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Résumé 

Résumé  

 La valorisation du CO2 permet d’utiliser le gaz à effet de serre le plus émis dans l’atmosphère 

afin de produire des molécules habituellement synthétisées à partir de pétrole. La réaction entre le 

CO2 et les alcools permet de produire des carbonates organiques dont les applications sont 

nombreuses. Les constantes d’équilibre des réactions de synthèse de DEC (carbonate de diéthyle) et 

de PC (carbonate de propylène) ont été définies expérimentalement pour différentes conditions 

opératoires. Une modélisation cinétique a été réalisée en se basant sur des mécanismes développés 

dans la littérature. La pervaporation de mélanges réactionnels modèles de synthèse de DEC et de PC 

permet une déshydratation efficace qui déplace l’équilibre de la réaction. L’étude expérimentale du 

couplage réaction/pervaporation a permis de multiplier par 8 les rendements obtenus sans 

déshydratation. D’après la modélisation, il est possible d’augmenter significativement les rendements 

en améliorant la cinétique de la réaction et les conditions de pervaporation. 

 

Abstract 

 CO2 valorisation consists of using this greenhouse gas that is the most emitted into the 

atmosphere to produce molecules that are usually synthesized from oil. The combination of CO2 and 

alcohols produces organic carbonates with many applications. The equilibrium constants of the DEC 

(diethyl carbonate) and PC (propylene carbonate) synthesis reactions were experimentally evaluated 

for different operating conditions. A kinetic modelling was carried out based on mechanisms 

developed in the literature. The pervaporation of reaction mixtures models of DEC and PC allows 

effective dehydration that displaces the balance of the reaction. The experimental study of the 

reaction/pervaporation coupling made it possible to multiply by 8 the yields obtained without 

dehydration. According to the modelling, it is possible to significantly increase yields by improving 

reaction kinetics and pervaporation conditions. 
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Introduction générale 

 L’humanité doit aujourd’hui faire face à trois défis majeurs : la croissance démographique, 

l’atténuation des ressources et le dérèglement climatique. Ces problématiques, au cœur de tous les 

débats depuis quelques années, amènent les chercheurs du monde entier à travailler sur des 

thématiques environnementales. Certains essayent de comprendre les causes, d’autres travaillent sur 

des projections futures avec différents scénarios plus ou moins optimistes, et les derniers tentent de 

trouver des solutions pour limiter la catastrophe climatique qui s’annonce. Il n’y a malheureusement 

pas de solutions miracles, c’est la mutualisation de toutes ces recherches qui permettra de mettre en 

place des solutions efficaces.  

 Au sein du laboratoire LSPC (Laboratoire de Sécurité des Procédés Chimiques) dans lequel 

s’est déroulée cette thèse, les sujets portant sur des thématiques environnementales sont nombreux 

et variés : utilisation du chauffage sous micro-onde (Polaert et al., 2018), gazéification et pyrolyse de 

la biomasse (Mohabeer, 2018), synthèse de bio polyuréthane (Cai et al., 2017), additifs verts du diesel 

(Diop et al., 2019). Le génie des procédés est une discipline clé qui doit permettre d’éclairer les 

entreprises sur leur choix en matière d’environnement.  

 Une des thématiques qui prend de plus en plus d’ampleur au vu de la situation actuelle est 

la réduction des émissions de CO2. En effet, avec 34 Gt émises chaque année, le CO2 est le gaz à effet 

de serre le plus émis dans l’atmosphère. Son impact sur le réchauffement climatique est donc très 

important et ses émissions ne font qu’augmenter depuis l’ère industrielle. Face à l’accélération de 

cette prise de conscience, les recherches se multiplient afin de trouver des solutions pour réduire ces 

émissions. Dans un premier temps, un travail en amont des émissions est nécessaire en diminuant la 

consommation d’énergie, en améliorant l’efficacité énergétique des équipements ou en utilisant plus 

d’énergies renouvelables. Cependant, la plupart des émissions ne seront pas éliminées par ces 

méthodes. Le CO2 présent dans les fumées industrielles peut alors être capté et purifié afin d’être 

stocké. De nombreuses solutions viables permettant le captage du CO2 ont été développées. Au sein 

du laboratoire, un pilote a été étudié et testé pour la captage de CO2 en postcombustion (Aouini, 2012). 

L’objectif était le traitement de fumées issues de l’incinérateur de déchets dangereux de Sandouville 

(SEDIBEX). Le stockage de ce CO2 dans des aquifères marins ou des puits d’hydrocarbures asséchés 

permettrait alors de stocker des quantités de CO2 estimées à plus de 10 000 Gt (IEA, 2014). Le stockage 
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du CO2, bien qu’étant une méthode indispensable pour réduire les émissions, n’est pas la seule voie 

d’étude. 

 Au lieu de voir le CO2 comme un déchet à enfouir, certains chercheurs ont commencé à 

explorer les possibilités d’utilisation du CO2. Dans ce cas, le CO2 est vu comme une matière première, 

une ressource abondante permettant la synthèse de nombreuses molécules. Cependant, comme nous 

le verrons dans le chapitre I de ce travail, le potentiel d’utilisation du CO2 dans ces réactions représente 

une portion négligeable par rapport aux capacités de stockage. L’objectif de la valorisation du CO2 est 

donc différent de celui du stockage. Il s’agit de travailler sur une chimie de substitution en utilisant une 

molécule très abondante et dont l’utilisation n’aura pas d’effet néfaste sur l’environnement. L’idée est 

alors de trouver des voies de synthèse utilisant du CO2 et permettant le remplacement des synthèses 

réalisées à partir de dérivés du pétrole. En effet, l’utilisation du pétrole cause de plus en plus de 

problèmes sur les plans environnemental, géopolitique et économique. La valorisation du CO2 se place 

ainsi dans une logique d’économie circulaire. Les exemples de réactions de valorisation du CO2 sont 

nombreux, et certains ont été étudiés au sein du laboratoire LSPC. Par exemple, un partenariat avec 

Veolia a permis l’étude de la synthèse de carbonates organiques à partir d’époxydes (Contreras 

Moreno, 2016). Le projet européen GENCOMM s’intéresse aux réactions associant le CO2 et 

l’hydrogène synthétisé à partir de ressources renouvelables (GENCOMM). Une équipe du laboratoire 

faisant partie de ce projet s’intéresse à la synthèse de méthane et de méthanol par cette voie (Alrafei 

et al., 2019). Les différentes voies possibles de valorisation seront détaillées dans le Chapitre I.   

  C’est dans ce contexte de réduction des émissions de CO2 et de limitation de l’utilisation de 

produits issus du pétrole que s’inscrit ce travail de thèse cofinancé par l’ADEME (Agence de 

l’Environnement et de la Maitrise de l’Energie) et la région Normandie. L’objectif est de travailler sur 

une réaction de valorisation du CO2 utilisant des réactifs issus de la biomasse. Après un travail 

bibliographique sur les réactions de valorisation du CO2, la synthèse des carbonates organiques à partir 

d’alcools et de CO2 a été choisie. Les carbonates produits peuvent être linéaires ou cycliques comme 

montrés sur la Figure 0-1. De par leur faible toxicité et leurs bonnes propriétés physico-chimiques, les 

utilisations potentielles des carbonates organiques sont nombreuses (solvants organiques, 

monomères pour la synthèse de polycarbonates, additifs pour les carburants). Cette synthèse à partir 

de CO2 et d’alcools permettrait de remplacer la synthèse classique basée sur l’utilisation du phosgène, 

toxique et dangereux.  
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 De nombreux catalyseurs ont été testés sur cette réaction (Kindermann et al., 2017). 

Cependant, les rendements obtenus sont très faibles car cette réaction est limitée par un équilibre 

thermodynamique. Les informations sur la thermodynamique et la cinétique de cette réaction sont 

quasiment inexistantes dans la littérature. Pourtant, ces données sont essentielles pour comprendre 

les limites de la réaction et pouvoir les contourner. Les objectifs de cette thèse sont donc dans un 

premier temps de travailler sur les aspects thermodynamique et cinétique de la réaction puis de 

développer un procédé permettant l’amélioration des rendements. La technique de pervaporation a 

été choisie pour déplacer l’équilibre thermodynamique. Ce procédé utilise une membrane dense 

hydrophile qui permet de séparer les molécules d’eau produites au cours de la réaction afin de 

déplacer l’équilibre et ainsi améliorer les rendements en carbonates. Très peu de recherches ont été 

effectuées sur l’association de cette réaction avec la pervaporation. De nombreuses expériences ont 

donc dû être réalisées au laboratoire pour vérifier la viabilité de ce couplage.  

 Ce travail se décompose en quatre chapitres : 

 Le premier chapitre détaille le travail bibliographique réalisé sur les réactions de valorisation du 

CO2 ayant permis le choix de la réaction d’étude. Les réactions de valorisation chimiques du CO2 

sont décrites en mettant en avant celles qui utilisent le plus de composés biosourcés et le moins 

de produits toxiques. L’intérêt de la réaction de carbonatation des alcools y est également 

démontré. 

 

 Le chapitre II est consacré à l’étude de la réaction. Deux exemples sont étudiés : la synthèse de 

carbonate de diéthyle et celle de carbonate de propylène. Les équilibres thermodynamiques des 

réactions sont étudiés expérimentalement pour la première fois et comparés aux données 

théoriques de la littérature. Une modélisation cinétique est réalisée en se basant sur différents 

mécanismes proposés dans la littérature.    

CO2 2 R-OH H2O + + 
O 

O 

O 

R R 

O 

O 

O CO2 H2O + + OH 
OH 

R1 
R2 

R1 R2 

Figure 0-1. Schéma des synthèses de carbonates organiques linéaires et cycliques 
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 Dans le chapitre III, le choix de l’utilisation de la pervaporation pour déplacer l’équilibre 

réactionnel est expliqué. La pervaporation est alors définie et les résultats de l’étude de la 

déshydratation de différentes solutions modèles sont détaillés. L’influence de différents 

paramètres comme la concentration de l’eau, celle du carbonate, la température ou la pression 

au-dessus de la membrane est étudiée afin de conclure sur la viabilité de l’utilisation de cette 

technique dans notre cas d’étude.  

 

 Le couplage de la réaction et de la pervaporation est étudié dans le dernier chapitre sous 

différentes formes. Les résultats expérimentaux permettant l’amélioration effective des 

rendements sont présentés dans une première partie. Une modélisation est ensuite réalisée pour 

montrer l’influence de différents paramètres sur les conversions. Enfin, une simulation du 

procédé sous le logiciel Aspen Plus est réalisée afin de faire une première estimation de la 

consommation énergétique des étapes de séparation.     
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Chapitre I. Etat de l’Art 

 L’objectif principal de cette thèse est de travailler sur une réaction de synthèse utilisant le 

CO2 et le maximum de produits biosourcés. Dans ce premier chapitre, le choix de la réaction est 

expliqué. Dans un premier temps, le contexte de l’étude sera détaillé en explicitant l’impact du CO2 sur 

le réchauffement climatique et en rappelant les enjeux de l’utilisation du pétrole. La différence entre 

les solutions de stockage et les solutions de valorisation du CO2 sera également précisée. Ensuite, les 

différentes voies de valorisation chimiques du CO2 seront détaillées en mettant en avant celles qui 

utilisent le plus de produits biosourcés et le moins de produits toxiques ou dangereux. Le choix de la 

synthèse de carbonates organiques à partir d’alcools et de CO2 sera alors expliqué dans une dernière 

partie.   
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I.1. Contexte de l’étude 

I.1.1. Le CO2 : le gaz à effet de serre le plus émis dans l’atmosphère 

 Depuis l’ère préindustrielle en 1880, la température moyenne à la surface de la Terre a déjà 

augmenté de 1 °C. Comme on peut le voir sur la Figure I-1 (NASA’s Goddard Institute for Space Studies 

(GISS)), cette croissance est exponentielle. Si nous ne changeons rien à nos modes de vie, cette 

augmentation de température pourrait atteindre + 5,5 °C d’ici 2100 (GIEC, 2014). 

 A chaque élévation de la température de 1 °C, les conséquences sur l’environnement sont 

catastrophiques. Ainsi, une élévation de + 4 °C conduirait à une augmentation du niveau de la mer de 

100 cm, et une diminution de moitié de la quantité d’eau potable disponible (Figure I-2) (World Bank). 

D’autres bouleversements climatiques mondiaux seraient à prévoir comme la fonte totale de 

l’arctique, des vagues de chaleur, des sécheresses, des pluies diluviennes… Les impacts sur la 

biodiversité, sur les ressources en eau potable, ou encore sur la production alimentaire seront 

nombreux et renforceront les inégalités sociales et économiques au niveau de la planète.  
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Figure I-1. Evolution de la température moyenne à la surface de la Terre. Données de la NASA’s Goddard 
Institute for Space Studies (GISS) 
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 Pour limiter ces impacts, l’augmentation de la température mondiale ne doit pas excéder les 

+ 2 °C. Un récent rapport du GIEC (Groupe d’experts Intergouvernemental sur l’Evolution du Climat) 

suggère qu’il serait même préférable qu’elle ne dépasse pas + 1,5 °C comme le montre la Figure I-3 qui 

compare les conséquences d’une limitation d’une élévation à +1,5 °C par rapport à + 2 °C ou + 3 °C 

(GIEC, 2018). 

 L’augmentation de la concentration des gaz à effet de serre dans l’atmosphère, due à une 

croissance économique et démographique forte, est la cause principale de cette hausse de 

température. 78 % de cette hausse est due à l’usage de combustibles fossiles et à l’industrie. Pour 

rester sous la barre des + 2 °C, il faudrait au moins réduire de 40 à 70 % nos émissions de gaz à effet 

de serre d’ici 2050, et atteindre des niveaux d’émissions proches de 0 en 2100 (GIEC, 2014). Le CO2 est 

Figure I-2. Impact de l’élévation de la température sur l’élévation du niveau de la mer et sur la 
diminution des ressources en eau potable (World Bank) 

Figure I-3. Impact de la limitation du réchauffement global à + 1,5 °C (GIEC, 2018) 
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le gaz à effet de serre le plus émis dans l’atmosphère, puisqu’il représente 76 % des émissions avec 

34 Gt émises chaque année (IFPEN, 2016). Depuis les années 1990, les émissions de CO2 ont augmenté 

de plus de 50 %, comme le montre la Figure I-4 (IEA, 2015). Les principaux secteurs émetteurs sont la 

production d’énergie, l’industrie et le transport.   

 Pour limiter le réchauffement climatique, des accords doivent être pris au niveau mondial. 

En effet, même si tous les pays n’émettent pas autant de gaz à effet de serre, les conséquences sont 

visibles sur toute la planète. Lors du sommet de Rio en 1992, la convention-cadre des Nations Unies 

sur les changements climatiques (CCNUCC) est créée, regroupant 197 pays. Depuis, la COP (Conférence 

des Parties) réunit chaque année l’ensemble des représentants des pays signataires de la CCNUCC. 

Lors de la COP21 de Paris en 2015, un accord universel sur le climat fixe des objectifs de limitation de 

l’élévation de la température terrestre bien en-dessous des + 2 °C. Pour rester en-dessous de cette 

limite, un objectif de neutralité carbone d’ici 2050 est fixé. Cet accord est alors ratifié par 195 pays 

(ADEME, 2019). 

   

 

 

 

 

Figure I-4. Sources d’émissions du CO2 (IEA, 2015) 
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I.1.2. Les solutions pour réduire les émissions de CO2 

 L’Agence Internationale de l’Energie admet que plusieurs solutions de réduction des 

émissions devront être mises en place pour réduire significativement les émissions de CO2 (IEA, 2015) 

(Figure I-5). Il est nécessaire de travailler en amont des émissions pour limiter leur production en 

réalisant des économies d’énergie, en utilisant les énergies renouvelables ou encore en améliorant 

l’efficacité énergétique des équipements. Ces solutions permettront de réduire les émissions mais pas 

de les supprimer complètement.  

 Une solution principale existe pour éviter d’émettre dans l’atmosphère le CO2 produit : le 

captage-stockage, CCS (Carbon Capture and Storage). En parallèle, le captage-valorisation du CO2, CCU 

(Carbon Capture and Utilisation), s’est développé. L’objectif est alors de transformer le CO2 en un 

produit d’intérêt. Ces deux voies sont à différencier car elles n’ont pas la même finalité. La Figure I-6 

représente un schéma explicatif montrant la différence entre les deux voies.  

En amont des 
émissions

Utilisation des 
énergies 

renouvelables

Amélioration de 
l’efficacité 

énergétique des 
équipements

Diminution de la 
consommation 

En aval des 
émissions

Captage-
stockage du 

CO2

Captage-
Valorisation du 

CO2

Figure I-5. Solutions à mettre en place pour diminuer les émissions de CO2 

CO
2
 

Captage 

Transport 

Stockage 

Transformation 
Produit 
d’intérêt 

Utilisation 

10 000 Gt  
7 Gt/an 

Figure I-6. Schéma explicatif de la différence entre le captage-stockage (CCS) et le captage-valorisation du CO2 (CCU) 
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 Le captage du CO2 est la première étape commune pour ces deux procédés, elle permet la 

purification du CO2 des fumées industrielles. Les trois principales techniques de captage 

sont représentées sur la Figure I-7 : la postcombustion, la précombustion et enfin l’oxycombustion. La 

postcombustion est la plus développée, elle permet d’extraire le CO2 en utilisant des colonnes de 

lavage avec des amines. Le principal frein au développement de cette technique est l’utilisation de 

solvants pouvant corroder les unités, et dont la régénération est très énergivore. Une autre solution 

est de réaliser cette sépration à l’aide d’une membrane. Une analyse récente du cylce de vie de ce 

procédé met en avant les avantages de cette technique au niveau environnemental (Giordano et al., 

2018). L’objectif de l’oxycombustion est d’augmenter la teneur en CO2 dans les fumées de combustion, 

en brûlant le carburant non pas avec de l’air, mais avec de l’oxygène. La précombustion permet de 

convertir le combustible fossile en gaz de synthèse (CO + H2). Cette technique semble très intéressante 

puisqu’elle produit également de l’hydrogène, hautement valorisable. Cependant, son coût reste un 

frein à son développement. (IEA, 2014; INERIS, 2010).   

  Lors du captage-stockage, le CO2 doit ensuite être transporté et stocké. De nombreux sites 

géologiques de stockage de  CO2 potentiels ont été recensés dans le monde comme les aquifères salins 

profonds, les gisements d’hydrocarbures épuisés ou les veines de charbons inexploitées. La quantité 

Figure I-7. Les procédés de captage (INERIS, 2010) 
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de CO2 potentiellement stockable dans ces lieux est supérieure à 10 000 Gt ce qui pourrait permettre 

de stocker une quantité de CO2 supérieure à celle qui doit disparaitre au 21ème siècle (IEA, 2014). Le 

stockage géologique du CO2 est donc une méthode indispensable pour réduire de manière significative 

les émissions de CO2. L’IEA estime qu’en 2050, 8 Gt de CO2 par an pourront être stockées grâce à cette 

technique, ce qui correspond au sixième de la quantité de CO2 qui doit être réduit d’ici 2050 (IEA, 

2013). 

La valorisation du CO2 consiste soit à utiliser le CO2 directement, soit à le transformer par des 

moyens chimiques ou biologiques pour former un produit d’intérêt. Dans ce cas, le CO2 n’est plus vu 

comme un déchet qu’il faut enfouir mais comme une source de carbone. La quantité de CO2 réellement 

utilisable est bien plus faible que celle stockée dans le cas du stockage. Dans les estimations les plus 

optimistes, 7 Gt/an pourraient être utilisées d’ici 2030 soit environ 15 % du CO2 émis (Global CO2 

Initiative, 2016).  

Les objectifs du stockage géologique du CO2 et de la valorisation du CO2 sont différents et il est 

important de ne pas les confondre comme le rappellent Bruhn et al. (Bruhn et al., 2016). En effet, la 

quantité de CO2 susceptible d’être stockée étant très élevée, il s’agit d’une technique reconnue comme 

pouvant réduire une large part des quantités de CO2 présentes dans l’atmosphère. Au contraire, 

l’utilisation du CO2 concerne une quantité de CO2 bien plus faible. L’objectif de cette voie est d’utiliser 

le CO2 comme une source de carbone en remplacement des sources de carbone fossile 

conventionnelles. De plus, dans le cas de la valorisation du CO2, celui-ci n’est stocké que 

temporairement et réémis dans l’atmosphère à la fin de vie du produit synthétisé. La durée de ce 

stockage sera donc de l’ordre de la semaine pour les carburants, de l’ordre de l’année pour les 

polymères et de plusieurs décennies pour les ciments. Une analyse de cycle de vie est indispensable 

pour vérifier que la voie de synthèse améliore effectivement l’empreinte environnementale du produit 

(ADEME, 2014a). La valorisation du CO2 se différencie également du stockage par la valeur ajoutée 

positive qu’elle apporte. En effet, la valeur ajoutée du captage-stockage est négative en raison du coût 

important de cette étape. Dans le cas de la valorisation, il peut être positif en prenant en compte le 

coût économisé comparé à l’utilisation de matière première fossile.  

Le stockage et la valorisation du CO2 n’ont donc pas la même visée et ne sont pas concurrents 

mais complémentaires. Le premier est indispensable pour diminuer la présence de CO2 dans 

l’atmosphère, le second permettra de trouver une alternative à l’utilisation de carbone fossile.  
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I.1.3. Les ressources fossiles 

  La Figure I-8 représente la répartition de l’utilisation du pétrole et du gaz naturel dans 

différents secteurs (IEA, 2018). Le pétrole est principalement utilisé dans le transport alors que le gaz 

naturel est plus utilisé dans le secteur énergétique. La pétrochimie est dépendante des énergies 

fossiles, elles représentent 14 % de l’utilisation du pétrole et 8 % de l’utilisation du gaz naturel. Les 

produits chimiques synthétisés sont omniprésents dans nos objets du quotidien comme le montre la 

Figure I-9 (IEA, 2018).  

  

  

Figure I-8. Répartition de l’utilisation du pétrole et du gaz naturel (IEA, 2018) 
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 Le pétrole utilisé massivement depuis les années 1950 présente cependant de nombreux 

inconvénients. Il s’agit d’une ressource fossile épuisable et non renouvelable, cette énergie n’est donc 

pas infinie et s’épuisera si nous continuons à l’exploiter. Cet épuisement des ressources oblige les 

grands groupes pétroliers à chercher les gisements d’hydrocarbures toujours plus loin et toujours plus 

profond. Ces recherches et ces forages ne sont pas sans conséquence sur l’environnement et sur le 

prix du pétrole qui ne cesse de fluctuer (Baffes et al., 2015). De plus, le pétrole n’est pas réparti de 

manière équitable sur toute la planète, les pays les plus producteurs sont le Vénézuela, l’Arabie 

Saoudite, le Canada, l’Iran et l’Irak. Cette répartition inégale des ressources provoque une dépendance 

des pays utilisateurs et est source de nombreux conflits (Lujala, 2010; Singh et al., 2014). L’extraction, 

le transport et l’utilisation du pétrole ont également des effets néfastes sur l’environnement. Si on 

prend l’exemple du CO2, une étude de 2011 estime la quantité maximum d’énergie fossile utilisable 

pour rester sous la barre des + 2 °C (Carbon Tracker, 2011). Entre 2000 et 2050, le budget carbone est 

alors de 886 Gt de CO2. En prenant en compte les émissions faites entre 2000 et 2011, il ne reste plus 

que 565 Gt de CO2. Les réserves d’énergies fossiles connues représentent à elles seules 2795 Gt de 

Figure I-9. Les diverses utilisations des produits chimiques dans la société moderne (IEA, 2018) 



  Chapitre I. Etat de l’Art 

14 
 

CO2. La comparaison entre les deux est schématisée sur la Figure I-10. Si on veut rester sous la barre 

des + 2 °C, nous ne devrons donc pas utiliser tout le pétrole restant sur Terre (Carbon Tracker, 2011).  

 Pour toutes ces raisons, il est primordial de trouver des alternatives à l’utilisation des 

énergies fossiles. L’ADEME met en avant les enjeux et les impacts d’un passage à une énergie 100 % 

basée sur les énergies renouvelables d’ici 2050 (ADEME, 2016). Des solutions doivent également être 

trouvées pour synthétiser les produits chimiques à partir de biomasse. En 2011, l’ADEME estime que 

8 % des produits chimiques sont synthétisés à partir de biomasse (ADEME, 2011). Cette proportion 

doit croître pour synthétiser plus de molécules plateformes d’ici 2050 afin de pouvoir s’affranchir de 

l’utilisation de pétrole.  

 C’est dans ce contexte de réduction des émissions de CO2 et de limitation de l’utilisation de 

produits issus du pétrole que s’inscrit cette thèse. Nous avons souhaité travailler sur une réaction de 

valorisation du CO2 qui utilise un maximum de produits biosourcés. L’objectif est alors de synthétiser 

des molécules à partir de CO2 et de produits biosourcés afin de remplacer la synthèse classique réalisée 

à partir de produits pétrosourcés. Dans la prochaine partie, les différentes voies de valorisation du CO2 

seront détaillées et le choix d’étude de la réaction sera expliqué en prenant en compte ce contexte.   

Figure I-10. Comparaison du budget carbone d’ici 2050 et des émissions potentielles de CO2 dues aux 
réserves d’énergies fossiles 
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I.2. Valorisation du CO2 

I.2.1. Les voies de valorisation du CO2 

Aujourd’hui, 207 Mt/an de CO2 sont utilisées dans la synthèse de produits chimiques et environ 

40 Mt/an dans l’industrie pétrolière, ce qui représente seulement 0,6 % du CO2 émis annuellement 

(ADEME, 2010; Aresta et al., 2016). Une grande partie du CO2 est utilisée pour la synthèse d’urée et de 

carbonates inorganiques. Les différentes voies de valorisation du CO2 peuvent être classées en trois 

catégories représentées sur la Figure I-11 : les valorisations non réactionnelles, biologiques ou 

chimiques (ADEME, 2010). 

  La valorisation sans transformation : Aujourd’hui, 50 Mt de CO2 sont utilisées annuellement 

sans transformation. En effet, le dioxyde de carbone peut être utilisé dans l’industrie sans 

transformation comme gaz inerte, gaz réfrigérant ou agent neutralisant mais également dans 

l’industrie pétrolière pour la récupération assistée des Hydrocarbures. Dans ce cas, le CO2 est injecté 

dans les réservoirs de pétrole pour améliorer la récupération des hydrocarbures de 10 à 30 %. Pour 

l’instant la plupart des projets utilisent du CO2 d’origine naturelle (gisements de CO2), mais l’utilisation 

de CO2 issu de fumées industrielles se développe notamment aux Etats-Unis et en Chine (ADEME, 

2010). 

 Les transformations biologiques : Ces méthodes visent à transformer le CO2 en biomasse 

grâce à des algues ou des microalgues. Cette biomasse est ensuite utilisée pour synthétiser des 

produits à haute valeur ajoutée (polyols, polymères, iso cyanates, plastiques) ou des biocarburants. 

L’avantage principal de cette technique est l’utilisation de l’énergie solaire : la consommation 

Voies de valorisation du CO2 

Sans transformation 
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Transformations 
biologiques 

Transformations 
chimiques 

Récupération Assistée des 
Hydrocarbures (RAH) 

Utilisations industrielles 
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Figure I-11. Les trois voies de valorisation du dioxyde de carbone (ADEME, 2010) 
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énergétique est donc très faible et les bilans environnementaux sont bons. La technique la plus 

avancée est celle des bassins en plein air, elle est économiquement viable mais elle doit faire face à 

des problématiques sur l’acceptabilité du public. En effet, cette technique nécessite la conversion 

d’espaces naturels en bassins. 

 Les transformations chimiques : Comme le montre la Figure I-11, il existe de nombreuses 

voies de transformations chimiques du CO2. Elles permettent de synthétiser des produits chimiques ou 

des produits à fortes valeurs énergétiques. La durée de séquestration du CO2 dépend des produits 

synthétisés. Cette durée sera ainsi plus faible pour les produits à des fins énergétiques que pour les 

produits chimiques.    

 Dans la suite de cette partie, les voies de valorisation chimiques du CO2 seront détaillées. 

I.2.2. Les valorisations chimiques 

La valorisation chimique du CO2 représente un véritable défi. D’un côté, les bénéfices 

pourraient être considérables car il s’agit de synthétiser une molécule à fort intérêt à partir d’un 

déchet. De l’autre côté, le CO2 est inerte et ses transformations chimiques ne sont pas favorables 

thermodynamiquement. En effet, il s’agit de la molécule la plus stable thermodynamiquement par 

rapport aux espèces neutres possédant des atomes de carbone. Son énergie libre de Gibbs est une des 

plus élevées (ΔGf
0 = -394,4 kJ/mol), comme montré sur la Figure I-12 (Aresta et al., 2016).  

Plusieurs stratégies sont donc mises en place pour augmenter les rendements (Olajire, 2013) : 

 Utiliser des matières premières avec une forte énergie comme l’hydrogène. 

 Choisir une molécule cible avec une faible énergie comme les carbonates organiques. 
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Figure I-12. Energie libre de Gibbs en condition standard des espèces contenant un 
atome de carbone en fonction de l’état d’oxydation (Aresta et al., 2016) 
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 Déplacer l’équilibre vers la formation du produit en soutirant un composé. 

 Utiliser une énergie renouvelable. 

 Cette problématique est mise en avant dans la Figure I-13 (ADEME, 2014a). Les différentes 

voies de synthèses sont représentées en fonction du degré d’oxydation du produit. Deux types de 

réactions sont visibles : les fonctionnalisations du CO2 où l’état d’oxydation du carbone reste le même, 

et la réduction du CO2, qui amène à des molécules avec un état plus riche en énergie. Certaines 

réactions permettent de combiner les deux techniques. 

 De nombreuses recherches ont déjà été effectuées pour améliorer les rendements et trouver 

les conditions optimales pour les différentes réactions. Cependant, peu de synthèses ont été mises en 

place au niveau industriel comme le montre la Figure I-14. Une étude approfondie est donc nécessaire 

pour de nombreuses réactions afin de préparer l’extrapolation à grande échelle.   

Figure I-13. Principe chimique et énergétique des différentes filières de valorisation chimiques du CO2 (ADEME, 
2014a) 
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Un travail bibliographique a dû être réalisé afin de trouver une réaction cible correspondant au 

sujet. Plusieurs critères ont été pris en considération pour faire ce choix : 

- La partie chimie organique de la réaction doit être connue et des conditions douces de 

température et pression doivent pouvoir être utilisées. 

- Cette réaction doit être réalisable au laboratoire LSPC. En effet, certaines réactions 

demandent des équipements spécifiques difficilement applicables au laboratoire.  

- La réaction doit se faire, si possible, sans catalyseur ou avec un catalyseur simple. En effet, en 

vue d’une industrialisation, le catalyseur doit être simple d’utilisation et facilement 

synthétisable.  

- Les réactifs utilisés avec le CO2 doivent être issus de la biomasse. Beaucoup de réactions de 

valorisation du dioxyde de carbone se font avec des molécules pétrosourcées, parfois toxiques. 

Cependant, les prix fluctuants du pétrole ainsi que sa disparition progressive nous poussent à 

concevoir un procédé durable en utilisant des produits qui peuvent être synthétisés à partir 

de biomasse et qui soient les moins toxiques possibles.   

 

 La Figure I-15 résume toutes les voies de valorisation chimiques du CO2 qui seront détaillées 

dans la suite de cette partie. Au regard des critères énumérés ci-dessus, nous pourrons alors 

sélectionner au fur et à mesure les réactions les plus intéressantes par rapport au sujet. 

Figure I-14 : Maturités des voies et projections commerciales (IFPEN, 2016) 
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I.2.2.a. La valorisation par thermochimie 

 Le but de ce procédé est de casser la molécule de CO2 pour obtenir du monoxyde de carbone 

et de l’oxygène. Cette thermolyse est associée à celle de l’eau qui forme de l’hydrogène. L’hydrogène 

et le monoxyde de carbone ainsi formés réagiront pour former du méthanol ou des hydrocarbures par 

la réaction de Fischer Tropsch. Pour effectuer ces thermolyses, une température de 1200 à 1400 °C est 

nécessaire, un four solaire peut alors être utilisé. Il est composé de miroirs réfléchissant la lumière du 

soleil pour la concentrer en un point, ce qui permet d’atteindre une température de 3000 °C. Le 

principal avantage de cette technique est l’utilisation de l’énergie solaire qui n’émet pas de CO2. 

Certains pilotes sont déjà en cours d’étude, notamment avec le four solaire d’Odeillo en France (Koepf 

et al., 2016) mais la technologie n’est pas suffisamment développée pour penser à un passage 

industriel (ADEME, 2010). Nous ne sélectionnerons pas cette voie de valorisation car elle demande une 

installation spécifique irréalisable au laboratoire LSPC. 

 

CO2 + oxyde 
métallique 

Minéralisation Carbonates inorganiques  

CO2 + chaîne 
carbonée 

CARBOXYLATION : 
synthèses organiques 

Acides carboxyliques 

Carbonates organiques 

Polycarbonates 

Urée 

R
E
D
U
C
T
I
O
N 

Hydrogénation 

Electrolyse 

Reformage CH4 

Thermochimie 

Alcools, Acide Formique 

Gaz de synthèse CO + H2 

Hydrocarbures 

CO2 + 
hydrogène 

CO2 + 
méthane 

CO2 + T> 1200°C 
+H2O 

Figure I-15 : Synthèse des réactions de valorisation du CO2 (Dumergues, 2016) 
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I.2.2.b.  La valorisation par électrolyse  

Comme pour la thermochimie, le but de l’électrolyse est de produire des composés comme le 

méthane, le méthanol ou des hydrocarbures en passant par la production de gaz de synthèse 

(monoxyde de carbone et hydrogène). Pour cela, des cellules SOEC (Solid Oxid Electrolysis Cell) qui 

permettent de réaliser les deux électrolyses, celle de l’eau et celle du CO2 en même temps, peuvent 

être utilisées (Figure I-16). Ce type d’électrolyse est appelé électrolyse à haute température (500-

800 °C). Une électrolyse à température ambiante est également possible mais dans ce cas, un apport 

d’hydrogène doit être réalisé (Dumergues, 2016). 

 La simulation sous Aspen d’un procédé de synthèse d’éthanol par co-électrolyse du CO2 et 

de l’eau (Fouih and Bouallou, 2013), conclut à un coût de production d’éthanol de 1,1 $/kg contre 0,4 

à 0,6 par voie classique. Une autre étude économique de l’électrolyse menée plus récemment par 

Jouny et al. montre que seule la production de CO et d’acide formique pourrait être rentable avec les 

technologies actuelles. Cependant, la synthèse d’alcools tels que le méthanol, l’éthanol ou le 

n-propanol pourrait devenir rentable avec un marché potentiel plus large et de meilleures conditions 

économiques (Jouny et al., 2018). L’électrolyse est donc en bonne voie de développement mais nous 

l’écarterons car elle demande des équipements adaptés et une expertise spécifique, non disponibles 

au laboratoire.   

I.2.2.c. La valorisation par reformage sec  

Les reformages permettent de produire du gaz de synthèse : CO et H2 dont le ratio dépend des 

réactifs : 

Vaporeformage :             𝐶𝐻4 +𝐻2O → CO + 3𝐻2     ratio H2/CO = 3 

Figure I-16 : Cellule d’électrolyse haute température (Dumergues, L., 2016) 
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Oxydation Partielle :          𝐶𝐻4 +
1

2
𝑂2  → CO + 2𝐻2         ratio H2/CO = 2 

Reformage sec :                 𝐶𝐻4 + 𝐶𝑂2  → 2CO + 2𝐻2     ratio H2/CO = 1 

Selon les produits que l’on souhaite obtenir par la suite, les ratios H2/CO optimums sont 

différents. Pour faire baisser ce ratio, il est donc possible d’ajouter du CO2 au vaporeformage afin de 

synthétiser du méthanol par exemple. Le tri-reforming permet de faire les trois synthèses en même 

temps. Dans ce cas, les fumées industrielles avec de l’eau et de l’oxygène peuvent être utilisées 

directement pour faire du gaz de synthèse. L’étape de captage du CO2, qui est très coûteuse, n’est donc 

pas nécessaire. La simulation d’un procédé permettant de produire du méthanol à partir de fumées 

industrielles (10 % CO2, 20 % H2O, 3 % O2 et 67 % de N2) et du méthane donne des résultats 

encourageants (Dwivedi et al., 2016). Cependant, les fumées industrielles doivent être traitées au 

préalable pour enlever les SOx et les NOx qui peuvent désactiver le catalyseur. Cette réaction possède 

un avantage certain car elle peut utiliser directement les fumées industrielles sans étape de captage. 

Cependant, nous ne retiendrons pas cette réaction car elle se déroule à très haute température (800-

900°C) et demande un grand apport d’énergie. 

I.2.2.d. La valorisation par minéralisation ex-situ  

La minéralisation in-situ correspond à la réaction qui se déroule dans les zones de stockage du CO2. 

L’objectif de la minéralisation ex-situ est de reproduire dans une usine de transformation la 

minéralisation in-situ (Figure I-17) (Dumergues et al., 2014). 

 Aucun catalyseur n’est nécessaire pour cette réaction. Les carbonates formés peuvent alors 

être utilisés dans le bâtiment comme ciment par exemple. Cependant, ces produits ont un très faible 

coût de production : 4-5 €/t pour le calcaire, la synthèse doit donc être peu coûteuse. Le broyage des 

minerais consomme beaucoup d’énergie ce qui rend le procédé difficilement rentable. Quelques 

démonstrateurs préindustriels sont présents notamment aux Etats-Unis et en Australie. Nous n’avons 

pas sélectionné cette réaction qui est compliquée à mettre en œuvre au laboratoire.  
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I.2.2.e. La valorisation par hydrogénation 

L’hydrogénation du CO2, c’est-à-dire la réaction de l’hydrogène avec le CO2, permet la synthèse de 

nombreux produits. Comme le montre la Figure I-18, il est possible de produire des alcools, des 

hydrocarbures ou encore du diméthyléther avec des conditions de pression et de température assez 

élevées, tandis que l’acide formique ou des formamides peuvent être synthétisés avec des conditions 

plus douces (Wang et al., 2011b). 

 

Figure I-18 : Les différents produits obtenus par hydrogénation du CO2 

Figure I-17. Différence entre minéralisation in-situ et ex-situ (Dumergues et al., 2014) 
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Même si les produits potentiels sont nombreux, le principal problème de cette réaction est 

l’apport d’hydrogène. En effet, pour produire une mole d’hydrogène à partir d’hydrocarbures, 

2,5 moles de CO2 sont émises (Abbasi and Abbasi, 2011). De plus, pour réaliser ces réactions, un apport 

en hydrogène supérieur à celui du CO2 est nécessaire, le bilan global d’émission de CO2 est donc 

négatif.  

 

Cependant, de nouvelles méthodes de synthèse de l’hydrogène tendent à se développer. Par 

exemple, le vaporeformage (décrit dans la section I.2.2.c) ou la gazéification de la biomasse permettent 

de produire de l’hydrogène en limitant les émissions de CO2 (Figure I-19). La solution la plus 

prometteuse est la synthèse par électrolyse de l’eau en utilisant des énergies renouvelables. En effet, 

de nombreux pilotes de synthèse d’hydrogène voient le jour actuellement car cette molécule est 

décrite comme un vecteur énergétique (ADEME, 2018). Par exemple, le projet MéthyCentre vise 

l’installation d’un démonstrateur près d’Angers permettant la synthèse de méthane par hydrogénation 

(MéthyCentre) (Figure I-20). Au niveau européen, le projet Gencomm, dont fait partie le laboratoire 

LSPC, étudie trois pilotes de synthèse d’hydrogène à partir de différentes énergies renouvelables 

(GENCOMM). Une autre voie intéressante de synthèse d’hydrogène est l’électrolyse de l’urée étudiée 

actuellement au laboratoire. 

 

Figure I-19 : Les modes de synthèse de l’hydrogène à partir d’énergies renouvelables (Abbasi and 
Abbasi, 2011) 
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 L’usine productrice de méthanol implantée en Islande par l’entreprise Carbon Recycling 

International montre que l’hydrogénation du CO2 peut être une méthode de valorisation du CO2 tout 

à fait viable (Figure I-21) (Carbon Recycling International). En effet, cette usine produit 4 000 t/an de 

méthanol qui sont ensuite mélangées au carburant. L’hydrogène est produit par électrolyse grâce à 

l’énergie thermique et le CO2 est directement capté des fumées industrielles. Toutes ces étapes se 

déroulent sur le même site, ce qui évite des émissions supplémentaires de CO2 dues au transport (Gale, 

2016; Stefansson, 2015). 

La synthèse de méthanol ou de diméthyléther à partir de CO2 et d’H2 issu d’énergie 

renouvelable permettrait de réduire de 82 à 86 % les émissions de CO2 habituellement rejetées lors de 

leur synthèse à partir de pétrole (Matzen and Demirel, 2016). Les axes de recherche sur cette synthèse 

Figure I-21 : Schéma de la production de méthanol par Carbon Recycling International 

Figure I-20. Schéma de production de méthane par hydrogénation du CO2 dans le cadre du projet 
MéthyCentre 
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se concentrent sur l’utilisation des énergies renouvelables et sur l’amélioration des rendements en 

soutirant les molécules d’eau par exemple. L’utilisation de ces produits comme substituts du pétrole 

reste également à améliorer (De Falco et al., 2016). 

La réaction de Reverse Water Gas Shift (RWGS) est également très étudiée puisqu’elle permet 

de produire du gaz de synthèse que l’on peut facilement transformer en hydrocarbures grâce à la 

réaction de Fisher-Tropsch. De nombreuses recherches sont en cours sur cette réaction, notamment 

sur le catalyseur qui permettrait d’obtenir les meilleurs rendements (Choi et al., 2017). La synthèse de 

méthanol ou de méthane par cette technique est actuellement étudiée au sein du laboratoire LSPC 

(Alrafei et al., 2019). 

Reverse Water Gas Shift       𝐶𝑂2 + 𝐻2 → 𝐶𝑂 + 𝐻2𝑂 

Fisher-Tropsch                         𝐶𝑂 + 2𝐻2 → (−𝐶𝐻−)𝑛 + 𝐻2𝑂 

Certaines synthèses se font dans des conditions plus douces de température et de pression 

comme la synthèse d’acide formique ou de formamides. La synthèse d’acide formique est très étudiée 

pour résoudre un problème de stockage et de transport de l’hydrogène. En effet, le développement 

de l’électrolyse de l’eau à partir d’énergie renouvelable se développe, mais le stockage et le transport 

de l’hydrogène formé demandent beaucoup d’énergie et sont souvent très onéreux. Une solution peut 

être de transformer l’hydrogène en une molécule plus facilement transportable : l’acide formique. Le 

cycle de stockage de l’hydrogène est représenté sur la Figure I-22 : l’hydrogène produit par électrolyse 

réagira avec le CO2, issu de fumées industrielles, pour former l’acide formique. Cet acide pourra être 

stocké et/ou transporté facilement puis retransformé en dihydrogène sur le lieu d’utilisation de celui-ci 

(Enthaler et al., 2010). 

Figure I-22 : Cycle de stockage du dihydrogène (Enthaler et al. 2010) 
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Les principales recherches sont basées sur les catalyseurs pour rendre la réaction sélective. 

Une étude technico-économique et environnementale de la synthèse de l’acide formique avec un 

catalyseur homogène montre que, pour être rentable, le prix de l’acide formique doit être de 1700 €/t 

alors que le cours du marché est de 650 €/t (2016). Par contre cette méthode donne de très bons 

résultats au niveau du bilan environnemental, avec 4 à 21 Mt/an de CO2 non émises par rapport à la 

voie classique (Pérez-Fortes et al., 2016). De nombreuses recherches tentent donc de trouver un 

catalyseur permettant d’augmenter les rendements et de rendre les conditions de réaction plus 

douces (Federsel et al., 2010) en utilisant des catalyseurs homogènes (Moret et al., 2014), des 

catalyseurs hétérogènes (Ge et al., 2016), des liquides ioniques (Zhang et al., 2009a), ou encore du CO2 

supercritique (Wesselbaum et al., 2012).  

 Les réactions d’hydrogénation du CO2 sont très intéressantes car elles permettent l’utilisation 

de l’hydrogène que l’on peut produire à partir d’énergies renouvelables. Ces réactions font l’objet de 

nombreuses recherches au niveau laboratoire. De plus, des pilotes et même des installations au niveau 

industriel se développent. De nombreux sujets au LSPC sont en rapport avec cette thématique, 

principalement grâce au projet GENCOMM. Ainsi, la synthèse d’hydrogène à partir d’urée, la 

simulation de la production d’hydrogène par différentes énergies renouvelables et la production de 

méthanol et de méthane à partir de CO2 et d’hydrogène sont des sujets actuellement étudiés au sein 

du laboratoire.  

 

I.2.2.f. La valorisation par synthèses organiques 

 Les différentes voies de valorisation par synthèses organiques ainsi que leurs stades de 

maturité sont détaillés dans le Tableau I-1.  
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Tableau I-1. Maturité des réactions de valorisation du CO2 par synthèse organique (ADEME, 2014a) 

 

 Certaines synthèses de produits organiques existent déjà au niveau industriel comme les 

synthèses d’urée, d’acide salicylique et de quelques polycarbonates. Elles permettent d’utiliser environ 

200 millions de tonnes de CO2 par an, ce qui est déjà conséquent mais ne représente que 0,5 % de la 

totalité des émissions de CO2. De nombreuses synthèses tendent à se développer afin d’utiliser plus 

de CO2. 

 L’apport d’énergie nécessaire pour les synthèses organiques est souvent plus faible que pour 

les synthèses de produits à valeurs énergétiques présentées précédemment. Les principaux produits 

que l’on peut former sont les acides carboxyliques, les carbonates et les polycarbonates (Olajire, 2013). 

Les acides carboxyliques peuvent être synthétisés sur le même modèle que l’acide salicylique avec la 

réaction de Kolbe-Schmidt (Figure I-23) (Kosugi et al., 2003). Des dérivés peuvent également être 

obtenus comme les acides arylcarboxyliques (Olah et al., 2002). De nombreux catalyseurs ont été 

Produits obtenus Réaction Maturité du procédé 

Urée 
Bosch-Meiser 

2 𝑁𝐻3 + 𝐶𝑂2  → 𝐶𝐻4𝑁2𝑂 + 𝐻2𝑂 
Commercial 

Carbonates 

organiques linéaires 

Carboxylation d’alcool 

2 𝐶𝐻3𝑂𝐻 + 𝐶𝑂2  →  𝐶3𝐻6𝑂3 (𝐷𝑀𝐶) + 𝐻2𝑂 

Alcoolyse d’urée 

2 𝐶𝐻3𝑂𝐻 + 𝐶𝐻4𝑁2𝑂 →  𝐶3𝐻6𝑂3 +  2𝑁𝐻3 

Exploratoire 

Carbonates 

organiques cycliques 

Carboxylation oxydative d’époxydes 

𝐶𝑛𝐻2𝑛𝑂 + 𝐶𝑂2 → 𝐶𝑛+1𝐻2𝑛𝑂3 

Pilote 

Commercial 

Polyol de 

polycarbonate 

Copolymérisation de CO2 et d’époxyde 

𝐶𝑛𝐻2𝑛𝑂 + 𝐶𝑂2 → 𝑝𝑜𝑙𝑦𝑜𝑙 
Pilote 

Carbamates 𝑅2𝑁𝐻 (𝑎𝑚𝑖𝑛𝑒𝑠) + 𝐶𝑂2 → 𝑅2𝑁𝐶𝑂2
− +𝐻+ Exploratoire 

Acide carboxylique 
Carboxylation 

𝐶𝐻4 + 𝐶𝑂2  → 𝐶2𝐻4𝑂2 
Exploratoire 

Acide salicylique 
Kolbe-Schmitt 

𝐶6𝐻5𝑂𝐻 + 𝐶𝑂2  → 𝐶7𝐻6𝑂3 
Commercial 
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testés également sur la synthèse d’acide acrylique par carboxylation des oléfines ou des alcynes avec 

le CO2  (Yu et al., 2013).  

  

 Les carbonates organiques cycliques et les polycarbonates sont très étudiés parce qu’ils sont 

très utilisés aujourd’hui surtout comme solvants, cependant, leurs productions actuelles nécessitent 

l’utilisation de produits toxiques comme le phosgène. Les recherches sur la synthèse de ces produits à 

partir de CO2 permettraient alors de développer un procédé moins dangereux. La voie la plus 

développée est l’utilisation d’époxydes qui peuvent former avec le CO2 des polycarbonates ou des 

carbonates cycliques, selon les conditions et le catalyseur utilisé comme le montre la Figure I-24. 

 

Figure I-24 : Réactions de synthèse des polycarbonates et des carbonates cycliques (Olajire, 
2013) 

Figure I-23 : Réaction de Kolbe-Schmidt (Kosugi et al., 2003) 
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Les principaux réactifs utilisés sont l’oxyde de propylène et l’oxyde de cyclohexène qui sont 

pétrosourcés. L’entreprise américaine Novomer a développé un catalyseur pour la production de 

poly(propylene carbonate), son objectif serait de le produire à partir de biomasse comme le montre la 

Figure I-25 (NOVOMER). 

Les synthèses organiques présentées dans cette partie sont les plus développées, cependant, 

elles n’utilisent pas de produits biosourcés. Pourtant, certaines synthèses moins connues utilisent des 

produits issus de la biomasse, et c’est dans cette direction que nous avons choisi de continuer les 

recherches. 

  

Figure I-25 : Objectif de NOVOMER : produire un Poly(propylene carbonate) qui pourrait être 
100% biosourcé (NOVOMER) 
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I.2.2.g. Bilan des réactions de valorisation du dioxyde de carbone 

Même si peu de voies de valorisation du CO2 sont développées au niveau industriel, à l’échelle 

du laboratoire de nombreuses recherches sont en cours. Le Tableau I-2 présente un récapitulatif des 

avantages et des inconvénients des voies de valorisation au regard du sujet de thèse, c’est-à-dire en 

prenant en compte les contraintes imposées par le sujet. 

Tableau I-2. Avantages et inconvénients des réactions de valorisation du dioxyde de carbone 

 

 Les synthèses organiques sont la voie de valorisation qui semble la plus adaptée à notre sujet 

car les réactifs peuvent être biosourcés, et les réactions peuvent facilement être étudiées au 

laboratoire. Dans la suite de ce rapport, les synthèses organiques utilisant des réactifs biosourcés 

seront développées. 

  

 Avantages Inconvénients 

Thermochimie  Utilisation de l’énergie solaire  Nécessité d’utiliser un four 
solaire 

Minéralisation 

 Pas de catalyseurs donc 
possibilité d’utiliser directement 
les fumées industrielles 

 Produits difficilement 
valorisables 

 Coûts trop élevés 
 Dépenses énergétiques pour le 

broyage élevées 

Reformage 

 Utilisation de deux gaz à effet de 
serre : CO2 et CH4 
 Possibilité d’utiliser directement 

les fumées industrielles pour le 
tri-reformage 

 Procédé très haute température 

Electrolyse 
 Production de gaz de synthèse 
 Possibilité d’utiliser des énergies 

renouvelables et de les stocker 

 Difficilement réalisable au 
laboratoire 

 

Hydrogénation 

 Possibilité de former l’acide 
formique : moyen de stockage de 
l’hydrogène 
 Production de gaz de synthèse  

 Utilisation de l’Hydrogène 
 Réactions à très haute 

température pour le gaz de 
synthèse 

 Recherche sur le catalyseur pour 
l’acide formique 

Synthèses 

organiques 

 Beaucoup de produits 
valorisables 
 Utilisation de produits issus de la 

biomasse possible 
 Conditions souvent douces 

 Faibles rendements obtenus 
pour la plupart des synthèses 
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I.2.3. Les synthèses organiques à partir de réactifs biosourcés 

 Trois principales synthèses organiques à partir de produits biosourcés ont été trouvées dans 

la littérature : la synthèse de Bio-Non Isocyanate Polyuréthane, la synthèse de bio-polycarbonates et 

la synthèse de bio-carbonates organiques. Dans cette partie, les deux premières synthèses seront 

détaillées et dans la partie I.3, le choix de la troisième synthèse sera expliqué.   

I.2.3.a. Bio-Non Isocyanate Polyuréthane (bio-NIPU) 

- Le marché et les applications du polyuréthane  

 La production mondiale de polyuréthane est de 17 600 kt/an, ce qui le classe à la 6ème place 

des polymères les plus utilisés au monde. Les domaines d’applications de ce produit sont nombreux : 

la construction, le transport, les chaussures ou l’électroménager (ADEME, 2014b). Le marché du 

polyuréthane est donc important et sa production va continuer d’augmenter dans les prochaines 

années.  

- Les voies de synthèses 

 La synthèse classique du polyuréthane est réalisée à partir d’isocyanates et de polyols.  

L’isocyanate est une substance toxique, il est produit à partir de phosgène qui est un gaz incolore, très 

réactif mais aussi très toxique. La demande pour développer une autre voie de synthèse est donc de 

plus en plus forte (Rokicki et al., 2015). La Figure I-26 représente la différence entre la synthèse 

classique à gauche, et des exemples de synthèses à partir de CO2 et sans isocyanate à droite (Blattmann 

Figure I-26. Voies de synthèse du polyurethane. A gauche : synthèse classique, à droite : synthèse sans 
isocyanate (Blattmann et al., 2014) 
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et al., 2014). Il est alors visible que les synthèses à partir de CO2 utilisent beaucoup moins de produits 

toxiques ou dangereux.  

- Bio NIPU  

 Une des voies de synthèses à partir de CO2 utilise également de la biomasse, ce qui permet 

de synthétiser un bio NIPU (Non Isocyanate PolyUrethane). Les réactifs utilisés sont alors des acides 

gras, issus d’huiles végétales ou de graisses animales. Ces acides gras insaturés sont transformés en 

époxydes, puis réagissent avec le CO2 pour former des carbonates cycliques. Une dernière étape 

consiste à faire réagir ces polymères avec une amine (Bähr and Mülhaupt, 2012) (Figure I-27). La 

transformation des époxydes en carbonates cycliques est déjà connue, et de nombreux catalyseurs 

efficaces ont été développés. Cependant, dans le cas des acides gras époxydés, les époxydes sont 

internes : ils ne se situent pas au bord de la chaine carbonée mais au milieu. C’est ce qui constitue un 

des défis majeurs de cette synthèse.  

Des conversions supérieures à 99% ont été obtenues avec des catalyseurs bifonctionnels. Les 

conditions de réaction restent correctes avec 100 °C et 50 bar de CO2. Les polyuréthanes synthétisés 

par cette méthode ont de meilleures propriétés que le polyuréthane classique (Büttner et al., 2016). 

Cette synthèse semble donc correspondre à notre cahier des charges. Cependant, le travail au 

niveau procédé est déjà bien avancé, notamment par une autre équipe du LSPC (Cai et al., 2017) qui 

étudie la réaction entre le CO2 et l’huile de coton avec pour catalyseur le TBABr (Tetra-n-

ButylAmmonium Bromide).  

Figure I-27 : Synthèse d’un bio-NIPU à partir d’un acide gras époxydé (Bähr and Mülhaupt, 2012) 
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I.2.3.b. Bio polycarbonates 

- Le marché et les applications des polycarbonates  

 Les polycarbonates sont des polymères utilisés dans de nombreux domaines grâce à leurs 

propriétés particulières : transparence, excellente résistance aux chocs, et résistance thermique 

jusqu’à 120 °C. La consommation mondiale annuelle est de 1,2 Mt et leurs domaines d’applications 

sont très variés : vitrage et sécurité, éclairage, télécommunications, industrie optique, industrie 

automobile, industrie électronique (Dumont, 2007). 

- Les voies de synthèses 

 La principale voie de synthèse des polycarbonates utilise du bisphénol A et du phosgène. Le 

phosgène est très toxique et le bisphénol A a soulevé certaines polémiques à cause de ses effets 

négatifs sur la santé. Une alternative à cette voie toxique et dangereuse est la réaction des époxydes 

avec le CO2. Cette voie permet donc de s’affranchir de l’utilisation des deux produits toxiques, mais 

également de valoriser le CO2 (Hauenstein et al., 2016a). La plupart des époxydes utilisés, comme 

l’oxyde de propylène ou l’oxyde de cylclohéxène, sont pétrosourcés. Néanmoins, il reste possible 

d’utiliser des époxydes biosourcés.   

- Les biopolycarbonates  

  L’exemple le plus développé d’époxydes biosourcés est le limonène (Figure I-28), qui se 

trouve dans la peau de nombreux agrumes. Il s’agit donc d’un composé biosourcé qui n’entre pas en 

concurrence avec l’alimentation. La production de cette molécule pourrait atteindre 

520 000 t/an. Le limonène peut être transformé en oxyde de limonène par différentes 

synthèses, pour réagir ensuite avec le CO2 afin de former le polycarbonate (Figure I-29). 

Les catalyseurs utilisés pour cette synthèse sont principalement des complexes 

métalliques (Byrne et al., 2004). Des polymères avec de bonnes propriétés ont alors été 

synthétisés (Hauenstein et al., 2016a). L’un des problèmes rencontrés est la sélectivité 

du catalyseur pour les oxydes de limonène trans, alors que l’oxyde de limonène 

commercial possède 45 % de cis, ce qui diminue fortement les rendements. Des 

méthodes pour sythétiser uniquement l’oxyde trans ou pour séparer le cis et le trans ont donc été 

développées (Steiner et al., 2002), (Hauenstein et al., 2016a). 

Figure I-28 : 
Limonène 
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L’avantage de ces polycarbonates est qu’ils possèdent une double liaison vacante, il est donc 

possible de les modifier pour obtenir différentes propriétés (Hauenstein et al., 2016b), (Li et al., 2016). 

La  Figure I-30 recense les possibilités de fonctionalisation, on peut ainsi obtenir un polymère 

biodégradable ou antibactérien, ou encore le rendre caoutchouteux.   

Figure I-29 : Synthèse de polycarbonate à partir d’oxyde de limonène et de CO2 
(Hauenstein et al., 2016) 

Figure I-30 : Possibilités de fonctionnalisation des polycarbonates synthétisés à partir d’oxyde de limonène 
(Hauenstein et al., 2016b) 
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Le cyclohéxadiène, qui est un sous-produit de certaines réactions de métathèse d’oléfines 

(Mmongoyo et al., 2012; Mutlu et al., 2013), peut également être transformé en époxydes pour 

synthétiser des biopolycarbonates (Figure I-31). Les propriétés des polycarbonates obtenus par cette 

méthode sont bonnes (Winkler et al., 2015), (Darensbourg et al., 2014). Cependant, plusieurs facteurs 

nous ont poussés à mettre cette réaction de côté. En effet, la formation de l’époxyde nécessite 

l’utilisation d’oxone ou de CPBA (Acide Métachloroperbenzoïque) qui sont des réactifs très explosifs. 

De plus les catalyseurs utilisés sont des complexes salen qui sont difficiles à synthétiser.  

Les biopolycarbonates peuvent également être synthétisés directement à partir de sucre 

(Gregory et al., 2016) ou d’acides gras (Zhang et al., 2014). Les exemples de polycarbonates biosourcés 

commencent donc à se multiplier. Cette synthèse se rapproche de notre sujet car il s’agit de l’utilisation 

de CO2 et de biomasse. Cependant, certaines étapes de la synthèse utilisent des produits toxiques ou 

dangereux et les catalyseurs doivent être améliorés. 

En conclusion, les deux synthèses mentionnées sont très intéressantes et correspondent au 

sujet. Nous avons cependant trouvé une troisième synthèse plus simple à mettre en œuvre au 

laboratoire, et pour laquelle il y a une réelle demande d’étude en génie des procédés : la synthèse de 

carbonates organiques.  

  

Figure I-31 : Transformation du cyclohexadiène en époxydes (Winkler et al., 2015) 
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I.3. Synthèse de carbonates organiques 

I.3.1. Pourquoi les carbonates ? 

La Figure I-32 représente la taille du marché ainsi que la valeur ajoutée de certains produits 

issus de la valorisation du CO2. Les étoiles vertes représentent le caractère vert et décarboné de la 

synthèse du produit considéré. Ainsi, les carbonates cycliques et linéaires sont considérés « verts » par 

cette étude de l’ADEME (ADEME, 2014a). Le marché mondial des carbonates linéaires se situe dans la 

moyenne (de l’ordre de la Mt) et il est un peu plus faible pour les carbonates cycliques (de l’ordre de 

10 kt). Cependant, la valeur ajoutée de ces produits est très élevée, notamment pour les carbonates 

linéaires. La production de carbonates à partir de CO2 présente donc un fort intérêt économique et 

environnemental.  

