr et Qm avec W = [750s : 1050s]. 

 Nominal FFA Tj Ntr Qm 

Nominal 100% 0% 0% 0% 0% 

FFA 0% 100% 0% 0% 0% 

Tj 0% 0% 100% 0% 0% 

Ntr 0% 0% 0% 100% 0% 

Qm 0% 0% 0% 0% 100% 

 

V.2.2. Validation expérimentale 
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Une validation expérimentale de la méthode de diagnostic a aussi été réalisée pour le réacteur 

semi-continu. Une série de 18 expériences sous des conditions anormales a été menée dans le 

réacteur RC1 utilisé en mode semi-continu. Le Tableau IV.10 montre les conditions de 

fonctionnement anormales avec les résultats de diagnostic de chaque défaut (voir Annexe IV, 

Figures IV.A10 à IV.A16). En raison du système de sécurité du réacteur RC1, le défaut F6 

correspondant à la variation du débit de fluide caloporteur Qm n'a pas pu être testé. 

 

Tableau IV.10. Résultats expérimentaux de diagnostic des défauts pour données 

expérimentales dans le réacteur semi-continu. X: signifie que le défaut n'est pas détecté. 
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F1’ FFA 
0,010 L.min-

1  

 0,013 L.min-1 
Initiale FFA [30s 330s] 1 

300 FFA [350s 650s] 2 

0,016 L.min-1 
Initiale FFA [30s 330s] 3 

300 FFA [350s 650s] 4 

F2 HP 2,5 mol.L-1 
3 mol.L-1 

Initiale 
HP [30s 330s] 5 

3,5 mol.L-1 HP [30s 330s] 6 

F3 Cu 0 mol.L-1 
0,01 mol.L-1 

Initiale 
Cu [30s 330s] 7 

0,03 mol.L-1 Cu [30s 330s] 8 

F4 Tj 70 °C 

72 °C 
Initiale Tj [30s 330s] 9 

300 Tj [350s 650s] 10 

74 °C 
Initiale Tj [30s 330s] 11 

300 Tj [350s 650s] 12 

F5 Ntr 400 tr.min-1 

200 tr.min-1 
Initiale X X 13 

300 X X 14 

100 tr.min-1 
Initiale Ntr [750s 1050s] 15 

300 Ntr [750s 1050s] 16 

50 tr.min-1 
Initiale Ntr [750s 1050s] 17 

300 Ntr [750s 1050s] 18 
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Les résultats de diagnostic sont présentés dans le Tableau IV.10. Chaque défaut détecté est 

correctement classé, à l'exception de quelques défauts Ntr non détectées en raison de sa faible 

influence sur le comportement thermique de la réaction. En calculant le taux de classification 

selon l’Éq. (IV.7) pour les 18 expériences, un bon taux de classification de 89% a été trouvé. 

VI. Conclusion 

Une méthode de diagnostic a été proposée. Celle-ci est compatible avec la méthode de détection 

présentée dans le chapitre précédent. Le but du diagnostic est de localiser les défauts détectés 

parmi six classes de défauts candidats. La méthode proposée se caractérise par une utilisation 

combinée d’un ensemble de groupes de séparateurs linéaires et de diagrammes de décisions 

binaires, indexés par le temps. Les dates de détection sont utilisées pour sélectionner 

correctement le groupe de séparateurs adéquat.  

La méthode a été validée par simulation et par des expériences sur la réaction de perhydrolyse 

de l’acide formique dans un réacteur discontinu et semi-continu. Les résultats obtenus ont 

démontré un taux de séparabilité élevé en simulation comme dans le cas de la validation 

expérimentale à l’exception des défauts agissant sur l'agitateur qui affectent faiblement et 

lentement la réaction. Ces performances sont maintenues lorsque le réacteur discontinu est 

remplacé par un réacteur semi-continu. Les décisions erronées notamment pour les défauts qui 

se produisent au démarrage, sont corrigées par une translation de la fenêtre de mesure W. 
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Conclusion générale  
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Au cours des dernières décennies, de graves événements industriels se sont produits en 

France et dans le monde. L’incendie survenu dans l’usine Lubrizol de Rouen en septembre 

dernier est le dernier exemple en date qui motive notre effort de recherche. A l’issue de cette 

thèse les conclusions principales que nous avons obtenues sont les suivantes : 

Premièrement, pour prévenir de tels événements, il est essentiel d'identifier et d'analyser 

en profondeur les événements passés en exploitant des bases de données sur les événements. 

