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Résumé

Lhydrogénation des huiles végétales est un procédé permettant d’adapter leurs propriétés
physico-chimiques pour I'industrie. La réaction, fortement exothermique, consiste a convertir les
doubles liaisons C=C des acides gras insaturés, en présence d’hydrogene et d'un catalyseur solide.
L'hydrogénation des graisses polyinsaturées doit étre favorisée, tout en réduisant I'isomérisation
en acides gras dits trans. Ce double objectif de sélectivité est atteignable a haute pression d’hydro-
gene (> 10 bar) et faible température (< 120°C).

Les réacteurs structurés de type monolithe-échangeur représentent une alternative intéres-
sante aux réacteurs discontinus a suspension, couramment utilisés. Constitués de nombreux ca-
naux millimétriques, ces réacteurs sont faits d'une structure métallique conductrice. Ces canaux
sont dédiés soit au fluide caloporteur - permettant un controle efficace de la température -, soit a
la réaction - le catalyseur étant déposé a la paroi. Les conditions d’écoulement dites de TAYLOR-
avec une succession de bulles et de bouchons liquides - sont privilégiées, afin d’approcher I'écou-
lement idéal « piston » et d’accélérer le transfert gaz-liquide grace, notamment, a la présence d'un
fin film liquide entre la bulle et la paroi du canal.

Ce travail a pour objectif d’évaluer la pertinence des réacteurs de type monolithe pour 'hy-
drogénation d’huiles végétales, en particulier de tournesol. Pour ce faire, trois modeles ont été
développés concernant : I'évolution de la viscosité de I'huile, sa cinétique d’hydrogénation et une
simulation CFD du réacteur, incluant les deux premiers aspects et donc le couplage fort entre les
phénomeénes physiques impliqués.

Lévolution de la viscosité avec le degré de saturation de 'huile est quantifiée grace a un mo-
dele a contribution de groupes revisité. Une approche semi-prédictive a été adoptée ol1 la mesure
de la viscosité de I'huile considérée a un degré de saturation connu sert de référence pour prédire
la viscosité a tout autre degré de saturation. Elle permet aussi d’établir des corrélations spécifiques
pour la diffusivité de 'hydrogéne et des triglycérides (TAG), molécules transportant les acides gras,
dans les huiles végétales.

La modélisation cinétique développée a pour originalité la prise en compte d'une dépendance
distincte a la pression de 'hydrogéne des réactions d’hydrogénation et de celles d’'isomérisation.
Sur la base d'un mécanisme de type HORIUTI-POLANY], des lois de vitesse ont été établies consi-
dérant une adsorption soit associative, soit dissociative de H,. Leurs parametres ont été identifiés
grace a des expériences réalisées en autoclave avec de 'huile de tournesol pour un catalyseur
Pd/Al,O,. Une analyse statistique a ensuite permis de retenir le modele le plus adéquat.

Pour la modélisation numérique de I'’écoulement, 'approche dite de la cellule unitaire, consis-
tant a suivre le long du canal une bulle entourée de demi-bouchons de liquide, est adoptée. Cette
stratégie permet de simuler numériquement un canal, et, sous réserve d’'une alimentation uni-
forme, I'intégralité du réacteur. L'application COMSOL MutripHYSICS® permet d’implémenter
aisément les modeéles de viscosité et cinétique précédents et de mettre en évidence I'interdépen-
dance entre I'hydrodynamique, le transport de matiere et la réaction.

Des hydrogénations, réalisées en canal catalytique unique entre 80 et 160°C et 10 et 21 bar, ont
été comparées aux résultats du modele CFD « complet ». Un bon accord est noté, aussi bien en
terme d’avancement que de sélectivité : les résistances au transfert de matiére entre le liquide et la
paroi ont pour effet de favoriser la production d’acides gras saturés, mais de limiter celle d’acides
gras trans. Le modeéle numérique validé sert au développement d’un outil de dimensionnement
plus direct grace a I'évaluation de coefficients de transfert de matiere issus de corrélations ou de
simulations dédiées. Ce dernier peut étre mis a profit pour 'optimisation du procédé.

Mots clefs : Huile végétale, Réacteur monolithe, Ecoulement de TAYLOR, Hydrogénation.
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Abstract

Vegetable oil hydrogenation is a process used to increase oil texture and conservation proper-
ties for the food industry. The highly exothermic reaction consists in converting the C=C double
bonds of unsaturated fatty acids in the presence of hydrogen and a solid catalyst. The hydrogena-
tion of polyunsaturated fats must be favored, while reducing the isomerization into so-called trans
fatty acids. This double selectivity objective is achievable at high hydrogen pressure (>10 bar) and
low temperature (<120°C).

Structured reactors combining monolith and heat-exchange advantages offer an attractive al-
ternative to batch slurry type reactors, which are commonly used. Composed of numerous chan-
nels of a few millimeter in diameter, these reactors are made of a conductive metallic structure.
The channels are dedicated either to the heat-transfer fluid - allowing effective temperature control
- or to the reaction — where the catalyst is deposited as a washcoat on the wall. The so-called TAyY-
LOR flow conditions are favored, for which a succession of bubbles and liquid plugs is displayed.
This flow tends to the ideal plug flow and enhances the gas-liquid mass transfer thanks to the pre-
sence of a thin liquid film between the bubble and the channel wall. This work aims to assess the
relevance of monolith reactors for the hydrogenation of vegetable oils, in particular sunflower oil.
For that purpose, three models have been developed concerning the evolution of oil viscosity, its
hydrogenation kinetics and a CFD representation of the reactor. The latter includes the first two
aspects: a strong coupling between the physical phenomena involved is therefore expected.

The change in viscosity with the degree of saturation of the oil is quantified using a revisited
group contribution model. A semi-predictive approach has been adopted where the measurement
of the viscosity of the considered oil at a known degree of saturation is used as a reference to
predict the viscosity at any other degree of saturation. It also makes it possible to establish specific
correlations for the diffusivity of hydrogen and triglycerides (TAG), molecules transporting fatty
acids, in vegetable oils.

The originality of the developed kinetic modeling lies in the distinct dependence on the hydro-
gen pressure which accounts for the hydrogenation reactions and the isomerization ones. Based
on a HORIUTI-POLANYI type mechanism, reaction rate laws have been established considering ei-
ther an associative or dissociative adsorption of H,. Their parameters were identified through ex-
periments performed in autoclave reactors with sunflower oil and a Pd/Al,O, catalyst. The most
suitable model was selected upon statistical analysis.

For the numerical modeling of the flow, the so-called unit cell approach is adopted. It consists
in a bubble surrounded by half-plugs of liquid travelling along a channel. This strategy numerically
simulates a representative channel and even the entire reactor, if an even gas and liquid distribu-
tion is achieved at the reactive channels inlet. The COMSOL MurtipHYsICS® application allows
the coupling of the different physics involved and the implementation of the viscosity and kinetic
models previously developed. The strong coupling between hydrodynamics, mass transport and
reaction is then demonstrated. Hydrogenation experiments were carried out in a single-channel
catalytic reactor at operating conditions ranging in 80-160°C and 10-21 bar. Outlet concentrations
were compared to the complete CFD model results. A good agreement is noted, both in terms of
reaction yield and selectivity: the liquid-solid mass transfer resistance promotes the production of
saturated fatty acids, while limiting trans fatty acids one. The validated numerical model is then
used as the basis for the development of a direct sizing tool thanks to the evaluation of mass trans-
fer coefficients from correlations or dedicated simulations. The latter can be used to optimize the
process.

Keywords: Vegetable oil, Monolith reactor, TAYLOR flow, Hydrogenation.
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Introduction

Le terme catalyse fut proposé par Jons Jakob BERZELIUS des 1835. Il se réfere au processus
accélérant, ou simplement rendant possible, une ou plusieurs réactions en présence d'une espéce
chimique, le catalyseur. Ce dernier peut étre qualifié d’homogene ou d’ hétérogene selon qu’il soit
dissous dans le milieu réactionnel ou sous forme solide.

Ainsi, Paul SABATIER et Jean-Baptiste SENDERENS, tous deux originaires de la région toulou-
saine, furent les pionniers de ’hydrogénation par catalyse hétérogene a la fin du XIXeme siecle.
Cette réaction, étendue aux graisses animales et végétales, consiste a faire réagir une insaturation,
ou double liaison carbone-carbone, avec de ’hydrogéne en présence d'un catalyseur solide a base
de métal, comme par exemple du nickel. Dans le cas des huiles, I'objectif est alors de transfor-
mer des acides gras possédant plusieurs insaturations (acides gras polyinsaturés) en acides gras
n’'en possédant qu'une (dit monoinsaturés). Les huiles deviennent alors moins sensibles a I’oxyda-
tion et voient leur viscosité et point de fusion augmentés, propriétés cruciales dans I'élaboration
de produits alimentaires dont la texture et 'onctuosité doivent répondre a un cahier des charges
précis.

Durant la seconde moitié du XX®me siecle, la treés grande majorité des huiles végétales passait
par une étape d’hydrogénation. Industriellement, ce procédé est réalisé dans des cuves agitées a
haute température et basse pression avec le catalyseur, sous forme de poudre, directement dis-
persé dans 'huile. Ces conditions opératoires tendent notamment a favoriser les réactions d’iso-
mérisation des doubles liaisons résiduelles, produisant des composés trans. Des le début des an-
nées 1990, des études établissent un lien entre la consommation d’acides gras totalement saturés
et surtout d’acides gras trans (tous deux donc co-produits des réactions d’hydrogénation), et le
développement de maladies cardio-vasculaires. La production d’huile hydrogénée a alors été ré-
duite de facon drastique durant les années 2000, laissant la place a des huiles naturellement plus
saturées telles que I'huile de palme. La production de cette derniere étant al’origine de probléma-
tiques environnementales (déforestation), un procédé d’hydrogénation plus sélectif est toujours
recherché. La clé en réside dans une parfaite maitrise des conditions réactionnelles au voisinage
du catalyseur. Cela implique en particulier de contrdler la température de la réaction (fortement
exothermique) et d’optimiser le transfert de ’hydrogene de la phase gaz jusqu’a la surface du ca-
talyseur pour faciliter les réactions d’hydrogénation vis-a-vis des réactions d’isomérisation. Un
procédé continu est aussi plus a méme d’assurer une qualité invariante de 'huile hydrogénée.

Dans ce contexte, les derniers développements autour des réacteurs structurés continus de
type monolithe se révelent prometteurs. Initialement apparus dans les pots catalytiques au début
des années 1970 pour réduire la pollution des moteurs thermiques, ces réacteurs sont constitués
de nombreux canaux de quelques millimetres de diameétre. Pour les applications aux réactions
gaz-liquide, la paroi interne des canaux est recouverte d'un fin dépot catalytique, appelé washcoat,
de quelques dizaines de microns tout au plus (limitant ainsi les résistances internes au transfert
de matiere).

En effet, leur application s’est vue étendue aux réactions triphasiques en raison de leur nom-
breux avantages, dont une faible dissipation d’énergie. En outre, un régime d’écoulement, dit
de TAYLOR, constitué de bulles allongées entrecoupées de bouchons de liquide, est atteint pour
des vitesses spécifiques d’entrée des fluides, et il présente a la fois un écoulement proche du cas
idéal piston et un transfert de matiére du gaz vers le liquide notablement plus élevé comparé aux
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autres technologies de réacteurs industriels. Enfin, le rapport surface sur volume élevé des canaux
millimétriques offre des possibilités d’intensification au travers d'une configuration de réacteur-
échangeur. Le réacteur monolithe est alors constitué d'un matériau a forte conductivité thermique
et certains de ses canaux sont dédiés au passage d'un fluide caloporteur. Ce systeme de refroidis-
sement in situ permet un controle précis de la température. Néanmoins des études récentes ont
remis en question les caracteére «idéal » de ce contacteur, en particulier 'homogénéité des concen-
trations au sein des bouchons de liquide. Cette question pourrait étre encore plus complexe dans
le cas considéré, en raison de la viscosité élevée et croissante des huiles végétales lors de leur
hydrogénation. Cela nécessite le développement d’études spécifiquement dédiées a cette appli-
cation pour évaluer I'intérét des réacteurs monolithes intensifiés pour I'hydrogénation des huiles
végétales. Ainsi, le développement d’outils numériques CFD a récemment permis la description
précise des phénomenes a I’échelle du réacteur, de la bulle, voire du catalyseur pour une ciné-
tique de réaction et des propriétés physiques rigoureusement établies. Cependant, ici, I'évolution
de ces dernieéres avec le taux de conversion entraine un couplage fort entre '’hydrodynamique, le
transport de matiére et la réaction, jamais abordé auparavant en écoulement de TAYLOR.

Ce travail de thése s'intéresse donc a évaluer le potentiel d'un réacteur-échangeur de type mo-
nolithe pour ’hydrogénation d’huile végétale, a la fois numériquement et au travers d’expériences
en réacteur pilote. L'objectif principal est de quantifier les avancements et surtout les sélectivités
envisageables en graisses monoinsaturées cis pour ce type de réacteur.

Un état de I'art est tout d’abord établi en deux temps. Il débute par un bilan des connaissances
actuelles sur les huiles végétales. L'attention est en particulier portée a 1’évolution de leurs pro-
priétés physico-chimiques au cours des traitements appliqués, notamment le procédé d’hydro-
génation. La description de ce dernier inclut les mécanismes et cinétiques qui lui sont associés.
Dans une seconde partie, une syntheése est consacrée aux connaissances actuelles sur les réac-
teurs triphasiques de type monolithe, ’hydrodynamique et le transfert de matiere spécifiques aux
écoulements de TAYLOR, et les stratégies de modélisation.

Un modele de viscosité est ensuite développé afin de quantifier I’évolution de cette derniere
suivant le degré de saturation de I'huile. De nouvelles corrélations décrivant la diffusivité de 'hy-
drogene et des triglycérides, composés majoritaires des huiles, sont aussi établies.

Concernant la réaction d’hydrogénation, un schéma réactionnel complet est proposé sur la
base des études antérieures, dans le but de réconcilier les modeéles cinétiques mécanistiques avec
les tendances expérimentales, notamment I'effet observé de la pression sur la sélectivité cis/ trans
qui n’a pu étre traduit quantitativement que de facon empirique. Les parameétres associés a ce
modele sont identifiés a 'aide d’expériences réalisées en réacteur autoclave.

Un troisieme modele est développé pour simuler un réacteur-échangeur de type monolithe. Il
est établi sur la base de la résolution de ’hydrodynamique, du transfert de matiére et de la réac-
tion a I’échelle d’une cellule unitaire de I'’écoulement de de TAYLOR (bulle et demi-bouchons de
liquide) se déplacant dans un canal représentatif du réacteur. Comme souligné précédemment,
'originalité de ce modele réside dans la prise en compte d'un couplage fort entre les phénomenes,
ayant pour origine I’évolution conjointe de la viscosité et des coefficients de diffusion des especes
avec le degré de saturation de 'huile végétale.

Enfin, ces trois modeles sont regroupés pour former un outil numérique unique pour prédire
la performance des réacteurs-échangeurs de type monolithe appliqués a I’hydrogénation d’huile
végétale. Ses résultats sont comparés a des expériences effectuées en réacteur monocanal. Un
modele simplifié est enfin proposé pour optimiser les avancements et sélectivités de ce type de
réacteur sur une large gamme de conditions opératoires.
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CHAPITRE 1. ETAT DE L'ART

Ce chapitre a pour objectif de faire un état des connaissances actuelles, d’abord sur les huiles
végétales dans leur ensemble et les huiles hydrogénées en particulier, puis sur les réacteurs mo-
nolithes qui pourraient étre appliqués a I’'obtention de ces dernieres.

La premiere partie met en place le contexte économique et industriel des huiles végétales. La
composition générale des huiles et les enjeux sanitaires associés a la consommation d’huile par-
tiellement hydrogénée sont discutés. Le procédé d’hydrogénation industrielle est par la suite com-
paré aux technologies développées a I’échelle pilote. Les propriétés physico-chimiques des huiles
et leur évolution potentielle durant I’hydrogénation sont ensuite rapportées. Finalement, les dif-
férentes cinétiques et mécanismes réactionnels d’hydrogénation des huiles végétales disponibles
dans la littérature sont présentés.

Dans une deuxiéme partie, un état de I'art est fait sur les réacteurs triphasiques de type mo-
nolithe. L'attention est portée aux conditions hydrodynamiques permettant les écoulements dits
de TAYLOR. Ce type d’écoulement apparait, en effet, pour un diametre de canaux et des débits gaz
et liquide bien précis. Il est constitué d'une succession de bulles entrecoupées de bouchons de
liquide, et présente de nombreux avantages dont un transfert gaz-liquide amélioré. Les aspects
liés a ’hydrodynamique et au transfert de matiére sont abordés, puis un état de I’art est fait sur les
différentes approches de modélisation, qu’elles soient analytiques ou numériques.

1.1 Les huiles végétales

1.1.1 Mise en contexte et généralités
1.1.1.1 Les huiles végétales au XXI¢me siecle

En 2002, GUNSTONE [2002] estimait que la production mondiale totale d’huile végétale serait
de 185 millions de tonnes en 2020. Rien qu’en 2018, le Département de I’Agriculture des Etats-
Unis ou U.S. Department of Agriculture (USDA) chiffrait cette méme production a 200 millions de
tonnes [USDA, 2019], sachant qu’en 1997/98 elle n’était que de 70 millions de tonnes, soit une
augmentation d'un facteur proche de 3 en vingt-deux ans (voir FIGURE 1.1a). Ces évaluations sont
établies sur la base d’huile extraite de sept graines (soja, coco, palmiste, tournesol, colza, arachide,
coton) et de deux fruits (palme, olive). Comme le montre la FIGURE 1.1b, sur les vingt dernieres
années, 'augmentation de la production des huiles de coco, de coton, d’olive et d’arachide a été
modérée (comprise entre 10 et 40%). Les productions d’huiles de colza, de tournesol et de soja
ont quant a elles été multipliées par 2,5. Finalement, 'augmentation la plus significative vient des
huiles de palme et de palmiste (provenant du méme fruit ') avec une production multipliée par 4
pour chacune d’entre elle. Il est aussi important de noter que I'huile de palme est devenue 'huile
la plus produite au monde a partir de 2004, passant ainsi devant I'huile de soja. En 2018/19, elle
représentait 36% de la totalité des huiles produites.

L'USDA fournit également des données de consommation par zones géographiques. Il en res-
sort que la Chine est le plus grand consommateur d’huile végétale, suivi de prés par I'Union Eu-
ropéenne (UE), I'Inde et les Etats-Unis (voir FIGURE 1.2a). En recoupant ces données de consom-
mation avec des données démographiques établies par le Département des affaires économiques
et sociales des Nations Unies ou Department of Economic and Social Affairs (DESA), il est possible
d’obtenir une consommation rapportée au nombre d’habitants (voir FIGURE 1.2b). Dans ce cas de
figure, la consommation européenne? est ainsi la plus importante avec un total de 53 kg/an/hab
en 2019 (contre une moyenne mondiale de 27 kg/an/hab). Il faut néanmoins remarquer que ces
chiffres ne couvrent pas uniquement la consommation diététique en matiére grasse d’origine vé-
gétale pour ces populations : en effet, I'utilisation d’huile végétale va au-dela de 'aspect alimen-
taire. En 1989, la consommation directe humaine d’huile végétale en France ne représentait que
54% de la consommation totale [KARLESKIND, 1992]. Les huiles végétales servent, entre autres, a la

1. Lhuile de palme est extraite de la pulpe du fruit du palmier a huile (Elaeis guineensis) et 'huile de palmiste de la
graine de ce méme fruit.
2. Anoter que le nombre de pays inclus dans 'UE est passé de 15 4 28 entre 1997 et 2019.
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FIGURE 1.1 - Production mondiale d’huile végétale.

production de savon et autres molécules tensioactives, mais aussi a des fins énergétiques, notam-
ment avec le biodiesel produit majoritairement a partir d’huile de colza en Europe [GUNSTONE,
2013].
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FIGURE 1.2 - Consommation mondiale d’huile végétale.

1.1.1.2 Production et consommation des huiles végétales hydrogénées

Lhydrogénation, découverte par Paul SABATIER et Jean-Baptiste SENDERENS a la fin du XIXiéme
siecle [SABATIER et SENDERENS, 1897] et brevetée par Whilhelm NORMANN en 1903, commenca a
étre appliquée industriellement avant la Premiére Guerre Mondiale. Ce procédé diminue le nombre
d’'insaturations dans les huiles contenant des acides gras polyinsaturés (AGP) (voir PARTIE 1.1.1.3)
et ainsi réduit leur capacité a rancir : leur conservation se voit significativement allongée et leur
oxydation al’air, lors de la cuisson ou des fritures, réduite. En outre, I'hydrogénation permet d’aug-
menter le point de fusion et la viscosité de I'huile. Il est ainsi possible de moduler I'avancement
de la réaction afin d’obtenir soit une huile liquide, soit une margarine convenant a I’élaboration,
entre autres, de pates a tartiner ou d’enrobages dans l'agroalimentaire [KELLENS et CALLIAUW,
2013], ou de crémes ayant la texture désirée pour la cosmétique [CaP, 2014]. Ce procédé industriel
est décrit précisément dans la PARTIE 1.1.2.
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D’un point de vue sanitaire, 'attention est portée des les années 1980 aux graisses dites sa-
turées et surtout trans apparaissant durant le procédé. L'association entre la consommation ali-
mentaire de ces acides gras et les maladies cardio-vasculaires (MCV) (voir ANNEXE A.3) a obligé
les instances sanitaires a émettre des recommandations et les Etats a 1égiférer sur I'étiquetage et
le contenu des produits de grande consommation. Aux Etats-Unis, ’Agence américaine des pro-
duits alimentaires et médicamenteux ou Food and Drug Administration (FDA) exige, depuis 2006,
que les informations nutritionnelles affichent la quantité d’acides gras frans (AGT) en plus des
acides gras saturés (AGS) 3. Depuis 2014, I'UE demande a ce que I'étiquetage des produits alimen-
taires mentionne la présence d’huile hydrogénée, et depuis avril 2019, que les matieres grasses ne
contiennent pas plus de 2% massique d’AGT (sauf si d’origine animale) 4. Ces différentes mesures
ont eu un effet notable sur la formulation des produits alimentaires par les industriels et les quan-
tités de graisses trans trouvées dans I'alimentation durant les 30 dernieres années [ROE et collab.,
2013].

Les conséquences sur la production d’huiles hydrogénées ont été directes : au milieu des an-
nées 1990, 90% des huiles produites passaient a un moment donné par une étape d’hydrogéna-
tion, soit plus de 35 millions de tonnes. Dix ans plus tard, seulement 6 millions de tonnes d’huile
sont hydrogénées [BEERS et collab., 2008]. Le besoin en graisses modérément insaturées est néan-
moins toujours présent, a 'image de I'explosion de la production d’huile de palme (voir com-
position TABLEAU 1.2) sur les 20 dernieres années. Cependant, la production a grande échelle de
cette derniére n’étant pas sans conséquence pour la planete (avec la déforestation de vastes zones
tropicales et la menace portée a leurs écosystemes [KOH et WILCOVE, 2008]), 'intérét pour un pro-
cédé d’hydrogénation sélectif (permettant I'’obtention d’acides gras monoinsaturés (AGM) cis) est
toujours d’actualité.

1.1.1.3 Composition des huiles végétales

Les huiles végétales sont un mélange de molécules organiques, la majorité étant composée de
molécules de glycérol dont les fonctions hydroxyles sont en totalité ou partiellement estérifiées
avec des acides gras, appelées triglycérides (TAG) — ou triacylglycérols ou encore triacylglycérides
— (voir FIGURE 1.3). Elles contiennent aussi, dans une moindre mesure, des diglycérides (DAG) —
ou diacylglycérols — et des monoglycérides (MAG) — ou monoacylglycérols. Des acides gras libres
(AGL) et d’autres composés mineurs (dont les phospholipides, phytostérols, tocols et les hydro-
carbones) sont aussi présents [GUNSTONE, 2013]. Les différentes étapes du raffinage permettent
d’éliminer certains de ces composants (voir ANNEXE A.2).

OCOR;

OCOR; OCORs3

FIGURE 1.3 — Triglycéride (TAG) : COR, étant le groupe acyle de I'acide gras RCOOH,;.