Le Tableau I-3 représente les principales caractéristiques des trois carbonates étudiés durant 

ce travail : le carbonate de diméthyle (DMC), le carbonate de diéthyle (DEC) et le carbonate de 

propylène (PC). 

Figure I-32.  Marché et valeur ajoutée des produits potentiels de la valorisation du CO2 (ADEME, 2014a) 
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Tableau I-3. Fiche d’identité des carbonates étudiés dans ce travail 

 

Les utilisations des carbonates sont nombreuses et variées du fait de leur faible toxicité et leur 

faible impact sur l’environnement (Huang et al., 2015; Sakakura and Kohno, 2009). Les principales 

applications sont décrites ci-dessous : 

 Matière première pour la synthèse de polycarbonate ou polyuréthane. Grâce à sa très grande 

résistance aux impacts et à sa couleur transparente, le polycarbonate possède de nombreuses 

applications. Sa consommation mondiale est estimée à 1,2Mt/an (Dumont, 2007). De plus, le DMC est 

également un substitut prometteur pour remplacer le phosgène lors de la synthèse de polycarbonates 

aromatiques et de polyuréthane (Fukuoka et al., 2003).  

 Solvants électrolytiques dans les batteries au Lithium. Le DMC et le DEC sont souvent utilisés 

comme co-solvants pour améliorer la conductivité des électrolytes grâce à leur faible viscosité et leur 

bonne propriété de solvants (Takeuchi et al., 2013). 

  Solvants organiques. De par leur faible toxicité et leur bonne propriété de solvants, les 

 Carbonate de 

diméthyle  

Carbonate de Diéthyle  Carbonate de 

propylène  

Abréviation DMC DEC PC 

Formule 

 
 

 

Formule 

moléculaire 

C3H6O3 C5H10O3 C4H6O3 

CAS 616-38-6 105-58-8 108-32-7 

Masse molaire 90,08 g/mol 118,13 g/mol 102,09 g/mol 

Masse volumique 1,06 g/mL à 25 °C 0,98 g/mL à 20 °C 1,02 g/mL à 20 °C 

Température de 
fusion 

0 °C -43 °C -55 °C 

Température 
d’ébullition 

90 °C 126 °C 240 °C 

Danger 

 

Liquides et vapeurs 
inflammable 

 

Liquides et vapeurs 
inflammables 

Provoque une 
sévère irritation des 

yeux 

https://www.sigmaaldrich.com/catalog/search?term=616-38-6&interface=CAS%20No.&lang=en&region=US&focus=product
https://www.sigmaaldrich.com/catalog/search?term=108-32-7&interface=CAS%20No.&N=0&mode=partialmax&lang=fr&region=FR&focus=product
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carbonates peuvent également remplacer des solvants toxiques, comme le dichlorométhane ou le 

toluène, dans certaines synthèses (Miao et al., 2008). 

 Additifs dans les carburants. Utilisés comme additifs du diesel, le DMC pourrait permettre de 

diminuer les émissions de SOx et NOx (Pandian et al., 2010). 

 Réactifs verts. Les carbonates peuvent être utilisés comme réactifs dans de nombreuses 

synthèses. Par exemple, ils peuvent être utilisés comme agent de carbonatation pour la synthèse de 

carbonates plus complexes ou comme agent d’alkylation.   

 Avec une capacité de production de carbonates de 27 Mt/an, la société Huntsman basée aux 

Etats-Unis peut produire environ 50 % de la demande mondiale en carbonates (Huntsman). D’autres 

entreprises comme BASF aux Etats-Unis ou Lyondell Chemical au Canada produisent également des 

carbonates et plus spécifiquement du carbonate de propylène. En 2014, Dibenedetto et al. estiment 

la production mondiale de DMC à 200 kt/an (Dibenedetto and Angelini, 2014). Au vu des nombreuses 

applications de ces produits, la demande mondiale sera amenée à augmenter dans les prochaines 

années. Il est donc primordial de développer une voie de synthèse évitant l’utilisation de produits 

toxiques. 

I.3.2. Les voies de synthèses  

 De nombreuses voies de synthèses des carbonates sont possibles, comme le montre la Figure 

I-33 (Huang et al., 2015). Depuis 1883, la principale voie utilisée au niveau industrielle est la synthèse 

utilisant le phosgène, qui donne de très bons rendements (Burk and Roof, 1993). Cependant, ce 

Figure I-33 : Voies de synthèses des carbonates (Huang et al., 2015) 

Voie 1 

Voie 2 

Voie 3 Voie 4 

Voie 5 

Voie 6 
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procédé utilise des composés dangereux et très toxiques comme le phosgène, le chloroforme et la 

pyridine. De nombreuses étapes de séparation et purification sont également nécessaires pour 

récupérer les produits. D’autres voies de synthèse sont en développement pour éviter ce problème. 

La synthèse de carbonates cycliques peut également être réalisée au niveau industriel à partir 

d’époxydes et de CO2. Cette voie de synthèse se développe actuellement, bien que limitée par des 

coûts de production trop élevés du fait des hautes températures et pressions employées (North et al., 

2010). Les recherches pour améliorer les rendements dans des conditions plus douces sont donc 

nombreuses (Contreras Moreno, 2016).  

 Les autres voies sont au stade de recherche. Une étude économique et environnementale a 

été réalisée par Monteiro et al. pour comparer ces différentes voies de synthèse du DMC (Monteiro et 

al., 2009). Ces voies sont numérotées sur la Figure I-33 de la même manière que dans l’article de 

Monteiro et al. La première correspond à la synthèse industrielle. Les voies 2 et 3 correspondent à 

l’utilisation de CO alors que les voies 4 à 6 utilisent le CO2. La voie 4 correspond à l’utilisation d’urée 

synthétisé à partir d’ammoniac et de CO2. Pour la voie 5, un carbonate cyclique est synthétisé comme 

intermédiaire à partir d’époxyde et de CO2. La dernière voie correspond à l’association directe de 

l’alcool et du CO2. Dans notre cas d’étude de valorisation du CO2, seules les réactions 4 à 6 nous 

intéressent. Pour comparer les synthèses au niveau économique, Monteiro et al. se placent dans un 

cas hypothétique idéal où les réactifs sont totalement convertis en produits. Les résultats obtenus sous 

forme d’indices de profit et d’indices de toxicité sont montrés sur la Figure I-34. La voie 1 utilisant le 

phosgène est ainsi classée dernière en terme de bénéfice et de toxicité. En ce qui concerne les voies 

utilisant le CO2, la voie 4, qui utilise l’urée, est classée avant-dernière dans les deux cas. En terme de 

rentabilité, la voie 5, passant par le carbonate cyclique, est première mais quatrième du point de vue 

de la toxicité. La voie 6, qui est la synthèse directe à partir de méthanol et de CO2, se classe deuxième 
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Figure I-34. Indice de profit (à gauche) et indice de toxicité (à droite) calculés pour les différentes voies de synthèse du 
DMC (Monteiro et al., 2009) 



  Chapitre I. Etat de l’Art 

40 
 

dans les deux cas. Les auteurs concluent en expliquant que la voie 6 semble être la plus intéressante 

mais que les rendements obtenus actuellement sont très faibles.  

 La synthèse actuelle utilisant du phosgène n’est donc pas viable du point de vue économique 

comme du point de vue toxicologique. Une nouvelle voie de synthèse de ces produits doit être trouvée. 

La voie directe d’association du CO2 avec les alcools semble très intéressante en regard du sujet de 

thèse. En effet, il s’agit d’une voie qui est mise en avant par Monteiro et al. comme étant rentable et 

peu toxique. De plus, la plupart des alcools peuvent aujourd’hui être synthétisés à partir de biomasse, 

comme nous le verrons dans la partie suivante. Enfin, cette synthèse n’est pas très développée car les 

rendements sont pour l’instant très faibles et les connaissances ne sont pas suffisantes. Il y a donc une 

réelle demande d’approfondissement dans ce domaine (Shukla and Srivastava, 2016).   

I.3.3. La synthèse d’alcools et de diols biosourcés 

 Les réactifs utilisés sont des alcools pour faire des carbonates linéaires et des diols pour faire 

des carbonates cycliques. Ces alcools peuvent être synthétisés à partir de biomasse. L’exemple le plus 

développé est le bio-éthanol, il est produit par fermentation de sucre provenant de la canne à sucre, 

du maïs ou de la betterave et peut être utilisé comme bio carburant. La production mondiale en 2014, 

principalement aux Etats-Unis et au Brésil, était de 90 milliards de litres. De nombreuses recherches 

sont en cours pour produire ce bio-éthanol avec de la biomasse de deuxième génération, c’est-à-dire 

à partir de déchets agricoles ou de troisième génération, à partir d’algues (Gupta and Verma, 2015; 

Sirajunnisa and Surendhiran, 2016). 

La production de biométhanol est moins développée, mais certaines synthèses sont en bonne voie 

de développement : 

 La synthèse à partir d’hydrogène (Galindo Cifre and Badr, 2007) peut se faire  par gazéification de 

la biomasse ou par hydrogénation du CO2, comme le montre la Figure I-35. Nous avons 

effectivement évoqué, au paragraphe I.2.2.e sur l’hydrogénation, la production de biométhanol 

par l’entreprise Carbon Recycling International en Islande.  

 La synthèse à partir de glycérol, qui est un sous-produit de la production de biodiesel, est 

également réalisée au niveau industriel (van Bennekom et al., 2013). Une unité au Pays-Bas, 

installée par l’un des plus gros producteurs de méthanol, BioMCN, produit aujourd’hui 

200 000 t/an de biométhanol à partir de glycérol (BioMCN). 

La production de biométhanol est en plein développement et pourrait croître très rapidement dans les 

prochaines années. Il est donc intéressant de l’utiliser comme matière première.  
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 Comme le montre la Figure I-36, les diols comme le 1,2-propanediol peuvent également être 

synthétisés à partir de biomasse (Marinas et al., 2015). BASF produit en Belgique 20 kt/an de 1,2-

propanediol à partir de glycérol depuis 2012. D’autres voies de synthèses à partir d’autres biomasses 

tels que l’hydrogénolyse de la cellulose ou de l’hémicellulose sont à l’état de recherche. Le glycérol lui-

même, qui est un sous-produit de la production du biodiesel, peut également être utilisé pour produire 

un autre carbonate : le carbonate de glycérol. 

 L’éthanol, le méthanol, le 1,2-propanediol et le glycérol peuvent tous être synthétisés à partir 

de biomasse et quelques exemples de production industrielle existent aujourd’hui. Il est également 

possible de synthétiser des alcools avec une plus grande chaîne carbonée même si la production n’est 

pas encore développée au niveau industriel. 

Figure I-35 : Synthèse de méthanol à partir de biomasse (Galindo Cifre and Badr, 2007) 

Figure I-36 : Comparaison des voies de synthèses de 1,2-propanediol à partir de pétrole et à partir de biomasse 
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I.3.4. La problématique de la synthèse par carbonatation des alcools 

 Comme nous l’avons vu, la synthèse de carbonates organiques à partir d’alcools et de CO2 

semble très intéressante, cependant les rendements obtenus dans la littérature sont pour l’instant très 

faibles (de l’ordre de 1 %). De nombreux catalyseurs ont été testés, mais les rendements sont limités 

par l’équilibre thermodynamique de la réaction (Kindermann et al., 2017; Tamboli et al., 2017). Une 

des solutions pour améliorer les rendements est alors de déplacer l’équilibre de la réaction. Pour ce 

faire, il est possible de soutirer, au cours de la réaction, l’un des produits formés. Les réactions de 

synthèses de DEC, DMC et PC sont décrites dans la Figure I-37. Deux produits sont formés : le carbonate 

et l’eau. Dans la littérature, de nombreux auteurs ont cherché à séparer l’eau par différents moyens 

physiques ou chimiques afin de déplacer les équilibres (Honda et al., 2014a). Ces études ont parfois 

donné des résultats concluants mais aucune solution n’a permis le passage de cette réaction au niveau 

industriel. Dans cette étude, nous avons choisi de travailler sur un moyen de déshydratation très peu 

étudié : la pervaporation. 

 Le choix de la réaction d’étude a donc été réalisé au début de cette thèse en tenant compte 

des critères imposés par le sujet. La suite de l’étude bibliographique sera détaillée au début de chaque 

chapitre. Dans le chapitre II, la partie réactionnelle sera développée en détaillant les résultats obtenus 

dans la littérature avec différentes conditions et différents catalyseurs. La partie bibliographique du 

chapitre III sera dédiée aux moyens de déshydratation utilisés dans la littérature et à la description de 

la pervaporation. Enfin, dans le chapitre IV, les résultats obtenus avec le couplage de la réaction et de 

la pervaporation seront développés. 

CO2 2 C2H5OH H2O + + 

DEC 
O 

O 

O Ethanol 

1,2-Propanediol 

CO2 H2O + + O 

O 

O 

PC 

CO2 2 CH3OH H2O + + 

DMC 
O 

O 

O Méthanol 

Figure I-37. Réactions de synthèse de DEC, DMC et PC à partir d’éthanol, de méthanol et de 1,2-propanediol 

OH 
OH 
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I.4. Conclusion  

  La réduction des émissions de CO2 est primordiale pour rester sous la barre d’une élévation 

de température de + 2 °C d’ici 2050. Les premières solutions à mettre en place sont celles qui se basent 

en amont des émissions : amélioration des efficacités énergétiques, utilisation d’énergies 

renouvelables, diminution de la consommation. Pour les émissions qui n’ont pas pu être supprimées, 

le captage-stockage du CO2 apparait comme une solution intéressante. En effet, les capacités de 

stockage sont très importantes. La valorisation du CO2 vient en complément de ce stockage pour 

essayer d’utiliser le CO2 comme matière première. L’objectif est alors de remplacer des synthèses 

réalisées à partir de pétrole par des synthèses utilisant un déchet : le CO2. Dans la littérature, de 

nombreux exemples d’utilisation du CO2 ont été développés. Les utilisations peuvent alors être 

réalisées sans réaction, avec réaction biologique ou avec réaction chimique. Les réactions de 

valorisations chimiques ont alors été détaillées dans ce chapitre. L’accent a été mis sur les réactions 

utilisant les produits biosourcés comme la synthèse de bio-NIPU ou de bio-polycarbonates. La synthèse 

de carbonates organiques à partir d’alcools et de CO2 a été choisie pour différentes raisons. Tout 

d’abord, les carbonates sont des molécules très recherchées à cause de leurs nombreuses utilisations 

potentielles. Parmi les voies de synthèses existantes cette voie semble la plus intéressante au niveau 

économique et environnemental. Enfin, les alcools utilisés comme réactifs peuvent être, pour la 

plupart, synthétisés à partir de biomasse. Les rendements obtenus pour cette réaction sont limités par 

la thermodynamique de la réaction, un travail de déplacement d’équilibre est alors nécessaire. Il sera 

réalisé dans notre étude par pervaporation. Dans le prochain chapitre, la thermodynamique et la 

cinétique de la réaction seront étudiées.    
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Chapitre II. Réaction de carbonatation des 

alcools 

 Trouver une alternative à la synthèse classique des carbonates organiques est primordial 

aujourd’hui. La production de carbonates à partir de CO2
 et d’alcools biosourcés est une solution 

prometteuse puisqu’elle permet la valorisation du CO2 et l’utilisation de produits biosourcés. Dans ce 

chapitre, deux exemples de cette synthèse seront étudiés en détail : la synthèse de DEC (carbonate de 

diéthyle) et la synthèse de PC (carbonate de propylène). Dans une première partie, les données issues 

de la littérature à propos de ces réactions seront synthétisées, notamment en ce qui concerne les 

catalyseurs, les mécanismes et la cinétique de la réaction. Puis, les expériences réalisées afin de 

déterminer la solubilité du CO2 dans différents solvants seront décrites avant de passer à l’étude 

paramétrique de la synthèse de DEC. Nous discuterons ensuite des mécanismes utilisés pour 

développer les lois de vitesse de cette réaction. Enfin, la modélisation cinétique de la réaction de 

synthèse du DEC sera explicitée. La dernière partie de ce chapitre sera consacrée au développement 

de la cinétique de la synthèse de PC en suivant un cheminement similaire à celui utilisé pour le DEC.  
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II.1. Connaissances sur la réaction 

II.1.1. Thermodynamique de la réaction 

La réaction de carbonatation des alcools et des diols avec du CO2 produisant des carbonates 

est une réaction équilibrée (Figure I-37). Les données thermodynamiques de la réaction de synthèse 

du carbonate de diméthyle (DMC) sont présentées dans le Tableau II-1. A partir de ces données, 

l’enthalpie standard et l’énergie libre de Gibbs standard de la réaction à 298 K sont calculées et sont 

respectivement ΔrH0
298 K = - 7,90 kJ/mol et ΔrG0

298 K = 26,21 kJ/mol (Cai et al., 2009; Leino et al., 2010). 

La réaction est exothermique, elle est alors favorisée à basse température.  

Tableau II-1. Données thermodynamiques des réactifs et produits de la réaction de synthèse du DMC à 
298 K (Leino et al., 2010) 

 

 L’enthalpie libre de la réaction 𝛥𝑟𝐺 dépend de l’avancement de la réaction et est définie dans 

l’Eq II-1. 𝑄𝑟 est le quotient de réaction qui peut être calculé à différents avancements de la réaction. Il 

correspond au produit des activités chimiques 𝑎𝑖 des réactifs et des produits chacun à la puissance du 

coefficient stœchiométrique lui correspondant 𝜈𝑖 (Eq II-2). 

 
Eq II-1 

 
Eq II-2 

 L’équilibre thermodynamique de la réaction est défini lorsque l’énergie libre de Gibbs 

associée à la réaction s’annule. 𝛥𝑟𝐺
0 est alors définie par l’Eq II-3. 𝐾𝑒𝑞 est la constante d’équilibre de 

la réaction qui correspond au quotient de réaction calculé avec les activités chimiques des composés 

pris à l’équilibre. A 298 K, la constante d’équilibre est alors estimée à 2,54.10-5. 𝛥𝑟𝐺
0 étant positif, 

cette constante est inférieure à 1 ce qui indique que la conversion en carbonate sera faible.   

Substance ΔfH0 (kJ/mol) ΔfG0 (kJ/mol) Cp (273-400 K, J/mol/K) 

DMC (l) -613,78 -464,23 109,50 

H2O (l)  -285,83 -237,14 75,30 

CO2 (g) -393,51 -394,38 37,10 

CH3OH (l) -239,10 -166,60 91,59 

𝛥𝑟𝐺 =  𝛥𝑟𝐺
0 + 𝑅𝑇𝑙𝑛 𝑄𝑟  

𝑄𝑟 = ∏𝑎𝑖
𝜈𝑖 
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Eq II-3 

De même, l’enthalpie standard de la réaction de synthèse de carbonate de diéthyle est égale 

à - 6,60 kJ/mol et l’énergie de Gibbs standard est égale à 35,84 kJ/mol (Leino et al., 2011). Ces réactions 

de carbonatation atteignent un équilibre thermodynamique, le déplacement de cet équilibre est donc 

nécessaire pour améliorer les rendements. 

II.1.2. Catalyseurs utilisés 

II.1.2.a. Les catalyseurs homogènes et hétérogènes 

 Trois revues publiées récemment font l’inventaire des catalyseurs utilisés pour la synthèse de 

carbonates à partir d’alcools et de CO2 (Honda et al., 2014a; Kindermann et al., 2017; Tamboli et al., 

2017). En effet, de nombreux auteurs se sont intéressés au développement de catalyseurs sélectifs et 

capables d’améliorer les rendements malgré les limitations thermodynamiques. Le Tableau II-2 indique 

les principaux résultats obtenus avec les catalyseurs étudiés dans la littérature (Honda et al., 2014a). 

Les sélectivités obtenues en utilisant ces catalyseurs sont souvent très élevées, cependant les 

conversions sont encore faibles même si certains catalyseurs en permettent une nette augmentation. 

Les recherches ont d’abord commencé avec l’utilisation de catalyseurs homogènes principalement 

basés sur des métaux tels que le titane, le zirconium ou le niobium. Les catalyseurs organostanniques, 

possédant une liaison covalente entre un composé organique et un atome d’étain, sont vite apparus 

comme prometteurs. Par la suite, la recherche s’est tournée vers les catalyseurs hétérogènes pour 

leurs nombreux avantages dans l’application industrielle, telle que la simplicité de séparation et de 

recyclage. Nous avons donc choisi de nous intéresser aux catalyseurs hétérogènes. 

  

𝛥𝑟𝐺
0 = − 𝑅𝑇𝑙𝑛 𝐾𝑒𝑞 
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Tableau II-2. Rendements et sélectivités obtenus pour la réaction de carbonatation du méthanol avec 
différents catalyseurs et différentes conditions opératoires (Honda et al., 2014a) 

Catalyseur 
PCO2 

(MPa) 
T (K) 

Durée 

(h) 

Rendement 

(%) 

Sélectivité 

(%) 
Référence 

Catalyseur homogène 
Bu2Sn(OBu)2 + I2 2,8 453 20 4,4 - (Kizlink, 1993) 

CH3OK + CH3I 7,3 353 10 0,02 >99 (Cai et al., 2009) 

Ti(OBu)4 2,5 453 20 2,8 - (Kizlink et al., 1995) 

Ni(OAc)2.4H2O 7 413 12 2,1 >99 (Zhao et al., 2000) 

[Nb(OMe)5]2 5 423 28 1,8 - (Aresta et al., 2006a) 

Mg 15 453 12 1,2 >99 (Du et al., 2008) 

Catalyseur hétérogène 

ZrO2 6 433 16 1,0 >99 (Tomishige et al., 2000) 

ZrO2/siO2 20 423 130 0,4 - (Ballivet-Tkatchenko et al., 2011a) 

H3PO4/ZrO2 6 403 2 0,3 >99 (Ikeda et al., 2001) 

H3PW12O40/ZrO2 4 373 7 4,3 >99 (Jiang et al., 2003) 

CeO2-ZrO2 6 383 16 1,7 >99 (Tomishige et al., 2001) 

Ce0,5Zr0,5O2 20 373 24 1,4 - (Zhang et al., 2009b) 

Ce0,8Zr0,2O2 5 443 1 0,7 - (Hofmann et al., 2012) 

Ga2O3/Ce0,6Zr0,4O2 6 443 3 0,45 >99 (Lee et al., 2011a) 

H3PW12O40/Ce0,6Zr0,4O2 6 443 3 0,25 >99 (Lee et al., 2011b) 

Ce0,5Zr0,4Y0,1O2 20 373 24 0,8 - (Zhang et al., 2011) 

CeO2 6 403 4 0,7 >99 (Yoshida et al., 2006) 

CeO2 5 413 2 0,43 - (Wang et al., 2013a) 

H3PW12O40/Ce0,1Ti0,9O2 5 443 12 5 >99 (La et al., 2007) 

Al2O3/CeO2 5 408 5 2,1 >99 (Aresta et al., 2008) 

Cu1,5PMo12O40 0,12 323 1 1,7 28 (Allaoui and Aouissi, 2006) 

SnO2 20 423 100 1,6 9 (Aymes et al., 2009) 

Sn/SBA-15 18 513 10 0,07 - (Fan et al., 2008) 

Sn/SBA-15 18 473 190 0,08 - (Fan et al., 2010) 

Sn/SBA-CH3 20 423 70 0,65 99 (Ballivet‐Tkatchenko et al., 2011b) 

Sn-Ph-PMOs-4,0 18 453 30 0,01 - (Fan et al., 2011) 

Co1,5PW12O40 0,5 353 5 2,4 65 (Aouissi et al., 2010) 

Rh/ZSM-5 0,1 393 - 0,2 42 (Almusaiteer, 2009) 

Polystylène-Nb 11,4 408 15 1,9 - (Aresta et al., 2010a) 
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II.1.2.b. L’oxyde de cérium et l’oxyde de zirconium 

 Les catalyseurs les plus utilisés sont l’oxyde de cérium (CeO2) et l’oxyde de zirconium (ZrO2). 

En 1999, Tomishige et al. furent les premiers à mettre en avant l’intérêt du ZrO2 en montrant qu’il 

permettait d’obtenir une sélectivité de 100 % : le diméthyléther et le CO, qui sont les produits 

secondaires possibles, ne sont pas détectables (Tomishige et al., 1999).  Le CeO2 est également connu 

pour obtenir des sélectivités similaires. Les propriétés amphotériques de ces deux catalyseurs 

semblent alors indispensables pour obtenir ces bons résultats. 

 L’oxyde de cérium est donc un catalyseur bifonctionnel acide-base. Or, il a été prouvé que la 

présence de sites acides et de sites basiques sont essentiels dans la synthèse des carbonates (Wang et 

al., 2013a). Une étude sur la structure du catalyseur CeO2 prouve que l’augmentation de l’acidité et de 

la basicité améliore la performance catalytique comme le montre la Figure II-1. Le catalyseur en forme 

de fuseau (spindle-like), ayant le plus grand nombre de sites acides et basiques, donne alors la 

meilleure activité. De même, la structure de ZrO2 a été étudiée afin de comprendre la corrélation entre 

la température de calcination et les rendements obtenus. Tomishige et al.  prouvent alors qu’un site 

de type acide/base est présent sur le catalyseur ZrO2 (Tomishige et al., 2000). L’activité du catalyseur 

pour la formation de DMC est liée à la quantité de ce site présent dans le catalyseur. Le catalyseur ZrO2 

calciné à 673 K donne alors les meilleurs résultats. Des tests avec des oxydes mixtes xCeO2-yZrO2 ont 

également été réalisés. Les différences de rendements sont assez importantes suivant la composition 

du catalyseur, et les plus performants semblent être ceux qui contiennent le plus de CeO2 (Hofmann 

et al., 2012). 

  

Figure II-1 : Performances catalytiques obtenues sur la synthèse de DMC en fonction du nombre de sites 
acides et basiques présents sur 4 catalyseurs (Wang et al. 2013) 
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II.1.2.c. Amélioration des performances des catalyseurs 

 Pour améliorer les performances des catalyseurs, de nombreux auteurs se sont intéressés à 

l’utilisation de solutions solides CexZr1-xO2. Ce catalyseur possède effectivement de bonnes propriétés 

pour cette réaction notamment grâce à la quantité de sites acides/bases présente à sa surface. En 

faisant varier le rapport Ce/Zr, il est également possible de faire varier la quantité de sites, ce qui offre 

de nombreuses possibilités. Ainsi, Tomishige et al. montrent que la solution solide CeO2-ZrO2 riche en 

zirconium a de meilleures performances que CeO2 ou ZrO2 (Tomishige et al., 2001). De même Kumar 

et al. arrivent à la conclusion que Ce0.5Zr0.5O2 a une meilleure activité que CeO2 ou ZrO2 (Kumar et al., 

2016). Cette différence d’activité s’explique par la présence d’une plus grande densité de sites basiques 

et acides dans le catalyseur Ce0.5Zr0.5O2. Cependant, d’autres auteurs n’arrivent pas à cette conclusion. 

D’après les résultats de Wang et al. le catalyseur CeO2 a une meilleure activité que les catalyseurs 

CexZr1-xO2 (Wang et al., 2009). Plus récemment, Tamboli et al. se sont intéressés à la synthèse de ces 

catalyseurs CexZr1-xO2 par précipitation dans les conditions ambiantes. Cette approche est plus 

respectueuse de l’environnement comparée aux méthodes plus classiques. (Tamboli et al., 2018). 

 Certaines recherches ont consisté à améliorer ces catalyseurs CeO2 et ZrO2. Par exemple, il est 

possible de modifier le catalyseur ZrO2 avec de l’acide phosphorique pour améliorer les rendements 

(Ikeda et al., 2001). On peut voir sur la Figure II-2 la production de DMC en fonction de la température 

en utilisant ZrO2 et quelques catalyseurs H3PO4/ZrO2 de différentes compositions. Les quantités 

obtenues pour le ZrO2 modifié avec l’acide phosphorique sont environ quatre fois plus élevées que 

celles obtenues avec ZrO2. Avec ces catalyseurs, il serait alors possible de baisser la température de 

 
 

  

Figure II-2. Quantité de DMC produit en fonction 

de la température  avec  ZrO2 () et 

H3PO4/ZrO2 [P/Zr=0,025 (o), 0,05 (Δ), 0,1 (◇)] 
(Ikeda et al., 2001) 

Figure II-3. Quantité de DMC produit en fonction 
de la température avec ZrO2 et avec 

H3PW12O40/ZrO2 (composite 5) (Jiang et al., 
2003) 



 Chapitre II. Réaction de carbonatation des alcools 

51 
 

40 °C pour avoir les mêmes résultats qu’avec ZrO2. Cette différence s’expliquerait par la présence de 

sites acides faibles de Brønsted sur les catalyseurs H3PO4/ZrO2, qui ne sont pas présents sur le 

catalyseur ZrO2. Les sites acides de Brønsted semblent alors être plus efficaces que les sites acides de 

Lewis, présents sur le catalyseur ZrO2, pour activer le méthanol.   

 Sur le même principe, le rendement en DMC a été largement amélioré avec l’utilisation d’un 

catalyseur : H3PW12O4/ZrO2 (Jiang et al., 2003). Ce catalyseur synthétisé par la technique sol-gel a 

permis d’obtenir des rendements 28 fois plus élevés qu’avec ZrO2 pour un temps de réaction de 3,5 h, 

comme on peut le voir sur la Figure II-3. L’explication pour ces très bons résultats est la même que 

précédemment, le catalyseur H3PW12O4/ZrO2 possède des sites acides de Brønsted que ne possèdent 

pas le catalyseur ZrO2. De même, le catalyseur H3PW12O4/CexTi1-xO2 a été testé avec différents ratios 

Ce/Ti (La et al., 2007). Le rendement est alors bien meilleur que pour le catalyseur CexTi1-xO2. Là encore, 

la présence de sites acides de Brønsted dans le catalyseur est prouvée pour le catalyseur 

H3PW12O4/CexTi1-xO2 alors qu’ils ne sont pas présents pour le catalyseur CexTi1-xO2. Le catalyseur 

possédant le plus de sites acides et basiques H3PW12O4/Ce0.1Ti0.9O2 a alors la meilleure activité.   

   La réutilisation du catalyseur a également été testée dans certains articles. Ainsi, le catalyseur 

CeO2 commercial (5 µm) semble se désactiver assez vite à cause de la réduction de Ce (IV) en Ce (III) 

qui cause l’oxydation du méthanol (Aresta et al., 2008, 2010b). Le catalyseur CeO2 synthétisé (de taille 

5-20 nm) donne alors de meilleurs résultats de stabilité : après 5 cycles d’utilisation, la production de 

DMC reste constante. Il est également possible d’améliorer les rendements et la stabilité du catalyseur 

en ajoutant de l’oxyde d’aluminium comme on peut le voir sur la Figure II-4.  

 En conclusion, pour la réaction de synthèse des carbonates à partir d’alcools et de CO2, les 

catalyseurs classiques CeO2 et ZrO2 donnent une très bonne sélectivité et les meilleurs rendements 

comparés aux autres oxydes métalliques. Ces bons résultats sont en grande partie dus à leur caractère 

amphotérique. En effet, la présence de sites acides et basiques sur le catalyseur est nécessaire à la 

Figure II-4. Production de DMC au cours de différents cycles de réutilisation 
du catalyseur (Aresta et al., 2010b) 
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réaction. Il est alors possible d’améliorer l’activité de ces catalyseurs en augmentant la quantité de 

sites acide/base en utilisant, par exemple, des solutions solides CexZr1-xO2. Il apparait également que 

la présence d’acides de Brønsted sur des catalyseurs comme H3PO4/ZrO2 ou H3PW12O4/ZrO2 améliore 

grandement les rendements. Tous les catalyseurs utilisés sont référencés dans le Tableau II-3. Pour 

mieux comprendre l’importance de la présence des sites acides et basiques, nous allons maintenant 

nous intéresser aux mécanismes proposés pour ces réactions. 

Tableau II-3. Liste des catalyseurs principaux utilisés dans la littérature 

Catalyseurs utilisés Références 

CeO2 ou ZrO2 

Wang et al., 2013 

Tomishige et al., 2000 

Hofman, et al., 2012 

Aresta et al., 2010 

CexZr1-xO2 

Tomishige et al., 2001 

Kumar et al., 2016 

Wang et al., 2009 

Tamboli et al., 2018 

H3PO4/ZrO2 Ikeda et al., 2001 

H3PW12O4/ZrO2 

H3PW12O4/CexTi1-xO2 

Jiang et al., 2003 

La et al., 2007 
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II.1.3. Mécanismes 

 Plusieurs mécanismes sont proposés dans la littérature. Généralement, on retrouve le même 

mécanisme impliquant les sites acides et basiques quel que soit le catalyseur. Le méthanol est alors 

activé sur le site basique puis réagit avec le CO2 pour former le réactif intermédiaire : le carbonate de 

méthyle. Une autre molécule de méthanol s’active alors sur le site acide pour réagir avec cet 

intermédiaire afin de former le carbonate complet. Ce mécanisme est schématisé pour le catalyseur 

ZrO2  (Tomishige et al., 2000), CeO2 (Wang et al., 2013a) et la solution solide Ce0.5Zr0.5O2 (Kumar et al., 

2016) sur la Figure II-5.  

 Ikeda et al. proposent un mécanisme montrant la différence entre un acide de Brønsted et un 

acide de Lewis (Figure II-6) (Ikeda et al., 2001). La première partie du mécanisme est similaire avec la 

formation de l’intermédiaire carbonate de méthyle. L’activation de la deuxième molécule de méthanol 

sera différente selon le site acide. D’après les résultats, l’activation du méthanol sur l’acide de Brønsted 

sera meilleure que sur le site acide de Lewis. L’étape cinétiquement déterminante semble être la 

dernière étape de réaction qui implique le deuxième méthanol et le réactif intermédiaire. Une étude 

in-situ par spectrométrie Raman confirme ces mécanismes pour le catalyseur ZrO2 (Xie and Bell, 2000). 

En effet, la formation de l’intermédiaire carbonate de méthyle est bien visible sur la Figure II-7.  

B 

A 

Figure II-5. Mécanismes proposés par : 
A) Tomishige et al., 2000 avec ZrO2 
B) Wang et al., 2013 avec CeO2 
C) Kumar et al. avec Ce0.5Zr0.5O2 

 

C 
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Cependant, Chen et al. montrent que les mécanismes avec le ZrO2 et le CeO2 sont différents 

(Chen et al., 2014). De même que précédemment, une étude in-situ en spectrométrie Raman a été 

réalisée pour montrer que l’intermédiaire n’est pas le même en utilisant le CeO2. Dans ce cas, à la place 

du carbonate de méthyle formé avec ZrO2, un carbomethoxy est formé comme montré dans la Figure 

II-8. 

De plus, certains auteurs expliquent que la probabilité que le carbonate de méthyle puisse 

réagir avec un groupement methoxo assez proche pour effectuer le transfert de méthyl est très faible 

pour un catalyseur hétérogène. Aresta et al. proposent alors que la dernière étape se fasse avec un 

méthanol gazeux et non une molécule de méthanol activée sur un site acide (Aresta et al., 2010b).  

Dans le mécanisme, le caractère basique et acide du catalyseur semble bien mis en avant. 

Cependant, le mécanisme de réaction n’est pas encore bien défini et semble différent selon les 

catalyseurs. 

 

Figure II-8. Mécanisme proposé par Chen et al. avec CeO2 par  une étude par 
spctrométrie Raman  

Figure II-6. Schéma du mécanisme de synthèse de DMC sur 
le catalyseur H3PO4/ZrO2 (Ikeda et al., 2001) 

Figure II-7. Mécanisme avec ZrO2 étudié avec la méthode de 
spectrométrie Raman (Xie and Bell, 2000) 



 Chapitre II. Réaction de carbonatation des alcools 

55 
 

II.1.4. Cinétique réactionnelle 

Très peu d’articles portent sur la cinétique de cette réaction. Pourtant, cette donnée est 

nécessaire pour pouvoir appréhender au mieux la réaction afin d’améliorer les rendements. Dans cette 

partie, les résultats obtenus sur la cinétique de la réaction de carbonatation du méthanol dans trois 

articles seront détaillés (Fu et al., 2018; Marin et al., 2016; Santos et al., 2013).   

Dans un premier temps, les auteurs étudient la cinétique initiale. En effet, la production de 

DMC au cours du temps évolue linéairement initialement, il est donc plus simple de déterminer une 

cinétique.  La réaction est alors d’ordre global (a+b+c) et la vitesse s’écrit : k[CO2]a [MeOH]b [*]0
c. En 

traçant le logarithme de la vitesse en fonction de l’inverse de la température, on obtient alors l’énergie 

d’activation en supposant que la réaction suit la loi d’Arrhenius (Eq II-4). 𝑘0 représente le facteur pré-

exponentiel, 𝐸𝑎 est l’énergie d’activation en J/mol,  𝑅 correspond à la constante des gaz parfaits en 

J/mol/K et 𝑇 est la température en K. 

 
Eq II-4 

Les énergies d’activation obtenues dans les trois articles sont indiquées dans le Tableau II-4. 

Ces énergies d’activation sont alors assez proches, cependant, des différences selon le catalyseur 

utilisé existent. Deux des articles font une estimation des ordres partiels en utilisant les données 

expérimentales. Ainsi Marin et al. donnent la loi de vitesse : k[CO2](a>0)[*]0
~1[MeOH]~(-1) et Fu et al. 

déterminent cette autre loi : k[CO2]-1[*]-1. Ces deux lois de vitesse initiale sont assez différentes ce qui 

peut être dû à l’utilisation de deux catalyseurs différents.  

Tableau II-4. Energies d’activation obtenues par différents auteurs 

Article Catalyseur utilisé Energie d’activation (kJ/mol) 

Santos et al., 2013 CeO2 107 

Marin et al., 2016 
CeO2 commercial 117 

CeO2 synthétisé 65 

Fu et al., 2018 
CeO2 67,9 

Ti0.04Ce0.96O2 46,3 

 

 Deux des articles ont étudié la cinétique complète en se basant sur les modèles de 

Langmuir-Hinshelwood et Eley-Rideal comme le montre la Figure II-9. Dans le cas du mécanisme de 

Langmuir-Hinshelwood, les 3 molécules (le CO2 et les deux molécules de méthanol) sont activées sur 

le catalyseur. Elles réagissent ensuite ensemble pour former le DMC, qui est ensuite désorbé avec la 

𝑘 = 𝑘0𝑒
−𝐸𝑎 𝑅𝑇⁄  
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molécule d’eau à la fin de la réaction. Dans le cas d’Eley-Rideal, le méthanol est activé, il réagit avec le 

CO2 pour former un intermédiaire : le carbonate de méthyle. Ce carbonate de méthyle réagira ensuite 

avec une autre molécule de méthanol activée pour produire le DMC et la molécule d’eau.  

Différentes méthodes sont ensuite utilisées pour déterminer la cinétique en fonction des 

mécanismes. Ainsi, Marin et al. font des hypothèses afin d’obtenir une cinétique simplifiée. Des 

expériences ont alors été menées afin de déterminer l’influence des différents paramètres. Ils 

remarquent que la vitesse de la réaction est impactée par la quantité de catalyseur, ce qui signifie que 

l’étape cinétiquement déterminante a lieu sur la surface du catalyseur. La quantité de méthanol 

semble influencer négativement la cinétique, ce qui voudrait dire que le méthanol et le CO2 s’activent 

sur le catalyseur dans deux étapes séparées. Ils considèrent alors le mécanisme de Langmuir-

Hinshelwood en prenant en compte que l’adsorption du CO2 est lente par rapport à celle du méthanol, 

la surface du catalyseur est alors saturée en méthanol. Après simplification, ils obtiennent alors cette 

loi de vitesse : vitesse =  
k1 [CO2][∗]0

K2[MEOH]+1
  

Santos et al. ont une approche différente, ils prennent en compte les deux mécanismes en 

considérant une étape cinétiquement déterminante, qui leur permet d’écrire une loi de vitesse pour 

chaque mécanisme. Les étapes cinétiquement déterminantes sont l’étape 3 pour le mécanisme de 

Langmuir-Hinshelwood et l’étape 2 pour celui d’Eley-Rideal. Ils développent alors les lois de vitesse 

données dans la Figure II-10. Ils optimisent ensuite les paramètres sous Matlab pour correspondre au 

mieux aux données expérimentales. Le mécanisme de Langmuir-Hinshelwood semble être en 

Figure II-9. Comparaison entre le mécanisme de Langmuir-Hinshelwood et celui d’Eley-Rideal 
(Marin et al. 2016) 
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meilleure adéquation avec les expériences, avec une déviation plus faible que pour le mécanisme 

d’Eley-Rideal. La Figure II-11 présente les résultats obtenus sur trois réactions effectuées à différentes 

températures. Les énergies d’activation déterminées par les modélisations sont très proches de celles 

calculées par la cinétique initiale (107 kJ/mol). 

 

 

 

 

 

 

 L’étude de la cinétique de cette réaction n’est pour l’instant pas très développée et les 

résultats obtenus ne sont pas très concordants. De plus, ces cinétiques ont été déterminées pour la 

réaction de carbonatation du méthanol mais aucune étude n’a été réalisée sur la cinétique de la 

carbonatation de l’éthanol, comme le souligne une récente étude sur la synthèse du carbonate de 

diéthyle (Shukla and Srivastava, 2016). D’autres auteurs ont également travaillé sur la cinétique de 

carbonatation du méthanol mais en présence d’oxyde de butylène (Eta et al., 2011a; Yu et al., 2018). 

Au vu de ces conclusions, nous avons décidé de travailler sur la partie cinétique de cette réaction afin 

d’approfondir les connaissances dans ce domaine.   

II.1.5. Conclusion 

En conclusion, de nombreuses recherches ont été effectuées sur le développement de 

nouveaux catalyseurs, homogènes et hétérogènes, permettant d’améliorer la cinétique de la réaction. 

Figure II-10. Lois de vitesses obtenues en se basant sur le mécanisme de 
Langmuir-Hinshelwood (en haut) et celui d’Eley-Rideal (en bas) (Santos et al., 2013a) 

Figure II-11. Résultats de la simulation obtenus avec le mécanisme de 
Langmuir-Hinshelwood (Santos et al., 2013a)  
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Grâce à leur caractère amphotérique, l’oxyde de cérium et l’oxyde de zirconium sont les catalyseurs 

les plus utilisés. Il est possible d’améliorer leurs performances en leur ajoutant certains composés. 

Cependant, les rendements restent faibles à cause de la thermodynamique de la réaction. Plusieurs 

mécanismes ont été proposés dans la littérature mais ceux-ci semblent dépendre du catalyseur utilisé. 

Seulement deux études ont été réalisées sur le développement de la cinétique. Il est nécessaire de 

définir cette cinétique et les équilibres de la réaction afin de trouver une solution viable pour améliorer 

les rendements.  

II.2.  Solubilité du CO2 dans les alcools 

 Afin de définir la cinétique réactionnelle de la réaction de carbonatation des alcools avec le 

CO2, il est nécessaire de prendre en compte les équilibres entre le CO2 gazeux et les solvants liquides. 

Pour cela, une étude de la solubilité du CO2 dans 4 solvants a été réalisée : le méthanol, l’éthanol, le 

1,2-propanediol et le glycérol. Ces quatre solvants sont des réactifs potentiels de la réaction de 

carbonatation pour donner des carbonates : le carbonate de diméthyle (DMC), le carbonate de 

diéthyle (DEC), le carbonate de propylène (PC) et le carbonate de glycérol (GC). Cette partie sur l’étude 

de la solubilité a fait l’objet d’un article (Décultot et al., 2019a).  

II.2.1. Matériels et méthodes  

II.2.1.a. Matériels 

 La provenance et la pureté de chaque composé utilisé sont décrites dans le Tableau II-5. 

Aucune méthode de purification n’a été réalisée. La teneur en eau dans les quatre solvants a été 

mesurée par la méthode Karl Fischer à l’aide du titreur coulométrique Metrohm 899 coulometer.  

Tableau II-5. Liste des produits utilisés 

Nom  CAS Source 
Pureté (titre 

volumique)  

Titre massique 

d’eau 

Dioxyde de 

carbone 
124-38-9 Air Liquide 0,999 - 

Ethanol 64-17-5 Fisher Scientific > 0,995 0,0003 

Méthanol 67-56-1 Fisher Scientific > 0,995 0,0002 

1,2-propanediol 57-55-6 Alfa Aesar 0,995 0,0028 

Glycérol 56-81-5 
Applichem 

Parreac 
0,99 0,0028 
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II.2.1.b. Dispositif expérimental 

 La Figure II-12 représente le schéma du dispositif expérimental utilisé pour mesurer la 

solubilité du CO2. Les expériences ont été réalisées dans une cellule Mettler-Toledo en acier inoxydable 

de 1,60 L (± 0,01 L). La cellule est équipée de deux capteurs de température, un pour le liquide dans la 

cellule (Tr) et un pour la double-enveloppe (Tj). Un fluide caloporteur circule dans la double-enveloppe 

pour réguler la température à l’intérieur de la cellule avec une précision de ± 0,01 K. La pression dans 

la cellule est mesurée par un capteur de pression avec une précision de ± 0,01 bar. Un agitateur de 

type ancre est utilisé pour mélanger la solution à environ 300 tr/min. Ce type de réacteur a été décrit 

plus en détail par Balland et al. (Balland et al., 1999). 

 La bouteille de CO2 est connectée à un réservoir tampon d’une capacité de 2,12 L (± 0,01 L). La 

température (Tb) et la pression (Pb) de ce réservoir sont enregistrées à l’aide de deux capteurs avec 

une précision de ± 0,01 K et ± 0,01 bar respectivement. Une vanne permet le contrôle de l’injection du 

CO2 du réservoir à la cellule. Toutes les températures et pressions mesurées toutes les 10 s pendant 

les expériences sont enregistrées à l’aide d’un système d’acquisition. 

 Figure II-12. Schéma du dispositif expérimental : 1 : cellule, 2 : double-enveloppe, 3 : connexion au vide, 4 : 
vanne d’évent, 5 : module d’agitation, 6 : entrée liquide, 7 : sortie liquide, 8 : réservoir tampon, 9 : 

bouteille de CO2 
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II.2.1.c. Procédure expérimentale 

 Avant chaque expérience, une quantité d’azote est injectée dans la cellule. La pression est 

enregistrée pendant 2 heures pour vérifier la présence de fuite de gaz du dispositif. Ensuite, le vide est 

réalisé dans la cellule jusqu’à 10 mbar grâce à une pompe à vide. La température de la cellule est 

maintenue à 283,15 K et environ 800 mL de solvant sont injectés dans la cellule. La quantité exacte de 

solvant injecté ms, est mesurée avec une précision de ± 0,2 g, par une double pesée de la bouteille 

contenant le solvant : avant et après injection. Le mélange est agité pendant toute la durée de 

l’expérience à environ 300 tr/min. Le vide est à nouveau vérifié avec la pompe à vide pour être sûr 

qu’aucun gaz inerte ne reste dans la cellule. Le réservoir tampon est purgé avec du CO2 trois fois pour 

être ensuite rempli avec du CO2. Après quelques minutes, la pression et la température du réservoir 

sont stables. Une quantité de CO2 est alors injectée dans la cellule pour obtenir approximativement 

1 bar de pression, la température dans la cellule est toujours maintenue à 283,15 K. La température et 

la pression enregistrées pendant une expérience de solubilisation du CO2 dans le 1,2-propanediol sont 

reportées sur la Figure II-13. 

 Quand la pression et la température sont stables, la température est alors augmentée de 

283,15 K à 373,15 K par paliers de 10 K.  A chaque étape, l’équilibre est atteint lorsque la pression reste 

constante. Le temps de stabilisation pour atteindre cet équilibre dépend du solvant étudié : pour 

l’éthanol, le méthanol et le 1,2-propanediol, le temps de stabilisation est d’environ 50 minutes. 150 

minutes sont nécessaires pour le glycérol car l’absorption du CO2 dans le glycérol est plus lente. A la 

fin de chaque expérience, trois autres étapes à 343,15 K, 313,15 K et 283,15 K sont réalisées afin de 
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l’expérience avec le 1,2-propanediol 
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vérifier la répétabilité de l’expérience. En utilisant cette méthode, nous nous assurons qu’il n’y a 

aucune fuite, que le CO2 ne réagit pas avec le solvant et que la stabilisation était suffisamment longue 

pour atteindre l’équilibre. Quand la température dans la cellule revient à 283,15 K, la pression est alors 

augmentée en introduisant à nouveau du CO2. Plusieurs injections de CO2 sont réalisées pour chaque 

solvant.  

II.2.2. Mode de calcul de la solubilité 

 A partir des données expérimentales, la solubilité du CO2 dans les quatre solvants étudiés a 

été calculée. Elle est définie en utilisant le titre molaire : 

s

sol

CO

sol

CO

nn

n
x




2

2  Eq II-5 

nCO2

sol  correspond à la quantité de moles de CO2 absorbée dans le solvant et ns est la quantité de moles 

de solvant introduite dans la cellule qui est calculée comme suit : 

s

s
s

M

m
n   Eq II-6 

où ms représente la masse de solvant introduit dans la cellule et Ms est la masse molaire de ce solvant. 

 Les moles de CO2 absorbées dans le solvant sont calculées par un bilan molaire : 

Eq

CO

inj

CO

sol

CO nnn
222

  Eq II-7 

nCO2

Eq
 est la quantité de CO2 dans la partie gaz à l’équilibre.  

nCO2

inj
 est calculé par la différence entre la quantité de CO2 dans le réservoir avant injection (nCO2

1 ) et 

après injection (nCO2

2 ). 

21

222 COCO

inj

CO nnn   Eq II-8 

 Toutes les quantités de moles de CO2 dans la cellule et dans le réservoir sont calculées en 

utilisant l’équation d’état de Peng-Robinson (Coquelet and Richon, 2007) : 

22 2

)(
2 bvbv

aT

bv

RT
P rr

CO








 Eq II-9 

𝑇𝑟 représente la température dans la cellule et 𝑣 est le volume molaire de CO2. a et b sont deux 

constantes calculées avec les équations suivantes : 



 Chapitre II. Réaction de carbonatation des alcools 

62 
 

c

c
a

P

TR
a

22

  Eq II-10 

c

c
b

P

RT
b   Eq II-11 

Ωa=0,457, Ωb=0,07780 

𝑇𝑐  = 304,25 K et 𝑃𝑐= 73,82 bar sont respectivement la température et la pression critiques du CO2. 

𝛼(𝑇𝑟) est une fonction de la température dans la cellule et du facteur acentrique du CO2 𝜔 qui est égal 

à 0,228 :  

22 )])(1(1[)( crr TTmT   Eq II-12 

 
Eq II-13 

  

 Nous supposons que les liquides sont idéaux et suivent la loi de Raoult. Le calcul de la pression 

partielle de CO2 à chaque équilibre se fait donc suivant cette équation : 

où 𝑃𝑐𝑒𝑙𝑙 représente la pression mesurée dans la cellule par le capteur de pression et 𝑃𝑙𝑖𝑞
𝑠𝑎𝑡 correspond 

à la pression de vapeur saturante du solvant. Ces pressions de vapeur saturante, répertoriées dans le 

Tableau II-6, sont calculées pour chaque température grâce à l’équation d’Antoine. Les coefficients 

d’Antoine sont donnés dans le Tableau II-7. Ces pressions de vapeur saturante calculées sont en accord 

avec plusieurs données de la littérature (Safarov et al., 2015; Sauermann et al., 1995; Fendu and Oprea, 

2014). 

Tableau II-6. Pressions de vapeur saturante calculées du méthanol, de l’éthanol et du 1,2-propanediol pour 
des températures comprises entre 283,15 K et 373,15 K 

 

 

 

 Eq II-14 

Température (K) 283,15 293,15 303,15 313,15 323,15 333,15 343,15 353,15 363,15 373,15 

𝑷𝒎é𝒕𝒉𝒂𝒏𝒐𝒍
𝒔𝒂𝒕 (bar) 0,074 0,130 0,219 0,354 0,555 0,845 1,251 1,807 2,553 3,534 

𝑷é𝒕𝒉𝒂𝒏𝒐𝒍
𝒔𝒂𝒕  (bar) 0,031 0,059 0,105 0,179 0,294 0,468 0,722 1,083 1,582 2,258 

𝑷𝟏,𝟐−𝒑𝒓𝒐𝒑𝒂𝒏𝒆𝒅𝒊𝒐𝒍
𝒔𝒂𝒕 (bar) - - - - 0,002 0,003 0,006 0,011 0,019 0,032 

𝑚 = 0,374640 + 1,542260  − 0,26992 2 

𝑃𝐶𝑂2 = 𝑃𝑐𝑒𝑙𝑙 − 𝑃𝑙𝑖𝑞
𝑠𝑎𝑡(1 − 𝑥) 
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Tableau II-7. Coefficients d’Antoine (NIST) utilisés pour calculer les pressions de vapeur saturante du 
méthanol, éthanol et 1,2-propanediol avec l’équation suivante, avec 𝑃𝑙𝑖𝑞

𝑠𝑎𝑡  en bar et T en K :  

𝑙𝑜𝑔(𝑃𝑙𝑖𝑞
𝑠𝑎𝑡) = 𝐴 − 

𝐵

𝑇 + 𝐶
 

  

 Le calcul des incertitudes sur la solubilité est détaillé en ANNEXE A. 

II.2.3. Résultats 

 Les tableaux en ANNEXE B reportent la pression partielle de CO2 à l’équilibre 𝑃𝐶𝑂2, la solubilité 

x et l’incertitude standard 𝛿𝑥 pour l’absorption du CO2 dans l’éthanol, le méthanol, le 1,2-propanediol 

et le glycérol. Les incertitudes sur les solubilités calculées sont inférieures à 2,0.10-3, ce qui représente 

environ 1 à 2 % des valeurs de solubilité de chaque solvant. 

 Les Figure II-14 à Figure II-17 représentent la pression partielle de CO2 tracée en fonction de la 

solubilité pour les quatre solvants et pour chaque température. Pour chaque solvant, la solubilité 

augmente quand la pression augmente et elle diminue quand la température augmente. Dans la 

gamme de températures et de pressions étudiées, une proportionnalité est obtenue entre la pression 

partielle de CO2 et la solubilité. Pour l’éthanol, le méthanol, le 1,2-propanediol et le glycérol, les 

coefficients de corrélation obtenus pour chaque température sont supérieurs à 0,997. Dans notre 

gamme de températures et de pressions, la solubilité du CO2 est alors proportionnelle à la pression 

partielle de CO2, nous utilisons donc la loi de Henry : 

xHePCO .
2
  Eq II-15 

 𝐻𝑒 représente la constante de Henry. Elle correspond au coefficient directeur de la droite 𝑃𝐶𝑂2 

versus 𝑥. Toutes les constantes de Henry sont reportées dans le Tableau II-8. 

  

 Température (K) A B C Références 

Méthanol 283,15 – 373,15 5,20409 1581,341 -33,5 
Ambrose and 
Sprake, 1970 

Ethanol 
283,15 – 343,15 5,37229 1670,409 -40,191 

Kretschmer and 
Wiebe, 1949 

343,15 - 373,15 5,24677 1598,673 -46,424 
Ambrose and 
Sprake, 1970 

1,2-propanediol 323,15 – 373,15 6,07936 2692,187 -17,94 Stull, 1947 
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Figure II-14. Pression partielle de CO2 dans la cellule en fonction de la solubilité x du CO2 dans le méthanol 

liquide à différentes températures, , T=283,15 K; , T=293,15 K; , T=303,15 K; ▲ , T=313,15 K; , 
T=323,15 K; , T=333,15 K; ◊, T=343,15 K; △, T=353,15 K; +, T=363,15 K; , T=373,15 K.  
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Figure II-15. Pression partielle de CO2 dans la cellule en fonction de la solubilité x du CO2 dans l’éthanol liquide à 

différentes températures, , T=283,15 K; , T=293,15 K; , T=303,15 K; ▲  , T=313,15 K; , T=323,15 K; 

, T=333,15 K; ◊, T=343,15 K; △, T=353,15 K; +, T=363,15 K; , T=373,15 K.  
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Figure II-16. Pression partielle de CO2 dans la cellule en fonction de la solubilité x du CO2 dans le 1,2-
propanediol liquide à différentes températures, , T=283,15 K; , T=293,15 K; , T=303,15 K; ▲  , 

T=313,15 K; , T=323,15 K; , T=333,15 K; ◊, T=343,15 K; △, T=353,15 K; +, T=363,15 K; , T=373,15 K. 

Figure II-17. Pression partielle de CO2 dans la cellule en fonction de la solubilité x du CO2 dans le glycérol liquide à 

différentes températures, , T=323,15 K; , T=333,15 K; ◊, T=343,15 K; △, T=353,15 K; +, T=363,15 K; , 

T=373,15 K. 
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Tableau II-8. Constantes de Henry pour le méthanol, l’éthanol, le 1,2-propanediol et le glycérol de 283,15 K 
à 373,15 K en bar 

 

  Des comparaisons entre les constantes de Henry obtenues dans notre étude et celles 

déterminées dans la littérature sont représentées dans la Figure II-18 et dans la Figure II-19 où 𝐻𝑒 est 

tracée en fonction de la température pour le méthanol et l’éthanol. Le méthanol est l’alcool le plus 

étudié, les données de onze articles ont été utilisées dans la Figure II-18.(Ohgaki and Katayama, 1976; 

Hong and Kobayashi, 1988; Chang et al., 1997; Joung et al., 2001; Bezanehtak et al., 2002; 

Schwinghammer et al., 2006; Secuianu et al., 2009; Gui et al., 2011; Kariznovi et al., 2013; Leu et al., 

1991; Miyano and Fujihara, 2004). Pour l’éthanol, la comparaison avec sept articles a été réalisée dans 

la Figure II-19 (Joung et al., 2001; Dalmolin et al., 2006; Secuianu et al., 2008; Gui et al., 2011; Kariznovi 

et al., 2013; Galicia-Luna et al., 2000; Friend et al., 2005). Ces données sont majoritairement en accord 

avec nos résultats, cette comparaison valide notre méthode de mesure de la solubilité et les nouveaux 

points obtenus. 

 Seulement deux articles ont été trouvés sur la solubilité du CO2 dans le 1,2-propanediol (Galvão 

and Francesconi, 2010; Gui et al., 2011). Les constantes de Henry dans ces deux travaux sont 

différentes comme on peut le voir sur la Figure II-20. Notre travail est plus proche des résultats de 

Galvão et al. que de ceux de Gui et al. Cette différence peut s’expliquer par le dégazage des solvants. 

En effet, Galvão et al. utilisent une méthode de dégazage du solvant avant utilisation, ils ne considèrent 

donc aucun gaz inerte. Au contraire, Gui et al. n’utilisent pas de méthode de dégazage mais considèrent 

une certaine quantité de gaz inerte dans la cellule. Ce gaz peut avoir un impact sur la solubilité du CO2, 

ce qui pourrait expliquer cette différence. Dans notre travail, nous avons également dégazé le solvant 

 méthanol éthanol 1,2-propanediol glycérol 

283,15 K 103 (±0,8%) 106 (±0,6%) 212 (±1,6%) - 

293,15 K 128 (±0,1%) 129 (±0,9%) 252 (±1,7%) - 

303,15 K 155 (±0,6%) 153 (±0,7%) 293 (±1,4%) - 

313,15 K 185 (±0,4%) 179 (±0,8%) 333 (±1,8%) - 

323,15 K 216 (±0,5%) 205 (±0,8%) 371 (±2,0%) 1072 (±5,1%) 

333,15 K 247 (±0,6%) 230 (±0,9%) 407 (±2,1%) 1151 (±5,2%) 

343,15 K 279 (±0,9%) 254 (±0,9%) 440 (±2,1%) 1218 (±5,3%) 

353,15 K 310 (±0,8%) 277 (±1,0%) 469 (±2,2%) 1277 (±5,4%) 

363,15 K 341 (±0,6%) 298 (±1,0%) 496 (±2,2%) 1315 (±5,3%) 

373,15 K 369 (±0,6%) 316 (±1,0%) 519 (±2,2%) 1368 (±5,4%) 
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en tirant sous vide la cellule avec le solvant à l’intérieur. Grâce à cette méthode, nous nous assurons 

qu’aucun gaz inerte n’interagit avec la solubilisation du CO2. Cette différence de méthodologie peut 

expliquer pourquoi nos résultats sont proches des résultats de Galvão et al. D’autres travaux étudient 

la solubilité du 1,2-propanediol dans le CO2 supercritique (Chyliński and Gregorowicz, 1998) ou les 

équilibres de phases pour des températures supérieures à 373,15 K (Škerget et al., 2014). Ces résultats 

ne sont donc pas à comparer avec les nôtres car les conditions sont très différentes. 