Dans notre étude, nous avons pris le cas de l’industrie chimique française. En se basant sur la 

base de données ARIA, 169 événements ont été analysés pendant la période allant de 1974 à 

2014. Les principaux résultats obtenus montrent que 25% de ces événements sont dus à des 

emballements thermiques. Afin de bien analyser ces événements, une deuxième étude a été 

réalisée uniquement sur les évènements d’emballements thermiques en France entre 1988 et 

2013. Toujours en se basant sur la base de données ARIA, 43 événements ont été analysés. Les 

résultats trouvés ont montré que le risque d’emballement thermique était particulièrement élevé 

(53,5%) pour les réactions de polymérisation et de décomposition où les erreurs de l'opérateur 

restent la cause principale de l’emballement thermique.  

Deuxièmement, pour mettre en place des moyens efficaces de prévention, une 

compréhension fine des procédés mis en œuvre est indispensable. Le modèle cinétique et 

thermique de la réaction de perhydrolyse de l’acide formique par le peroxyde d’hydrogène (HP) 

a été présenté. Ce modèle cinétique contient la synthèse de l’acide peroxyformique (PFA) ainsi 

que ses deux voies de décomposition. Cependant, le modèle semble incomplet au niveau 

sécurité car la décomposition du peroxyde d’hydrogène (HP) n’a pas été prise en considération.  

Par conséquent, ce modèle a été complété par la modélisation cinétique et thermique de la 

réaction de décomposition de HP. La décomposition spontanée de HP sous l’effet de la 

température et sa décomposition en présence du catalyseur CuSO4 (II) ont été étudiées. Les 

constantes cinétiques et thermodynamiques ont été estimées, et le modèle obtenu a été validé 

expérimentalement. 

Troisièmement, une méthode de détection précoce des défauts est nécessaire pour 

prévenir les incidents liés à l’emballement thermique. Une méthode de détection en ligne, basée 

sur le modèle de connaissance développé auparavant, est proposée. Cette méthode utilise des 

seuils dynamiques pour la détection des défauts et la collecte de mesures issues du capteur de 

température en vue d'un diagnostic. Six types de défauts dus à des erreurs de l'opérateur ont été 

considérés et la méthode a été validée par simulations numériques et expérimentales sur la 
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réaction de perhydrolyse de l'acide formique dans le réacteur RC1 en mode discontinu et semi-

continu. Les résultats obtenus montrent une détection précoce de défauts avec une performance 

satisfaisante de la méthode pour la majorité des défauts. Une baisse des performances est 

cependant constatée pour les défauts ayants une influence faible sur le comportement thermique 

en particulier au début de la réaction, ce qui devra guider notre réflexion à l’avenir pour 

améliorer la méthode. 

Quatrièmement, une méthode de diagnostic précoce des défauts est aussi nécessaire car 

elle permet d’aider les services de secours qui interviennent immédiatement après l’incident. 

Une méthode de diagnostic en ligne, basée sur un modèle de connaissance a donc été proposée. 

La méthode utilise un ensemble de classificateurs et de diagrammes de décisions binaires 

indexés par le temps. Le temps de détection a été utilisé pour sélectionner correctement 

l’ensemble des classificateurs adéquats. La réaction de synthèse de l'acide peroxyformique est 

considérée pour valider la méthode proposée. Les résultats de diagnostic ont démontré un taux 

de séparabilité élevé pour les défauts considérés. 

La procédure de détection et diagnostic des défauts dans les systèmes chimiques que 

nous avons développés peut être complétée par : 

 Amélioration de la méthode de détection et de diagnostic pour les défauts ayants une 

influence faible sur le comportement thermique de la réaction à savoir le nombre de tour 

d’agitation et débit de fluide caloporteur.  

 Prise en compte des défauts multiples. 

 Tenir en compte des autres causes d’emballement thermique. 