Acides gras et ester de glycérol Les acides gras (AG) sont des acides carboxyliques ayant une
chaine aliphatique de longueur généralement comprise entre 12 et 22 carbones et possédant éven-
tuellement certains groupes fonctionnels tels que des groupes hydroxyles ou époxydes. Il est aussi
possible de trouver une ou plusieurs doubles liaisons carbone-carbone, ou insaturations, le plus
souvent confinées dans des systémes oléfiniques. Ces doubles liaisons fixent localement la géo-
métrie de la molécule (voir FIGURE 1.4) : la configuration est dite cis si les groupes fonctionnels se

3. FDA Trans(68 FR 41433).
4. Directives UE 1169/2011 et 2019/649
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trouvent du méme c6té de la double liaison, ou de configuration trans si les groupes fonctionnels
se trouvent de part et d’autre de la double liaison. Ainsi, il peut étre distingué parmi les AGM et
les AGP ceux comportant une ou plusieurs insaturations frans (qualifiés de AGT). Dans les huiles
végétales non hydrogénées, des insaturations cis sont presque exclusivement trouvées, alors qu'’il
est possible de trouver des doubles liaisons frans dans les graisses d’origine animale (de I'ordre
de 2 a 6% massique). Les insaturations des AGP sont entrecoupées d'un groupe méthyle, sous la
forme de —-CH=CH-CH,—-CH=CH- : cette distribution conféere des propriétés physiques carac-
téristiques aux AGP [GUNSTONE, 2013]. Suivant le nombre de groupes méthyles entre le bout de la
chaine carbonée et la derniére insaturation, les AGP peuvent étre classés en deux sous-catégories
a savoir les oméga-6 (wg) et oméga-3 (w3). Certains acides gras communs sont présentés dans le
TABLEAU 1.1, et HAYNES [2014] en donne une liste beaucoup plus exhaustive.

H H H CH
™~ C C ~ ™~ C C ~ 2
~ ~ ~
" CH, e, " CH, Sh
(a) Configuration cis (b) Configuration trans

FIGURE 1.4 - Configurations des liaisons éthylénes ou insaturations dans les acides gras insaturés.

TABLEAU 1.1 — Acides gras communs

Nom commun Nomenclature systématique Abréviation
Saturé
Laurique Dodécanoique C12:0
Myristique Tétradécanoique C14:0
Palmitique Hexadécanoique C16:0
Stéarique Octadécanoique C18:0
Monoinsaturé’
Oléique 9-octadécamonoénoique C18:1
Erucique 13-dococénoique C22:1
Polyinsaturé ((1)6)Jr
Linoléique 9,12-octadécadiénoique C18:2
y-Linolénique 6,9,12-octadécatriénoique C18:3
Arachidonique 5,8,11,14-eicosatétraénoique C20:4
Polyinsaturé (0)3)1-
a-Linolénique 9,12,15-octadécatriénoique C18:3
EPA 5,8,11,14,17-eicosapentaénoique C20:5
DHA 4,7,10,13,16,19-docosahexaénoique C22:6

¥ Les insaturations des acides gras présentés ici sont de configuration cis.
Source : GUNSTONE [2013]

Ces acides, sous forme de TAG (voir FIGURE 1.3), représentent 90 a 96% molaire des huiles
végétales avant raffinage, et prés de 97 a 99% apres raffinage (le reste étant souvent des insaponi-
fiables — composés insolubles en milieu aqueux alcalin) [GUNSTONE, 2013; KARLESKIND, 1992].
Une méme huile peut contenir un certain nombre d’acides gras différents (voir TABLEAU 1.2).
Ainsi, pour 7 acides gras présents dans une huile donnée, il y aurait potentiellement (13 + n?)/2
triglycérides différents présents. La distribution des acides gras sur les différentes positions des
TAG n’est cependant pas aléatoire : la position centrale du glycérol (sn-2) est exclusivement esté-
rifiée par des acides gras insaturés par la biosynthese, et les positions extérieures (sn-1(3)) sont
quant a elles estérifiées par des acides saturés et le reste des insaturés [GUNSTONE, 2013]. Cette
distribution a une conséquence directe sur le point de fusion d’'une huile donnée.

Il est par ailleurs possible d’établir I'indice d’iode ou iodine value (IV) d’'une huile qui corres-
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TABLEAU 1.2 — Compositions caractéristiques de différentes huiles végétales (-% mass)

Acide gras Arachide Coco Colza Olive Palme Palmiste Soja Tournesol
C6:0 - 0,5 - - - 0,3 - -
C8:0 - 8,0 - - - 3,9 - -

C10:0 - 6,4 - - - 4,0 - -

C12:0 - 48,5 - - 0,3 49,6 - 0,5
C14:0 0,1 17,6 - - 1,1 16,0 - 0,2
C16:0 11,6 8,4 3,9 13,7 45,1 8,0 0,1 6,8
Cl6:1 0,2 - 0,2 1,2 0,1 - 11,0 0,1
C18:0 3,1 2,5 1,9 2,5 4,7 2,4 4,0 4,7
C18:1 46,5 6,5 64,1 71,1 38,5 13,7 23,4 18,6
C18:2 31,4 1,5 18,7 10,0 9,4 2,0 53,2 68,2
C18:3 - - 9,2 0,6 0,3 - 7,8 0,5
C20:0 1,5 0,1 0,6 0,9 0,2 0,1 0,3 0,4
C22:0 3,0 - 0,2 - - - 0,1 -

Source : THOMAS et collab. [2000]

pond a la masse de diiode ayant réagi avec les insaturations présentes dans 100 g d’huile. L'indice
d’iode renseigne donc sur le degré d’insaturation d'une huile donnée. Il est lié linéairement a I'in-
dice de réfraction, ce qui peut s’avérer intéressant lors du suivi d’'une réaction d’hydrogénation
[SiMPSON, 1977]. Des indices d’iode et de réfraction caractéristiques pour différentes huiles sont
disponibles TABLEAU 1.3.

TABLEAU 1.3 — Indices d’iode et de réfraction caractéristiques de différentes huiles végétales

Huiles Indice d’iode Indice de réfraction’
Arachide 86-107 1,460-1,465
Coco 6-11 1,448-1,450
Colza 110-126 1,465-1,467
Olive 75-94 -

Palme 50-55 1,449-1,455
Palmiste 14-21 1,452-1,488

Soja 124-139 1,466-1,470
Tournesol 118-145 1,467-1,469

T Mesures a 40°C.
Source : GUNSTONE [2013]

Les AGL, présents en quantité moindre, sont nécessaires dans les réactions biochimiques de
liposynthése. Dans 'huile non raffinée, ils proviennent d'une hydrolyse enzymatique qui, en pré-
sence d’eauy, alieu pendant le stockage. Les AGL sont particulierement sensibles a I’oxydation (une
réaction autocatalytique produisant des radicaux libres) et catalysent I’hydrolyse (générant des
DAG et MAG) [DENISE, 1992]. Ainsi, ’élimination des AGL est une étape clef du raffinage, qui se
fait lors de la neutralisation (voir ANNEXE A.2). Les DAG et MAG, étant des émulsifiants et produi-
sant ainsi de la mousse lors des fritures, sont eux aussi indésirables.

Phospholipides Les glycérols estérifiés en position sn-1 et sn-2 par des acides gras et en po-
sition sn-3 par un acide phosphorique constituent la classe des phospholipides parfois appelés
mucilages (voir FIGURE 1.5a). IIs sont des constituants importants des membranes cellulaires.
Les phospholipides les plus communément trouvés dans les huiles végétales sont la 1écithine
(FIGURE 1.5b), la céphaline (FIGURE 1.5¢) et la phosphatidylinositol (FIGURE 1.5d) [HASENHUETTL,
2000]. 11 est possible d’en trouver a hauteur de 3% dans I'huile de soja et a I'état de traces dans
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I'huile de palme - la plupart des huiles en contenant entre 0,1 et 0,5% [GUNSTONE, 2013; HASEN-
HUETTL, 2000]. Les phospholipides ont des propriétés tensioactives recherchées et leur structure
bi-couche permet la microencapsulation de solutés pour, par exemple, la libération de médica-
ments [HASENHUETTL, 2000]. Ces propriétés tendent a géner le processus de raffinage, et les phos-
pholipides sont séparés des huiles végétales lors de I'étape de démucilagination pour étre valorisés
par la suite (voir PARTIE A.2).

o
\P/O\
o\

0 (0]
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(0]

Rs

(a) Structure générale des phospholipides.
OH

OH OH
—CHz-CH,-N" - (CH3)3 — CH, - CH, -NH, on
OH
(b) R, : lécithine (c) Ry : céphaline (d) R, : phosphatidylinositol

FIGURE 1.5 — Phospholipides : structure et classes communes.

Stérols Les stérols sont des composés tétracycliques dérivés biologiquement des terpenes et
comportant un groupe hydroxyle (libre ou estérifié par un acide gras). Le cholestérol est un stérol
communément présent dans les graisses animales. Dans les huiles végétales, le phytostérol (sté-
rol provenant des plantes) le plus fréquemment rencontré est le 3-sitostérol (contribuant a 50 a
80% de tous les stérols et représenté FIGURE 1.6) et la majorité des huiles végétales contiennent
entre 1000 et 5000 ppm de stérols, toutes molécules confondues [GUNSTONE, 2013]. Leur analyse
est particulierement intéressante pour mettre en évidence les cas d’adultération (pratique frau-
duleuse consistant en I'ajout d'un produit de moindre valeur a un autre produit) [HASENHUETTL,
2000; THOMAS et collab., 2000]. L'étape de désodorisation permet de les éliminer en partie (voir
PARTIE A.2).

HO

FIGURE 1.6 — 3-sitostérol.

Tocophérols et tocotriénols La structure générale des tocophérols est représentée par la FIGURE
1.7a. Les tocotriénols different des tocophérols par la présence de trois insaturations sur la chaine
carbonée latérale (voir FIGURE 1.7b). Les tocophérols (et respectivement les tocotriénols) sont dé-
signés difféfremment suivant la présence d'un, deux ou trois groupes méthyles sur la moitié de
I’hétérocycle : a (R; = Rz = R3 =—CHj), p (R; = R3 =—CH,, R2 =—H), Y (R; = Rz =—CHj3, R3 =—H)
etd (Ry =—CH3, R; =R3=—-H).

Les tocotriénols sont significativement moins présents que les tocophérols (hormis dans les
huiles de palme et de son de riz). Ces huit molécules dérivées de la vitamine E ont une activité
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antioxydante [GUNSTONE, 2013]. Elles jouent donc un role protecteur pour les huiles non raffinées
dans lesquelles les concentrations sont généralement comprises entre 100 et 3000 ppm. Elles sont
en partie détruites lors de la désodorisation [DENISE, 1992].

Rs Ry

Ry Ry

(a) Tocophérols : structure générale (b) Tocotriénols : structure générale

FIGURE 1.7 — Tocophérols et tocotriénols.

Pigments Les caroténoides sont des hydrocarbones formés de quatre terpenes. Le plus commun
est le p-carotene (voir FIGURE 1.8), utilisé comme précurseur de la vitamine A. Ils sont présents
en particulier dans '’huile de palme non raffinée (entre 500 et 700 ppm) et donnent une couleur
jaune/orange. Ces molécules sont détruites a hautes températures notamment durant I’étape de
blanchiment et de désodorisation (voir PARTIE A.2) [GUNSTONE, 2013; HASENHUETTL, 2000].

La coloration verte de certaines huiles est indésirable car les rendant sensibles a la photooxy-
dation. Elle a pour origine la chlorophylle et ses dérivés magnésiens libres. Les concentrations sont
de quelques ppm dans quelques huiles non raffinées (dont’huile de soja provenant de graines en-
dommagées ou immatures et I'huile d’olive). La chorophylle est moins sensible a la température
que les caroténoides [GUNSTONE, 2013; HASENHUETTL, 2000].

FIGURE 1.8 — f3-caroténe.

Autres composés et contaminants mineurs DENISE [1992] répertorie d’autres espéces chimiques
communément retrouvées dans les huiles, mais en proportion mineure.

Les sucres libres et glycolipides sont des dérivés de glucides et sont essentiels a la biosynthése
du glycérol et des acides gras. En présence d’eau, ils forment une solution colloidale ayant des
propriétés émulsifiantes. Ces solutions précipitent facilement lors de la neutralisation chimique.

Les cires sont des esters d’acides gras et d’alcools comportant une longue chaine carbonée qui
précipitent dans les huiles vers 40°C, les rendant troubles et floconneuses. L'huile de tournesol en
contient entre 50 et 1500 ppm. Elles cristallisent completement lorsque la température passe sous
les 6°C pendant plusieurs heures et peuvent étre éliminées (étape du décirage).

Des composés métalliques liés a des molécules organiques, sont aussi présents dans I'huile
non raffinée. IIs peuvent catalyser les réactions d’oxydation et sont retirés lors de la neutralisation
chimique. Leur élimination est plus problématique en cas de raffinage physique.

Des hydrocarbones, autres que les caroténoides vus précédemment, peuvent étre présents a
I'image du squaléne.

Les aromes sont des composés assez peu connus. Les composés sulfurés donnant une odeur
et un gofit caractéristiques a I'huile de colza non raffinée peuvent néanmoins étre cités. Ils sont
éliminés lors de la désodorisation.

Des toxines naturelles peuvent se trouver dans certaines huiles, comme le gossypol dans
I'huile de coton, ou I'aflatoxine que I'on retrouve souvent dans I’huile d’arachide. Ces toxines sont
éliminées lors de la neutralisation chimique.

10
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Des produits phytosanitaires provenant des cultures des graines sont liposolubles et peuvent
étre retrouvés dans les huiles non raffinées. Les pesticides organophosphorés, comme le glypho-
sate, sont facilement hydrolysés lors de la neutralisation chimique. Quant aux organochlorés, dont
la plupart sont interdits en UE, ils sont enlevés lors de la désodorisation.

Les hydrocarbures aromatiques polycycliques (HAP) sont des contaminants indésirables pré-
sents dans certaines huiles (de coco et de palme notamment), lorsque la matiére premieére a été
séchée en contact avec de la fumée.

Les procédés de production des huiles sont disponibles a TANNEXE A.1. Par la suite, elles pas-
sent par différentes étapes de raffinage éliminant un certain nombre de composés. Lobjectif est
de réduire leur capacité a rancir, d’améliorer leur aspect visuel voire olfactif ou/et d’éliminer les
traces d’eau pouvant nuire a l'efficacité du catalyseur lors d'une hydrogénation potentielle (voir
ANNEXE A.2).

1.1.2 Procédés d’hydrogénation des huiles végétales

Suite au raffinage, une huile donnée peut subir différentes transformations physico-chimiques
modifiant ses propriétés physiques et/ou structurelles, dont notamment une réaction d’hydrogé-
nation. D’autres procédés existent comme l'interestérification, permettant le réarrangement des
groupes acyles des acides gras entre différents TAG, ou le fractionnement a sec (dry fractionation)
ol certains TAG sont séparés en fonction de leur capacité a cristalliser dans I’huile a une tempéra-
ture donnée [KELLENS et CALLIAUW, 2013]. Dans le cadre de ce travail, seule I'hydrogénation sera
approfondie.

Le principe général de 'hydrogénation consiste a saturer les doubles liaisons carbone-carbone
avec de '’hydrogéne (voir EQUATION 1.1) en présence d’un catalyseur le plus souvent hétérogene.
Les réacteurs d’hydrogénation sont donc des contacteurs triphasiques. En plus de la réaction de
saturation, des réactions d’isomérisation ont lieu, modifiant les insaturations d’'une configuration
cis aune configuration trans. L'objectif du procédé est de maximiser ’hydrogénation des AGP tout
en minimisant celle des AGM et les isomérisations cis/ trans, c’est-a-dire d’optimiser la produc-
tion d’AGM cis. Le choix du contacteur triphasique, du catalyseur et des conditions opératoires
(pression et température) est donc crucial.

~CH=CH- +H, — —CH,—~CH, - (1.1)

1.1.2.1 Hydrogénation industrielle

A Téchelle industrielle, I'hydrogénation est le plus souvent un procédé discontinu (batch). 1l
est préférable que I'huile soit préalablement dégummeée, neutralisée et séchée afin d’éviter tout
empoisonnement du catalyseur (voir ANNEXE A.2), celui-ci étant sous forme de poudre et en sus-
pension dans le liquide (réacteur de type slurry). KELLENS et CALLIAUW [2013], et en particulier
FAUR [1992], font une description précise du procédé.

Le réacteur Le réacteur de type (semi-)batch, aussi appelé dead-end, est une cuve hermétique
constituée d'un échangeur a serpentin et d'un agitateur a pales monté au-dessus d'un systeme
de bullage pour I'hydrogene (voir FIGURE 1.9). Les pales de 'agitateur sont placées a différentes
hauteurs le long de I'axe. La vitesse d’agitation doit permettre de garder le solide en suspension
et de s’assurer que la surface spécifique d’échange entre le liquide et le gaz soit la plus grande
possible, en dispersant les bulles. Cette vitesse est de 'ordre de 50-60 RPM pour un agitateur de
2,40 m de diametre, I'objectif étant de diminuer les résistances externes au transfert de matiére —
du gaz au liquide et du liquide au solide. Les réacteurs ont un volume généralement de 'ordre de
20-30 m3. La réaction étant particuliérement exothermique (-130 kJ -mol~!) la surface d’échange
du serpentin doit étre de 4 a 5 m?/tonnes, soit environ de 100 m? pour un réacteur type.

11
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FIGURE 1.9 — Réacteur batch d’hydrogénation industrielle [FAUR, 1992].

La catalyseur Pour des raisons de cofits, le catalyseur utilisé est trés fréquemment a base de
nickel. Ce dernier est imprégné par voie liquide sur un support inerte poreux, souvent de la terre
diatomée, avant d’étre séché a 450-500°C. Les particules de catalyseur sont composées entre 50 et
70% massique de nickel et ont une taille comprise entre 3 et 12 um. Cette taille doit permettre de
réduire les résistances internes au transfert de matiere au sein du catalyseur (condition clef pour la
sélectivité) sans compromettre sa filtration en aval du réacteur. Les particules sont conditionnées
dans de I'huile totalement hydrogénée afin d’éviter qu’elles ne s’'oxydent pendant leur stockage.
Elles sont ainsi libérées dans 'huile a hydrogéner dés que le réacteur est amené a température.

La concentration de catalyseur dans I’huile dépend du type d’huile, des conditions opératoires
—pour un controle de la vitesse d’hydrogénation par la réaction chimique - et de I'objectif de I'hy-
drogénation — simple protection a I’oxydation ou fabrication de margarine. Le TABLEAU 1.4 montre
des concentrations caractéristiques utilisées dans I'industrie pour '’hydrogénation de 'huile de
soja.

Conditions opératoires Pour des raisons techniques, les réacteurs batch fonctionnent a une
pression comprise entre 3 et 7 bar. Cette derniére est maintenue constante via I’alimentation en
hydrogéene. La température est, quant a elle, comprise entre 150 et 180°C, et dans certains cas
elle atteint jusqu’a 220°C afin d’assurer des vitesses d’hydrogénation acceptables compte tenu
de I'activité relativement faible du catalyseur a base de nickel (voir TABLEAU 1.4). Linfluence des
conditions opératoires est discutée dans la PARTIE 1.1.4. Il est admis que la production d’AGM et
d’AGT augmente avec la température et baisse avec la pression [VELDSINK et collab., 1997]. Ainsi
les conditions opératoires dans I'industrie (basses pressions, hautes températures) ont tendance
a favoriser les AGM trans.

Déroulement de ’hydrogénation Lhuile est introduite a une température de 50°C et occupe
environ 70-80% du volume total du réacteur. Le catalyseur est ajouté et le réacteur est mis sous
vide. Lhuile est ensuite agitée et chauffée jusqu’a atteindre la température de consigne, puis I’hy-
drogene est introduit par I'intermédiaire du systéme de bullage, I’alimentation d’hydrogene étant
ajustée afin de maintenir le ciel gazeux a la pression désirée. La vitesse de réaction (obtenue grace
au suivi de la consommation de H,) doit étre comprise entre 0,5 et 3 unités d'IV par minute afin de
controler la température. L1V précis peut étre notamment déduit grace a la mesure de 'indice de
réfraction des échantillons. Lorsque I'IV souhaité est atteint, la température est abaissée a 80-90°C
et 'huile est filtrée avec I'aide de la pression du réacteur et d'une pompe. Lhuile doit contenir
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moins de 5 ppm, et idéalement moins de 1 ppm de nickel apres filtration. Des résidus de nickel
peuvent étre retrouvés dans les produits finaux [DOHNALOVA et collab., 2017]. Le catalyseur peut
étre recyclé, cependant aucune information n’est disponible quant a sa potentielle réactivation.

TABLEAU 1.4 — Conditions caractéristiques pour I'obtention de produits hydrogénés
(a partir d’huile de soja, IV,=130)

Brush' Graisse Margarine Enrobage Stéarine

IV final 115 75 70 75 <5
AGT (%) 15 30 50 65 -
AGS (%) 5 9 7 7 85
Température (°C) 170 150 210 210 220
Pression (bar) 2 3 2 3 7
Temps (min) 30 60 60 60 150-300
Ni (ppm) 50 100 100 500-1000 500-1500

T Abaissement léger de I'indice d’iode afin de réduire sa capacité a rancir.
Source : KELLENS et CALLIAUW [2013]

Lhydrogénation discontinue avec catalyseur en suspension (slurry) traditionnellement mise
en oeuvre dans 'industrie offre 'avantage d’étre une technologie simple et flexible. Elle présente,
néanmoins, les inconvénients suivants :

e Utilisation d’'un catalyseur au nickel peu sélectif.

¢ Impossibilité de travailler a des pressions supérieures a 7 bar, principalement pour des rai-
sons techniques.

* Faible controle de la température.
* Transfert gaz-liquide limité.
 Traces de catalyseur dans 'huile apres filtration.

D’autres types réacteurs existent a 1'échelle industrielle, comme les réacteurs a recirculation
ol la suspension est dispersée par une buse. Ce type de réacteur a I'avantage de ne pas nécessiter
un agitateur mécanique, mais la vitesse d’hydrogénation est plus faible qu’en réacteur dead-end.
CARGILL a développé le procédé LosaTRA® 2 haute pression et basse température (6-16 bar et 40-
50°C) permettant de réduire le contenu d’AGT a moins de 5% avec de I'huile de soja (pour un IV
égale a 100). L'inconvénient de ce réacteur est aussi une faible vitesse de réaction et une concen-
tration importante de catalyseur ([Ni] supérieure a 1500 ppm) [KELLENS et CALLIAUW, 2013; VAN
TOOR et collab., 2003].

1.1.2.2 Réacteurs innovants pour ’hydrogénation d’huile végétale a I'échelle pilote

La majorité des hydrogénations effectuées en laboratoire est réalisée en autoclave de petits vo-
lumes (50-200 mL) ot les conditions d’agitation permettent de réduire les résistances aux trans-
ferts de matiere dits externes, c’est-a-dire du gaz vers le liquide, pour '’hydrogeéne, et du liquide
vers le catalyseur solide, pour I'hydrogeéne et les triglycérides. De telles conditions ne sont pas
applicables aux réacteurs de grandes tailles communément utilisés en industrie, les résistances
aux transferts de matiére ayant ainsi des conséquences sur la sélectivité et les temps de séjour. A
I'image de ce travail sur les réacteurs monolithes, des recherches ont donc été menées pour trou-
ver un contacteur triphasique adéquat pour I’hydrogénation des huiles végétales.

Utilisation d’'ultrasons MOULTON et collab. [1983] ont comparé la vitesse d’hydrogénation d’hui-
le de soja en présence d'un catalyseur a base de nickel ou de cuivre avec ou sans 'application
d’ultrasons. Lhuile mélangée a un des deux catalyseurs est chauffée, puis mise en contact avec
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I'hydrogene — via une jonction en T — avant de rentrer dans une cellule a ultrasons (550 W a 20
kHz, 9 s de temps de séjour). Par la suite, le mélange passe éventuellement dans un tube de 3,60
m de long (temps de séjour compris entre 4 et 8 min) chauffé entre 180 et 200°C. Le rapport du
débit volumique du gaz par rapport a celui de réacteur slurry est compris entre 0,5 et 2, et la pres-
sion entre 9 et 35 bar. Les auteurs rapportent des vitesses de réaction nettement plus grandes en
présence d’ultrasons (d'un facteur 40); néanmoins les conditions opératoires n’ont pas été stric-
tement équivalentes — en particulier la température et le débit liquide — entre les cas avec et sans
ultrason.