 Pour le glycérol, seulement une donnée de la littérature a été trouvée, elle est représentée sur 

la Figure II-21 (Ostonen et al., 2014). Les constantes de Henry obtenues par Ostonen et al. sont très 

similaires à nos résultats. D’autres articles étudient la solubilité du CO2 dans le glycérol mais pour des 

pressions supérieures, où la loi de Henry ne s’applique plus (Medina-Gonzalez et al., 2013; Nunes et 

al., 2013; Sovová et al., 1997). 
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Figure II-18. Constantes de Henry du CO2 dans le méthanol liquide en fonction de la température:  cette étude (2019) ; 
◊ (Ohgaki and Katayama, 1976) ; ▲ (Hong and Kobayashi, 1988) ; Δ (Chang et al., 1997) ; + (Joung et al., 2001) ; ⤬ 

(Bezanehtak et al., 2002) ;  (Schwinghammer et al., 2006) ;  (Secuianu et al., 2009)  (Gui et al., 2011) ;  

(Kariznovi et al., 2013) ; ✲ (Leu et al., 1991); - (Miyano and Fujihara, 2004);  
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Figure II-19. Constantes de Henry du CO2 dans l’éthanol liquide en fonction de la température :  cette étude (2019) ; 

Δ (Joung et al., 2001) ;  (Dalmolin et al., 2006) ;  (Secuianu et al., 2008) ;  (Gui et al., 2011) ; ▲  (Kariznovi et 
al., 2013); +(Galicia-Luna et al., 2000); ⤬ (Friend et al., 2005);    
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Figure II-20. Constantes de Henry du CO2 dans le 1,2-propanediol liquide en fonction de la température : 

 cette étude (2019) ;  (Galvão and Francesconi, 2010) ; ▲ (Gui et al., 2011)  
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  Toutes les constantes de Henry pour ces quatre solvants sont reportées dans le Tableau II-8 et 

tracées dans la Figure II-22. Le méthanol et l’éthanol ont des comportements très similaires par rapport 

à la solubilité du CO2. Le CO2 est un peu moins soluble dans le 1,2-propanediol et vraiment moins 

soluble dans le glycérol. Ces résultats sont en accord avec les explications données dans des études 

précédentes (Gui et al., 2011; Gwinner et al., 2006) où la solubilité d’un gaz dans un solvant est divisée 

en deux étapes : premièrement, les interactions solvant-solvant doivent être brisées pour créer des 

cavités, ensuite, les molécules du soluté doivent entrer dans les cavités avec des interactions soluté-

solvant. Dans notre cas, nous avons deux alcools, le 1,2-propanediol avec deux groupes hydroxyles et 

le glycérol avec trois groupes hydroxyles. Cette différence dans la structure des molécules peut 

expliquer les différences observées pour la solubilité du CO2. En effet, les groupes hydroxyles peuvent 

former des liaisons hydrogène internes. Le glycérol, qui a 3 groupements hydroxyles, aura donc une 

meilleure interaction interne que le 1,2-propanediol. Ce qui pourrait expliquer pourquoi il absorbe 

moins de CO2 que le 1,2-propanediol. De manière similaire, les interactions internes du 1,2-

propanediol sont plus fortes que celles des mono alcools.  
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Figure II-21. Constantes de Henry du CO2 dans le glycérol liquide en fonction de la température:  cette étude (2019) ;  
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II.2.4. Conclusion 

 La solubilité du CO2 dans le méthanol, l’éthanol et le 1,2-propanediol a été mesurée entre 

283,15 K et 373,15 K et de 1 bar à 60 bar. Dans le glycérol, une gamme de température de 323,15 K à 

373,15 K a été étudiée jusqu’à 20 bar. Pour chaque solvant, la solubilité du CO2 augmente avec une 

diminution de la température et avec une augmentation de la pression. Les constantes de Henry ont 

été calculées pour chaque température et chaque solvant, la solubilité augmente dans cet ordre : 

glycérol < 1,2-propanediol < méthanol, éthanol. Cette différence peut être expliquée par des 

différences de structures entre les solvants étudiés. 

 Cette étude de solubilité nous permettra d’inclure dans nos modèles cinétiques le transfert de 

matière entre les deux réactifs : le CO2 et l’alcool.  
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II.3. Etude paramétrique de la réaction en réacteur fermé 

 Une étude paramétrique de la réaction de carbonatation de l’éthanol a été réalisée dans un 

réacteur fermé. Les paramètres étudiés sont la température, la pression et la concentration des 

espèces. 

II.3.1. Matériels et méthodes 

II.3.1.a. Matériels 

 L’oxyde de cérium (IV) d’une pureté de 99,5 %, utilisé comme catalyseur, provient de Alfa 

Aesar. Ce catalyseur a été calciné à 600 °C pendant 4 heures à l’air. L’éthanol absolu (>99,5 %) provient 

de VWR et le carbonate de diéthyle (DEC) provient d’Alfa Aesar (>99 %). L’éthanol et le DEC sont utilisés 

sans purification préalable. 

II.3.1.b. Réacteur 

 L’étude paramétrique de la réaction a été réalisée dans un autoclave Parr d’une capacité de 

100 mL représenté sur la Figure II-23. Il est composé d’un agitateur à pales, d’une vanne permettant 

de faire des prélèvements, et de deux vannes permettant d’ajouter ou d’enlever le CO2. La 

température est contrôlée grâce à deux thermocouples, l’un placé dans le réacteur et l’autre sur le 

système de chauffage. La précision sur la température est alors de ± 0,5 K. La pression est lue sur un 

manomètre d’une précision de ± 0,5 bar. L’oxyde de cérium a été choisi comme catalyseur car les 

résultats obtenus dans la littérature avec ce catalyseur sont bons, il permet d’obtenir une conversion 

correcte en carbonate et il a une sélectivité très bonne puisqu’aucun produit secondaire n’est détecté 

dans la littérature. Comme nous l’avons vu dans la partie II.1.2, il est possible d’améliorer les 

P TIC 

Prélèvement 

 

CO
2
 

Figure II-23. Schéma du réacteur utilisé pour l’étude 
paramétrique de la réaction de carbonatation 
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rendements en modifiant ce catalyseur. Nous avons choisi, dans un premier temps, d’utiliser l’oxyde 

de cérium sans modification du fait de sa simplicité d’utilisation et de son faible coût.   

 Pour une expérience classique, 50 mL d’éthanol sont placés dans le réacteur avec 2 g de 

catalyseur (CeO2). Un test de pression est ensuite effectué en remplissant le réacteur d’azote jusqu’à 

atteindre une pression de 60 baret en attendant 30 min. Si aucune fuite n’est détectée, le réacteur est 

ensuite purgé trois fois avec du CO2, puis rempli de CO2 à la pression désirée. Cette étape prend environ 

45 min, temps nécessaire à la solubilisation complète du CO2. Une fois que la pression dans le réacteur 

est stable, la température peut être augmentée à la valeur souhaitée. Des échantillons de 1 mL sont 

prélevés régulièrement pendant la réaction afin de suivre l’état d’avancement de la réaction. A la fin 

de la réaction, le réacteur est refroidi, dépressurisé et le mélange réactionnel est récupéré pour 

analyse. 

II.3.1.c. Analyses 

 L’analyse de la teneur en eau 

 La teneur en eau est mesurée par la méthode Karl Fischer à l’aide du titreur coulométrique 

Metrohm 899 coulometer. La teneur en eau n’a pas pu être analysée sur tous les échantillons prélevés 

lors des expériences. En effet, la prise d’échantillon se faisant dans le réacteur chaud, l’éthanol qui sort 

à haute température a tendance à capter les molécules d’eau présentes dans l’air. Les teneurs en eau 

analysées étaient donc bien supérieures aux prévisions et donc inexploitables. Certaines teneurs en 

eau ont été analysées sur des échantillons prélevés en début d’expérience lorsque le réacteur est sous 

pression et que la température est restée à l’ambiante. D’autres échantillons ont également été 

analysés en fin d’expériences lorsque la température a atteint la température ambiante. L’éthanol à 

température ambiante capte très vite les molécules d’eau présentes dans l’air ambiant, les 

échantillons ont donc été prélevés dans des flacons hermétiques et analysés dans les deux heures 

suivant le prélèvement. L’incertitude sur ces mesures est de l’ordre de 10 %. 

 L’analyse de la teneur en DEC 

 La concentration en DEC dans les échantillons a été analysée à l’aide d’une chromatographie 

en phase gazeuse avec détecteur FID. La chromatographie gazeuse utilisée est un modèle Scion-456-

GC de marque Brüker. La colonne utilisée est la colonne Agilent VF-1701ms (60 m x 0,25 mm x 0,25 

µm épaisseur de film). Le gaz vecteur utilisé est de l’Hélium avec un split ratio de 30 pour 10 µL 

d’échantillon injecté. La rampe de température du four est programmée comme suit : un palier de 

10 min à 35 °C permet de séparer le méthanol et l’éthanol, la température augmente ensuite avec une 

rampe de 15 °C/min jusqu’à 240 °C, puis un palier de 10 min à 240 °C est effectué. Pour l’analyse, 
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500 µL de solution prélevée dans le réacteur sont dilués dans 25 mL de méthanol. 100 µL d’hexanol 

sont ajoutés comme étalon interne. Des étalonnages de l’éthanol et du DEC ont été réalisés afin 

d’obtenir la relation entre l’aire sous le pic et la concentration des espèces (Figure II-24). Ces courbes 

de calibration ont été vérifiées deux fois par an. L’incertitude sur cette mesure est de 4 %. 

 La conversion est calculée par rapport à la concentration de DEC produite. En effet, la 

conversion étant assez faible, l’incertitude sur la concentration en éthanol est trop grande pour 

calculer une conversion à partir de celle-ci. Comme on peut le voir sur la Figure II-25, 2 molécules 

d’éthanol réagissent avec une molécule de CO2 pour former une molécule de DEC et une molécule 

d’eau. Toutes les conversions sont donc calculées comme suit : 

 

Eq II-16 

 

𝑛𝐷𝐸𝐶
𝑓

 représente la quantité de matière de DEC en fin de réaction et 𝑛𝐸𝑡𝑂𝐻
𝑖  représente la quantité de 

matière d’éthanol introduite en début de réaction. 

II.3.2. Expériences préliminaires 

 Des expériences préliminaires ont été réalisées afin de trouver les conditions optimales pour 

le cadre de notre étude. L’influence de la quantité de catalyseur et du volume d’éthanol a ainsi été 

étudiée lors de ces expériences. 

𝑋𝐷𝐸𝐶 = 2 ∗
𝑛𝐷𝐸𝐶
𝑓

𝑛𝐸𝑡𝑂𝐻
𝑖
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Figure II-24. Droites d’étalonnage de la chromatographie gazeuse pour le DEC à gauche et pour l’éthanol à droite 
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Figure II-25. Réaction de carbonatation de l’éthanol 
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II.3.2.a. La quantité de catalyseur 

 La première étude a pour but de vérifier l’influence de la quantité de catalyseur sur la 

conversion afin de déterminer la quantité optimale. La Figure II-26 montre les résultats obtenus pour 

quatre expériences réalisées avec 0,2 g, 1 g, 2 g et 3 g d’oxyde de cérium. Les conversions obtenues 

pour les cas à 1, 2 et 3 g sont très similaires. En revanche, la réaction réalisée avec 0,2 g de catalyseur 

donne une conversion beaucoup plus faible. Afin d’assurer une conversion optimale, nous avons choisi 

de réaliser nos expériences avec 2 g de catalyseur.  

  

II.3.2.b. Vieillissement du catalyseur 

  Nous avons vérifié que le catalyseur n’était pas désactivé après une réaction classique à 125 °C. 

En effet, pour ces réactions, on observe que la conversion n’augmente plus au bout de 24 h, il est 

nécessaire de vérifier qu’il ne s’agit pas de la désactivation du catalyseur. Pour ce faire, le catalyseur a 

été récupéré après une réaction. Il a été filtré, nettoyé à l’éthanol puis séché dans une étuve à 100 °C 

pendant une nuit. Le catalyseur a ensuite été utilisé le lendemain dans une réaction avec les mêmes 

conditions expérimentales que la veille. On peut voir sur la Figure II-27 les conversions obtenues pour 

la réaction réalisée avec le catalyseur neuf et celle réalisée avec le catalyseur réutilisé. Les conversions 

sont très similaires. La conversion finale obtenue avec le catalyseur réutilisé est un peu plus élevée que 

celle obtenue avec le catalyseur neuf. Cette différence peut être due à une différence de la teneur en 

eau au début de la réaction. En effet, comme le catalyseur a été séché toute la nuit, il contenait 

sûrement moins d’eau que le neuf. Comme il s’agit d’un équilibre thermodynamique, la présence d’une 

Figure II-26. Conversion obtenue pour quatre réactions réalisées avec différentes quantités de CeO2. 
Ethanol : 50 mL ; Température : 398 K ; Pression : 58 bar  
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faible quantité d’eau peut avoir un impact important sur la conversion à l’équilibre comme nous le 

verrons dans le paragraphe II.3.4. Le catalyseur réutilisé permet d’obtenir des conversions similaires à 

celles obtenues avec un catalyseur neuf, il n’y a donc pas de désactivation du catalyseur au cours des 

réactions réalisées. Nous pouvons donc considérer que lorsque la conversion reste stable, l’équilibre 

thermodynamique est atteint.  

II.3.2.c. Volume de réactif 

 Le volume de réactif pourrait également avoir une influence sur la conversion. Nous avons 

alors testé trois volumes d’éthanol introduits en début de réaction : 40 mL, 45 mL et 50 mL. Les 

résultats donnés en Figure II-28 montrent que dans notre cas, les conversions ne semblent pas 

affectées par la quantité d’éthanol entre 40 et 50 mL. Les conversions obtenues sont en effet très 

Figure II-27. Comparaison des conversions obtenues entre une réaction réalisée avec un catalyseur 
neuf et une réaction réalisée avec un catalyseur déjà utilisé. Ethanol : 50 mL ; Température : 398 K ; 

Pression : 58 bar 
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Figure II-28. Conversions obtenues avec 40 mL, 45 mL et 50 mL d’éthanol. CeO2 : 2 g ; Température : 
398 K ; Pression : 58 bar  
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proches. Nous avons choisi dans la suite de l’étude de continuer avec 50 mL d’éthanol, ce qui nous 

permet de faire des prélèvements sans risquer de trop modifier les paramètres du système comme le 

volume, la pression ou l’agitation.   

II.3.3. Etude paramétrique 

 L’étude paramétrique de la réaction a été réalisée en faisant varier trois paramètres 

principaux : la température, la pression et les concentrations initiales de l’eau et du DEC. Dans cette 

partie, trois tableaux sont présentés afin de donner les conditions expérimentales de chaque réaction. 

II.3.3.a. Influence de la température 

 Huit expériences ont été réalisées en faisant varier la température. Pour ce faire, 50 mL 

d’éthanol ont été placés dans le réacteur puis le CO2 a été ajouté à 24 bar à température ambiante. La 

température a ensuite été augmentée. Le Tableau II-9 donne les conditions expérimentales avec 

lesquelles ont été réalisées les réactions.  

Tableau II-9. Conditions expérimentales des expériences avec variation de la température 

Nom Température (K) Pression (bar) Temps (h) 

R1 398  58  48  

R2 368  47  185  

R3 370  46  170  

R4 374  54  190  

R5 382  52  185  

R6 385  53  24  

R7 391  56  24  

R8 403  59  27  

 

II.3.3.b. Influence de la pression 

 Trois expériences ont été réalisées en faisant varier la pression, elles sont comparées à R1. 

Toutes ces réactions ont été faites à 398 K. Le Tableau II-10 indique les conditions expérimentales de 

ces quatre réactions. 
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Tableau II-10. Conditions expérimentales des expériences avec variation de la pression 

Nom Température (K) Pression Temps 

R1 398  58  48  

R9 398  24  52  

R10 398  36  27  

R11 398  44  28  

 

II.3.3.c. Influence de la concentration initiale 

 Trois expériences ont été réalisées en faisant varier la concentration en eau. Pour ce faire, le 

catalyseur utilisé pour la réaction R12 a été séché toute une nuit avant la réaction et la mise à l’air du 

catalyseur a été limitée au maximum. La teneur en eau est alors plus faible que pour les autres 

expériences. Pour les réactions R13 et R14, une quantité d’eau a été ajoutée à la solution initiale. 

L’analyse de l’eau a été réalisée au début de chaque expérience avec la méthode Karl Fischer. Pour les 

réactions R15 et R16, une quantité de DEC a été ajoutée à l’éthanol en début d’expérience, la 

concentration en DEC a été analysée par chromatographie gazeuse. Le Tableau II-11 liste les conditions 

expérimentales des réactions réalisées en faisant varier les concentrations en eau et en DEC. 

Tableau II-11. Conditions expérimentales des expériences avec variation des concentrations initiales de 
l’eau et du DEC 

Nom 
Température 

(K) 
Pression  

(bar) 
Temps  

(h) 
[H2O]  

(mol/L) 
[DEC]  

(mol/L) 

R1 398  58  48  0,035  - 

R12 398  57  24  0,021  - 

R13 398  58  24  0,072  - 

R14 398  58  24  0,115  - 

R15 398  58  48  0,035  0,031  

R16 398  58  28  0,035  0,076  

  

II.3.4. Détermination des constantes d’équilibre 

II.3.4.a. Influence de la température 

 Les données de la littérature 

 Aucune expérience pour déterminer expérimentalement les constantes d’équilibre n’a été 

réalisée dans la littérature. Pour comparer nos résultats, nous devons donc utiliser les données 
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thermodynamiques, peu nombreuses dans la littérature.  A l’équilibre, l’énergie libre de Gibbs (𝛥𝑟𝐺𝑇
0) 

est reliée à la constante d’équilibre par l’Eq II-17. L’énergie libre de Gibbs peut elle-même être calculée 

avec l’enthalpie de réaction (𝛥𝑟𝐻𝑇
0) et l’entropie de réaction (𝛥𝑟𝑆𝑇

0) à l’aide de l’Eq II-18. Il est alors 

nécessaire de connaître les enthalpies et entropies de formation de chaque composé pour calculer les 

constantes d’équilibre estimées par la thermodynamique. En effet, 𝛥𝑟𝐻
0 et 𝛥𝑟𝑆

0 sont estimées selon 

l’Eq II-19 où 𝜈𝑖, 𝛥𝑓𝐻𝑖
0 et 𝑆𝑖

0  représentent le coefficient stœchiométrique, l’enthalpie de formation et 

l’entropie de chaque composé. Deux articles détaillent ces données pour tous les composés de cette 

réaction, elles sont mentionnées dans le Tableau II-12 (Leino et al., 2011; Shukla and Srivastava, 2018). 

L’enthalpie et l’entropie du CO2 sont les mêmes dans les deux articles. Cependant les données pour les 

autres composés sont différentes. La différence réside dans le fait que Leino et al. ont utilisé les 

données pour les composés à l’état gazeux alors que Shulka et al. ont utilisé celles pour les composés 

sous forme liquide. La différence entre les enthalpies correspond bien à chaque fois à l’enthalpie de 

vaporisation des composés (43,6 kJ/mol ; 40,65 kJ/mol et 42,3 kJ/mol respectivement pour le DEC, 

l’eau et l’éthanol respectivement (NIST)). Les résultats trouvés pour les constantes d’équilibre sont 

donc légèrement différents comme le montre le Tableau II-13. 

  

  

 

Eq II-19 

 

Tableau II-12. Comparaison des données thermodynamiques obtenues dans deux articles : (Leino et al., 
2011; Shukla and Srivastava, 2018) 

 

 ΔfH0 (kJ/mol) S0 (J/mol/K) 

 Leino et al. Shulka et al. Leino et al. Shulka et al. 

DEC -637,9 -681,5 412,21 299,62 

H2O -241,8 -285,83 188,8 69,95 

CO2 -393,5 -393,52 213,8 213,79 

C2H5OH -234,8 -277,6 281,6 161 

𝛥𝑟𝐺𝑇
0 = −𝑅𝑇𝑙𝑛𝐾𝑒𝑞 

Eq II-17 

𝛥𝑟𝐺𝑇
0 = 𝛥𝑟𝐻𝑇

0 − 𝑇𝛥𝑟𝑆𝑇
0 

Eq II-18 

𝛥𝑟𝐻
0 = ∑𝜈𝑖𝛥𝑓𝐻𝑖

0                  𝛥𝑟𝑆
0 = ∑𝜈𝑖𝑆𝑖

0             
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Tableau II-13. Comparaison des constantes d’équilibre obtenues dans deux articles (Leino et al., 2011; 
Shukla and Srivastava, 2018) 

 ΔrH0 (kJ/mol) ΔrS0 ( J/mol/K) ΔrG0 (kJ/mol) Keq 

Leino et al. -16,60 -175,99 35,85 5,19.10-7 

Shulka et al. -18,61 -166,213 30,921 3,80.10-6 

 

 Arbelaez et al. ont également calculé récemment l’énergie libre de Gibbs de cette réaction 

(Arbeláez et al., 2019). Nous mettrons cependant ces résultats de côté car la méthode de calcul utilisée 

ne semble pas cohérente. En effet, ils trouvent 22,68 kJ/mol pour l’énergie de Gibbs de la réaction en 

additionnant les énergies de formation de Gibbs de chaque composé. Cette formule ne donne pas le 

même résultat que le calcul de l’Eq II-18 qui est correct. 

 Nous avons alors voulu comparer nos valeurs d’équilibres aux constantes trouvées dans la 

littérature. Pour ce faire, le calcul des constantes aux différentes températures doit être réalisé. Les 

calculs des enthalpies et entropies de réaction à différentes températures sont réalisées grâce à l’Eq 

II-20. En s’appuyant sur les équations Eq II-17 et Eq II-18, les constantes d’équilibre peuvent alors être 

déterminées en fonction de la température grâce à l’Eq II-21. 

 

Eq II-20 

 

Eq II-21 

 

 
Eq II-22 

 

𝛥𝑟𝐶𝑝 correspond à la différence des capacités calorifiques des produits et des réactifs (Eq II-22). Leino 

et al. considèrent que ce terme est indépendant de la température entre 273 et 473 K. Shulka et al. 

trouvent une relation entre les Cp et la température, cependant la variation est assez faible pour la 

gamme de température étudiée et la relation donnée par Shulka et al. donnent des résultats assez 

différents de ceux  trouvés dans la littérature. Nous choisissons donc d’appliquer l’hypothèse de Leino 

et al. et de considérer que ces capacités calorifiques sont constantes sur la gamme de température 

considérée. Les capacités calorifiques données par Leino et al. sont pour les composés gazeux. Le 

Tableau II-14 compare les Cp de Leino et al. et ceux trouvés dans la littérature pour les composés 

liquides (NIST) sauf pour le CO2 gazeux. Les valeurs sont légèrement différentes, mais l’impact sur le 

𝛥𝑟𝐻𝑇
0 = 𝛥𝑟𝐻

0 + ∫ 𝛥𝑟𝐶𝑝𝑑𝑇
𝑇

𝑇0

               𝛥𝑟𝑆𝑇
0 = 𝛥𝑟𝑆

0 + ∫
𝛥𝑟𝐶𝑝

𝑇
𝑑𝑇

𝑇

𝑇0

 

ln𝐾 = [
−𝛥𝑟𝐺
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calcul des constantes d’équilibre est négligeable. Nous avons choisi d’utiliser les capacités calorifiques 

des liquides car nos composés sont liquides sauf pour le CO2.   

Tableau II-14. Comparaison entre les capacités calorifiques données par Leino et al. et celles trouvées dans 
la littérature (NIST) 

 Cpgaz Leino et al. (J/mol/K) Cpliquide NIST (J/mol/K) 

DEC 152,1 211 

H2O 33,6 76 

CO2 (g) 37,1 - 

C2H5OH 65,6 112 

 

 Les constantes d’équilibre ont alors été calculées sur la gamme de température qui nous 

intéresse (entre 368 K et 403 K) avec les deux méthodes : Leino et al. avec les données pour les gaz et 

Shulka et al. avec les données pour les composés liquides. Sur la comparaison donnée dans le Tableau 

II-15, on peut voir que la différence est de l’ordre d’un facteur 10. Comme les composés que nous 

utilisons sont liquides sauf pour le CO2, l’approche de Shulka et al. semble plus appropriée. Nous allons 

maintenant pouvoir comparer ces données de la littérature à nos données expérimentales.  

Tableau II-15. Comparaison des constantes d’équilibre calculées avec l’Eq II-18 à Eq II-21 à partir des 
données de Leino et al. et de Shulka et al.  

Température (K) 368 373 378 383 388 393 398 403 

Leino et al. 2011 1,52.10-7 1,42.10-7 1,33.10-7 1,25.10-7 1,18.10-7 1,11.10-7 1,05.10-7 9,91.10-8 

Shulka et al. 2018 9,50.10-7 8,81.10-7 8,18.10-7 7,62.10-7 7,11.10-7 6,65.10-7 6,23.10-7 5,84.10-7 

 

 Les données expérimentales 

 Sur les huit expériences réalisées à différentes températures, 4 semblent atteindre l’équilibre. 

Ces réactions sont représentées sur la Figure II-29. Au bout d’un certain temps, les concentrations 

semblent stables sauf pour R4 où l’équilibre n’est pas certain. La constante d’équilibre correspond au 

produit des activités chimiques de chaque composé à l’équilibre (𝑎𝑖) à la puissance νi (coefficient 

stœchiométrique de chaque composé) comme décrit dans l’Eq II-23.  

 

Eq II-23 

 La constante d’équilibre pour la synthèse de DEC est alors définie grâce à l’Eq II-24. Les activités 

des composés liquides DEC, H2O et éthanol sont définies par le rapport entre la concentration et la 

concentration standard. L’activité du CO2 gazeux est définie comme le rapport entre la pression de CO2 

𝐾𝑒𝑞 = ∏𝑎𝑖
𝜈𝑖  
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et la pression standard. Il aurait également été possible de travailler avec la concentration de CO2 

calculée à partir de la solubilité du CO2. Cependant, les rendements étant vraiment très faibles, la 

consommation de CO2 est négligeable. De plus, d’après la loi de Henry déterminée dans la partie II.2., 

la pression de CO2 est linéaire par rapport à la solubilité du CO2 et donc par rapport à sa concentration. 

Nous avons donc choisi d’utiliser la pression de CO2, constante au cours de la réaction. Cette 

approximation permet de comparer nos résultats expérimentaux aux calculs théoriques de la 

littérature puisque les enthalpies et les entropies de formation utilisées par Leino et al. et Shulka et al. 

sont pour le CO2 gazeux.  

 

  

 La pression de CO2 est considérée constante au cours de l’expérience. En effet, la quantité 

de CO2 consommée est très faible ce qui ne fait quasiment pas varier la pression. Elle est calculée grâce 

à l’Eq II-25, les pressions partielles de DEC et d’eau étant négligées car elles sont très faibles par rapport 

aux pressions partielles de CO2 et d’éthanol. La pression de vapeur saturante de l’éthanol, 𝑃𝐸𝑡𝑂𝐻
𝑠 , est 

calculée grâce aux coefficients d’Antoine donnés au Tableau II-7. La titre molaire d’éthanol est calculé 

à partir du titre molaire de CO2 estimée grâce aux coefficients de Henry calculés dans la partie II.2. 𝑃0 

correspond à la pression standard prise ici à 1 bar. Les concentrations en éthanol et en eau sont 

calculées en fonction de l’avancement de la réaction comme détaillées dans les Eq II-26 et Eq II-27. 

L’indice 0 correspond aux concentrations initiales et l’indice eq correspond aux concentrations à 

l’équilibre. 

 
Eq II-25 

 
Eq II-26 

 
Eq II-27 

 

𝑃𝐶𝑂2 = 𝑃𝑡𝑜𝑡 − 𝑥𝐸𝑡𝑂𝐻𝑃𝐸𝑡𝑂𝐻
𝑠  

[𝐻2𝑂]𝑒𝑞 = [𝐻2𝑂]0 − [𝐷𝐸𝐶]𝑒𝑞 

[𝐸𝑡𝑂𝐻]𝑒𝑞 = [𝐸𝑡𝑂𝐻]0 − 2 ∗ [𝐷𝐸𝐶]𝑒𝑞 

𝐾𝑒𝑞 =
[𝐷𝐸𝐶]𝑒𝑞[𝐻2𝑂]𝑒𝑞𝑃0

[𝐸𝑡𝑂𝐻]𝑒𝑞
2 𝑃𝐶𝑂2

 Eq II-24 
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 La teneur en eau à l’état initial a été analysée pour quelques expériences. Elle est estimée à 

0,08 %m. ± 10 %, ce qui représente une concentration de 0,035 mol/L. Les valeurs des constantes 

obtenues sur ces quatre expériences sont données dans le Tableau II-16 avec une incertitude estimée 

de 6,6 %. L’ordre de grandeur de ces constantes est cohérent puisqu’elles se situent entre les 

constantes d’équilibre estimées d’après les données thermodynamiques de Leino et al. et de Shulka et 

al., tout en étant plus proches de celles de Leino et al. Ces constantes d’équilibre diminuent légèrement 

avec la température ce qui est cohérent avec la littérature puisque la réaction est exothermique (ΔrH 

< 0).  

Tableau II-16. Constantes d’équilibre obtenues pour R4, R5, R1 et R8. 

 R4 374 K R5 382 K R1 398 K R8 403 K 

Keq 2,13.10-7 2,05.10-7 1,76.10-7 1,75.10-7 

  

 Comparaison des constantes d’équilibre expérimentales avec celles de la littérature 

 En combinant l’Eq II-17 et l’Eq II-18, on obtient l’Eq II-28. Si on considère les variations 𝛥𝑟𝐻𝑇
0 

et 𝛥𝑟𝑆𝑇
0 constantes sur la gamme de température étudiée (entre 363 et 403 K), on peut les estimer en 

traçant ln K en fonction de 1/T. La pente nous donne −𝛥𝑟𝐻𝑇
0/𝑅 et l’ordonnée à l’origine 𝛥𝑟𝑆𝑇

0/𝑅. Ces 

droites sont tracées sur la Figure II-30 pour les données expérimentales ainsi que pour les données 

théoriques de Shulka et al. et leino et al. Les résultats obtenus pour 𝛥𝑟𝐻𝑇
0 et 𝛥𝑟𝑆𝑇

0 sont donnés dans le 

Tableau II-17. 
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Tableau II-17. Comparaison des enthalpies standard et entropies standard de réaction obtenues entre 
363 K et 403 K par Leino et al., Shulka et al. et par ce travail expérimental.  

  

 

 

 

 Comme on peut le voir sur le Tableau II-17, l’enthalpie standard de réaction déterminée par 

notre méthode expérimentale est assez éloignée de celles obtenues par la théorie. Cet écart peut être 

dû à notre incertitude qui est assez importante notamment à cause de l’incertitude de 10 % sur 

l’analyse de la teneur en eau initiale. Nous avons décidé d’ajuster les valeurs pour qu’elles soient plus 

proches des données thermodynamiques tout en restant dans l’incertitude. Nous avons alors imposé 

l’enthalpie de réaction égale à celles de Leino et al. puis à celle de Shulka et al. pour déterminer ensuite 

l’entropie de réaction pour être au plus proche de nos points. Les résultats sont tracés sur la Figure 

II-31. Le résultat le plus proche est celui obtenu en utilisant l’enthalpie de réaction définie par Leino et 

al. Les valeurs expérimentales à 382 K et 398 K se situent dans l’écart d’incertitudes. Pour le résultat à 

 𝛥𝑟𝐻𝑇
0 (kJ/mol) 𝛥𝑟𝑆𝑇

0 (J/mol/K) 

Leino et al. -15.1 -172 

Shulka et al. -17,1 -162 

Ce travail -9,4 -153 

ln𝐾 =  
−𝛥𝑟𝐻𝑇

0

𝑅𝑇
+
𝛥𝑟𝑆𝑇

0

𝑅
 Eq II-28 

y = 2056,4x - 19,456
R² = 1

y = 1814x - 20,629
R² = 1

y = 1131,5x - 18,376
R² = 0,9755

-16,5

-16

-15,5

-15

-14,5

-14

-13,5

0,0024 0,00245 0,0025 0,00255 0,0026 0,00265 0,0027 0,00275

ln
 K

1/T (K-1)

Shulka et al.

Leino et al

Ce travail

Figure II-30. Comparaison des constantes d’équilibre obtenues expérimentalement avec celles de Shulka et 
al. et de Leino et al.  
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374 K (0,00267 K-1), le point est assez éloigné des deux courbes, ceci peut s’expliquer par le fait que la 

réaction expérimentale n’a peut-être pas tout à fait atteint l’équilibre comme on peut le voir sur la 

Figure II-29. Le point à 403 K (0,00248 K-1) avec son incertitude est assez proche des deux estimations 

mais reste encore un peu éloigné. Cette différence peut être due à l’influence de la pression sur 

l’équilibre. En effet, les expériences ont été réalisées avec la même quantité de CO2 injectée à 

température ambiante. Les pressions pour les différentes températures étudiées varient donc 

légèrement. La tendance est tout de même similaire, nous choisissons donc d’estimer les constantes 

d’équilibre des autres réactions des données de Leino et al. Nous utiliserons alors 𝛥𝑟𝐻𝑇
0 = -15,1 kJ/mol 

et 𝛥𝑟𝑆𝑇
0 = -167,3 J/mol/K qui sont les valeurs obtenues sur la Figure II-31. Les constantes d’équilibre 

calculées pour les autres températures sont données dans le Tableau II-18. Ces constantes sont ensuite 

utilisées dans la modélisation.  

Tableau II-18. Constantes d’équilibre calculées pour toutes les réactions réalisées à différentes 
températures 

Réaction R1 R2 R3 R4 R5 R6 R7 R8 

Température 398 K 368 K 370 K 374 K 382 K 385 K 391 K 403 K 

Keq 1,74.10-7 2,52.10-7 2,46.10-7 2,33.10-7 2,11.10-7 2,03.10-7 1,89.10-7 1,64.10-7 

 

y = 1813,9x - 20,122
R² = 1

y = 2055,9x - 20,743
R² = 1
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Figure II-31. Comparaison des constantes d’équilibre calculées avec différentes données 
thermodynamiques 
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II.3.4.b. Influence de la pression  

 Quatre réactions ont été réalisées à 398 K en faisant varier la pression dans le réacteur. Elles 

sont représentées sur la Figure II-32.  

 On peut voir que ces quatre expériences semblent atteindre l’équilibre en 24 h. La pression ne 

semble donc pas avoir de conséquence importante sur la cinétique de la réaction. Par contre, les 

concentrations de DEC à l’équilibre ne sont pas les mêmes. Les conversions diminuent quand la 

pression diminue. Les constantes d’équilibre pour ces quatre expériences sont détaillées dans le 

Tableau II-19. On constate une légère augmentation de la constante d’équilibre quand la pression 

diminue. Il est effectivement possible d’avoir une variation de la constante d’équilibre en fonction de 

la pression (Shukla and Srivastava, 2018). Dans notre cas, cette variation est très faible et le manque 

de données ne nous a pas permis de trouver une loi pour l’expliquer et prédire les résultats pour 

d’autres expériences. Nous avons donc choisi d’utiliser ces constantes d’équilibre expérimentales dans 

la modélisation cinétique.   

Tableau II-19. Constantes d’équilibre calculées pour les quatre expériences réalisées à différentes pressions  

Réaction R1 58 bar R11 44 bar R10 36 bar R9 24 bar 

Keq 1,76.10-7 1,88.10-7 2,24.10-7 2,29.10-7 

    

II.3.4.c. Influence de la concentration initiale des espèces 

 Quatre réactions ont été réalisées en faisant varier la concentration en eau initiale et deux 

autres en faisant varier la concentration en DEC. La concentration de DEC au cours du temps obtenue 
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Figure II-32. Concentration en DEC en fonction du temps pour quatre réactions réalisées à différentes 
pressions. Ethanol : 50 mL ; CeO2 : 2 g ; Température : 398 K.  
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pour ces expériences sont représentées dans la Figure II-33. Les concentrations initiales en eau et en 

DEC ont un impact direct sur la conversion. La présence d’eau ou de DEC diminue la concentration de 

DEC obtenue à l’équilibre, ce qui semble cohérent avec notre hypothèse d’équilibre 

thermodynamique. Pour la réaction R16, la concentration de DEC reste stable, il n’y a pas de 

conversion, l’équilibre doit être déjà atteint.  

 Les constantes d’équilibre ont été calculées et répertoriées dans le Tableau II-20. On peut voir 

qu’elles sont très proches, notamment en prenant en compte l’incertitude de 6,6 %. Ce résultat est 

très cohérent puisque toutes les expériences ont été réalisées à la même température et à la même 

pression. Ces réactions valident donc l’hypothèse d’un équilibre thermodynamique. Pour la 

modélisation cinétique, nous avons choisi d’utiliser la même constante d’équilibre pour toutes ces 

réactions. Nous avons choisi celle de la réaction de référence R1 à 1,76.10-7. 

Tableau II-20. Constantes d’équilibre calculées pour chaque réaction avec différentes concentrations 
initiales en eau et en DEC 

 

Réaction R12 R1 R13 R14 R15 R16 

[H2O] (mol/L) 0,021 0,035 0,072 0,115 0,035 0,035 

[DEC] (mol/L) 0 0 0 0 0,031 0,076 

Keq 1,84.10-7 1,76.10-7 1,82.10-7 1,75.10-7 1,63.10-7 1,66.10-7 
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Figure II-33. Concentration en DEC en fonction du temps pour les six réactions faisant varier 
les concentrations initiales en eau et en DEC. Ethanol : 50 mL ; CeO2 : 2 g ; Pression : 58 bar ; 

Température : 398 K 
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II.3.5. Cinétique initiale 

 Sur la Figure II-34, sont représentées les concentrations en DEC obtenues sur des temps courts 

(< à 7 h) pour plusieurs réactions réalisées à différentes températures.  

 Pour chaque température, on peut modéliser l’évolution temporelle de la concentration par 

une droite. Il est alors possible de calculer une vitesse initiale pour toutes ces températures comme 

étant une constante. En considérant que la constante de vitesse k suit la loi d’Arrhenius (Eq II-4), 

l’énergie d’activation de la réaction peut être estimée à partir des vitesses initiales. Le logarithme de 

la vitesse initiale en fonction de l’inverse de la température a alors été tracé sur la Figure II-35. Ces 

points ont été modélisés par une droite dont la pente nous donne –𝐸𝑎/𝑅. L’énergie d’activation 

estimée par ces vitesses initiales en fonction de la température nous donne une valeur de 97 kJ/mol. 

Les résultats obtenus dans la littérature pour la réaction de carbonatation du méthanol ont été donnés 

dans le Tableau II-4. La valeur trouvée expérimentalement est un peu plus faible que celle déterminée 

par Santos et al. (107 kJ/mol) (Santos et al., 2013) mais plus élevée que celles déterminées par Marin 

et al. et Fu et al. (67,9 et 117 kJ/mol) (Fu et al., 2018; Marin et al., 2016). L’énergie d’activation que 

nous avons estimée pour la synthèse de DEC est donc assez proche des données de la littérature pour 

la synthèse de DMC. 

Figure II-34. Détermination des vitesses initiales pour plusieurs réactions à différentes températures 
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II.4. Mécanismes étudiés 

 Afin de développer un modèle cinétique, il est nécessaire de s’appuyer sur un mécanisme. 

Comme nous l’avons vu dans la partie II.1.3, plusieurs mécanismes ont été développés dans la 

littérature en s’appuyant sur des analyses ou sur des connaissances de la réaction. Nous verrons dans 

cette partie quels sont les mécanismes que nous avons retenus et comment nous avons déterminé des 

lois de vitesse à partir de ces mécanismes. 

II.4.1. Mécanismes classiques en catalyse hétérogène 

 Nous avons d’abord commencé par étudier deux mécanismes classiques de catalyse 

hétérogène : les mécanismes de Langmuir-Hinshelwood et de Eley-Rideal représentés sur la Figure 

II-36. Comme décrit dans le chapitre II.1.4, ces deux mécanismes ont été utilisés pour trouver une loi 

de vitesses dans deux travaux basés sur la réaction de carbonatation du méthanol (Marin et al., 2016; 

Santos et al., 2013). 

 Le mécanisme de Langmuir-Hinshlewood prend en compte l’adsorption du CO2 et de l’éthanol 

sur le catalyseur. Comme nous l’avons vu précédemment, de nombreux auteurs expliquent que les 

y = -11710x + 23,989
R² = 0,9464
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Figure II-35. Logarithme de la vitesse initiale en fonction de l’inverse de la température pour 
différentes expériences : détermination de l’énergie d’activation 

Mécanisme A = Langmuir-Hinshelwood 

1. 𝐶𝑂2 + ∗ ↔  𝐶𝑂2
∗ 

2. 𝐸𝑡𝑂𝐻 + ∗ ↔  𝐸𝑡𝑂𝐻∗ 

3. 𝐶𝑂2
∗ +  2 𝐸𝑡𝑂𝐻∗  ↔  𝐷𝐸𝐶∗ + 𝐻2𝑂

∗ + ∗ 

4. 𝐷𝐸𝐶∗  ↔  𝐷𝐸𝐶 + ∗ 

5. 𝐻2𝑂
∗  ↔  𝐻2𝑂 + ∗ 

Mécanisme B = Eley-Rideal 

1. 𝐸𝑡𝑂𝐻 + ∗ ↔  𝐸𝑡𝑂𝐻∗ 

2. 𝐶𝑂2 + 𝐸𝑡𝑂𝐻
∗  ↔  𝐸𝐶∗ 

3. 𝐸𝐶∗ + 𝐸𝑡𝑂𝐻∗  ↔  𝐷𝐸𝐶 + 𝐻2𝑂 +  2 ∗ 

 

Figure II-36. Mécanismes réactionnels de Langmuir-Hinshelwood et Eley-Rideal 
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deux réactifs s’adsorbent sur le catalyseur : le CO2 et une molécule d’éthanol sur les sites basiques, et 

la deuxième molécule d’éthanol sur les sites acides (Kumar et al., 2016; Tomishige et al., 2000; Wang 

et al., 2013). La réaction se déroule alors à l’étape 3 sans intermédiaire réactionnel et les produits sont 

désorbés lors des étapes 4 et 5. Le mécanisme d’Eley-Rideal ne prend pas en compte l’adsorption du 

CO2 ce qui n’est pas forcément en accord avec les mécanismes développés dans les articles. 

Cependant, ce mécanisme prend en compte dans l’étape 2, la formation d’un intermédiaire 

réactionnel : EC qui correspond au carbonate d’éthyle (C2H5OCOO) et que l’on retrouve dans certains 

mécanismes ((Eta et al., 2011a; Tomishige et al., 2000). La deuxième étape réactionnelle et la 

désorption des produits se font ensuite directement dans l’étape 3. Ces mécanismes nous ont servis 

de base pour développer la cinétique de cette réaction. Cependant, ces mécanismes ne prennent pas 

forcément en compte les analyses réalisées dans la littérature. Nous avons alors développé deux autres 

mécanismes basés sur ceux de Langmuir-Hinshelwood et Eley-Rideal en les adaptant à notre réaction. 

II.4.2. Mécanismes développés à partir des données de la littérature 

 Les mécanismes C et D que nous avons développés sont détaillés dans la Figure II-37. Le 

mécanisme C s’appuie sur le mécanisme de Langmuir-Hinshelwood mais considère que la deuxième 

molécule d’éthanol qui vient réagir dans l’étape 3 n’est pas adsorbée sur le catalyseur. Cette hypothèse 

correspond aux remarques effectuées par certains auteurs sur le fait qu’il est difficile d’avoir un 

mécanisme termoléculaire. Il est donc plus probable que l’un des deux éthanol ne soit pas adsorbé 

(Aresta et al., 2010b; Chen et al., 2014). Le mécanisme D correspond au mécanisme développé par 

Chen et al. Il s’appuie sur celui d’Eley-Rideal mais considère que le CO2 s’adsorbe sur le catalyseur tout 

comme la première molécule d’éthanol. L’intermédiaire réactionnel est également différent de celui 

du mécanisme d’Eley-Rideal puisque Chen et al. montrent que pour le cas de l’oxyde de cérium, 

l’intermédiaire analysé par Spectromètre Raman est un carboethoxy (EtOCO=C2H5OCO).  

  

Mécanisme C  

1. 𝐶𝑂2 + ∗ ↔  𝐶𝑂2
∗ 

2. 𝐸𝑡𝑂𝐻 + ∗ ↔  𝐸𝑡𝑂𝐻∗ 

3. 𝐶𝑂2
∗ + 𝐸𝑡𝑂𝐻∗ + 𝐸𝑡𝑂𝐻 ↔ 𝐷𝐸𝐶∗ + 𝐻2𝑂

∗ + ∗ 

4. 𝐷𝐸𝐶∗  ↔  𝐷𝐸𝐶 + ∗ 

5. 𝐻2𝑂
∗  ↔  𝐻2𝑂 + ∗ 

Mécanisme D  

1. 𝐶𝑂2 + ∗ ↔  𝐶𝑂2
∗ 

2. 𝐸𝑡𝑂𝐻 + ∗ ↔  𝐸𝑡𝑂𝐻∗ 

3. 𝐶𝑂2 + 𝐸𝑡𝑂𝐻
∗  ↔  𝐸𝑡𝑂𝐶𝑂∗ + 𝑂𝐻∗ 

4. 𝐸𝑡𝑂𝐶𝑂∗ +  𝐸𝑡𝑂𝐻 + 𝑂𝐻∗  ↔  𝐷𝐸𝐶 + 𝐻2𝑂 +  2 ∗ 

 

Figure II-37. Mécanismes réactionnels C et D basés sur les mécanismes de Langmuir-Hinshelwood et Eley-Rideal. 
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II.4.3. Développement des modèles cinétiques 

 Pour développer les lois de vitesse, nous avons fait une hypothèse concernant l’étape 

déterminant la vitesse. Pour les mécanismes A et C, nous avons alors considéré que l’étape 

réactionnelle était cinétiquement déterminante. Pour les mécanismes B et D, nous avons choisi 

d’étudier deux cas : l’étape cinétiquement déterminante est soit l’étape de formation de 

l’intermédiaire (), soit l’étape de réaction de l’intermédiaire avec l’éthanol (β). La vitesse de la 

réaction est égale à la vitesse de cette étape cinétiquement déterminante. Les autres étapes 

réactionnelles sont à l’équilibre et définies par des constantes d’équilibre notées avec la nomenclature 

suivante : 𝐾𝐴1, en indice la lettre correspond au mécanisme, la lettre grecque correspond aux choix 

de l’étape cinétiquement déterminante, et le chiffre correspond à l’étape.  

 Dans cette section, nous allons alors détailler le calcul pour l’obtention de la loi de vitesse pour 

le mécanisme de Langmuir-Hinshelwood. Dans un premier temps, il est important de définir les 

constantes d’équilibre des étapes n’étant pas cinétiquement déterminantes. Pour cela, on fait 

intervenir la grandeur * qui représente la fraction de site actif libre. De même 𝜃𝐶𝑂2, 𝜃𝐸𝑇𝑂𝐻, 𝜃𝐷𝐸𝐶 et 

𝜃𝐻2𝑂 représentent la fraction de site actif occupé par les molécules de CO2, d’éthanol, de DEC et d’eau. 

La somme de toutes ces fractions est égale à 1 comme montré dans l’Eq II-29. Les constantes 

d’équilibre 𝐾𝐴1, 𝐾𝐴2, 𝐾𝐴4 et 𝐾𝐴5 sont définies dans les équations de l’Eq II-30. 𝑃0 et 𝐶0 correspondent 

à la pression et la concentration standard égales respectivement à 1 bar et 1 mol/L.  

  

 
 

 La vitesse de la réaction est égale à la vitesse de l’étape 3 comme détaillée dans l’Eq II-31 où 

rA correspond à la vitesse liée au mécanisme A. Les fractions de sites actifs occupés par les différentes 

molécules sont ensuite remplacées en faisant apparaitre les constantes d’équilibre des étapes 

intermédiaires (Eq II-32). Dans l’Eq II-33, certaines constantes sont mises en facteur pour faire 

apparaitre la constante d’équilibre qui correspond au produit des constantes intermédiaires. L’Eq II-34 

vient du bilan sur les sites actifs (Eq II-29) et permet de remplacer ∗ dans l’Eq II-35. La constante de 

vitesse k correspond alors au produit de 𝑘3𝐾2
2𝐾1et s’exprime en mol/L/h. 

 
 

1 = ∗ + 𝐶𝑂2 + 𝐸𝑡𝑂𝐻 + 𝐷𝐸𝐶 + ∗𝐻2𝑂 Eq II-29 

𝐾𝐴1 = 
𝐶𝑂2 𝑃0
𝑃𝐶𝑂2∗

          𝐾𝐴2 =
𝐸𝑡𝑂𝐻 𝐶0
[𝐸𝑡𝑂𝐻]∗

              𝐾𝐴4 = 
∗[𝐷𝐸𝐶]

𝐶0𝐷𝐸𝐶
          𝐾𝐴5 = 

∗[𝐻2𝑂]

𝐶0𝐻2𝑂
 

Eq II-30 

𝑟𝐴 = 𝑟3 = 𝑘3𝐸𝑡𝑂𝐻
2𝐶𝑂2 − 𝑘−3𝐷𝐸𝐶𝐻2𝑂∗ Eq II-31 
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 L’équation finale de la vitesse (Eq II-35) correspond bien aux équations obtenues 

habituellement avec le mécanisme de Langmuir-Hinshelwood (Santos et al., 2013). Les équations Eq 

II-36 à Eq II-40 sont les lois de vitesse obtenues pour les mécanismes B à D. Pour la loi de vitesse B, 

l’étape 2 est considérée comme cinétiquement déterminante alors que pour Bβ c’est l’étape 3. Pour 

le mécanisme C, l’étape 3 est considérée comme cinétiquement déterminante. Pour la loi de vitesse 

D, l’étape 3 est cinétiquement déterminante et pour la loi de vitesse Dβ, c’est l’étape 4. Pour le 

mécanisme D, nous avons considéré que la fraction de sites actifs des deux intermédiaires étaient la 

même (𝜃𝐸𝑡𝑂𝐶𝑂 = 𝜃𝑂𝐻). 

 Les étapes réactionnelles sont généralement choisies comme étape cinétiquement 

déterminante. Cependant, il est également possible de faire l’hypothèse d’une autre étape 

cinétiquement déterminante. Dans ce cas, la vitesse serait donc contrôlée par une étape d’adsorption 

ou de désorption. Nous avons étudié certaines de ces possibilités mais les modélisations donnaient 

des résultats moins cohérents (déviation moyenne entre 7 et 10 %).  Pour simplifier l’étude, nous nous 

sommes donc limités à six lois de vitesse possibles pour modéliser nos points expérimentaux et définir 

les différentes constantes. Elles sont définies dans les équations Eq II-35 à Eq II-40. 

   

𝑟𝐴 = 𝑘𝐴3
𝐾𝐴2

2[𝐸𝑡𝑂𝐻]2∗
2

𝐶0
2

𝐾𝐴1𝑃𝐶𝑂2∗
𝑃0

− 𝑘𝐴−3
∗[𝐷𝐸𝐶]

𝐾𝐴4𝐶0

∗[𝐻2𝑂]

𝐾𝐴5𝐶0
∗ Eq II-32 

𝑟𝐴 = 𝑘𝐴3𝐾𝐴2
2𝐾𝐴1∗

3 (
[𝐸𝑡𝑂𝐻]2𝑃𝐶𝑂2

𝐶0
2𝑃0

− 
[𝐷𝐸𝐶][𝐻2𝑂]

𝐾𝑒𝑞𝐶0
2 )    Eq II-33 

1 = ∗ (1 + 𝐾𝐴1
𝑃𝐶𝑂2
𝑃0

+ 𝐾𝐴2
[𝐸𝑡𝑂𝐻]

𝐶0
+
[𝐷𝐸𝐶]

𝐶0𝐾𝐴4
+ 
[𝐻2𝑂]

𝐶0𝐾𝐴5
) Eq II-34 

𝑟𝐴 = 𝑘𝐴

(
[𝐸𝑡𝑂𝐻]2𝑃𝐶𝑂2

𝐶0
2𝑃0

− 
[𝐷𝐸𝐶][𝐻2𝑂]

𝐾𝑒𝑞𝐶0
2 )

(1 + 𝐾𝐴1
𝑃𝐶𝑂2
𝑃0

+ 𝐾𝐴2
[𝐸𝑡𝑂𝐻]
𝐶0

+
[𝐷𝐸𝐶]
𝐶0𝐾𝐴4

+ 
[𝐻2𝑂]
𝐶0𝐾𝐴5

)
3    Eq II-35 
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Eq II-36 

 

 

Eq II-37 

 

Eq II-38 

 

Eq II-39 

 

Eq II-40 

 

  

𝑟𝐵 = 𝑘𝐵

(
[𝐸𝑡𝑂𝐻]2𝑃𝐶𝑂2

𝐶0
2𝑃0

− 
[𝐷𝐸𝐶][𝐻2𝑂]

𝐾𝑒𝑞𝐶0
2 )

[𝐸𝑡𝑂𝐻]
𝐶0

(1 + 𝐾𝐵1
[𝐸𝑡𝑂𝐻]
𝐶0

+ 
[𝐷𝐸𝐶][𝐻2𝑂]

[𝐸𝑡𝑂𝐻]𝐶0𝐾𝐵3𝐾𝐵1
)
    

𝑟𝐵𝛽 = 𝑘𝐵𝛽

(
[𝐸𝑡𝑂𝐻]2𝑃𝐶𝑂2

𝐶0
2𝑃0

− 
[𝐷𝐸𝐶][𝐻2𝑂]

𝐾𝑒𝑞𝐶0
2 )

(1 + 𝐾𝐵𝛽1
[𝐸𝑡𝑂𝐻]
𝐶0

+
𝐾𝐵𝛽1𝐾𝐵𝛽2 𝑃𝐶𝑂2[𝐸𝑡𝑂𝐻]

𝑃0𝐶0
)
2    

𝑟𝐶 = 𝑘𝐶

(
[𝐸𝑡𝑂𝐻]2𝑃𝐶𝑂2

𝐶0
2𝑃0

− 
[𝐷𝐸𝐶][𝐻2𝑂]

𝐾𝑒𝑞𝐶0
2 )

(1 + 𝐾𝐶1
𝑃𝐶𝑂2
𝑃0

+ 𝐾𝐶2
[𝐸𝑡𝑂𝐻]
𝐶0

+
[𝐷𝐸𝐶]
𝐶0𝐾𝐶4

+ 
[𝐻2𝑂]
𝐶0𝐾𝐶5

)
2    

𝑟𝐷 = 𝑘𝐷

(
[𝐸𝑡𝑂𝐻]2𝑃𝐶𝑂2

𝐶0
2𝑃0

− 
[𝐷𝐸𝐶][𝐻2𝑂]

𝐾𝑒𝑞𝐶0
2 )

[𝐸𝑡𝑂𝐻]
𝐶0

(1 + 𝐾𝐷1
𝑃𝐶𝑂2
𝑃0

+𝐾𝐷2
[𝐸𝑡𝑂𝐻]
𝐶0

+  2√
[𝐷𝐸𝐶][𝐻2𝑂]
[𝐸𝑡𝑂𝐻]𝐶0𝐾𝐷4

)

2    

𝑟𝐷𝛽 = 𝑘𝐷𝛽

(
[𝐸𝑡𝑂𝐻]2𝑃𝐶𝑂2

𝐶0
2𝑃0

− 
[𝐷𝐸𝐶][𝐻2𝑂]

𝐾𝑒𝑞𝐶0
2 )

(1 + 𝐾𝐷𝛽1
𝑃𝐶𝑂2
𝑃0

+𝐾𝐷𝛽2
[𝐸𝑡𝑂𝐻]
𝐶0

+  2√
𝐾𝐷𝛽1𝐾𝐷𝛽2𝐾𝐷𝛽3𝑃𝐶𝑂2[𝐸𝑡𝑂𝐻]

𝑃0𝐶0
)

2    
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II.5. Modélisation cinétique 

II.5.1. Méthode  

 La modélisation a été réalisée sur Matlab en considérant que la vitesse r est égale à la dérivée 

de la concentration de DEC au cours du temps. Les équations différentielles pour les différentes 

conditions ont alors été résolues en utilisant une méthode basée sur la différenciation (numerical 

differentiation formulas, ODE15S). La fonction objectif utilisée est donnée dans l’Eq II-41. 𝑁𝑃 

correspond au nombre total de points utilisés pour faire la modélisation. Nous avons utilisé les 16 

expériences ce qui représente 103 points. Les constantes d’équilibre utilisées sont données dans le 

Tableau II-18 pour les expériences faisant varier la température. Ces valeurs sont celles ajustées avec 

les données thermodynamiques de la littérature. Le Tableau II-19 donnent les constantes d’équilibre 

expérimentales des réactions faisant varier la pression, elles sont utilisées telles quelles dans la 

modélisation. Pour la variation de la concentration initiale, la température et la pression sont les 

mêmes pour toutes ces expériences, nous avons donc choisi d’utiliser la même constante d’équilibre : 

1,74.10-7. La constante cinétique k suit la loi d’Arrhenius (Eq II-4). Le nombre de constantes à optimiser 

est variable selon le modèle utilisé. k0 et Ea sont déterminées pour chaque modèle ainsi que les 

différentes constantes d’équilibre K. 

 

Eq II-41 

 

 Une analyse de sensibilité a été réalisée afin de déterminer quelle est l’influence de la variation 

de chaque constante sur la modélisation. Dans cette analyse de sensibilité, l’impact de chaque 

constante est pris séparément. Une variation de 10 % sur chaque constante a été appliquée, l’écart 

entre la concentration calculée avec la variation de 10 % ([𝐷𝐸𝐶]10%) et la concentration du modèle 

([𝐷𝐸𝐶]𝑚𝑜𝑑𝑒𝑙) est alors calculée. Le facteur de sensibilité correspond alors au rapport entre cet écart et 

l’écart appliqué sur la constante (𝛥𝑐𝑜𝑛𝑠𝑡𝑎𝑛𝑡𝑒) (Eq II-42). Ce facteur est calculé pour chaque constante 

(𝑘0, 𝐸𝑎 et les constantes d’équilibre 𝐾). 

 

Eq II-42 

 

 

 

𝐹𝑜𝑏𝑗 = min [∑(
|[𝐷𝐸𝐶]𝑚𝑜𝑑𝑒𝑙 − [𝐷𝐸𝐶]𝑒𝑥𝑝| [𝐷𝐸𝐶]𝑒𝑥𝑝⁄

𝑁𝑃
)

𝑁𝑃

𝑖=1

] 

𝑆 =  ∑
([𝐷𝐸𝐶]10% − [𝐷𝐸𝐶]𝑚𝑜𝑑𝑒𝑙) [𝐷𝐸𝐶]𝑚𝑜𝑑𝑒𝑙⁄

𝛥𝑐𝑜𝑛𝑠𝑡𝑎𝑛𝑡𝑒
𝑁𝑃⁄

𝑁𝑃

𝑖=1
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II.5.2. Comparaison des modèles 

II.5.2.a. Résultats des modélisations  

 Les 16 expériences ont été modélisées avec les lois de vitesse correspondantes à chacun des 6 

mécanismes. Les résultats obtenus ont été séparés en deux tableaux pour plus de clarté. Le Tableau 

II-21 reprend les valeurs des constantes obtenues dans le cas des mécanismes A et C, alors que le 

Tableau II-22 donne les valeurs pour les mécanismes Bα, Bβ, Dα et Dβ. Pour pouvoir comparer les 

valeurs, les constantes 𝐾 ont été placées dans différentes colonnes suivant qu’il s’agisse d’une 

constante d’adsorption du CO2 ou de l’éthanol sur le catalyseur (KaCO2 et KaETOH), d’une constante de 

désorption du DEC ou de l’eau (KdDEC et KdH2O) ou d’une constante de formation d’une espèce 

intermédiaire ou de DEC (Kfint et KfDEC). La dernière colonne DM correspond au calcul de la déviation 

moyenne qui est égale à la fonction objectif défini dans l’Eq II-42.  