Ensuite l’approche de détection et de diagnostic des défauts peut être suivie par plusieurs 

méthodes de gestion de risques, à titre d’exemple nous suggérons :       

 Développement des méthodes de contrôle en ligne qui permettent au système de 

fonctionner en mode dégradé et de reprendre rapidement ses fonctionnalités normales.  

 La mise en place de barrières de sécurité qui réduisent la propagation des défauts lorsque 

des menaces d’emballement thermique surviennent. 
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Annexe II 

 

A) Les paramètres cinétiques et thermodynamiques 

 

Tableau II.A1. Paramètres cinétiques et thermodynamiques de formation de PFA, et sa 

décomposition publiées dans la bibliographie. 

Références Catalyseur 

Synthèse de PFA Décomposition de PFA 

k0  Ea  ∆H  k0  Ea ∆H  

L2.mol−2.s−1  kJ.mol−1 kJ.mol−1 s-1 kJ.mol−1 kJ.mol−1 

Campanella 

et al. 2008 

Sans cat. 3,3.10-3* 

 

- - 4,5.10-2 *  - - 

Di Serio et 

al. (2017) 

Amberlyst 

16 

1,85.10–9   44,27 -581,6 3,59.10–10   77,71  

Filippis et 

al. (2009) 

Sans cat. 9,26.10−4  43,52  −272,1 7,66.10-3*  72,62  - 

Leveneur et 

al. (2012) 

Sans cat. 

Amberlite 

IR-120 

0,871.10–4 

0,831.10–4 

20,00 

1,68 

 

-4,57 

0,12.10–3 

0,12.10–3 

95,10 

95,10 

 

-217 

Leveneur et 

al. (2014) 

Sans cat. 1,42.10-4* 20,00 -8,84 1,28.10-3 95,10 -217 

Maralla and 

Sonawane 

(2018) 

H2SO4 0,19* (1) 

0,18* (2) 

-31,72 (1)  

-13,70 (2) 

 

- - 

- 

- 

- 

- 

Mošovský 

et al. (1996) 

H2SO4 8,89.10-5 - -  - - 

Santacesaria 

et al. (2017) 

Sans cat. 

H3PO4 

H2SO4 

1,20.10-3 

1,16.10-3  

1,03.10-3 

-55,30 

-83,82  

-47,52 

 

-10,00 

1,60.10-4 

1,36.10-3  

9,61.10-3 

-105,07 

-98,99  

-87,50 

- 

Sun et al. 

(2011) 

Sans cat. 2,95.10-4 75,20  - 9,53.10-5 95,40 - 

Wu et al. 

(2016) 

Sans cat. 1,32.10-3 46,00 - 8,30.10-4 55,00 - 

Zheng et al. 

2016) 

Sans cat. 0,15 * 

 

150,00 −5,58 1,10-3 (3) 

0,9.10-3 (4) 

20,00 (3) 

20,20 (4) 

−359 (3) 

−163 (4) 

* L.mol−1.s-1     ;    Sans cat. : sans catalyseur   ; - : données non disponibles 
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B) Les dimensions du réacteur 

 

 

Figure II.A1. Dimensions du réacteur RC1. 

Tableau II.A2. Dimensions du réacteur RC1 et de ses équipements.  

Paramètre Symbole Valeur 

Réacteur RC1  

Type de réacteur 

Volume totale   

Surface d’échange maximale  

Diamètre interne de la cuve  

Hauteur de la cuve 

- 

VR 

Aa 

D 

H 

Double enveloppe en verre 

0,002 (m3) 

0,08 (m2) 

0,115 (m) 

0,193 (m) 

Double enveloppe 

Section de passage du fluide  

Diamètre interne 

Diamètre externe 

Longueur de circulation  

Sp 

Di 

Dex 

Lc 

0,0005 (m2) 

0,135 (m) 

0,145 (m) 

0,005 (m) 

Fluide caloporteur 
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Type de fluide caloporteur 

Viscosité dynamique 

Capacité thermique 

Conductivité thermique  

Débit massique  

Masse volumique 

- 

μext 

CPext 

λint 

Qm 

ρext 

L’huile de silicone 47 V 20  

0,02 (Pa.s) 