Ainsi, MOULTON et collab. [1987] réitérent I’expérience avec seulement un catalyseur a base
de nickel : une suspension d’huile de soja et de catalyseur passe a travers la cellule a ultrasons
décrite précédemment une ou plusieurs fois. L'expérience est aussi faite sans ultrason et comparée
a des expériences en autoclave (batch) a indice d’iode équivalent. Les auteurs rapportent que la
vitesse de réaction sous ultrasons est accélérée de 50% par rapport aux conditions silencieuses,
et par un facteur vingt en comparaison a celle mesurée en réacteur agité discontinu. Une telle
différence entre les configurations batch et continue semble étonnante : elle est peut-étre due a
une incertitude de mesure de la température de la cellule, et/ou une sous-estimation du temps de
séjour — la réaction se poursuivant en sortie de chambre.

WAN et collab. [1992] ont, quant a eux, réalisé des hydrogénations avec et sans ultrason (375
W et 20 kHz) a 170°C, en présence de 50 ppm de nickel. Dans le cas avec ultrasons, la suspension
est confinée dans deux cellules distinctes (avec ou sans chicanes) ayant des volumes respectifs
de 75 et 100 mL. Plusieurs expériences sont menées entre 4 et 7 bar de pression d’hydrogene, et
I'indice d’iode est relevé au bout de 20 min. Des hydrogénations en autoclave (sans ultrason) et aux
mémes conditions servent de référence. L'effet des ultrasons tend a augmenter avec la pression
opératoire, et il est par ailleurs accentué en présence de chicanes. Comparé au cas de référence,
I'hydrogénation avec ultrasons est jusqu’a 5 fois plus rapide (la vitesse moyenne étant évaluée par
I’écart entre les indices d’'iode mesurés avant et a la fin de 'expérience, aprés 20 min de réaction).
Cet écart est peut-étre accentué par la faible vitesse d’agitation utilisée (600 RPM) dans le cas de
référence.

Finalement, BARTSCH [1995] a examiné I'effet des ultrasons sur le coefficient volumétrique de
transfert de matiere gaz-liquide, ki a, pour '’hydrogénation de I'huile de soja. Plusieurs essais ont
été effectués dans un réacteur cylindrique (4,6 cm de diametre et 85 cm de haut) avec ou sans ul-
trason. Lhydrogeéne est injecté au travers d'un fritté au milieu du réacteur, et des ultrasons a 230
kHz sont émis depuis le fond du réacteur (sytéme de type CuP HORN), aucun systeme d’agitation
mécanique n’étant présent. La température des essais n’est pas précisée, de méme que la pression,
mais cette derniéere peut étre supposée proche de la pression atmosphérique (réacteur en verre).
Pour une réaction supposée d’ordre 1 par rapport a H,, il est ainsi possible de déterminer le kpa
grace a l'utilisation de différentes concentrations de catalyseur. Les auteurs obtiennent ainsi des
valeurs respectives de kpa de 0,13 et 0,17 s~! pour les cas sans et avec ultrasons, soit 36% d’aug-
mentation dus aux effets convectifs de ces derniers.

Réacteurs amembranes VELDSINK [2001] a évalué les performances d'un réacteur a membranes
pour I'’hydrogénation d’huile de tournesol. Les membranes sont imprégnées de palladium (Pd),
sur moins de 3 pm d’épaisseur, afin d’éviter toute résistance au transfert de matiere interne. Dans
ce cas d’étude, I'huile et 'hydrogéne circulent de part et d’autre d’'une membrane faite de zir-
cone (diametre de pores de 20 nm). Les modules membranaires, sous forme de tubes, sont insérés
dans une calandre. Lhuile circule en circuit fermé entre I'intérieur des tubes et une cuve agitée.
Lhydrogéne est maintenu a pression constante au sein de la calandre, a I'extérieur des tubes. Les
hydrogénations sont réalisées entre 3 et 5 bar et entre 74 et 86°C. Lhydrogénation des AGP est
significativement plus rapide que celles des AGM (jusqu’a 12 fois a 86°C), mais les temps de réac-
tion sont longs (plusieurs jours). Linfluence de la pression sur I'intervalle 3-5 bar est négligeable.
La production d’AGT est, quant a elle, équivalente a celle d'un réacteur agité discontinu. Lauteur
note aussi une désactivation importante du catalyseur.
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FRITSCH et BENGTSON [2006] ont également utilisé des membranes poreuses pour '’hydrogé-
nation d’huile de tournesol. Ici, I'huile passe a travers une membrane moulée a partir de poly-
éthersulfone ou polyamide-imide sur laquelle est déposée de I'alumine (diametre de pores non
précisé) imprégnée de platine (Pt). Lhuile circule en circuit fermé entre une cuve agitée a 4 bar -
100°C et au travers de la membrane qui joue, ici, le role de support fixe pour le catalyseur. Leffet de
la teneur en métal actif est étudié. La membrane renfermant le plus de Pt (0,87 contre 0,07 g/m?)
est la plus active, mais conduit a plus d’AGT (15% contre 5% a IV égal a 116). La concentration en
AGS reste équivalente dans les deux cas. Lorsque la réaction est arrétée au bout de 8 h a IV égal a
90 pour la membrane la plus chargée en catalyseur, la concentration d’AGP est passée de 60 a 25%,
celle d’AGS de 4 a 10% et la teneur finale en AGT est de 25%. Ces résultats sont comparables a ceux
observés en autoclave.

Finalement, SCHMIDT et SCHOMACKER [2007] proposent d’hydrogéner un mélange d’huile de
tournesol et de n-heptane (5% volumique d’huile) grace a des membranes d’alumine (diameétre de
pores de 3 um) imprégnées de Pd ou de Pt. Une calandre, contenant les membranes, est connectée
a une cuve agitée sous pression d’hydrogene. Ainsi, I’huile circule en circuit fermé entre les mem-
branes qu’elle traverse, et la cuve, ol elle est saturée en H,. Les membranes ont aussi ici le role de
support catalytique. Les conditions opératoires sont comprises entre 5 et 20 bar, et 50 et 80°C. Les
auteurs remarquent un effet notable de la pression sur la production d’AGS mais, étonnement,
une faible influence sur la production d’AGT. Par ailleurs, les membranes imprégnées au palla-
dium ont une meilleure sélectivité vis-a-vis des AGM, mais elles favorisent les AGT. Les auteurs,
finalement, comparent les résultats des expériences avec membranes a des hydrogénations ob-
tenues en autoclave agité discontinu (RAD). Ils observent une production d’AGS plus importante
dans le cas du RAD (45% contre 10-15% dans la configuration précédente a IV égal a 80), mais la
tendance est inversée pour les AGT (12% contre 30-45%, toujours a IV égal a 80). Ils en concluent
que la disponibilité de I'hydrogene est moindre dans le réacteur a membrane que dans ’autoclave
agité.

Lits fixes MACHER et collab. [1999] ont étudié I'hydrogénation d’esters méthyliques d’acide gras
(EMAG) provenant d’huile de colza, dilués dans du propane en conditions supercritiques. La réac-
tion est opérée dans un lit fixe contenant des billes de Pd (3% massique) sur aminopolysiloxane,
de diametre compris entre 0,5 et 1 mm. Le réacteur fait 2,1 mm de diametre et 50 mm de long,
la hauteur du lit de catalyseur étant ajustée entre 2 et 20 mm. Les conditions opératoires sont de
1,3 a 4,7 bar de pression partielle d’hydrogene (pour 100 bar de pression totale) et de 48 a 152°C.
Le temps de séjour est compris entre 60 et 664 ms. A 92°C, 4 bar d’hydrogéne et 400 ms de temps
de séjour, les auteurs obtiennent une concentration de 3,8% d’AGT pour un IV égal a 70, ce qui
est remarquable. Aucune information est néanmoins donnée concernant la distribution en AGP,
AGM et AGS. Par ailleurs, les auteurs indiquent que la concentration en AGT augmente avec la
température et diminue avec la pression, en accord avec ce qui est traditionnellement observé en
autoclave.

SIMAKOVA et collab. [2008] ont hydrogéné différentes huiles avec un catalyseur a base de Pd sur
nanocomposite de carbone (Pd/C). Il se présente sous forme de billes imprégnées de métal actif
sur une faible épaisseur (catalyseur de type coquille d’oeuf ou egg-shell). Le support est composé
d’'un matériau carboné appelé Sibunit, alliant les avantages du graphite (stabilité chimique) et
du charbon actif (capacité d’adsorption et grande surface spécifique). Le catalyseur est chargé
en Pd de 0,5 a 1% massique. Les hydrogénations sont réalisées en lit fixe (24 mm de diamétre,
583 mm de long) pour la gamme de température 146-225°C et une pression jusqu'a 8 bar. Les
débits sont de 10 g-h™! d’huile et de 12 L-h™! de H,. Différentes tailles de billes sont utilisées
(1,5, 2-3 et 4-6 mm). En parallele, des expériences sont menées en réacteur agité a 98-200°C et
entre 1 et 10 bar d’hydrogene, avec ce méme catalyseur Pd/C. Celui-ci permet de conserver le
ratio cis/ trans constant sur la plage de température comprise en 170 et 200°C, et d’obtenir une
sélectivité intéressante vers les AGM en lit fixe pour I'huile de tournesol.
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Monolithe BOGER et collab. [2004] ont étudié 'hydrogénation d’huile végétale en réacteur agité,
mais en utilisant a la fois du catalyseur en suspension et un catalyseur de type monolithe. Pour
ce faire, ils ont fixé sur I'agitateur a auto-induction de gaz le catalyseur structuré. Le monolithe en
cordiérite est revétu d'un washcoat renfermant entre 12 et 15% massique de Pd. L'huile considé-
rée dans cette étude est de I'huile de soja, et les conditions opératoires sont comprises entre 80 et
160°C, et 9 et 21 bar. Les deux types d’hydrogénation (avec catalyseur en suspension et structuré)
produisent autant de composés frans, jusqu’a un IV égal a 90, puis la sélectivité devient meilleure
avec le monolithe (qui produit moins d’AGT que la poudre). La concentration en AGS est égale-
ment plus élevée avec la suspension, et la tendance inverse est observée pour la concentration
d’AGM. Comme dans les études antérieures, les hautes températures et basses pressions tendent
a favoriser la production de monoeénes trans. Par ailleurs, les auteurs remarquent une dépendance
de la vitesse de réaction a la racine carrée de la pression. Finalement, en recyclage, le catalyseur
monolithe se désactive d’abord rapidement (avec une perte d’activité de I'ordre de 55% entre les
deux premieres hydrogénations), puis son activité semble se stabiliser sur les cycles suivants.

Cet état de I'art sur les réacteurs d’hydrogénation d’huiles végétales a mis en avant les efforts
de recherche déployés pour améliorer la technologie traditionnelle de réacteur batch slurry, qui
souffre d'une productivité et surtout d'une sélectivité limitées, liées non seulement au mode de
fonctionnement discontinu, mais aussi a la présence de limitations au transfert de matiére — voire
de chaleur - en conditions industrielles. Plusieurs améliorations possibles ont été ainsi proposées
a cet effet, mais elles restent pour l'instant restreintes a I’échelle du laboratoire :

— Lapplication d'ultrasons permet une augmentation des vitesses de réaction; cependant les
mécanismes sous-jacents sont peu discutés. Par ailleurs, les sélectivités en acide gras ne sont
pas examinées.

— Lusage de membranes est souvent restreint a un role de support poreux du catalyseur et le
réacteur a membranes n'exhibe pas d’avantage clair comparé au réacteur slurry (si ce n’est
I'immobilisation efficace du catalyseur).

— Lhydrogénation en lit fixe d’'EMAG dilués dans du propane en conditions supercritiques
donne des résultats particuliérement intéressants concernant le production d’AGT. Aucune
information n’est cependant disponible concernant la production des autres acides gras.

— Des conclusions assez proches sont faites de I'utilisation de blocs monolithes. La sélectivité
pour les AGM cis semble étre meilleure dans cette configuration par rapport au réacteur
slurry.

1.1.3 Propriétés physico-chimiques des huiles
1.1.3.1 Viscosité

Les corps gras purs et leurs mélanges ont un comportement rhéologique newtonien des qu’ils
sont portés a une température significativement supérieure a leur point de fusion [TiMMS, 1985].
Par ailleurs, leur viscosité tend a diminuer en augmentant la température et leur taux d’insatura-
tions [T1MMS, 1985].

De nombreuses données sont disponibles dans la littérature concernant la viscosité de corps
purs (dontles acides gras et les TAG), de mélanges binaires d’acides gras ou de TAG purs et d’huiles.
Ces données sont répertoriées dans le TABLEAU 1.5. La FIGURE 1.10a montre 1'évolution de la vis-
cosité en fonction de la température pour des TAG purs : trilinolénine, trilinoléine, trioléine et tris-
téarine, composés respectivement de trois C18:3, C18:2, C18:1 et C18:0. Comme mentionné plus
haut, le taux d’insaturations a un effet significatif sur la viscosité. Par ailleurs, il est remarqué que
le point de fusion élevé de la tristéarine ne permet d’avoir des données de viscosité que pour des
températures supérieures a 70°C. De facon similaire, la FIGURE 1.10b donne un apercu de la vis-
cosité caractéristique des huiles de tournesol, d’olive et de palme, qui sont respectivement plutot
riches en AGP, AGM et AGS.
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CHAPITRE 1. ETAT DE L'ART

TOPALLAR et collab. [1995] ont étudié la viscosité et la composition d'une huile de tournesol
avant et aprés hydrogénation partielle. Les valeurs de viscosité données semblent étre étonne-
ment faibles pour des températures comprises entre 25 et 50°C par rapport aux valeurs classique-
ment trouvées dans la littérature [HASENHUETTL, 2000; HAYNES, 2014]. Lhydrogénation partielle
de I'huile (37% des insaturations hydrogénées) produit une augmentation relative de la viscosité
comprise entre 55 a 72% sur cette plage de températures. De la méme maniére, HAIGHTON et col-
lab. [1972] ont examiné la viscosité de douze huiles végétales dont trois hydrogénées, a savoir huile
de soja, de coton et de colza. Pour des avancements compris entre 22 et 35%, leur viscosité a aug-
menté de 20% en moyenne. MORRISON et ROBERTSON [1978] ont comparé la viscosité d'une huile
de tournesol classique et d'une huile de tournesol oléique avant et apres hydrogénation a 70°C.
Pour des avancements respectifs de 10 et 3,1%, leur viscosité a augmenté de 15 et 3,6%.

90 90 +
® Trilinolénine ® Olive
8o = A Trilinoléine 80 4 ® A Tournesol
u Trioléine * Palme
70 70 4
+ Tristéarine
o 60 @ 60 | ‘
© ©
o
E 50 . € 5|
2 °
é 40 8 40 1 .
£2 [ ] ] ]
> A s
30 30 4 A
o A -
20 . . N . 20 i
10 * . I . .
° 4 : n 10
0 0 . . . . . . ,
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Température (°C) Température (°C)
(a) Viscosités de TAG purs [CERIANI et collab., 2007; (b) Viscosités caractéristiques d’huiles végétales
RABELO et collab., 2000; VALERI et MEIRELLES, 1997] [THOMAS et collab., 2000]

FIGURE 1.10 - Evolution avec la température de la viscosité de TAG purs et d’huiles végétales.

En outre, plusieurs auteurs ont proposé des équations pour modéliser I'évolution de la vis-
cosité des corps gras en fonction de la température, voire de la composition pour les mélanges
(comme les huiles). Léquation d’ANDRADE, analogue a I'’équation d’ ARRHENIUS pour les constantes
cinétiques, permet de représenter classiquement la viscosité comme une fonction variant expo-
nentiellement avec l'inverse de la température T — voir EQUATION 1.2, o1 yy, est la viscosité dyna-
mique et A et B des constantes optimisées pour le corps gras étudié.

Inp=A+ > (1.2)
ML= A+ :

Une équation équivalente est aussi disponible pour la viscosité cinématique, vy, [VALERI et
MEIRELLES, 1997]. La relation entre p, v et p, la masse volumique du fluide, est rappelée par
I'EQUATION 1.3. Léquation de RACKETT (explicitée par la suite) permet de déterminer la masse
volumique et ainsi de convertir une viscosité cinématique en viscosité dynamique — et inverse-
ment.

v="t (1.3)
p

Différentes formes de I'équation d’ANDRADE ont ainsi été proposées par NOUREDDINI et col-
lab. [1992a], HAIGHTON et collab. [1972], TORO-VAZQUEZ et INFANTE- GUERRERO [1993] ou encore
VALERI et MEIRELLES [1997] et sont répertoriées dans le TABLEAU 1.6. FASINA et collab. [2006] com-
parent différentes équations décrivant I’évolution de la viscosité d’huile végétale en fonction de la
température et recommandent I’équation dite de WILLIAMS—-LANDEL-FERRY (voir TABLEAU 1.6).

Une approche différente proposée par COUPLAND et MCCLEMENTS [1997] permet d’estimer
les propriétés physico-chimiques, dont la viscosité, a différentes températures a partir d'une me-
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TABLEAU 1.5 — Données sur la viscosité des corps gras

Corps gras Températures Points Référence
Acides gras purs de23,9a121,1°C 49 NOUREDDINI et collab. [1992a]
Acides gras purs de 30 2a90°C 39 VALERI et MEIRELLES [1997]
Binaires d’acides gras de 40 290°C 78 VALERI et MEIRELLES [1997]
Triglycérides purs de 40 2 85°C 24 JOGLEKAR et WATSON [1930]
Triglycérides purs 70°C 8 THOMAS et collab. [2000]
Triglycérides purs de 20 290°C 24 VALERI et MEIRELLES [1997]
Binaires de triglycérides de 70 290°C 51 VALERI et MEIRELLES [1997]
Trilinoléine de 30 290°C 7 RABELO et collab. [2000]
Trilinolénine de 204 70°C 7 CERIANI et collab. [2007]
Huiles végétales de23,9a110°C 48 NOUREDDINI et collab. [1992a]
Huiles végétales de 20 a50°C 38 HAYNES [2014]
Huiles végétales de 20 a 50°C 50 THOMAS et collab. [2000]
Huiles végétales de 170 2 190°C 9 MILLER et collab. [1994]
Huiles végétales de 25 a 65°C 49 GUPTA et collab. [2007]
Huile de colza de 20 2 90°C 8 RABELO et collab. [2000]
Huile de mais de 100 a 200°C 9 SILVA et SINGH [1995]
Huile de tournesol? de 252 50°C 12 TOPALLAR et collab. [1995]
Huile de tournesol® 70°C 4 MORRISON et ROBERTSON [1978]
Huiles Végé’[alesJr de 20 a 60°C 32 HAIGHTON et collab. [1972]

T Dont huiles hydrogénées.

sure a 20°C et de spectres de vitesse et d’atténuation d’ultrasons.

D’autres auteurs proposent des modeles permettant de prédire la viscosité de mélanges de
corps gras, dont les huiles, connaissant leur composition. Ainsi, EITEMAN et GOODRUM [1994]
proposent d’évaluer la viscosité d'un mélange de TAG, py mix, connaissant la viscosité des TAG
le composant et leur fraction molaire x; (voir TABLEAU 1.6). De la méme manieére, AZIAN et col-
lab. [2001] ont mesuré la viscosité cinématique de sept TAG purs différents, chaque TAG étant
lui-méme composé de trois acides gras identiques. Sur la base de ces données et de I'équation dis-
ponible dans le TABLEAU 1.6, il a été possible d’obtenir la viscosité de TAG hétérogenes (composés
de trois acides gras différents), de mélanges binaires de TAG hétérogenes et méme d’huiles dont la
composition précise en TAG était connue.

VALERI et MEIRELLES [1997] prédisent la viscosité cinématique de mélanges binaires (acides
gras ou TAG) al’aide d’'une équation du troisiéme ordre proposée par MCALLISTER [1960], connais-
sant préalablement la viscosité des composants purs et leur masse molaire.

FASINA et collab. [2006] lient la viscosité d'une huile donnée a sa fraction massique d’AGM ou
d’AGP, y (voir TABLEAU 1.6, R étant la constante des gaz parfaits).

GUPTA et collab. [2007] déterminent la viscosité de six huiles avec une équation ne nécessitant
qu'une mesure a une température de référence, les parameétres A et B étant constants quelle que
soit I'huile. L'équation est également décrite dans le TABLEAU 1.6.

RABELO et collab. [2000] proposent dans un premier temps un modele pour décrire la viscosité
des acides gras et TAG purs en fonction de la température. Contrairement aux modeles précédents
ol chaque corps a son propre jeu de parametres, les auteurs généralisent leur modéle par I'inter-
meédiaire des variables a, b et ¢, qui sont fonctions du nombre de carbones et d’insaturations du
corps en question (voir TABLEAU 1.6). Par la suite, les auteurs étendent leur modeéle aux mélanges
grace a un modele a contribution de groupes, UNIMOD, proche de la méthode UNIFAC. L'équa-
tion générale du modele est donnée dans le TABLEAU 1.6, ol n est le nombre de constituants, et E?

.....

et i? sont des parametres attribués au constituant i, non explicités ici.
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Un autre modele a contributions de groupes a été développé par CERIANI et collab. [2007].
Ce dernier s’applique aux corps gras purs appartenant a une des classes suivantes : acides gras,
esters, alcools ou TAG. La molécule étudiée est découpée en sept groupes fonctionnels k, la vis-
cosité est ainsi prédite en fonction de la classe de la molécule, du nombre respectif de groupes
fonctionnels (Ng), de la masse molaire M et de la température grace a I'’équation fournie dans le
TABLEAU 1.6. Cette équation est fonction de 70 parameétres optimisés sur la base de 763 points ex-
périmentaux. Le modeéle est particulierement précis pour les acides gras et les TAG purs avec un
écart relatif moyen de 'ordre de 5% (sur la base des données du TABLEAU 1.5). CERIANI et collab.
[2007] étendent, par la suite, le domaine d’application de leur modele aux huiles végétales, tout
en gardant les parametres précédemment obtenus. Connaissant la composition en acides gras de
I'huile étudiée, CERIANI et collab. [2007] déterminent un TAG caractéristique de I'huile, appelé
TAG équivalent, les groupes fonctionnels de ce TAG étant utilisés pour déterminer la viscosité.
Cette extension du modele est appliquée aux données disponibles dans le TABLEAU 1.5° et les ré-
sultats sont plus imprécis que dans le cas des corps purs, avec des écarts relatifs compris entre 3
et 32%.

Ce dernier modele est repris et modifié au CHAPITRE 2, afin de prédire (avec plus de précision)
I'évolution de la viscosité des huiles végétales au cours de I'’hydrogénation.

1.1.3.2 Densité

La densité des corps gras tend a augmenter avec leur masse moléculaire et leur degré de sa-
turation [THOMAS et collab., 2000]. Des masses volumiques d’acides gras purs sont données par
NOUREDDINI et collab. [1992b]. Concernant les huiles végétales, la grande majorité ont une den-
sité comprise entre 0,900 et 0,920 g-cm™ & 25°C [THOMAS et collab., 2000]. TOPALLAR et collab.
[1995] ont comparé la densité (entre 20 et 50°C) d’'une huile de tournesol avant et apres hydrogé-
nation (37% des doubles liaisons hydrogénées) et ils ont remarqué une trés légere augmentation
(de 'ordre de 1%).

Plusieurs auteurs ont proposé des corrélations pour prédire la densité d'un mélange de corps
gras. Ainsi, a température donnée, EITEMAN et GOODRUM [1994] consideérent un mélange binaire
de TAG ayant une faible masse molaire comme idéal et proposent 'EQUATION 1.4. Par la suite, VA-
LERI et MEIRELLES [1997] ont modifié cette équation pour tenir compte des différences de masse
molaire entre les différents composés, M; (My;, étant la masse molaire du mélange (voir EqQua-
TION (1.5)).

PMix = Z XiPi (1.4)
i

Mmix 1My N XMp

PMix P1 P2

(1.5)

OuMpuvix = X; xiM;.

La densité des corps gras diminue quasi-linéairement avec la température [THOMAS et collab.,
2000], néanmoins NOUREDDINI et collab. [1992b] proposent d’utiliser I'équation plus complexe
de RACKETT pour les corps purs. Par la suite, HALVORSEN et collab. [1993] y ajouteront un terme
correctif, noté F¢, pour qu’elle soit applicable aux huiles végétales, connaissant leur composition
en acides gras (voir EQUATION (1.6)).