Tableau II-21. Résultats obtenus pour les simulations réalisées avec les mécanismes A et C. KaCO2 et KaEtOH : 
constante d’adsorption du CO2 et de l’éthanol sur le catalyseur; KdDEC et KdH2O : constante de désorption du 

DEC et de l’eau du catalyseur ; DM : déviation moyenne 

Mécanisme  
k0 Ea  KaCO2 KaEtOH KdDEC KdH2O DM 

mol/L/h J/mol - - - - % 

A 

Nom k0A EaA K1A K2A K4A K5A 

4,38% Valeurs 1,43.1011 1,06.105 0,082 0,52 0,022 0,014 

S 0,424 -7,89 -0,332 -0,671 0,001 0,179 

C 

Nom k0C EaC K1C K2C K4C K5C 

 4,40% Valeurs 9,69.1011 1,04.105 2,02 4,46 0,001 6,18E-04 

S 0,485 -8,27 -0,366 -0,297 0,022 0,273 
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Tableau II-22. Résultats obtenus pour les simulations réalisées avec les mécanismes Bα, Bβ, Dα et Dβ. 
KaCO2 et KaEtOH : constante d’adsorption du CO2 et de l’éthanol sur le catalyseur; Kfint et KfDEC : constante 

d’équilibre des étapes de formation de l’intermédiaire et de formation du DEC ; DM : déviation moyenne. 

Mécanisme  
k0 Ea KaCO2 KaEtOH Kfint KfDEC DM 

mol/L/h J/mol - - - - % 

B 

Nom k0Bα EaBα  K1Bα  K3Bα 

7,79% Valeurs 6,31.108 1,04.105  0,0274  0,0026 

S 0,462 -7,83  -0,052  0,075 

Bβ  

Nom k0Bβ EaBβ  K1Bβ K2Bβ  

 7,91% Valeurs 4,09.107 1,02.105  0,0143 0,081  

S 0,49 -7,95  -0,52 -0,42  

Dα 

Nom k0Dα EaDα K1Dα K2Dα  K4Dα 

7,89% Valeurs 3,11.1010 1,02.105 0,129 0,428  1,369 

S 0,468 -7,916 -0,392 -0,475  0,001 

Dβ 

Nom k0Dβ EaDβ K1Dβ K2Dβ K3Dβ  

8,08% Valeurs 2,53.108 1,02.105 9,43.10-4 0,015 419  

S 0,503 -7,96 -0,386 -0,423 -0,378  

 

 Les déviations moyennes sont toutes inférieures à 10 %, les simulations sont donc assez 

proches des points expérimentaux. Cependant, les mécanismes A et C semblent plus concordants avec 

des déviations de 4,4 % contre environ 8 % pour les quatre autres mécanismes. Les énergies 

d’activations obtenues sont toutes dans le même ordre de grandeur : entre 102 et 106 kJ/mol. Ces 

énergies d’activations sont un peu plus élevées mais dans le même ordre de grandeur que celle trouvée 

à l’aide des cinétiques initiales dans la section II.3.5 (97 kJ/mol). Les constantes cinétiques 𝑘0 sont de 

l’ordre de 108 à 1011 mol/L/h. Ces constantes ne correspondent pas toujours aux mêmes produits de 

constantes d’équilibre, il est donc difficile de les comparer. Les constantes d’équilibre sont assez 

différentes d’un mécanisme à l’autre. Elles ont été déterminées par la modélisation mais n’ont pas pu 

être validées par des mesures expérimentales de constantes d’adsorption.  

 Au niveau de la sensibilité, l’énergie d’activation influe beaucoup sur les résultats. En effet, 

avec une variation de 10 % de cette énergie, les concentrations calculées varient d’environ 80 %. Ce 

résultat semble cohérent puisque l’énergie d’activation se trouve dans une fonction exponentielle. La 

constante cinétique a toujours une sensibilité d’environ 0,48 ce qui est bien plus faible. Les constantes 

d’équilibre ont des comportements assez différents selon les mécanismes. Certaines ont une 
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sensibilité similaire au facteur pré exponentiel k0 mais d’autres n’ont quasiment aucune influence sur 

la cinétique (K4A, K4C, K1Bα, K3Bα, K4Dα). Leur influence sur la concentration est alors inférieure à 1 %. La 

valeur donnée à ces constantes n’est alors pas très fiable, l’étape correspondante n’a donc pas 

d’influence sur le mécanisme.  Il serait alors possible de la négliger.  

II.5.2.b. Déviation moyenne pour chaque expérience 

 La Figure II-38 représente les déviations moyennes calculées avec les 6 modèles pour chacune 

des 16 expériences.  

 Pour certaines réactions, la déviation moyenne est élevée quel que soit le modèle. En effet, la 

réaction R2 à 368 K, la réaction R12 avec 0,05 % d’eau et la réaction R13 avec 0,162 % d’eau ont des 

déviations supérieures à 5% dans tous les cas. 368 K est la plus faible température étudiée, le 

mécanisme est peut-être différent pour des températures plus faibles, ce qui pourrait expliquer cet 

écart plus important. Pour R13 et R14, la déviation peut être due à l’incertitude sur la teneur en eau 

initiale. En effet, 10 % d’incertitude sur la teneur en eau initiale peuvent avoir un impact important sur 

la cinétique.  

 Au contraire, les réactions R15 et R16 ont des déviations très faibles, le modèle concorde très 

bien avec ces expériences. Si on compare maintenant les modèles entre eux. On remarque que pour 

les mécanismes Bα, Bβ, Dα et Dβ, la modélisation de la cinétique pour les réactions avec différentes 

concentrations en eau initiale (R12, R13 et R14), donne des déviations plus élevées que pour les deux 

autres mécanismes. En effet, pour R14, ces mécanismes atteignent jusqu’à 30 % de déviation contre 

moins de 5 % pour les deux autres mécanismes. La différence dans le nombre de constantes à évaluer 

peut peut-être expliquer les différences obtenues. En effet, dans le cas des mécanismes A et C, 6 
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Figure II-38. Déviations moyennes calculées pour chaque expérience avec les 6 modélisations 
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constantes ont été déterminées contre 4 ou 5 pour les autres mécanismes. En augmentant le nombre 

de degré de liberté du modèle, la régression des données est donc meilleure. 

 Les résultats obtenus pour ces 6 mécanismes sont assez proches des résultats expérimentaux. 

Cependant les mécanismes A et C ont une déviation légèrement meilleure. Dans le prochain 

paragraphe, nous montrerons les résultats de la modélisation obtenue avec le mécanisme A de 

Langmuir-Hinshelwood. 

II.5.2.c. Résultats obtenus pour le mécanisme de Langmuir-Hinshelwood 

 Les trois figures suivantes (Figure II-39, Figure II-40 et Figure II-41) montrent les résultats des 

simulations obtenus avec la modélisation basée sur le mécanisme A. La première figure correspond 

aux résultats obtenus avec les réactions faisant varier la température (R1 à R8). Comme sur la Figure 

II-38, on peut voir que la réaction la plus éloignée de la modélisation est la réaction 2 à 368 K. La 

réaction à 370 K est également assez éloignée de la modélisation. Les autres semblent assez bien 

correspondre à la modélisation. Au niveau des équilibres, pour 403 K (R8), la modélisation donne une 

concentration à l’équilibre plus faible que dans la réalité. Cette différence est due au fait que nous 

avons choisi de nous appuyer sur les données de la littérature pour donner des équilibres aux plus 

proches de nos expériences. Pour la réaction R4 à 374 K, on peut considérer qu’elle n’était pas arrivée 

à l’équilibre et donc la modélisation donne de bons résultats.  

Figure II-39. Résultats de la modélisation avec le mécanisme A pour les réactions avec variation de la 
température (R1 à R8). Les traits pleins correspondent à la modélisation et les points aux expériences. 
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 La Figure II-40 correspond aux modélisations des réactions faisant varier la pression. Les 

concentrations à l’équilibre sont bonnes car les données expérimentales ont été utilisées pour calculer 

ces équilibres. La cinétique correspond plutôt bien aux points expérimentaux pour les quatre 

expériences.  

 

Figure II-40. Résultats de la modélisation avec le mécanisme A pour les réactions avec variation de la 
pression (R1, R9 à R11). Les traits pleins correspondent à la modélisation et les points aux expériences 
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Figure II-41. Résultats de la modélisation avec le mécanisme A pour les réactions avec variation de la 
concentration initiale (R1, R12 à R16). Les traits pleins correspondent à la modélisation et les points aux 

expériences  
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 La Figure II-41 correspond aux modélisations réalisées pour les réactions faisant varier la 

concentration initiale. Pour R15 et R16 où l’on varie la concentration en DEC initiale, la modélisation 

est dans l’incertitude des points expérimentaux ce qui est cohérent avec les déviations calculées à la 

Figure II-38. Pour la variation des concentrations initiales en eau (R12 à R14), les concentrations à 

l’équilibre sont bonnes, la cinétique modélisée est un peu plus lente que celles données par les points 

expérimentaux mais la modélisation reste correcte compte-tenu de l’incertitude sur la mesure de la 

teneur en eau initiale.  

 En conclusion, nous avons réalisé la première étude cinétique de la réaction de carbonatation 

de l’éthanol pour produire du DEC. Pour cela, six lois de vitesse venant de quatre mécanismes possibles 

de synthèse du DEC ont été testées. Les résultats de ces simulations sont bons avec entre 4,4 % et 

8,1 % de déviation relative. Nous avons obtenu les différentes constantes cinétiques pour ces 6 cas. 

Les mécanismes A et C sont plus proches des valeurs expérimentales, notamment pour les réactions 

faisant varier la teneur en eau. Nous avons alors choisi de travailler avec le mécanisme de Langmuir-

Hinshelwood (A) pour les modélisations cinétiques de nos expériences. Cependant, les résultats 

obtenus pour les autres mécanismes sont bons, nous ne pouvons donc pas affirmer que le mécanisme 

A est celui qui se produit dans la réalité. Des études plus poussées seront nécessaires pour clarifier le 

mécanisme.  

II.5.3. Modélisation cinétique à partir des données expérimentales de la 
littérature  

 Nous avons également choisi de modéliser la cinétique de deux exemples de la littérature 

donnant de meilleurs résultats expérimentaux. Les données concernant le DEC étant trop peu 

nombreuses, nous avons choisi d’utiliser des données sur la synthèse de DMC avec le méthanol. Peu 

d’articles donnent la variation de la concentration en fonction du temps. Nous nous sommes donc 

concentrés sur deux articles fournissant ces données avec de bons résultats obtenus avec le catalyseur 

utilisé. Le premier article a développé une cinétique sur le mécanisme de Langmuir-Hinshelwood 

(Santos et al., 2013). Modéliser ces données expérimentales nous permet de vérifier que notre 

modélisation donne des résultats similaires aux leurs. Le deuxième article fournit uniquement deux 

courbes de production de DMC en fonction du temps à deux pressions différentes mais avec de très 

bons résultats (Jiang et al., 2003).  

II.5.3.a. Vérification du modèle avec la modélisation des données de Santos 
et al.  

 Les réactions de carbonatation du méthanol ont été réalisées sous haute pression (200 bar). 

La constante d’équilibre est alors définie comme un ratio des pressions partielles des constituants. 
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D’après Santos et al., la configuration qui donne de meilleurs résultats est celle considérant les gaz 

comme parfaits. La constante d’équilibre peut donc se calculer à l’aide de l’équation suivante (Eq II-43): 

 

Eq II-43 

Les conditions initiales sont données dans l’article : 50 mL de méthanol sont placés dans le réacteur et 

le rapport de quantité de matière CO2/MeOH varie entre 1,1 et 4. La quantité d’eau présente 

initialement dans le réactif ainsi que les concentrations de DMC obtenues à l’équilibre sont également 

fournies. Ces données nous permettent de calculer les constantes d’équilibre. Nous avons modélisé 7 

expériences, 3 expériences ont été réalisées en faisant varier la température (388 K, 393 K, et 398 K) 

et 4 expériences font varier le ratio CO2/MeOH (1,1 ; 1,6 ; 1,8 et 4,0). Le Tableau II-23 donne les 

conditions des expériences réalisées (RS1 à RS7). Dans ce tableau nous comparons également le 

Keq estimé, qui correspond aux constantes d’équilibre calculées à l’aide de l’Eq II-43, avec deux 

constantes d’équilibre calculées à partir des données thermodynamiques données par Santos et al. En 

effet, Santos et al. ont estimé à partir de leurs expériences, des enthalpies de réaction et des énergies 

de Gibbs pour les cas où les gaz sont considérés idéaux ou réels. Ainsi, 𝛥𝑟𝐻
0est égale à -20 

ou -22 kJ/mol et 𝛥𝑟𝐺
0 est égale à 31 ou 32 kJ/mol pour le cas idéal ou non idéal respectivement. On 

constate que les constantes que nous avons calculées sont situées entre les deux constantes calculées 

à l’aide des données thermodynamiques. De plus, ces constantes augmentent avec la température ce 

qui reste cohérent avec la thermodynamique (𝛥𝑟𝐻
0<0). Pour les réactions RS4 à RS7, les constantes 

sont similaires ce qui est cohérent puisque seule la quantité de CO2 initiale a changé. Les constantes 

estimées ont donc été utilisées pour la simulation. 

Tableau II-23. Conditions des expériences réalisées par Santos et al. et comparaison des constantes 
d’équilibre. Keq estimé est calculé à l’aide de l’Eq II-43. Keq gaz idéal et Keq gaz réel sont calculés à partir 

des enthalpies de réaction et des énergies de Gibbs données dans l’article.     

Nom RS1 RS2 RS3 RS4 RS5 RS6 RS7 

Température (K) 398 393 388 398 398 398 398 

CO2/MeOH 2,6 2,6 2,6 1,1 1,6 1,8 4,0 

Keq estimé 3,51.10-7 3,68.10-7 3,79.10-7 3,52.10-7 3,57.10-7 3,43.10-7 3,43.10-7 

Keq gaz idéal 4,51.10-7 4,90.10-7 5,33.10-7 4,51.10-7 4,51.10-7 4,51.10-7 4,51.10-7 

Keq gaz réel 2,46.10-7 2,69.10-7 2,95.10-7 2,46.10-7 2,46.10-7 2,46.10-7 2,46.10-7 

 

 La loi de vitesse (Eq II-44) a été déterminée à partir du mécanisme de Langmuir-Hinshelwood 

en supposant l’étape réactionnelle (étape 3) comme cinétiquement déterminante.  

𝐾𝑒𝑞 =  
𝑥𝐷𝐸𝐶𝑥𝐻2𝑂𝑃0
𝑥𝐸𝑡𝑂𝐻

2𝑥𝐶𝑂2𝑃𝑡𝑜𝑡
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Eq II-44 

 

 Le Tableau II-24 compare les constantes obtenues par la simulation de Santos et al. et celles 

obtenues dans ce travail. Santos et al. calculent un pourcentage d’erreur à l’aide de la méthode 

Boostrapping sur leurs valeurs. Ils constatent que ce pourcentage est supérieur à 100% pour les 

variables 𝐾4 et 𝐾5, elles sont donc négligées dans le modèle. Les constantes que nous obtenons sont 

très proches de celles de Santos et al. ce qui montre que le modèle que nous avons utilisé donne les 

mêmes résultats. De plus, nous trouvons une sensibilité très faible pour K4 et K5, ce qui est cohérent 

avec le pourcentage d’erreur trouvé par Santos et al., ces constantes ont peu d’influence sur la 

cinétique et peuvent donc être négligées.  

Tableau II-24. Comparaison des constantes obtenues par Santos et al. avec celles obtenues par la 
modélisation réalisée dans ce travail  

  Ea (kJ/mol) k0 (min-1) K1 K2 K4 K5 

Santos et 

al. 

Valeurs 106 0,8 9 109 - - 

Erreur (%) 1 21 26 9 >100% >100% 

Ce travail Valeurs 106 0,393 7,91 120 0,95 1,11 

S -9,03 0,26 -0,11 -0,78 -1,4.10-5 -4.2.10-5 

  

 Les résultats de la modélisation avec les constantes données dans le Tableau II-24 sont 

comparés aux points expérimentaux dans la Figure II-42 et dans la Figure II-43. Ces graphes sont très 

similaires à ceux obtenus par Santos et al. ce qui montre que la modélisation réalisée pour la synthèse 

de DEC peut également s’appliquer à la synthèse de DMC. Les résultats expérimentaux de Santos et al. 

sont meilleurs que les nôtres, la cinétique est plus rapide. A 398 K, l’équilibre est déjà atteint en 10 h. 

Cette différence est sûrement due au fait que Santos et al. travaillent à des pressions au-delà des 

conditions supercritiques du CO2. 

𝑟 = 𝑘 
𝑃𝐶𝑂2𝑃𝑀𝑒𝑂𝐻

2 − (𝑃𝐷𝑀𝐶𝑃𝐻2𝑂𝑃0 𝐾𝑒𝑞)⁄

(1 + 𝐾1
𝑃𝐶𝑂2
𝑃0

+ 𝐾2
𝑃𝑀𝑒𝑂𝐻
𝑃0

+
𝑃𝐷𝐸𝐶
𝐾4𝑃0

+
𝑃𝐻2𝑂
𝐾5𝑃0

)
3 
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 Figure II-43. Résultats de la modélisation réalisées sur les expériences RS4 à RS7 
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Figure II-42. Résultats de la modélisation réalisée avec les expériences RS1 à RS3 
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II.5.3.b. Modélisation des résultats expérimentaux de Jiang et al.  

  Jiang et al. travaillent avec un catalyseur différents du nôtre. Ils utilisent l’oxyde de zirconium 

auquel ils ajoutent un hétéropolyacide pour améliorer l’acidité (H3PW12O40/ZrO2). Les résultats sont 

bien meilleurs que ce que nous avons obtenus expérimentalement. Ce catalyseur semble permettre 

d’obtenir une vitesse de réaction plus élevée et des rendements plus importants, dans des conditions 

de pressions et de températures similaires à notre étude. En effet, pour des réactions à 373 K, à 20 bar 

et 40 bar, ils obtiennent 2 % et 4 % de rendement en seulement 3,5 h comme on peut le voir sur la 

Figure II-44. Nous avons donc décidé d’essayer de simuler leurs résultats afin de pouvoir les utiliser.  

 Pour le calcul des constantes d’équilibre, nous avons utilisé les données fournies dans l’article. 

Les réactions ont été réalisées avec chacune 140 mmol de méthanol. La concentration initiale en eau 

n’étant pas fournie, nous avons supposé 0,08 % massique en eau initialement comme dans notre cas 

d’étude. Les concentrations à l’équilibre ont été lues directement sur le graphe (1,4 mmol pour le cas 

à 20 bar et 2,9 mmol pour le cas à 40 bar). Les constantes d’équilibre sont alors estimées à 5,16.10-6 et 

1,25.10-5 pour 20 bar et 40 bar respectivement. Ces constantes sont bien plus élevées que celles 

obtenues par Santos et al. et ne sont donc pas cohérentes avec les données thermodynamiques 

théoriques de la réaction. Jiang et al. expliquent ces conversions plus élevées par l’utilisation d’un 

catalyseur plus performant. Cependant, le catalyseur devrait permettre l’amélioration de la cinétique 

mais pas de l’équilibre thermodynamique. Une explication pourrait être que le catalyseur retient une 

petite quantité d’eau, ce qui déplace l’équilibre. 

 Dans un premier temps, la modélisation de ces deux réactions a été réalisée en utilisant le 

mécanisme de Langmuir-Hinshelwood. Nous avons alors été confrontés au problème de manque de 

Figure II-44. Quantité de DMC produite au cours du temps pour 
deux réactions réalisées par Jiang et al.  
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données. En effet, nous n’avons que deux réactions avec chacune 9 points expérimentaux. Nous avons 

donc 6 constantes à estimer pour 18 points et uniquement 2 pressions. Nous avons donc choisi de 

simplifier le modèle en n’utilisant aucun mécanisme et en estimant la vitesse globale de la réaction 

donnée en Eq II-45. Dans ce cas, nous n’avons plus que 2 paramètres à estimer : k0 et Ea.  

 

Eq II-45 

 

 En utilisant le même outil Matlab, nous obtenons k0 égal à 1,11.108 mol/L/h et Ea égal à 

93,4 kJ/mol. Le résultat est donné graphiquement sur la Figure II-45. Les courbes (modélisation) sont 

alors assez proches des points expérimentaux avec une déviation moyenne de 6,5 %. L’énergie 

d’activation est un peu plus faible que dans le cas de Santos et al. mais reste dans le même ordre de 

grandeur. 

 En conclusion, nous avons pu réaliser la modélisation cinétique de deux articles sur la synthèse 

de carbonate de diméthyle. Le premier article (Santos et al., 2013), nous a permis de vérifier que notre 

modélisation était cohérente avec celle de cet article. Les constantes obtenues sont très similaires à 

celles données par Santos et al. ce qui confirme que notre modèle est cohérent. Pour le deuxième 

article (Jiang et al., 2003), aucune modélisation cinétique n’était réalisée dans l’article. Après une 

simplification du modèle nécessaire au vu de la faible quantité de données, une modélisation avec une 

déviation moyenne de 6,5 % a été obtenue. Les deux cinétiques obtenues avec ces deux articles sont 

plus rapides et donnent de meilleurs rendements que les nôtres du fait de l’utilisation de catalyseurs 

𝑟 = 𝑘 (
𝑃𝐶𝑂2[𝑀𝑒𝑂𝐻]

2

𝑃0𝐶0
− 
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Figure II-45. Résultats de la modélisation des résultats expérimentaux de Jiang et al. 
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plus performants ou de l’utilisation de hautes pressions. Ces deux modélisations seront utilisées dans 

le chapitre IV en appliquant à ces réactions une déshydratation par pervaporation. 

II.6. Etude de la synthèse de carbonate de propylène 

 La synthèse de carbonate de propylène (PC) a été étudiée avec le même cheminement que la 

synthèse de DEC. Nous verrons donc dans cette partie la liste des expériences réalisées, la 

détermination des constantes d’équilibre, l’estimation de l’énergie d’activation à l’aide de la cinétique 

initiale, les mécanismes et enfin les résultats de la modélisation cinétique. 

II.6.1. Etude paramétrique de la réaction de synthèse de PC 

 Le réacteur et le mode opératoire utilisés sont les mêmes que ceux décrits dans la partie 

II.3.1.b. Le 1,2-propanediol provient de Alfa Aesar avec une pureté de 0,995, le propylène carbonate 

provient de Sigma Aldrich avec une pureté de 0,99. La réaction entre le CO2 et le 1,2-propanediol pour 

synthétiser le PC est décrite sur la Figure II-46. La conversion en PC est alors calculée grâce à l’Eq II-46 

où 𝑛𝑃𝐶
𝑓

 représente le nombre de moles de carbonate de propylène produit et 𝑛1,2−𝑃𝑃𝐷
𝑖 , le nombre de 

moles de 1,2-propanediol introduit initialement dans le réacteur. 

 

Eq II-46 

 

 Comme pour l’étude de la synthèse de DEC, la teneur en eau a été analysée grâce à la méthode 

Karl-Fischer et la teneur en carbonate de propylène a été analysée avec une chromatographie gazeuse. 

Le solvant utilisé pour diluer la solution à analyser est de l’éthanol et non du méthanol. Les droites 

d’étalonnage pour le 1,2-propanediol et le PC sont données sur la Figure II-47. 

 

𝑋𝑃𝐶 = 
𝑛𝑃𝐶
𝑓

𝑛1,2−𝑃𝑃𝐷
𝑖

 

1,2-Propanediol 

CO2 H2O + + O 

O 

O 

PC (carbonate de propylène) 

Figure II-46. Synthèse de carbonate de propylène 
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  7 expériences ont été réalisées en utilisant le 1,2-propanediol comme réactif. Les conditions 

utilisées pour ces réactions sont décrites dans le Tableau II-25. Les sept premières expériences ont été 

réalisées à des températures différentes et des pressions similaires. La dernière expérience a été 

réalisée à une pression plus basse : 28 bar.  

Tableau II-25. Conditions expérimentales des expériences de synthèse de carbonate de propylène 

 

II.6.2. Détermination des constantes d’équilibre 

 La Figure II-48 représente les conversions en PC obtenues en fonction du temps pour 5 

réactions arrivant à l’équilibre thermodynamique.  

Nom Température (K) Pression (bar) Temps (h) 

RP1 413 58 32 

RP2 405 58 24 

RP3 399 52 27 

RP4 393 52 75 

RP5 386 56 24 

RP6 376 58 24 

RP7 399 28 28 
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Figure II-47. Droites d’étalonnage de la chromatographie gazeuse pour le1,2-propanediol à gauche et pour le PC à 
droite 
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 Les conversions sont un peu plus élevées que pour le cas de la synthèse de DEC où 0,45 % de 

conversion était obtenue au maximum. Pour la synthèse de PC à 413 K, une conversion de 0,8 % est 

atteinte à l’équilibre. Les constantes ont été calculées grâce à l’Eq II-47.  

 

Eq II-47 

 Une concentration d’eau initiale de 0,07 mol/L est utilisée pour toutes les expériences. Les 

constantes d’équilibre calculées pour les cinq réactions sont données dans le Tableau II-26.  

Tableau II-26. Constantes d’équilibre calculées pour RP1, RP2, RP3, RP4 et RP7 

Nom RP1 RP2 RP3 RP4 RP7 

Keq 2,52.10-5 2,39.10-5 2,34.10-5 2,26.10-5 2,82.10-5 

 

 Contrairement au cas de l’éthanol, ces constantes semblent diminuer quand la température 

diminue. Ces résultats ont donc été comparés au calcul théorique des constantes d’équilibre. Il est 

alors nécessaire d’avoir les enthalpies et entropies de formation du 1,2-propnaediol et du carbonate 

de propylène. Celles de l’eau liquide et du CO2 gazeux sont données dans le Tableau II-12. Très peu de 

données thermodynamiques sont fournies dans la littérature pour le 1,2-propanediol et le carbonate 

de propylène, elles sont listées dans le Tableau II-27. Plusieurs enthalpies de formation ont été 

trouvées pour chaque composé. Les incertitudes sur ces données sont importantes entre 1 et 4 kJ/mol. 

Les incertitudes des enthalpies de formation de l’eau et du CO2 sont beaucoup plus faibles, de l’ordre 
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Figure II-48. Conversions obtenues au cours du temps pour 5 réactions atteignant l’équilibre  
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de 0,05 kJ/mol. Dans une publication plus récente, Verevkin et al. confirme l’enthalpie de formation 

du carbonate de propylène (Verevkin et al., 2008). Ils trouvent -614,1 ± 0,8 kJ/mol, cette valeur est 

proche de celle de Vasil’eva et al. que nous choisirons pour nos calculs (Vasil’eva et al., 1972). Pour le 

1,2-propanediol, nous avons fait deux cas d’étude : l’un avec une enthalpie de formation 

de -486 kJ/mol (Gardner and Hussain, 1972) et l’autre de -500,3 kJ/mol (Moureu and Dode, 1937). Une 

seule valeur d’entropie a été trouvée pour les deux composés, les incertitudes ne sont pas données et 

ces résultats n’ont pas été approuvés dans d’autres publications plus récentes.  

Tableau II-27. Données thermodynamiques du carbonate de propylène et du 1,2-propanediol 

carbonate de propylène 

 Valeurs Incertitudes Sources 

ΔfH0 (l) (kJ/mol) -613,1 ± 1 (Vasil’eva et al., 1972) 

ΔfH0 (l) (kJ/mol) -631,8 ± 2,1 (Choi and Joncich, 1971) 

S0 (l) (J/mol/K) 219,17 - (Vasil’ev et al., 1976) 

1,2-propanediol 

 Valeurs Incertitudes Sources 

ΔfH0 (l) (kJ/mol) -501 ± 4,1 (Knauth and Sabbah, 1990) 

ΔfH0 (l) (kJ/mol) -486 ± 3 (Gardner and Hussain, 1972) 

ΔfH0 (l) (kJ/mol) -500,3 ± 1,8 (Moureu and Dode, 1937) 

S0 (l) (J/mol/K) 180,9 - (Gardner and Hussain, 1972) 

  

 Yasir et al. ont récemment essayé de calculer l’enthalpie de réaction de la synthèse de PC. Les 

valeurs des enthalpies et entropies de formation sont légèrement différentes de celles que nous 

présentons dans le tableau précédent. Cependant, les sources données par les auteurs ne permettent 

pas de retrouver toutes les valeurs. Nous avons donc choisi de ne pas utiliser leurs données (Yasir et 

al., 2017).  

 Pour calculer les constantes d’équilibre à différentes températures, les capacités calorifiques 

données dans le Tableau II-28 ont été utilisées. Nous avons alors posé l’hypothèse que ces capacités 

étaient constantes sur la gamme de températures étudiée. En effet, l’impact de ces variations en 

fonction de la température sur le calcul des constantes d’équilibre est négligeable par rapport à 

l’impact du choix des valeurs des enthalpies et entropies de formation.  
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Tableau II-28. Capacités calorifiques du 1,2-propanediol et du carbonate de propylène 

 1,2-PPD (l) PC (l) 

Cp (J/mol/K) 189,9 167,4 

Références Zaripov, 1982 Vasil’ev et al., 1976 

  

 Les enthalpies, entropies et énergies libres de Gibbs ont été calculées pour les quatre 

températures étudiées grâce aux équations Eq II-17, Eq II-18, Eq II-20 (Tableau II-29). Elles ont été 

calculées pour les deux valeurs de l’enthalpie de formation du 1,2-propanediol. 

Tableau II-29. Enthalpies, entropies, énergies libres de Gibbs et constantes d’équilibre calculées pour 
quatre températures 

Cas 1  ΔfH0 (1,2-propanediol) = -486 kJ/mol 

Température (K) 413 415 399 393 

ΔrH (kJ/mol) -17,54 -17,67 -17,76 -17,83 

ΔrS (J/mol/K) -100,79 -101,11 -101,35 -101,52 

ΔrG (kJ/mol) 24,08 23,28 22,68 22,27 

Keq 9,00.10-4 9,93.10-4 1,07.10-3 1,17.10-3 

Cas 2  ΔfH0 (1,2-propanediol) = -500,3 kJ/mol 

Température (K) 413 415 399 393 

ΔrH (kJ/mol) -3,24 -3,37 -3,46 -3,53 

ΔrS (J/mol/K) -100,79 -101,11 -101,35 -101,52 

ΔrG (kJ/mol) 38,38 37,58 36,98 36,57 

Keq 1,40.10-5 1,42.10-5 1,44.10-5 1,47.10-5 

 

 La valeur de l’enthalpie de réaction a une influence importante sur le calcul de la constante 

d’équilibre. Sur la Figure II-49 sont représentés le logarithme des constantes d’équilibre en fonction de 

l’inverse de la température pour les cas théoriques et pour les données expérimentales. On obtient 

une droite pour les deux cas théoriques comme nous l’avons vu pour l’éthanol (Eq II-28).  
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 La différence entre les deux calculs théoriques est très importante, l’incertitude sur les valeurs 

est donc trop grande pour que nous puissions les utiliser. Nos valeurs expérimentales se situent entre 

les deux cas théoriques ce qui est plutôt cohérent. Cependant, comme nous pouvons le voir sur la 

Figure II-50, la pente de la droite obtenue avec nos résultats expérimentaux est négative contrairement 

à celle obtenue avec les valeurs théoriques. Nous obtenons alors une enthalpie de réaction de 

7,4 kJ/mol, contre -3,2 kJ/mol pour le cas théorique 2, ce qui voudrait dire que la réaction est 

endothermique. L’entropie de réaction est évaluée à -70,25 J/mol/K. L’entropie obtenue est donc assez 

proche de celle de la littérature (-101 J/mol/K) mais l’enthalpie de réaction est éloignée.  
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Figure II-49. Logarithme de la constante d’équilibre en fonction de l’inverse de la température pour les 
deux cas théoriques et les valeurs expérimentales 
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 Contrairement aux cas de la synthèse de DEC, les données de la littérature des enthalpies et 

entropies de formation des différents produits sont variées et peu nombreuses. De plus, les 

incertitudes associées sont importantes. Nous avons donc choisi de travailler avec nos propres 

données expérimentales, sans nous appuyer sur les données de la littérature. Les constantes 

d’équilibre des deux réactions RP5 et RP6 ont alors été estimées grâce à la droite obtenue 

expérimentalement (Figure II-50). Les constantes d’équilibre utilisées pour la modélisation cinétique 

ont donc été calculées et sont reportées dans le Tableau II-30.   

Tableau II-30. Constantes d’équilibre utilisées pour la modélisation cinétique des réactions RP1 à RP7 

 RP1 RP2 RP3 RP4 RP5 RP6 RP7 

Keq 2,52.10-5 2,42.10-5 2,34.10-5 2,26.10-5 2,17.10-5 2,04.10-5 2,82.10-5 

  

 La réaction RP7 a été réalisée à la même température que RP3 mais à une pression plus faible. 

On remarque que comme pour le cas de la synthèse de DEC, la constante d’équilibre est légèrement 

plus élevée pour des pressions plus faibles.  
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Figure II-50. Comparaison des constantes d’équilibre obtenues avec les valeurs expérimentales et avec les 
valeurs théoriques du cas 2 
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II.6.3. Cinétique initiale 

 Comme pour le cas de la synthèse de DEC, l’énergie d’activation a été estimée en utilisant la 

cinétique initiale. La Figure II-51 représente la concentration en PC produit au cours du temps pour des 

temps de réaction inférieurs à 7 h. Les courbes peuvent être alors modélisées par des droites. La pente 

de la droite, représente la vitesse initiale.  

 

 Grâce à ces courbes, nous avons tracé le logarithme de la vitesse initiale en fonction de 

l’inverse de la température afin d’estimer l’énergie d’activation (Figure II-52). Une droite avec un 

coefficient de corrélation de 0,9613 a été obtenue. La pente de la droite représente –Ea/R. L’énergie 

d’activation est alors estimée à 76 kJ/mol. A notre connaissance, aucune donnée de l’énergie 

d’activation de cette réaction n’est connue. Elle est cependant un peu plus faible que celle de la 

synthèse du DEC que nous avons estimée à 97 kJ/mol.  

y = 1,296E-02x
R² = 9,898E-01

y = 1,221E-02x
R² = 9,672E-01

y = 7,736E-03x
R² = 9,997E-01

y = 4,016E-03x
R² = 9,999E-01

y = 3,204E-03x
R² = 1,000E+00

y = 1,740E-03x
R² = 9,972E-01

0

0,01

0,02

0,03

0,04

0,05

0,06

0,07

0,08

0 1 2 3 4 5 6 7 8

C
o

n
ce

n
tr

at
io

n
 e

n
 P

C
 (

m
o

l/
L)

Temps (h)

RP1

RP2

RP3

RP4

RP5

RP6

Figure II-51. Détermination des cinétiques initiales pour les réactions RP1 à RP6 



 Chapitre II. Réaction de carbonatation des alcools 

113 
 

II.6.4. Mécanismes 

 Honda et al. ont proposé un mécanisme de synthèse du PC représenté sur la Figure II-53 

(Honda et al., 2014b). Ce mécanisme est réalisé en trois étapes : l’adsorption du 1,2-propanediol sur 

le catalyseur, l’insertion du CO2 pour former un intermédiaire puis l’attaque nucléophile du groupe OH 

pour former le carbonate cyclique et l’eau. Ce mécanisme correspond à celui proposé par Eley-Rideal.

  

 

 L’étude du mécanisme de cette réaction n’étant pas très développée dans la littérature, nous 

avons fait le choix d’étudier deux mécanismes pour le développement de la loi de vitesse : le 

mécanisme de Langmuir-Hinshelwood et celui d’Eley-Rideal détaillés sur la Figure II-54. 
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Figure II-52. Logarithme de la vitesse initiale en fonction de l’inverse de la température 

Figure II-53. Mécanismes de synthèse du PC proposé par Honda et al. (Honda et al., 2014b) 
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 Comme pour le cas de la synthèse de DEC, nous avons supposé l’étape 3 cinétiquement 

déterminante pour le mécanisme A et l’étape 2 pour le mécanisme B. 

 Les lois de vitesse ont alors été développées et données dans les Eq II-48 et Eq II-49. 

 

Eq II-48 

 

 

Eq II-49 

 

II.6.5. Modélisation cinétique 

 La modélisation cinétique a été réalisée de la même manière que pour la synthèse de DEC pour 

les deux mécanismes. Les résultats obtenus pour les constantes sont donnés dans le Tableau II-31.  

 Les énergies d’activations obtenues (77 et 86 kJ/mol) sont proches de celle déterminée à partir 

de la cinétique initiale (76 kJ/mol). Les déviations moyennes entre la modélisation et les points 

expérimentaux sont globalement plus élevées, avec 7,2 et 9,4 %, que pour le cas de la synthèse de 

DEC. Le mécanisme de Langmuir-Hinshelwood semble cependant plus concordant que celui d’Eley-

Rideal. Comme pour le cas de la synthèse de DEC, cette différence est sûrement due au nombre de 

paramètres plus important dans la loi de vitesse de Langmuir-Hinshelwood, le nombre de degrés de 

liberté est donc plus élevé. 

𝑟𝐴 = 𝑘𝐴
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)
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(1 + 𝐾𝐵1
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𝐶0

+ 
[𝑃𝐶][𝐻2𝑂]

𝐶0
2𝐾𝐵3

)

    

Mécanisme A = Langmuir-Hinshelwood 

1. 𝐶𝑂2 + ∗ ↔  𝐶𝑂2
∗ 

2. 1,2𝑃𝑃𝐷 + ∗ ↔  1,2𝑃𝑃𝐷∗ 

3. 𝐶𝑂2
∗ +  1,2𝑃𝑃𝐷∗  ↔  𝑃𝐶∗ + 𝐻2𝑂

∗ + ∗ 

4. 𝑃𝐶∗  ↔  𝑃𝐶 + ∗ 

5. 𝐻2𝑂
∗  ↔  𝐻2𝑂 + ∗ 

Mécanisme B = Eley-Rideal 

1. 1,2𝑃𝑃𝐷 + ∗ ↔  1,2𝑃𝑃𝐷∗ 

2. 𝐶𝑂2 + 1,2𝑃𝑃𝐷
∗  ↔  𝐼∗ 

3. 𝐼∗  ↔  𝑃𝐶 + 𝐻2𝑂 + ∗ 

 

Figure II-54. Mécanismes réactionnels de Langmuir-Hinshelwood et Eley-Rideal 
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Tableau II-31. Résultats obtenus pour les simulations A et B. KaCO2 et Ka1,2PPD : constante d’adsorption du 
CO2 et du 1,2-propanediol sur le catalyseur; KdPC et KdH2O : constante de désorption du PC et de l’eau du 

catalyseur ; KfPC : constante de formation du PC ; DM : déviation moyenne 

Mécanisme  
k0 Ea  KaCO2 Ka1,2PPD KdPC KdH2O KfPC DM 

mol/L/h J/mol - - - -  % 

A 
Nom k0A EaA K1A K2A K4A K5A  

7,20% 
Valeurs 5,78.109 7,72.104 1,4911 9,7514 0,0484 1,7938  

B 
Nom k0B EaB  K1B   K3B 

 9,41% 
Valeurs 5,99.107 8,62.104  2,0593   89,64 

 

 La Figure II-55 représente les déviations moyennes obtenues pour chaque réaction pour les 

deux mécanismes. Les déviations peuvent être assez élevées pour certaine réaction avec jusqu’à 16 % 

de déviation pour le mécanisme B. On remarque que les déviations les plus élevées ne sont pas 

obtenues pour les mêmes réactions entre les deux mécanismes. Pour le mécanisme A c’est la réaction 

RP2 qui a la déviation moyenne la plus élevée alors que la réaction RP1 est très bien modélisée. En 

revanche pour le mécanisme B, ce sont les réactions RP7 et RP1 qui ont les plus grandes déviations. 
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Figure II-55. Déviations moyennes obtenues pour chaque expérience pour les 
mécanismes A et B 
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  Les résultats de la modélisation sont représentés graphiquement sur la Figure II-56 pour le 

mécanisme A. Visuellement les courbes de modélisation sont moins concordantes qu’avec le cas de la 

synthèse du DEC. Ceci peut s’expliquer par le fait que nous avons moins d’expériences. Par exemple, 

nous n’avons que deux réactions faisant varier la pression (RP2 et RP7) ce qui ne permet pas de 

réellement comprendre l’influence de ce paramètre sur la cinétique. Nous n’avons également pas eu 

le temps de réaliser d’expériences avec différentes concentrations initiales en PC et en eau. Dans le 

cas du DEC, ces réactions ont permis d’obtenir une bonne modélisation et de valider les calculs des 

constantes d’équilibre. Même si certains points sont encore à améliorer, ce premier travail d’étude sur 

cette réaction permet de donner une première approximation de la cinétique de la réaction. 

 

II.6.6. Conclusion sur la synthèse de PC 

 Ce premier travail sur la synthèse de carbonate de propylène a permis de définir les équilibres 

thermodynamiques et de donner une première estimation de l’énergie d’activation. La modélisation 

cinétique indique que le mécanisme de Langmuir-Hinshelwood semble plus adapté pour modéliser les 

réactions. La déviation de 7,2 % est plus élevée que dans le cas du DEC mais reste en-dessous de 10 % 

ce qui donne une première approche acceptable. Pour améliorer la modélisation, des réactions avec 

différentes concentrations initiales pourraient permettre d’affiner le modèle.  
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Figure II-56. Résultats de la modélisation avec le mécanisme A pour les réaction RP1 à RP7 
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II.7. Conclusion 

Les recherches sur la synthèse de carbonates organiques à partir d’alcools et de CO2 sont 

essentiellement focalisées sur le développement de nouveaux catalyseurs. Cependant, très peu de 

chercheurs se sont intéressés à la définition des équilibres thermodynamiques de ces réactions ainsi 

qu’au développement de leurs cinétiques. Pour améliorer les connaissances sur ces deux points, nous 

avons travaillé sur la synthèse de DEC à partir d’éthanol et la synthèse de PC à partir de 1,2-

propanediol. Des études paramétriques ont été réalisées pour mettre en avant l’influence de la 

température, de la pression et des concentrations initiales sur les rendements. Certaines réactions ont 

été réalisées sur un temps suffisamment long pour visualiser l’équilibre thermodynamique. Les 

constantes d’équilibre associées sont dans le même ordre de grandeur que celles calculées à partir des 

données théoriques de la littérature sur ces réactions. Cependant, des écarts entre les données de la 

littérature ont été mis en avant. La cinétique des réactions a ensuite été développée en s’appuyant sur 

différents mécanismes. Pour les deux réactions, la loi de vitesse développée à partir du mécanisme de 

Langmuir-Hinshelwood donne les meilleurs résultats avec 4 % et 7 % de déviation moyenne. Cette 

cinétique a également permis la modélisation de données expérimentales sur la synthèse de DMC 

issues de deux articles (Jiang et al., 2003; Santos et al., 2013).  

Même si certaines améliorations doivent être réalisées afin de consolider les modèles, ce 

premier travail sur la définition expérimentale des constantes d’équilibres et sur la modélisation 

cinétique des réactions de synthèse de DEC et de PC donne de premiers résultats cohérents. Il met 

également en avant les limites de ces réactions. En effet, une cinétique assez lente a été obtenue et 

les équilibres thermodynamiques ne permettent pas l’obtention de rendements supérieurs à 1 %. Une 

technique permettant l’amélioration des rendements est alors nécessaire. Pour ce faire, il est possible 

de soutirer les molécules d’eau produites au cours de la réaction afin de déplacer l’équilibre. Plusieurs 

techniques de déshydratation sont développées dans la littérature et nous avons choisi de travailler 

sur une technique novatrice mais peu utilisée dans ce domaine : la pervaporation. Dans la prochaine 

partie, nous nous intéresserons donc à l’étude de la pervaporation sur nos milieux réactionnels afin de 

conclure sur la possible utilisation de cette technique dans notre cas d’étude.  
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Chapitre III. Etude de la pervaporation 

 Dans le chapitre précédent, les équilibres thermodynamiques de la réaction de carbonatation 

ont été définis. Avec les conditions de réaction et le catalyseur utilisé, nous atteignons au maximum 

0,5 % de rendement, ce qui est bien trop faible pour envisager un passage au niveau industriel. Le 

déplacement de l’équilibre est alors nécessaire pour améliorer les rendements. La solution la plus 

étudiée dans la littérature est la déshydratation du milieu réactionnel. Ce chapitre s’intéresse alors à 

l’étude d’une méthode de déshydratation particulière : la pervaporation. Ce choix sera justifié dans la 

première partie de ce chapitre en effectuant une comparaison avec les autres méthodes de 

déshydratations existantes. Cette technique de pervaporation utilisant une membrane dense 

hydrophile, sera définie dans la deuxième partie. Ensuite, les dispositifs utilisés pour réaliser les 

expériences de pervaporation sur des mélanges réactionnels modèles seront décrits. Les résultats des 

expériences de pervaporation réalisées seront séparés en deux catégories. La première concernera 

l’étude de la pervaporation sur des mélanges éthanol-eau en regardant l’influence de la température, 

de la concentration en eau et de la pression. La deuxième catégorie s’intéressera plus spécifiquement 

à l’influence de la présence de carbonates et de CO2. L’objectif de ces expériences est de montrer que 

la pervaporation est adaptée à la déshydratation d’un mélange réactionnel comme celui de la synthèse 

des carbonates.   
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III.1. Déplacement d’équilibre par déshydratation  

 La solution la plus étudiée dans la littérature pour déplacer l’équilibre de la réaction de 

carbonatation des alcools est la déshydratation du milieu réactionnel. L’objectif est d’enlever l’eau 

produite au cours de la réaction pour déplacer l’équilibre et ainsi favoriser la production de DEC 

comme schématisé sur la Figure III-1. 

 De nombreux moyens de déshydratation sont mentionnés dans la littérature. Certains sont 

chimiques, ils nécessitent l’ajout d’une molécule réagissant avec l’eau pour former un autre produit. 

D’autres sont des moyens physiques, dans ce cas, aucun ajout de réactif n’est effectué mais la 

séparation se fait par voie physique. Dans cette partie nous détaillerons les résultats obtenus par les 

différentes voies afin d’expliquer le moyen de déshydratation choisi. 

III.1.1. Les déshydratations réactives 

 Honda et al. comparent les déshydratants les plus utilisés dans la littérature pour améliorer 

les rendements de la carbonatation des alcools (Honda et al., 2014a). L’ajout d’un déshydratant 

chimique peut être une solution assez simple à mettre en place pour améliorer les rendements. 

Cependant, un certain nombre de critères doivent être respectés pour que cette solution soit viable. 

En effet, ce réactif ne doit pas être plus toxique ou dangereux que le phosgène ou le CO déjà utilisés 

dans la voie classique. Ce réactif et son produit associé doivent être facilement séparables du reste du 

milieu réactionnel et doivent pouvoir se recycler ou se valoriser facilement. Enfin, ils ne doivent pas 

désactiver le catalyseur ou produire d’autres réactions secondaires. Ces agents déshydratants peuvent 

être classés en deux catégories : ceux qui réagissent avec l’eau sans catalyseur et ceux qui ont besoin 

d’un système catalytique.  

III.1.1.a. Les déshydratations réactives non catalytiques 

 Les molécules réagissant avec l’eau sans catalyseur sont nombreuses, nous en présentons ici 

quelques exemples. Du iodométhane (CH3I) a été utilisé par Fang et al. (Fang and Fujimoto, 1996). Ils 

ont obtenu un rendement de 12,3 % avec une température de 373 K et un temps de réaction de 2 h, 

l’équilibre thermodynamique a donc bien été déplacé. Cependant, cette molécule est toxique et elle 

n’est pas facile à utiliser à cause d’un point d’ébullition assez bas. Les recherches n’ont donc pas été 

CO2 2 C2H5OH H2O + + 

DEC 
O 

O 

O Ethanol 

Déshydratation 

Figure III-1. Déplacement de l’équilibre par déshydratation du milieu réactionnel 
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très développées avec cet agent déshydratant. Le N,N’-dicyclohexylcarbodiimide est souvent utilisé 

pour déshydrater ce système réactionnel, les rendements obtenus ne sont pas très élevés (1,7 %)  mais 

sa régénération est possible (Aresta et al., 2005). Les acétals comme le 2,2-dimethoxypropane sont 

prometteurs car ils donnent de bons rendements (7,2 %) et peuvent être utilisés avec de nombreux 

catalyseurs. Cependant, les réactions secondaires formant l’éther diméthylique font baisser la 

sélectivité (Tomishige and Kunimori, 2002). L’oxyde de butylène donne également de bons 

rendements (7,2 %) mais, comme les acétals, la sélectivité est diminuée par l’apparition de produits 

secondaires (Eta et al., 2010). L’utilisation de certains liquides ioniques peut également permettre 

l’augmentation du rendement jusqu’à 13 % (Eta et al., 2011b). Le déplacement de l’équilibre par 

déshydratation est donc effectivement possible. Cependant, les rendements obtenus restent faibles 

(moins de 15 %) avec ces agents déshydratants. De plus, de nombreuses réactions secondaires ont 

souvent lieu ce qui pose le problème de la purification des espèces en fin de réaction.  

III.1.1.b. L’utilisation des nitriles 

 Pour éviter la formation de produits secondaires, l’idéal est d’utiliser une réaction catalytique 

pour déshydrater le système. Le catalyseur doit permettre de catalyser à la fois la réaction principale 

de carbonatation de l’alcool et la réaction de déshydratation. D’après la littérature, l’oxyde de cérium 

donne de bons résultats pour la réaction principale et permet également de catalyser la réaction 

d’hydratation des nitriles (Honda et al., 2014a). Les deux réactions se déroulent alors avec le même 

catalyseur comme montré sur la Figure III-2. 

 L’équipe japonaise Honda et al. a alors étudié plusieurs réactions de formation de carbonates 

en utilisant les nitriles comme agents déshydratants. L’acétonitrile est le premier nitrile testé par cette 

équipe (Honda et al., 2009, 2010). A faible pression de CO2 (5 bar), les rendements en carbonates 

peuvent atteindre 8,9 % contre 0,08 % dans les mêmes conditions sans acétonitrile.  Cependant, on 

constate un problème de sélectivité qui fait baisser drastiquement les rendements.  

Figure III-2 : Déplacement d’équilibre en utilisant un nitrile comme agent déshydratant avec l’oxyde de 
cérium (Honda et al. 2014a) 
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   Pour augmenter les rendements réactionnels en carbonates, il faut donc trouver un moyen 

de limiter les réactions secondaires. L’utilisation du benzonitrile plutôt que de l’acétonitrile peut être 

une solution. En effet, le benzamide, formé par la réaction d’hydratation du benzonitrile, est plus 

stable que l’acétamide à cause d’une résonance entre les groupes amide et phényle (Figure III-3). La 

réaction secondaire faisant réagir le benzamide et le méthanol possède alors une plus grande barrière 

énergétique car elle casse cette résonance (Honda et al., 2014a). Comme prévu, la sélectivité du 

benzamide (78 %) est meilleure que celle de l’acétamide pour la synthèse de DMC (Honda et al., 

2014a). Cependant, même si les résultats semblent s’améliorer par rapport à l’utilisation d’acétonitrile, 

les rendements obtenus sont loin d’être satisfaisants. En effet, le benzamide s’adsorbe sur le catalyseur 

ce qui le désactive. Les rendements obtenus pour d’autres alcools comme l’éthanol, le propanol ou 

l’alcool benzylique sont plus faibles qu’avec le méthanol (Honda et al., 2011). D’autres catalyseurs ont 

été utilisés comme les carbonates alcalins tel que le carbonate de potassium sur des diols, les 

rendements sont améliorés (10-20 %) mais la sélectivité est très faible (<45%) (Da Silva et al., 2012). Il 

faut donc trouver un autre agent déshydratant qui permettrait d’éviter la formation de sous-produits 

et la désactivation du catalyseur.  

III.1.1.c.  L’utilisation de la 2-cyanopyridine 

 Les rendements obtenus avec le méthanol 

Un autre nitrile a alors été testé : la 2-cyanopyridine. Tomishige et al. résument dans un article 

récent tous les résultats obtenus avec ce déshydratant (Tomishige et al., 2019). Les premiers tests 

utilisant cette molécule sont réalisés en 2013 sur le méthanol (Honda et al., 2013). Ils sont effectués 

dans un autoclave dans lequel des quantités stœchiométriques de méthanol (100 mmol) et de 

2-cyanopyridine (50 mmol) sont introduites avec du CeO2 (0,34 g). Au bout de 12 h de réaction à 50 

bar de CO2 et 393 °C, 94 % de rendement en DMC sont obtenus. Ce sont les premières réactions qui 

donnent des rendements aussi proches de 100 %. Du point de vue du mécanisme, la 2-cyanopyridine 

s’hydrate pour former de la 2-picolinamide (Figure III-4). Des sous-produits comme le picolinate de 

méthyle ou le carbamate de méthyle peuvent être formés au cours de la réaction (Figure III-5).  

+ H2O 

Figure III-3. Réaction d’hydratation du benzonitrile 
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Figure III-4. Réaction d’hydratation de la 2-
cyanopyridine en 2-picolinamide (Honda et al., 

2013) 

 

La vitesse de formation du DMC est alors très rapide et la 2-picolinamide est produit quasiment 

en même temps que le DMC. Le picolinate de méthyle et le carbamate de méthyle sont formés à moins 

de 1%, les sous-produits sont donc largement minoritaires. La 2-picolinamide formée ne semble donc 

pas désactiver le catalyseur comme le benzamide. Cette différence de comportement entre ces deux 

molécules similaires est due aux liaisons hydrogène entre l’atome d’hydrogène du groupe amide et 

l’atome d’azote dans le cycle de la pyridine. La Figure III-6 représente cet effet de la liaison hydrogène 

sur l’adsorption de l’amide sur l’oxyde de cérium.  

Cette hypothèse a été démontrée en comparant différentes pyridines. Les nitriles possédant 

un groupement CN à la deuxième position par rapport à un atome d’azote sur un cycle à 6 atomes sont 

de bons agents déshydratants contrairement aux autres qui donnent des rendements inférieurs à 5 %. 

Parmi toutes les molécules testées, la 2-cyanopyridine donne les meilleurs rendements (Honda et al., 

2013). 

 

 

 

(A) 

(B) 

Figure III-5 : Réactions secondaires en présence 
de 2-cyanopyridine (Honda et al., 2013) 

(A) formation de méthylpicolinate, (B) formation 
de méthyl carbamate  

Figure III-6 : Adsorption du benzamide et de la 2-picolinamide sur l’oxyde de 
cérium (Honda et al. 2014a) 
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 Les rendements obtenus avec d’autres alcools 

 Différents alcools ont ensuite été testés en utilisant le même agent déshydratant (Honda et 

al., 2014c). Dans ce cas, un excès de 2-cyanopyridine a été utilisé (alcool : 2-cyanopyridine = 20 mmol : 

100 mmol). La réaction avec le méthanol donne les résultats les plus intéressants mais les autres 

alcools sont également transformés avec de bons rendements. Dans le Tableau III-1, tous les 

rendements et les conversions obtenus à 50 bar avec des alcools sont recensés. On remarque que pour 

tous les alcools linéaires, les rendements sont supérieurs à 85%. Les rendements obtenus à partir 

d’alcools insaturés, d’alcools cycliques ou secondaires sont un peu plus faibles mais restent au-dessus 

des 30%.  

Tableau III-1. Rendements en carbonates obtenus avec différents alcools en utilisant la 2-cyanopyridine en 
excès. (Honda et al., 2014b) 
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Il est donc possible de synthétiser des carbonates linéaires à partir d’alcools et de CO2 en 

présence de 2-cyanopyridine et de CeO2. A partir de cette constatation, l’obtention de carbonates 

cycliques à partir de diols a été vérifiée (Honda et al., 2014b). Les diols ont été testés dans les mêmes 

conditions que précédement (excès de 2-cyanopyridine et 50 bar de CO2), les carbonates synthétisés 

sont représentés sur la Figure III-7. Les rendements pour les carbonates cycliques à 5 chainons sont 

excellents pour des temps de réaction très courts (1-2h). De plus, des carbonates cycliques à 6 chainons 

ont été produits par cette méthode en utilsant des 1,3-diols. Des rendements entre 62 et 97 % ont été 

obtenus sachant que la synthèse de ces carbonates cycliques est très difficile quelle que soit la 

méthode utilisée.  

Cet agent déshydratant semble très efficace d’après les études présentées précédemment. La 

2-cyanopyridine a alors été testée sur d’autres réactions. Par exemple, la synthèse de carbonate de 

glycérol à partir de glycérol en présence de 2-cyanopyridine a été réalisée (Liu et al., 2016). Comme 

précédemment, la 2-cynaopyridine permet d’augmenter considérablement les rendements. 

Cependant, ils restent inférieurs à 35 % après 5 h de réaction. Des rendements de 14 % ont également 

été obtenus après 12 h de réaction avec 100 bar de CO2 et 170 °C (Su et al., 2017). Le carbonate de 

glycérol semble alors plus difficile à former que les autres carbonates cycliques synthétisés à partir de 

diols. Il est également possible, avec ce système, d’augmenter les rendements de copolymérisation 

des diols avec le CO2 (Tamura et al., 2016). En effet, de très bons rendements ont pu être obtenus avec 

un excès de 2-cyanopyridine et 50 bar de CO2. La 2-cyanopyridine peut également être utilisée pour 

déshydrater d’autres systèmes comme la synthèse d’urée ou de carbamates à partir d’amines 

(Tomishige et al., 2019). 

Figure III-7 : Carbonates cycliques à 5 et 6 chainons obtenus à partir de diols et de CO2 en présence de 
2-cyanopyridine (Honda et al., 2014c) 
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 Le recyclage de la 2-picolinamide 

L’utilisation de la 2-cyanopyridine semble être une solution très intéressante par rapport à 

toutes celles proposées dans la littérature. Les rendements obtenus pour des conditions relativement 

douces de pression et de température ont réellement suscité notre intérêt. Cependant, le principal 

inconvénient de la déshydratation réactive est la formation de sous-produits et l’apport d’un excès de 

2-cyanopyridine à chaque réaction. Dans l’idéal, il faudrait pouvoir récupérer la 2-picolinamide formée 

pour la transformer à nouveau en 2-cyanopyridine par un procédé simple. Dans ce cas, le procédé 

pourrait être viable. Quelques moyens de recyclage de la 2-picolinamide ont d’ailleurs été évoqués 

dans les articles.  

 Dans un premier temps, pour récupérer la 2-picolinamide, il est possible de réaliser plusieurs 

extractions et filtrations (Figure III-8). En effet, la 2-picolinamide est insoluble dans l’hexane alors que 

les autres composés y sont solubles. On peut donc séparer la 2-picolinamide et le CeO2 du reste du 

liquide par filtration. Une deuxième extraction avec de l’acétone permet ensuite de récupérer le 

catalyseur solide CeO2 d’un côté et la 2-picolinamide dissoute dans l’acétone de l’autre (Honda et al., 

2014a). 

 Il faut ensuite réussir à régénérer la 2-cyanopyridine à partir de la 2-picolinamide. Pour ce 

faire, il est possible d’utiliser un catalyseur simple tel que NaO2/SiO2 comme catalyseur hétérogène. La 

régénération peut alors être effectuée à 438 K en utilisant le mésitylène comme solvant. On obtient 

une très bonne sélectivité de 99 % et un rendement de 84 % au bout de 500 h de réaction. Comme le 

montre la Figure III-9, le temps de régénération est encore très long. La régénération est donc possible 

Figure III-8 : Méthode permettant la récupération de la 2-
picolinamide (Honda et al., 2014a) 
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mais pour l’instant trop lente pour être mise en place au niveau industriel (Honda et al., 2013).  

 Le procédé continu 

Les principaux articles présentés précédement étudient la réaction dans des réacteurs fermés 

avec de petites quantités de réactifs (volume inférieur à 10 mL). Bansade et al. ont travaillé sur un 

procédé en lit fixe dont le schéma est représenté sur la Figure III-10. La principale difficulté de ce 

système est la présence de 2-picolinamide qui est solide à température ambiante et qui a une 

température de fusion supérieure à 100 °C. Pour éviter le colmatage des canalisations, celles-çi doivent 

être chauffées. La réaction est alors réalisée avec un lit de 300 mg de CeO2 dans un réacteur de 7,5 cm 

de long et de 1,74 mm de diamètre interne. La 2-cyanopyridine et le méthanol sont introduits en 

quantité stoechiomérique et le dispositif est testé pour des pressions comprises entre 1 et 300 bar et 

des températures entre 353 et 433 K. A 30 bar, 92 % de conversion et 99 % de sélectivité sont 

obtenues. La conversion augmente avec la température jusqu’à 393 K mais la sélectivité diminue 

favorisant la formation de carbamate de méthyle et de picolinate de méthyle. Le temps de passage, 

compris entre 10 secondes et 10 minutes, semble suffisant pour activer les réactifs et atteindre les 

résultats obtenus en système fermé. Cependant, après une réaction à 30 bar avec 300 mg de 

catalyseur, l’activité diminue considérablement pour atteindre 40 % de conversion au bout des 200 h 

(Bansode and Urakawa, 2014). 