1630 (J.kg-1.K-1) 

0,2 (W.m-1.K-1) 

1,33 (kg.s-1) 

0,950 (kg.m-3) 

Agitateur 

Type d’agitateur 

Largeur de la pale  

- 

Lp 

Hélice marine à 2 pales 

0,05 (m) 

Paroi du réacteur 

Type de paroi 

Conductivité thermique  

Epaisseur  

Capacité thermique 

Masse volumique du matériau de la paroi 

- 

λP 

e 

CPp 

ρp 

Paroi homogène en verre 

1,13 (W.m-1.K-1) 

0,005 (m) 

738 (J.kg-1.K-1) 

2230 (kg.m-3) 
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C) Calcul du coefficient de transfert thermique global U 

Le coefficient de transfert thermique global U est la résultante de la combinaison de trois 

coefficients de transfert thermique qui correspondent aux trois résistances localisées à 

l’intérieur du réacteur (
inth ), à travers la paroi (

Ph ) et du côté du fluide caloporteur ( exth ). Ces 

coefficients sont combinés de la manière suivante Éq. (AII.1) : 

int

1 1 1 1

P extU h h h
                                                            (AII.1) 

On trouve dans la littérature (Dream, 1999 ; Trambouze and Euzen, 2002) des corrélations qui 

permettent de calculer les coefficients d’échange de chaleur. 

1. Coefficient de transfert thermique coté milieu réactionnel inth   

Le coefficient de transfert thermique coté milieu réactionnel inth  dépend de la viscosité du fluide 

réactionnel et de la turbulence au voisinage de la paroi exercée par l’agitateur. Ce coefficient 

est exprimé par l’Éq. (AII.2) :   

int int
int

Nu
h

D


                                                          (AII.2) 

avec : 

intNu  : Nombre adimensionnel de Nusselt du milieu réactionnel.   

int  : Conductivité thermique du milieu réactionnel (W.m-1.K-1). 

D   : Diamètre intérieur du réacteur (m). 

Le nombre de Nusselt du milieu réactionnel intNu représente l'intensité du transfert de chaleur 

par conduction et par conduction. Dans le cas d’une double enveloppe, ce nombre 

adimensionnel s’écrit en fonction de deux autres nombres adimensionnels intRe et intPr  selon 

l’Éq. (AII.3) (Dream, 1999): 

 
0.25 0.67 0.14

int int int int0.32Nu Pr Re vis                                    (AII.3) 

avec : 

int

int

wvis



  : Rapport des viscosités dynamiques (Pa.s) prises respectivement à la 

température de la paroi TW et au sein du fluide Tr. 
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Le nombre de Reynolds coté milieu réactionnel
intRe  caractérise la nature de l’écoulement d’un 

fluide (laminaire intRe <10, transitoire 10< intRe <10 000, turbulent intRe >10 000), en calculant 

le rapport entre les forces d’inertie et les forces visqueuses. Il est donné par l’Éq. (AII.4) : 

2

int

int

tr AN D
Re




                                                          (AII.4) 

avec :  

trN  : Vitesse de rotation de l’agitateur (s-1). 

AD  : Diamètre caractéristique du mobile (m). 

  : Masse volumique du fluide (kg.m-3). 

int  : Viscosité dynamique du fluide (Pa.s). 

Le nombre de Prandtl, coté milieu réactionnel, intPr  fournit une mesure de l'efficacité du 

transport par diffusion, c’est un rapport entre la diffusivité de la quantité de mouvement et la 

diffusivité de la chaleur. Il est exprimé par l’Éq. (AII.5) : 

int int
int

int

PC
Pr




                                                          (AII.5) 

avec :  

intPC  : Chaleur spécifique du fluide (J.kg.K-1). 