2/77 -1

x;Tc,i
Phuite =Mpuite |[RY (%) (Z XiZRaA,i
1

i i

+F¢ (1.6)

)
1+|1-
) TC,mix

5. Pour les huiles dont la composition n’est pas directement donnée, elle est considérée comme caractéristique et
est déduite de THOMAS et collab. [2000] ou HASENHUETTL [2000].

19



0¢

TABLEAU 1.6 — Récapitulatif des équations modélisant la viscosité de corps gras purs et de leurs mélanges

Référence

Fonctionde T

Fonction de la composition

Fonction de T et de la composition

NOUREDDINI et collab. [1992a]

HAIGHTON et collab. [1972]

.l.

VALERI et MEIRELLES [1997]

FASINA et collab. [2006]

EITEMAN et GOODRUM [1994]

AZIAN et collab. [2001]

RABELO et collab. [2000]

GUPTA et collab. [2007]

CERIANI et collab. [2007]

B
¥ Ni (AZk + %’“ —CgklnT—DZkT)

B
lan:A+T+CT

B
log oL =A+ =

| A+B+C
nyp = —+ —
HL T T2

| A+ B +DT + £
nyp = _— s
HL T+C T2

AT
B+T

Inpg =

Inuyp=a+
ML T—¢
ML Trer

ML, re f

In =A +B

B
Inpy, = Y4 N (Alk + le ~CiInT —leT)

+Q

Equation de MCALLISTER [1960]

12 _ 5 v 12
HMix = 2 XM f

anL,Mix = inlnvi

t: TORO-VAZQUEZ et INFANTE-GUERRERO [1993]
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CHAPITRE 1. ETAT DE L'ART

Tc,; et Pc,; sont respectivement la température et la pression critiques de I'acide gras i com-
posant I'huile. Lobtention de T¢ m;x est directe : Temix = X; XiTc,i- Zra,i est le parametre dit de
RACKETT, unique pour chaque acide gras. Enfin, F¢ est un terme correctif fonction de la masse
molaire de I'huile, My, ,i/e.

Léquation de RACKETT permet, entre autre, de retrouver les masses volumiques mesurées par
TOPALLAR et collab. [1995] avec un écart relatif inférieur a 5%.

1.1.3.3 Tension de surface

Des données sur la tension de surface sont disponibles dans la littérature, notamment pour les
TAG purs homogenes (composés de trois acides gras identiques) et hétérogenes (composés d’au
moins un acide gras différent des autres) [D1AZ TOVAR, 2011; JASPER, 1972].

Des modeles ont été développés pour prédire la tension de surface des corps purs. FISHER
[1998] propose, notamment, une corrélation entre la tension de surface, oy, et la viscosité (voir
EQUATION (1.7)), ol1 k est une constante) mais elle n’a été validée qu’avec un composé.

p’]f =AoL+B (1.7)

Diaz TOVAR [2011] établit un modeéle a contribution de groupes, a 'image de CERIANI et col-
lab. [2007] pour la viscosité, traduisant une dépendance linéaire a la température (voir EQUATION
(1.8)).

oL=) Ng(Ax+By D) +M +Q (1.8)

k

Y Ni (Agg +ByiT)
k

Ce dernier modele est particulierement satisfaisant pour prédire les données de la CAPEC
LiriD DATABASE disponible dans la these de Diaz TOVAR [2011], avec un écart relatif inférieur a
3% pour un total de 62 points.

Aucune donnée pour les huiles végétales n’a été trouvée, néanmoins BARTSCH [1995] définit
une relation décrivant elle aussi une évolution linéaire de la tension de surface de I'huile de soja
pour une température comprise entre 100 et 180°C (voir EQUATION (1.9), otc esten N-m~! et T
en degrés Celsius).

0, =36,1-0,0571T (1.9

11 est cependant difficile d’étendre ce modeéle a d’autres huiles végétales, voire aux huiles hy-
drogénées, sans données complémentaires.

1.1.3.4 Solubilité de '’hydrogene dans les huiles végétales

La solubilité de I'hydrogéne dans les huiles végétales tend a augmenter avec la température et
avec la pression (en accord avec la loi de HENRY). Le TABLEAU 1.7 présente les différentes données
disponibles dans la littérature. VIBRANS [1935] et ANDERSSON et collab. [1974] ont étudié la solu-
bilité de I'hydrogene dans 'huile de coton avant et apres hydrogénation (IV passant de 109 a 37) :
ils concluent que le degré de saturation de I'huile a peu d’effet sur la solubilité de H,.

Par la suite, des corrélations ont été proposées pour prédire la solubilité de I'hydrogene, C;IZ,
en fonction de la pression, Py,, et de la température. ANDERSSON et collab. [1974] établissent une
équation traduisant une dépendance linéaire a la pression et a la température, sur une plage com-
prise entre 130 et 190°C et 1 et 10 bar (voir EQUATION (1.10)). WISNIAK et ALBRIGHT [1961] pro-
posent une équation du second ordre par rapport a la pression et la température sur des gammes
de températures et de pressions respectivement comprises entre 50 et 140°C et 10 et 100 bar (voir
EQUATION (1.11)).

cfy, = (2,088 x 10 +12,949T) x 10~ °Py, (1.10)

21



CHAPITRE 1. ETAT DE L'ART

TABLEAU 1.7 — Données sur la solubilité de I'’hydrogene dans des huiles végétales

Huiles Températures Pressions Points Référence
Mais et cotont  de 25 et 45°C 1 bar 5 VIBRANS [1935]
Coton 40°C 1 bar 1 SCHAFFER et HALLER [1943]
Coton de51,7a140°C de10,3a103 bar 15 WISNIAK et ALBRIGHT [1961]
Coton' de 25 2 190°C de129,7 bar 33  ANDERSSON et collab. [1974]
Soja de 60 2 90°C 1 bar 3 GANGULI et BERG [1978]

t Huile de coton hydrogénée et non hydrogénée.

cfy, = —3,270 x 107° + 1,768 x 10 Py, + 1,797 x 10 Py, T

(1.11)
—6,189 x 10™°Py, T* — 2,744 x 10”°P},

Avec c;f12 enmol-kg™!, T en degrés Celsius, et Py, en bar.

FILLION et MORSI [2000] mettent en avant une évolution conforme a la loi de HENRY, et donc
une dépendance linéaire de la solubilité a la pression. La constante de Henry, H,, suit quant a elle
une loi similaire a celle de VAN’T HOFF comme le montre 'EQUATION (1.12).

~AE
¢fy, = HePu, =Hpe RT Py, (1.12)

La solubilité cﬁz est ici en mol-m™2 et T en K. FILLION et collab. [2002] estiment, pour 'huile
de soja, Hy égale 2 11,3 bar-m?-mol~! et AE 25000 J-mol .

La FIGURE 1.11 compare les prédictions des EQUATIONS (1.10), (1.11) et (1.12) pour des tem-
pératures égales a 100, 130 et 160°C et une pression d’hydrogene comprise entre 1 et 30 bar. Une
nette différence entre les prédictions des corrélations de ANDERSSON et collab. [1974] et WISNTAK
et ALBRIGHT [1961] est notée, celle de FILLION et MORSI [2000] donnant, quant a elle, des résultats
intermédiaires. Sur la plage 1-10 bar, I'EQUATION (1.10) surestime la solubilité de 25% a 130°C et
22% a 160°C par rapport a 'EQUATION (1.12). En outre, entre 10 et 30 bar, 'EQUATION (1.11) sous-
estime de moins de 10%, mais surestime de 20% environ les valeurs de cette méme EQUATION
(1.12) lorsque la température passe de 100°C a 160°C.

1.1.3.5 Diffusivité de ’hydrogene et des triglycérides dans les huiles végétales

Les données concernant la diffusivité de I'hydrogene, Dy, ¢, €t des triglycérides, Drag—puiies
sont répertoriées dans le TABLEAU 1.8.

TABLEAU 1.8 — Données sur la diffusivité de I'hydrogéne et des triglycérides dans les huiles végétales

Huiles Températures Points Référence
Tournesol 200°C 1 GUT et collab. [1979]
D . Soja 70 et 90°C 2 GANGULI et BERG [1978]
Ho—huile o179 50 et 60,6°C 2 ANDERSSON et BERGLIN [1982]
Coton' de1092197°C 35  ANDERSSON et collab. [1974]
Tournesol 200°C 1 GuUT et collab. [1979]
DraG-huile

Coton' de 131 a191°C 9 ANDERSSON et collab. [1974]

T Huile de coton hydrogénée et non hydrogénée.

ANDERSSON et collab. [1974] ont rassemblé un total de 44 points de mesure pour une huile
coton brute et partiellement hydrogénée — avec IV égal a 109, 90, 68 ou 22. Il est ainsi intéressant de
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FIGURE 1.11 - Solubilité de 'hydrogene dans les huiles végétales : comparaison des EQUATIONS (1.10,—),
(1.11,--) et (1.12,---)
a100°C (blew), 130°C (vert) et 160°C (rouge)

remarquer que I'ordre de grandeur respectif des diffusivités de H, et des TAG est respectivement de
1078 et 1071 m? - s~! 2 130°C; les triglycérides sont donc particulierement peu mobiles comparés
al’hydrogeéne.

S’inspirant de WILKE et CHANG [1955], FILLION et MORSI [2000] proposent une corrélation
décrivant I'évolution de Dy, /. €n fonction de la viscosité de I'huile et de la température (voir
EQUATION (1.13)). Les parametres © et n sont régressés sur la base des données disponibles dans
le TABLEAU 1.8 et de la viscosité donnée par I'équation de HAIGHTON et collab. [1972], disponible
dans le TABLEAU 1.6 (les parameétres A et B ayant été choisis pour '’huile de soja).

1,858 x 10715(@M},4i70)°T

nv70,6
M Va

DHz—huile = (1.13)

V, est le volume molaire de 'hydrogeéne a son point d’ébullition, égal & 0,0143 m3-kmol .
Dy,—-huile €St en m?-s7!, la masse molaire de 'huile My,;;;; en g-mol™!, T en K et ur, en Pa-s.
FILLION et MORSI [2000] obtiennent des valeurs de 3,8 et 0,6 pour © et n respectivement.

Au regard de la variété des données ayant servi a la régression — types d’huiles différentes, hy-
drogénées ou non —, I'utilisation d’'une corrélation unique pour la viscosité semble peu pertinente.
La corrélation de FILLION et MORSI [2000] sera reprise et modifiée dans la suite de ce travail en te-
nant compte de la viscosité spécifique de I'huile considérée (voir PARTIE 2.2).

1.1.4 Cinétiques et mécanismes d’hydrogénation des huiles végétales

Cette section a pour objectif de faire la synthese des différents mécanismes et cinétiques ca-
talytiques développés dans la littérature pour interpréter et modéliser les réactions de saturation
et d'isomérisation des acides gras durant le procédé d’hydrogénation. Elle est basée en partie sur
la revue de VELDSINK et collab. [1997] qui ont fait un état de I’art exhaustif des études cinétiques
jusqu’en 1997.

Les lois de vitesse sont généralement obtenues a partir de '’hydrogénation directe des huiles et
donc des triglycérides les composant. Cette approche peut éventuellement poser des problemes
de résistances au transfert interne dans le catalyseur (voire au transfert externe), ayant pour ori-
gine la trés faible diffusivité des TAG (voir PARTIE 1.1.3.5 et JONKER et collab. [1998]). Par ailleurs,
des questions se posent quant a la réactivité de 1'acide gras se trouvant en position centrale (sn-
2) comparée a celle des deux autres [VELDSINK et collab., 1997]. Ainsi, certains auteurs ont au
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contraire préféré I'utilisation d’ EMAG pour I'étude des mécanismes et cinétiques, et en particulier
ceux d’isomérisation.

Cette partie met donc en avant deux approches. Dans un premier temps, '’hydrogénation di-
recte d’huiles végétales permet d’obtenir des cinétiques globales décrivant essentiellement les sa-
turations successives des acides gras et parfois leurs isomérisations. Par la suite, les mécanismes
d’isomérisation sont examinés de fagon plus exhaustive par I'étude de I’hydrogénation ' EMAG.

1.1.4.1 Approche générale : cinétiques obtenues en hydrogénation d’huiles végétales

De nombreux modeles établis pour 'hydrogénation des différents acides gras ont utilisé des
lois empiriques, notamment des lois puissances [BERN et collab., 1975; CHEN et collab., 1981;
KRISNAIAH et SARKAR, 1990].

D’autres auteurs ont proposé des lois cinétiques sur la base de mécanismes réactionnels ca-
talytiques. A l'instar de MARANGOZIS et collab. [1977], SUSU et collab. [1978] mettent en avant
un mécanisme de type LANGMUIR-HINSHELWOOD. Ces derniers ont étudié '’hydrogénation de
I'huile de palme avec un catalyseur a base de nickel en considérant le schéma réactionnel pré-
senté FIGURE 1.12. Lhydrogene et les acides gras sont supposés s’adsorber sur des sites cataly-
tiques distincts, notés respectivement = et x. L'adsorption de H, est ici supposée dissociative (voir
EQUATION (1.14)). Les acides linoléique (C18:2), oléique (C18:1) et stéarique (C18:0) sont respec-
tivement notés L, C et S. Les isoméres trans ne sont ici pas pris en compte. Les EQUATIONS (1.15)
a (1.17) montrent les équilibres d’adsorption des différents acides gras — les especes surmontées
d’une barre, comme par exemple C, étant adsorbées.

k k
L —2» ¢ ——> s

FIGURE 1.12 — Schéma réactionnel considéré par SUSU et collab. [1978].

kn  —
Hy+2x —2H (1.14)

k-n

ki —
L+x—L (1.15)
k-

ke —
C+x— (1.16)
k-c

ks —
S+*x—8S (1.17)
k-s

Les réactions de surface sont montrées EQUATIONS (1.18) et (1.19). Elles supposent une addi-
tion simultanée des deux hydrures H sur une insaturation.

T+2H . Cr2x (1.18)
C+2H 5424 (1.19)

La fraction de recouvrement des sites catalytiques par ’hydrogéne, 0y, est donnée par ' EQUA-
TION (1.20) ou Cp, est la concentration de I’hydrogéne dans la phase liquide (baignant les pores)
et Ky estla constante d’adsorption de 'hydrogene, égale au rapport des constantes cinétiques kg
sur k_g.

Les constantes d’adsorption des acides gras sont définies a 'image de 'EQUATION (1.21) pour
I'acide linoléique, ot C, est la concentration de C18:2 dans liquide, 0y, 1a fraction de recouvre-
ment des sites actifs des acides gras par les C18:2 et 0, la fraction de sites actifs vacants. Il est, par
ailleurs, possible de faire un bilan sur les sites catalytiques réservés aux acides gras (voir EQUATION
(1.22)) et ainsi de déterminer leurs fractions de recouvrement respectives, a savoir 0y, O¢ et Os.

24



CHAPITRE 1. ETAT DE L'ART

v KuCh,

Oy=——— (1.20)
H 1+ \/KHCH2
ki, Or,
Ki=—-= 1.21
L kL 0.CL (1.21)
0, +0L+0c+6g5=1 (1.22)

En supposant les réactions de surface comme limitantes, il est possible de déterminer les vi-
tesses de réaction r» et r; (voir EQUATIONS (1.18) et (1.19)) et ainsi modéliser les cinétiques d’hy-
drogénation successive de L, C et S, respectivement données par r1, rc et rs dans les EQUATIONS
(1.25), (1.26) et (1.27). Les constantes cinétiques k; et k suivent une loi ’ ARRHENIUS.

koK1 Ky CrCh.
r2=k29L92H= 2L AHL -, (1.23)
(1+KiCp +KcCc +KsCg) (1 + \/KHCHZ)Z
k1KcKgCcC
r = k10c0% = G S (1.24)
(1+KiCp +KcCc +KsCs) (1 + \/KHCHZ)Z
n,=-—ro (1.25)
rc=rp—rn (1.26)
rs=rn (1.27)

De maniere similaire, GUT et collab. [1979] ont étudié 'hydrogénation d’huile de tournesol sur
un catalyseur a base de nickel. Ils proposent un schéma réactionnel proche de celui de SUSU et col-
lab. [1978], mais ils considerent en plus un isomere, I'acide élaidique (C18:1 trans) noté T (voir
FIGURE 1.13). Ce dernier est supposé avoir la méme constante d’adsorption que I'acide oléique
(Ky). Le mécanisme réactionnel est identique a celui décrit précédemment, aux différences pres
que:

* Ladsorption de 'hydrogéne est supposée moléculaire associative (voir EQUATION (1.28)),
modifiant ainsi la définition de Oy (voir EQUATION (1.29)).

* La fraction de sites actifs vacants, 0, est supposée négligeable devant les fractions de re-
couvrement des acides gras. Ceci a pour conséquence de faire disparaitre le terme unité au
dénominateur de 0r, Oc, O et O5. Ces fractions sont montrées par I'EQUATION (1.30) o1 i
représente L, C, T ou S.

¢ Un mécanisme de HORIUTI-POLANYI permet de décrire les réactions de saturation et d’iso-
mérisation : 'acide gras insaturé s’adsorbe, puis forme un composé dont la double liaison
est partiellement hydrogénée par addition d'un H. Cette premiere addition est considérée
limitante. Cet intermédiaire réactionnel peut soit réagir avec un deuxiéme H soit perdre I'hy-
drure et se désorber, formant ainsi un isomere cis ou trans. Ce modeéle sera approfondi lors
de la discussion des mécanismes d’hydrogénation des EMAG.

ky —
H,+* — H, (1.28)
-H
KuC
Oy = — 2 (1.29)
1+ KHCH2
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C
ko
/ k
L Kiso|kisy —> S

o

T

FIGURE 1.13 — Schéma réactionnel selon GUT et collab. [1979].

B K;G; _ Ky
B KiCL+ KM(CC +Cp)+ K5CS B

(1.30)

0;
Km Ks

CL+ —2(Ce+Cr) +—C

L KL(c T) Ky S

Les vitesses de réaction ro, 1y, Tiso, I'iso' €t 11 sont données par les EQUATIONS (1.31) a (1.35).
La consommation et/ou la production des différents acides gras peut ainsi en étre déduite. Les
constantes cinétiques k; suivent une loi I’ ARRHENIUS et celles d’adsorption une loi de VAN'T HOFF
de forme analogue. 1l est intéressant de remarquer que les réactions de saturation — rp, ro et ry —
ont un ordre par rapport a I’hydrogene identique aux réactions d’isomérisation — r;s, et 5.

r2 = k20101 (1.31)

ry = ko001 (1.32)

Fiso = kisoBcOn (1.33)
Tiso' = Kiso010n (1.34)

r1 = k16cOu + k10161 (1.35)

SANTACESARIA et collab. [1994] ont étudié '’hydrogénation de I'huile de colza avec un cataly-
seur a base de palladium pour une gamme de température comprise entre 60 et 125°C, des pres-
sions de 2,4 et 3 bar. IIs considerent les isomeres cis/ trans pour tous les acides gras — dont I'acide
linolénique (C18:3) - comme montré par la FIGURE 1.14, ou C correspond ici a une double liaison
ciset T a une double liaison trans.

h di my
CCC —— CC C S
iso, fa iso, dz 5o my
1
L d
cCT —2» 1 ——>
iso5 fa iso3 dy
Is
CTT TT
iso6 fs
TTT

FIGURE 1.14 — Schéma réactionnel selon SANTACESARIA et collab. [1994].
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Les auteurs utilisent également un modele de LANGMUIR-HINSHELWOOD, mais supposent un
ordre 0 par rapport a 'hydrogene (1/KuCpy, > 1 dans 'EQUATION (1.20)). Cette indépendance a
la concentration d’hydrogene vient tres certainement du fait de la plage restreinte des pressions
étudiées. Par ailleurs, ils estiment que seulement les acides gras insaturés s’adsorbent et que la
fraction de sites vacants est négligeable devant celle des especes adsorbées. Lhypothese est aussi
faite que I'ensemble des triénes et des diénes ont respectivement trois et deux fois plus de chance
de s’adsorber que les monoeénes. Ainsi, seulement la constante d’absorption des triénes, K, est
déterminée, celle des diénes et des monoeénes étant respectivement égale a Kp = 2/3Kt et Ky =
1/ 3Kr.

Une méme constante globale d’hydrogénation est supposée pour tous les triénes; il en va de
méme pour les dienes et les monoénes (respectivement ks, k» et k). Pour les réactions de satura-
tion impliquant un acide gras polyinsaturé avec des doubles liaisons cis et trans, les vitesses sont
différenciées selon les produits auxquels elles conduisent : un facteur de pondération 2/3 est ainsi
appliqué aux vitesses f3 et ty, 1/3 aux vitesses t, et t5, et 1/2 aux vitesses d» et djs.

Les isomérisations de cis a trans possedent toutes la méme constante cinétique, k;s,. La cons-
tante de vitesse des isomérisations inverses (de transa cis), k;so, est déduite de la constante d’équi-
libre K, = kiso/ k;,,, dont la valeur n’est pas précisée.

Sur la base de ces travaux, FERNANDEZ et collab. [2007] proposent un schéma similaire (voir
FIGURE 1.15) pour 'hydrogénation d’huile de tournesol qui ne renferme quasiment pas de C18:3.

cc B, M, g
iso, da iso, 3

CT & T
isog d

TT

FIGURE 1.15 — Schéma réactionnel selon FERNANDEZ et collab. [2007]

Contrairement & SANTACESARIA et collab. [1994], FERNANDEZ et collab. [2007] supposent que
I'acide stéarique (S) s’adsorbe et rejettent '’hypothese d’ordre 0 par rapport a '’hydrogene. Ils iden-
tifient les constantes de vitesse et d’équilibre d’adsorption pour un mécanisme associatif et disso-
ciatif sur la base de données expérimentales. L'approche adoptée pour les réactions d’'isomérisa-
tion est identique a celles des précédents auteurs : les mémes valeurs de k;, et K;g, sont considé-
rées pour I'’ensemble. Cette derniére constante est supposée indépendante de la température et
est fixée a 2. Les vitesses d'isomérisation sont proportionnelles a 8y, tout comme celles de satura-
tion.

Ainsi, les études de GUT et collab. [1979], SANTACESARIA et collab. [1994] et FERNANDEZ et col-
lab. [2007] ont toutes permis d’établir des cinétiques d’hydrogénation en huile végétale, qui dif-
ferent essentiellement de par la prise en compte ou non des différentes isomérisations cis/ trans. 11
est important de noter que ces trois modeles montrent la méme dépendance a I'hydrogene pour
les réactions de saturation et d’isomérisation. Cela implique que la pression d’hydrogéne n’a au-
cun effet sur la sélectivité cis/ trans. Cette tendance va pourtant a 'encontre des constatations
expérimentales faites notamment par VELDSINK et collab. [1997].

FILLION et collab. [2002], conscients de ce probleme, ont corrigé les lois de vitesse d’isoméri-
sation de fagon empirique, en faisant apparaitre un ordre partiel pour H,. Ils ont étudié I'hydro-
génation de I'huile de mais et proposé le schéma réactionnel de la FIGURE 1.16, ou Ln est 'acide
linolénique (C18:3).
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C
ko
/ k
In —— L kiso||kisy — S

o

FIGURE 1.16 — Schéma réactionnel selon FILLION et collab. [2002]

T

Les réactions de saturation suivent ainsi la formule générale donnée par I'EQUATION (1.36) ol
i correspond aux vitesses 3, 2, 2" ou 1, et j aux acides gras Ln, L, C ou T. Une dépendance linéaire
des vitesses d’hydrogénation a la concentration en hydrogene est ainsi notée. Par ailleurs, aucune
distinction n’est faite quant a la vitesse 'hydrogénation d’insaturations cis ou trans.

Les vitesses d’isomérisation, EQUATIONS (1.37) et (1.38), font apparaitre des exposants a et p
pour H,. La régression de données expérimentales, obtenues entre 1,2 et 6,8 bar et 110 et 170°C
pour un catalyseur a base de nickel, conduit a des valeurs respectives de 1,6 et 0,9 pour ces ordres.

k,‘CjCH2
ri= (1.36)
1+Ky,Crpn +KiCr + Kpm(Ce + Cr)
kisoCCCI(fIZ
Fioo = (1.37)
1+ KLnCLn + KLCL + Ky (CC + CT)
kisa’CTCEIZ
Fioo = (1.38)

1+Ky,Crpn + K Cr + Kpm(Cc + Cr)

Cette approche empirique permet de décrire I'influence distincte de Cy, — et donc de la pres-
sion — sur les isomérisations et les saturations. Cependant, la différence d’ordre entre la réaction
directe d’isomérisation (de cis vers trans) et la réaction indirecte (de trans vers cis) implique une
dépendance de la constante d’équilibre K;¢, a la pression. Ainsi, en extrapolant le modele a des
pressions et températures élevées (au-dela de 6 bar et a 160°C), K;, devient inférieur a 1. Cela si-
gnifie que les isomeéres cis seraient plus stables thermodynamiquement que les isomeres trans, ce
qui n’est pas vérifié expérimentalement.