Figure III-9. Conversion de la réaction de régénération de la 2-cyanopyridine à 
partir de la 2-picolinamide récupérée en fin de réaction (Honda et al., 2013) 
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 En 2017, 3 ans après la première publication, Bansode et al. ont publié un article sur l’étude 

de la désactivation du catalyseur au cours de la réaction (Stoian et al., 2017). En utilisant un réacteur 

en quartz, il est alors visible que le catalyseur change de couleur au fur et à mesure de son utilisation 

comme le montre la Figure III-11. Les auteurs ont pu conclure, grâce à des analyses InfraRouge et 

Figure III-10 : Schéma du procédé continu de synthèse du carbonate de diméthyle avec lit fixe (Bansode 
and Urakawa, 2014) 

Figure III-11 : Couleur du catalyseur 
en fonction du temps de réaction 

(Stoian et al., 2017) 
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Raman, qu’il s’agit d’un empoisonnement du catalyseur dû à la 2-picolinamide. Il est possible de 

régénérer le catalyseur par un lavage au méthanol suivi d’un traitement thermique au-dessus du point 

de fusion de la 2-picolinamide (Stoian et al., 2017). Plus récement, la même équipe a travaillé sur 

l’amélioration de la stabilité du catalyseur en ajoutant un métal rare sur le catalyseur. Les deux 

catalyseurs 1% Pr-CeO2 et 1% Gd-CeO2 permettent une amélioration de 35 % du rendement en DMC 

après 150 h et de 25 % au bout de 100 h (Stoian et al., 2018).  

 Conclusion 

Le Tableau III-2 rappelle les avantages et les inconvénients de l’utilisation de la 2-cyanopyridine 

comme agent déshydratant pour la synthèse de carbonates. En système fermé, les rendements 

obtenus sont très bons avec les alcools et les diols pour des conditions douces (50 bar et 393-423 K). 

Deux études en procédé continu ont également permis l’obtention de très bons rendements. 

Cependant, dans la plupart des cas présentés ci-dessus, la 2-cyanopyridine est introduite en excès. Ce 

qui pose des problèmes de coûts, de séparation des produits en fin de réaction et de recyclage de la 

2-picolinamide formée. Des tests vont devoir être réalisés pour diminuer cette quantité de 

2-cyanaopyridine introduite. De plus, la voie de recyclage proposée n’est pour l’instant pas viable car 

beaucoup trop longue (500 h). Face à ces difficultés, nous nous sommes intéressés à la déshydratation 

non réactive qui permet d’éviter l’ajout de molécules dans le milieu réactionnel.  

Tableau III-2. Avantages et inconvénients de l’utilisation de la 2-cyanopyridine comme agent déshydratant  

 

Avantages Inconvénients 

 Rendements obtenus pour les carbonates 
cycliques et linéaires très élevés (>85 %) 

 
 Utilisation de conditions douces (50 bar et 393-

423 K) 
 
 Sélectivité supérieure à 90 % 
 
 Procédé continu utilisable 

 Séparation de la 2-picolimanide et 
2-cyanopyridine en fin de réaction  

 
 Excès de 2-cyanopyridine 
 
 Recyclage de la 2-picolinamide en 

2-cyanopyrdine très lent 
 
 Désactivation du catalyseur par la 

2-picolinamide 
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III.1.2. Les déshydratations non réactives 

III.1.2.a. Utilisation de tamis moléculaire 

 La première méthode de déshydratation non réactive est l’utilisation d’un système absorbant 

inorganique comme les tamis moléculaires ou la zéolithe. Cependant, les tamis moléculaires ne sont 

efficaces qu’à faible température, il est donc nécessaire de réaliser une boucle de circulation entre le 

réacteur et le tamis moléculaire en baissant la température avant le tamis puis en chauffant à nouveau 

le milieu réactionnel avant son entrée dans le réacteur (Figure III-12). Peng et al. comparent différentes 

tailles de zéolithes pour déshydrater le milieu réactionnel. La zéolite 3A donne alors les meilleurs 

résultats à 248 K avec 10 % de rendement obtenu au bout de 60 h de réaction (Peng et al., 2018). Choi 

et al. obtiennent de meilleurs résultats avec un tamis moléculaire 3A utilisé à température ambiante : 

45 % de rendement en 72 h avec une réaction à 300 bar (Choi et al., 2002). George et al. ont amélioré 

les rendements de synthèse du carbonate d’éthylène (61 %), du carbonate de propylène (42 %) et du 

carbonate de glycérol (35 %) en ajoutant de la zéolithe 13X dans le réacteur (George et al., 2009). Les 

résultats obtenus par cette méthode sont donc très intéressants, mais la consommation d’énergie pour 

chauffer et refroidir le milieu réactionnel dans la boucle est trop importante pour penser à une 

application industrielle. De plus, les absorbants doivent être régulièrement régénérés pour enlever 

l’eau absorbée. 

III.1.2.b. Utilisation d’une membrane 

 La dernière méthode de déshydratation est l’utilisation d’une membrane. Cette méthode a 

très peu été étudiée dans la littérature mais elle présente des avantages certains comme sa faible 

consommation énergétique et la longue durée de vie des membranes. Dans cette partie, les résultats 

Figure III-12. Schéma d’une boucle de circulation entre un réacteur fermé et un tamis 
moléculaire permettant la déshydratation du milieu réactionnel (Honda et al., 2014a) 
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obtenus dans la littérature sont présentés brièvement. Les techniques utilisées seront détaillées plus 

spécifiquement dans le Chapitre IV.  

 Trois articles principaux mentionnent une étude expérimentale de l’utilisation d’une 

membrane de déshydratation (Li and Zhong, 2003; Dibenedetto et al., 2012; Wang et al., 2017). En 

2003, Li and Zhong sont les premiers à tester l’utilisation d’un réacteur membranaire. Trois membranes 

sont alors testées dans un réacteur tubulaire avec la réaction de carbonatation du méthanol en DMC. 

Les membranes utilisées sont une membrane mésoporeuse de silice, une membrane hybride 

polyimide-silice et une membrane hybride polyimide-titane. Ces trois membranes sont supportées sur 

des tubes en céramique. Les résultats sont alors comparés à ceux obtenus avec un réacteur classique. 

Le catalyseur utilisé pour tous les cas est Cu-KF/MgSiO synthétisé par les auteurs. Les rendements 

obtenus avec les membranes sont compris entre 8 et 9 % contre 6,6 % avec le réacteur classique.   

Wang et al. ont également testé l’utilisation d’un réacteur membranaire en continu avec des 

membranes poreuses pour synthétiser du DEC (Wang et al., 2017). L’augmentation de la productivité 

de DEC est intéressante mais les rendements en DEC correspondants restent très faibles : 0,056 % et 

0,060 %.   

 Dibenedetto et al. sont les seuls à avoir testé la pervaporation. La pervaporation est une 

technique qui utilise une membrane dense hydrophile pour séparer l’eau. Le principe de cette 

technique sera développé dans la prochaine partie. Les auteurs utilisent deux montages 

expérimentaux avec deux membranes différentes : une membrane polymérique et une membrane 

tubulaire zéolithique supportée sur de la céramique. La réaction se passe en condition supercritique 

(300 bar). Au bout de 8 cycles de circulation sur la membrane, les rendements atteignent 2,3 % contre 

0,9 % sans membrane. Les rendements sont donc améliorés expérimentalement par l’utilisation de la 

membrane.   

 Deux autres équipes ont travaillé sur des modélisations permettant d’estimer la 

consommation énergétique de cette technique de déshydratation (Kuenen et al., 2016; Aresta et al., 

2017). Dans le premier article, Kuenen et al. font une modélisation complète du procédé avec le 

réacteur membranaire ainsi que toute la partie purification des produits pour obtenir du DMC à 99 % 

de pureté. Pour la simulation du réacteur ainsi que de la séparation membranaire, les auteurs se sont 

basés sur des résultats de la littérature. Le DMC et le méthanol formant un azéotrope, la purification 

du DMC se fait à l’aide de trois colonnes de distillation dont une distillation extractive utilisant du MIBK. 

Les conclusions de cet article sont plutôt négatives sur l’intérêt économique de ce procédé avec 

utilisation d’un réacteur membranaire. En effet, la consommation énergétique des distillations est bien 

trop élevée. 
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 Cependant, dans leur étude, Aresta et al. montrent que la séparation à l’aide d’une 

membrane est la méthode de déshydratation la moins énergivore (Aresta et al., 2017). En effet, ils 

comparent trois méthodes permettant d’améliorer les rendements de DMC : l’utilisation d’un réacteur 

membranaire, l’ajout d’acétonitrile dans le mélange réactionnel et l’utilisation de CO2 supercritique. 

En comparant les procédés complets comprenant toute la partie purification du produit final pour ces 

trois cas, ils concluent que le réacteur membranaire est celui qui consomme le moins d’énergie. Cette 

affirmation est en contradiction avec les conclusions de Dibenedetto et al. Il serait donc intéressant 

d’approfondir l’approche expérimentale. Les conclusions des cinq articles sont synthétisées dans le 

Tableau III-3. 

Tableau III-3. Tableau récapitulatif des conclusions des cinq articles ayant utilisé une membrane pour 
déshydrater le milieu réactionnel 

Référence Type d’étude Conclusions 

Li and Zhong, 2003 Expérimentale Amélioration des rendements de 6,6 % à 9 % 

Wang et al., 2017 Expérimentale Rendements très faibles 0,06 % 

Dibenedetto et al., 2012 Expérimentale Amélioration des rendements de 0,9 % à 3 % 

Kuenen et al., 2016 Simulation du procédé 

complet 

Procédé non viable économiquement à cause 
de la séparation MeOH/DMC 

Aresta et al., 2017 Simulation du procédé 

complet 

Moyen de déshydratation le plus intéressant 
du point de vue de la consommation 
énergétique 

 

III.1.3. Le choix de la pervaporation 

 Après avoir réalisé cette étude bibliographique, nous avons choisi l’étude d’une technique 

de déshydratation. Dans un premier temps, l’utilisation de la 2-cyanopyridine a été envisagée. En effet, 

c’est la technique qui semble la plus intéressante du point de vue des rendements. Nous avons donc 

effectué quelques expériences dans un autoclave de 100 mL. Un rendement d’environ 28 % en DEC a 

été obtenu en 24 h avec 66 bar de CO2 et 388 K. Nous n’avons cependant pas choisi de continuer dans 

cette voie. En effet, au niveau expérimental, la 2-cyanopyridine et la 2-picolinamide ne sont pas faciles 

à utiliser puisqu’elles sont solides à température ambiante. Il était donc très difficile d’effectuer des 

prélèvements et d’analyser les solutions correctement. Nous aurions alors dû faire de nombreuses 

adaptations pour pouvoir utiliser la 2-cyaopyridine. De plus, de nombreuses équipes travaillent déjà 

sur cette technique avec les équipements et les compétences nécessaires, l’apport de notre travail 

aurait alors été limité. Enfin, même si cette technique permet d’améliorer drastiquement les 
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rendements, elle soulève encore de nombreux problèmes comme l’utilisation d’un excès de 2-

cyanopyridine, la séparation des produits en fin de réaction et le recyclage des sous-produits.  

 Notre choix s’est alors porté sur une technique de séparation physique qui évite les 

problèmes de séparation. La pervaporation a alors semblé être un choix pertinent pour plusieurs 

raisons. Tout d’abord, un manque de données dans la littérature sur l’association de la pervaporation 

et de la réaction de carbonatation des alcools a été constaté. En effet, seulement trois articles 

présentent des résultats expérimentaux. De plus, les simulations de Kuenen et al. et de Aresta et al. 

donnent des conclusions très différentes avec, d’un côté, une analyse économique qui montre une 

consommation énergétique très élevée et, de l’autre, une consommation bien inférieure aux autres 

cas de déshydratation étudiés. Il est donc pour l’instant difficile de conclure sur l’intérêt de cette 

méthode, des données plus précises sont nécessaires. De plus, la pervaporation est déjà utilisée au 

niveau industriel dans le cas de la déshydratation de l’éthanol pour fractionner l’azéotrope, ce que 

nous verrons en détail dans la partie III.2.2.b. La pervaporation est également utilisée pour déplacer 

des équilibres rencontrés dans les réactions d’estérifications III.2.2.c. Au niveau industriel, la 

pervaporation est plutôt intéressante puisqu’elle est simple d’utilisation, de maintenance et peu 

coûteuse en énergie. Ces exemples d’application nous ont donné l’envie de relever le défi de travailler 

sur la pervaporation afin d’apporter de nouveaux résultats pour conclure sur son utilité dans ce cas 

d’étude. 

 Dans la prochaine partie, nous détaillerons le principe de la pervaporation, nous verrons les 

principales applications de cette technique et enfin nous ferons un point sur les données de la 

littérature sur les déshydratations de systèmes ternaires alcools-carbonates-eau. 

 

III.2. Pervaporation  

III.2.1. Généralités sur la pervaporation 

 Le professeur Néel à Nancy est l’un des pionniers en France à avoir étudier la pervaporation 

dans les années 1960 (Néel et al., 1985; Aptel et al., 2019). Les informations générales sur le principe 

de pervaporation retranscrites dans cette partie ont été trouvées dans des ouvrages généraux 

reprenant ses travaux sur la pervaporation : (Clément and Jonquières, 2001; Clément et al., 1999; 

Jonquières et al., 2013; Servel, 2014a).  
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III.2.1.a. Le principe de la pervaporation 

 La pervaporation est un procédé dans lequel les espèces transférées à travers une membrane 

vont subir un changement d’état : la vaporisation. Le principe de fonctionnement de la pervaporation 

est schématisé dans la Figure III-13 pour notre cas d’étude. Le liquide, composé d’un mélange de 

plusieurs constituants (dans notre cas de l’éthanol, du DEC et de l’eau), circule sur une membrane 

dense hydrophile. L’eau ayant une affinité préférentielle avec la membrane, sera transférée 

sélectivement à travers. Le perméat représente les composés qui passent à travers la membrane et le 

rétentat correspond aux composés à la sortie de la cellule de pervaporation qui ne sont pas passés à 

travers la membrane. Le perméat est alors vaporisé à l’aide d’une pompe à vide puis condensé dans 

un condenseur. Le rétentat aura alors une teneur en eau plus faible que l’alimentation. 

 Contrairement à la distillation, la vaporisation dans le cas de la pervaporation ne dépend pas 

de l’équilibre thermodynamique du mélange, la présence de la membrane va modifier la composition 

de la phase vapeur. Le transfert de matière à travers la membrane s’effectue alors en trois étapes et 

repose sur un mécanisme de « solution-diffusion » schématisé dans la Figure III-14. Lorsque le liquide 

avec une certaine composition est au contact de la membrane, il se produit une dissolution inégale 

des espèces à la surface de la membrane. La composition du mélange qui franchit la face amont de la 

membrane est donc différente de celle de l’alimentation. Cette première étape du transfert est d’ordre 

thermodynamique. La deuxième étape est d’ordre cinétique, elle correspond à la diffusion des espèces 

à travers la membrane sous l’influence du gradient d’activité. La composition du mélange transféré va 

une nouvelle fois évoluer en fonction des différences de vitesse de diffusion de chaque espèce dans le 

film. Ce deuxième processus est généralement le facteur limitant majeur du transfert de matière. La 

Diminution de la 
teneur en eau 

Milieu réactionnel 
avec un mélange                     
 éthanol  
 DEC  
 eau 

Membrane dense 
hydrophile 

Condenseur Pompe à vide 

Figure III-13. Schéma de principe de fonctionnement de la pervaporation 

  

Alimentation 

Rétentat 
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désorption des espèces sous pression réduite correspond à la dernière étape de ce transfert. Cette 

étape est beaucoup plus rapide que les deux précédentes, elle n’a donc aucune influence sur la 

sélectivité du transfert ou sur le flux.  

 Deux techniques sont utilisées pour maintenir les gradients d’activités. La plus utilisée est la 

mise en place d’une pression suffisamment réduite dans le compartiment aval pour que toutes les 

espèces soient vaporisées. Dans ce cas, un condenseur est mis en place pour récupérer le perméat. La 

deuxième méthode consiste à effectuer un balayage à l’aide d’un gaz inerte. Dans notre cas, 

l’utilisation d’une pompe à vide a été retenue.  

 L’efficacité du transfert est alors caractérisée par deux grandeurs principales : le flux de 

perméat et la sélectivité. Le flux correspond à la quantité de matière passant à travers la membrane 

par unité de temps et de surface membranaire. Ce flux massique J s’exprime alors généralement en 

kg/m2/h. La sélectivité peut s’exprimer de différentes manières mais elle correspond toujours au 

composé préférentiellement transféré. La plus simple est la comparaison de la concentration du 

perméat C’ à celle dans l’alimentation C. Les choix de définition de ces deux grandeurs pour notre cas 

d’étude seront détaillés dans la partie III.3. 

III.2.1.b. L’influence des différents paramètres 

 Influence de la température 

 La température est un des paramètres ayant le plus d’influence sur le flux. Dans la plupart 

des cas, le transfert de matière peut être décrit avec une loi d’Arrhenius (Xianshe Feng and Huang, 

1996), le flux de l’espèce 𝑖 augmente alors exponentiellement avec la température (Eq III-1).  

Mélange liquide Membrane dense Phase vapeur 

Equilibre de 

sorption 
Diffusion 

Désorption 

Amont Aval  
(pression réduite) 

 

Condensation sur 
paroi froide  

 

Figure III-14. Schéma de principe du contrôle du transfert de matière en pervaporation (modèle de 
solution-diffusion) (Clément et al. 1999) 
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Eq III-1 

𝐸𝑖  représente l’énergie d’activation (J/mol), 𝐴𝑖  le facteur pré exponentiel, T la température (K) et R la 

constante des gaz parfaits (8,314 J/mol/K). Avec une énergie d’activation de 60 kJ/mol, le flux peut 

alors doubler entre 50 et 60 °C. Même si le flux croît globalement avec l’augmentation de la 

température, la sélectivité peut également évoluer si les paramètres d’Arrhenius sont différents selon 

les espèces. La température optimale doit donc être définie selon les capacités de la membrane et les 

espèces à transférer.  

 Influence de la pression  

 Il a été prouvé que la pression en amont de la membrane n’a quasiment aucune influence 

sur les flux pour des pressions inférieures à 10 bar. Par contre, la pression aval a une nette influence 

sur le flux des espèces, elle doit toujours se situer bien en dessous des pressions de vapeur saturante 

de chaque espèce transférée. Plus la pression aval sera faible, plus le flux sera élevé. Si la pression du 

perméat se rapproche de celle de la pression de vapeur saturante du composé, le flux peut alors être 

nul et les performances de la membrane peuvent être altérées (Greenlaw et al., 1977). Il est donc 

important d’avoir un vide suffisant pour assurer la vaporisation de toutes les espèces en sortie de 

membrane.  

 Influence du débit de circulation 

 L’influence du débit de circulation peut souvent être négligée dans le cas de concentrations 

faibles à modérées. Pour de très faibles concentrations (entre 200 ppm et 5000 ppm), un phénomène 

de polarisation de concentration peut avoir lieu. Dans ce cas, la concentration dans la couche limite de 

l’espèce préférentiellement transférée est réduite et donc le flux partiel de cette espèce est plus faible 

(Michaels, 1995). Pour limiter ce phénomène de polarisation de concentration, il est préférable 

d’utiliser des débits élevés permettant l’augmentation de la turbulence et donc la diminution de la 

couche limite.  

III.2.1.c. Les membranes  

 La membrane doit être sélective pour un des composés présents dans le mélange à séparer. 

Le mécanisme de pervaporation étant la « solution-diffusion », le soluté doit avoir un bon pouvoir de 

solvatation dans la membrane et une mobilité dans cette membrane plus élevée que pour les autres 

espèces. La séparation est donc d’autant plus facile que les propriétés physico-chimiques des 

constituants sont différentes (hydrophiles/hydrophobes ou polaires/apolaires).  

𝐽𝑖 = 𝐴𝑖exp (
−𝐸𝑖
𝑅𝑇
) 
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 Les membranes industrielles sont généralement constituées de plusieurs couches 

représentées schématiquement dans la Figure III-15. La couche active assure la séparation des 

constituants. Elle est souvent très fine (de l’ordre de quelques µm), afin d’assurer un flux maximal. Sa 

composition dépend des espèces à séparer. Pour assurer le support mécanique, une couche en 

matériau inerte est utilisée à la base de la membrane. Afin de déposer la couche active avec une 

épaisseur suffisamment faible, un support poreux est utilisé et placé entre le support mécanique et la 

couche active.  

 Les deux familles principales de membranes sont les membranes hydrophiles qui laissent 

passer préférentiellement l’eau et les membranes hydrophobes ou organophiles qui laissent passer 

préférentiellement les composés organiques. Ces membranes peuvent être constituées de différents 

matériaux : les matériaux organiques, principalement constitués de polymères synthétiques, les 

matériaux inorganiques nanoporeux constitués de zéolithe ou de silice amorphe et les matériaux 

hybrides composés à la fois de matériaux organiques et inorganiques. Un module de pervaporation est 

utilisé afin d’assurer son maintien face à la charge à traiter. Les membranes peuvent également être 

synthétisées en laboratoire, permettant de s’adapter au mieux aux différents flux à traiter. Dans notre 

cas, nous avons choisi d’utiliser des membranes hydrophiles commerciales, la fabrication des 

membranes ne sera donc pas développée. 

III.2.2. Les utilisations des membranes 

 Dans cette partie nous verrons les principales utilisations de la pervaporation en général, puis 

plus spécifiquement pour la déshydratation des alcools et pour le déplacement des équilibres 

réactionnels. 

III.2.2.a. Les principales utilisations 

 Kober fut le premier à dénommer cette technique pervaporation en 1917 (Kober, 1917). 

Entre 1956 et 1962, Binning et al. travaillent sur la pervaporation et proposent des applications 

potentielles pour la séparation d’hydrocarbures (Binning et al., 1961). Cependant les flux restent trop 

faibles pour une application industrielle. C’est dans les années 1980 que les recherches dans le 

domaine de la pervaporation se sont développées à grand pas. En effet, GFT (Gesellschaft für 

Couche active 0,5 – 5 µm 

Support poreux 50-100 µm 

Support mécanique 80-150 µm 

Figure III-15. Schéma des différentes couches constituant une membrane de 
pervaporation industrielle 
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Trenntechnik, Hamburg, Germany) ont proposé des membranes en alcool polyvinylique et en 

polyacrylonitrile permettant la séparation des azéotropes alcool/eau (Tusel and Brüschke, 1985). 

Ensuite jusqu’aux années 2000, la pervaporation s’est développée à grande échelle avec plus de 90 

installations industrielles dans le monde et 300 brevets en Europe et aux Etats-Unis (Jonquières et al., 

2002). La pervaporation est donc une technique assez récente mais dont l’intérêt grandit 

exponentiellement. 

 Pour des raisons économiques, c’est l’espèce minoritaire qui constitue le perméat. Les 

principales utilisations sont alors la déshydratation des solvants organiques, l’élimination ou la 

récupération de composés organiques volatils et la séparation de composés organiques (Ong et al., 

2016; Shao and Huang, 2007; Wang et al., 2013b). L’application la plus répandue est la déshydratation 

des solvants organiques, notamment les alcools, les esters, les éthers et les amines. Ces 

déshydratations se font principalement avec des membranes en alcool polyvinylique. Les deux autres 

applications sont beaucoup moins développées même si récemment de nouvelles membranes sont 

synthétisées pour répondre à cette demande (Ong et al., 2016). 

 La pervaporation est généralement utilisée dans des procédés couplés. En effet, les flux 

transmembranaires obtenus avec les membranes commerciales sont trop faibles pour pouvoir utiliser 

la pervaporation seule. De plus, le coût important des membranes est souvent rédhibitoire (Servel, 

2014a). C’est pourquoi la pervaporation est utilisée dans des procédés hybrides. Le plus couramment 

Figure III-16 : Couplage de la distillation simple avec le procédé de 
pervaporation (Clément and Jonquières, 2001) 
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utilisé est le couplage distillation/pervaporation comme montré sur la Figure III-16 (Clément and 

Jonquières, 2001 ; Servel et al., 2014b). 

 La pervaporation permet alors de séparer principalement les mélanges azéotropiques. Cette 

étape de pervaporation évite l’étape de distillation extractive très coûteuse en énergie et qui nécessite 

l’ajout d’un tiers-corps. Le couplage décantation/pervaporation peut être réalisé avec des mélanges 

qui présentent des miscibilités partielles avec l’eau. La pervaporation peut également être associée 

avec une réaction pour déplacer l’équilibre de la réaction comme nous souhaitons le faire dans notre 

cas d’étude. Ce couplage sera développé plus en détail dans la partie III.2.2.c. 

III.2.2.b. La déshydratation des alcools 

 Dans notre cas d’étude, le mélange réactionnel à déshydrater est principalement constitué 

du réactif n’ayant pas réagi : l’alcool ou le diol. Afin de vérifier la faisabilité de cette déshydratation, 

nous nous sommes intéressés aux différentes avancées dans le domaine de ce type de déshydratation 

par pervaporation. La pervaporation du mélange eau-éthanol a été très étudiée dans la littérature 

(Bolto et al., 2011; Chapman et al., 2008; Chen et al., 2010; Namboodiri and Vane, 2007; Van Baelen 

et al., 2005).  En effet, l’éthanol et l’eau forment un azéotrope à 5 % massique en eau à 351 K et à la 

pression atmosphérique, la pervaporation permet donc de déshydrater le mélange à l’azéotrope pour 

obtenir un éthanol ultra pur. La déshydratation de l’éthanol est la principale application au niveau 

industriel de la pervaporation. De nombreuses membranes peuvent être utilisées, qu’elles soient 

organiques, inorganiques ou hybrides (Bolto et al., 2011; Chapman et al., 2008). La plus simple étant 

l’utilisation de membranes en alcool polyvinylique. Les teneurs d’eau étudiées se situent généralement 

autour de l’azéotrope à 5 % massique en eau, aucune étude ne s’intéresse à des teneurs en eau 

inférieures à 0,5 % massique.  

 Contrairement à l’éthanol, le méthanol ne forme pas d’azéotrope avec l’eau, les recherches 

sur la déshydratation du méthanol avec la pervaporation sont donc très peu nombreuses (Liu et al., 

2008). De plus, les membranes classiquement utilisées pour séparer l’éthanol et l’eau ne sont pas 

forcément efficaces pour séparer le méthanol et l’eau. En effet, le méthanol est une molécule plus 

petite et plus polaire que l’éthanol, ses propriétés se rapprochent de celles de l’eau. Les sélectivités 

des membranes sont donc moins bonnes dans le cas du méthanol (Wesslein et al., 1990). Cependant, 

plusieurs membranes ont été développées dans la littérature pour ce cas de déshydratation et donnent 

de bons résultats. Une étude récente donne toutes les membranes permettant la séparation eau-

méthanol (Haaz and Toth, 2018). Les membranes sont principalement en alcool polyvinylique mais 

certaines sont plus originales et contiennent de la silice, de la zéolite ou du polyamide. Cette même 

étude montre qu’avec une membrane en alcool polyvinylique (Sulzer PERVAP 1510) il est possible de 
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déshydrater le méthanol en consommant moins d’énergie qu’en utilisant la distillation classique (Haaz 

and Toth, 2018). Les données sur la déshydratation du méthanol sont donc moins nombreuses mais la 

pervaporation peut être une technique efficace pour effectuer cette séparation.  

 Les données sur la déshydratation du 1,2-propanediol par pervaporation sont quasiment 

inexistantes. A notre connaissance, seul un article donne des résultats sur la déshydratation du 1,2-

propanediol par pervaporation avec des membranes zéolitiques et à base de silice (Sommer and Melin, 

2005). D’après cet article, les membranes ne sont pas très sélectives. Il y a donc un manque de données 

pour ce diol.  

 La déshydratation par pervaporation d’autres alcools comme l’isopropanol sont très 

développées (Vane, 2019). Dans le cadre de cette thèse, nous nous sommes concentrés sur l’éthanol, 

le méthanol et le 1,2-propanediol qui conduisent aux principaux carbonates. Cependant, d’autres 

systèmes réactionnels pourraient être testés. Les articles cités précédemment s’intéressent à des 

déshydratations souvent comprises entre 1 et 10 %. Les données sur les déshydratations en-dessous 

de 1 % sont quasi inexistantes, des tests devront être effectués pour vérifier la faisabilité dans notre 

cas d’étude où le pourcentage massique de l’eau en fin de réaction est inférieur à 1%. 

III.2.2.c. Le déplacement d’équilibre 

  Les réacteurs membranaires, permettant de soutirer les molécules d’eau au fur et à mesure 

de la réaction, sont étudiés pour de nombreuses réactions. Ces molécules d’eau peuvent être retirées 

pour déplacer un équilibre thermodynamique ou parce qu’elles désactivent le catalyseur ou favorisent 

la formation de sous-produits. Les réacteurs membranaires peuvent avoir différentes configurations 

comme présentées sur la Figure III-17  (Diban et al., 2013a). La membrane peut être à l’extérieur du 

réacteur (cas A et C, Figure III-17). Dans ce cas, le mélange réactionnel en fin de réaction doit être 

amené jusqu’à l’unité de séparation et le rétentat doit être recyclé dans le réacteur pour réaliser 

plusieurs cycles. La membrane peut également être placée directement dans le réacteur qu’il soit 

fermé ou continu (cas B et D, Figure III-17). Dans ce cas, l’eau est retirée au fur et à mesure de la 

réaction sans avoir besoin de pompe de circulation.  
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 La Figure III-18 représente les différentes configurations possibles du catalyseur hétérogène 

dans un réacteur membranaire. Il est possible d’utiliser classiquement des membranes inertes dont le 

rôle n’est que la séparation de l’eau du reste du mélange réactionnel (cas A et B, Figure III-18) ou des 

membranes catalytiques (cas C, Figure III-18). Dans ce cas, le catalyseur sera supporté sur la membrane 

où se dérouleront à la fois la réaction et la phase de séparation.  

 Les cas A.I et A.II illustrent également la différence entre la pervaporation et la perméation 

de vapeur. Pour la pervaporation (cas A.I), le produit à soutirer est liquide et il est vaporisé lors de la 

pervaporation. Dans le cas de la perméation de vapeur (A.II), le produit à soutirer est déjà sous forme 

de vapeur. L’avantage de la perméation de vapeur est que la membrane aura une durée de vie plus 

longue puisqu’elle n’est pas en contact direct avec le mélange réactionnel. Cependant, chaque cas est 

différent et la comparaison entre les deux techniques doit être réalisée pour chaque application.  

Figure III-17 : Les différentes configurations de réacteurs membranaires : A) réacteur fermé parfaitement 
agité avec une unité de séparation extérieure, B) réacteur fermé parfaitement agité avec une unité de 

séparation plate interne (B.I) ou avec une unité tubulaire (B.II), C) réacteur à écoulement piston avec une  
unité de séparation extérieure, D) réacteur à écoulement piston avec une unité de séparation interne. 

(Diban et al., 2013a) 
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 L’application la plus développée de déplacement d’équilibre par pervaporation est la 

déshydratation de la réaction d’estérification. Les esters sont obtenus par la réaction d’un alcool et 

d’un acide carboxylique à l’aide d’un catalyseur homogène acide. Cette réaction est équilibrée et 

produit de l’eau comme sous-produit qui doit être enlevée pour améliorer les rendements et la 

sélectivité. Jyoti et al. font une comparaison des résultats obtenus dans la littérature sans et avec 

pervaporation (Jyoti et al., 2015). Dans tous les cas, la conversion est améliorée avec l’utilisation de la 

pervaporation. Le principal problème rencontré lors de l’utilisation de membranes sur ce système est 

la détérioration rapide de cette membrane à cause de l’acidité du mélange réactionnel due au 

catalyseur. Pour pallier ce problème, plusieurs solutions peuvent être appliquées comme la séparation 

des étapes de réaction et de pervaporation ou l’utilisation de catalyseurs hétérogènes. 

Figure III-18 : Les configurations possibles du catalyseur dans un réacteur membranaire. A) 
catalyseur en suspension dans le cas de la pervaporation (A.I) ou de la perméation de vapeur 

(A.II), B) lit catalytique, C) membrane catalytique (Diban et al., 2013) 
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 L’utilisation simple d’une membrane de pervaporation ne permet pas d’augmenter 

suffisamment les rendements pour penser à une utilisation industrielle. Par contre, il est possible de 

coupler différentes méthodes de déshydratation. Uragami et al. ont par exemple utilisé un couplage 

de perméation de vapeur et d’utilisation de liquide ionique. Le liquide ionique a deux rôles dans ce 

cas : il catalyse la réaction et permet une première séparation de l’eau. La perméation de vapeur 

permet de séparer l’eau tout en évitant les inconvénients de la pervaporation c’est-à-dire le contact 

direct avec la solution acide (Uragami et al., 2012). Sur la Figure III-19, les conversions obtenues pour 

quatre cas différents avec ou sans utilisation de liquide ionique et de membrane de séparation sont 

détaillées. La conversion la plus intéressante correspond à l’utilisation des deux techniques de 

soutirage des molécules d’eau simultanément.   

 D’autres applications moins développées sont à l’état de recherche notamment au niveau de 

la synthèse de carburants. La réaction de Fischer-Tropsch, l’estérification des acides gras insaturés 

pour obtenir du biodiesel ou la synthèse de méthanol et de diméthyléther à partir de CO2 sont des 

réactions qui produisent des molécules d’eau et dont les rendements peuvent être améliorés par 

pervaporation (Diban et al., 2013b). Les meilleurs résultats pour la déshydratation de toutes ces 

réactions sont obtenus avec des membranes zéolitiques qui résistent le mieux aux conditions sévères 

de ces réactions (200-300 °C et 1-4 MPa). Cependant, le manque de reproductibilité dans la synthèse 

de ces membranes ne permet pas de les développer industriellement (Diban et al., 2013a).  

 Les résultats obtenus pour le déplacement de l’équilibre de la réaction d’estérification par 

pervaporation sont plutôt encourageants. De plus, la déshydratation des alcools (éthanol et méthanol) 

Figure III-19 : Conversions obtenues dans la synthèse d’acétate de butyle sous différentes conditions de 
réaction (Uragami et al., 2012) 
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semble être possible avec différentes membranes commerciales. Ces conclusions nous confortent 

dans l’idée que la pervaporation peut s’adapter à notre système pour améliorer les rendements en 

carbonates. Dans la prochaine partie, nous verrons quelles sont les données disponibles dans la 

littérature sur les déshydratations de notre milieu réactionnel c’est-à-dire l’alcool, le carbonate et l’eau 

avec présence de CO2. 

III.2.3. La déshydratation du milieu réactionnel 

 Le milieu réactionnel de la réaction de carbonatation est composé principalement d’alcool et 

de CO2 n’ayant pas réagi ainsi que du carbonate et de l’eau produits. Il est nécessaire de connaitre la 

faisabilité de la déshydratation par pervaporation de ce milieu réactionnel. A notre connaissance, 

aucun article ne traite de la pervaporation de ce mélange. Dans cette partie nous détaillerons les 

résultats trouvés pour le mélange ternaire liquide : alcool-carbonate-eau puis sur la présence de CO2. 

III.2.3.a. Le mélange ternaire 

 A notre connaissance, seul un article donne des résultats sur l’étude de la pervaporation du 

ternaire eau-méthanol-diméthylcarbonate (Won et al., 2002). Won et al. reportent des essais réalisés 

avec des membranes de chitosanes sur ce système. Différentes conditions ont été testées et les 

auteurs ont montré que cette membrane peut être utilisée pour la séparation du DMC et du méthanol 

ou pour la séparation de l’eau et du DMC. Les objectifs de cette pervaporation sont différents de notre 

cas. En effet, dans cet article le but est de purifier le DMC alors que nous souhaitons réaliser une 

déshydratation du mélange et donc enlever sélectivement l’eau. Il y a, en effet, de nombreuses 

recherches sur la séparation méthanol-DMC par pervaporation car ce mélange forme un azéotrope. 

Ces études pourraient également nous intéresser si nous voulons soutirer le DMC du milieu réactionnel 

à la place de l’eau, ce qui permettrait également de déplacer l’équilibre et donc potentiellement 

d’améliorer les rendements. Le Tableau III-4 recense les résultats obtenus pour trois articles différents 

sur des mélanges DMC/méthanol. Ces données sont intéressantes mais les sélectivités semblent pour 

l’instant trop faibles (<5) par rapport à des séparations alcool-eau où les sélectivités sont généralement 

supérieures à 1000. Nous n’avons donc pas choisi de séparer le carbonate plutôt que l’eau même si 

cette voie pourrait se développer dans le futur à condition d’améliorer les performances des 

membranes. 
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Tableau III-4. Résultats obtenus dans la littérature pour la séparation du méthanol et du DMC  

 

 En 2015, Wang et al. ont travaillé sur deux membranes à base de zéolithe pour déshydrater 

le méthanol, le diméthyl éther et le DMC. Les expériences ont été effectuées sur les trois solvants 

séparément. Le facteur de séparation H2O/DMC obtenu est très élevé (>1000) ce qui est plutôt positif 

(Wang et al., 2015). Les seuls cas où le mélange eau-carbonate-alcool est déshydraté par pervaporation 

sont les deux cas d’étude de la réaction associée à la pervaporation. Li et al. utilisent trois membranes 

différentes pour améliorer les conversions de méthanol (Li and Zhong, 2003). Ils s’intéressent alors 

directement aux résultats de la réaction et à l’amélioration des conversions mais aucune donnée n’est 

fournie concernant les performances des membranes pour enlever l’eau du milieu réactionnel. De 

même, Dibenedetto et al. associent la pervaporation à la réaction de carbonatation de l’éthanol et 

expliquent que des tests préliminaires ont été réalisés avec différentes membranes Sulzer (PERVAP 

1211, 2011, 2255, 4101) sur le mélange eau-DEC-éthanol (Dibenedetto et al., 2012). Selon leurs 

résultats, la membrane PERVAP 1211 donne les meilleurs résultats même si le DEC commence à passer 

à travers la membrane à partir de 0,3 % dans le mélange. Avec une membrane en céramique de type 

Na-A, le DEC ne passe pas à travers la membrane. Même si les expériences ne sont pas détaillées, ces 

données sont les seules trouvées sur le ternaire éthanol-DEC-eau. Aucune donnée n’a été trouvée sur 

le ternaire 1,2-propanediol-propylène carbonate-eau. Les pervaporations pour réaliser des 

déshydratations des systèmes ternaires sont donc très peu nombreuses dans la littérature, une étude 

expérimentale est alors nécessaire pour vérifier que ce procédé de séparation peut s’adapter au 

système réactionnel.  

Références Nature des Membranes Facteurs de 

séparation 

Concentrations 

initiales de DMC 

Températures 

Wang et al., 
2011a 

PDMS (nano-
silice/polydimethylsiloxane)  

3,97 30 % massique 40 °C 

 Zhou et al., 
2014 

PDMS/PVDF (polyvinylidene 
fluoride) 

3,95 28 % massique 40 °C 

Vopička et 
al., 2017 

PTMSP 
(poly[(trimethylsilyl)propyne] 

4,20 40 % massique 40 °C 
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III.2.3.b. La présence de CO2 

 A notre connaissance aucune publication ne met en avant l’impact de la présence de CO2 sur 

la déshydratation d’un alcool par pervaporation. Quelques publications donnent des résultats de 

perméabilité du CO2 par rapport à d’autres gaz (Khan et al., 2011; Silva et al., 2005) ou par rapport à 

l’eau (Sijbesma et al., 2008). Les perméabilités sont différentes d’un article à un autre selon les 

conditions et les membranes utilisées. En ce qui concerne les articles travaillant sur l’association de la 

réaction et de la pervaporation, très peu de détails sont fournis. Dans leur simulation, Kuenen et al. 

ont choisi d’utiliser une sélectivité CO2/H2O de 1000 (Kuenen et al., 2016). Dans leurs expériences, 

Dibenedetto et al. expliquent que la présence de CO2 diminue les performances de la membrane. Ils 

préfèrent donc séparer le CO2 avant la pervaporation comme on peut le voir sur la Figure III-20 

(Dibenedetto et al., 2012). Enfin, Li et al. mesurent des facteurs de séparation entre l’eau et le CO2 

entre 0,5 et 1,5 ce qui parait très faible par rapport aux valeurs prises par Kuenen et al. (Li and Zhong, 

2003). Il est donc important de réaliser des essais de déshydratation avec et sans CO2, pour voir quel 

est l’impact de sa présence sur les flux et sur la sélectivité. 

 

III.2.3.c. Conclusion   

 La pervaporation est appliquée dans des cas similaires au nôtre. En effet, la déshydratation 

des alcools par pervaporation est très développée dans la littérature et industriellement et le 

déplacement d’équilibre par pervaporation est utilisé dans le cas des estérifications. Cependant, nous 

Figure III-20. Schéma du procédé utilisé pour combiner le réacteur et la pervaporation. (Dibenedetto et al., 
2012) 
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manquons de données sur la déshydratation du milieu réactionnel de la réaction de carbonatation 

avec la présence de carbonates et de CO2. La réalisation d’expériences sur le système de pervaporation 

non combiné à la réaction est nécessaire pour vérifier que cette déshydratation peut convenir à notre 

cas d’étude. Dans les prochaines parties de ce chapitre, nous détaillerons donc les résultats des 

expériences réalisées sur un système de pervaporation seul sans réaction.  

III.3.  Matériels et méthodes 

 Dans cette partie, nous décrirons les dispositifs expérimentaux ainsi que les protocoles 

utilisés pour étudier l’influence de différents paramètres sur la pervaporation. Nous définirons 

également les paramètres calculés pour comparer les performances de la pervaporation des 

différentes expériences.  

III.3.1. Choix des conditions opératoires 

Le milieu réactionnel à déshydrater est constitué de quatre composés réactifs : l’alcool, le 

CO2, le carbonate et l’eau. L’étude de la déshydratation de ce mélange est donc assez complexe. Nous 

avons alors choisi de travailler en différentes étapes. Dans un premier temps, la pervaporation a été 

réalisée sans CO2 avec des mélanges eau-éthanol afin de connaitre l’influence de différentes conditions 

opératoires comme la température ou la teneur en eau. Nous avons également travaillé sur des 

ternaires alcool-carbonates-eau sans CO2. Pour toutes ces expériences, le mélange n’est pas sous 

pression. Nous avons ensuite changé de dispositif pour travailler sur l’influence de la pression et sur 

l’influence de la présence de CO2.  Les deux dispositifs utilisés sont décrits dans la section suivante. 

III.3.2. Dispositifs expérimentaux   

 Deux dispositifs ont été utilisés pour réaliser ces expériences. Le premier a permis d’étudier 

la déshydratation de solutions en l’absence de CO2 (dispositif 1). L’influence de la pression et de la 

présence de CO2 a été testée avec le deuxième dispositif (dispositif 2). La cellule de pervaporation et 

la membrane PERVAP 4100 (Sulzer) utilisées pour toutes les expériences ont été achetées chez 

Deltamem. La membrane 4100 en alcool polyvinylique a été choisie pour ses bonnes propriétés de 

déshydratation des composés organiques et plus spécifiquement de l’éthanol (Yave, 2018). La cellule 

de pervaporation est plane et composée de deux parties. Un fritté en acier inoxydable est placé dans 

une des deux parties de la cellule de pervaporation, la membrane est ensuite placée dessus. Les deux 

parties de la cellule sont ensuite fermées en utilisant un joint en EPDM pour assurer l’étanchéité entre 

les deux parties. La surface de la membrane est de 0,016 m2.  
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III.3.2.a. Dispositif 1 

 Le dispositif 1 est schématisé sur la Figure III-21. Le mélange est placé dans un flacon de 1 L, 

il est agité magnétiquement et maintenu à température à l’aide d’un bain d’huile. La solution circule 

dans la boucle avec un débit de 444 mL/min grâce à une pompe à engrenages (ISMATEC ISM901). La 

cellule membranaire est placée dans une boite calorifugée afin d’éviter les pertes de chaleur. Elle est 

également chauffée à l’aide d’un cordon chauffant pour maintenir la température tout au long de 

l’expérience. Deux thermomètres sont placés à l’entrée et à la sortie de la cellule membranaire. La 

partie aval de la membrane est maintenue sous un vide de 1 mbar à l’aide d’une pompe à vide à 

palettes. Le perméat est récupéré dans l’un ou l’autre des deux pièges à vide disposés en parallèle et 

plongés dans l’azote liquide. Les deux pièges à vide en parallèle nous permettent de récupérer le 

perméat au cours d’une expérience en maintenant le vide sur la partie aval de la membrane dans le 

deuxième circuit de vide.  

 Au cours d’une expérience classique, l’alimentation est d’abord chauffée à la température 

voulue et le cordon chauffant de la cellule de pervaporation est allumé. La circulation démarre et le 

perméat est récupéré dans un premier piège à vide. Au bout d’environ 1 h, la température de la cellule 

se stabilise, l’état stationnaire est atteint. A partir de ce moment, nous considérons que l’expérience 

commence et le perméat est récupéré dans le second piège à vide. Au cours de l’expérience, il est 

possible de changer de circuit de vide pour récupérer le perméat. A la fin de l’expérience, la circulation 

est arrêtée, l’alimentation et la cellule membranaire sont refroidies. Le perméat et l’alimentation sont 

ensuite pesés et analysés. La cellule membranaire est vidée et nettoyée au maximum en faisant circuler 

de l’azote sur la partie amont. 

III.3.2.b. Dispositif 2 

 Le dispositif 2 est schématisé sur la Figure III-22. La cellule membranaire, la membrane et le 

 

 

Alimentation 
Cellule de pervaporation 

Pièges à vide 

Pompe à vide 

T 

T 

Pompe de circulation 

Figure III-21. Schéma du dispositif 1 
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système de récupération du perméat sont les mêmes que dans le dispositif 1. La différence est que 

nous souhaitons ajouter du CO2 dans l’alimentation, le contenant de l’alimentation doit résister à une 

pression similaire à celle utilisée lors des réactions. Nous avons donc choisi d’utiliser directement le 

réacteur décrit dans la partie II. Nous l’avons adapté pour intégrer une entrée de CO2 raccordée à une 

bouteille et une entrée et une sortie liquide pour permettre la circulation sur la membrane. La pression 

en amont de la membrane 4100, ne doit pas excéder 4 bar au risque d’altérer son fonctionnement, 

comme indiqué par le fournisseur. Un détendeur a donc été placé entre le réacteur et la cellule 

membranaire. La pression est contrôlée visuellement à l’aide d’un manomètre. La pompe de 

circulation haute pression à piston Eldex permet de réinjecter le liquide sous pression dans le réacteur. 

Une vanne de prélèvement a été placée après la cellule membranaire. Les tuyaux de circulation entre 

le réacteur et la cellule de pervaporation sont maintenus en température à l’aide d’un cordon 

chauffant. Comme dans le dispositif 1, un cordon chauffant permet également de maintenir la 

température dans la cellule membranaire.  

 Pour une expérience classique, la solution d’alimentation est placée dans le réacteur. Le CO2 

est ensuite ajouté à température ambiante. Plusieurs ajouts sont réalisés jusqu’à obtenir la pression 

voulue dans le réacteur une fois le CO2 absorbé. La température est ensuite augmentée dans le 

réacteur et les cordons chauffants sont mis en fonctionnement. Une fois que le système est à la 

température souhaitée, la circulation est mise en route. Plusieurs prélèvements sont ensuite réalisés 

au cours de l’expérience.  
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Figure III-22. Schéma du dispositif 2 
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III.3.2.c. Produits chimiques et analyses  

 Les expériences de pervaporation ont été réalisées sur trois milieux réactionnels principaux : 

la carbonatation du méthanol, de l’éthanol et du 1,2-propanediol (1,2-PPD). Ces trois réactifs ont été 

choisis pour l’intérêt des produits synthétisés : le carbonate de diméthyle (DMC), le carbonate de 

diéthyle (DEC) et le carbonate de propylène (PC). Le DMC fait l’objet de nombreuses recherches car il 

peut servir de base pour synthétiser des carbonates plus complexes. Le DEC est moins étudié mais ses 

propriétés sont également très recherchées. De plus, comme nous l’avons vu dans la partie III.2.2.b, la 

déshydratation de l’éthanol est bien connue contrairement à celle du méthanol. L’étude du carbonate 

de propylène permet de vérifier que la synthèse de carbonates cycliques est également possible par 

cette méthode. Les alcools et le CO2 utilisés sont les mêmes que dans la partie II (Tableau II-5). Les 

provenances et les puretés des carbonates sont données dans le Tableau III-5. Aucune méthode de 

purification n’a été utilisée. 

Tableau III-5. Sources et puretés des carbonates utilisés 

Nom CAS Source Pureté (fraction 
volumique) 

Carbonate de diméthyle (DMC) 616-38-6 Alfa Aesar 0,99 

Carbonate de diéthyle (DEC) 105-58-8 Alfa Aesar 0,99 

Carbonate de propylène (PC) 108-32-7 Sigma Aldrich 0,99 

 

 Les méthodes d’analyses sont les mêmes que pour les analyses des concentrations dans le 

cas des réactions dans la partie II.1.3.c. La quantité d’eau dans la solution initiale est analysée avec la 

méthode Karl-Fischer à l’aide du titreur coulométrique Metrohm 899 coulometer, avec une précision 

de 10 %. Pour le perméat, le titre massique en eau est déterminé avec la méthode Karl-Fischer 

volumétrique à l’aide du titreur Metrohm 870 KF Titrino plus, avec une précision de 2 %. Les 

concentrations en alcools et en carbonates sont analysées par chromatographie gazeuse avec 

détection FID. Pour les expériences avec l’éthanol et le DEC, 100 µL de perméat sont dilués dans 10 mL 

de méthanol avec 100 µL d’hexanol comme étalon interne. Les courbes de calibration de l’éthanol et 

du DEC sont données sur la Figure II-24 et celles pour le 1,2-propanediol et le PC sur la Figure II-47. 

Pour les expériences avec le méthanol, la méthode de dilution est la même mais le solvant utilisé est 

l’éthanol. Les courbes de calibration sont données dans la Figure III-23.  

Les analyses de l’eau par méthode Karl-Fischer et celles de l’alcool et du carbonate par 

chromatographie gazeuse ont donné des bilans massiques cohérents à 5 % près. Dans certains cas où 

la masse de perméat récupérée n’est pas suffisante pour effectuer les deux analyses, seule l’analyse 
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par chromatographie est réalisée, la concentration en eau est alors calculée connaissant celles d’alcool 

et de carbonate. 

 

III.3.3. Calculs des flux, sélectivités et perméances d’un mélange 

 Le flux correspond à la masse de produit ayant traversé la membrane par unité de surface et 

de temps. Le calcul de ces flux se fait grâce à l’Eq III-2 où 𝑚𝑖 correspond à la masse de produit 𝑖 

récupéré dans le perméat (g), 𝐴 est l’aire de la membrane (m2) et 𝑡 représente le temps de l’expérience 

(h). Le flux 𝐽𝑖 s’exprime en g/h/m2. Il est alors possible de calculer des flux partiels pour chaque espèce 

mais également des flux totaux qui correspondent à la masse totale de perméat récupéré.  

 

Eq III-2 

 La sélectivité donne des informations sur la qualité de séparation des produits par 

pervaporation. Plus ce facteur est élevé, plus la membrane est sélective au produit que nous voulons 

transférer. La sélectivité peut se calculer avec deux équations différentes (Eq III-3 et Eq III-4). Elle 

permet toujours de comparer la concentration du produit préférentiellement transféré dans le 

perméat par rapport à celle de l’alimentation. 𝐴 représente le titre massique du composé 𝐴 

préférentiellement transféré dans le perméat. Dans notre cas il s’agit de l’eau. 𝐵 représente un autre 

composé comme l’alcool ou le carbonate. La sélectivité 𝛼 de l’Eq III-4 permet alors de calculer une 

sélectivité par rapport à un des autres composés. Les sélectivités utilisées dans cette thèse seront 

toujours calculées à partir de cette équation.  

𝐽𝑖 = 
𝑚𝑖
𝐴 × 𝑡
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Figure III-23. Droites d’étalonnage de la chromatographie gazeuse pour le méthanol à gauche et pour 
le DMC à droite 
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Eq III-3 

 

Eq III-4 

 En appliquant le modèle de solution-diffusion, le flux peut être exprimé par un produit de 

deux termes (Eq III-5) (Baker et al., 2010). Le premier terme représente les propriétés intrinsèques de 

la membrane qui incluent la perméance 𝑃𝑒/𝑙. 𝑙 correspond à l’épaisseur de la membrane et 𝑃𝑒 

représente la perméabilité de la membrane qui est le produit de la coefficient de diffusion 𝐷𝑖 et du 

coefficient de sorption 𝐾𝑖 du composé 𝑖. Le deuxième terme représente le gradient d’activité qui est 

la force motrice du transfert. Il correspond à la différence de pression partielle entre l’amont et l’aval 

de la membrane (alimentation et perméat).  

 Les pressions partielles de chaque constituant dans l’alimentation 𝑝𝑖,𝑎𝑙𝑖𝑚 et dans le perméat 

𝑝𝑖,𝑝𝑒𝑟𝑚é𝑎𝑡 peuvent être calculées avec les Eq III-6 et Eq III-7. 𝑥𝑖 𝑎𝑙𝑖𝑚 représente le titre molaire du 

composé 𝑖 dans l’alimentation, 𝑝𝑖
𝑠𝑎𝑡 est sa pression de vapeur saturante et 

𝑖
 représente son 

coefficient d’activité. Dans le cas du perméat, 𝑦𝑖,𝑝𝑒𝑟𝑚é𝑎𝑡 et 𝑝𝑝𝑒𝑟𝑚é𝑎𝑡 représentent respectivement le 

titre molaire du composé 𝑖 et la pression totale du perméat.  

 La perméance de la membrane peut être calculée en utilisant l’Eq III-8. 𝑗𝑖 représente le flux 

molaire en m3(STP)/m2s. Il est calculé avec l’Eq III-9 où 𝑣𝑖
𝐺 est le volume molaire du gaz 𝑖 (0,0224 

m3(STP)/mol) et 𝑀𝑖 est la masse molaire du composé 𝑖. Dans ce cas, la perméance 𝑃𝑒𝑖/𝑙 est exprimée 

en gpu (gas permeation unit, 1 m3/m2 /s/kPa = 1,33.108 gpu). Cette unité permet de comparer 

facilement les perméances de différentes membranes.  

 

Eq III-5 

 
Eq III-6 

 
Eq III-7 

𝛽 = 
𝐴 𝑝𝑒𝑟𝑚é𝑎𝑡

𝐴 𝑎𝑙𝑖𝑚
 

𝛼 =
𝐴 𝑝𝑒𝑟𝑚é𝑎𝑡 𝐵 𝑝𝑒𝑟𝑚é𝑎𝑡⁄

𝐴 𝑎𝑙𝑖𝑚 𝐵 𝑎𝑙𝑖𝑚⁄
 

𝑗𝑖 = 
𝐷𝑖𝐾𝑖
𝑙
 (𝑝𝑖,𝑎𝑙𝑖𝑚 − 𝑝𝑖,𝑝𝑒𝑟𝑚é𝑎𝑡) =

𝑃𝑒𝑖
𝑙
 (𝑝𝑖,𝑎𝑙𝑖𝑚 − 𝑝𝑖,𝑝𝑒𝑟𝑚é𝑎𝑡) 

𝑝𝑖,𝑎𝑙𝑖𝑚 = 𝑖𝑥𝑖 𝑎𝑙𝑖𝑚𝑝𝑖
𝑠𝑎𝑡 

𝑝𝑖,𝑝𝑒𝑟𝑚é𝑎𝑡 = 𝑦𝑖,𝑝𝑒𝑟𝑚é𝑎𝑡𝑝𝑝𝑒𝑟𝑚é𝑎𝑡 
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Eq III-8 

 

Eq III-9 

 Les coefficients d’activités ont été calculés en utilisant la méthode NRTL (Renon and 

Prausnitz, 1968). Les coefficients NRTL utilisés sont donnés dans les tableaux Tableau III-6 à Tableau 

III-8. Les sources sont indiquées dans la dernière colonne. Dans certains cas, nous avons utilisé 

directement les données proposées par Aspen Plus, pour la méthode NRTL. Nous avons alors vérifié 

les résultats avec des données de la littérature en effectuant une évaluation grâce au logiciel Aspen. 

Lorsque les données n’étaient pas proposées par Aspen, des régressions ont été réalisées à partir de 

données de la littérature. Pour le binaire DMC-eau et PC-eau, nous avons utilisé directement des 

données trouvées dans des articles, les régressions sur Aspen ne donnant pas de résultats satisfaisants.  

Tableau III-6. Coefficients NRTL modifiés utilisés pour le ternaire Ethanol (1), DEC (2), Eau (3) 

Ethanol-
DEC 

a12 a21 b12 b21 α Régression à partir des 
résultats de Rodríguez et 

al., 2003 14,71 -4,63 -4700 1538 0,3 

Ethanol-
eau 

a13 a31 b13 b31 α Données Aspen vérifiées 
avec les résultats de Lai et 
al., 2014 et Li et al., 2012 -0,8 3,458 246,2 -586 0,3 

DEC-eau 
a23 a32 b23 b32 α Régression à partir des 

résultats de Arango and 
Villa, 2013 27,13 30,92 -9101 -10000 0,3 

 

Tableau III-7. Coefficients NRTL modifiés utilisés pour le ternaire Méthanol (1), DMC (2), Eau (3) 

Méthanol-
DMC 

a12 a21 b12 b21 α Régression à partir des 
résultats de Li et al., 2014 

1,467 -1,360 -99,02 529,5 0,3 

Méthanol-
eau 

a13 a31 b13 b31 α Données Aspen vérifiées 
avec les résultats de Yang 

et al., 2011 -0,693 2,732 173,0 -617.3 0,3 

DMC-eau 
A23 A32   α Données de de la Torre et 

al., 2006 
509,2 10370   0,2 

 

𝑃𝑒𝑖
𝑙
=  

𝑗𝑖
𝑝𝑖 𝑎𝑙𝑖𝑚 − 𝑝𝑖 𝑝𝑒𝑟𝑚é𝑎𝑡

 

𝑗𝑖 = 𝐽𝑖
𝑣𝑖
𝐺

𝑀𝑖
 



 Chapitre III. Etude de la pervaporation 

154 
 

Tableau III-8. Coefficients NRTL modifiés utilisés pour le ternaire 1,2-propanediol (1), PC (2), Eau (3) 

1,2-PPD - 
PC 

a12 a21 b12 b21 α Régression à partir des 
résultats de Mathuni et al., 

2011 -0,310 3,072 630,8 -1147 0,3 

1,2-PPD - 
eau 

a13 a31 b13 b31 α Données Aspen vérifiées 
avec les résultats de Cui et 

al., 1994 0 0 467,9 -300,6 0,3 

PC-eau 
a23 a32 b23 b32 α Données de Chernyak, 

2008 
-3,589 3,181 1492 -87,12 0,4 

 

 Les calculs des coefficients d’activités se font ensuite grâce à l’équation NRTL donnée dans 

l’Eq III-10. Dans le cas du binaire DMC-eau, la relation donnée dans l’article est utilisée : 𝜏𝑖𝑗 = 
𝐴𝑖𝑗

𝑅𝑇
 (de 

la Torre et al., 2006). 

 

Eq III-10 

 

 

  

 Les pressions de vapeur saturante sont calculées avec la loi d’Antoine. Les coefficients 

d’Antoine utilisés pour l’éthanol, le méthanol et le 1,2-propanediol sont donnés dans le Tableau II-7. 

Les coefficients pour les autres composés sont donnés dans le Tableau III-9.  