2. Coefficient de transfert thermique coté fluide caloporteur exth  

Le coefficient de transfert thermique coté du fluide caloporteur exth  dépend de l’écoulement du 

fluide au voisinage de la paroi. Ce coefficient est exprimé par Éq. (AII.6) :   

  
ext ext

ext

e

Nu
h

D


                                                        (AII.6) 

avec : 

extNu  : Nombre adimensionnel de Nusselt coté du fluide caloporteur.   

tex  : Conductivité thermique coté du fluide caloporteur (W.m-1.K-1). 

eD  : Diamètre hydraulique équivalent (m). Il est calculé par la relation Éq. (AII.7)  

dans le cas d’une double enveloppe :  
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2 2

i

i

ex
e

D D
D

D


                                                        (AII.7) 

où exD  et 
iD  sont les diamètres de la paroi externe et interne respectivement de la double 

enveloppe. 

Le nombre de Nusselt, coté du fluide caloporteur, extNu s’écrit en fonction des nombres 

adimensionnels 
extRe et extPr . Il est calculé selon la corrélation donnée par (Dream, 1999) dans 

le cas d’une double enveloppe en régime turbulent selon l’Éq. (AII.8) : 

 

  
0.33 0.8 0.14 3.5

0.027 Pr Re 1
0.5

ext ext ext

e
ext

i e

D
Nu vis

D D

 
  

 
                    (AII.8) 

avec : 

w
ext

ext

vis



  : Rapport des viscosités dynamiques (Pa.s) prises respectivement à la 

température de la paroi TW et au sein du fluide caloporteur Tf. 

 

Le nombre de Reynolds, coté du fluide caloporteur, extRe est exprimé par l’Éq. (AII.9) : 

 
m e

ext

ext p

Q D
Re

S
                                                         (AII.9) 

avec : 

mQ  : Débit massique du fluide caloporteur (kg.s-1). 

pS  : Section de passage (m2). 

Le nombre de Prandtl, coté du fluide caloporteur, extPr est donné par l’Éq. (AII.10) : 

 

ext
ext

ext

ext

PC
Pr






                                                (AII.10) 

avec : 

extPC  : Chaleur spécifique du fluide caloporteur (J.kg-1.K-1). 

3. Coefficient de transfert thermique à travers la paroi Ph  
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Le coefficient de transfert thermique à travers la paroi est proportionnel à la conductivité 

thermique du matériau constituant cette paroi, il est donné par l’Éq. (AII.11) : 

 

 
P

Ph
e


                                                              (AII.11) 

avec :  

P  : Coefficient de conductivité thermique du matériau de la paroi (W.m-1.K-1). 

e  : Épaisseur de la paroi (m). 
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D. Paramètres influençant les conditions du réacteur et de la réaction 

1. Paramètres du calorimètre 

1.1.    Influence de la rampe de température 

Différentes vitesses de chauffage électrique ont été testées dans la plage de 1 à 4 °C.min-1. 

Lorsque la vitesse de chauffage électrique augmente, la cinétique de la décomposition est plus 

rapide, le temps nécessaire pour atteindre Tonset est plus faible (Figure II.A2). L'écart type pour 

Tonset s'est révélé être de 0,11 °C, ce qui montre la répétabilité des expériences.  

 

Figure II.A2. Influence de la vitesse de chauffage de base sur la température de réaction à 

une pression initiale de 36 bars et avec [H2O2]0= 10,96 mol.L-1, [CuSO4]0= 0,04 mol.L-1 et 

[H2SO4]0= 0,72 mol.L-1. 

 

1.2.   Influence de la pression initiale de l’azote 

Différentes pressions initiales ont été testées pour étudier l'effet sur la cinétique de 

décomposition. La pression dans l'espace libre du réacteur augmente en raison de la production 

de produits incondensables tels que l'oxygène et de l'augmentation de la température. La 

pression initiale de l'azote dans l'unité ARSST peut avoir une influence sur le point d'ébullition 

du mélange réactionnel. Lorsque la pression augmente, le point d'ébullition augmente. En 

augmentant la pression, nous pouvons s’attendre à ce que la perte de poids du mélange 
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réactionnel par évaporation diminue. Figure II.A3 montre l'évolution de la température de 

réaction à différentes pressions. Lorsque la pression augmente, il y a un léger décalage vers un 

temps plus long de la décomposition. 

 

Figure II.A3. Effet de la pression sur la température de réaction dans les conditions 

expérimentales initiales suivantes : rampe de température de 2 °C.min-1, [H2O2]0= 10,96 

mol.L-1, [CuSO4]0= 0,04 mol.L-1 et [H2SO4]0= 0,72 mol.L-1. 