1.1.4.2 Mécanismes et cinétiques d’'isomérisation : études d’hydrogénations d’esters méthy-
liques d’acide gras (EMAG)

Létude des EMAG, comparée a celle avec des TAG, a I'avantage de réduire la limitation au
transfert de matiere au sein des pores du catalyseur. En outre, la réactivité des insaturations des
EMAG est supposée identique a celle des TAG, la cinétique ne dépendant que de I’environnement
proche des doubles liaisons sur la chaine carbonée de I'acide gras [VAN DER PLANK, 1972].

De nombreux articles étudient '’hydrogénation de 1'oléate de méthyle (C18:1), dont celui de
GRAU et collab. [1986] qui proposent le schéma réactionnel de la FIGURE 1.17.

ke — Ik __

C ko C s SH

ko ok
k> kr

T

k3

S
FIGURE 1.17 — Schéma réactionnel selon GRAU et collab. [1986].
Le mécanisme suppose donc I'existence d'un intermédiaire réactionnel dont la double liaison

est partiellement hydrogénée, SH, en accord avec le mécanisme de HORIUTI-POLANYI. Lhydro-
gene est supposé s’adsorber de facon dissociative. Lespéce saturée, quant a elle, ne s’adsorbe pas.
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Par ailleurs, une approximation des régimes quasi-stationnaires (AEQS) est considérée pour les
espéces adsorbées C, T et SH.

Les auteurs déclinent le schéma réactionnel en une version réduite (voir FIGURE 1.18), ou
les constantes cinétiques k; sont fonction des constantes cinétiques k; des étapes élémentaires
de la FIGURE 1.17, de la concentration en sites vacants de I'hydrogeéne [*] et de Cy, (voir EQuA-
TIONS (1.39) a (1.42)).

k —  Kj —  k
C C .lSO T T
k_c Kiso' kr
o\
S

FIGURE 1.18 — Schéma réactionnel réduit selon GRAU et collab. [1986].

_ kiks[+]KpCh,

K1 A (1.39)
ko k
k= Reks [+ IKuCr, (1.40)
A
kik_2[*]/KuCh,
Kiso = (1.41)
A
kaok_1[*]\/KuCh,
Kiso' = A (1.42)

Le dénominateur, A, des EQUATIONS (1.39) a (1.42) est défini par I'EQUATION (1.43).

AN=k_1+k_+ kg\ / KHCH2 (1.43)

Il est a remarquer que les constantes des réactions de saturation, k; et ky/, suivent un ordre
différent par rapport a I’hydrogene de celles des réactions d’isomérisation, ks, €t K;5or. Les ex-
pressions des vitesses de consommation/production de C, T et S — respectivement r¢, rr et rs —
peuvent étre directement obtenues en fonction des x;, K;jso €t K;so'.

JONKER et collab. [1997] reprennent le mécanisme réactionnel proposé par GRAU et collab.
[1986] pour 'oléate de méthyle, mais ils considerent que 'acide stéarique peut s’adsorber. IIs pro-
posent ainsi plusieurs lois cinétiques — selon la (ou les) étape(s) élémentaire(s) supposée(s) limi-
tante(s) — et les comparent a des résultats expérimentaux, afin de sélectionner la plus adaptée. De
plus, ils supposent que I'adsorption de I’hydrogéne peut étre associative ou dissociative, condui-
sant a un total de 12 modeles possibles. Apres une série d’hydrogénations en autoclave avec un
catalyseur a base de nickel (60 < T < 140°C et 0,2 < P < 5 bar) ils concluent que le modele repré-
sentant le mieux les données expérimentales est celui considérant une adsorption associative de
I'hydrogene, et les premiéres additions de H a C et T comme étapes limitantes. Cette cinétique
sélectionnée ne considere cependant pas d’ordre distinct par rapport a I’hydrogéne pour les réac-
tions de saturation et d’isomérisation.

DELIY et collab. [2009] ont examiné I'hydrogénation du méthyle oléate sur différents cataly-
seurs. IIs proposent une cinétique simplifiée d’hydrogénation et d’isomérisation du C18:1 sur la
base des travaux de GRAU et collab. [1986] : les réactions de saturation sont d’ordre 1 par rapport
a Cy, etles isomérisations d’ordre 1/2.

D’autres articles portent sur '’hydrogénation du méthyle linoléate (C18:2). Ainsi, DELIY et col-

lab. [2005] ont examiné I’hydrogénation de cet EMAG sur un catalyseur Pd/MgO entre 30 et 50°C
et 1 et 10 bar. Les auteurs remarquent que :
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* Lerapport des méthyles oléates cis sur trans reste inchangé tant que le méthyle linoléate est
présent.

* Ce rapport est réduit avec la température (en accord avec VELDSINK et collab. [1997]).
* Ce rapport augmente avec la pression (en accord avec VELDSINK et collab. [1997]).

* L'hydrogénation du méthyle linoléate et celle du méthyle oléate suivent un ordre zéro par
rapport a la pression d’hydrogene.

* L'hydrogénation du méthyle linoléate suit un ordre zéro par rapport au substrat.

Ils proposent un mécanisme réactionnel complexe pour expliquer I'isomérisation/saturation
du méthyle linoléate en méthyle oléate cis ou trans (voir FIGURE 1.19). Il débute par 'adsorption
du méthyle linoléate. Les deux doubles liaisons carbone-carbone de la molécule étant proches
(0,38 nm), elles s’adsorbent simultanément sur les sites actifs du catalyseur en formant des liai-
sons 1 entre la molécule et deux atomes de palladium. L'addition d'un premier atome d’hydro-
gene provoque une liaison forte o entre le méthyle linoléate et un nouvel atome de palladium,
conduisant a un complexe n-o. Deux scénarios sont alors envisageables. Dans le premier, 'addi-
tion d'un deuxieme atome d’hydrogene suivie de la désorption de la molécule entraine la forma-
tion du méthyle oléate cis. Dans le second, la rotation du fragment —CH,—R’ autour de la simple
liaison carbone-carbone ¢ conduit a I'apparition d’'une insaturation trans. Il s’ensuit I'apparition
du méthyle oléate trans— par hydrogénation de la double liaison carbone-carbone cis résiduelle -
et désorption de la molécule. Les lois cinétiques correspondantes ne sont cependant pas décrites
pas les auteurs.

FIGURE 1.19 — Mécanisme d’isomérisation/saturation du méthyle linoléate en méthyle oléate cis et trans
selon DELLIY et collab. [2005]

Sur la base de ces travaux, MURZIN et SIMAKOVA [2008] évaluent différents mécanismes afin
de concilier les cinqg remarques de DELIY et collab. [2005]. Ils proposent ainsi un mécanisme re-
prenant dans les grandes lignes celui de la FIGURE 1.19, mais impliquant un intermédiaire du mé-
thyle linoléate avec une double liaison partiellement hydrogénée, MH. 1l est le précurseur de deux
autres intermédiaires LproC et LproT qui produiront respectivement un isomere cis ou trans a
I'étape suivante. Le mécanisme est présenté FIGURE 1.20. Le mécanisme ne prend pas en compte
la saturation du méthyle oléate en méthyle stéarate, puisque DELIY et collab. [2005] estiment que
la formation de ce dernier n’est visible qu’a partir du moment ot le méthyle linoléate est comple-
tement consommé. La loi de vitesse de ce mécanisme est établie mais les parametres ne sont pas

30



CHAPITRE 1. ETAT DE L'ART

identifiés.
C
&
MH —— LproC

N

LproT >~ - T

— (C

T

FIGURE 1.20 — Schéma réactionnel selon MURZIN et SIMAKOVA [2008].

Les cinétiques d’hydrogénation et éventuellement d’isomérisation ont ainsi été étudiées pour
des catalyseurs a base de nickel ou de palladium. Il a été montré expérimentalement que les AGM
et AGT sont préférentiellement produits a hautes températures et basses pressions. Ces tendances
sont plus ou moins bien décrites par de nombreux mécanismes réactionnels disponibles dans la
littérature. La plupart ne sont pas a méme de décrire la dépendance complexe de la sélectivité
cis/ trans aux conditions opératoires — ou a travers des parametres empiriques (valables sur une
plage restreinte de conditions). Conscients de ce probleme, plusieurs auteurs ont cherché a établir
des mécanismes plus complexes; néanmoins, les lois cinétiques sont rarement dérivées ou leurs

parametres n’ont pas été identifiés.

1.1.5 Synthese

Les huiles végétales fluides a température ambiante, comme celles de tournesol ou de colza,
s’averent majoritairement constituées d’acide gras poly- ou mono-insaturés. Dans ce contexte,
le procédé d’hydrogénation permet de réduire les insaturations, ou doubles liaisons carbone-
carbone, et ainsi d’ajuster leur texture (point de fusion, viscosité) et de diminuer leur tendance
a rancir. Compte tenu des récentes évolutions des normes sanitaires concernant le contenu des
graisses alimentaires, ce procédé doit montrer une sélectivité poussée afin d’éviter la formation
d’acides gras contenant une ou plusieurs insaturations de configuration trans. La production d’aci-
des gras totalement saturés doit, elle aussi, étre réduite. En d’autres termes, '’hydrogénation doit
favoriser la production d’acides gras monoinsaturés cis.

Traditionnellement, les hydrogénations sont effectuées dans des réacteurs batch slurry qui ont
pour avantage de constituer une technologie simple et flexible, mais conduisent a une sélectivité
faible (en particulier vis-a-vis du cis/ trans). Les efforts se sont donc concentrés a développer des
réacteurs innovants a I’échelle pilote, avec notamment 'utilisation de blocs monolithes montés
sur une turbine. Outre I'effet évident du catalyseur, ceci met en avant I'importance du contacteur
triphasique dans I'obtention des sélectivités recherchées.

Par ailleurs, plusieurs propriétés physico-chimiques des huiles évoluent significativement lors
delaréaction d’hydrogénation. La viscosité, en particulier, tend a augmenter. Il n'existe cependant
aucun modéle permettant de quantifier de facon précise la viscosité d'une huile pour un degré de
saturation et une température donnés. Laugmentation de la viscosité a pour conséquence de ré-
duire la diffusivité des triglycérides (TAG), composés majoritaires des huiles, et de '’hydrogene.
Une corrélation empirique simplifiée a été régressée pour I’hydrogene, mais il existe peu de don-
nées disponibles quant a la diffusivité des TAG dans les huiles végétales. La densité des huiles,
ainsi que la solubilité de I'hydrogéne, sont bien documentées et de nombreux travaux ont pro-
posé des lois décrivant leur évolution avec la température (et la pression pour la solubilité). Ces
deux propriétés sont par ailleurs peu affectées par I'’hydrogénation. Une dépendance linéaire a la
température est observée pour la tension de surface, I'évolution de cette derniere en fonction du
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degré de saturation est cependant inconnue.

Finalement, parmi les schémas cinétiques décrits dans la littérature et dont les parameétres
ont été déterminés, aucun ne prend en compte la dépendance des sélectivités a 'ensemble des
conditions opératoires (pression et température). Les travaux antérieurs rapportent néanmoins
des approches intéressantes pour I’obtention de lois cinétiques pertinentes, permettant en parti-
culier d’évaluer I'effet de la pression d’hydrogene sur I'isomérisation cis/ trans.
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1.2 Lesréacteurs monolithes

Les réacteurs monolithes sont prometteurs pour les réactions catalytiques triphasiques comme
I’a montré DURAN MARTINEZ [2017]. Lors de sa thése, ce dernier a réalisé un état de I'art détaillé
sur ce type de réacteur. Un résumé de ce travail ainsi que son actualisation sont présentés ci-
dessous.

1.2.1 Présentation générale des réacteurs monolithes

Un monolithe est une structure faite, en régle générale, de céramique ou de métal et percée de
canaux paralleles. La section de ces canaux peut étre circulaire ou rectangulaire (le plus souvent),
voire triangulaire ou hexagonale [ROY et collab., 2004]. Une phase active est déposée sur la paroi
des canaux sous la forme d'un dépot catalytique appelé washcoat.

Développés dans les années 1970 pour détruire les composés de type NOx et les hydrocarbures
légers des gaz d’échappement des voitures [FRIETZSCHE et KRAUSE, 1974], les réacteurs mono-
lithes ont par la suite été utilisés pour d’autres réactions gaz-solide comme les réductions sélec-
tives des fumées des incinérateurs, le vaporeformage d’hydrocarbures ou pour ’hydro-isomérisa-
tion des produits de la réaction FISCHER-TROPSCH.

Derniérement les réacteurs monolithes ont vu leur domaine d’application étendu aux réac-
tions triphasiques (écoulement gaz-liquide) en remplacement des réacteurs a lit fixe ruisselant
(trickle bed reactors) ou a catalyseur en suspension (slurry reactors).

CYBULSKI et MOULIJN [2006] énumerent, en effet, les avantages de ce type de réacteur :

— faible perte de charge;
— bon transfert de masse gaz-liquide;
— faibles longueurs de diffusion (notamment dans le washcoat) ;

— faible dispersion axiale dans le cas d'un écoulement dit de TAYLOR (succession de bulles de
gaz et bouchons de liquide) ;

— surfaces de contact élevées entre les phases;
— manipulation facile du bloc monolithe;

— changement d’échelle aisé si I'alimentation des fluides est maintenue uniforme sur l'inté-
gralité des canaux.

L'écoulement du gaz et du liquide peut étre a co-courant ascendant ou descendant, le type
de régime hydrodynamique dépendant principalement des vitesses superficielles des phases, de
leurs propriétés physico-chimiques et de la taille et géométrie des canaux. Les régimes d’écoule-
ment dits a bulles, de TAYLOR, hétérogene (ou churn) et annulaire seront distingués.

Lécoulement recherché est celui dit de TAYLOR [CYBULSKI et MOULIJN, 2006], aussi appelé
écoulement segmenté ou encore « poches-bouchons » (en anglais plug flow, slug flow, segmented
flow ou intermitted flow). 1l consiste en une succession de bulles séparées par des bouchons (ou
slug) de liquide. Ce type d’écoulement possede deux caractéristiques importantes, a savoir la pré-
sence d’un fin film liquide - appelé film de lubrification — entre la bulle et la paroi du canal, et la
présence de recirculations au sein des bouchons liquides. Le transfert de masse entre les phases
gaz et liquide se voit ainsi grandement favorisé.

Les réacteurs monolithes triphasiques (RMT) présentent néanmoins certaines difficultés pour
leur opération :

— alimentation des canaux potentiellement non uniforme;
— fabrication plus cofiteuse que les catalyseurs « vracs » conventionnels;

— faible temps de séjour, dii aux vitesses superficielles de fluides élevées pour maintenir I'écou-
lement de TAYLOR.
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1.2.2 Application des Réacteurs Monolithes Triphasiques (RMT)

Des brevets concernant les RMT ont été déposés au début des années 2000, pour notamment
I'hydrodésulfuration et 'hydrodésazotation d’hydrocarbures liquides [L.1U et SORENSEN, 2002], ou
une technologie semi-batch composée d'un monolithe avec un injecteur de gaz sous pression
[MACHADO et BROEKHUIS, 2002].

Des auteurs ont, par ailleurs, comparé I'efficacité des RMT a celles des réacteurs traditionnels
pour des réactions d’hydrogénation. Il s’agit de réactions rapides, pour lesquelles les phénomenes
de transfert de masse sont souvent limitants. NIJHUIS et collab. [2001a] ont examiné ’hydrogé-
nation sur nickel de 'a-méthylstyréne en réacteur monolithe et a film ruisselant. Ils remarquent
une productivité supérieure de 50% par unité de volume dans le cas du monolithe, malgré I'ac-
tivité supérieure du catalyseur présent dans le réacteur a lit fixe. Les mémes auteurs ont, a nou-
veau, compareé ces deux types de réacteurs en termes de sélectivité cette fois, pour ’hydrogénation
consécutive du benzaldéhyde en alcool benzylique puis en toluéne (composé indésirable) [N1J-
HUIS et collab., 2001b]. IIs notent une sélectivité supérieure de 90% pour 50% de conversion dans
le cas du réacteur monolithe.

Comme abordé dans la PARTIE 1.1.2.2, I'hydrogénation d’huile de soja avec des blocs mono-
lithes fixés sur un agitateur a auto-induction de gaz a été étudiée par BOGER et collab. [2004]. Pour
rappel, une meilleure sélectivité est notée concernant les AGM et AGS dans le cas du catalyseur
structuré comparé a un réacteur de type slurry.

Les comparaisons avec les réacteurs traditionnels montrent, a priori, un avantage en producti-
vité et en sélectivité pour les réacteurs monolithes. Cependant, le nombre de travaux expérimen-
taux sur les réacteurs monolithes reste limité. Par ailleurs, les propriétés des catalyseurs utilisés
dans les différents types de réacteurs n’étant pas strictement les mémes et le type d’écoulement
au sein des canaux étant le plus souvent inconnu, il est difficile de discriminer les effets propres a
I'hydrodynamique et aux transferts au sein des monolithes dans 'amélioration des performances
constatées.

DURAN MARTINEZ [2017] a ainsi étudié I'’hydrogénation de I'a-pineéne a I'échelle pilote en ca-
nal unique, lui permettant d’éviter les problemes liés a la maldistribution des phases. Les mono-
tubes utilisés sont d'une longueur de 20 cm et posseédent une double-enveloppe pour la circulation
d’un fluide caloporteur (voir FIGURE 1.21). Le canal fait 2 mm de diametre interne avec un wash-
coat en alumine, d’épaisseur comprise entre 10 et 20 pm contenant environ 1,7% de palladium.
Lunité est constituée de trois monotubes montés en série, le premier ne possédant pas de dépot
catalytique et servant seulement d’échangeur de chaleur.

Les flux molaires choisis sont de 4,5 x 10~ mol/s pour le liquide et 1,8 x 10~* mol/s pour le
gaz. Les vitesses superficielles de gaz et de liquide se trouvent dans un domaine ol la présence
d’un régime de TAYLOR est probable pour un systéme eau-air (voir PARTIE 1.2.3.1), avec 0,024 m/s
pour le liquide et entre 0,088 et 0,215 m/s pour le gaz suivant les conditions opératoires. Le temps
de séjour moyen dans les monotubes catalytiques est donc inférieur a 4 secondes.

Douze essais, repartis sur trois campagnes, ont été réalisés dont la moitié dans des conditions
expérimentales de référence, a savoir 163°C et 21 bar, et 103°C et 21 bar. Une désactivation du
catalyseur a été constatée avec un avancement moyen par campagne passant de 12,6 a 9,3 et fi-
nalement a 8,5% pour le cas 163°C - 21 bar (respectivement 4,7, 3,1 et 2,5% pour le cas 103°C - 21
bar). Par ailleurs, une énergie d’activation apparente a été calculée et comparée a I'énergie d’ac-
tivation déduite d’essais en autoclave (a priori en régime chimique) : elles sont respectivement
de 31 kJ/mol et 41 kJ/mol mettant ainsi en avant |'existence d'une résistance au transfert de ma-
tiere dans le cas des monotubes. La sélectivité en cis-pinane a aussi été examinée et est comprise
entre 35 et 70%, diminuant avec I'laugmentation de la température et la réduction de la pression
d’hydrogene (a 'instar des huiles végétales).

Une stratégie de modélisation de 'hydrogénation de I'a-pinene en monotube a été conduite
de deux facgons : tout d’abord, une approche par simulations numériques directes ou les champs
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de vitesse et de concentration sont résolus dans le canal, puis une approche plus phénoménolo-
gique, dite de génie chimique, o un modele d’écoulement de type « piston » est choisi avec I'uti-
lisation de coefficients de transfert de matiere aux interfaces identifiés au préalable (voir PARTIE
1.2.4.1). Ces derniers sont déterminés via des corrélations disponibles dans la littérature ou viales
simulations numériques directes. Les résultats de ces approches sont discutés dans la suite de ce
chapitre (voir PARTIES 1.2.4 et 1.2.5).

FIGURE 1.21 — Monotube avec double enveloppe [DURAN MARTINEZ, 2017].

1.2.3 Outils de dimensionnement des Réacteurs Monolithes Triphasiques (RMT)

Ce paragraphe fait une synthese rapide des différents phénomenes en présence au sein d'un
canal de contacteur monolithe et de leur représentation, notamment au travers de corrélations.

1.2.3.1 Hydrodynamique

Forces présentes pour les écoulements gaz-liquide en milieu confiné Un écoulement gaz-liqui-
de est soumis a différents types de forces au sein d’'un canal, a savoir : les forces inertielles (~ pu?),
gravitationnelles (~ pdc), visqueuses (~ pu/dc) et interfaciales (~ o/dc). Les deux dernieres sont
ainsi prépondérantes dans des canaux de diameétres réduits aussi appelés capillaires. HAASE et col-
lab. [2016] donnent une valeur limite comprise entre 1 et 1,5 mm pour les distinguer, mais d’autres
travaux rapportent des diametres allant jusqu’a 3 mm suivant les propriétés des fluides [DURAN
MARTINEZ, 2017]. 1l existe ainsi des nombres adimensionnels permettant de caractériser un écou-
lement diphasique dans un capillaire, dont le nombre de REYNOLDS et le nombre capillaire, notés
respectivement Re et Ca (voir EQUATION (1.44)) [CYBULSKI et MOULIJN, 2006].

d
Re = PLYAC g = HLU (1.44)

ML oL
Selon les auteurs, u peut étre la vitesse diphasique, Utp, définie comme la somme des vitesses
superficielles des phases, ou la vitesse de la phase dispersée, en I'occurrence celle de la bulle, Ug,
dans le cadre d’'un écoulement de TAYLOR.

Régimes d’écoulement diphasique en capillaire Les vitesses superficielles de liquide et de gaz,
respectivement u;g et ugs, et le diametre du capillaire, dc, conditionnent le type d’écoulement
observé en canal. DURAN MARTINEZ [2017] ayant remarqué un manque d’ uniformité de la termi-
nologie des différents régimes dans la littérature, les a donc unifiés suivant les schémas présen-
tés a la FIGURE 1.22. Pour rappel, le régime recherché dans le cadre des travaux présentés ici est
le régime d’écoulement de TAYLOR, aussi dénommé « poches-bouchons », car il est favorable au
transfert de matiére entre les phases fluides.

De nombreux auteurs ont essayé de déterminer le régime d’écoulement en fonction de u;g
et ugs pour un diametre de capillaire donné [ISHIT et MISHIMA, 1984; MISHIMA et HIBIKI, 1996;
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FIGURE 1.22 — Ecoulements observés en capillaire annulaire. (a,b) : régime a bulles, (c,d) : régime de
TAYLOR, (e) : transition TAYLOR/ churn, (f) : régime churn, (g) : régime annulaire [KREUTZER et collab.,
2005].

SHAO et collab., 2009]. Des cartographies sont ainsi disponibles pour des systemes fluide-fluide,
mais elles sont limitées au systéme eau-air, a 'instar de celle proposée par YANG et SHIEH [2001]
(voir FIGURE 1.23).

Description de I'écoulement de TAYLOR L'écoulement de TAYLOR a été étudié des les années
1960 par TAYLOR [1961] et BRETHERTON [1961]. Deux caractéristiques de ce type d’écoulement
sont observées : la présence de recirculations au sein des bouchons de liquide et la présence d'un
film de lubrification entre la bulle et la paroi du canal.

Par ailleurs, il est aussi démontré que les bulles se déplacent 1égérement plus vite que les bou-
chons de liquide, en d’autres termes Ug est supérieure a Urp. BRETHERTON [1961] propose ainsi
une relation liant ces deux vitesses pour Ca inférieur 4 0,005 (voir EQUATION (1.45)).

Ug—Urp
B

=1,29 x (3Ca)?’3 (1.45)

Cette différence de vitesse a une conséquence sur le sens d’écoulement du film de lubrifica-
tion : il est généralement inverse a celui de la bulle [VAN BATEN et KrRISHNA, 2005]. Il existe néan-
moins un rayon de bulle critique, Rg, pour lequel I'écoulement dans le film change de sens [ABIEV,
2008].