Tableau III-9. Coefficients d’Antoine utilisés pour calculer les pressions de vapeur saturante de l’eau, du 
DEC, du DMC et du PC  

 Température (K) A B C Références 

Eaua 334-363 5,0768 1659,8 -45,62 
Bridgeman and 

Aldrich, 1964 

DECb 340-398 14,345 3175,9 -71,04 Li et al., 2009 

DMCb 314-362 14,570 3038,1 -56,74 Li et al., 2009 

PCb 298-363 17,034 6202,6 -45,62 
Nasirzadeh et al., 

2005 
a log𝑃𝑠𝑎𝑡 = 𝐴 − 

𝐵

𝑇+𝐶
 avec Psat en bar et T en K 

b ln 𝑃𝑠𝑎𝑡 = 𝐴 − 
𝐵

𝑇+𝐶
 avec Psat en kPa et T en K 

ln 𝛾𝑖 = 
∑ 𝑥𝑗𝜏𝑗𝑖𝐺𝑗𝑖𝑗

∑ 𝑥𝑘𝐺𝑘𝑖𝑘
+∑

𝑥𝑗𝐺𝑖𝑗
∑ 𝑥𝑘𝐺𝑘𝑗𝑘

𝑗

(𝜏𝑖𝑗 −
∑ 𝑥𝑚𝜏𝑚𝑗𝐺𝑚𝑗𝑚

∑ 𝑥𝑘𝐺𝑘𝑗𝑘
) 

𝐺𝑖𝑗 = exp(−𝑐𝑖𝑗𝜏𝑖𝑗)        𝐺𝑖𝑖 = 1 

𝜏𝑖𝑗 = 𝑎𝑖𝑗 +
𝑏𝑖𝑗

𝑇
           𝜏𝑖𝑖 = 0 
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III.4. Déshydratation éthanol-eau 

 Le titre massique en eau au cours d’une réaction est inférieur à 0,3 %. La déshydratation 

d’une solution à une aussi faible teneur en eau n’est quasiment pas étudiée dans la littérature. Nous 

avons alors réalisé des études préliminaires pour comprendre le comportement de la membrane face 

à ces faibles concentrations d’eau. Un mélange éthanol-eau a été utilisé pour tester l’influence de la 

température, de la concentration initiale en eau et de la pression au-dessus de la membrane. 

III.4.1. Influence de la température 

 Les résultats présentés dans cette partie concernant l’influence de la température sur la 

pervaporation ont fait l’objet d’un article (Décultot et al., 2019b). Comme nous l’avons vu dans la partie 

III.2.1.b, la température peut avoir une influence très forte sur la déshydratation par pervaporation. 

Les flux à travers la membrane peuvent alors suivre une loi d’Arrhenius (Eq III-1). Pour bien 

comprendre le comportement de la membrane que nous avons choisi d’étudier (PERVAP 4100), nous 

avons effectué cinq expériences de déshydratation d’une solution éthanol-eau en utilisant le dispositif 

1 à différentes températures. Les conditions opératoires de ces expériences sont données dans le 

Tableau III-10. 

Tableau III-10. Conditions expérimentales des déshydratations de solutions eau-éthanol réalisées en 
faisant varier la température 

Noms 
Température 

membrane (K) 

Durée de 
l’expérience 

(h) 

Titre massique en 
eau initial (%) 

PV1 340 16 0,33 

PV2 345 16 0,34 

PV3 350 16 0,33 

PV4 355 16 0,33 

PV5 360 16 0,34 

 

 Dans le Tableau III-11, les masses et les titres massiques en eau sont donnés pour chaque 

expérience. La masse totale initiale correspond à la masse de l’alimentation initiale. Les titres 

massiques en eau initial et final correspondent au titre massique de la solution d’alimentation avant 

et après l’expérience. Elles sont analysées avec la méthode Karl Fischer coulométrique avec une 

incertitude de 10 %. La concentration en éthanol dans le perméat est analysée par chromatographie 

gazeuse avec une incertitude de 4 %. Nous considérons que le reste de la solution est constitué 
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uniquement d’eau. L’incertitude sur la masse de perméat est de 0,04 g. Le bilan massique est vérifié 

en utilisant l’Eq III-11.  

 

Eq III-11 

Tableau III-11. Vérification du bilan massique en eau des expériences PV1 à PV5 

Noms T (K) 
Masse totale 

initiale (g) 
Masse de 

perméat (g) 

Titre 
massique en 

eau initial 
(%)  

Titre 
massique en 
eau final (%) 

Titre 
massique en 
eau dans le 
perméat (%) 

% écart 

PV1 340 763 0,95 0,33 0,22 75 5,3 

PV2 345 792 1,37 0,34 0,21 76 -0,3 

PV3 350 788 1,72 0,33 0,17 71 1,7 

PV4 355 757 2,15 0,33 0,17 62 -4,7 

PV5 360 751 2,6 0,34 0,12 65 -1,3 

 

 Malgré les différentes techniques d’analyses utilisées et les incertitudes, les bilans massiques 

en eau sont réalisés avec un écart inférieur à 6 %. L’analyse par chromatographie du perméat semble 

donc cohérente. Du point de vue des résultats, plus la température augmente, plus la masse de 

perméat récupéré est élevée. De plus, le titre massique en eau dans le perméat semble diminuer quand 

la température augmente. La température a une influence sur la sélectivité de la membrane. Nous 

pouvons effectivement constater ces tendances sur les flux et les sélectivités donnés dans le Tableau 

III-12 et représentés sur la Figure III-24. En augmentant de 20 K, le flux total a plus que doublé en 

passant de 3,7 à 9,7 g/h/m2. Les flux d’eau et d’éthanol ont également augmenté. Cependant, la baisse 

de la teneur en eau dans le perméat induit une baisse de la sélectivité lorsque la température 

augmente. L’incertitude sur la sélectivité est assez élevée (11 %) à cause de l’incertitude élevée du titre 

massique en eau initial (10 %). 

Tableau III-12. Flux et sélectivités obtenus pour les expériences PV1 à PV5 

Noms T (K) Flux total (g/h/m2) Flux d’eau (g/h/m2) 
Flux d’éthanol 

(g/h/m2) 
Sélectivité 

PV1 340 3,7 (±4,2 %) 2,8 (±5,2 %) 0,9 (±5,2 %) 1070 (±11 %) 

PV2 345 5,5 (±2,9 %) 4,2 (±4,2 %) 1,3 (±4,2 %) 1150 (±11 %) 

PV3 350 6,8 (±2,3 %) 4,8 (±3,8 %) 2,0 (±3,8 %) 970 (±11 %) 

PV4 355 8,1 (±1,9 %) 5,1 (±2,5 %) 3,1 (±2,5 %) 650 (±11 %) 

PV5 360 9,7 (±1,5 %) 6,3 (±3,4 %) 3,4 (±3,4 %) 810 (±11 %) 

% é𝑐𝑎𝑟𝑡 =  
(𝑚𝑒𝑎𝑢 𝑖𝑛𝑖𝑡𝑖𝑎𝑙𝑒 − 𝑚𝑒𝑎𝑢 𝑓𝑖𝑛𝑎𝑙𝑒 𝑎𝑙𝑖𝑚𝑒𝑛𝑡𝑎𝑡𝑖𝑜𝑛 −𝑚𝑒𝑎𝑢 𝑝𝑒𝑟𝑚é𝑎𝑡)

𝑚𝑒𝑎𝑢 𝑖𝑛𝑖𝑡𝑖𝑎𝑙𝑒
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  Les flux et les sélectivités de nos expériences sont assez faibles par rapport à ce qui est 

habituellement obtenu dans le cadre de la déshydratation du mélange eau-éthanol avec cette 

membrane (Yave, 2018). Cette différence vient principalement du titre massique en eau initial. En 

effet, nous travaillons avec des teneurs en eau très faibles par rapport à celles étudiées dans la 

littérature. La plupart des auteurs travaillent sur le mélange azéotropique eau-éthanol, soit à environ 

5 % massique d’eau. Dans notre cas, nous souhaitons travailler avec des titres massiques inférieurs à 

0,3 % qui correspondent aux teneurs obtenues au cours de la réaction. Le comportement des 

membranes dans cette gamme de concentration est donc méconnu.  

 Sur la Figure III-25, le logarithme des flux d’eau et d’éthanol en fonction de l’inverse de la 

température est tracé. Deux droites sont obtenues, ce qui est concordant avec la loi d’Arrhenius. Les 

pentes de ces droites nous donnent l’opposé de l’énergie d’activation divisé par R, la constante des 
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gaz parfaits. L’énergie d’activation de l’eau est alors plus faible (37 kJ/mol) que celle de l’éthanol 

(69 kJ/mol). Cette différence d’énergie d’activation explique la diminution du titre massique en eau 

obtenu dans le perméat quand la température augmente. 

 La Figure III-26 représente la perméance et le gradient de pression de l’eau et de l’éthanol 

pour les 5 expériences. Nous pouvons constater que pour l’eau et l’éthanol, le gradient de pression 

augmente avec la température ce qui semble logique puisque la pression partielle de chaque 

composant augmente avec la température. Le gradient de pression de l’éthanol est 100 fois plus grand 

que celui de l’eau essentiellement à cause de la faible teneur en eau dans l’alimentation. Cependant, 

la perméance est 1000 fois plus grande pour l’eau que pour l’éthanol ce qui confirme que la membrane 

a une très bonne sélectivité pour l’eau. La perméance ne semble pas être influencée par la 

température. En effet, la perméance de l’eau est quasiment constante et celle de l’éthanol augmente 

légèrement. Comme la température ne semble pas influer sur les propriétés intrinsèques de la 
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membrane, l’évolution des flux en fonction de la température est liée à l’augmentation du gradient de 

pression sur cette gamme de température.  

III.4.2. Influence de la concentration en eau 

 Deux expériences de pervaporation de solutions éthanol-eau ont été réalisées sur une longue 

période. Les titres massiques en eau initiaux sont 0,16 % (PV6) et 0,043 % (PV7). L’objectif de ces 

expériences est de vérifier si la membrane est capable de déshydrater des solutions à très faible teneur 

en eau. Ces expériences ont été réalisées avec le dispositif 1 (Figure III-21) à une température de 360 

K. Le Tableau III-13 donne les titres massiques en eau obtenus dans la boucle de circulation et dans le 

perméat au cours des deux expériences. Pour chaque étape, l’expérience est arrêtée, la solution de la 

boucle de circulation et le perméat sont alors pesés et analysés. Les teneurs en eau dans l’alimentation 

baissent régulièrement au cours des expériences, cependant cette décroissance n’est pas linéaire. En 

effet, la concentration en eau dans le perméat diminue également au cours du temps, elle est 

dépendante de la concentration en eau dans l’alimentation.  

Tableau III-13. Titres massiques en eau dans l’alimentation et dans le perméat pour les déshydratations 
PV6 et PV7 réalisées à 360 K 

Nom 
Durée de 

l’expérience (h) 
Titre massique d’eau 
dans l’alimentation 

(%) 

Titre massique 
d’eau dans le 
perméat (%) 

PV6 

0 0,162  

3,75 0,120 86,6 

7,33 0,092 88,7 

14,33 0,066 74,1 

22,33 0,047 63,7 

37,42 0,031 51,3 

PV7 

0 0,043  

15,08 0,026 37,7 

24,75 0,016 33,4 

40,75 0,012 21,3 

68,75 0,009 14,5 

 

 La Figure III-27 représente les flux en fonction du titre massique en eau dans la boucle de 

circulation. Le flux total et le flux d’eau dépendent de la teneur en eau dans l’alimentation avec une 

nette diminution des deux flux lorsque la teneur en eau diminue. Cependant, le flux d’éthanol semble 

être indépendant de la concentration dans l’alimentation. Le flux d’eau diminue au cours de 

l’expérience alors que le flux d’éthanol est constant ce qui fait baisser le flux total et la teneur en eau 

dans le perméat.  
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  Les gradients de pression et les perméances de l’eau et de l’éthanol ont été calculés pour 

chaque point des deux expériences et représentés sur la Figure III-28. Les incertitudes sont assez 

élevées car la masse de perméat récupéré est très faible et les titres massiques en eau dans 

l’alimentation ont une incertitude de 10 %. Le gradient de pression de l’eau augmente avec la teneur 

en eau dans l’alimentation. La perméance de l’eau se situe entre 300 et 500 gpu ce qui correspond à 

ce que nous avons obtenu pour les tests de l’influence de la température (Figure III-26). L’incertitude 

élevée sur ces valeurs ne nous permet pas de conclure sur une tendance possible de variation de la 

perméance. La baisse du flux d’eau au cours des expériences semble principalement due à la baisse du 

gradient de pression liée à la diminution de la teneur en eau dans l’alimentation. Pour l’éthanol, le 
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gradient de pression très élevé reste quasiment constant et les perméances également, ce qui est 

cohérent avec le flux d’éthanol constant obtenu au cours des expériences. 

III.4.3. Influence de la pression amont de la membrane 

 La réaction d’étude se déroule à pression élevée, de 20 à 60 bar, une étude de l’influence de 

la pression en amont de la membrane a donc été nécessaire. D’après les caractéristiques du 

fournisseur de la membrane PERVAP 4100, il est important de ne pas dépasser 4 bar absolu au-dessus 

de la membrane au risque de la détériorer. Nous avons donc testé des pressions au-dessus de la 

membrane entre 1 et 4 bar. Pour ce faire, le dispositif 2 a été utilisé. Dans ce cas, environ 80 mL d’une 

solution éthanol-eau à 0,38 % massique d’eau initiale ont été ajoutés dans le réacteur de 100 mL. Le 

volume de l’alimentation est 10 fois plus petit que pour le cas de PV6 et PV7. La température dans le 

réacteur est de 398 K, ce qui correspond à la température utilisée classiquement pour les réactions. La 

température dans la cellule membranaire est de 353 K. La pression est fixée dans le réacteur à environ 

5,5 bar en ajoutant du CO2. Une fois que toutes les températures sont stables, la circulation de la 

solution démarre et la pression au-dessus de la membrane est fixée grâce au détendeur. Des 

prélèvements sont alors réalisés régulièrement au cours des expériences afin de calculer les flux d’eau. 

Le perméat n’est récupéré qu’à la fin de l’expérience car la quantité est trop faible pour l’analyser au 

cours de l’expérience. Trois expériences ont ainsi été réalisées à 1,5 ; 3,3 et 4,0 bar, les conditions sont 

données dans le Tableau III-14.  

Tableau III-14. Conditions des expériences PV8, PV9 et PV10 réalisées à 353 K 

Nom 
Durée de 

l’expérience (h) 

Titre massique 
en eau initiale 

(%) 

Pression réacteur 
(bar) 

Pression au-
dessus de la 

membrane (bar) 

PV8 7  0,389 5,7 1,5 

PV9 7  0,386 5,2 3,3 

PV10 7  0,403 5,7 4,0 

  

 L’évolution du titre massique en eau au cours des trois expériences est donnée sur la Figure 

III-29.  La déshydratation est beaucoup plus rapide que dans le cas de PV6 et PV7 où le volume était 

10 fois plus grand. Les trois déshydratations donnent des résultats très similaires avec un titre 

massique en eau obtenu au bout de 7 h compris entre 0,02 % et 0,035 %. La pression en amont ne 

semble donc pas avoir d’impact sur la déshydratation.  
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 Pour vérifier l’effet de la pression sur la déshydratation, nous avons comparé les flux d’eau 

obtenus pour les trois expériences PV8 à PV10 ainsi que ceux des expériences PV6 et PV7 réalisées 

avec le dispositif 1 (Figure III-30). Entre les trois expériences PV8 à PV10, les pervaporations donnent 

des résultats similaires même si la déshydratation à 1,5 bar donne des flux légèrement plus faibles. Les 

flux pour les déshydratations PV6 et PV7 sont légèrement plus élevés. Cet écart est probablement dû 

à la différence entre les températures : 360 K pour PV6 et PV7 et 353 K pour PV8 à PV10. 

 La pression en amont de la membrane entre 1 et 4 bar a donc très peu d’influence sur les flux 

d’eau obtenus. Ce résultat est en accord avec la littérature concernant la pervaporation (partie 

III.2.1.b).  
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 Dans cette partie, nous avons vu la déshydratation de solution eau-éthanol contenant de très 

faibles pourcentages d’eau. Les résultats sont en accord avec les données de la littérature sur la 

pervaporation. Les flux dépendent de la température en suivant une loi d’Arrhenius et la pression a 

peu d’influence sur les flux. Cependant, la composition en eau a une influence très importante pour 

ces faibles concentrations. Plus la concentration diminue, plus le flux d’eau à travers la membrane sera 

faible. Dans la prochaine partie, nous nous intéresserons à l’influence de la présence d’autres 

composés du milieu réactionnel comme les carbonates et le CO2. 

 

III.5. Déshydratation d’un milieu réactionnel modèle 

 L’objectif de cette étude est de voir si la déshydratation par pervaporation peut s’appliquer 

à la réaction de carbonatation des alcools. Pour que cette technique soit efficace, la membrane doit 

être sélective à l’eau mais également laisser passer un minimum de molécules d’alcools, de carbonates 

et de CO2 pour poursuivre la réaction. Dans une première approche, une étude de la déshydratation 

des ternaires éthanol-DEC-eau, méthanol-DMC-eau et 1,2-propanediol-PC-eau a été réalisée sans CO2. 

La deuxième partie sera consacrée à l’influence de la présence de CO2. 

III.5.1. Ternaires alcool-carbonate-eau 

  L’étude de la déshydratation de trois ternaires alcool-carbonate-eau a été réalisée avec le 

dispositif 1. L’objectif est d’évaluer l’influence de la présence de carbonates et de comparer les 

performances de la membrane face à ces trois ternaires. 

III.5.1.a. Le ternaire éthanol-DEC-eau 

 Les résultats obtenus sur le ternaire éthanol-DEC-eau ont été publiés dans un article 

(Décultot et al., 2019b). 14 expériences ont été réalisées avec des solutions ternaires éthanol-DEC-eau 

de différentes concentrations. Les conditions opératoires de ces expériences de déshydratation sont 

indiquées dans le Tableau III-15. Les expériences ont toutes été réalisées à la même température de 

360 K. Deux concentrations en eau ont été testées : 0,20 % et 0,33 % massique. Les titres massiques 

en DEC ont été variés entre 0 % et 30 %. 
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Tableau III-15. Conditions opératoires des déshydratations réalisées sur le ternaire éthanol-DEC-eau (PV11-
PV24)   

Nom Température (K) Temps (h) 
Titre massique 

en eau initial (%) 
Titre massique 

en DEC initial (%) 

PV11 360  6 0,20 0,0 

PV12 360  5 0,33 0,0 

PV13 360  6 0,20 1,0 

PV14 360  5 0,33 1,0 

PV15 360  6 0,19 3,0 

PV16 360  5 0,33 3,0 

PV17 360  6 0,20 5,0 

PV18 360  5 0,30 4,8 

PV19 360  6 0,20 10,2 

PV20 360  5 0,33 10,2 

PV21 360  6 0,19 15,5 

PV22 360  5 0,31 15,6 

PV23 360  6 0,18 35,5 

PV24 360  5 0,29 30,8 

 

 Les résultats obtenus concernant les flux sont représentés sur la Figure III-31. L’incertitude 

sur les flux est estimée à 6 %. Les flux sont comparés en fonction du titre massique en eau initial (0,20 % 

et 0,33 %) et en fonction du titre massique en DEC initial (entre 0 et 30 %). Pour chaque teneur en DEC, 

on observe une différence de flux entre les expériences réalisées avec 0,20 % et 0,33 % d’eau. En effet, 

un flux plus faible est obtenu avec une teneur en eau plus faible dans l’alimentation avec environ 9 

g/h/m2 pour 0,20 % d’eau contre 14 g/h/m2 pour 0,33 % d’eau. La teneur en eau dans le perméat est 
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également différente avec environ 60 % pour le cas à 0,20 % d’eau contre 70 % dans le cas à 0,33 % 

d’eau. Ces résultats sont cohérents avec ceux que nous avons obtenus sur les déshydratations PV6 et 

PV7 (partie III.4.2). 

 En ce qui concerne le DEC, sa présence semble avoir peu d’impacts sur les flux d’eau et 

d’éthanol. Pour le cas à 0,20 % d’eau, le flux total semble augmenter légèrement. Cette augmentation 

est principalement due à l’augmentation de flux de DEC avec l’augmentation de la teneur en DEC dans 

l’alimentation. Pour mieux voir cette variation du flux de DEC, les flux des trois composés sont 

représentés sur la Figure III-32 en fonction du titre massique en DEC dans le cas d’un titre massique en 

eau initial de 0,33 %. Le flux de DEC est représenté sur un axe secondaire pour mieux visualiser la 

tendance. Le flux de DEC augmente linéairement avec la teneur en DEC initiale. Le flux d’eau diminue 

très légèrement et le flux d’éthanol reste constant.  

 Deux sélectivités ont été calculées pour chaque expérience : la sélectivité de l’eau par rapport 

à l’éthanol et la sélectivité de l’eau par rapport au DEC. Elles sont reportées dans le Tableau III-16 avec 

une incertitude de 11%. On remarque que ces sélectivités sont élevées (aux alentours de 1000), la 

membrane est donc bien sélective à l’eau avec ou sans DEC. Pour le cas à 0,33 % d’eau initialement, la 

sélectivité eau/DEC est légèrement supérieure à la sélectivité eau/éthanol, ce qui signifie que le DEC 

passe plus difficilement à travers la membrane que l’éthanol.  

Figure III-32. Evolution des flux d’eau, d’éthanol et de DEC en fonction de la teneur en DEC initiale pour le 
cas à 0,33 % d’eau initiale. 
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Tableau III-16. Sélectivités obtenues pour les expériences PV11 à PV24 

 

 Les perméances et les gradients de pressions pour les expériences PV11 à PV24 ont été 

calculés. Les résultats sont donnés dans le Tableau III-17 et sont tracés pour le cas à 0,33 % d’eau 

initialement sur la Figure III-33.  

Tableau III-17. Gradients de pression et perméances pour les expériences PV11 à PV24 

% en eau % en DEC 
Δp eau 

(Pa) 
Δp DEC 

(Pa) 
Δp éthanol 

(Pa) 
Pe eau/l 

(gpu) 
Pe DEC/l 

(gpu) 
Pe éthanol/l 

(gpu) 

0,20 

0,0 572 0 156344 393 0,00 0,41 

1,0 573 412 155730 428 0,61 0,38 

3,0 597 1212 154486 384 0,49 0,39 

5,0 633 1961 153266 346 0,63 0,41 

10,3 690 3780 150146 360 0,45 0,37 

15,5 722 5385 147140 315 0,74 0,46 

35,4 1041 10168 135706 246 0,83 0,41 

0,33 

0,0 970 0 155953 462 0,00 0,46 

1,0 1019 394 155322 438 0,38 0,47 

3,0 1032 1192 154101 437 0,46 0,44 

4,9 991 1922 152994 381 0,60 0,40 

10,2 1195 3759 149734 377 0,54 0,41 

15,6 1223 5435 146624 325 0,66 0,41 

31,0 1560 8580 139822 246 0,73 0,53 

  

 En comparant les résultats obtenus avec des solutions contenant initialement 0,20 % d’eau 

et 0,33 % d’eau, on remarque que les gradients de pressions et les perméances pour l’éthanol et le 

DEC sont similaires. En revanche, le gradient de pression de l’eau est plus élevé pour le cas à 0,33 % en 

eau initialement car la pression partielle de l’eau dans l’alimentation est plus élevée. La perméance 

étant similaire dans les deux cas, la différence de flux s’explique donc par la différence des gradients 

de pressions due à la concentration initiale. 

Titre massique en DEC 

initial (%) 

0,20 % massique initiale en eau dans 

l’alimentation 

0,33 % massique initiale en eau dans 

l’alimentation 

eau/éthanol eau/DEC eau/éthanol eau/DEC 

0 % 860  940  

1 % 1020 961 880 1630 

3 % 910 1130 970 1440 

5 % 810 850 940 1010 

10 % 990 1440 970 1300 

15 % 750 910 890 1080 

30 % 870 1240 630 1320 
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 Sur la Figure III-33, seul le cas avec 0,33 % en eau est tracé pour plus de clarté. En faisant 

varier le titre massique initial en DEC, le gradient de pression de l’eau a tendance à augmenter 

légèrement alors que la perméance diminue légèrement. Cette variation peut être due à un couplage 

de flux, le comportement de la membrane face à l’eau est alors modifié par la présence de DEC. Le 

gradient de pression du DEC augmente logiquement avec la teneur en DEC et la perméance augmente 

légèrement mais reste très faible (<1 gpu). En ce qui concerne l’éthanol, le gradient de pression est 

très élevé mais la perméance est très faible et reste aux alentours de 0,6 gpu.  

Cette étude sur le ternaire éthanol-DEC-eau, nous a permis de montrer que cette membrane 

peut s’appliquer à la déshydratation du milieu réactionnel de carbonatation de l’éthanol. En effet, la 

membrane reste sélective à l’eau même en présence de DEC jusqu’à 30 % massique. Le DEC a alors 

une légère influence sur la perméance de l’eau qui n’affecte que très peu le flux d’eau. La perméance 

du DEC est très faible (<1 gpu) dans le même ordre de grandeur que celle de l’éthanol. La sélectivité 

eau/DEC est légèrement supérieure à la sélectivité eau/éthanol. Cependant, comme le pourcentage 

en eau est très faible, les flux d’éthanol et de DEC ne sont pas nuls. Il sera donc important d’étudier le 
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procédé complet pour vérifier que cette perte dans le perméat n’est pas un problème pour 

l’amélioration des rendements. 

III.5.1.b. Le ternaire méthanol-DMC-eau 

 Quatre expériences ont été réalisées avec des solutions ternaires méthanol-DMC-eau. Les 

conditions opératoires sont détaillées dans le Tableau III-18. Les quatre expériences ont été réalisées 

à la même température : 348 K. Cette température est un peu plus basse que celle utilisée pour 

l’éthanol afin de travailler avec des gradients de pression comparables entre l’éthanol et le méthanol. 

Le titre massique en eau étudié est d’environ 0,28 % et celui du DMC a été varié entre 0 et 10 %.  

Tableau III-18. Conditions opératoires des expériences de déshydratation du ternaire méthanol-DMC-eau 
(PV25-PV28) 

Nom 
Température 

(K) 
Durée de 

l’expérience (h) 

Titre massique 
initiale en eau (% 

massique) 

Titre massique 
initiale en DMC (% 

massique) 

PV25 348 6 0,29 0,0 

PV26 348 6 0,28 0,9 

PV27 348 6 0,28 4,6 

PV28 348 6 0,26 9,7 

  

 Les flux d’eau, de DMC et de méthanol sont représentés sur la Figure III-34. Le flux de 

méthanol est important avec environ 80 % massique dans le perméat. Ce résultat est plutôt cohérent 

avec ce que nous avons vu dans la partie III.2.2.b. Le méthanol est une petite molécule plus polaire 

que l’éthanol, les membranes classiquement utilisées pour la séparation éthanol-eau ne sont donc pas 

toujours efficaces pour déshydrater le méthanol (Wesslein et al., 1990). Par contre, le DMC semble 

avoir un flux assez faible.  
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 Ces conclusions sont également visibles en regardant les sélectivités données dans le Tableau 

III-19. La sélectivité eau/méthanol est très faible comparée à la sélectivité eau/éthanol qui est 

d’environ 1000. La sélectivité eau/DMC est bien plus élevée que celle eau/méthanol mais reste plus 

faible que la sélectivité eau/DEC. Cette différence sera détaillée dans la partie III.5.1.d où les 

perméances seront comparées.  

Tableau III-19. Sélectivités obtenues pour les expériences de déshydratation du ternaire méthanol-DMC-
eau (PV25 à PV28) 

Titre massique en 
DMC initiale (%) 

eau/méthanol eau/DMC 

0,0 81  

0,9 80 210 

4,6 83 244 

9,7 92 309 

 

 La membrane est donc beaucoup moins sélective à l’eau avec le ternaire méthanol-DMC-eau, 

avec seulement 20 % d’eau obtenu dans le perméat. Pour travailler avec le méthanol, il faudrait alors 

utiliser une autre membrane plus sélective. Dans le cadre de cette thèse, nous nous sommes donc 

plutôt intéressés à la réaction de carbonatation de l’éthanol, et non du méthanol, où la pervaporation 

s’applique plus facilement. 

III.5.1.c. Le ternaire 1,2-propanediol-PC-eau 

  Les conditions expérimentales des quatre expériences réalisées avec le ternaire 1,2-

propanediol-PC-eau sont détaillées dans le Tableau III-20. Toutes les expériences ont été réalisées à 
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358 K. Les titres massiques initiaux en eau varient légèrement à cause de la difficulté de la préparation 

des solutions. En effet, le 1,2-propanediol étant très hygroscopique, le titre massique en eau est 

souvent supérieur à celui qui était prévu.  

Tableau III-20. Conditions initiales des déshydratations réalisées sur les solutions ternaires 1,2-
proapnediol-PC-eau (PV29 à PV32) 

Nom 
Température 

(K) 
Durée de 

l’expérience (h) 
Titre massique 

initiale en eau (%) 
Titre massique 

initiale en PC (%) 

PV29 358 6 0,35 1,0 

PV30 358 6 0,32 3,4 

PV31 358 6 0,29 5,6 

PV32 358 6 0,27 12,0 

 

 Les flux des trois composés sont donnés sur la Figure III-35. Dans ce cas, la membrane est 

très sélective puisque nous obtenons environ 90 % d’eau dans le perméat. Les concentrations en 

carbonate de propylène dans le perméat sont très faibles (moins de 1 % massique). Le flux de 1,2-

propanediol n’est pas régulier. Cette irrégularité est sûrement due aux problèmes d’analyse des faibles 

teneurs en 1,2-propanediol. En effet, le pic de 1,2-propanediol sur la chromatographie a tendance à se 

dédoubler pour ces faibles concentrations. L’étalonnage pour cette gamme de concentration a dû être 

refait mais la précision est moins bonne que pour le cas des deux autres alcools. Les sélectivités 

obtenues pour ces expériences sont très élevées (entre 2000 et 10000). La membrane semble donc 

adaptée pour la déshydratation de ce ternaire.  

 Les perméances et les gradients de pression sont reportés dans le Tableau III-21. Les 

températures d’ébullition du PC et du 1,2-propanediol sont respectivement 513 K et 461 K. Les 

pressions partielles de ces deux composés dans l’alimentation à 358 K sont donc assez faibles ce qui 

Figure III-35. Flux de 1,2-propanediol, de PC et d’eau obtenus sur les expériences de 
déshydratations du ternaire 1,2-propanediol-PC-eau (PV24 à PV27) 

 

0

1

2

3

4

5

6

7

8

9

10

1% 3% 5% 10%

Fl
u

x 
(g

/h
/m

2
)

Teneur en PC initiale (% massique)

Flux de PC

Flux de 1,2-propanediol

Flux d'eau



 Chapitre III. Etude de la pervaporation 

171 
 

donne des gradients de pression plus faibles que ceux de l’éthanol ou du méthanol. Les perméances 

de ces deux composés sont un peu plus élevées que pour les ternaires précédents. Cependant, nous 

avons vu que les flux étaient plus faibles, cette différence vient de l’écart important des gradients de 

pressions. La perméance de l’eau ne semble pas impactée par la présence de PC. 

Tableau III-21. Gradient de pression et perméance des trois composés 1,2-propanediol, PC et eau pour les 
expériences PV29 à PV32 

% en PC Δp eau (Pa) Δp PC (Pa) 
Δp 1,2-PPD 

(Pa) 
Pe eau/l 

(gpu) 
Pe PC/l 
(gpu) 

Pe 1,2-PPD/l 
(gpu) 

1,0 663 13 1436 490 0 7,2 

3,4 770 39 1412 463 9,9 2,4 

5,6 718 60 1391 552 5,4 4,8 

12,0 694 111 1336 414 2,0 1,5 

 

 Malgré quelques problèmes d’analyses du perméat, les résultats obtenus sur le ternaire 1,2-

propanediol-PC-eau sont prometteurs, le flux d’eau est élevé, les sélectivités sont très élevées et la 

présence de PC n’affecte pas la perméance de l’eau. Les rendements de la réaction de carbonatation 

du 1,2-propanediol devraient donc pouvoir être améliorés en utilisant la pervaporation avec cette 

membrane.  

III.5.1.d. Comparaison des ternaires 

 Sur la Figure III-36 sont représentés les flux obtenus pour les trois ternaires pour différents 

titres initiaux de carbonates (de 0 à 10 %) afin de les comparer. Comme nous l’avons vu dans les parties 

précédentes, le comportement de la membrane est différent selon le ternaire étudié. Pour une teneur 

en eau similaire dans l’alimentation (autour de 0,33 % massique), la composition du perméat est assez 

différente avec 70 % dans le cas de l’éthanol, 90 % dans le cas du 1,2-propanediol et seulement 20 % 

d’eau pour le méthanol. Le flux total dans le cas du ternaire méthanol-DMC-eau est cependant plus 

élevé à cause du flux de méthanol élevé. Le flux total dans le cas du 1,2-propanediol est toujours le 

plus faible mais sa teneur en eau est très élevée. En ce qui concerne les carbonates, les comportements 

sont plutôt similaires avec très peu de carbonates dans le perméat. Pour notre application de 

déshydratation du milieu réactionnel, les ternaires éthanol-DEC-eau et 1,2-propanediol-PC-eau 

semblent être les plus adaptés avec une bonne sélectivité pour l’eau. Pour le ternaire méthanol-DMC-

eau, une autre membrane devrait être utilisée afin d’améliorer la sélectivité.  
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 Cette comparaison des flux donne une première idée de l’efficacité de la membrane en 

fonction de la composition du mélange. Cependant, cette comparaison n’est que partielle car elle ne 

prend pas en compte les différences de conditions entre les expériences des ternaires. En effet, les 

compositions en eau et en carbonate peuvent être légèrement différentes et les températures ne sont 

pas tout à fait les mêmes. Nous avons donc comparé les gradients de pression et les perméances pour 

les trois cas avec 10 % de carbonates initialement (PV18, PV28 et PV32) sur la Figure III-37. 

Pour l’eau, les gradients de pression sont différents selon le ternaire étudié, ces différences 

viennent principalement des températures qui sont différentes mais aussi des coefficients binaires 

eau-alcool. Les perméances sont cependant similaires dans les trois cas avec une légère augmentation 

pour le cas du méthanol. L’affinité de l’eau pour la membrane est donc similaire pour les trois cas, la 

différence de flux est principalement due à la différence de gradient de pression. Pour le cas des 

carbonates, le DEC et le DMC ont des comportements similaires avec des flux de l’ordre de 0,3-

0,4 g/h/m2. Pour le cas du PC, le gradient de pression est très faible car la pression de vapeur saturante 

du PC est faible à 358 K. Le flux obtenu est donc très faible même si la perméance est élevée. La plus 

grosse différence entre les trois ternaires réside essentiellement dans la différence de flux des alcools. 

Les gradients de pression de l’éthanol et du méthanol sont très élevés mais leurs affinités avec la 

membrane sont différentes. La perméance de l’éthanol est en effet bien plus faible que celle du 
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méthanol ce qui explique cette grande différence de flux (3,2 g/h/m2 pour l’éthanol et 13,1 g/h/m2 

pour le méthanol). Le flux très faible du 1,2-propanediol s’explique principalement par sa faible 

pression de vapeur saturante. 

 

 Cette analyse des gradients de pression et des perméances nous permet donc de mieux 

comparer les expériences sur les ternaires. Le principal problème est la perméance élevée du méthanol 

avec cette membrane qui ne nous permettra pas de travailler sur l’association de la réaction de 

carbonatation du méthanol avec la déshydratation. Par contre, la sélectivité de la membrane pour 

l’eau est bonne pour les deux autres cas ce qui nous conforte dans l’idée que la pervaporation peut 

être appliquée à ces deux systèmes réactionnels.  

Figure III-37. Comparaison des gradients de 
pression et des perméances pour le cas des trois 

ternaires avec un titre massique de 10 % en 
carbonate initiale (PV20 PV28 et PV32) pour le cas 
de l’eau (A), pour le cas des alcools (B) et pour le 

cas des carbonates (C) 
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Dans le milieu réactionnel étudié, il y a également du CO2. Dans la prochaine partie, nous 

verrons donc l’influence de la présence de CO2 sur la déshydratation.  

III.5.2. Influence de la présence de CO2 

 Nous avons testé l’influence de la pression au-dessus de la membrane dans le paragraphe 

III.4.3. Nous avons conclu que la pression n’avait pas d’influence sur le flux d’eau. Dans cette partie, 

nous allons également travailler sous pression mais avec présence de CO2. En effet, la réaction se 

déroule à des pressions plus élevées que 4 bar. Lorsque la solution passera du réacteur à haute 

pression (20-50 bar) à la partie membranaire (4 bar), les molécules de CO2 désorberont en partie du 

liquide. Des expériences ont été réalisées pour voir l’impact de cette désorption sur la déshydratation 

avec le dispositif 2 (Figure III-22). Ces expériences sont comparées à la déshydratation PV10 où il n’y 

avait pas de désorption. Les conditions de ces expériences sont données dans le Tableau III-22. 

Différentes pressions dans le réacteur ont été testées (18 et 24 bar) afin d’avoir différents taux de 

désorption du CO2. Certaines réactions s’effectuent à pression plus élevées, mais nous n’avons pas pu 

tester de pressions supérieures à 24 bar. En effet, au-delà de cette pression, les molécules de CO2 

désorbées sont trop nombreuses et la pompe de circulation n’arrive plus à faire circuler le fluide, 

majoritairement composé de gaz. Pour résoudre ce problème, il faudrait pouvoir séparer les parties 

gazeuse et liquide pour récupérer le CO2 et le réinjecter dans le réacteur. Nous n’avons pas pu mettre 

en place cette solution au cours de la thèse, mais elle devra être envisagée pour la suite. Nous avons 

donc travaillé avec des pressions inférieures à 24 bar dans le réacteur.  

Tableau III-22. Conditions expérimentales des déshydratations de solutions avec présence de CO2 (PV10, 
PV33 et PV34) 

Nom 
Durée de 

l’expérience (h) 
Titre massique 

initial en eau (%) 
Pression dans le 

réacteur (bar) 

Pression au-
dessus de la 

membrane (bar) 

PV10 7 0,403 5,7 4,0 

PV33 7 0,380 18 4,0 

PV34 6 0,372 24 4,0 

 

 La Figure III-38 représente l’évolution du titre massique en eau dans l’alimentation au cours 

des trois expériences. Lorsque la pression dans le réacteur augmente, la déshydratation de la solution 

se fait plus lentement. Cette tendance peut s’expliquer par le fait qu’avec la désorption du CO2, la 

surface au-dessus de la membrane est recouverte en partie par du liquide et en partie par du CO2. Plus 

la pression dans le réacteur augmente, plus il y a de CO2 gazeux et donc plus le rapport du volume de 
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liquide sur le volume total est faible. La membrane est donc moins efficace, le flux diminue ce qui 

ralentit la déshydratation. 

 Le flux d’eau est effectivement bien plus faible lorsqu’on augmente la pression dans le 

réacteur comme on peut le voir sur la Figure III-39. Les flux sont plus que deux fois plus faibles lorsqu’on 

compare les cas à 5 bar et à 24 bar. La présence de CO2 impacte donc directement la vitesse de 

déshydratation. De plus, le CO2 passe également à travers la membrane. En effet, nous avons noté une 

baisse de pression de 1,5 bar pour des expériences de 7 h. Il sera donc important de trouver un système 

de séparation et de compression du CO2 avant le passage sur la membrane afin d’éviter que celui-ci ne 

passe à travers la membrane. 
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III.6. Conclusion 

Les méthodes de déshydratation étudiées dans la littérature sont nombreuses. La plus 

développée est l’ajout d’une molécule réagissant directement avec l’eau. Ainsi, l’utilisation de la 

2-cyanopyridine donne de très bons résultats même si son utilisation soulève encore quelques 

problèmes comme la séparation des produits en fin de réaction et leur recyclage. La pervaporation est 

une méthode de séparation physique et non chimique qui permet d’éviter ces problèmes de 

séparation. Cette méthode a été très peu étudiée dans la littérature en association avec la réaction de 

carbonatation des alcools. Cependant, elle est déjà utilisée pour déshydrater des alcools ou pour 

déplacer des équilibres de réactions d’estérification. Son application dans notre cas d’étude semble 

donc prometteuse, c’est pourquoi nous avons choisi de la tester sur différents milieux réactionnels 

modèles pour connaitre son potentiel. 

L’étude de la déshydratation de solutions éthanol-eau réalisée à des teneurs en eau très 

faibles a donné des résultats cohérents. En effet, l’augmentation de la température permet 

effectivement d’augmenter les flux. La pression au-dessus de la membrane entre 1,5 et 4 bar ne semble 

pas avoir d’influence sur la déshydratation. Par contre, la concentration en eau dans l’alimentation a 

une influence directe sur les flux d’eau. Plus cette concentration diminue plus le flux d’eau sera faible. 

Le flux d’éthanol ne semble pas impacter par cette variation de concentration. 

 La membrane est également plus ou moins sélective à l’eau en fonction du ternaire étudié. 

Ainsi, le ternaire éthanol-DEC-eau et le ternaire 1,2-propanediol-PC-eau donnent de bons résultats de 

déshydratation. En revanche, le méthanol a un flux trop important pour pouvoir effectuer de manière 

efficace la déshydratation du milieu réactionnel. Il faudrait alors choisir une autre membrane pour le 

ternaire du méthanol. En ce qui concerne le CO2, son impact est important puisque sa présence 

diminue les flux en réduisant la surface de contact du liquide avec la membrane. De plus, le CO2 passe 

à travers la membrane ce qui diminue la quantité de CO2 dans le réacteur. Il faudrait donc éviter la 

circulation du CO2 sur la membrane en le séparant de la partie liquide et en le comprimant pour le 

retourner au réacteur avant la séparation membranaire. Cette solution n’a pas pu être mise en place 

au cours de la thèse mais elle sera à envisager à l’avenir.  

Maintenant que nous avons étudié la réaction d’un côté et la pervaporation de l’autre, le 

chapitre suivant sera consacré au couplage des deux afin de vérifier concrètement l’efficacité de la 

pervaporation pour le déplacement d’équilibre de la réaction. 
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Chapitre IV. Couplage de la réaction et de la 

pervaporation 

  

 L’étude paramétrique de la réaction détaillée dans le chapitre II, a permis de déterminer les 

équilibres thermodynamiques ainsi que de modéliser la cinétique de la réaction. L’étude de la 

pervaporation décrite dans le chapitre III, a montré que la déshydratation des milieux réactionnels de 

synthèse du DEC et du PC est possible même pour de très faibles teneurs en eau. Ces premiers résultats 

prometteurs nous confortent dans l’idée que la pervaporation est une solution efficace pour améliorer 

les rendements de carbonatation de l’éthanol et du 1,2-propanediol. Ce dernier chapitre est alors 

consacré à l’étude du couplage de la réaction et de la pervaporation. Dans un premier temps, les 

résultats de cinq articles associant la réaction de carbonatation des alcools avec la pervaporation 

seront analysés. Puis, nous détaillerons les résultats obtenus pour le couplage expérimental que nous 

avons effectué dans le cas de la synthèse de DEC. La modélisation du couplage réalisée à partir des 

résultats expérimentaux sera ensuite présentée ainsi que des modélisations basées sur des réactions 

publiées dans la littérature. Une estimation de la consommation énergétique des étapes de 

purifications des produits sera ensuite détaillée. Enfin, les perspectives de ce travail seront présentées 

en dernière partie de ce chapitre.    
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IV.1. Etat de l’art sur le couplage réaction-pervaporation 

 Comme nous l’avons évoqué dans le chapitre II.1.2.c, à notre connaissance, seulement cinq 

articles ont été publiés sur l’étude de l’utilisation d’une membrane pour déplacer l’équilibre de la 

réaction de carbonatation des alcools. Dans cette partie, ces résultats sont présentés de manière plus 

détaillée. Les articles sont regroupés en deux catégories : les travaux expérimentaux et les simulations. 

IV.1.1. Les résultats expérimentaux 

 Li et al. sont les premiers à avoir travaillé sur un réacteur membranaire en 2003 (Li and Zhong, 

2003). La réaction de carbonatation du méthanol se déroule dans un réacteur membranaire tubulaire 

comme présenté sur la Figure IV-1. L’azote est utilisé comme gaz de balayage autour du réacteur. Trois 

membranes supportées sur des tubes en céramique ont été testées : une membrane mésoporeuse de 

silice, une membrane hybride polyimide-silice et une membrane hybride titane-polyimide. Les 

résultats de conversion et sélectivité sont comparés à des résultats obtenus avec un réacteur 

conventionnel tubulaire à lit fixe. Le catalyseur utilisé est un catalyseur au cuivre modifié par KF 

(fluorure de potassium) et supporté sur MgO-SiO2 (Cu6KF/MgSiO).  

 Les conversions et les sélectivités obtenues en fonction des réacteurs et des membranes 

utilisés sont spécifiées dans le Tableau IV-1. Pour les trois membranes testées, la conversion et la 

sélectivité ont été améliorées par rapport au réacteur conventionnel. La conversion a alors été 

augmentée d’environ 2 % et la sélectivité entre 1 et 6 %. L’utilisation d’une membrane permet donc 

effectivement de déplacer l’équilibre. Cependant, l’amélioration des conversions reste assez faible car 

les réactifs méthanol et CO2 passent également à travers la membrane. 

Figure IV-1. Réacteur membranaire utilisé par Li et al., 2003 
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Tableau IV-1. Comparaison des conversions et sélectivités obtenues par Li et al. avec les différents 
réacteurs et membranes 

  

 Wang et al. ont également testé l’utilisation d’un réacteur membranaire en continu avec des 

membranes poreuses pour synthétiser du DEC (Wang et al., 2017). Plusieurs types de membranes avec 

un diamètre de pores d’environ 5 Å ont été testés avec un catalyseur Ce0,8Zr0,2O2. La productivité 

augmente entre l’essai sans membrane et l’essai avec membrane puisqu’il est obtenu respectivement 

33 mmol/L/h et 47 mmol/L/h. L’augmentation de la productivité de DEC est intéressante mais les 

rendements en DEC correspondants restent très faibles : 0,056 % et 0,060 %.  

 Dibenedetto et al. ont travaillé sur la pervaporation associée à la réaction de carbonatation 

de l’éthanol (Dibenedetto et al., 2012). Deux procédés ont été testés avec des dispositifs 

expérimentaux différents. Les premiers essais ont été effectués avec une membrane polymère. Une 

étude préliminaire sur la déshydratation du milieu réactionnel avec différentes membranes polymères 

a révélé que la membrane PERVAP 1211 avait la meilleure performance. Cette membrane permet de 

déshydrater la solution jusqu’à une teneur en eau de 30-50 ppm mais la membrane est également 

perméable au DEC lorsque sa concentration dans l’alimentation est supérieure à 0,3 %. Le DEC est donc 

séparé par distillation avant d’entrer dans la cellule membranaire pour éviter le passage du DEC dans 

le perméat. Le schéma du dispositif expérimental est donné sur la Figure IV-2. Après le réacteur, le 

fluide est décompressé pour séparer le CO2 et le recycler. Une distillation permet ensuite la purification 

du DEC, puis la pervaporation sépare les molécules d’eau de l’éthanol. L’éthanol pur est ensuite recyclé 

dans le réacteur.  

Réacteurs Conversion du méthanol (%) Sélectivité du DMC (%) 

Réacteur conventionnel 6,6 90,0 

Réacteur membranaire 
Membrane silice 

8,1 91,4 

Réacteur membranaire 
Membrane polyimide-silice 

9,2 96,0 

Réacteur membranaire 
Membrane titane-polyimide 

8,9 93,3 
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 La deuxième membrane testée est une membrane tubulaire en céramique de type Na-A. 

Après séparation, la teneur en eau de la solution peut atteindre 100-150 ppm à 403 K. Cette membrane 

possède l’avantage de travailler à une température proche de la température utilisée dans le réacteur 

(408 K) et elle n’est pas perméable au DEC, même pour des concentrations supérieures à 5 %. 

Cependant, la performance de déshydratation du milieu réactionnel est fortement diminuée par la 

présence de CO2. Il est donc important de le séparer du milieu réactionnel avant le passage dans la 

cellule de pervaporation comme montré sur la Figure III-20.  

 La carbonatation de l’éthanol est réalisée dans des conditions supercritiques à 408 K et 

30 MPa avec le catalyseur Nb2O5/CeO2. Après 8 cycles de circulation avec la cellule membranaire, la 

conversion d’éthanol a augmenté de 0,9 % à 2,3 % et le DEC obtenu après distillation a une pureté de 

90 %. Expérimentalement, l’amélioration des rendements par pervaporation est possible avec 

différentes membranes. Des adaptations au niveau du procédé, comme la séparation de certains 

produits avant d’effectuer la déshydratation, doivent cependant être mises en place en fonction de la 

membrane utilisée. 

 Dans les trois cas d’étude, l’utilisation d’une membrane a effectivement permis de 

déshydrater le milieu réactionnel et les conversions ont pu être améliorées. Cependant, les 

rendements restent encore très faibles.  

Figure IV-2. Schéma du dispositif expérimental utilisé par Dibenedetto et al. pour tester la 
membrane PERVAP 1211 associée à la réaction de carbonatation de l’éthanol 
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IV.1.2. Les résultats obtenus par simulation 

 Deux analyses économiques de l’utilisation de la pervaporation associée à la réaction de 

carbonatation ont été réalisées récemment. Une première simulation a été effectuée par Kuenen et 

al. (Kuenen et al., 2016). Ils se sont intéressés à un procédé complet prenant en compte la partie 

purification des produits. Ils ont simulé le procédé sous Aspen en se basant sur des données de la 

littérature pour prédire les conversions et la capacité de séparation de la membrane (Figure IV-3).  

  Le réacteur membranaire est simulé par une boucle de circulation avec un réacteur 

permettant d’atteindre l’équilibre associé à un séparateur. La recirculation est effectuée 23 fois, ce qui 

correspond à la limite de calcul d’Aspen. La conversion de CO2 obtenue en sortie de ce réacteur 

membranaire simulé est de 6,3 % ce qui correspond à 3,4 % de conversion pour le méthanol. En ce qui 

concerne la séparation des produits, le rétentat noté flux #2 est constitué de CO2, de méthanol et de 

DMC. Le CO2 est séparé par un séparateur gaz-liquide (Flash drum). Le mélange méthanol/DMC forme 

un azéotrope, il est donc nécessaire d’effectuer plusieurs distillations dont une distillation extractive 

avec du MIBK pour purifier le DMC à 99 % massique. Pour le perméat, l’eau est séparée du méthanol 

par une distillation simple. La simulation a été réalisée pour une production de 20 kt/an de DMC ayant 

Figure IV-3. Schéma du procédé simulé par Kuenen et al. (Kuenen et al., 2016) 

Réacteur 
membranaire 

Séparation du 
CO2 

Séparation 
MeOH/DMC 

Séparation de l’eau 
dans le perméat 

Perméat 

Rétentat 
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une pureté de 99 % massique. La consommation énergétique ainsi que le nombre d’étages des 

colonnes de distillation sont donnés dans le Tableau IV-2.  

Tableau IV-2. Consommation énergétique des quatre colonnes de distillation du procédé simulé par 
Kuenen et al. (Kuenen et al., 2016) 

Colonne de distillation Nombre d’étages 
théoriques 

Energie (MW) 

Dist-01 50 14,12 

Dist-02 79 5,78 

Dist-03 67 2,23 

Dist-04 49 2,61 

  

 Ces séparations nécessitent des colonnes avec un nombre élevé d’étages et une 

consommation énergétique élevée notamment pour la première colonne de séparation de DMC 

formé. L’énergie totale nécessaire pour le procédé est de 13,61 kWh/kgDMC produit, ce qui représente une 

émission de CO2 de 1898 kgCO2/h en se basant sur l’utilisation d’énergie renouvelable. Pour que le 

procédé ne produise pas de CO2, il faudrait diminuer la demande en énergie de 61 %. Kuenen et al. 

concluent l’article en expliquant que pour que le procédé devienne rentable et vert, il faudrait 

augmenter la conversion de 6 à 7 % pour que la composition du milieu soit plus proche de celle de 

l’azéotrope et ainsi éviter la première distillation. 

 En 2017, Aresta et al. ont réalisé une autre étude énergétique du procédé (Aresta et al., 

2017). L’approche de ces auteurs est différente puisque dans ce cas, ils comparent la consommation 

énergétique de trois voies de déshydratation du milieu réactionnel : l’utilisation de CO2 supercritique, 

l’ajout de CH3CN comme agent déshydratant et l’utilisation d’un réacteur membranaire. L’énergie 

nécessaire pour réaliser la réaction est considérée être la même pour les trois cas. Dans un premier 

temps, la consommation énergétique de la purification du carbonate (DMC ou DEC) est comparée. La 

purification est divisée en deux étapes, l’une pour séparer le carbonate de l’alcool et l’autre pour 

séparer l’eau. Le cas du réacteur membranaire est avantageux car l’eau est déjà séparée du système 

par pervaporation, la colonne de distillation pour séparer l’eau n’est pas nécessaire. Une concentration 

de 3 % molaire de carbonate est estimée à la sortie du réacteur membranaire en se basant sur les 

résultats de Dibenedetto et al. (Dibenedetto et al., 2012). Dans un deuxième temps, Aresta et al. 

prennent en compte l’énergie nécessaire pour mettre en place le procédé de déshydratation : l’énergie 

pour mettre le CO2 sous forme supercritique, la consommation énergétique de la séparation du CH3CN 

et des sous-produits, et l’énergie liée à la pervaporation. En considérant toutes ces consommations, 

les auteurs concluent que l’utilisation de la pervaporation est la solution la moins énergivore avec 
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seulement 0,305 kWh/molDMC produit soit 3,36 molCO2 émis/molDMC produit. Si on considère le cas où il n’y a 

pas de déshydratation, 1 % de conversion est obtenue et l’émission de CO2 s’élève à 

9,31 molCO2 émis/molDMC produit. L’utilisation de la pervaporation permet de diviser par trois la 

consommation énergétique du système.  

 Les conclusions données dans les deux articles sont très différentes. Kuenen et al. estiment 

que le procédé n’est pas viable économiquement principalement à cause de la séparation 

méthanol/DMC. Il faudrait alors augmenter la conversion en DMC de 6-7 % pour baisser la 

consommation énergétique de la séparation. Aresta et al. comparent différents moyens de 

déshydratation et concluent que la pervaporation est le procédé le moins énergivore. Ces deux 

simulations mettent en avant un réel manque de données sur ce procédé hybride. L’étude du couplage 

nous permettra de conclure sur l’intérêt de cette technique pour cette application. Dans la prochaine 

partie, les résultats que nous avons obtenus expérimentalement seront détaillés.  

IV.2. Expériences de réactions couplées avec la pervaporation 

IV.2.1. Matériels et méthodes 

 Le dispositif expérimental utilisé est le même que le dispositif 2 décrit au chapitre III (Figure 

III-22). La seule différence est l’utilisation d’un filtre à la sortie du réacteur. En effet, dans ce cas nous 

réalisons la réaction en même temps que la déshydratation, l’utilisation du catalyseur est nécessaire. 

Un filtre de 2µm en inox (IDEX A-242) a donc été ajouté sur la canalisation de sortie du réacteur vers 

le détendeur afin de garder le catalyseur dans le réacteur. Une cuve un peu plus grande a dû être 

utilisée pour pouvoir mettre en place le filtre. Le volume du réacteur est alors de 140 mL au lieu de 

100 mL dans le cas de l’étude paramétrique de la réaction dans le paragraphe II.3.1.b. 

 Les tests ont été effectués avec la réaction de carbonatation de l’éthanol. En effet, la réaction 

de synthèse du DEC est celle pour laquelle nous avons le plus de connaissances au niveau cinétique et 

thermodynamique. De même, les expériences de déshydratation de la solution eau-éthanol ont été 

plus nombreuses et ont donné de bons résultats. Des tests ont également été réalisés avec la réaction 

de synthèse de PC mais le filtre n’était pas suffisamment efficace pour séparer le catalyseur avec le 

1,2-propanediol. Une légère quantité de catalyseur passait à travers le filtre ce qui empêchait 

l’utilisation de la boucle de circulation. Le détendeur, la membrane et la pompe sont en effet sensibles 

à la moindre particule solide. Les expériences ont donc été réalisées uniquement sur la synthèse de 

DEC.  

 Deux expériences de couplage de la réaction de carbonatation de l’éthanol et de la 

pervaporation ont été effectuées. Les conditions opératoires sont données dans le Tableau IV-3. 95 mL 
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d’éthanol sont ajoutés dans le réacteur au début de l’expérience avec 3,7 g de catalyseur. Le volume 

de la boucle est de 25 mL. Une fois la circulation en marche, le volume d’éthanol dans le réacteur est 

alors de 70 mL ce qui correspond à la moitié du volume total du réacteur, comme dans le cas d’étude 

de la réaction seule (II.3.1.b). La boucle de circulation est au préalable purgée avec un flux de CO2. La 

pompe est amorcée avec de l’éthanol. Les cordons chauffants sur la membrane et sur les canalisations 

sont mis en fonctionnement. Le réacteur est mis sous pression et chauffé à la température souhaitée. 

Les réactions sont réalisées à 24 bar et 398 K. La pression de 24 bar a été choisie pour les raisons 

techniques que nous avons expliquées dans la partie III.5.2. Une fois que tous les équipements sont à 

la température voulue, la circulation démarre avec un débit de 5 mL/min. La pression sur la membrane 

est réglée à l’aide du détendeur à 4 bar.  

 Tableau IV-3. Conditions des expériences de couplage réaction/pervaporation avec l’éthanol 

 

 Les conditions expérimentales de RPV1 et RPV2 sont similaires. Cependant, certaines 

différences sont à noter :  

 La température de la membrane a été augmentée pour RPV2. En effet, nous avons pu mettre 

en place un cordon chauffant plus puissant, permettant d’obtenir des flux plus importants à travers la 

membrane.  

 La pression dans le réacteur pour RPV1 a baissé au cours de l’expérience en passant de 24 bar 

à 12 bar au bout de 70 h. Cette baisse s’explique par le passage d’une partie du CO2 à travers la 

membrane. Pour l’expérience RPV2, nous avons donc fait le choix de remettre sous pression le réacteur 

régulièrement (une fois par jour) pour le maintenir à 24 bar.  

 La durée de l’expérience est également différente, la réaction RPV2 a été réalisée pendant 

118 h.  

 Un changement de membrane a été effectué entre l’expérience RPV1 et RPV2. En effet, la 

membrane de l’expérience RPV1 a été utilisée pendant 6 mois pour faire des déshydratations avec 

parfois quelques problèmes techniques (pression supérieure à 4 bar, catalyseur passant sur la 

membrane pouvant provoquer une abrasion ou un colmatage de la membrane). Nous avons donc 

décidé de changer la membrane pour vérifier les résultats avec une membrane 4100 neuve pour RPV2. 

Nom Durée (h) 
Température 
réacteur (K) 

Température 
membrane (K) 

Pression 
réacteur (bar) 

Pression 
membrane 

(bar) 

RPV1 70  398  348  24 -12  4  

RPV2 118  398  355  24  4  
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 Plusieurs prélèvements ont été réalisés régulièrement au cours des expériences avec la 

vanne de prélèvement située après la membrane. A chaque fois, deux prélèvements sont effectués, 

l’un pour la détermination du titre massique en eau à l’aide de la méthode Karl-Fischer et l’autre pour 

effectuer l’analyse de DEC avec la chromatographie gazeuse en suivant le même protocole que pour 

la réaction et la pervaporation. Le perméat est également collecté régulièrement afin d’analyser les 

teneurs en éthanol et DEC par chromatographie gazeuse. Nous avons effectué un bilan en eau en 

comparant les teneurs en eau obtenues dans le réacteur et dans le perméat et en considérant une 

mole d’eau produite par mole de DEC produite.   

IV.2.2. Résultats des expériences 

 La conversion en DEC obtenue au cours du temps pour les deux expériences RPV1 et RPV2 

est donnée sur la Figure IV-4. Ces conversions sont comparées à celles de la réaction R9, réalisées sans 

déshydratation dans les mêmes conditions de température (398 K) et de pression (24 bar).  

 Le palier avec 0,25 % de rendement après 24 h de réaction est bien visible pour la réaction 

R9. Ce même palier est dépassé pour les deux expériences de couplage réaction/pervaporation. Un 

rendement de 1,39 % au bout de 70 h est obtenu pour RPV1, le rendement est alors multiplié par 5 

par rapport à l’équilibre thermodynamique de la réaction R9. Au bout de 120 h, le rendement passe à 

2,16 % soit plus de 8 fois celui de l’équilibre thermodynamique. La conversion ne semble pas atteindre 

de palier et continue d’augmenter. Ces premiers résultats expérimentaux sont très prometteurs et 

prouvent que la pervaporation permet effectivement d’améliorer les rendements. 
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  Nous observons une légère différence entre les expériences RPV1 et RPV2. En effet, la 

cinétique initiale de l’expérience RPV1 semble un peu plus rapide que celle de RPV2. Pourtant, pour 

l’expérience RPV2, la membrane est neuve et la température de la pervaporation est un peu plus 

élevée. La conversion en DEC pour RPV2 semble dépasser celle de RPV1 vers 60 h. Pour expliquer ces 

différences, le titre massique en eau dans le réacteur doit être observé. Sur la Figure IV-5, le titre 

massique en eau dans le réacteur est représenté au cours du temps pour les deux expériences. 