 

Pour ce système de réaction, nous avons remarqué que la rampe de température devrait être 

inférieure à 4 °C.min-1 afin d'éviter toute interférence avec la cinétique de décomposition. La 

pression de l'azote doit être comprise entre 27,5 et 41 bars. 

2.    Paramètres des conditions opératoires de la réaction 

2.1. Influence de la concentration de CuSO4 sur la décomposition 

Lorsque la concentration de CuSO4 augmente, la cinétique de décomposition de HP est plus 

rapide (Figure II.A4). Ces expériences montrent l'effet catalytique de sulfate de cuivre (II). 
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Figure II.A4. Effet de la concentration de CuSO4 sur la température de réaction dans les 

conditions expérimentales initiales suivantes : rampe de température de 2 °C.min-1, [H2O2]0= 

10,96 mol.L-1et [H2SO4]0= 0,72 mol.L-1. 

 

2.2. Influence de la concentration de H2O2 sur la décomposition 

Lorsque la concentration de peroxyde d'hydrogène augmente, la cinétique de décomposition de 

HP est plus rapide. Cette observation est logique car le taux de décomposition du peroxyde 

d'hydrogène dépend de la concentration en peroxyde d'hydrogène (Figure II.A5).  

0

20

40

60

80

100

120

140

160

180

200

0 10 20 30 40 50 60 70 80 90 100 110 120 130

T
em

p
ér

au
re

 (
°C

)

Temps (min)

[CuSO4]=0.22 mol/L [CuSO4]=0.05 mol/L

[CuSO4]=0.03 mol/L [CuSO4]=0 mol/L

Tonset=69,9°C

[CuSO4] = 0,05 mol.L-1 

T
onset

=78,2°C T
onset

=81,5°C 

T
onset

=136,4°C 

 [CuSO4] = 0,03 mol.L-1  [CuSO
4
] = 0 mol.L

-1
 

[CuSO4] = 0,22 mol.L-1 



A n n e x e  I I  

 

196 

 

Figure II.A5. Effet de la concentration en H2O2 sur la température de réaction dans les 

conditions expérimentales initiales suivantes : rampe de température de 2°C.min-1, 

[CuSO4]0= 0,22 mol.L-1et [H2SO4]0= 0,72 mol.L-1. 
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Annexe III 

A) Réacteur discontinu 

Les figures ci-dessous représentent les seuils de détection de défauts (en haut) et les fonctions 

de décision (en bas) dans un réacteur discontinu pour chaque essai expérimental. 

0 0 

0 0 

0 0 
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Figures III.A1. Seuils de détection de défaut (en haut) et fonctions de décision (en bas) dans 

le réacteur discontinu RC1 pour les 27 essais expérimentaux. 
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B) Réacteur semi-continu 

Les figures ci-dessous représentent les seuils de détection de défauts (en haut) et les fonctions 

de décision (en bas) dans un réacteur semi-continu pour chaque essai expérimental. 

 

 

0                            0 

0                            0 

0                            0 



A n n e x e  I I I  

 

203 

 

 

0               0 

0               0 

0               0 



A n n e x e  I I I  

 

204 

 

 

 

 

 

Figures III.A2. Seuils de détection de défaut (en haut) et fonctions de décision (en bas) dans 

le réacteur semi-continu RC1 pour les 18 essais expérimentaux.
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Annexe IV 

 

A) Les résultats expérimentaux de la localisation des défauts dans le réacteur discontinu. 

Les figures ci-dessous montrent la localisation des différents défauts FA , HP, Cu, Tj, Ntr 

et Qm représentés dans la partie expérimentale dans le réacteur discontinu. Chaque figure 

montre le positionnement des séparateurs en phase d’apprentissage (réalisée avec des données 

de simulation) et l’utilisation des séparateurs en phase de validation.  

 

Localisation des défauts FA : 
 

 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

Figure IV.A1. Localisation des défauts FA à t= 0s dans la fenêtre W = [30s : 330s]. 
 
 
 

 

Localisation des défauts HP : 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

Figure IV.A2. Localisation des défauts HP à t= 0s dans la fenêtre W = [30s : 330s]. 
 