AUSSILLOUS et QUERE [2000] ont proposé une corrélation pour déterminer 1'épaisseur de ce
dernier, &, et donc de Rg, pour les canaux de section circulaire (voir EQUATION (1.46)). KURI-
MOTO et collab. [2018] retrouvent numériquement les épaisseurs de film données par cette der-
niere équation pour Ca < 0,03, alors qu’elle tend a les surestimer pour un Ca plus grand. Néan-
moins, 'erreur sur I'épaisseur du film reste comprise entre +10% pour 0,1 < Ca <0, 5.

8¢  1,34Ca??
Rc  1+1,34(2,5)Ca2/3

(1.46)

IciCa= “;—?B
IIs proposent en plus des corrélations pour prédire le rayon de courbure des calottes lorsque
la forme de la bulle n’est plus idéale a Ca élevé. En effet, 1a forme des bulles peut, elle aussi, étre

affectée par I'équilibre des forces en présence, traduite par la valeur de Ca. HAASE et collab. [2016]
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(a) Capillaire horizontal de 2 mm. (b) Capillaire horizontal de 3 mm.

FIGURE 1.23 — Cartographie des régimes hydrodynamiques pour le systéme air-eau pour deux canaux a
sections rondes de diametres distincts [YANG et SHIEH, 2001]. Le régime de TAYLOR correspond ici a slug
(M) et plug (D).

ont remarqué que les bulles tendent a prendre une forme dite en «balle de fusil » pour Ca > 1073,
ol le nez des bulles tend a s’effiler et le culot a s’aplatir comme montré par la FIGURE 1.24. Dans ce
cas, 0y n'est constant que sur une petite portion de la longueur d'une bulle donnée rendant I'es-
timation de I'aire d’échange entre les phases fluides difficile. Une description précise de la forme
des bulles pour 0,01 < Ca < 0,15, dont I’angle des rayons de courbure des calottes, a été obtenue
numériquement par KURIMOTO et collab. [2018] (voir PARTIE 1.2.5.2).

FIGURE 1.24 - Evolution de la forme des bulles suivant le nombre capillaire Ca [HAASE et collab., 2016].

1.2.3.2 Transfert de matiere avec réaction a la paroi

Lécoulement de TAYLOR ayant une structure périodique bien définie, le concept de cellule uni-
taire est alors utilisé pour décrire son motif élémentaire, ot une bulle est entourée de deux demi-
bouchons de liquide comme montré par la FIGURE 1.25. Au sein de cette cellule unitaire, il existe
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des mécanismes de transfert de matiére entre phases a la fois paralleles et successifs [CYBULSKI et
MOULIJN, 2006]. La quantification de ces phénomenes passe soit par une approche classique du
génie chimique - par I'intermédiaire de coefficients d’échange volumétriques obtenus au travers
d’expériences dédiées, soit par une approche numérique - ou les champs de concentration sont
résolus localement couplés avec '’hydrodynamique, et les flux de transfert calculés pour les diffé-
rents éléments de la cellule (film, calottes, bouchons). Cette derniére approche est mise en avant
dans la PARTIE 1.2.5.

FIGURE 1.25 — Représentation schématique de I’écoulement de TAYLOR et ses dimensions caractéristiques
[DURAN MARTINEZ, 2017].

Lutilisation de coefficients de transfert permet une estimation rapide des échanges entre phases
le long d’un capillaire sans avoir recours a des modeles de mécanique des fluides numérique -
Computational Fluid Dynamics (CFD) - exigeants en terme de mise en ceuvre et de capacité de
calcul. Elle impose néanmoins des hypotheéses simplificatrices.

Dans un premier temps, de par sa structure périodique, I'écoulement de la phase liquide est
supposé suivre le modele d’écoulement « piston ». En effet, les slugs de liquide - supposés bien mé-
langés - sont connectés les uns aux autres uniquement par 'intermédiaire du film de lubrification,
souvent considéré stagnant, limitant ainsi la dispersion axiale.

D’autre part, cette démarche fait la différence entre la région bulk — milieu des bouchons li-
quides en 'occurrence — ot1 la concentration est donc supposée homogene, et les zones proches
des interfaces ot1 les gradients de concentration et le transfert de matiére ont lieu. A noter que
dans la grande majorité des cas d’étude, le gaz est pur ou peu soluble, la résistance au transfert
étant donc seulement du c6té liquide. Par ailleurs, siI’évaporation d’especes liquides est négligée,
alors seul leur transfert du gaz vers le liquide est considéré.

Trois mécanismes sont distingués pour caractériser le transfert de matiere en écoulement de
TAYLOR :

— Le transfert du gaz de la surface de bulle jusqu’a la paroi ol se trouve le catalyseur, au sein
du film de lubrification (coefficient volumétrique associé, kgsags).

— Le transfert du gaz des calottes de la bulle jusqu’aux bouchons de liquide (kgLagL).

— Le transfert du soluté gazeux, ou d’autres especes présentes dans les bouchons de liquide,
vers le catalyseur (krsars)

Du point de vue du transfert du soluté vers le catalyseur, celui-ci s’effectue du gaz vers le li-
quide puis du liquide vers la paroi (mécanismes en série) ou directement du gaz vers le liquide
(mécanisme en parallele des premiers). Il est ainsi possible de déduire un coefficient volumétrique
d’échange global [k a],, comme défini par I'EQUATION (1.47) [IRANDOUST et ANDERSSON, 1988;
KREUTZER et collab., 2001].

1 1 \7!
[krLaloy = kgs ags + + (1.47)
kcracr kisars
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Dans le cas d’un canal a section ronde et d’un nombre Ca inférieur 2 1073, la forme d’une bulle
peut étre considérée comme constituée d'un corps cylindrique et de deux extrémités hémisphé-
riques. En outre, un faible Ca implique une épaisseur de film faible devant le rayon du capillaire,
simplifiant par conséquent les expressions des aires caractéristiques d’échange données par les
EQUATIONS (1.48), (1.49) et (1.50).

4dBLf 4Lf
aes = dc?Lyc ~ dcLyc (1.48)
4dg? 4
aGL= ST (1.49)
4lq
as = chUC (1.50)

Transfert de matiére « gaz-liquide » global La quantification du transfert de matiére de la bulle
vers le liquide a été étudiée expérimentalement via un bilan sur le gaz dissous entre I'entrée et
la sortie du canal [BERCIC et PINTAR, 1997; IRANDOUST et collab., 1992] ou via des méthodes de
visualisation [BUTLER et collab., 2016; NIRMAL et collab., 2019; TAN et collab., 2012; YANG et collab.,
2016].

Comme précisé par DURAN MARTINEZ [2017], les coefficients de matiére n'ont pas la méme
signification suivant les conditions expérimentales et les méthodes de mesure employées. Ainsi,
la notation [kr a] ;55 est introduite pour désigner le coefficient de transfert gaz-liquide en ’absence
de réaction a la paroi. Par ailleurs, la contribution du film de lubrification dans ce cas est différente
du fait de I’absence de gradient raide en proche paroi pour des temps de contact longs entre la
bulle et le film (z.r ~ Ly/Up), le film étant rapidement saturé.

BERCIC et PINTAR [1997] ont obtenu une corrélation de [kp al4ps (EQUATION (1.51)) pour I'ab-
sorption du méthane dans de I'’eau sur un large domaine de vitesses superficielles et des diameétres
de canauxde 1,5, 2,5 et 3,1 mm.

0,111Upph19
(A -ec)Lucl®*
KREUTZER et collab. [2001] notent I'absence de propriétés physico-chimiques dans cette cor-

rélation et proposent une correction pour un systeme autre que méthane-eau mais ot O, est’es-
pece transférée avec par exemple le systéme air-eau EQUATION (1.52).

kral gps = (1.51)

D n
([kral gps)a = ([kLal aps)B (—A) (1.52)
Dg

Ici n est compris entre 0,5 et 1 selon le modele de transfert considéré (modeéle du film ou de
pénétration), les indices A et B représentent respectivement I’'oxygene et le méthane.

D’autres auteurs ont proposé des corrélations empiriques, fonction des caractéristiques de
I’écoulement (vitesse et longueur de bulle, longueur de bouchons...) [YUE et collab., 2009] ou uti-
lisant des nombres adimensionnels (Re pour le liquide et le gaz, Sc pour le liquide) [YUE et collab.,
2007].

VAN BATEN et KRISHNA [2004] ont fait la distinction entre les contributions du film de lubrifi-
cation et des calottes par I'intermédiaire de coefficients d’échange notés respectivement ki, rim
et ki, cqaps. Ces derniers sont explicités par les EQUATIONS (1.53) et (1.54) grace au modele de péné-
tration.

2 DUp

ki, fitm = NG —Lf (1.53)
2v2 DU
kL,cap = T d_CB (1.54)
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11 est donc possible d’exprimer [k al gps (EQUATION (1.55)) seulement en fonction de para-
metres opératoires, viales EQUATIONS (1.48) et (1.49) pour dg = dc et Ly =egLuc.

8 [Dugs 1 8v2 [DUp 1
[kLalaps = ki, fitmacs + ki,capaGL = N —+

(1.55)
Lyc dc m dc Luc

Des simulations numériques valident ce modéle. Néanmoins, DURAN MARTINEZ [2017] note
que ce dernier est critiquable sur deux points :

— I'EQUATION (1.55) suppose implicitement un potentiel d’échange équivalent pour la zone
du film et la couche de gradient proche des calottes;

— le mécanisme d’échange entre les bouchons et le film n’est pas pris en compte.

Transfert de matiére «liquide-solide» Suivant les auteurs, le transfert de matiere des especes
du bouchon vers la paroi est soit direct, soit en deux temps avec un premier transfert de masse du
liquide au film liquide puis jusqu’ala paroi. Il existe, en effet, une zone de faibles vitesses en proche
paroi détachée des recirculations du bouchon [BUTLER et collab., 2018; NIRMAL et collab., 2019].
Le renouvellement du liquide pres des couches limites est donc lié a 1a longueur des bouchons du
liquide (Lg) et la vitesse de la bulle (Ug).

HAASE et collab. [2016] ont répertorié les corrélations donnant ki s ars dont celles de HATZIAN-
TONIOU et ANDERSSON [1982] et de BERCIC [2001] obtenues expérimentalement via la dissolu-
tion d'une couche d’acide benzoique en paroi (EQUATIONS (1.56) et (1.57)), ou celle de KREUTZER
et collab. [2001] déterminée grace a des études numériques. Il est intéressant de noter que les
études expérimentales ne font pas de distinction entre le transfert liquide-solide ayant lieu dans
le film de lubrification et dans les bouchons liquides. Ces corrélations relient des parametres opé-
ratoires clés dont la vitesse diphasique (Utp), le taux de rétention de liquide (er), la longueur des
bouchons (Lg), le diametre de canal (dc), la diffusivité de I’espéce (D) et dans certains cas I’épais-
seur du film liquide (souvent considérée égale a 5 ¢).

Lire\—0449 ([ T .\ ~0.087
Shy = 3,51Re %465, 441 (ﬁ) (Lf) (1.56)
dc dc
4Sh;D
kisars = 1.57
LsaLs =~ 3 (1.57)

Transfert de matiere «gaz-solide» Le transfert entrela bulle etla paroi, ou transfert « gaz-solide »,
est étudié en présence d'une réaction a la paroi ayant pour réactif le composé de la phase gaz. Un
gradient raide est potentiellement présent dans le film de lubrification souvent considéré comme
stagnant. Le modele du film est alors le plus souvent utilisé, donnant le coefficient de transfert
comme montré par I'EQUATION (1.58) [[RANDOUST et ANDERSSON, 1988].

D
_Gf

I1 est a noter que dans le cas d'une réaction ou le washcoat a généralement une épaisseur
comprise entre 20 et 100 pm, le transfert interne au catalyseur est souvent considéré comme non
limitant d’apres 'estimation d’'un facteur d’efficacité () déduit du module THIELE pour une loi
cinétique intrinseque [DURAN MARTINEZ, 2017].

kas (1.58)

Malgré un nombre important d’articles traitant des différents mécanismes de transfert de ma-
tiere et des corrélations associées, aucun consensus ne se dégage quant aux conditions opératoires
favorisant le transfert dans le cadre de I'’écoulement de TAYLOR. Néanmoins certains parametres
clés ont été mis en avant dont :

— les longueurs de bulle (L¢) et de bouchon (Ls);

— le diametre de canal (d¢);

40



CHAPITRE 1. ETAT DE L'ART

— lavitesse diphasique (Utp);

— lafraction de gaz (eg).

1.2.4 Modélisation 1D d’'un monocanal avec écoulement de TAYLOR

Cette section présente deux approches visant a modéliser de facon unidimensionnelle les
transferts et éventuellement les réactions le long d’'un canal unique.

1.2.4.1 Modéele « piston » d’'un canal catalytique triphasique

Lors de son étude de I'hydrogénation de I'a-pinéne en monocanal, DURAN MARTINEZ [2017]
a proposé un modele simplifié de type « piston ». Dans son cas d’étude, les bouchons liquides
sont courts et un bon mélange au sein du liquide est ainsi supposé, justifiant ainsi 'approche
« piston ». Pour représenter le monotube constitué d'un canal avec dépot catalytique et entouré
d’une double-enveloppe (voir PARTIE 1.2.2), 'auteur considere un réacteur isotherme. Par ailleurs,
le transfert externe est supposé limitant.

Utilisant des coefficients de transfert de matiéere issus soit de la littérature, soit de simulations
numériques directes (voir PARTIE 1.2.5), il compare I'évolution du taux de conversion le long du
canal pour le modele « piston » avec celui prédit par les simulations CFD.

Pour cela, les bilans de matiere au sein du liquide sont résolus pour 'hydrogene (H,) (EQua-
TIONS (1.59) et (1.60)) et pour le pinéne (P) (EQUATIONS (1.61) et (1.62)).

Pour I'hydrogene :
— en phase liquide
dCL,H2 . ~
uLs iz +keLacL(cLn, — ¢fy,) + (kis ars)n, (cLu, — ¢s,H,) =0 (1.59)
— dans le catalyseur
(ks ars)m, (cLm, — ¢s,1,) + (kGs acs)u, (c;flz — Cs1,) — Ts(Cs,t1yr C5.p) = O (1.60)

Pour 'a-pinene :

— en phase liquide

dCLyp

urs + (krsars)p(cr,p —csp) =0 (1.61)

— dans le catalyseur

(kisars)p(cr,p — ¢s,p) — I's(Cs H,, Cs,p) =0 (1.62)

Ou rg(cs H,, cs,p) estla vitesse intrinseque de réaction exprimée ici par unité de volume de contac-
teur (mol-m™3-s71), les limitations au transfert interne de matiére étant supposées négligeables.
Les concentrations cy,; et cg ; représentent les concentrations respectivement dans le bulkliquide
et a la paroi.

Dans le cas ou les coefficients de transfert sont estimés a partir des travaux antérieurs, les
EQUATIONS (1.58) et (1.54) sont utilisées pour déterminer kgs et ags. De la méme facon ki s et ars
sont obtenus a partir des EQUATIONS (1.56) et (1.57) pour le pinéne et la corrélation de KREUTZER
et collab. [2001] pour I'hydrogene.

Ces coefficients sont comparés a ceux calculés grace une simulation numérique directe. Lau-
teur remarque une assez bonne correspondance entre la littérature et la simulation numérique
pour I'évaluation de kgsags et kgLagr, (écarts respectivement de 43% et 7,7%). Néanmoins, les
corrélations tendent a sous-estimer (krsars)y, (d'un facteur 5,5) mais a grandement surestimer
(kisars)p (d'un facteur 28).
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Le systeme d’équations ci-dessus a été résolu grace au module de résolution d’équations algé-
bro-différentielles de COMSOL MuLrIPHYSICS®. Comparé aux prédictions de la CFD, le modele
« piston » utilisant les coefficients issus de la littérature tend a surestimer le taux de conversion
le long du canal, mais il redevient en bon accord avec ces dernieres lorsque ces coefficients sont
calculés a partir de la simulation directe (voir FIGURE 1.26). Cette différence importante entre le
modele « piston » intégré sur la base des coefficients issus de la littérature et la simulation numé-
rique directe vient tres certainement de la surévaluation du transfert liquide-solide du pinéne par
la corrélation de HATZIANTONIOU et ANDERSSON [1982].

FIGURE 1.26 — Prédictions de la conversion du substrat le long du réacteur pour le modele « piston » et la
simulation numérique directe pour ’hydrogénation de I'a-pinéne [DURAN MARTINEZ, 2017].

1.2.4.2 Modélisation analytique compléte du transfert gaz-liquide le long d’un canal

Comme vu précédemment, il existe un nombre conséquent de corrélations pour décrire les
différents mécanismes de transfert ayant lieu dans les écoulements de TAYLOR. La grande va-
riété des méthodes utilisées et des conditions opératoires rendent leur précision aléatoire. Dans
ce contexte, NIRMAL et collab. [2019] ont proposé un modéle analytique global dans le cas d'une
absorption non réactive. Ce modele apporte trois contributions majeures :

— La concentration du soluté dans les bouchons liquides n’est plus considérée comme uni-
forme, comme montré expérimentalement par BUTLER et collab. [2016] et numériquement
par YANG et collab. [2017].

— Lécoulement n’est plus considéré comme piston, de par la prise en compte d’échanges de
matiere entre les bouchons successifs via le film de lubrification (cross-talk).

— La réduction rapide de la vitesse des bulles le long du canal, due a leur rétrécissement, est
prise en compte. Ainsi plusieurs caractéristiques de I’écoulement — dont I’épaisseur du film
de lubrification et la longueur des bouchons liquides — sont remises a jour au cours du calcul
le long du canal.

Lapproche complete est disponible dans 'ANNEXE A.4.

Les auteurs valident leur modele expérimentalement en mesurant la vitesse de rétrécissement
de bulles le long d'un canal pour les systemes éthanol-CO, et huile de silicone-CO,. Tous les para-
metres du modele sont fixés sauf la diffusivité et la solubilité du CO, ; ces derniéres sont ajustées et
comparées a des valeurs de la littérature. Par ailleurs, ils comparent les prédictions de leur modéle
dans le cas ou ils annulent artificiellement un ou plusieurs de ces effets complexes (non unifor-
mité de la concentration dans les bouchons, cross-talk ou réduction de la vitesse des bulles le long
du canal).
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Lidentification de la diffusivité et de la solubilité du CO, dans I'éthanol a partir des mesures
expérimentales conduit a des valeurs différant respectivement de 4,8% et de 3,4% par rapport aux
données de la littérature. En éliminant le cross-talk, le film est rapidement saturé et le transfert se
fait principalement via les calottes, ayant pour conséquence une surestimation de la diffusivité.
A l'inverse, supposer homogenes les concentrations dans les bouchons a pour conséquence de
sous-estimer la diffusivité. De facon équivalente, ne pas tenir compte du rétrécissement de la taille
des bulles — et donc de la réduction de leur vitesse et d'un changement de la géométrie des cellules
unitaires — tend aussi a une sous-estimation de la diffusivité.

IIs notent ainsi un écart relativement faible (de 25%) entre la diffusivité obtenue via le modéle
négligeant ces trois effets et la valeur théorique. Les auteurs concluent donc que dans de nom-
breux cas d’étude de la littérature les simplifications faites dans les modeles utilisés tendent a se
compenser.

IIs étudient finalement I'influence de I'inhomogénité de la concentration par rapport a celle
du cross-talk. Quatre cas de figure sont examinés suivant que le film de lubrification au niveau de
la bulle est totalement ou partiellement saturé, et selon le gradient de concentration au voisinage
de la paroi pour le bouchon. Ils montrent que le poids des deux contributions peut grandement
varier suivant les propriétés physico-chimiques et les conditions expérimentales.

Leur discussion se limite au transfert gaz-liquide sans réaction; néanmoins leur approche
pourrait étre utilisée dans le cas d'une réaction catalytique en paroi et en ajoutant dans leur mo-
dele les espéces uniquement présentes dans le liquide.

1.2.5 Modélisation numérique des écoulements de TAYLOR

L'approche numérique consiste en'utilisation d’outils CFD permettant la résolution des équa-
tions de NAVIER-STOKES pour une géométrie donnée. Le domaine a modéliser est ainsi discrétisé
en sous-domaines élémentaires pour lesquels sont résolues les équations aux dérivées partielles
suivant différentes méthodes numériques (différences finies, volumes finis ou éléments finis). A
ces équations peuvent étre couplées des équations de transport d’espéces avec ou sans réaction.

Les fluides sont classiquement considérés comme newtoniens et incompressibles. Par ailleurs,
dans le cas d’écoulements diphasiques, I'évaporation du liquide est négligée et les faibles concen-
trations du soluté gazeux dans le liquide n’affectent pas ses propriétés.

Dans le cadre des écoulements de TAYLOR, deux stratégies de modélisation sont possibles : soit
un repere fixe dit «lié au laboratoire », soit un repere mobile se déplagant a la vitesse de la bulle dit
«lié ala bulle ». Lécoulement peut étre résolu en tenant compte des deux phases ou seulement de
celle liquide. Ne sont traités ici que les cas d’étude en canaux cylindriques.

1.2.5.1 Référentiel fixe lié au laboratoire

Dans ce repéere, 'écoulement est périodique et donc non-stationnaire. La majorité des tra-
vaux s'attardent a la résolution de I'hydrodynamique des deux phases via des méthodes numé-
riques type volume-of-fluid (VOF) ou level-set. Le domaine de calcul inclut généralement la mise
en contact des phases et une longueur d’établissement de I'’écoulement (grande devant le dia-
metre du capillaire) [ASADOLAHI et collab., 2011; GUPTA et collab., 2009; QIAN et LAWAL, 2006]. I
est ainsi possible d’établir les caractéristiques de I'’écoulement (comme e ou Ug), connaissant
uniquement les vitesses superficielles ugs et ugs.

Les études examinant le transfert de matiere dans un référentiel fixe sont rares, du fait des
temps de calculs importants nécessaires a leur résolution. Récemment, NIRMAL et collab. [2019]
ont néanmoins modélisé le transfert de matiere lors du détachement de bulles de CO, dans de
I'éthanol au niveau d’'une jonction en T. La conduite fait 100 um de large (simulation 2D), et les
débits de gaz et de liquide sont respectivement de 300 pL/s et 500 pL/s. Avec le logiciel COMSOL
MuLTIPHYSICS®, I'écoulement instationnaire est résolu via une méthode level-set. Les phases
étant ainsi localisées au cours du temps, I’équation de diffusion-convection est ensuite résolue
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dans le liquide pour le soluté. Pour un méme champ de vitesses diphasiques, des calculs sont réa-
lisés pour étudier I'influence du nombre de PECLET, Pe, en ajustant le coefficient de diffusion (voir
FIGURE 1.27). Les auteurs remarquent la présence d'une asymétrie de la concentration a Pe grand,
mais cette derniére tend a disparaitre apres un temps égal au temps caractéristique de recircu-
lation dans les bouchons. Par ailleurs, les auteurs remarquent que seules les lignes de courant les
plus al’extérieur des recirculations sont concentrées en soluté. L'initialisation du modéle présenté
dans ’ANNEXE A.4 prend en compte cette non uniformité de la concentration du soluté dans le li-
quide.

FIGURE 1.27 — Transfert de matiére lors de la formation des bulles pour une jonction en T : influence du
nombre de PECLET Pe [NIRMAL et collab., 2019].

1.2.5.2 Référentiel mobile lié a 1a bulle, approche dite de la cellule unitaire

Résolution de 'hydrodynamique Dans le repére lié a la bulle, contrairement au repére fixe, la
résolution de I'écoulement devient stationnaire si la résolution de I’hydrodynamique n’est pas
a coupler avec celle d'un transfert (et/ou d'une réaction) qui modifierait les propriétés physico-
chimiques. La paroi se déplace a une vitesse —Up et les bouchons de liquide a une vitesse moyenne
Urp — Up. Par ailleurs, pour des Re et Ca modérés, un canal vertical et suffisamment loin de I'in-
jection des phases, I’écoulement peut étre considéré comme axisymétrique.

Plusieurs auteurs, dont FUKAGATA et collab. [2007], utilisent pour un écoulement établi (c’est-
a-dire loin de I'entrée et de la sortie du canal) la stratégie dite de la cellule unitaire (ou UC pour
unit cell), o1 1a bulle entourée de demi-bouchons de liquide est suivie le long du canal. Des condi-
tions périodiques sont généralement appliquées en entrée et sortie de cellule unitaire, c’est-a-dire
I'égalité des profils de vitesse est imposée entre ces deux frontieres. Ceci n'est strictement exact
que s’il n'y a pas de variation axiale des grandeurs résolues au sein de 'UC. Ces variations étant
souvent faibles, cette hypothese reste valable.