 La concentration en eau initiale est différente entre les deux expériences. Celle de 

l’expérience RPV2 est plus élevée avec 0,072 % contre 0,036 % pour RPV1. Cette différence peut être 

due à un temps plus long de préparation de la solution. L’éthanol étant hygroscopique, il se charge très 

vite en eau. L’autre hypothèse est que la membrane n’a pas été tout à fait bien nettoyée. Dans ce cas, 

lors du premier passage sur la membrane, l’éthanol pourrait se charger en eau. Le fait que la 

concentration initiale en eau soit différente explique que la cinétique initiale varie, la solution RPV2 

ayant plus d’eau au départ, la réaction est plus lente. La courbe de l’expérience RPV1 a une forme 

particulière puisque la teneur en eau commence par augmenter puis diminue. Cette tendance 

s’explique par une production d’eau au départ par la réaction plus importante que le flux d’eau à 

travers la membrane.  
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 Les flux d’eau et d’éthanol à travers la membrane pour les deux expériences sont représentés 

en fonction du titre massique en eau dans le réacteur sur la Figure IV-6. Les flux d’eau pour l’expérience 

RPV2 sont plus grands que ceux de RPV1. Cette différence peut être due au changement de membrane 

et également à la température de la membrane plus élevée de 7 K pour RPV2. La différence entre les 

flux explique pourquoi la conversion en DEC de l’expérience RPV2 dépasse celle de RPV1 après 60 h 

d’expérience, la déshydratation est plus rapide pour RPV2. En ce qui concerne les flux d’éthanol, pour 

RPV1, ils semblent légèrement augmenter avec la teneur en eau dans le réacteur alors que pour RPV2, 

il reste constant. Cette différence de comportement est sûrement due au changement de membrane. 

En effet, à partir de plusieurs mois d’utilisation, le flux d’éthanol est souvent plus important. Dans les 

expériences de déshydratation seule que nous avons montrées dans le chapitre III, les flux d’éthanol 

sont généralement indépendants de la teneur en eau, ce que nous retrouvons avec RPV2. 

 

 Les flux de DEC sont représentés sur la Figure IV-7 en fonction de la concentration en DEC dans 

la boucle de circulation au cours de l’expérience. Les flux sont légèrement différents entre RPV1 et 

RPV2 mais donnent la même tendance : l’augmentation du flux quand la concentration en DEC 

augmente dans le réacteur. Cette tendance est la même que celle trouvée lors de l’étude du ternaire 

éthanol-DEC-eau.  
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 Ces premiers résultats sont prometteurs, ils prouvent que la pervaporation est un moyen 

efficace pour améliorer les rendements de carbonatation de l’éthanol. Les résultats des deux 

expériences sont très similaires. Les seules différences observées sont liées à la teneur en eau initiale, 

à la différence de température sur la membrane et au changement de membrane. Afin de prédire la 

conversion de l’éthanol sur des temps plus longs, le couplage a été modélisé en se basant sur les 

expériences.  

IV.3.  Modélisation du couplage réaction/pervaporation 

IV.3.1. Méthodes 

IV.3.1.a. Bilan matière 

 Pour modéliser le couplage de la réaction/pervaporation, nous avons effectué un bilan de 

matière sur le système complet. Ce bilan est décrit avec les Eq IV-1 à Eq IV-3. Les notations utilisées 

sont décrites dans le Tableau IV-4. 

Figure IV-7. Flux de DEC obtenus pour RPV1 et RPV2 en fonction de la concentration en DEC 
dans le réacteur  
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Tableau IV-4. Liste des variables utilisées pour effectuer le bilan matière du couplage 
réaction/pervaporation 

𝑛𝐷𝐸𝐶
𝑟  Nombre de moles de DEC accumulées dans le réacteur 

𝑛𝐷𝐸𝐶
𝑝𝑚

 Nombre de moles de DEC dans le perméat  

𝑛𝐷𝐸𝐶
𝑝

 Nombre de moles de DEC produites lors de la réaction 

𝑛𝐻2𝑂
𝑟  Nombre de moles d’eau accumulées dans le réacteur 

𝑛𝐻2𝑂
𝑝𝑚

 Nombre de moles d’eau dans le perméat 

𝑛𝐻2𝑂
𝑝

 Nombre de moles d’eau produites lors de la réaction 

𝑛𝐻2𝑂
𝑖  Nombres de moles d’eau initiales dans le réacteur 

𝑛𝐸𝑡𝑂𝐻
𝑟  Nombre de moles d’éthanol accumulées dans le réacteur 

𝑛𝐸𝑡𝑂𝐻
𝑝𝑚

 Nombre de moles d’éthanol dans le perméat 

𝑛𝐸𝑡𝑂𝐻
𝑐  Nombre de moles d’éthanol consommées lors de la réaction  

𝑛𝐸𝑡𝑂𝐻
𝑖  Nombres de moles d’éthanol initiales dans le réacteur  

  

 

Eq IV-1 

 

Eq IV-2 

 

Eq IV-3 

 Le bilan consiste à considérer que le nombre de moles de chaque composé dans le réacteur 

correspond au nombre de moles initiales auquel est ajouté le nombre de moles produites ou 

consommées lors de la réaction moins le nombre de moles passées à travers la membrane. Ces bilans 

matières sont vérifiés à chaque instant de l’expérience. En dérivant ces équations au cours du temps, 

les équations Eq IV-4 à Eq IV-6 sont obtenus. 𝑟 correspond à la vitesse de réaction en mol/L/h. Cette 

vitesse est multipliée par le volume 𝑉 de la solution pour obtenir une vitesse en mol/h. 𝑄𝐷𝐸𝐶
𝑝𝑚

, 𝑄𝐻2𝑂
𝑝𝑚
 𝑒𝑡 

𝑄𝐸𝑡𝑂𝐻
𝑝𝑚

 correspondent aux débits de DEC, d’eau et d’éthanol à travers la membrane en mol/h.  

 

Eq IV-4 

 

Eq IV-5 

𝑛𝐷𝐸𝐶
𝑟 = 𝑛𝐷𝐸𝐶

𝑝
− 𝑛𝐷𝐸𝐶

𝑝𝑚
   

𝑛𝐻2𝑂
𝑟 = 𝑛𝐻2𝑂

𝑖 + 𝑛𝐻2𝑂
𝑝

− 𝑛𝐻2𝑂
𝑝𝑚

   

𝑛𝐸𝑡𝑂𝐻
𝑟 = 𝑛𝐸𝑡𝑂𝐻

𝑖 − 𝑛𝐸𝑡𝑂𝐻
𝑐 − 𝑛𝐸𝑡𝑂𝐻

𝑝𝑚
   

𝑑𝑛𝐷𝐸𝐶
𝑟

𝑑𝑡
= 𝑟 × 𝑉 − 𝑄𝐷𝐸𝐶

𝑝𝑚
 

𝑑𝑛𝐻2𝑂
𝑟

𝑑𝑡
= 𝑟 × 𝑉 − 𝑄𝐻2𝑂

𝑝𝑚
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Eq IV-6 

 Les conditions initiales utilisées pour résoudre les équations sont données dans le Tableau 

IV-5. Pour modéliser ce couplage, il est donc nécessaire de connaitre la vitesse de formation du DEC et 

les débits des différents composés à travers la membrane. La partie réactionnelle a été modélisée à 

l’aide de la cinétique développée dans la paragraphe II.5. La modélisation de la partie membranaire a 

été réalisée en utilisant des flux à travers la membrane dépendant des concentrations dans le réacteur. 

Tableau IV-5. Conditions initiales utilisées pour la modélisation du couplage 

𝑛𝐷𝐸𝐶
𝑖  0 mol 

𝑛𝐻2𝑂
𝑖  0,0149 mol 

𝑛𝐸𝑡𝑂𝐻
𝑖  16,5 mol 

 

IV.3.1.b. Cinétique de la réaction 

  Pour la partie réactionnelle, nous nous sommes appuyés sur le modèle de Langmuir-

Hinshelwood qui donnait les meilleurs résultats. L’expression de la vitesse ainsi que les valeurs des 

paramètres utilisés sont rappelées dans le Tableau IV-6. La constante d’équilibre utilisée est la même 

que pour la réaction R9 à 398 K et 24 bar. 

Tableau IV-6. Loi de vitesse et paramètres utilisés pour modéliser la cinétique de la réaction de synthèse de 
DEC  

𝑟𝐴 

 

k0 (mol/L/h) 1,43.1011  

Ea (kJ/mol) 106  

K1 0,082 

K2 0,52 

K4 0,022 

K5 0,014 

Keq 2,29.10-7 (réaction à 398 K et 24 bar) 

 

𝑑𝑛𝐸𝑡𝑂𝐻
𝑟

𝑑𝑡
= −2 × 𝑟 × 𝑉 − 𝑄𝐸𝑡𝑂𝐻

𝑝𝑚
 

𝑘𝐴

(
[𝐸𝑡𝑂𝐻]2𝑃𝐶𝑂2

𝐶0
2𝑃0

− 
[𝐷𝐸𝐶][𝐻2𝑂]

𝐾𝑒𝑞𝐶0
2 )

(1 + 𝐾𝐴1
𝑃𝐶𝑂2
𝑃0

+ 𝐾𝐴2
[𝐸𝑡𝑂𝐻]
𝐶0

+
[𝐷𝐸𝐶]
𝐶0𝐾𝐴4

+ 
[𝐻2𝑂]
𝐶0𝐾𝐴5

)
3    
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IV.3.1.c. Modélisation des débits à travers la membrane 

 La partie modélisation des débits des différents composés à travers la membrane est 

complexe car les incertitudes sur les flux sont assez importantes. Les déshydratations que nous avons 

réalisées dans le chapitre III, ne sont pas tout à fait dans les mêmes gammes de concentration que 

pour le couplage. En effet, les titres massiques en eau dans le réacteur sont inférieurs à 0,06 % et les 

concentrations de DEC sont inférieures à 0,15 mol/L. Dans une première approche, nous avons donc 

choisi d’utiliser les flux obtenus directement lors des expériences. Les données qui nous intéressent 

sont alors les débits à travers la membrane exprimés en mol/h en fonction des concentrations dans le 

réacteur en mol/L. La détermination de ces débits est détaillée dans la suite de cette partie. 

 La Figure IV-8 représente la variation du débit d’eau en fonction de la concentration en eau 

dans le réacteur pour RPV1 et RPV2. On retrouve le même type de graphe que pour la Figure IV-7, 

seules les unités changent. Ce graphe nous permet de modéliser le débit d’eau. Nous faisons alors une 

première hypothèse importante qui est que la déshydratation continuera jusqu’à ce que le titre 

massique en eau soit nul. Cette hypothèse n’a pas pu être vérifiée car la mesure précise des 

concentrations en eau inférieures à 0,007 mol/L n’est pas possible à cause des limites d’analyse de 

l’appareil et également des propriétés hygroscopiques de l’éthanol. Comme les incertitudes sont assez 

fortes (15 % pour le débit d’eau et 10 % pour la concentration), nous avons fait le choix de modéliser 

les débits d’eau par une simple fonction linéaire. En effet, sur cette gamme de concentrations faibles, 

le comportement linéaire peut convenir avec des coefficients de corrélation de 0,87 et 0,94. Nous 

obtenons ainsi deux coefficients pour RPV1 et RPV2.   
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Figure IV-8. Débit d’eau à travers la membrane en fonction de la concentration en eau dans le réacteur 
pour les expériences RPV1 et RPV2 
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 La Figure IV-9 représente le débit de DEC à travers la membrane en fonction de la 

concentration en DEC dans le réacteur. Nous choisissons de modéliser ce débit par une fonction affine. 

En effet, comme nous l’avons vu dans le chapitre III sur l’étude du ternaire éthanol-DEC-eau, le flux de 

DEC est proportionnel à la concentration dans le réacteur. Le coefficient directeur n’est cependant pas 

le même car dans ce cas, le CO2 est présent. La modélisation pour RPV1 est correcte avec un coefficient 

de corrélation de 0,90, par contre celle de RPV2 n’est pas très cohérente. Nous avons donc choisi pour 

les deux cas de prendre 9,6.10-6 comme coefficient directeur.   

 La Figure IV-10 représente le débit d’éthanol à travers la membrane en fonction de la 

concentration en eau dans le réacteur. Pour le cas RPV1, nous avons choisi de le modéliser par une 

droite. Comme nous l’avons expliqué plus haut, le débit d’éthanol est quasiment constant pour 
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Figure IV-9. Débit de DEC à travers la membrane en fonction de la concentration en DEC dans le réacteur 
pour les expériences RPV1 et RPV2  
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l’expérience RPV2. Nous avons donc décidé de prendre une valeur moyenne à 9,79.10-5 quelle que soit 

la concentration en eau. 

 Le Tableau IV-7 donne la synthèse des débits des trois composés à travers la membrane, 

utilisés pour les différentes modélisations. Deux cas ont été utilisés pour effectuer la modélisation de 

l’expérience RPV2. La modélisation 1 utilise les débits déterminés grâce à l’expérience RPV2. Dans la 

modélisation 2, le débit d’eau utilisé est celui de RPV1, l’objectif de cette simulation est de voir 

l’influence du débit d’eau sur la concentration en DEC dans le réacteur. En effet, les coefficients de 

corrélation des modélisations linéaires des débits d’eau ne sont pas très bons (Figure IV-8). 

L’incertitude sur le calcul du débit d’eau à travers la membrane est donc assez grande. Cependant, ce 

paramètre a un fort impact sur la conversion et donc sur la concentration de DEC. En utilisant ces deux 

modélisations, l’impact de la variation du débit d’eau sera mis en avant.  

Tableau IV-7. Calculs des débits d’eau, de DEC et d’éthanol à travers la membrane pour les cas RPV1 et 
RPV2 (modélisation 1 et 2) 

 RPV1 RPV2 modélisation 1 RPV2 modélisation 2  

Débit d’eau (mol/h) 0,0223 [H2O] 0,0362 [H2O] 0,0223 [H2O] 

Débit de DEC (mol/h) 9,6.10-6[DEC] 9,6.10-6[DEC] 9,6.10-6[DEC] 

Débit d’éthanol 
(mol/h) 

7,37.10-3[H2O] +9,98.10-5 9,79.10-5 9,79.10-5 

 

 Après avoir défini la cinétique et les débits des composés à utiliser, nous avons modélisé le 

couplage sur Matlab en résolvant les équations différentielles. Ces équations sont données en ANNEXE 

C. Le CO2 n’est pas pris en compte dans cette simulation, nous considérons que la réaction a lieu à 

24 bar tout au long de l’expérience et qu’aucune molécule de CO2 ne passe à travers la membrane.  
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IV.3.2. Modélisation basée sur les expériences 

 Dans cette partie, les résultats expérimentaux (RPV1 et RPV2) sont comparés aux résultats 

des modélisations. L’objectif est de valider la modélisation sur le temps des expériences pour ensuite 

modéliser le couplage sur des durées plus longues.  

 La Figure IV-11 donne les résultats de la modélisation obtenus pour RPV1 en les comparant 

aux données expérimentales. Les résultats comparés sont les concentrations de DEC et les 

concentrations d’eau dans le réacteur. Pour les concentrations en DEC, la modélisation concorde très 

bien avec les résultats expérimentaux. Pour la teneur en eau, la forme de la courbe est similaire, avec 

une augmentation de la teneur au départ puis une diminution. On constate un écart assez important 

pour le deuxième point qui constitue le titre massique le plus élevé. Le débit d’eau utilisé dans les 

équations différentielles de la modélisation est donc un peu surestimé par rapport à la réalité. 

Cependant, la teneur en DEC correspond très bien aux données expérimentales, nous avons décidé de 

garder cette modélisation. 

 La Figure IV-12 représente les résultats obtenus pour la modélisation 1 de RPV2. Pour les 

concentrations de DEC, l’allure de la courbe est en accord avec les points expérimentaux mais la 

modélisation semble conduire à une vitesse de réaction plus rapide que l’expérience. La 

déshydratation semble en effet un peu trop rapide par rapport à la réalité comme on peut le voir sur 

la figure de droite où la teneur en eau de la modélisation décroit beaucoup plus rapidement que 

l’expérience. Nous avons testé une modélisation avec une déshydratation moins rapide en reprenant 

le débit d’eau de la modélisation de RPV1. 
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Figure IV-11. Comparaison entre les concentrations de DEC (à gauche) et d’eau (à droite) obtenues expérimentalement 
pour RPV1 et celles obtenues par modélisation 
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 La Figure IV-13 représente les résultats obtenus pour la modélisation 2 reprenant le débit 

d’eau de la modélisation de RPV1. Le calcul du débit d’eau a une influence importante sur les 

concentrations modélisées. En effet, pour cette modélisation, la teneur en eau se rapproche plus de 

l’expérience avec une déshydratation moins rapide. Au niveau de la concentration en DEC, la 

modélisation semble également mieux correspondre même si la concordance n’est pas aussi bonne 

que pour la modélisation de RPV1. 

Ces premières modélisations donnent des résultats encourageants. En connaissant la 

cinétique de la réaction et les flux à travers la membrane, il est donc possible de modéliser la 

conversion en DEC lors du couplage. Une technique plus précise d’analyse de la teneur en eau 

permettrait cependant d’obtenir des flux plus précis et ainsi améliorer les modélisations.  

Figure IV-12. Comparaison entre les concentrations de DEC (à gauche) et d’eau (à droite) obtenues 
expérimentalement et celles obtenues avec la modélisation 1 pour RPV2 
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Nous avons effectué ces modélisations sur une durée d’expérience de 10 000 h afin de 

prédire la conversion que nous pourrions obtenir avec ce dispositif en supposant que la déshydratation 

se déroule avec la même tendance pour des concentrations encore plus faibles. La Figure IV-14 

représente la quantité de moles de DEC produites au cours du temps (vert) ainsi que les quantités de 

moles de DEC restées dans le réacteur (orange) et passées dans le perméat (jaune) pour RPV1. La 

quantité de moles de DEC dans le réacteur correspond donc à la quantité produite moins la quantité 

dans le perméat. Même si la production de DEC augmente au cours du temps, la quantité restant dans 

le réacteur diminue au bout de 2000 h car la quantité passant à travers la membrane devient 

importante. Au bout de 2000 h, un rendement de 6 % est alors atteint et au bout de 10 000 h, le 

rendement passe à 11 %. La cinétique est trop lente pour que le procédé soit viable, le flux 

membranaire devient alors majoritaire et le DEC passe à travers la membrane.  

 L’éthanol passe également à travers la membrane, la concentration du réactif diminue donc 

petit à petit ce qui ralentit la cinétique de la réaction. Les quantités de moles d’éthanol dans le réacteur 

et dans le perméat sont représentées sur la Figure IV-15. La diminution de la quantité d’éthanol dans 

le réacteur est donc principalement due à la pervaporation et non à la consommation d’éthanol. 
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Figure IV-14. Quantité de moles de DEC produites, dans le réacteur et dans le perméat avec la 
modélisation basée sur RPV1 
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 La Figure IV-16 est une comparaison de la modélisation de RPV1 et de la modélisation 1 de 

RPV2. Sur un temps long, les deux modélisations sont très similaires. La légère variation du flux d’eau 

et d’éthanol entre les deux expériences a donc très peu d’impact sur le long terme. Les modélisations 

suivantes seront basées uniquement sur la modélisation de RPV1.  

  

 Les résultats obtenus grâce à la modélisation mettent en avant les limites de l’utilisation de 

la pervaporation sur cette réaction. En effet, seulement 11 % de rendement sont atteints au bout de 

10 000 h. Ce faible rendement est dû à la cinétique très lente de la réaction et au fait que les molécules 
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Figure IV-15. Quantité de moles d’éthanol consommées, dans le réacteur et dans le perméat avec la 
modélisation basée sur RPV1 
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de DEC et d’éthanol passent à travers la membrane. Cependant, les conditions de réaction ne sont pas 

optimales. En effet, à cause de problèmes techniques, nous n’avons pas pu réaliser la réaction au-

dessus de 24 bar, la conversion à l’équilibre n’est alors que de 0,25 %. A 58 bar, la conversion à 

l’équilibre est supérieure avec 0,44 %, les rendements obtenus avec le couplage auraient sûrement été 

meilleurs. De plus, nous avons vu dans le chapitre II que certains articles présentent de meilleurs 

résultats en utilisant des catalyseurs plus performants ou de meilleures conditions. Dans la prochaine 

partie, nous nous appuierons donc sur la modélisation pour associer la pervaporation à ces réactions 

dont l’équilibre thermodynamique est plus élevé.  

IV.3.3. Influence des paramètres de réaction et de pervaporation 

 Afin d’améliorer les rendements, nous pouvons modifier les conditions de la réaction ou 

améliorer les performances de la pervaporation. Au niveau de la réaction, plusieurs solutions 

pourraient permettre d’augmenter les rendements. Par exemple, travailler avec des pressions plus 

élevées permet d’obtenir une conversion à l’équilibre plus grande comme nous l’avons vu dans le 

chapitre II. Pour pouvoir mettre en place cette solution couplée avec la pervaporation, il serait 

nécessaire de récupérer le CO2 à l’aide d’un compresseur avant le passage sur la membrane. Une autre 

solution est l’utilisation de catalyseurs plus performants qui augmentent la vitesse de réaction comme 

nous l’avons vu dans le chapitre II. Au niveau de la membrane, l’utilisation d’une plus grande surface 

membranaire en mettant en série plusieurs modules permettrait une déshydratation plus rapide du 

milieu réactionnel. D’autres membranes, peut-être plus performantes, pourraient également être 

synthétisées et testées.  

 La mise en place de ces solutions au niveau expérimental n’a pas pu être réalisée. Nous avons 

donc décidé d’appliquer la modélisation du couplage sur différents cas permettant de voir l’influence 

des modifications sur les rendements. Ces modélisations permettront alors de mettre en avant les 

modifications les plus intéressantes à mettre en place. Dans un premier temps, nous verrons les 

résultats de la modélisation appliquée à une réaction à 58 bar au lieu de 24 bar. Dans un deuxième 

temps, nous nous intéresserons à l’influence de la surface membranaire. Enfin, nous utiliserons les 

cinétiques que nous avons développées dans le chapitre II basées sur des résultats expérimentaux de 

la littérature qui donne de meilleurs rendements. Pour toutes ces modélisations, deux hypothèses 

principales ont été posées. 

La plus forte est de considérer que la déshydratation du milieu réactionnel continue jusqu’au 

plus faible pourcentage en eau. En effet, les études expérimentales n’ont été réalisées que pour des 

titres massiques en eau supérieurs à 0,010 %. Les techniques d’analyses utilisées ainsi que 

l’hygroscopie des solvants ne permettent pas l’analyse de teneurs plus faibles. Or, lors des 
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modélisations, les teneurs en eau seront plus faibles afin de déplacer continuellement l’équilibre pour 

améliorer les rendements au cours du temps. Cette différence de gamme d’étude est mise en avant 

sur la Figure IV-17 où est représenté le titre massique en eau dans le réacteur pour le cas de la 

modélisation basée sur RPV1. La déshydratation en-dessous d’une teneur en eau de 0,010 % est donc 

hypothétique.  

Nous supposons également que le flux de DEC évolue toujours linéairement même avec de 

plus fortes teneurs en DEC dans le réacteur. Ces modélisations restent donc des prévisions et montrent 

ce qu’il pourrait se produire si la déshydratation fonctionne correctement, même pour des 

concentrations en eau et en DEC non étudiées expérimentalement. 

IV.3.3.a. Influence de la pression 

 A cause de difficultés techniques, le couplage a été réalisé avec une pression dans le réacteur 

de 24 bar. Cependant, nous avons vu dans le chapitre II que la pression avait un impact important sur 

l’équilibre obtenu. En prenant la réaction R1 qui se déroule à 58 bar, 0,44 % de rendement sont 

obtenus à l’équilibre contre 0,25 % pour R9 à 24 bar. Nous pouvons donc penser qu’en appliquant la 

pervaporation à la réaction R1, les rendements seront améliorés.  

 La Figure IV-18 représente les quantités de moles de DEC produites, dans le réacteur et dans 

le perméat dans le cas des deux simulations du couplage réaction/pervaporation : l’une est basée sur 

la réaction R1 à 58 bar avec les courbes en pointillés et l’autre est basée sur la réaction R9 à 24 bar 

avec les courbes en traits pleins. Les deux courbes ont la même allure mais le cas à 58 bar donne 

effectivement de meilleurs rendements. Ainsi à 2000 h, on peut obtenir une conversion de l’éthanol 

en DEC de 9 % pour la réaction à 58 bar contre 6 % avec la réaction à 24 bar. Nous pouvons donc 
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conclure qu’en améliorant les conditions de réaction, le couplage nous permettrait d’obtenir de 

meilleurs résultats. Cependant, les rendements obtenus ici restent encore très faibles et les temps de 

réaction sont très longs, il est donc nécessaire de réaliser des améliorations plus importantes. 
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IV.3.3.b. Influence de la surface de la membrane 

 En augmentant la surface de la membrane, le nombre de moles d’eau transférées sera plus 

important, ce qui devrait permettre une augmentation plus rapide des rendements. La Figure IV-19 

représente les résultats des modélisations obtenus pour le cas classique avec une membrane de 

0,016 m2 (en traits pleins) et le cas avec une surface membranaire 10 fois plus grande (en pointillés). 

L’échelle de temps est alors 10 fois plus petite que pour les graphes précédents. En effet, pour une aire 

10 fois plus grande, la forme de la courbe est similaire au cas classique mais sur une échelle de temps 

plus réduite (0 à 1000 h). Il n’est pas forcément avantageux d’utiliser une surface membranaire plus 

grande dans ce cas. En effet, la pervaporation permet d’enlever plus rapidement l’eau mais la cinétique 

est très lente donc la pervaporation est prédominante et l’amélioration des conversions est faible. Le 

nombre de moles de DEC et d’éthanol dans le perméat augmente également très vite ce qui diminue 

la conversion. Au bout de 1000 h, on obtient alors 5,8 % de conversion pour une surface de 0,16 m2 

contre 5,0 % de conversion avec 0,016 m2. 
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 La Figure IV-20 représente la comparaison des modélisations réalisées avec une aire de 

membrane de 0,016 m2 (traits pleins) et une aire de membrane de 0,0016 m2 (pointillés). Avec une aire 

de membrane 10 fois plus petite, le nombre de moles de DEC produites augmente plus lentement mais 

la quantité de DEC dans le perméat est également plus faible. La conversion est au final plus élevée, 

mais le temps d’expérience est très long. Au bout de 100 000 h, on arrive alors à 18 % de conversion.  

 Pour obtenir des rendements intéressants sur des temps beaucoup plus courts, il est donc 

indispensable d’améliorer les conditions de réaction pour avoir une vitesse de réaction plus rapide.  

IV.3.3.c. Influence de la cinétique 

 Pour avoir une cinétique plus rapide, nous nous sommes appuyés sur les modélisations 

cinétiques que nous avons réalisées à partir des résultats expérimentaux de Santos et al. et Jiang et al. 

(Santos et al., 2013; Jiang et al., 2003). Le développement de ces cinétiques a été détaillé dans la partie 

II.5.3. La Figure IV-21 compare les conversions obtenues sans pervaporation pour les réactions des 

deux articles avec les conversions obtenues avec R9. Les conditions pour les deux expériences sont 

détaillées dans le paragraphe II.5.3. Avec l’expérience de Santos et al., la conversion à l’équilibre est 

de 1 % soit 4 fois plus grande que pour R9. La cinétique est également plus rapide, l’équilibre est atteint 

au bout de 14 h contre 24 h pour R9. Pour Jiang et al., la conversion à l’équilibre est obtenue en 

seulement 6 h et s’élève déjà à 4,1 %. L’association de la pervaporation sur ces deux réactions devrait 

donner de bonnes conversions. Pour appliquer la simulation de la pervaporation à ces réactions, nous 

Figure IV-20. Comparaison des résultats des modélisations réaction/pervaporation basées sur la réaction 
R9 à 24 bar en prenant en compte deux surfaces membranaires différentes : 0,016 m2 (en traits pleins) et 

0,0016 m2 (en pointillés)  
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avons ajusté les volumes pour être dans les mêmes conditions que pour l’expérience RPV1. De plus, 

nous avons supposé que ces réactions se déroulaient pour la synthèse de DEC et non de DMC. 

 Les simulations du couplage réaction/pervaporation ont donc été réalisées sur ces réactions 

et comparées à RPV1 (basées sur R9). Les résultats obtenus sur la quantité de DEC produits sont 

montrés sur la Figure IV-22. Les conversions obtenues avec les simulations basées sur Jiang et al. et 

Santos et al. sont bien plus grandes que pour RPV1. En effet, au bout de 1000 h, on obtient 22 % et 

47 % de conversion pour Santos et al. et Jiang et al. respectivement alors que nous n’obtenons que 

5 % pour notre étude expérimentale. L’amélioration des conditions de réaction est donc fondamentale 

pour améliorer les rendements du couplage. 

 

Figure IV-22. Simulations de la production de DEC avec le couplage réaction/pervaporation basées sur 
trois cas de réaction : la réaction à 40 bar de Jiang et al., RS1 de Santos et al. et R9 
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Figure IV-21. Comparaison des conversions obtenues avec R9 avec deux réactions réalisées par Jiang et al. 
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 Les rendements que l’on peut obtenir sont très intéressants avec plus de 50 % pour la 

simulation avec le cas de Jiang et al. Cependant, les temps restent très longs avec plus de 1000 h de 

réaction. La cinétique étant beaucoup plus rapide pour Jiang et al., nous avons décidé de tester une 

aire membranaire plus grande. La Figure IV-23 donne les résultats obtenus pour la modélisation basée 

sur la réaction de Jiang et al. avec une aire membranaire de 0,16 m2 soit dix fois plus grande que celle 

utilisée dans les expériences. La production de DEC augmente alors beaucoup plus vite que pour la 

taille classique de membrane. L’aire de la membrane a donc un impact important sur la vitesse de 

production dans ce cas. En effet, contrairement à notre cas d’étude expérimental, la cinétique de la 

réaction est beaucoup plus rapide, l’augmentation de la vitesse de déshydratation a donc un impact 

positif. Finalement, au bout de 50 h, la conversion est déjà de 30 % et elle passe à 50 % à 200 h. Ces 

rendements sont très intéressants pour des temps qui restent raisonnables.   

 La Figure IV-24 représente le titre massique en eau obtenu dans le réacteur pour cette 

modélisation. Pour un temps de réaction inférieure à 50 h, le titre massique en eau est supérieur à 

0,02 %. Pour cette gamme de concentrations, nous avons réalisé les expériences de déshydratations 

par pervaporation. Pour des compositions plus faibles, les analyses des teneurs en eau sont difficiles, 

l’incertitude sur les flux est donc plus importante. Nous pouvons donc dire que jusqu’à 50 h, les débits 

modélisés à travers la membrane ont été vérifiés expérimentalement. Après 50 h, la modélisation se 

base sur l’hypothèse que la déshydratation continuera jusqu’à ce que toute l’eau soit enlevée du milieu 

réactionnel. Dans ces conditions, la modélisation du couplage basée sur la réaction de Jiang et al. 

donnent donc des résultats très intéressants basés principalement sur des gammes de concentrations 

Figure IV-23. Résultats de la modélisation basée sur la réaction de Jiang et al. avec une aire membranaire 
de 0,16 m2 
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en eau que nous avons étudiées expérimentalement contrairement à la modélisation basée sur RPV1 

(Figure IV-17). 

 

 Nous avons donc montré qu’il est possible d’améliorer nettement les rendements de DEC 

pour des temps de réaction raisonnables. Dans la prochaine partie, nous nous intéresserons à la 

modélisation du couplage réaction/pervaporation pour le cas de la synthèse de carbonate de 

propylène.  

IV.3.4. Modélisation du couplage pour la synthèse du carbonate de propylène  

 Comme nous l’avons expliqué plus haut, le couplage réaction/pervaporation pour la synthèse 

de carbonate de propylène n’a pas pu être réalisé expérimentalement. Cependant, l’étude de ce 

couplage est intéressante car, d’après ce que nous avons vu dans le chapitre III, la membrane est 

encore plus sélective à l’eau avec le 1,2-propanediol que dans le cas de l’éthanol. Dans cette partie, 

nous verrons alors la modélisation du couplage réaction/pervaporation appliquée à la synthèse de 

carbonate de propylène. Comme pour le cas de la synthèse du DEC, la modélisation est basée sur la 

cinétique de la réaction que nous avons définie dans le chapitre II et sur les flux des différents 

composés à travers la membrane. 

IV.3.4.a. Modélisation des débits des composés à travers la membrane 

 Cinq expériences de déshydratation de solutions contenant du 1,2-propanediol et de l’eau 

ont été effectuées (D1 à D5). Ces expériences ont été réalisées avec le dispositif utilisé pour le couplage 

réaction/pervaporation (Figure III-22). La température utilisée était de 125 °C et la pression de 24 bar 

dans le réacteur. La pression au-dessus de la membrane était de 4 bar avec une température de 80 °C. 

Les concentrations en eau étudiées sont inférieures à 0,12 mol/L et peuvent descendre jusqu’à 
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Figure IV-24. Pourcentage massique d’eau dans le réacteur pour la modélisation 
réaction/pervaporation basée sur la réaction de Jiang et al. avec une aire membranaire de 0,16 m2 
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0,02 mol/L en fin de déshydratation. Lors des réactions, la concentration en eau initiale est de 

0,07 mol/L. La gamme de concentrations étudiée correspond donc bien à ce que nous pourrions 

obtenir comme teneur en eau dans le réacteur si nous faisions le couplage expérimental. Les 

expériences ont été réalisées sur 24 h et la teneur en eau dans le réacteur a été analysée régulièrement 

grâce à la méthode Karl-Fischer. Le perméat a été récupéré, pesé et analysé par chromatographie 

gazeuse au bout des 24 h. Le titre massique en eau dans le réacteur décroît au cours du temps, la 

déshydratation est donc efficace (Figure IV-25). Comme pour le cas de l’éthanol, cette décroissance 

n’est pas linéaire, le flux d’eau à travers la membrane dépend de la teneur en eau dans le réacteur.   

 La Figure IV-26 représente les débits d’eau obtenus à travers la membrane en fonction de la 

concentration en eau dans le réacteur pour les cinq expériences de déshydratation réalisées. Les débits 

d’eau ont été calculés à partir de la teneur en eau dans le réacteur. Le débit décroit lorsque la teneur 

en eau dans le réacteur diminue. Cette tendance est similaire à celle obtenue avec l’éthanol. 

Cependant, les débits d’eau sont très variables selon les expériences, aucune tendance claire n’a pu 

être déterminée. Ces différences dans les débits sont très certainement dues aux analyses des titres 

massiques en eau. En effet, l’analyse de la teneur en eau dans le 1,2-propanediol était plus difficile que 

pour l’éthanol. Nous ne pouvons donc pas modéliser de façon précise les flux d’eau à travers la 

membrane pour ce mélange dans cette gamme de concentration. Comme pour le cas de l’éthanol, 

nous avons choisi d’approximer les points expérimentaux par une fonction linéaire. Le coefficient de 

corrélation est faible : 0,7019, il s’agit donc d’une hypothèse forte.  

Figure IV-25. Titre massique en eau dans le réacteur en fonction du temps pour les 
cinq expériences de déshydratation du 1,2-propanediol  
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 Lors de ces expériences, le perméat a été analysé. Un titre massique en eau entre 95 et 99 % 

massique a été obtenu pour les cinq expériences. Nous avons alors posé l’hypothèse que le flux de 1,2-

propanediol à travers la membrane correspondait à 5 % massique du flux total. En connaissant le débit 

d’eau à travers la membrane en fonction de la concentration en eau dans le réacteur, nous en avons 

déduit le débit de 1,2-propanediol à travers la membrane en fonction de la concentration en eau dans 

le réacteur.  

 Pour estimer le débit de carbonate de propylène à travers la membrane, nous nous sommes 

appuyés sur les déshydratations du ternaire eau-1,2-propanediol-PC réalisées dans le chapitre III 

(III.5.1.c). Avec 10 % massique de carbonate de propylène dans l’alimentation, la teneur massique de 

carbonate de propylène dans le perméat était de 0,5 %. En considérant que l’affinité du carbonate de 

propylène avec la membrane est similaire à celle du 1,2-propanediol, on peut supposer qu’au 

maximum, avec 100 % de PC dans le réacteur, la teneur en PC dans le perméat pourrait être de 5 % 

massique. En nous appuyant sur cette hypothèse, nous en avons déduit une équation permettant de 

définir le débit de PC à travers la membrane en fonction des concentrations de PC et d’eau dans le 

réacteur.  

 Les formules permettant le calcul des débits des différents composés à travers la membrane 

sont données dans le Tableau IV-8.  

Figure IV-26. Débits d’eau obtenus à travers la membrane pour les cinq déshydratations 
d’une solution 1,2-propanediol-eau 
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Tableau IV-8. Formules permettant le calcul des débits d’eau, de 1,2-propanediol et de carbonate de 
propylène à travers la membrane 

Débit d’eau (mol/h) 0,0113[H2O] 

Débit de 1,2-propanediol (mol/h) 1,33.10-4[H2O] 

Débit de carbonate de propylène (mol/h) 9,76.10-6[PC][H2O] 

 

IV.3.4.b. Modélisation du couplage  

 Pour modéliser le couplage réaction/pervaporation, nous avons utilisé la cinétique de la 

réaction développée dans le chapitre II. Nous nous sommes appuyés sur la loi de vitesse issue du 

mécanisme de Langmuir-Hinshelwood (Tableau IV-9). La constante d’équilibre utilisée est celle que 

nous avons calculée pour le meilleur cas, c’est-à-dire à 413 K.   

Tableau IV-9. Loi de vitesse et paramètres utilisés pour modéliser la cinétique de la réaction de synthèse de 
carbonate de propylène 

𝑟𝐴 

 

k0 5,78.109 

Ea (kJ/mol) 77,23 

K1 1,49 

K2 9,75 

K4 0,048 

K5 1,794 

Keq (pour le cas de RP1) 2,52.10-5 

 

 Les équations différentielles utilisées pour modéliser le couplage ont été construites sur le 

même modèle que pour le cas de la synthèse de DEC (IV.3.1 et Annexe C). L’équation utilisée pour la 

cinétique est celle décrite dans le Tableau IV-9 et les débits des composés à travers la membrane ont 

été définis grâce aux équations du Tableau IV-8.  

 Les résultats de la modélisation sont montrés sur la Figure IV-27. Comme pour la synthèse 

du DEC, nous avons représenté les quantités de moles de PC produites, celles qui restent dans le 

réacteur et celles qui passent à travers la membrane. Contrairement au cas de l’éthanol, la quantité 

 𝑘𝐴

(
[1,2𝑃𝑃𝐷]𝑃𝐶𝑂2

𝐶0𝑃0
− 
[𝑃𝐶][𝐻2𝑂]

𝐾𝑒𝑞𝐶0
2 )

(1 + 𝐾𝐴1
𝑃𝐶𝑂2
𝑃0

+ 𝐾𝐴2
[1,2𝑃𝑃𝐷]
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+
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+ 
[𝐻2𝑂]
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de PC dans le réacteur augmente continuellement. En effet, une très faible quantité de carbonate de 

propylène et de 1,2-propanediol passent à travers la membrane ce qui permet de continuer la 

production de PC dans le réacteur. La conversion atteint alors 3,3 % au bout de 100 h et pourrait 

atteindre 84 % en 100 000 h.  

 Il est possible d’augmenter la taille de la membrane pour améliorer la vitesse de 

déshydratation. Contrairement au cas de l’éthanol, cette méthode permet d’augmenter plus vite les 

rendements sans que le PC et le réactif 1,2-propanediol ne passent en quantité trop importante à 

travers la membrane. Par exemple, avec une membrane 10 fois plus grande, la conversion est de 91 % 

en 20 000 h. Le temps de réaction est nettement amélioré mais reste encore très long. Comme pour 

le cas de l’éthanol, les conditions de réactions doivent être optimisées pour rendre ce procédé viable.  

 Cet exemple de synthèse du PC montre que si la membrane est plus sélective à l’eau, il est 

possible d’améliorer les rendements de manière significative sans perdre le réactif et le carbonate dans 

le perméat. La réaction peut donc continuer sur des temps plus longs. Cette modélisation reste 

cependant basée sur des hypothèses très fortes, des expériences pour confirmer ces résultats sont 

donc nécessaires. 

 Ces modélisations du couplage réaction/pervaporation montrent que la pervaporation peut 

être une méthode efficace pour améliorer les rendements. Elles montrent également les limites de 

l’utilisation de cette technique avec le passage du réactif et du produit à travers la membrane. 
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Figure IV-27. Résultats obtenus pour les quantités de PC produit, dans le réacteur et dans le perméat pour 
la modélisation du couplage réaction/pervaporation 
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L’exemple de la modélisation de la synthèse de carbonate de propylène associée à la pervaporation a 

permis de montrer que dans le cas où la sélectivité de la membrane pour l’eau est plus importante, 

très peu de réactifs et de carbonates passent à travers la membrane ce qui permet d’améliorer les 

rendements plus facilement. Cependant, la principale limitation de ce couplage est liée à la réaction 

elle-même, avec une cinétique lente et un équilibre thermodynamique très bas. L’utilisation de la 

cinétique développée à partir de résultats obtenus par Jiang et al. a permis de montrer que 

l’amélioration de la cinétique de la réaction est primordiale pour travailler sur des temps de réaction 

acceptables.  

 Dans le cas de la synthèse du DEC, une partie du DEC et de l’éthanol passe à travers la 

membrane et se retrouve dans le perméat. Selon le temps auquel l’expérience est arrêtée, cette 

quantité varie. Nous avons donc voulu vérifier s’il était possible de séparer les espèces présentes dans 

le perméat afin de les réutiliser. Une simulation sous Aspen Plus a alors été effectuée pour travailler 

sur les étapes de séparation. Les résultats de cette simulation sont donnés dans la partie suivante. 

IV.4. Simulation du procédé complet 

IV.4.1. Objectif de la simulation 

 La simulation que nous avons réalisée a pour objectif principal d’étudier sur les étapes de 

séparations. En effet, la séparation des composés du perméat est primordiale. Comme nous l’avons vu 

lors des modélisations, même si la membrane est sélective à l’eau, une partie du DEC et de l’éthanol 

passe à travers la membrane. Plus les conversions sont élevées, plus le flux de DEC à travers la 

membrane est important. Cette concentration dans le perméat peut être problématique si la 

séparation des produits présents dans le perméat n’est pas faisable. Dans ce cas, le DEC et l’éthanol 

seraient perdus. La simulation permettra d’étudier théoriquement que cette séparation est possible 

et d’estimer sa consommation énergétique.  

 La séparation de l’éthanol et du DEC dans le rétentat a été très peu étudiée dans la littérature. 

Elle a été réalisée expérimentalement par Dibenedetto et al. qui obtiennent par simple distillation le 

DEC avec une pureté de 90 % (Dibenedetto et al., 2012). Aresta et al. ont également réalisé une 

simulation sous Aspen Plus  pour estimer l’énergie nécessaire à cette séparation, cependant aucun 

détail n’est donné quant à la distillation (Aresta et al., 2017). Une simulation rigoureuse est donc 

nécessaire afin de vérifier la viabilité du procédé en considérant ces séparations. 

 Kuenen et al. ont réalisé une simulation similaire avec le cas de la synthèse de DMC à partir 

de méthanol (Kuenen et al., 2016). La séparation du méthanol et du DMC était alors très énergivore 

en raison de la présence d’un azéotrope. Une distillation extractive était nécessaire ce qui augmentait 
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considérablement la consommation d’énergie. La conclusion de Kuenen et al. était donc plutôt 

négative sur l’utilisation de la pervaporation pour la synthèse de DMC, le rendement n’était pas 

suffisamment amélioré pour que le procédé soit rentable économiquement. Afin de comparer les 

énergies nécessaires pour effectuer les séparations, nous avons choisi les mêmes critères de 

production que Kuenen et al. : la production de 20 kt/an de DEC avec une pureté supérieure à 99 % 

massique. 

IV.4.2. Les données thermodynamiques  

 Pour la simulation des étapes de séparations, le modèle NRTL a été choisi. En effet, ce modèle 

est adapté à notre mélange polaire, non électrolytique et en-dessous de 10 bar pour les procédés de 

séparation selon les recommandations d’Eric Carlson. Les coefficients NRTL des binaires éthanol-DEC, 

éthanol-eau et DEC-eau ont été déterminés dans le chapitre III. Ils sont rappelés dans le Tableau IV-10. 

Les courbes d’équilibre liquide-vapeur simulées à l’aide du logiciel Aspen Plus sont comparées avec 

celles de la littérature sur la Figure IV-28. Une erreur quadratique moyenne est calculée entre les 

données simulées sur Aspen et les données de la littérature. Une erreur inférieure à 10 est considérée 

comme acceptable (Al-Malah, 2016). Le binaire éthanol-eau a été très étudié, une erreur quadratique 

moyenne de 3 a été obtenue (figure B) (Lai et al., 2014; Li et al., 2012). Pour le binaire éthanol-DEC, 

peu de données sont répertoriées dans la base NIST, nous avons alors effectué une régression sur 

Aspen avec les données de Rodriguez et al. qui donnent des résultats cohérents (figure A) avec une 

erreur quadratique moyenne de 5 (Rodríguez et al., 2003). Le binaire DEC-eau n’a quasiment pas été 

étudié, un seul article fournissant les données pour un isotherme à 353 K (Arango and Villa, 2013) a 

été trouvé. Les résultats de la régression sont un peu plus éloignés de la littérature, comparés aux deux 

cas précédents mais ils restent cohérents avec une erreur quadratique moyenne de 21 (figure C).  

Tableau IV-10. Coefficients NRTL modifiés utilisés pour modéliser les binaires du mélange éthanol-DEC-eau 

Ethanol-
DEC 

a12 a21 b12 b21 α Régression à partir des 
résultats de Rodríguez et 

al., 2003 14,71 -4,63 -4700 1538 0,3 

Ethanol-
eau 

a13 a31 b13 b31 α Données Aspen vérifiées 
avec les résultats de Lai et 

al., 2014; Li et al., 2012 -0,8 3,458 246,2 -586 0,3 

DEC-eau 
a23 a32 b23 b32 α Régression à partir des 

résultats de Arango and 
Villa, 2013 27,13 30,92 -9101 -10000 0,3 
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 Le binaire éthanol-DEC ne présente pas d’azéotrope, la séparation des deux composés par 

distillation simple est possible et devrait pouvoir se réaliser assez simplement. Le binaire éthanol-eau 

possède un azéotrope, la séparation de ces deux espèces sera donc plus compliquée. Cependant, il 

s’agit d’une séparation bien connue et des solutions ont déjà été trouvées pour purifier l’éthanol, 

notamment l’utilisation d’un procédé couplé distillation/pervaporation. La séparation du binaire DEC-

eau semble plus complexe avec la présence d’un hétéroazéotrope. Cependant, dans le procédé étudié, 

aucun flux ne sera composé uniquement de DEC et d’eau, une quantité non négligeable d’éthanol sera 

toujours présente dans le perméat. Cette séparation sera donc à étudier plus en détail. 

 Le CO2 est également présent dans le procédé. Les coefficients de Henry du CO2 avec les trois 

composés ont alors été définis. L’équation d’Aspen Plus (Eq IV-7) a été utilisée pour calculer ces 

coefficients en fonction de la température. 
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Figure IV-28. Equilibre liquide-vapeur (VLE) pour les 
binaires éthanol-DEC à 1 atm (A), éthanol-eau à 1atm (B) 

et DEC-eau à 353 K (C). Comparaison avec les données 
simulées sur Aspen Plus et les données de la littérature. 
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Eq IV-7 

 Pour le coefficient de Henry entre le CO2 et l’éthanol, les coefficients a à b ont été définis à 

partir des mesures de solubilité que nous avons détaillées dans le chapitre II. Le logarithme du 

coefficient de Henry du CO2 dans l’éthanol est représenté sur la Figure IV-29 en fonction de l’inverse 

de la température. Une régression avec un polynôme d’ordre 2 donne un coefficient de corrélation de 

1. Nous avons donc utilisé cette équation pour modéliser les coefficients de Henry du CO2 avec 

l’éthanol en fonction de la température.  

 Les coefficients utilisés pour modéliser la solubilité du CO2 dans les différents solvants sont 

détaillés dans le Tableau IV-11. Les coefficients entre le CO2 et l’eau sont donnés par Aspen et ils ont 

été vérifiés par Cherif et al. (Cherif et al.). Les coefficients utilisés pour le CO2 et le DEC sont ceux 

déterminés par Anouti et al. (Anouti et al., 2012).  

Tableau IV-11. Coefficients permettant de calculer les coefficients de Henry du CO2 avec l’éthanol, le DEC 
et l’eau 

 𝒂𝒊𝒋 𝒃𝒊𝒋 𝒄𝒊𝒋 𝒅𝒊𝒋 𝒆𝒊𝒋 

CO2-éthanol 4,4029 1878,6 0 0 -510527 

CO2-DEC 8,323 -1080,3 0 0 -52814 

CO2-eau 159,865 -8741,55 -21,669 0,0011 0 

  

ln𝐻𝑒𝑖𝑗 = 𝑎𝑖𝑗 +
𝑏𝑖𝑗

𝑇
 + 𝑐𝑖𝑗 ln 𝑇 + 𝑑𝑖𝑗  𝑇 + 

𝑒𝑖𝑗

𝑇2
 

Figure IV-29. Logarithme du coefficient de Henry du CO2 dans l’éthanol en fonction de 
l’inverse de la température 
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IV.4.3. Les étapes du procédé 

 Le schéma du procédé utilisé pour modéliser la synthèse de DEC est représenté sur la Figure 

IV-30. Les différentes étapes sont détaillées dans cette partie. 

IV.4.3.a. La boucle réaction/pervaporation 

 Il n’existe pas de module permettant la modélisation de la pervaporation sur Aspen Plus. 

Comme nous nous intéressons principalement à la partie séparation des produits, la partie réaction/ 

pervaporation a été modélisée de manière simplifiée. Nous nous sommes basés sur les résultats de la 

modélisation réalisée avec les données expérimentales de Jiang et al. représentés graphiquement sur 

la Figure IV-23. Différents points de fonctionnement ont été définis pour différents temps de réaction. 

Nous pouvons alors définir la conversion et la composition des flux de rétentat et de perméat. Un 

simple réacteur « Rstoic » a alors été utilisé. Ce réacteur est le plus simple sur Aspen Plus, il permet 

d’imposer une conversion quelles que soient les conditions d’entrée. Pour la pervaporation, un 

séparateur nous a permis de définir les flux de rétentat et de perméat. L’étude des cas correspondant 

à différents temps de réaction nous permettra de voir l’impact des différentes compositions de 

rétentat et de perméat sur les séparations. 

IV.4.3.b. La séparation du rétentat 

 Dans une première approche, nous avons considéré que le CO2 ne passait pas à travers la 

membrane, toutes les molécules de CO2 seront donc présentes dans le rétentat. L’impact de la 

présence de CO2 dans le perméat sera cependant étudiée dans la partie IV.4.4.d. Dans le rétentat, nous 

retrouvons donc majoritairement de l’éthanol, du DEC et du CO2. Dans un premier temps, le CO2 est 

Figure IV-30. Schéma du procédé utilisé pour la simulation de la synthèse de DEC à partir de CO2 et d’éthanol en utilisant la 
pervaporation pour déshydrater le milieu réactionnel 
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séparé du mélange à l’aide d’un séparateur gaz-liquide à 298 K et 1 bar. Le flux de CO2 pourra alors 

être recyclé au réacteur. L’éthanol et le DEC restant sont ensuite séparés grâce à une colonne de 

distillation. Une colonne « RadFrac » a été utilisée afin d’optimiser les caractéristiques de la colonne. 

Ce type de colonne est celui qui permet de réaliser les simulations de distillation les plus rigoureuses.  

Nous n’avons trouvé aucune donnée dans la littérature sur le nombre de plateaux et le taux de reflux 

d’une distillation pour la séparation éthanol/DEC. Une analyse de sensibilité pour obtenir une teneur 

massique en DEC de 99 % a donc été réalisée en faisant varier le taux de reflux, le nombre de plateaux, 

l’étage d’alimentation et le flux de distillat. L’éthanol purifié pourra ensuite retourner directement au 

réacteur pour être utilisé comme réactif. 

IV.4.3.c. La séparation du perméat 

 Le perméat est principalement constitué d’éthanol et d’eau avec une faible quantité de DEC. 

L’éthanol et l’eau formant un azéotrope, une simple distillation ne permet pas de séparer ces deux 

composés. Nous avons choisi d’utiliser une méthode de séparation bien développée dans la littérature 

et connue pour être peu énergivore : l’association de la distillation et de la pervaporation (Khalid et 

al., 2019). Nous nous sommes appuyés sur la publication de Kunnakorn et al. qui ont modélisé cette 

séparation (Kunnakorn et al., 2013).  

 La Figure IV-31 représente la séparation hybride étudiée par ces auteurs pour un mélange 

équimassique d’eau et d’éthanol. La première distillation permet d’atteindre l’azéotrope avec 94 % 

massique d’éthanol. Une pervaporation avec une membrane à base de zéolithe est ensuite utilisée 

pour purifier l’éthanol à 99,5 % massique. La teneur en eau dans le perméat est alors de 100 %, la 

membrane est donc totalement sélective. Kunnakorn et al. comparent ce dispositif à une distillation 

Figure IV-31. Séparation d’un mélange eau-éthanol par un procédé hybride distillation/pervaporation 
(Kunnakorn et al., 2013)  
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utilisant le benzène comme agent de séparation. L’économie d’énergie est alors de 52,4 % en utilisant 

le procédé distillation/pervaporation. 

 Cette séparation a été appliquée au perméat en prenant en compte la faible quantité de DEC 

qui aura un impact sur l’azéotrope. Nous avons posé l’hypothèse que, comme pour l’éthanol, le DEC 

ne passait pas à travers la membrane. En effet, lors de notre étude du ternaire éthanol-DEC-eau, la 

sélectivité eau/DEC obtenue était supérieure à celle eau/éthanol. Nous considérons donc que si 

l’éthanol ne passe pas à travers la membrane, le DEC non plus. 

IV.4.4. Résultats 

 Cinq cas de simulations correspondant à des temps de réactions différents et donc à des 

conversions différentes ont été étudiées (Tableau IV-12). Les conversions sont basées sur le cas de la 

modélisation du couplage réalisée à partir des données de Jiang et al. (Figure IV-23). Dans un premier 

temps, nous présenterons en détails les résultats obtenus à 50 h de réaction avec une conversion de 

29 % (cas 2). Dans une deuxième partie, nous comparerons l’énergie nécessaire pour effectuer les 

séparations du rétentat et du perméat pour les 5 valeurs de conversion (cas 1 à 5). Ensuite, les 

possibilités de recyclage des flux d’éthanol et de CO2 purifiés en entrée du réacteur seront étudiées. 

Dans une dernière partie, nous nous intéresserons à la présence de CO2 dans le perméat. 

Tableau IV-12. Temps de réaction et conversions de l’éthanol en DEC pour les cinq cas d’étude utilisés pour 
la simulation  

 

IV.4.4.a. Simulation du cas 2 (29 % de conversion)  

 Pour la simulation réalisée en prenant le cas de 29 % de conversion (cas 2), les compositions 

des différents éléments sont détaillées dans le Tableau IV-13. Ils se décomposent en trois parties : les 

flux correspondant à la partie réaction/pervaporation, ceux liés à la séparation du perméat et ceux liés 

à la séparation du rétentat. 

 Cas 1 Cas 2 Cas 3 Cas 4 Cas 5 

Conversion (%) 19 % 29 % 37 % 47 % 56 % 

Temps (h) 24 50 84 170 324 
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Tableau IV-13. Paramètres obtenus par simulation sous Aspen pour le cas d’une réaction à 29 % de 
conversion 

   

Réaction/pervaporation : Les pourcentages molaires en entrée correspondent à ceux utilisés par Jiang 

et al. Le débit d’entrée de 333 kmol/h est calculé pour obtenir 20 kt/an de DEC en sortie. Le flux 

« produits » correspond à ce qui est produit par la réaction lorsque nous appliquons 29 % de 

rendement. Ce flux est ensuite séparé en deux flux « rétentat » et « perméat » dont les compositions 

ont été calculées grâce à la modélisation de la pervaporation. Dans ce cas, nous avons 35 kmol/h de 

débit de perméat avec 62 % d’eau et 276 kmol/h de rétentat avec 7,5 % de DEC. On remarque que 

dans le perméat, il y a 2,4 % de DEC ce qui correspond à 0,84 kmol/h de DEC. Nous avons fait le choix 

de récupérer cette quantité de DEC. La séparation des produits est donc effectuée des deux côtés : 

perméat et rétentat. 

Séparation du perméat : Dans un premier temps, les molécules d’eau du perméat sont séparées en 

utilisant une distillation. Cette distillation D2 permet d’obtenir l’azéotrope formé par les 3 espèces 

éthanol-eau-DEC. Nous réduisons alors le titre massique en eau de 61,7 % à 28,9 %. Aucune impureté 

n’est présente dans l’eau en sortie de colonne. La pervaporation, basée sur les travaux de Kunnakorn 

et al., permet ensuite d’enlever les molécules d’eau restantes. La déshydratation est alors réalisée 

jusqu’à obtenir 0,5 % massique d’eau dans le rétentat « EtOHDEC 2 ». Nous considérons qu’aucune 

 Ethanol 
(%mol) 

CO2 

(%mol) 
Eau 

(%mol) 
DEC 

(%mol) 
Débit total 
(kmol/h) 

T  
(K) 

P 
 (bar) 

Réactifs 44,4 55,5 0,1 0 333,0 373 40 

Produits 33,7 52,4 7,0 6,9 311,6 373 40 

Perméat 35,9 0,0 61,7 2,4 35,1 298 1 

EtOHDEC 1 66,7 0,0 28,9 4,4 18,9 352 1 

Eau 1 0,0 0,0 100 0 16,2 373 1 

EtOHDEC 2 92,5 0,0 1,4 6,1 13,6 343 1 

Eau 2 0,0 0,0 100 0 5,2 343 1 

Rétentat 33,4 59,1 0,0 7,5 276,4 373 40 

CO2 6,2 93,6 0,0 0,2 173,6 298 1 

Liquide 79,4 0,8 0,1 19,7 102,8 298 1 

EtOHDEC 3 80,9 0,7 0,2 18,2 116,4 303 1 

Ethanol 98,5 0,9 0,3 0,3 95,0 283 1 

DEC 2,4 0,0 0,0 97,6 21,4 393 1 
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molécule d’éthanol ou de DEC ne passe à travers la membrane. Un fluide contenant 6,1 % molaire de 

DEC est alors obtenu.  

Séparation du rétentat : La séparation du CO2 s’effectue grâce à un séparateur gaz-liquide à 298 K et 

1 bar. Le CO2 obtenu contient encore 6,2 % molaire d’éthanol et très peu de DEC. La partie liquide est 

ensuite mélangée avec le perméat déshydraté (« EtOHDEC2 »). Le mélange éthanol-DEC obtenu 

contient 18,2 % de DEC (« EtOHDEC3 »). La distillation 1 permet de purifier le DEC à 99 % massique. 

 Les distillations ont été simulées avec le module « RadFrac » en utilisant un condenseur total. 

Le taux de reflux, le nombre d’étages théoriques, la position de l’étage d’alimentation et le flux de 

distillat ont été optimisés en réalisant une étude de sensibilité. La distillation 2, servant à séparer le 

perméat a été réalisée pour obtenir le mélange azéotropique. La teneur en eau obtenue dans le distillat 

(28,9 % molaire) est alors un peu plus élevée que pour le mélange eau-éthanol seul (14 % molaire). 

Cette différence est due à la présence de DEC qui modifie l’azéotrope. La distillation 1 a été optimisée 

pour obtenir 99 % massique de DEC dans le rebouilleur et moins de 1 % massique de DEC dans le 

distillat. 

 Le  Tableau IV-14 présente les paramètres obtenus après optimisation des deux distillations. 

Avec des nombres d’étages de 14 et 20 et des taux de reflux de 3, ces deux distillations semblent avoir 

des dimensionnements corrects pour une distillation classique. En comparaison, Kuenen et al. ont 

dimensionné leurs colonnes de distillation pour la séparation des produits de la synthèse de DMC avec 

plus de 50 étages. L’énergie nécessaire pour la distillation 1, notée D1, est bien plus importante que 

pour la distillation 2. En effet, le flux traité par D1 (116 kmol/h) est plus élevé que pour la distillation 2 

(35 kmol/h). De plus, la D1 permet une purification à 99 % massique du DEC alors que la distillation 2, 

notée D2, n’est que la première étape de la séparation du perméat jusqu’à l’azéotrope.  