   

FA = 3 mol.L-1 
FA = 3,5 mol.L-1 

FA = 4 mol.L-1 

   

HP = 4,5 mol.L-1 

HP = 3,5 mol.L-1 

HP = 4 mol.L-1 
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Localisation de défaut Cu : 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

 
 

Figure IV.A3. Localisation des défauts Cu à t= 0s dans la fenêtre W = [30s : 330s]. 
 

Localisation de défaut Tj : 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

Figure IV.A4. Localisation des défauts Tj à t= 0s dans la fenêtre W = [30s : 330s]. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

Figure IV.A5. Localisation des défauts Tj à t= 300s dans la fenêtre W = [350s : 650s]. 

   

Cu = 0,01 mol.L-1 

Cu = 0,03 mol.L-1 

Cu = 0,06 mol.L-1 

   

Tj = 72 °C 

Tj = 74 °C

 °C Tj = 76 °C 

   

Tj = 76 °C 

Tj = 74 °C 
Tj = 72 °C 
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Figure IV.A6. Localisation des défauts  Tj à t= 600s dans la fenêtre W = [650s : 950s]. 
 

Localisation de défaut Ntr : 

 
 
 
 
 
 
 

 
 

 
 
 
 
 
 

Figure IV.A7. Localisation des défauts Ntr à t= 0s dans la fenêtre W = [350s : 650s]. 

 
 
 
 
 
 
 

 
 

 
 
 
 
 
 

Figure IV.A8. Localisation des défauts Ntr à t= 300s dans la fenêtre W = [450s : 750s]. 

   

Tj = 72 °C 

Tj = 74 °C 

Tj = 76 °C 

   

Ntr = 50 tr.min-1 

Ntr = 100 tr.min-1 

   

Ntr = 50 tr.min-1 

Ntr = 100 tr.min-1 
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Figure IV.A9. Localisation des défauts Ntr à t= 600s dans la fenêtre W = [950s : 1250s]. 
 
 

B) Les résultats expérimentaux de la localisation des défauts dans le réacteur semi-

continu. 

Les figures ci-dessous montrent la localisation des différents défauts FFA, HP, Cu, Tj, Ntr 

et Qm testés lors de la validation expérimentale dans le réacteur semi-continu. Chaque figure 

montre le positionnement des séparateurs en phase d’apprentissage (réalisée avec des données 

de simulation) et l’utilisation des séparateurs en phase de validation.  

 

Localisation de défaut FFA : 
 
 
 
 
 
 

 
 
 
 
 
 
 
 
 

Figure IV.A10. Localisation des défauts FFA à t= 0s dans la fenêtre W = [30s : 330s]. 

 

 

 

 
 

  

FFA = 0,016 L.min-1 

FFA = 0,013 L.min-1 

   

Ntr = 50 tr.min-1 
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Figure IV.A11. Localisation des défauts FFA à t= 300s dans la fenêtre W = [350s : 650s]. 

 

Localisation de défaut HP : 
 
 
 
 
 
 

 
 
 
 
 
 
 
 
 

Figure IVA12. Localisation des défauts HP à t= 0s dans la fenêtre W = [30s : 330s]. 

 

Localisation de défaut Cu : 
 
 
 
 
 
 

 
 
 
 
 
 
 
 
 

Figure IV.A13. Localisation des défauts Cu à t= 0s dans la fenêtre W = [30s : 330s]. 
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HP = 0,03 mol.L-1 
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Localisation de défaut Tj : 
 
 
 
 
 
 

 
 
 
 
 
 
 
 
 

Figure IV.A14. Localisation des défauts Tj à t= 0s dans la fenêtre W = [30s : 330s]. 

 
 
 
 
 
 

 
 
 
 
 
 
 
 
 

Figure IV.A15. Localisation des défauts Tj à t= 300s dans la fenêtre W = [350s : 650s]. 

 

Localisation de défaut Ntr : 
 
 
 
 
 
 

 
 
 
 
 
 
 

 
 

Figure IV.A16. Localisation des défauts Ntr à t= 700s dans la fenêtre W = [750s : 1050s].
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