Cette approche nécessite néanmoins de connaitre la longueur de la cellule unitaire (Lyc), la
rétention locale de gaz (eg), la vitesse diphasique (Utp) et/ou la vitesse de bulle (Ug). En outre,
I'EQUATION (1.63) relie le rapport du débit volumique de gaz sur le débit total (Bg), Urp, € et Ug. Si
seulement les vitesses superficielles sont connues, € et Ug doivent étre déterminées pour établir
les conditions périodiques, soit par l'utilisation d’'une deuxiéme équation (comme I'EQUATION
(1.45) soit par une procédure itérative. Lépaisseur du film est généralement obtenue avec I'EQUA-
TION (1.46).

egUp =PgUTp (1.63)

La condition de périodicité de la pression a été discutée : VAN BATEN et KRISHNA [2004] im-
posent une égalité des profils de vitesse et un écart nul de pression entre I'entrée et la sortie du
domaine. DURAN MARTINEZ et collab. [2016] reprennent leurs travaux et supposent que les frotte-
ments visqueux entrainent une dissipation d’énergie. Ils estiment ainsi cet écart de pression (AP)
par I'intermédiaire d'un calcul monophasique stationnaire non périodique (approche dite de la
«cellule ouverte ») ol1 un profil de POISEUILLE ayant pour vitesse moyenne Urp est imposé en en-
trée. AP est alors un résultat de la simulation et est imposée comme conditions aux limites pour
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le calcul périodique. DURAN MARTINEZ et collab. [2016] trouvent ainsi dans le cas d’étude de VAN
BATEN et KRISHNA [2004] (systeme eau-air, Lyc =40 mm, dc =3 mm, eg = 17%, Ug =0,30 m- s™hH
une AP de 324 Pa. La prise en compte d'une AP non nulle s’avere n’avoir qu'un effet mineur sur
les vitesses des bouchons et du film (écart maximal de 3% pour la vitesse a I'interface).

Comme vu précédemment, les bulles tendent a prendre une forme de «balles de fusil » pour
Ca > 1073. Un apport majeur a la stratégie de cellule unitaire a ainsi été la résolution de 1'écou-
lement diphasique grace a l'utilisation de méthodes numériques dédiées, comme les méthodes
level-set ou VOF, permettant d’obtenir une description précise de l'interface.

ASADOLAHI et collab. [2011] ont notamment regardé 1’écoulement diphasique dans une cel-
lule unitaire le long d’un canal pour Urp et eg donnés. En appliquant la méthode de couche dy-
namique, la bulle reste toujours dans le domaine de calcul permettant de déduire sa vitesse et sa
forme. IIs valident expérimentalement leurs simulations pour un canal de 300 mm de long et 2
mm de diametre pour des systemes ayant pour gaz 'azote et pour liquide de 'eau ou du glycol
purs ou encore un mélange équimassique des deux [ASADOLAHI et collab., 2012]. Ils comparent
les longueurs de bouchons et de bulles prédites par la méthode VOF a celles obtenues expéri-
mentalement grace a I’analyse d’'images filmées par une caméra haute résolution. Ils estiment les
écarts entre 2 et 9% (suivant le systeme gaz-liquide). Les écarts relatifs sur les vitesses de bulles
sont quant a eux inférieurs a 4% entre les expériences et les simulations.

Dans le cadre de sa thése, DURAN MARTINEZ [2017] reprend le cas d’étude de VAN BATEN et
KRISHNA [2004] (systéme air-eau) et remarque un Ca légérement supérieur a 1073 (0,004). Il com-
pare alors la forme de bulle et 'hydrodynamique de la phase liquide dans le cas d'une bulle idéale
(deux hémispheres et un corps cylindrique) et celui d’'une bulle déformable obtenue par l'inter-
meédiaire d'une approche par maillage mobile appelée Arbitrary Lagrangian-Eulerian (ALE) dis-
ponible dans COMSOL MutripHYsICS®. Cette approche établit un bilan de forces a l'interface
gaz-liquide et ajuste la position du maillage, et donc de l'interface, a chaque pas de temps.

Pour découpler les effets de la géométrie de bulle et des conditions aux interfaces, une ap-
proche mixte est appliquée au cas de la bulle déformée : 1a résolution est tout d’abord diphasique,
la forme de bulle ainsi obtenue étant ensuite exportée pour une nouvelle résolution monopha-
sique comme dans le cas de la bulle idéale. Dans les deux cas (bulle idéale et bulle déformée),
les AP sont déduites grace a la méthode de la « cellule ouverte » présentée ci-dessus. Une réso-
lution diphasique complete est également réalisée - pour un écoulement non-périodique (profil
de POISEUILLE en entrée) et non-stationnaire. Le profil de POISEUILLE est retrouvé en sortie et
Ug est ajustée a4 0,307 m-s~! afin que la bulle reste dans le domaine de calcul, alors que cette vi-
tesse est estimée 2 0,30 m-s~! pour la forme simplifiée. Le débit liquide est ainsi supérieur de 30%
dans le film. Une légere déformation est remarquée avec un effilement du nez, tandis qu'un apla-
tissement et une vaguelette de perturbation (avec un pincement, i.e. une réduction ponctuelle de
I'épaisseur du film) sont visibles au culot (voir FIGURE 1.28a). Pour des mélanges eau-glycol, KURI-
MOTO et collab. [2018] retrouvent ces mémes caractéristiques numériquement grace une méthode
de suivi d’'interface (voir FIGURES 1.28b et 1.28c¢). La vaguelette — et donc le pincement — tendent a
disparaitre pour Ca > 0,8 comme remarqué par ROCHA et collab. [2017].

Dans le cas de DURAN MARTINEZ [2017], la résolution monophasique de la bulle déformée
donne des profils de vitesse quasi-identiques a la résolution diphasique, dans les bouchons et le
film de lubrification, 4 condition de considérer la méme valeur de vitesse pour Ug (0,307 m-s~!).
Cela sigifie que la condition de glissement parfait imposée a I'interface gaz-liquide pour la résolu-
tion monophasique permet une modélisation fiable de 'hydrodynamique dans la cellule unitaire.
Les effets de la déformation de la bulle sur le transfert de matiére sont discutés dans le paragraphe
suivant.

Transfert de matiére La majorité des études réalisées simulant le transfert de matiére en écou-
lement de TAYLOR considére une faible concentration des espéces transportées. Les propriétés de
la phase liquide sont alors supposées invariantes. Par conséquent, une résolution séquentielle est
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(a) Systéme air-eau, zoom sur la bulle [DURAN MARTINEZ, 2017].

(b) Systeme air-eau/glycol, zoom sur les nez [KURIMOTO et collab., 2018].

(c) Systeme air-eau/glycol, zoom sur les culots [KURIMOTO et collab., 2018].

FIGURE 1.28 - Lignes de courant dans les bulles et bouchons pour des résolutions diphasiques.

généralement adoptée ou I'hydrodynamique est résolue dans un premier temps, et le transfert de
matiere dans un second temps. La condition de périodicité pour les champs de concentration est
appliquée dans les cas traités ci-dessous. A noter que cette condition implique, dans le cas d’'une
résolution stationnaire, la présence d’'un terme « puits » — souvent une réaction en paroi — pour
éviter le résultat trivial du liquide complétement saturé en soluté.

VAN BATEN et KRISHNA [2004] ont modélisé le transfert d'un traceur dans le cas d'une réso-
lution instationnaire pour un temps de contact court afin d’éviter la saturation du film. Seule la
phase liquide est simulée et la concentration du traceur y est initialement nulle. Une condition de
DIRICHLET est imposée a la surface de la bulle. Les auteurs déterminent [k al ;55 pour différents
dc, Lyc, Ug et D, et valident leurs corrélations de ki, fi;m et ki cqp €tablies grace au modele de
pénétration (EQUATIONS (1.53) et (1.54)).

Plusieurs auteurs ont repris le cas d’étude précédent, dont DURAN MARTINEZ et collab. [2016],
mais en régime stationnaire avec une réaction catalytique du premier ordre a la paroi. La bulle
étudiée étant considérée ici comme idéale, il a été possible de délimiter précisément les régions
des calottes et celle du film et ainsi d’évaluer la contribution de chacune. Pour cela, les concen-
trations moyennes dans le liquide (c;;0y) et a la paroi (cs) sont déterminées, et les flux de matiere
sont intégrés pour chaque région (P.qps €t @ r;;,, respectivement pour les calottes et le film). Les
coefficients volumétriques de transfert sont alors donnés par les EQUATIONS (1.64), (1.65) et (1.66).

) 1
keLagr = ——— — (1.64)
C* = Cmoy Vuc
DPrijm 1
ks acs = C*f ’ c’" T (1.65)
— (S VvUuC
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(Dcaps"‘q)film 1

*

c*—ctmoy Vuc

kval gps = (1.66)
Ol Vyc est le volume de la cellule unitaire.

En plus du cas référence de VAN BATEN et KRISHNA [2004], les auteurs étudient I'influence de
Lyc pour une méme rétention gaz (e égale a 17%). Pour les trois cas considérés, les coefficients
[k1.al ;s Obtenus grace aux simulations numériques directes et ceux calculés a partir de la corré-
lation de vAN BATEN et KRISHNA [2004] montrent un écart inférieur a 15%. Pour une longueur Lyc
trois fois plus petite (13,3 mm), 'aire interfaciale augmente de 21% et [k al ;55 de 35%. Les auteurs
attribuent cette tendance aux bouchons de liquide plus courts et donc a un mélange plus intense.
Par ailleurs, ils mettent en évidence que la majorité du flux transféré provient du film (64%) puis
du nez de la bulle (29%) dans le cas de référence. Pour Lyc égale a 13,3 mm, c’est par contre le
nez qui contribue le plus (59%). Il faut aussi considérer que dans ce dernier cas, I'aire de film ne
représente que 14% contre 64% dans le cas de référence. Finalement, ils remarquent un écart de
seulement 1,1% dans ce méme cas, si AP est nulle ou fixée vial’approche de « cellule ouverte ».

DURAN MARTINEZ [2017] poursuit cette analyse en comparant la valeur de kg al ;55 précédem-
ment trouvée pour une bulle de forme idéale a celle obtenue avec la bulle déformée, en utilisant
le champ de vitesse liquide issu du calcul monophasique pour Uy égale 4 0,307 m-s™! (voir para-
graphe précédent). Il note 2% de surface d’échange supplémentaire pour la bulle de forme réaliste,
mais une valeur de [k al 4ps réduite de 15%. 11 est difficile pour une bulle de forme réaliste de déli-
miter objectivement la zone des calottes et celle du film afin d’évaluer la contribution de chacune
comme fait pour la forme idéale;; néanmoins la FIGURE 1.29 compare le flux diffusif local pour ces
deux cas.

FIGURE 1.29 - Flux diffusif a la surface de la bulle de forme idéale et de forme réaliste [DURAN MARTINEZ,
2017].

Dans ce méme travail, DURAN MARTINEZ [2017] utilise la méthode de la cellule unitaire pour
simuler '’hydrogénation catalytique de I'a-pinéene le long d'un capillaire de 40 cm muni d'un wa-
shcoat avec I'application COMSOL MuLTIPHYSICS®. Seul le liquide est résolu pour une bulle de
forme idéale. Une approche séquentielle est adoptée ou les équations de NAVIER-STOKES sont
d’abord résolues en mode stationnaire, suivi d'une résolution instationnaire des équations de
diffusion-convection pour I'hydrogene et 'a-pinéne.

Une loi réactionnelle intrinséeque de type LANGMUIR-HINSHELWOOD est développée sur la
base d’expériences en autoclave. Elle est implémentée comme condition de flux en paroi (résis-
tances au transfert interne négligées), fonction de la concentration locale des espéces. Les condi-
tions de simulation correspondent a celles des expériences décrites dans la PARTIE 1.2.2. Les vi-
tesses urg et ugs sont ainsi connues, et U est calculée grace a une méthode semi-analytique pro-
posée par ABIEV [2008]. g est déduite de I’EQUATION (1.63). Lyc, a prioriinconnue, a été choisie
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pour obtenir des profils de vitesses completement développés dans les bouchons.

Deux cas sont simulés : 103°C - 21 bar et 163°C - 21 bar. Ils correspondent aux expériences
réalisées en canal unique, donnant des valeurs de Ug et €g respectivement comprises entre 0,11
et 0,14 m/s et entre 0,72 et 0,77. Dans les deux cas, les simulations surestiment trés largement les
avancements par rapport a ceux qui ont été mesurés expérimentalement par chromatographie en
phase gazeuse: 11,9 contre 4,9% et 40,6 contre 12,8%, respectivement pour les cas 103°C - 21 bar et
163°C - 21 bar. La variation de débit gaz n’étant pas prise en compte par le modele CFD (géométrie
fixe et donc aire interfaciale constante), la simulation a 163°C est reproduite pour le volume de
bulle théoriquement atteint en sortie de réacteur — déduit de I'avancement de 1'expérience. Le
taux de rétention de gaz est ainsi réduit de 6,3%, mais la concentration en pinene est cependant
tres peu modifiée en sortie.

Lauteur apporte trois raisons pouvant expliquer la différence entre les avancements expéri-
mentaux et ceux calculés : I'incertitude quant a I'obtention d'un écoulement de TAYLOR au sein
des monotubes, le choix de Ly et la faible activité du catalyseur du washcoat par rapport a celui
en poudre ayant servi a la détermination de la cinétique intrinséque (une désactivation sensible
du washcoat ayant été notée d'un essai a 'autre).

Il est aussi intéressant de remarquer que la concentration moyenne d’hydrogéne dans le li-
quide décroit rapidement en entrée du réacteur, mais remonte aprés quelques secondes : le trans-
fert de I'a-pinéne du liquide a la paroi serait alors limitant. Ceci recoupe la conclusion faite pour
le modele 1D correspondant, qui montre que cette résistance doit étre prise en compte sous peine
de surestimer la conversion du pinéne.

Récemment, YANG et collab. [2017] ont étudié 'hydrodynamique et le transfert de matiere gaz-
liquide via des simulations numériques diphasiques basées sur la méthode VOF. Cette approche
permet d’écrire une unique équation de continuité et de localiser I'interface. Une équation de
conservation de la quantité de mouvement commune aux deux phases peut donc étre utilisée
dans I'intégralité du domaine de calcul. Cette derniére peut étre couplée al’équation de diffusion-
convection, elle aussi unique.

Létude porte sur la résolution d'un écoulement de Taylor dans un tube de 0,2 mm de diametre
pour le systeme air-eau selon I'approche de la cellule unitaire. Les simulations ont été réalisées
avec le logiciel OPENFOAM sur un cluster de 128 cceurs. Les auteurs ont dans un premier temps
évalué le saut de concentration entre la phase gaz et la liquide en fonction du nombre de PECLET
local, Pe ¢4, défini par 'EQUATION (1.67) :

UBAx
D

Ici, Ax estla taille caractéristique du maillage servant d’échelle pour les dérivées spatiales. Les
auteurs concluent que Pe;,¢,; doit étre inférieur a 0,5 pour décrire précisément le saut de concen-
tration a l'interface. Par la suite, les auteurs ont calculé le coefficient de transfert gaz-liquide kya
pour un écoulement piston. IIs observent que kr a augmente avec la vitesse de cisaillement au sein
des vortex de circulation et diminue avec Lg. IIs concluent que le transfert de matiere gaz-liquide
peut s’effectuer selon deux régimes distincts :

Pejocar = (1.67)

* Dans un premier régime, dit dominé par la convection, le soluté a I'équilibre thermodyna-
mique a l'interface voyage rapidement via les vortex de circulation pour former deux an-
neaux au sein du slug de liquide. Ce régime contribue a hauteur de 60% de la saturation du
liquide dans le cas montré par la FIGURE 1.30 et s’établit entre 0 et 0,5 s;

* Dans un second régime, cette fois dominé par la diffusion, le soluté diffuse perpendicu-
lairement aux lignes de courant, saturant ainsi le centre des vortex de circulation (voir Fi-
GURE 1.30).

Lexistence de ces deux régimes est aussi mise en évidence par NIRMAL et collab. [2019].
YANG et collab. [2017] ont, par la suite, déterminé 1'échelle de temps caractéristique de ces
régimes d’apres les résultats de leurs simulations. Le temps de convection, fconpecrion, €st déter-

48



CHAPITRE 1. ETAT DE L'ART

FIGURE 1.30 — Captures de différents profils de concentration provenant d'une simulation temporelle
d’écoulements segmentés. Cy; g sq; €st la concentration a saturation dans le liquide, Cg4s 1a concentration
dansle gaz. U=2mm-s™, tconvecrion = 0,5 €t tajffusion = 2,5 s [YANG et collab., 2017].

miné par le rapport entre le volume de liquide compris entre les centres des vortex et le débit
liquide le traversant. Ils obtiennent ainsi tconpecrion €gale a % De la méme maniere, chaque vor-
tex occupe la moitié de la largeur du capillaire et la diffusion s’effectue vers le centre de ces vortex,
ainsi #4; f fusion vaut %. Le nombre de PECLET est alors donné par 'EQUATION (1.68). Ainsi si
Pe > 1 et si le temps de séjour des phases est du méme ordre de grandeur que f.onpecrion, le mé-
canisme de transport dominant est alors la convection. Dans le cas contraire, les mécanismes de

convection et de diffusion doivent étre, tous deux, pris en compte.

ldiffusion RZUg

Pe = (1.68)

Lconvection 8DLS

1.2.6 Synthese

Les réacteurs monolithes triphasiques (RMT) ont été comparés aux réacteurs conventionnels
a lit fixe descendant et a suspension, montrant a priori des bénéfices en termes de productivité et
sélectivité. Il est néanmoins difficile d’établir des conditions strictement identiques pour tous les
réacteurs et ainsi de distinguer les différences ayant pour origine les caractéristiques intrinséques
de chacun.

Des avancées notables ont récemment été faites quant a la compréhension des écoulements
de TAYLOR. Du point de vue de 'hydrodynamique, KURIMOTO et collab. [2018] a notamment confir-
mé numériquement la pertinence de 'équation de AUSSILLOUS et QUERE [2000] pour la déter-
mination de I'épaisseur de film, méme a nombre Ca élevé. Dans ce contexte, DURAN MARTINEZ
[2017] n’a calculé qu’une faible différence entre le coefficient de transfert de matiere gaz-liquide
calculé pour une bulle de forme idéale et celui obtenu pour une bulle de forme réaliste pour Ca
jusqu'a4 x 1073,

Lhypothese de bouchons liquides parfaitement mélangés a été récemment remise en ques-
tion expérimentalement [BUTLER et collab., 2016, 2018] et numériquement [YANG et collab., 2017].
Ces études mettent en avant un régime diffusionnel contrélant rapidement le transfert de matiére
du soluté de I'extérieur jusqu’au centre des recirculations. Ce constat a poussé NIRMAL et col-
lab. [2019] a prendre en compte les surfaces de courant des vortex dans I’établissement d’'un mo-
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deéle 1D. Ces auteurs considerent, par ailleurs, 'échange de matiere entre des bouchons successifs
(cross-talk), remettant ainsi en cause le caractere « piston » des écoulements de TAYLOR. Malgré
les résultats pertinents de ce modéle, DURAN MARTINEZ [2017] trouve une bonne correspondance
entre une simulation numérique directe et une approche 1D « piston » ol les coefficients de trans-
fert de matiere sont issus de cette méme simulation.

1.3 Conclusion de I'état de I’art et stratégie de these

Le procédé d’hydrogénation est utilisé pour réduire le degré de saturation des huiles compo-
sées d’acides gras polyinsaturés. Industriellement réalisé en réacteur batch a faible pression, haute
température et avec un catalyseur a base de nickel dispersé sous forme de poudre dans le liquide
(slurry), cette opération est tombée en désuétude au début des années 2000, ceci étant dii a une
production excessive de graisses saturées et surtout trans. La consommation de ce type d’acides
gras est, en effet, liée au développement de maladies cardio-vasculaires. La production d’huiles
végétales composées majoritairement d’acides gras monoinsaturés de configuration cis reste un
enjeu crucial pour I'industrie agro-alimentaire, comme en témoigne I'explosion de la production
d’huile de palme, cependant décriée pour son impact environnemental.

Dans ce contexte, les réacteurs innovants récemment développés peuvent potentiellement
résoudre les problemes de sélectivités rencontrés lors de 'hydrogénation industrielle des huiles
végétales. Ainsi, les réacteurs de type monolithe, composés de nombreux canaux millimétriques
dont la paroi interne est recouverte d'un dépot catalytique, se révelent prometteurs dans des
conditions d’écoulement dites de TAYLOR ol des bulles allongées sont entrecoupées de bouchons
liquides. Cette configuration comporte des avantages cruciaux, dont :

— un transfert gaz-liquide amélioré, avantage clef dans le cas des réactions triphasiques, no-
tamment grace a la présence d'un film de lubrification entre la bulle et la paroi;

— un écoulement proche d'un écoulement idéal de type « piston », malgré des échanges de
matiére constatés entre les bouchons (cross-talk).

Ce travail a ainsi pour objectif d’évaluer I'intérét d’hydrogéner les huiles végétales en réac-
teur monolithe, viala modélisation et 'analyse approfondie des phénomeénes mis en jeu.

Pour ce faire, DURAN MARTINEZ [2017] a proposé une stratégie complete de modélisation CFD
des réacteurs-échangeurs monolithes par I'intermédiaire de 'approche dite de la cellule unitaire,
ol une bulle entourée de demi-bouchons liquides est suivie le long d'un canal représentatif. Il est
alors possible d’analyser finement les différents phénomeénes couplés en jeu (hydrodynamique,
transport de matiére, réactions) et leurs limitations. Par ce type de démarche, 'intérét de 1'utili-
sation d'un réacteur de type monolithe pour diverses réactions catalytiques gaz-liquide peut étre
évalué, connaissant leur cinétique et les propriétés des fluides.

En ce sens, la spécificité des huiles végétales est leur capacité a devenir plus visqueuses lorsque
leur degré de saturation augmente, pouvant affecter '’hydrodynamique mais aussi le transport
de matiere par l'intermédiaire des coefficients de diffusion. Un potentiel couplage fort entre les
différents phénomenes doit alors étre considéré.

Par ailleurs, a ce jour un modele prédisant avec précision la viscosité d'une huile végétale a
une température et a un degré de saturation donnés n’est pas disponible dans la littérature. De
méme, 'unique équation donnant la diffusivité d’'un des composés mis en jeu a été établie sur des
données parcellaires.

Enfin, une cinétique d’hydrogénation des huiles végétales, de parametres connus et décrivant
toute la complexité du schéma réactionnel (réactions compétitives et consécutives), est également
nécessaire.

Ce travail s’articule alors en une stratégie en cinq temps :
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Développement d'un modele prédisant 'augmentation de la viscosité des huiles végétales
lors de '’hydrogénation. Des corrélations pourront alors étre établies pour estimer les diffu-
sivités de I'hydrogene et des triglycérides, composés majoritaires des huiles, pour une vis-
cosité et température connues.

Développement d'un modéle cinétique complet d’hydrogénation des huiles ot1 un schéma
réactionnel global est considéré afin, notamment, de décrire une dépendance distincte a la
pression d’hydrogene des réactions de saturation et de celles d’isomérisation. L'identifica-
tion des différents parametres clefs sera entreprise sur la base d’essais réalisés en réacteur
autoclave.

Adaptation de I'approche CFD permettant la simulation de I'hydrogénation d’huile de tour-
nesol en réacteur monolithe. A I'instar des travaux de DURAN MARTINEZ [2017], ce mo-
dele est établi sur 'approche de la cellule unitaire et devra, de plus, prendre en compte un
schéma réactionnel plus complexe et les couplages forts des différents phénomeénes phy-
siques induits par I'évolution des propriétés physico-chimiques avec le taux de conversion.

Lultime partie de ce travail alliera les trois outils précédemment développés afin d’obtenir
un modele CFD « complet » permettant la simulation de I'hydrogénation de 'huile végétale
en réacteur monolithe. Les résultats de ce modele seront comparés a des expériences réali-
sées sur une unité pilote constituée d’'un réacteur monocanal.

Enfin, un modele « simplifié » 1D sera élaboré, comparé au modele « complet » et utilisé afin
de prédire les sélectivités atteignables en réacteur monolithe.

La stratégie déployée dans ce travail est illustrée par 'organigramme présenté FIGURE 1.31.