  Tableau IV-14. Paramètres utilisés pour les deux distillations 

 

 Pour compléter l’estimation de la consommation d’énergie de la partie séparation des 

produits, nous devons également prendre en compte la 2ème pervaporation qui se situe après la 

 Distillation 1 Distillation 2 

Nombre d’étages théoriques 14 20 

Etage d’alimentation 8 17 

Taux de reflux 3 3 

Energie du rebouilleur (MW) 5,27 1,00 

Energie du condenseur (MW) 5,05 0,87 
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distillation 2. Cette pervaporation permet de retirer les dernières molécules d’eau qui n’ont pas pu 

être séparées lors de la distillation. Pour ce faire, nous avons estimé l’énergie consommée par la 

pervaporation comme étant l’énergie nécessaire pour vaporiser le perméat et ensuite le condenser. 

Nous avons considéré que l’énergie de la pompe à vide était alors négligeable comme pour beaucoup 

d’exemples de la littérature (Clément and Jonquières, 2001; Kunnakorn et al., 2013; Nagy et al., 2015; 

Shao and Kumar, 2011). Dans notre cas d’étude, le perméat n’est constitué que d’eau avec une 

enthalpie de vaporisation de 2,33 MJ/kg d’eau (Nagy et al., 2015). Le débit de perméat est de 5,2 kmol 

d’eau/h soit 93,6 kg d’eau/h. L’énergie nécessaire à sa vaporisation est donc de 0,06 MW. L’énergie 

pour la condensation est la même au signe près. L’énergie nécessaire pour la séparation par 

pervaporation est donc de 0,12 MW.  

    Les résultats sont donnés ici pour un cas d’étude particulier avec 29 % de conversion. 

Cependant, l’énergie nécessaire pour séparer les produits peut être différente selon le cas étudié. En 

effet, si la réaction est réalisée sur un temps plus long, la conversion sera améliorée mais les 

concentrations dans le perméat et dans le rétentat seront différentes. Dans la partie suivante, nous 

étudierons différents cas en faisant varier les conversions pour voir l’impact de ce changement sur la 

consommation énergétique des étapes de séparation.  

IV.4.4.b. L’estimation de la consommation énergétique sur plusieurs cas 
d’études 

 

 Cinq simulations ont été réalisées en prenant des conversions différentes. Pour calculer les 

conversions et les concentrations dans le rétentat et dans le perméat, nous nous sommes toujours 

basés sur la modélisation réalisée à partir des résultats de Jiang et al. Les conditions pour les différents 

cas d’étude sont détaillées dans le Tableau IV-15 et les flux obtenus pour le rétentat et le perméat sont 

représentés sur la Figure IV-32.  
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Tableau IV-15. Conditions des 5 cas d’étude 

 Cas 1 Cas 2 Cas 3 Cas 4 Cas 5 

Conversion (%) 19 % 29 % 37 % 47 % 56 % 

Temps (h) 24 50 84 170 324 

Débit du rétentat (kmol/h) 448,8 276,5 199,3 140,6 100,2 

Rétentat (% 

molaire) 

Ethanol 37,9 33,4 29,4 21,6 11,6 

CO2 57,4 59,1 60,6 65,2 73,3 

Eau 0,05 0,03 0,02 0,01 0,00 

DEC 4,7 7,4 9,9 13,2 15,2 

Débit du perméat (kmol/h) 32,3 35,1 35,3 41,7 49,1 

Perméat (% 

molaire) 

Ethanol 32,7 35,9 36,6 41,6 44,3 

Eau 66,4 61,7 60,1 51,8 43,5 

DEC 0,9 2,4 3,37 6,6 12,2 

  

 La conversion augmente entre le cas 1 et le cas 5. Nous avons réalisé les simulations pour le 

même débit de DEC produit : 20 kt/an. Comme la conversion augmente, le débit total de réactifs en 

entrée du réacteur diminue. Le débit du rétentat diminue fortement alors que le débit de perméat 

augmente. Cette tendance correspond bien à ce que nous avons vu dans la modélisation : plus le temps 

de réaction est long, plus la quantité de perméat cumulée est grande. La teneur en DEC augmente 

également dans le perméat avec 12 % obtenue dans le cas 5. Ces différences de compositions vont 

influencer la consommation d’énergie nécessaire pour séparer les produits. Les estimations des 

Figure IV-32. Flux des différents composés obtenus dans le rétentat et dans le perméat pour les différents cas d’étude 
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énergies pour les deux distillations et la pervaporation 2 sont données dans le Tableau IV-16 et 

représentés sur la Figure IV-33.  

Tableau IV-16. Energie nécessaire pour les étapes de séparations pour les différents cas d’études 

Energie 

(MJ/kg de DEC) 

Distillation 1 Distillation 2 
Pervaporation Total 

Rebouilleur Condenseur Rebouilleur Condenseur 

Cas 1 (19 %) 12,98 12,65 1,06 0,93 0,12 27,73 

Cas 2 (29 %) 7,68 7,36 1,46 1,27 0,17 17,93 

Cas 3 (37 %) 5,50 5,17 1,65 1,43 0,22 13,97 

Cas 4 (47 %) 3,74 3,47 2,57 2,22 0,37 12,38 

Cas 5 (56 %) 3,34 3,12 3,73 3,19 0,48 13,86 

 Pour les 5 cas, les caractéristiques de chaque distillation (taux de reflux, nombre d’étages et 

étage d’alimentation) sont restées les mêmes sauf pour le cas 5 où le taux de reflux de la distillation 

est de 4. En effet, nous avions fixé comme critère d’obtenir 99 % massique de DEC en pied de colonne 

et moins de 1 % de DEC dans le distillat. Pour le cas 5, un taux de reflux de 3 donnait une teneur en 

DEC de 1,12 % massique dans le distillat, nous avons donc choisi un taux de reflux de 4 qui permet de 

respecter les critères.  

 Les énergies consommées varient en fonction de la conversion. L’énergie de la distillation 1 

diminue quand la conversion augmente car le débit total est globalement plus faible. Cependant, 

l’énergie de la distillation 2 et de la pervaporation augmentent car le débit de perméat est plus élevé 

et la teneur en DEC augmente. Au total, l’énergie nécessaire à ces deux séparations diminue 

Figure IV-33. Energies nécessaires pour la distillation 1, la distillation 2 et la pervaporation en MJ/kg de 
DEC pour les 5 cas d’étude 
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globalement jusqu’au cas 4 (47 % de conversion) puis augmente légèrement pour le cas 5 (56 % de 

conversion). Le choix de la conversion devra donc prendre en compte ces variations de consommation 

d’énergie pour purifier le DEC. En plus de cette énergie, une étude plus détaillée de la consommation 

énergétique de la partie réaction/pervaporation sera nécessaire. En effet, l’énergie nécessaire pour 

cette étape va varier selon les cas avec des réactions de plus en plus longues et une quantité plus 

importante de perméat qui nécessite une énergie plus élevée pour la vaporisation.  

 Cette première analyse donne une approximation de l’énergie nécessaire pour la séparation 

des produits. Une simulation plus poussée sera nécessaire pour affiner les calculs en prenant en 

compte la partie réactionnelle. 

IV.4.4.c. La recirculation des réactifs 

 Le CO2 et l’éthanol obtenus peuvent être recyclés et renvoyés au réacteur comme montré 

sur la Figure IV-34. Cette étape est nécessaire pour que le procédé soit rentable. Dans notre cas 

simplifié de simulation, la conversion et la séparation membranaire sont indépendantes de la 

composition du flux d’entrée. En réalisant cette simulation, nous n’avons pas pu mettre en avant de 

changements importants. Cependant, la présence d’une faible quantité de DEC (0,2 % molaire) dans le 

flux de CO2 et la présence de DEC (0,3 % molaire) et d’eau (0,2 % molaire) dans le flux d’éthanol peuvent 

avoir une influence sur la conversion et sur la pervaporation. Les conversions obtenues dans le cas 

d’un recyclage seront donc peut-être légèrement plus faibles que prévues. Cependant, le gain 

économique dû à cette recirculation est important. En effet, avec seulement 29 % de conversion pour 

le cas 2, la quantité de CO2 et d’éthanol n’ayant pas réagi est très importante. Le recyclage permettrait 

d’utiliser un débit de réactifs en amont beaucoup moins important en passant de 333 kmol/h à 

64 kmol/h en flux d’entrée pour le cas 2. Le recyclage est donc nécessaire, la présence de très faible 

quantité de DEC et d’eau dans les flux recirculés devraient avoir une influence négligeable sur la 

conversion.  

Figure IV-34. Schéma du procédé avec recirculation des flux d’éthanol et de CO2 
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IV.4.4.d. Impact de la présence de CO2 

 Comme nous l’avons mentionné plus haut, nous avons supposé que le CO2 restait totalement 

dans le rétentat. Dans ce cas, la séparation du CO2 est effectuée par un séparateur gaz-liquide dans le 

rétentat et aucune séparation n’est nécessaire dans le perméat. Cependant, nous avons constaté au 

cours de nos expériences d’association de la réaction et de la pervaporation, qu’une partie assez 

importante de CO2 passe à travers la membrane. En effet, nous avons perdu 4 bar de CO2 en 24 h. De 

plus, pour la modélisation, nous avons choisi d’utiliser une aire de membrane 10 fois plus importante. 

La quantité de CO2 perdu dans le perméat serait alors très importante. Dans la simulation de Kuenen 

et al., une sélectivité H2O/CO2 de 1000 a été choisie en se basant sur les travaux de Khan et al. (Khan 

et al., 2011). Dans ce cas, environ 1 % du CO2 passe à travers la membrane. Nous avons effectué des 

tests de modélisation avec cette quantité de CO2 dans le perméat. Dans ce cas, la séparation se fait 

assez facilement. Le CO2 en entrée de la distillation 2 se retrouve dans le distillat avec l’éthanol et le 

DEC. Pour la distillation 1, le CO2 se retrouve également avec l’éthanol dans le distillat, il pourra donc 

être recyclé avec l’éthanol. Tant que la quantité de CO2 reste faible dans le perméat, il est possible de 

le séparer simplement sans ajouter d’étapes. Si la quantité devenait trop importante, un séparateur 

gaz-liquide devrait être mis en place avant la distillation 2 pour le recycler.  

 Cette première simulation réalisée sur le procédé complet de synthèse et de purification du 

DEC donne de premiers résultats intéressants. La séparation du DEC et de l’éthanol a été réalisée par 

distillation simple. Cette séparation est un réel avantage par rapport à la séparation du DMC et du 

méthanol modélisée par Kuenen et al. en utilisant une distillation extractive très énergivore. La 

séparation des produits présents dans le perméat semble également possible en s’appuyant sur une 

séparation éthanol/eau utilisant un procédé hybride distillation/pervaporation. La recirculation du CO2 

et de l’éthanol est nécessaire pour rendre le procédé viable. Ces premiers résultats sur la séparation 

des produits sont prometteurs. Une amélioration de la modélisation est cependant nécessaire pour 

faire un bilan énergétique plus global.   

IV.5. Pistes d’amélioration 

 Ce travail sur le couplage de la réaction de synthèse des carbonates organiques avec la 

pervaporation afin d’améliorer les rendements donne de premiers résultats prometteurs. En effet, 

nous avons montré expérimentalement que la pervaporation permettait effectivement de déshydrater 

le milieu réactionnel et donc d’améliorer de manière significative les rendements. La modélisation 

basée sur les données réactionnelles de la littérature montre qu’en améliorant les conditions de 

réaction, les rendements peuvent devenir bien plus importants. La simulation a permis de montrer 

que la séparation des produits peut être réalisée à la fois dans le rétentat et dans le perméat. La 
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présence de DEC dans le perméat n’est donc pas un problème puisqu’il peut être récupéré et purifié. 

Ce premier travail aussi complet sur le sujet donne une première base sur l’étude de ce couplage. 

Cependant, de nombreuses améliorations sont à réaliser pour approfondir les recherches dans le 

domaine afin de développer ce procédé au niveau industriel. Dans cette partie, nous verrons donc les 

pistes de recherche que nous avons dégagées pour améliorer ce procédé.  

IV.5.1. Au niveau réactionnel 

IV.5.1.a. Utilisation d’un autre catalyseur 

 La première méthode pour améliorer la cinétique est d’utiliser un autre catalyseur. Comme 

nous l’avons vu dans le chapitre II, de nombreux catalyseurs ont été testés dans la littérature. De notre 

côté, nous avons choisi un catalyseur simple, commercial et peu cher : l’oxyde de cérium. L’objectif de 

la thèse n’était pas de développer de nouveaux catalyseurs mais plutôt de montrer que la 

pervaporation était une solution possible et intéressante pour améliorer les rendements de cette 

réaction. Cependant, la cinétique avec l’oxyde de cérium est très lente et comme nous l’avons vu dans 

la partie II.5, l’amélioration de la cinétique de la réaction est nécessaire pour obtenir des rendements 

intéressants avec la pervaporation. Des catalyseurs comme les solutions solides CexZr1-xO2 pourraient 

permettre d’améliorer la cinétique (Kumar et al., 2016; Wang et al., 2009). De même, l’ajout d’acide 

phosphorique sur l’oxyde de zirconium H3PO4/ZrO2, permet une nette amélioration des rendements 

par rapport au catalyseur classique ZrO2 (Ikeda et al., 2001). Le catalyseur qui semble le plus 

performant est celui de Jiang et al. H3PW12O4/ZrO2 avec 4 % de rendement obtenus en seulement 4 h 

(Jiang et al., 2003). Nous avons alors basé notre modélisation sur cette cinétique. Les possibilités pour 

améliorer les rendements de DMC ont donc été largement étudiées dans la littérature. Une étude 

expérimentale serait alors nécessaire pour vérifier que ces catalyseurs sont également efficaces pour 

la synthèse de DEC et d’autres carbonates.  

 La conversion est un paramètre important mais il est également important de faire une étude 

de la désactivation du catalyseur. Nous avons réalisé deux expériences pour montrer que le catalyseur 

ne se désactive pas. Cependant, en utilisant la pervaporation, des conversions plus élevées seront 

obtenues, la robustesse des catalyseurs doit donc être testée sur des temps plus longs de réaction. Par 

exemple, Aresta et al. ont montré qu’au bout de 5 utilisations de l’oxyde de cérium commercial, le 

catalyseur était complètement désactivé. L’ajout d’aluminium pourrait permettre de pallier ce 

problème (Aresta et al., 2010b). La sélectivité doit également être vérifiée. En effet, même si pour de 

faibles conversions nous n’avons obtenu aucun sous-produits détectables, l’amélioration des 

rendements pourraient faire apparaitre la présence de sous-produits.  
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IV.5.1.b. L’utilisation d’autres conditions de réactions 

 Comme nous l’avons vu dans le chapitre II, l’enthalpie de la réaction est négative, la réaction 

est légèrement exothermique. L’augmentation de la température permettra alors d’améliorer la 

cinétique mais pas l’équilibre thermodynamique. Il n’est donc pas nécessaire de travailler avec des 

températures supérieures à 423 K. Cependant, la pression utilisée peut permettre d’améliorer 

significativement les rendements. En effet, nous avons utilisé des pressions relativement faibles par 

rapport à celles utilisées dans la littérature. Par exemple, Santos et al. utilisent des pressions de 

200 bar. Leur cinétique est alors plus rapide qu’avec nos conditions et leurs équilibres 

thermodynamiques donnent de meilleurs rendements que les nôtres (Santos et al., 2013). Santos et 

al. utilisent des conditions supercritiques, dans ce cas, les réactifs et les produits sont dans la même 

phase ce qui permet d’améliorer les rendements. En effet, Hou et al. ont travaillé sur l’impact du 

changement de phase du milieu réactionnel sur la conversion. Ils ont montré que la cinétique est plus 

rapide pour les conditions au-delà des conditions supercritiques et le rendement à l’équilibre le plus 

élevé a été trouvé pour les conditions supercritiques (Hou et al., 2002).    

IV.5.1.c. Autres réactions d’études 

 Au cours de la thèse, nous avons choisi d’étudier la synthèse de carbonate de diéthyle 

(linéaire) et de carbonate de propylène (cyclique). Ces deux exemples ont été choisis pour la faible 

toxicité des produits utilisés mais également pour leur intérêt au niveau industriel comme nous l’avons 

vu dans le chapitre I. Cependant, les synthèses d’autres carbonates organiques pourraient être testées. 

Honda et al. ont testé la synthèse de nombreux carbonates linéaires (Honda et al., 2014c) et cycliques 

(Honda et al., 2014b) en utilisant la 2-cyanopyridine comme agent déshydratant (Figure III-7). Les 

rendements varient alors entre 33 et 96 % selon l’alcool utilisé. Une étude plus approfondie de la 

cinétique et de la thermodynamique de ces réactions pourrait donc être intéressante pour mettre en 

évidence les réactions les plus favorables. L’étude de la synthèse de carbonate de glycérol serait 

également très intéressante puisque cette molécule est recherchée pour ses nombreuses applications 

potentielles et ses bonnes propriétés physico-chimiques comme montré sur la Figure IV-35 (Sonnati et 

al., 2013).  La synthèse à partir de CO2 et de glycérol permettrait d’utiliser deux sous-produits. Elle a 

déjà été testée dans la littérature mais elle est également limitée par la thermodynamique, une 

déshydratation est nécessaire pour améliorer les rendements (Aresta et al., 2006b; Li and Wang, 2011). 

Le couplage de la pervaporation à cette réaction pourrait donc permettre d’améliorer les rendements. 
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 D’autres synthèses à partir de CO2 pourraient être améliorées par pervaporation. Par 

exemple, la synthèse de carbamates cycliques ou d’urées cycliques suit le même schéma de réaction 

que la synthèse de carbonate cycliques comme on peut le voir sur la Figure IV-36 (Tamura et al., 2014). 

La réaction est également limitée thermodynamiquement, une déshydratation par pervaporation 

pourrait donc être envisagée. Les carbamates cycliques et l’urée cyclique sont des intermédiaires 

chimiques utilisés dans de nombreux domaines comme la synthèse de médicaments, de teintures ou 

d’additifs dans les plastiques. La synthèse à partir de CO2 est prometteuse car elle permettrait de 

Figure IV-35. Applications directes et indirectes du carbonate de glycérol (Sonnati et al., 2013) 

Figure IV-36. Synthèse de carbamate à partir d’aminoalcools et de CO2 (en haut) et synthèse d’urée 
cyclique à partir de diamine et de CO2 (en bas) 
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remplacer la synthèse actuelle utilisant de nombreux produits toxiques comme le phosgène (Tamura 

et al., 2013a, 2013b). 

 L’application de la pervaporation à la synthèse de DEC et de PC ne sont donc que des 

exemples et le potentiel de ce procédé est bien plus vaste. Cependant, des études plus approfondies 

seront nécessaires pour mettre en avant les synthèses les plus prometteuses. 

IV.5.2. Au niveau de l’étape de pervaporation 

IV.5.2.a. Amélioration de la sélectivité des membranes 

 Dans le cadre de notre étude, une membrane commerciale permettant la déshydratation des 

solvants comme l’éthanol a été utilisée. Cette membrane permet d’obtenir de bons flux dans le cas de 

l’éthanol et du 1,2-propanediol. Cependant, pour les faibles teneurs en eau étudiées, l’éthanol et le 

DEC passent à travers la membrane. Le développement d’une membrane plus sélective pour ces faibles 

teneurs permettrait une déshydratation plus efficace mais nous n’avons trouvé aucun article 

s’intéressant à cette gamme de concentrations. Il serait également possible de travailler sur la synthèse 

de DMC en utilisant d’autres membranes plus spécifiques à cette application. En effet, les membranes 

classiques de déshydratation de l’éthanol ne sont souvent pas efficaces pour le mélange méthanol/eau 

mais de nombreuses recherches se développent sur l’utilisation de membranes plus adaptées à ce 

mélange (Haaz and Toth, 2018; Liu et al., 2008).   

IV.5.2.b. Utilisation de membranes permettant la séparation du carbonate 

 L’utilisation d’une membrane sélective pour séparer le carbonate du milieu réactionnel serait 

une solution très intéressante. De cette façon, le perméat récupéré aurait une teneur élevée en DEC, 

la purification serait alors plus facile. L’équilibre serait déplacé de la même manière qu’en soutirant 

l’eau. La séparation du carbonate par pervaporation est cependant très peu étudiée. Comme nous 

l’avons vu dans le chapitre III, quelques auteurs travaillent sur la séparation du DMC à partir de solution 

méthanol-DMC pour dépasser l’azéotrope formé par ces deux molécules. La séparation fonctionne 

mais les sélectivités restent pour l’instant assez faibles (Číhal et al., 2019; Vopička et al., 2017; Wang 

et al., 2011a; Zhou et al., 2014). A notre connaissance, aucun article ne s’intéresse à la séparation du 

DEC d’un mélange éthanol/DEC. La séparation du carbonate étant plus complexe que la séparation de 

l’eau, une étude approfondie serait nécessaire pour synthétiser des membranes permettant cette 

séparation.  
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IV.5.2.c. Amélioration de la précision des analyses des concentrations d’eau 

 Pour les expériences présentées dans ce travail, les échantillons ont été prélevés dans des 

flacons puis analysés par la méthode Karl-Fischer. Cette méthode permet d’analyser des 

concentrations en eau faibles. Cependant, les solvants utilisés étant très hygroscopiques, la teneur en 

eau dans le solvant augmente très vite s’il est mis à l’air, par exemple, au moment du prélèvement 

et/ou de l’analyse. Une analyse par chromatographie gazeuse permettrait d’obtenir des résultats plus 

précis. De plus, elle pourrait être placée directement en ligne sur le procédé à la sortie de la vanne de 

prélèvement ce qui éviterait tout contact de l’échantillon avec l’air. On pourrait également penser à 

travailler en atmosphère contrôlée avec une boite à gants par exemple.  

IV.5.2.d. Modélisation de la pervaporation 

 Une modélisation plus poussée de la déshydratation par pervaporation serait nécessaire 

pour améliorer la modélisation du couplage réaction/pervaporation. Plusieurs approches existent pour 

modéliser les 3 étapes de sorption-diffusion-désorption. Lipnizki et al. ont réalisé une revue listant les 

différents modèles existants pour modéliser la pervaporation avec des membranes organiques 

(Lipnizki and Trägårdh, 2001). Ils dénombrent huit modèles pour la sorption, quatre pour la diffusion 

et neuf modèles globaux. Il existe donc une grande diversité de modèles qui permettent de s’adapter 

à différents types de membranes (Servel, 2014a). Cette modélisation plus précise de la pervaporation 

des milieux réactionnels étudiés nous permettrait d’avoir un outil pour choisir les membranes et les 

conditions les plus adaptées. Associer à la modélisation de la cinétique de la réaction, elle permettrait 

de prédire plus précisément le couplage.  

IV.5.3. Au niveau du couplage réaction/pervaporation 

IV.5.3.a. Expériences supplémentaires 

 Par manque de temps et à cause de certains problèmes techniques, le nombre d’expériences 

de couplage a été limité. Il serait intéressant de faire des couplages avec différentes concentrations de 

DEC initiales. Ces expériences permettraient de vérifier que la pervaporation améliore les rendements 

même lorsque la conversion est déjà élevée. Ces expériences pourraient alors consolider la 

modélisation du couplage.  

IV.5.3.b. Amélioration du procédé 

 Le procédé que nous avons utilisé nous a permis de prouver que la pervaporation est une 

solution efficace pour améliorer les rendements de la réaction. Cependant, ce procédé doit être 

amélioré pour pallier différents problèmes. Le principal problème auquel nous avons été confrontés 
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est la présence de CO2. En effet, les membranes classiques en alcool polyvinylique ne doivent pas être 

utilisées sous haute pression. Dans notre cas, un maximum de 4 bar ne devait pas être dépassé. En 

utilisant un détendeur à la sortie du réacteur, le CO2 solubilisé dans l’éthanol se désorbe ce qui rend la 

circulation plus difficile. De plus, dans notre cas, une partie du CO2 passe à travers la membrane.  

 Face à ce problème, plusieurs solutions pourraient être mises en place. La première consiste 

à séparer le CO2 désorbé de la partie liquide pour le comprimer et le renvoyer dans le réacteur. Un 

surpresseur serait alors nécessaire pour comprimer le CO2 de 4 bar à plus de 50 bar. Nous avons 

effectué quelques tests avec cette technique en utilisant un réservoir tampon permettant la séparation 

gaz-liquide. Le dispositif est schématisé sur la Figure IV-37. Un déverseur a été mis en place afin de 

garder la pression dans le réacteur à 50 bar, puis une réserve pour séparer le gaz du liquide et enfin, 

un compresseur pour remettre le CO2 sous pression. Cependant, le compresseur que nous avions à 

notre disposition n’était pas adapté, après quelques essais nous avons choisi de travailler à plus basse 

pression sans compresseur. Un surpresseur plus adapté est donc nécessaire pour mettre ce procédé 

en œuvre.   
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Figure IV-37. Schéma du dispositif expérimental utilisé pour tester la séparation du CO2 
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 La deuxième possibilité serait d’utiliser une membrane pouvant être utilisée avec une 

pression plus élevée en amont. Cette solution serait beaucoup plus intéressante au niveau 

énergétique. La résistance mécanique de la membrane dépend du support et de la couche active. La 

cellule de pervaporation doit également être adaptée pour résister à ces pressions élevées. La 

pervaporation n’est généralement pas étudiée pour des pressions en amont de la membrane de l’ordre 

de 50 bar. En effet, les principales applications de la pervaporation ne nécessitent pas ces conditions. 

Cependant, certaines membranes de pervaporation sont parfois utilisées pour faire de la nanofiltration 

(OSN : organic solvent nanofiltration) (Ben Soltane et al., 2013; Mahbub et al., 2019). Dans ce cas, des 

pressions jusqu’à 100 bar ont été étudiées en amont de membranes denses. Une étude plus poussée 

sur des membranes et des cellules de pervaporation adaptées serait nécessaire.    

 L’autre problème auquel nous avons dû faire face est la filtration du catalyseur. En effet, 

l’oxyde de cérium est un catalyseur sous forme de poudre très fine de quelques µm. Nous avons donc 

utilisé un filtre en inox avec un diamètre de pores de 2 µm. Pour les expériences de réaction avec 

l’éthanol, le filtre a très bien fonctionné. Cependant, une partie du catalyseur passait à travers le filtre 

lorsque nous avons essayé avec le 1,2-propanediol. Cette différence peut être due à la différence de 

viscosité des deux composés. L’idéal pour éviter ces problèmes serait d’utiliser un catalyseur sous 

forme de granulé. La séparation entre le liquide et le solide serait alors plus facile.  

 Pour aller plus loin dans le procédé, il serait intéressant de travailler avec un réacteur 

combiné avec la pervaporation qui éviterait la boucle de circulation entre le réacteur et la cellule de 

pervaporation. Un procédé en continu pourrait être envisagé en utilisant un réacteur similaire à celui 

de Li et al. (Figure IV-1). Le réacteur utilisé est un réacteur piston muni d’une membrane circulaire le 

long de la paroi. Dans ce cas, une membrane résistant à la pression utilisée lors de la synthèse (60 bar) 

et au contact avec le catalyseur serait nécessaire pour que la pervaporation puisse avoir lieu dans le 

réacteur.   

IV.5.3.c. Simulation du procédé 

 La simulation sous Aspen Plus que nous avons réalisée n’est qu’un point de départ. Elle 

permet effectivement d’avoir une première estimation de la consommation énergétique des étapes 

de séparation. Cependant, comme nous l’avons vu, elle n’est pas complète. Il faudrait modéliser la 

partie pervaporation de manière plus précise afin de pouvoir simuler la boucle de circulation réacteur/ 

pervaporation. L’estimation énergétique réelle du procédé complet pourrait alors être réalisée. Un 

bilan économique et un bilan sur le CO2 émis devront alors être réalisés afin de vérifier la viabilité du 

procédé. Ce bilan pourra être comparé à la simulation de Kuenen et al. dont la conclusion sur le 

procédé de synthèse du DMC était plutôt négative à cause de la séparation du mélange méthanol/DMC 
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formant un azéotrope (Kuenen et al., 2016). Il pourra également être comparé à l’analyse économique 

réalisée par Choi et al. sur la synthèse de DMC utilisant la 2-cyanopyridine comme agent déshydratant 

(Choi and Han, 2016). Leur conclusion est que le procédé n’est pas viable à cause d’une consommation 

énergétique élevée de la séparation de la 2-cyanopyridine qui représente 80 % de la consommation 

totale du procédé. Une modélisation complète de notre procédé permettrait donc de vérifier que la 

consommation énergétique est plus faible que dans ces deux exemples.  

 Pour finir, une analyse de cycle de vie doit être réalisée pour vérifier que le procédé pourrait 

être développé à l’échelle industrielle. Une telle analyse a déjà été réalisée pour la production de DMC 

à partir de phosgène qui est la voie de synthèse actuelle et la production à partir d’urée (Aresta and 

Galatola, 1999). Il serait donc intéressant de faire cette étude sur notre réaction pour pouvoir les 

comparer. De récentes études donnent des méthodes et mettent en avant les erreurs à éviter lors 

d’une analyse de cycle de vie d’une réaction de valorisation du CO2 (Aresta and Galatola, 1999; Assen 

et al., 2013). Grâce à cette analyse, une estimation du CO2 évité en comparaison avec la synthèse 

classique pourra être réalisée pour montrer le potentiel de ce procédé au niveau environnemental.   

 

IV.6. Conclusion 

 Très peu d’études ont été réalisées dans la littérature sur le couplage de la réaction de 

carbonatation des alcools avec la pervaporation. De plus, les conclusions qui y sont apportées sont 

différentes d’un article à l’autre. Ce travail sur le couplage permet donc d’enrichir les connaissances 

sur ce procédé. Expérimentalement, deux expériences de couplage ont été réalisées sur la synthèse 

de DEC. Les rendements ont pu être augmentés jusqu’à 8 fois par rapport à l’équilibre 

thermodynamique sans pervaporation, ce qui est très encourageant. La modélisation réalisée sur des 

temps plus longs de réaction a mis en évidence les limites de ce couplage. Comme la cinétique de la 

réaction est lente et qu’une partie du DEC et de l’éthanol passe à travers la membrane, les temps de 

réaction sont trop longs et la quantité de DEC dans le réacteur décroit au bout d’un certain temps. 

Pour que le procédé soit viable, il est nécessaire d’optimiser la cinétique de la réaction et d’améliorer 

la sélectivité de la membrane. En utilisant la cinétique développée sur les expériences de Jiang et al., 

un rendement de 29 % en 50 h pourrait être obtenu d’après la modélisation, ce qui représente un 

progrès énorme. La modélisation réalisée sur le cas de la synthèse de PC montre que si la membrane 

est plus sélective, la quantité de PC dans le réacteur continue d’augmenter pendant tout le temps de 

réaction.  La simulation réalisée sur Aspen Plus permet de donner une première approche des étapes 

de séparations du rétentat et du perméat. Ces étapes peuvent être réalisées par de simples distillations 

et une pervaporation. Les premières conclusions sont donc prometteuses et de nombreuses 
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améliorations peuvent être apportées à ce premier travail que ce soit au niveau de la réaction, de la 

pervaporation ou du procédé de couplage.  
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Conclusion générale 

Conclusion 

 Les travaux présentés dans ce mémoire ont porté sur l’étude de la synthèse des carbonates 

organiques à partir d’alcools et de CO2 et de son intensification par pervaporation. La réaction de 

carbonatation a été choisie parmi de nombreuses réactions de valorisation du CO2 pour plusieurs 

raisons : 

 Chimie de substitution :  la synthèse des carbonates par réaction du CO2 avec des alcools pouvant 

être synthétisés à partir de biomasse pourrait permettre le remplacement de la synthèse classique 

utilisant du phosgène.  

 Faisabilité au laboratoire : l’étude de cette réaction a pu être réalisée avec les équipements 

disponibles au laboratoire.  

 Intérêt du produit : les carbonates ont de nombreuses applications potentielles de par leur faible 

toxicité et leurs bonnes propriétés physico-chimiques.  

 Par une analyse bibliographique, nous avons mis en évidence l’existence d’un grand nombre 

de catalyseurs testés sur cette réaction mais également un manque de données sur la 

thermodynamique et la cinétique de la réaction. Pour répondre à ce besoin, deux réactions ont été 

étudiées : la réaction de synthèse de carbonate de diéthyle et celle de carbonate de propylène. Les 

équilibres thermodynamiques de ces réactions ont été définis expérimentalement pour la première 

fois pour différentes conditions de température, de pression et de concentration initiale. Ces 

constantes déterminées expérimentalement sont dans le même ordre de grandeur que celles calculées 

à partir des données théoriques de la littérature. Un écart a cependant pu être observé pour les deux 

réactions. Cet écart peut s’expliquer par le fait que la pression a une légère influence sur ces 

constantes. De plus, les incertitudes sur les données théoriques de la littérature sont parfois 

importantes ce qui a un impact non négligeable sur le calcul des constantes d’équilibre.   

 Les cinétiques de ces deux réactions ont été développées en se basant sur des mécanismes 

construits à partir de données de la littérature. Les résultats obtenus sont cohérents, avec des 

déviations moyennes inférieures à 10 % pour les différents mécanismes. Dans les deux cas, le 

mécanisme de Langmuir-Hinshelwood donne la loi de vitesse qui permet d’obtenir la modélisation la 

plus proche des points expérimentaux. Les énergies d’activation sont de 106 kJ/mol et 77 kJ/mol pour 

la synthèse de DEC et de PC respectivement. Ces énergies sont proches de celles que nous avons 
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estimées grâce à l’étude de la cinétique initiale (97 et 76 kJ/mol). Cette cinétique a été utilisée pour 

modéliser les données expérimentales obtenues dans deux articles (Jiang et al., 2003; Santos et al., 

2013).  

 Une étude bibliographique sur les moyens de déshydratation permettant une amélioration 

des rendements de synthèse des carbonates a été réalisée. La principale méthode utilisée est basée 

sur l’ajout d’un agent déshydratant qui réagit avec l’eau dans le milieu réactionnel. Cette technique 

donne de bons résultats notamment avec l’utilisation de la 2-cyanopyridine. Elle soulève également 

certains problèmes sur la séparation des produits en fin de réaction et la réutilisation du produit 

formé : la 2-picolinamide. La pervaporation, qui est une technique de déshydratation physique, permet 

d’éviter ces problèmes. Ce procédé de séparation membranaire n’a quasiment pas été étudié dans la 

littérature en association avec cette réaction. Une étude de faisabilité a alors été réalisée sur des 

mélanges réactionnels modèles. Deux dispositifs expérimentaux ont été utilisés. Le premier permet 

l’étude de mélanges liquides sans présence de CO2, le second a été utilisé pour étudier l’impact de la 

pression et de la présence de CO2 sur les flux à travers la membrane. Pour chaque expérience, les flux 

et les sélectivités ont été calculés. Les flux ont été décomposés en deux termes : la perméance qui 

représente les propriétés intrinsèques de la membrane et le gradient de pression qui est la force 

motrice du transfert. Ces paramètres ont été comparés entre les expériences. 

 Dans une première partie, l’étude de la pervaporation de solutions éthanol-eau a été 

réalisée. L’influence de la température sur la pervaporation d’un mélange avec 0,33 % massique d’eau 

pour des températures comprises entre 340 K et 360 K a été étudiée. Les flux d’eau et d’éthanol 

augmentent avec la température alors que la sélectivité baisse. Les flux semblent suivre la loi 

d’Arrhénius sur cette gamme de température. Les énergies d’activations ont été estimées pour l’eau 

et l’éthanol à 37 et 69 kJ/mol respectivement. Cette différence entre les deux énergies explique la 

diminution de la sélectivité. La température ne semble pas affecter les perméances de l’eau et de 

l’éthanol. Les différences de flux observées sont liées principalement à l’augmentation du différentiel 

de pression avec la température. Des expériences avec des titres massiques en eau entre 0,14 % et 

0,01 % ont été réalisées. Le flux d’eau à travers la membrane diminue quand la teneur en eau dans 

l’alimentation décroit. Cette tendance est principalement due à la décroissance du gradient de 

pression, la perméance ne semble pas affectée par la teneur en eau. Le flux d’éthanol est quant à lui 

constant quelle que soit la teneur en eau. La variation du gradient de pression est en effet négligeable 

par rapport à celle de l’eau. Une étude de l’influence de la pression au-dessus de la membrane entre 

1,5 et 4 bar a montré que ce paramètre n’avait aucun impact sur les flux. 
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 Dans une deuxième partie, l’influence de la présence de carbonates et de CO2 a été étudiée. 

Des expériences de pervaporation de trois ternaires ont été réalisées : éthanol-DEC-eau, méthanol-

DMC-eau et 1,2-propanediol-PC-eau. Pour les trois cas, la présence de carbonates a peu d’impact sur 

les flux d’eau et d’alcool. Par contre, la teneur en carbonates dans le perméat augmente quand sa 

concentration augmente dans l’alimentation. Même si cette quantité de carbonate passant à travers 

la membrane est faible, elle doit être prise en compte dans le cas du procédé couplé. La comparaison 

des flux obtenus dans les trois cas de ternaire a permis de montrer que la déshydratation des milieux 

réactionnels de synthèse de DEC et de PC semble applicable à la réaction pour déplacer l’équilibre. En 

effet, les flux d’eau sont assez importants et les teneurs en eau dans le perméat sont élevées (70 et 

95 %). Par contre, la déshydratation de solutions contenant du méthanol est difficile avec cette 

membrane. En effet, le perméat ne contient que 20 % massique d’eau ce qui rend ce procédé non 

viable pour ce cas de ternaire. La présence de CO2 au-dessus de la membrane a tendance à diminuer 

les flux à travers la membrane. De plus, une quantité non négligeable de CO2 passe à travers la 

membrane. Ces problèmes n’ont pas pu être résolus au cours de ce travail de thèse mais une solution 

devra être trouvée pour améliorer les flux. 

 Les résultats de l’étude du couplage réaction/pervaporation ont été détaillés dans le chapitre 

IV de ce manuscrit. Deux expériences associant la réaction de synthèse de DEC avec la pervaporation 

ont été réalisées. Dans les deux cas, les rendements ont été nettement améliorés par rapport à 

l’équilibre thermodynamique obtenu sans pervaporation. Dans le meilleur cas, le rendement est 

multiplié par huit en passant de 0,25 % sans déshydratation à plus de 2 % avec le couplage au bout de 

120 h. Une modélisation de ce couplage a été réalisée en se basant sur la cinétique définie dans le 

chapitre II et les flux à travers la membrane obtenus au cours de ces expériences. Cette modélisation 

est très proche des données expérimentales. Les modélisations ont alors été réalisées sur des temps 

plus longs pour voir l’influence de la pervaporation sur le long terme en prenant en compte les flux de 

DEC et d’éthanol à travers la membrane. Au bout d’un certain temps de réaction, la pervaporation 

prend le dessus sur la cinétique de la réaction et la teneur en DEC dans le réacteur diminue. La 

modélisation met alors en avant la limite principale de ce couplage avec des temps de réactions qui 

sont beaucoup trop longs. En utilisant la cinétique réalisée à partir des expériences de Jiang et al. et 

en multipliant l’aire de la membrane par 10, il est possible, d’après la modélisation, d’obtenir des 

rendements bien plus élevés pour des temps de réactions corrects. Un rendement de 29 % a alors été 

obtenu au bout de 50 h de réaction. La modélisation appliquée au cas du 1,2-propanediol donne des 

résultats prometteurs. En effet, la membrane étant plus sélective à l’eau dans le cas du 1,2-

propanediol, le perméat obtenu ne contient quasiment que de l’eau. La cinétique de la réaction n’est 

donc pas arrêtée par le manque de réactif dans le réacteur et la conversion continue d’augmenter.  
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 Dans le cas de la synthèse de DEC, une certaine quantité de ce carbonate se retrouve dans le 

perméat avec de l’éthanol et de l’eau. Une étude sous Aspen Plus concernant la séparation des 

produits présents dans le rétentat et dans le perméat a été réalisée afin de tester la faisabilité du 

procédé complet. Il est en effet nécessaire de récupérer le CO2 et l’éthanol n’ayant pas réagi afin de 

les recycler pour rendre le procédé rentable. Le CO2 est alors séparé par un séparateur gaz-liquide dans 

le rétentat. La purification du DEC est réalisée dans le rétentat à l’aide d’une distillation simple. La 

séparation du perméat est plus complexe à cause de l’azéotrope entre l’eau et l’éthanol. La simulation 

a été réalisée en se basant sur une technique de séparation ayant fait ses preuves : un procédé hybride 

distillation/pervaporation. Une première analyse économique a été réalisée sur les étapes de 

séparation afin de montrer l’influence du point de fonctionnement de la réaction choisi sur les étapes 

de séparation. 

 Ce premier travail aussi complet sur l’association de la réaction de carbonatation des alcools 

avec la pervaporation donne de premiers résultats encourageants. En effet, il a été prouvé que la 

pervaporation permet effectivement d’améliorer les rendements de la réaction. Cependant, les 

modélisations mettent en évidence que la vitesse de réaction n’est pas suffisante pour que ce procédé 

de couplage soit viable. Les conditions de réaction et de pervaporation doivent donc être améliorées 

pour diminuer le temps de synthèse. La simulation sous Aspen Plus a permis de montrer que la 

séparation des produits était faisable assez simplement et sans un apport trop important en énergie. 

Ce travail est une première approche sur le sujet et de nombreuses perspectives sont possibles afin 

d’améliorer ce procédé. 

Perspectives 

 Afin de poursuivre ce travail, certains points expérimentaux devront être améliorés. 

Premièrement, les analyses de la teneur en eau devront être plus précises. Ces analyses pourraient 

être réalisées à l’aide d’une chromatographie avec une colonne adaptée. Les solvants étant très 

hygroscopiques, il faudrait également éviter le contact de l’échantillon prélevé avec l’air. L’appareil 

d’analyse devrait alors être utilisé directement en ligne sur le procédé à la sortie du prélèvement. Les 

expériences pourraient également être réalisées dans une atmosphère contrôlée dans une boite à 

gants par exemple.  

 L’utilisation d’un catalyseur plus performant permettrait d’améliorer la cinétique de la 

réaction. Comme nous l’avons vu dans le chapitre II, de nombreux catalyseurs ont déjà été testés sur 

la réaction. Il pourrait alors être intéressant de tester le catalyseur utilisé par Jiang et al. qui donne de 

très bons rendements (Jiang et al., 2003). Une étude détaillée permettrait de faire une analyse de la 
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thermodynamique et de la cinétique de la réaction avec ce catalyseur et de comprendre pourquoi 

l’équilibre de la réaction semble plus élevé avec ce catalyseur.  

 Les performances de la pervaporation pourraient également être améliorées en utilisant des 

membranes plus adaptées à chaque solvant. En effet, comme nous l’avons vu avec le cas du 1,2-

propanediol, le couplage sera plus efficace si la membrane est plus sélective à l’eau. Une étude plus 

spécifique de chaque milieu réactionnel serait alors nécessaire. Des membranes commerciales mais 

aussi des membranes synthétisées pourraient être testées. Il sera également nécessaire de travailler 

sur une membrane non perméable au CO2 afin d’éviter l’étape de séparation du CO2 avant le passage 

sur la membrane, qui serait très coûteux en énergie. L’étude de l’influence de la pression en amont 

des membranes doit également être réalisée. Pour cela, les supports des membranes et la cellule 

membranaire doivent être adaptés pour supporter des pressions jusqu’à 60 bar. La disposition des 

modules membranaires peut également avoir une influence sur les flux à travers la membrane. 

Différentes configurations pourraient être testées en plaçant les modules en parallèle ou en cascade.   

 Après avoir défini des membranes utilisables sous des pressions élevées, il serait intéressant 

de travailler avec un réacteur membranaire. La réaction et la pervaporation se dérouleraient alors dans 

le même réacteur, la boucle de circulation ne serait plus nécessaire. Ce réacteur demanderait 

également une étude de la résistance de la membrane par rapport au catalyseur. Un catalyseur sous 

forme de granulé devrait sûrement être utilisé pour éviter la détérioration de la membrane par le 

catalyseur sous forme de poudre. Il serait ensuite intéressant de travailler avec un réacteur tubulaire 

en continu. Dans ce cas la membrane serait placée autour du réacteur et le catalyseur pourrait être 

placé en lit fixe.  

 Grâce à ces expériences complémentaires, la modélisation du couplage pourra être 

améliorée. Une étude plus poussée du mécanisme devra être réalisée pour valider la loi de vitesse de 

la réaction. La pervaporation pourrait être modélisée de manière plus précise. Il existe en effet un 

grand nombre de modèles pour la pervaporation qui dépendent du type de membrane utilisé. La 

modélisation devra également prendre en compte la présence de CO2. 

 La simulation proposée dans ce manuscrit est une première approche sur la faisabilité des 

étapes de séparation. Une simulation plus complète pourrait être réalisée en prenant en compte la 

modélisation du couplage de la réaction et de la pervaporation. Il serait alors possible de faire une 

analyse énergétique complète et de faire un bilan environnemental et économique pour discuter de 

la viabilité du procédé complet et le comparer à d’autres systèmes de déshydratation existants comme 

l’utilisation de 2-cyanopyridine. 
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 Enfin, le travail réalisé dans cette thèse comporte plusieurs parties qui pourraient être 

utilisées indépendamment. L’étude de la thermodynamique et de la cinétique de la réaction pourra 

permettre d’étudier et de comprendre le déplacement d’équilibre réalisé avec d’autres moyens de 

déshydratation. L’étude de la pervaporation des solutions ternaires peut permettre de travailler sur la 

déshydratation des carbonates. Les résultats du couplage de la réaction et de la pervaporation 

montrent que la pervaporation est une solution efficace pour déplacer les équilibres. Cette technique 

pourra alors être réutilisée et appliquée à d’autres réactions. 
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Annexes 

ANNEXE A : Calcul de l’incertitude standard de la solubilité 

 L’incertitude standard de la solubilité pour chaque équilibre est calculée comme suit : 
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Où chaque δ(nCO2

𝑖 ) peut être estimé par cette équation : 

222

)()()()(

2

2





























i

i

i

i

i

i

i

CO

i

CO

T

T

V

V

P

P

n

n 
 Eq 2 

Où 𝑃𝑖, 𝑇𝑖 et 𝑉𝑖 correspondent respectivement à la pression, à la température et au volume de CO2 à 

l’équilibre dans la cellule pour 𝛿(𝑛𝐶𝑂2
𝐸𝑞
) et dans le réservoir avant injection pour 𝛿(𝑛𝐶𝑂2

𝑖𝑛𝑗
). 

Enfin, l’incertitude sur la quantité de solvant introduite, δ(𝑛𝑠), est estimé par : 
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ANNEXE B : Tableaux de données des pressions partielles de CO2 et de la solubilité 
du CO2 

 

Tableau B-1. Pression partielle de CO2 (PCO2), solubilité (x) and incertitudes standard (δx) de CO2 dans le 
méthanol liquide de 283,15 K à 373,15 K à l’équilibre 

  

PCO2/bar x δx PCO2/bar x δx PCO2/bar x δx 

T=283,15 K T=293,15 K T=303,15 K 

0,79 0,0072 1,12 0,0067 0,0001 0,0001 1,12 0,0067 0,0001 

4,79 0,0439 6,71 0,0412 0,0002 0,0002 6,71 0,0412 0,0002 

8,78 0,0811 12,33 0,0763 0,0004 0,0003 12,33 0,0763 0,0004 

12,74 0,1203 17,98 0,1135 0,0005 0,0005 17,98 0,1135 0,0005 

16,73 0,1616 23,76 0,1527 0,0007 0,0007 23,76 0,1527 0,0007 

20,73 0,2048 29,68 0,1938 0,0010 0,0009 29,68 0,1938 0,0010 

T=313,15 K T=323,15 K T=333,15 K 

1,27 0,0065 0,0001 1,42 0,0064 0,0001 1,56 0,0063 0,0001 

7,70 0,0400 0,0002 8,70 0,0389 0,0002 9,69 0,0380 0,0003 

14,17 0,0741 0,0004 16,00 0,0722 0,0004 17,83 0,0705 0,0004 

20,72 0,1103 0,0006 23,48 0,1075 0,0006 26,22 0,1049 0,0006 

27,46 0,1485 0,0008 31,20 0,1447 0,0008 34,93 0,1413 0,0009 

34,43 0,1886 0,0011 39,23 0,1838 0,0011 44,05 0,1795 0,0012 

T=343,15 K T=353,15 K T=363,15 K 

1,67 0,0062 0,0001 1,79 0,0061 0,0001 1,89 0,0061 0,0001 

10,64 0,0372 0,0003 11,58 0,0365 0,0003 12,47 0,0360 0,0003 

19,61 0,0690 0,0005 21,33 0,0678 0,0005 22,98 0,0668 0,0005 

28,90 0,1027 0,0007 31,52 0,1009 0,0007 34,00 0,0996 0,0007 

38,60 0,1384 0,0009 42,16 0,1361 0,0010 45,61 0,1343 0,0010 

48,71 0,1760 0,0013 53,41 0,1730 0,0014    

T=373,15 K     

1,96 0,00610 0,0001       

13,31 0,03558 0,0003       

24,56 0,06617 0,0005       

36,43 0,09855 0,0008       

48,95 0,13295 0,0011       
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Tableau B-2. Pression partielle de CO2 (PCO2), solubilité (x) and incertitudes standard (δx) de CO2 dans 
l‘éthanol liquide de 283,15 K à 373,15 K à l’équilibre 

 

 

  

PCO2/bar x δx PCO2/bar x δx PCO2/bar x δx 

T=283,15 K T=293,15 K T=303,15 K 

0,82 0,0075 0,0002 0,96 0,0072 0,0002 1,10 0,0070 0,0002 

5,67 0,0505 0,0004 6,61 0,0489 0,0004 7,56 0,0474 0,0004 

10,59 0,1010 0,0006 12,39 0,0980 0,0007 14,22 0,0953 0,0007 

15,51 0,1433 0,0008 18,27 0,1402 0,0009 21,09 0,1364 0,0009 

20,44 0,1914 0,0012 24,18 0,1860 0,0012 28,03 0,1810 0,0013 

24,68 0,2369 0,0015 29,36 0,2305 0,0016 34,19 0,2243 0,0017 

T=313,15 K T=323,15 K T=333,15 K 

1,24 0,0068 0,0002 1,35 0,0067 0,0002 1,47 0,0066 0,0002 

8,51 0,0461 0,0004 9,43 0,0450 0,0004 10,29 0,0441 0,0004 

16,03 0,0929 0,0007 17,81 0,0908 0,0007 19,52 0,0891 0,0008 

23,89 0,1331 0,0010 26,64 0,1302 0,0010 29,32 0,1279 0,0011 

31,87 0,1765 0,0014 35,65 0,1727 0,0014 39,37 0,1696 0,0015 

39,05 0,2188 0,0018 43,85 0,2141 0,0019 48,54 0,2103 0,0019 

T=343,15 K T=353,15 K T=363,15 K 

1,57 0,0065 0,0002 1,66 0,0065 0,0002 1,73 0,0065 0,0002 

11,13 0,0434 0,0005 11,91 0,0429 0,0005 12,62 0,0426 0,0005 

21,17 0,0878 0,0008 22,74 0,0868 0,0008 24,72 0,0840 0,0008 

31,87 0,1262 0,0011 34,32 0,1249 0,0011 36,64 0,1242 0,0011 

42,90 0,1673 0,0015 46,29 0,1657 0,0016 49,51 0,1647 0,0016 

53,07 0,2075 0,0020 57,38 0,2056 0,0021    

T=373,15 K     

1,78 0,0066 0,0002       

13,28 0,0425 0,0005       

26,12 0,0838 0,0008       

38,81 0,1239 0,0012       

52,53 0,1645 0,0016       
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 TableauB-3. Pression partielle de CO2 (PCO2), solubilité (x) and incertitudes standard (δx) de CO2 dans le 
1,2-propanediol liquide de 283,15 K à 373,15 K à l’équilibre 

  

PCO2/bar x δx PCO2/bar x δx PCO2/bar x δx 

T=283,15 K T=293,15 K T=303,15 K 

0,98 0,0044 0,0003 1,08 0,0042 0,0003 1,19 0,0039 0,0003 

4,90 0,0232 0,0005 5,44 0,0217 0,0005 5,94 0,0206 0,0005 

8,81 0,0412 0,0007 9,76 0,0388 0,0007 10,66 0,0368 0,0007 

12,84 0,0599 0,0009 14,26 0,0562 0,0009 15,58 0,0532 0,0009 

16,86 0,0794 0,0011 18,76 0,0744 0,0012 20,56 0,0704 0,0012 

20,86 0,0985 0,0013 23,25 0,0922 0,0014 25,51 0,0872 0,0015 

24,87 0,1180 0,0016 27,81 0,1101 0,0017 30,60 0,1038 0,0017 

T=313,15 K T=323,15 K T=333,15 K 

1,29 0,0037 0,0003 1,38 0,0035 0,0003 1,48 0,0034 0,0003 

6,40 0,0197 0,0005 6,84 0,0190 0,0005 7,26 0,0185 0,0005 

11,52 0,0351 0,0007 12,32 0,0338 0,0008 13,08 0,0328 0,0008 

16,84 0,0509 0,0010 18,02 0,0490 0,0010 19,15 0,0476 0,0010 

22,26 0,0672 0,0012 23,87 0,0647 0,0013 25,40 0,0628 0,0013 

27,65 0,0832 0,0015 29,69 0,0802 0,0015 31,61 0,0779 0,0016 

33,24 0,0990 0,0018 35,74 0,0953 0,0019 38,13 0,0926 0,0019 

T=343,15 K T=353,15 K T=363,15 K 

1,56 0,0033 0,0003 1,64 0,0032 0,0003 1,72 0,0031 0,0003 

7,66 0,0180 0,0005 8,03 0,0177 0,0005 8,39 0,0175 0,0005 

13,80 0,0321 0,0008 14,48 0,0316 0,0008 15,13 0,0312 0,0008 

20,22 0,0466 0,0010 21,24 0,0458 0,0010 22,21 0,0454 0,0010 

26,86 0,0615 0,0013 28,25 0,0605 0,0013 29,57 0,0600 0,0013 

33,47 0,0763 0,0016 35,22 0,0752 0,0016 36,92 0,0746 0,0016 

40,41 0,0908 0,0019 42,58 0,0897 0,0019 44,66 0,0891 0,0020 

T=373,15 K   

1,79 0,0031 0,0003       

8,73 0,0174 0,0005       

15,75 0,0311 0,0008       

23,13 0,0452 0,0010       

30,84 0,0598 0,0013       

38,53 0,0744 0,0016       

46,67 0,0890 0,0020       
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Tableau B-4. Pression partielle de CO2 (PCO2), solubilité (x) and incertitudes standard (δx) de CO2 dans le 
glycérol liquide de 323,15 K à 373,15 K à l’équilibre 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

  

PCO2/bar x δx PCO2/bar x δx 

T=323,15 K T=333,15 K 

1,80 0,0018 0,0002 1,89 0,0018 0,0002 

9,31 0,0089 0,0005 9,76 0,0086 0,0005 

19,36 0,0179 0,0009 20,27 0,0175 0,0009 

T=343,15 K T=353,15 K 

1,97 0,0017 0,0002 2,05 0,0017 0,0002 

10,16 0,0085 0,0005 10,56 0,0084 0,0005 

21,15 0,0173 0,0009 22,01 0,0172 0,0009 

T=363,15 K T=373,15 K 

2,12 0,0017 0,0002 2,19 0,0017 0,0002 

10,95 0,0085 0,0005 11,32 0,0083 0,0005 

22,84 0,0173 0,0009 23,65 0,0173 0,0009 
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ANNEXE C : Equations différentielles utilisées pour la modélisation du couplage 
réaction/pervaporation 

 

𝑦1 Nombre de moles de DEC dans le réacteur 

𝑦2 Nombre de moles de DEC dans le perméat  

𝑦3 Nombre de moles de DEC produites 

𝑦4 Nombre de moles d’eau dans le réacteur 

𝑦5 Nombre de moles d’eau dans le perméat 

𝑦6 Nombre de moles d’eau produites 

𝑦7 Nombre de moles d’éthanol dans le réacteur 

𝑦8 Nombre de moles d’éthanol dans le perméat 

𝑦9 Nombre de moles d’éthanol consommées 

𝑦10 Volume dans le réacteur 

 

 Les équations différentielles utilisées sont détaillées dans les équations Eq 1 à Eq 10. Pour 

chaque composé, trois valeurs sont calculées : le nombre de moles qui restent dans le réacteur, le 

nombre de moles qui passent à travers la membrane et enfin le nombre de moles produites ou 

consommées au cours de la réaction. Le nombre de moles dans le réacteur correspond au nombre de 

moles produites moins le nombre de moles passées dans le perméat. Le volume dans le réacteur va 

diminuer car une partie des composés passe dans le perméat. Le calcul du volume se fait en 

additionnant le volume de d’éthanol et le volume de DEC dans le réacteur. Le volume d’eau est négligé 

compte tenu de sa très faible teneur. Les masses molaires d’éthanol et de DEC sont alors utilisées 

(𝑀𝐸𝑡𝑂𝐻 = 46 g/mol et 𝑀𝐷𝐸𝐶 = 118 g/mol) ainsi que leurs densités (𝑑𝐸𝑡𝑂𝐻 = 0,789 g/mL et 𝑑𝐷𝐸𝐶  = 0,975 

g/mL). Les équations sont valables pour l’expérience RPV1 en prenant les débits à travers la membrane 

développés dans le Tableau IV-7.  
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Eq 1 

 

 

Eq 2 

 

Eq 3 

 

Eq 4 

 

Eq 5 

 

Eq 6 

 

Eq 7 

 

Eq 8 

 

Eq 9 

 

Eq 10 

 

 

𝑑𝑦1
𝑑𝑡

=

(

  
 
𝑘𝐴

𝑃𝐶𝑂2 (
𝑦7
𝑦10
)
2

− 

𝑦1
𝑦10

∗
𝑦4
𝑦10

𝐾𝑒𝑞

(1 + 𝐾𝐴1𝑃𝐶𝑂2 + 𝐾𝐴2
𝑦7
𝑦10

+
𝑦1
𝑦10

𝐾𝐴4⁄ + 
𝑦4
𝑦10

𝐾𝐴4⁄ )
3

)

  
 
∗ 𝑦10 − 9,60.10

−6 ∗
𝑦1
𝑦10
   

𝑑𝑦2
𝑑𝑡

= 9,60.10−6 ∗
𝑦1
𝑦10
   

𝑑𝑦3
𝑑𝑡

=

(

  
 
𝑘𝐴

𝑃𝐶𝑂2 (
𝑦7
𝑦10
)
2
− 

𝑦1
𝑦10

∗
𝑦4
𝑦10

𝐾𝑒𝑞

(1 + 𝐾𝐴1𝑃𝐶𝑂2 + 𝐾𝐴2
𝑦7
𝑦10

+
𝑦1
𝑦10

𝐾𝐴4⁄ + 
𝑦4
𝑦10

𝐾𝐴4⁄ )
3

)

  
 
∗ 𝑦10   

𝑑𝑦4
𝑑𝑡

=  
𝑑𝑦3
𝑑𝑡

− 0,0223 ∗
𝑦4
𝑦10
   

𝑑𝑦5
𝑑𝑡

= 0,0223 ∗
𝑦4
𝑦10

 

𝑑𝑦6
𝑑𝑡

=  
𝑑𝑦3
𝑑𝑡
    

𝑑𝑦7
𝑑𝑡

=  −2 ∗
𝑑𝑦3
𝑑𝑡

− (7,37.10−3 ∗
𝑦4
𝑦10
 + 9,98.10−5) 

𝑑𝑦8
𝑑𝑡

=  7,37.10−3 ∗
𝑦4
𝑦10
 + 9,98.10−5 

𝑑𝑦9
𝑑𝑡

=  2 ∗
𝑑𝑦3
𝑑𝑡

 

𝑑𝑦10
𝑑𝑡

=  
𝑑𝑦1
𝑑𝑡
∗
𝑀𝐸𝑡𝑂𝐻
𝑑𝐸𝑡𝑂𝐻

+
𝑑𝑦7
𝑑𝑡

∗
𝑀𝐷𝐸𝐶
𝑑𝐷𝐸𝐶

 