CHAPITRE 2 CHAPITRE 3 CHAPITRE 4
Dével t d’ [T i 5 ‘un | [T PPN S ’

modble do vscost ot | | Meswesde 1| PUCRLOTIER A ) Hyarogenations | | LCCRRRTET L
de diffusivité pour les ! VIShC(ZjSIte d h'U|Ies ! complet d’hydrogénation " 6229;::?:3::25 : I'hydrogénation d’huile
huiles hydrogénées {__ydrogenees des huiles végétales [t I végétale en réacteur

L 3 I [ S ] monolithe

Validation Idu modele | Validation du modéle |
|

L 1

CHAPITRE 5

Modéle CFD « complet » pour
I’hydrogénation d’huile

1
Hydrogénations expérimentales !
i
végétale en réacteur monolithe !

en réacteur monocanal

[ -

Validation du modéle ‘

Développement d’un
modéle « simplifié » 1D

FIGURE 1.31 — Organigramme de la stratégie générale adoptée dans ce travail.
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Chapitre 2

Développement d’'un modele de viscosité
et de diffusivité pour les huiles
hydrogénées
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CHAPITRE 2. DEVELOPPEMENT D’UN MODELE DE VISCOSITE ET DE DIFFUSIVITE POUR LES
HUILES HYDROGENEES

Le chapitre précédent a mis en évidence la nécessité de développer des modéles prenant en
compte I'évolution de la viscosité et de la diffusivité des triglycérides (TAG) et de '’hydrogene lors
de I'hydrogénation des huiles végétales. Ces modeles doivent ainsi étre fonction du degré de satu-
ration de '’huile en question ainsi que de la température.

Lobjectif de cette partie est I'obtention de modeles implémentables dans des simulations
CFD qui, pour une composition locale de I'huile connue, peuvent évaluer la propriété physico-
chimique souhaitée en tout point.

2.1 Modele de viscosité

Comme vu dans PARTIE 1.1.3, de nombreuses équations ont été proposées pour décrire la vis-
cosité en fonction de la température voire de la composition d'une huile. Le modeéle & contribution
de groupes développé par CERIANI et collab. [2007] donne notamment des résultats satisfaisants
pour des TAG purs ou des mélanges binaires de ces derniers (pour rappel 'erreur relative est infé-
rieure a 5%). Les résultats sont, néanmoins, inadéquats pour les huiles végétales.

Dans la suite de ce paragraphe, le modele de CERIANI et collab. [2007] est tout d’abord rappelé,
il est ensuite revisité afin qu’il puisse prédire correctement I'évolution de la viscosité d'une huile
donnée suivant son degré de saturation et la température. Une étape de validation est par la suite
entreprise sur la base de mesures faites avec des huiles hydrogénées en autoclave.

2.1.1 Présentation du modele de CERIANI et collab. [2007]

Le modele de CERIANI et collab. [2007] a été initialement développé pour des corps gras purs.
Pour les TAG, dont la formule chimique générale est présentée par la FIGURE 2.1, la décomposition
de la molécule en groupes fonctionnels est présentée dans le TABLEAU 2.1.

CH2 -CO0O-— Rll’ CHZ -COO0— (CHz)l — HC= CH)]! — CH3

CH-—COO—Rmm — CH-COO— (CH2); — (HC=CH)yy - CH3

CH, - COO — Rpy CH; - COO— (CH2), — (HC=CH)y - CH3

FIGURE 2.1 — Formule chimique générale d'un TAG
selon CERIANI et collab. [2007].

TABLEAU 2.1 — Décomposition d'un TAG
selon CERIANI et collab. [2007]

Groupe Nombre
-CH,-CH-CH,— 1
-COO- 3
—-CH, - l+m+n
—-CH= 20+ m'+n)
—CH,4 3

A noter qu'une insaturation représente deux groupes —CH= et qu’aucune distinction quant
a la nature cis ou trans des insaturations n’est faite. La position relative des groupes entre eux
n'est, en outre, pas prise en compte. La molécule d’'intérét étant décomposée en groupes fonction-
nels, I’équation principale du modele de CERIANI et collab. [2007] donne la viscosité (voir EQUA-
TION (2.1)).
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B
ll’lp.L = ZNk (A1k+ le —ClklnT—leT)
k
2.1)

+M +Q

Bk
D Ni|Agk+ - - CorInT — Doy T
k

Laviscosité py, estici en mPa-s, Ny est le nombre de fois ot le groupe fonctionnel k est présent
dans la molécule considérée et M est la masse molaire de cette derniére en g-mol™'. A, By,
Cikr D1k, A2k, Baok, Cok, Dog sont des parametres régressés pour le groupe k, Q est un terme de
correction donné par I'EQUATION (2.2).

Q=&1g+& (2.2)

q est défini par 'EQUATION (2.3). &1 et & sont déduits des EQUATIONS (2.4) et (2.5) et sont
dépendants de la classe de la molécule (a savoir acide gras, ester, alcool ou TAG).

q=(x+$—ylnT—6T (2.3)

o, B, Y et 6 sont des parametres régressés.

&1=fo+Nch (2.4)

&2 =50+ Ncs$1 (2.5)

fo, f1, So, s1 sont des parametres optimisés suivant la classe de la molécule. N¢ est son nombre
total de carbones et Ncg le nombre de carbones sur la partie alcoolique de la molécule (unique-
ment pour la classe des esters).

Par la suite, les auteurs étendent I'application du modéle aux huiles végétales, c’est-a-dire aux
mélanges complexes de TAG. En reprenant la FIGURE 2.1, il est noté que seul le nombre de groupes
—CH,— et —-CH=CH- différe d'un TAG a l'autre - suivant les trois acides gras le composant. En
supposant que la viscosité dynamique de I'huile étudiée ne dépend que de la composition en
ses groupes fonctionnels indépendemment de leur position, il est possible de déduire un TAG
équivalent constitué de trois acides gras identiques représentatifs de la composition en acides gras
de I'huile. Cet acide gras estérifié équivalent comprend donc un groupe —COO—, un groupe —CH,4
etles nombres moyens de groupes —CH, — (p) et d’insaturations (p’) déduits de la composition de
I'huile. Les nombres p et p’ ne sont pas forcément des entiers. Par ailleurs, deux groupes —CH=
sont comptabilisés par p’.

La formule chimique d'un TAG équivalent est représentée par la FIGURE 2.2.

CH; - COO — (CHp)p — (CH=CH) - CH3

CH—COO — (CHy), — (HC=CH)y - CH3

CH, - COO — (CHy), — (HC=CH),, - CH3

FIGURE 2.2 — Formule chimique d'un TAG équivalent
selon CERIANT et collab. [2007].

Ceci aboutit a une nouvelle décomposition présentée TABLEAU 2.2, qui permet une utilisation
directe du modele de CERIANTI et collab. [2007] pour prédire, a une température donnée, la viscosité
d’une huile végétale dont la composition en acides gras est connue.
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TABLEAU 2.2 —- Décomposition d'un TAG équivalent
selon CERIANI et collab. [2007]

Groupe Nombre
-CH,-CH-CH,— 1
-CO00-
—CH, - 3p
—CH= 6p’
—CH,4 3

La viscosité d'une huile donnée a la température considérée peut alors étre directement déter-
minée connaissant seulement p et p'.

De par son approche a contribution de groupes, I'implémentation de ce modele au sein de
simulations numériques CFD est aisée : la composition locale en acides gras permet de déduire
les variables p et p’ associées et donc la viscosité.

Par ailleurs, le modele de CERIANI et collab. [2007] donne des résultats qualitativement perti-
nents, a savoir :

— une augmentation de la viscosité avec la masse molaire du TAG équivalent;

— une augmentation de la viscosité avec une diminution du nombre d’insaturations (donc de
p";
— une diminution de la viscosité avec la température.
Comme vu précédemment, ces résultats sont quantitativement aléatoires dans le cadre des
huiles végétales. La suite de ce travail revisite alors le modéle de CERIANTI et collab. [2007] afin

que son utilisation soit appropriée a la détermination des viscosités précises d’huiles végétales
partiellement hydrogénées.

2.1.2 Modeéele de viscosité revisité, vers une approche semi-prédictive

Le modele de CERIANT et collab. [2007] prédit la viscosité pour une composition et une tem-
pérature données sans mesure préalable de la viscosité de I'huile considérée dans des conditions
spécifiques. En ce sens, il est totalement prédictif.

Ses résultats n’étant pas satisfaisants pour une huile végétale (de composition complexe), il
semble nécessaire de guider le modele a I'aide d'une valeur de référence. Le modele proposé dans
ce travail est alors calibré sur la viscosité d'une huile de référence. Cette derniére est mesurée a
différentes températures pour un degré de saturation connu. Les capacités prédictives du modeéle
de CERIANT et collab. [2007] sont alors utilisées pour déduire la viscosité de cette méme huile pour
tout autre degré de saturation. Une approche semi-prédictive est alors adoptée.

Le nombre de carbones présents dans le TAG équivalent, noté N¢ tag, est donné par I'EQUATION
(2.6) et estinvariant durant ’hydrogénation de 'huile considérée, les groupes —CH= devenant des
groupes —CH, —.

NC,TAG = 9+3p+6]9, (2.6)

Pour une composition donnée, N¢ tac peut étre déterminé, et I'EQUATION (2.1) est alors seule-
ment dépendante de la température et de p'. Par ailleurs, la masse molaire du TAG équivalent,
Mrag est disponible vial’ EQUATION (2.7).

MTAG = NC,TAGMC + 6MO + [14 + 6([9 + p,)] MH (2.7)

Ou Mc, Mg et My sont respectivement les masses atomiques du carbone, de I'oxygene et de
I'hydrogene.
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LEQUATION (2.1) peut alors étre ré-écrite et devenir ' EQUATION (2.8)

Inpp =Ko+ Ky p' +Kop'? (2.8)

ouK; =A;+B;/T-C;InT-D;T pour i = [0;1;2]. Les parameétres A; a D; et A, a D, sont dé-
terminés a partir de I"EQUATION (2.1) et sont fonctions de N¢ 1A, Mc, Mo, My et des parametres
obtenus par CERIANI et collab. [2007] pour les différents groupes fonctionnels présents dans le
TABLEAU 2.2. Leurs expressions sont données par les EQUATIONS (2.9) et (2.10), oi1 A représente A,
B, CouD.

A =6|—A1cH, + A1,cH
—My (3A2,cn, + NG TAG — 9 A2,cH, +3A2,c00 + A2,CH,~CH-CH, ) 2.9)

+(N¢TagMc +6Mo + (14 + 2N¢1aG — 18)Mp ) (= Az,chz + Az2,ch) ]

A =36My (Az,cH, — A2,cH) (2.10)

Les parametres Ag a Dy sont obtenus grace a une identification paramétrique, faite sur la base
de mesures expérimentales a différentes températures de 'huile de référence pour p’ nul, au-
trement dit pour 'huile totalement hydrogénée. Le modele peut ainsi déterminer la viscosité de
I'huile en question pour toute autre valeur de p’ et température.

11 est cependant plus aisé de mesurer I'huile référence avant hydrogénation. Le degré de satu-
ration de I’huile est alors introduit par I'EQUATION (2.11), ot pg est le nombre moyen d’insatura-
tion par acide gras pour I'huile avant hydrogénation. Ce degré de saturation correspond donc au
taux de conversion des insaturations initialement présentes.

x=P"P @.11)
Po
L'EQUATION (2.8) devient alors 'EQUATION (2.12).
Inpp, = Kj + KX + K, X? (2.12)

Les paramétres Aj, a Dj, sont alors déduits de mesures sur 'huile de référence avant hydrogé-
nation. Les parametres A} a D/, sont, quant a eux, déduits des parametres A; a D, comme montré
par les EQUATIONS (2.13) et (2.14).

A =—pi (A1 +2pyAs) (2.13)

Ay =pgENA, (2.14)

L'approche semi-prédicitive proposée dans ce travail permet de profiter de la robustesse des
parameétres obtenus par CERIANI et collab. [2007] pour un grand nombre de points expérimentaux
établis pour des corps gras dont des TAG purs, et d’étendre son application aux huiles végétales
non et partiellement hydrogénées, qui sont des mélanges complexes de TAG et d’autres molécules
(jusqu'a 8% pour les huiles non raffinées). Cette extension est rendue possible par 'ancrage du
modele sur des mesures de viscosité de I'huile considérée dans un état de référence, la viscosité
de cette méme huile pouvant alors étre déduite pour tout autre degré de saturation.

La pertinence de ce modele est évaluée pour différentes huiles végétales dans la suite de ce
travail.
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2.1.3 Matériel et méthodes

Trois huiles végétales ont été considérées dans le cadre de la validation expérimentale du mo-
dele précédemment présenté : une huile de tournesol raffinée (HTR), une huile de tournesol non
raffinée (HTNR) et une huile de colza raffinée (HCR). Les deux huiles raffinées ont été obtenues
chez un grand distributeur (GROUPE CARREFOUR) et I’huile non raffinée a été quant a elle fournie
par les HUILES BERTIN !,

Les compositions des huiles végétales avant hydrogénation sont déterminées par la technique
de chromatographie en phase gazeuse avec détecteur a ionisation de flamme (CPG/FID). Le pro-
tocole ainsi que les caractéristiques de ’analyse CPG/FID sont disponibles dans I’ANNEXE A.5. Les
compositions des trois huiles de référence sont données par le TABLEAU 2.3.

TABLEAU 2.3 — Composition en acides gras des huiles végétales non hydrogénées (mass-%)

Acidegras HTR HTNR HCR

C14:0 0,08 0,10 0,05
C16:0 6,59 6,90 4,71
Cl6:1 0,14 0,17 0,27
C17:1 - - 0,07
C18:0 3,24 2,97 1,58
C18:1 29,74 29,03 62,62
C18:2 58,75 59,31 19,88
C18:3 0,06 0,53 8,25
C20:0 0,24 0,23 0,55

C20:1 0,16 - 1,29
C22:0 0,70 0,46 0,31
C22:1 - 0,06 0,09
C24:0 0,26 0,23 0,13
C24:1 - - 0,15

Les huiles ont été hydrogénées dans deux autoclaves de respectivement 100 mL et 200 mL
achetés chez PARR INSTRUMENT (schéma du circuit des fluides et de I'instrumentation disponible
en ANNEXES, FIGURE A.4). Les conditions opératoires ont été comprises entre 100 et 160°C pour
la température et entre 11 et 21 bar pour la pression d’hydrogene. Un total de dix hydrogénations
ont été effectuées : cinq pour HTR, deux pour HTNR et trois pour HCR.

Un catalyseur Pd/Al,O, fourni par ALFA AESAR a ét€ utilisé. La concentration en métal est de
1%. Les billes de catalyseur sont maintenues au sein d'un panier, lui-méme fixé dans 'autoclave.

Pour une huile donnée, I'indice d’iode (IV) correspond a la masse de diiode ayant réagi avec
les insaturations contenues dans 100 g d’huile. Les indices d’iode (IV) des huiles hydrogénées sont
obtenus suivant la méthode de Wi1js [ISO3961, 1999]. L1V est mesuré trois fois pour chaque huile
hydrogénée. Les résultats ainsi que les intervalles de confiance associés sont donnés dans le Ta-
BLEAU 2.4.

Les viscosités dynamiques des huiles, hydrogénées et non hydrogénées, ont été mesurées avec
un rhéometre THERMO SCIENTIFIC (modeéle HAAKE MARS 40 2) pour des vitesses de cisaillement
comprises entre 1 et 500 s~ en utilisant une géométrie cone-plan de 60 mm - 2°. Les mesures sont
réalisées pour des températures comprises entre 20 et 100°C. Il est a noter que le degré de satura-
tion élevé de certaines huiles hydrogénées a pour conséquence de les rendre solides a température
ambiante. La plage de mesure des viscosités a été ajustée en conséquence.

1. LE PLESSIS BELLEVILLE, FRANCE
2. Mesures faites au sein de I'INSTITUT DE MECANIQUE DES FLUIDES DE TOULOUSE (IMFT).
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TABLEAU 2.4 — Indices d’iode, IV, pour les différentes hydrogénations

Numéro HTR HTNR HCR

#1 93,9+2,0 112+2,0 73,2+1,2
#2 105+1,2 107+£3,0 87,0+3,8
#3 79,9+45,2 - 83,9+4,7
#4 95,5+1,6 - -
#5 42,4+0,8 - -

Des étalons fournis par PARAGON SCIENTIFIC LTD. pour les mesures de viscosité a hautes tem-
pératures ont été utilisés pour vérifier la précision de I'appareil. Trois étalons ont été choisis sui-
vant leur viscosité : respectivement 27, 17 et 11 cP a 80°C. Pour chaque étalon, au moins cinq
températures comprises entre 20 et 80°C ont été imposées suivant les valeurs de référence don-
nées par leur certificat respectif. Des mesures ont été faites et répétées (au moins deux fois) aux
températures sélectionnées. L'écart relatif moyen entre les mesures obtenues avec le rhéometre et
les viscosités attendues est de 1,6%.

Par ailleurs, la viscosité de HTR avant hydrogénation a fait 'objet d'une double vérification par
l'intermédiaire d'un viscosimeétre de type UBBELOHDE (modéle SCHOTT AVS 440 3).

Les viscosités des huiles avant hydrogénation sont disponibles dans le TABLEAU 2.5.

TABLEAU 2.5 — Viscosités des huiles non hydrogénées (mPa.s)

Température (°C) HTR®* HTNRP HCRP

20 64,00 61,0 67,9
40 29,38 284 30,8
60 16,06 15,8 16,2
80 9,95 9,9 10,2
100 - 6,9 6,8

a Mesurées avec un viscosimetre.
b Mesurées avec un rhéometre.

2.1.4 Validation du modele

Les variables p;, et py des huiles de référence, c’est-a-dire avant hydrogénation, sont déter-
minées grace a la composition de ces dernieres présentées dans le TABLEAU 2.3. Le nombre de
carbones du TAG équivalent, N¢, tag, pour chacune des huiles peut alors étre calculé a partir de
I'EQUATION (2.6). Ces variables sont disponibles dans le TABLEAU 2.6.

TABLEAU 2.6 — Variables clefs des huiles de référence : py, p6 et Nc taG

Variables HTR HTNR HCR

Po 12,94 12,90 13,37
Py 1,477 1,484 1,290
Ncrtag 56,68 56,61 56,84

Suivant la définition de I'indice d’iode, il est possible d’exprimer IV en fonction de p’ et de la
masse molaire du triglycéride équivalent, Mtag, comme montré par 'EQUATION (2.15).

3]9,M12

TAG

IV =100 (2.15)

3. Mesures faites au sein du LABORATOIRE DES FLUIDES COMPLEXES ET LEURS RESERVOIRS (LFCR).

67



CHAPITRE 2. DEVELOPPEMENT D’UN MODELE DE VISCOSITE ET DE DIFFUSIVITE POUR LES
HUILES HYDROGENEES

Ou My, est la masse molaire du diiode en g-mol .

A partir de la définition de Mtag (voir EQUATION (2.7)), il est alors possible d’exprimer le nombre
moyen d’insaturations par acide gras, p’, pour I'huile considérée. Ceci est donné par 'EQUATION
(2.16).

, _ IV[Nc,1ag (Mc +2Mp) +6Mo — 4My (2.16)
P 300My, + 61VMy; '

Le degré de saturation, X, est alors déduit de I'EQUATION (2.11) pour chacune des huiles hy-
drogénées par rapport a leur état de référence respectif (voir TABLEAU 2.7).

TABLEAU 2.7 — Degrés de saturation, X, pour les différentes hydrogénations

Numéro HTR HTNR HCR

#1 26,5%+1,6% 13,3%=*1,5% 34,1%+1,1%
#2 22,0%+1,5% 16,8%+2,3% 21,8%+3,4%
#3 37,4%+4,0% - 24,6%+4,2%
#4 25,2%+1,2% - -
#5 66,7%=+0,6% - -

Il ne reste alors qu'a déterminer les parameétres Aj, a Dj,. Ces derniers sont déduits par simple
régression linéaire sur la base des mesures expérimentales présentées précédemment dans le TA-
BLEAU 2.5. Cette régression a été réalisée sur le logiciel MATLAB® 2016b via la commande m1di-
vide. Les résultats sont donnés dans le TABLEAU 2.8.

TABLEAU 2.8 — Parametres régressés sur la base des mesures expérimentales des huiles de référence

Parametres HTR HTNR HCR

Af) -548,78 -293,84 -372,07
B6 20824 13675 16129
C(') -90,555 -46,420 -59,726
D6 0,11091 0,0423 0,0614

La FIGURE 2.3 compare les résultats de ces régressions et les prédictions du modele de CERIANI
et collab. [2007] aux mesures expérimentales pour les huiles non hydrogénées. Il est ainsi remar-
qué que le modele CERIANI et collab. [2007] tend a sous-estimer la viscosité des trois huiles de
référence (14% d’écart relatif en moyenne). Il s’écarte donc significativement du modele obtenu
en régressant les parametres A} a Dy, sur ces points précis.

Par la suite, les FIGURES 2.4, 2.5 et 2.6 montrent les résultats du modele de CERIANT et collab.
[2007] d’origine et du modele dérivé pour les huiles hydrogénées issues de HTR, HTNR et HCR
respectivement. Comme discuté précédemment, les huiles hydrogénées sont solides ou partielle-
ment solides a température ambiante : les modeles ne sont donc pas tracés pour des températures
basses (inférieures a environ 55°C ou 65°C suivant I'huile).

Le TABLEAU 2.9 répertorie les écarts relatifs des modeles par rapport aux points expérimentaux
pour les dix hydrogénations. Il en ressort que I’écart relatif moyen, tous points pris en compte, est
respectivement de 3,7% et 16,9% pour le modele de ce travail et celui de CERIANT et collab. [2007].

11 peut étre noté que les mesures sur deux hydrogénats exhibent un écart relatif relativement
important avec le modele développé ici : HTR #5 et HCR #2 ayant respectivement un X de 67 et
22% et conduisant a un écart au modele égal a 7 et 10%. L'écart de HTR #5 peut étre expliqué par
une dérive potentielle du modéle pour des avancements importants.
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FIGURE 2.3 - Viscosité des huiles de référence : Points expérimentaux (+), ce travail (—), modele de
CERIANI et collab. [2007] (- -).

TABLEAU 2.9 — Ecarts relatifs moyens entre les données expérimentales et les deux modéles

Numéro de HTR HTNR HCR
Ihydrogénation MP?* MCP MP® MCP wMP*  MCP
#1 4,0% 182% 3,4% 19,6% 2,4% 11,3%
#2 1,1% 155% 2,9% 183% 10,0% 19,1%
#3 1,9% 162% - - 3,2%  14,7%

#4 2,8% 18,1% - - - -

#5 7,1% 11,6% - - - -

4 Modéle présenté.
b Modele de CERIANI et collab. [2007].
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FIGURE 2.4 - Viscosité de I'huile de tournesol raffinée HTR et de ses hydrogénats : huile de référence
(+,rouge), huile hydrogénée (X,vert), ce travail (—), modele de CERIANI et collab. [2007] (- -).
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FIGURE 2.5 - Viscosité de I'huile de tournesol non raffinée HTNR et de ses hydrogénats : huile de référence
(+,rouge), huile hydrogénée (X,vert), ce travail (—), modele de CERIANI et collab. [2007] (- -).
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FIGURE 2.6 — Viscosité de I'huile de colza raffinée HCR et de ses hydrogénats : huile de référence (+,rouge),
huile hydrogénée (X,vert), ce travail (—), modele de CERIANI et collab. [2007] (- -).
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L'étude bibliographique (PARTIE 1.1.3) a révélé que la viscosité des huiles végétales hydrogé-
nées a été peu étudiée. MORRISON et ROBERTSON [1978] ont néanmoins examiné la viscosité de
deux huiles de tournesol : une riche en acide linoléique (HTL) et une riche en acide oléique (HTO).
Les compositions des huiles et leur viscosité avant et apreés hydrogénation sont données dans la
publication. Les caractéristiques des deux huiles (avant et apres hydrogénation) sont récapitulées
dans le TABLEAU 2.10.

La viscosité des huiles ayant été mesurée a une unique température (70°C), seul le coefficient
K}, de I'EQUATION (2.12) est calculé, a défaut de pouvoir classiquement identifier les parameétres
A} aDyj. Kj est ainsi disponible dans le TABLEAU 2.10 pour les deux huiles.

TABLEAU 2.10 — Caractéristiques des huiles végétales de référence et hydrogénées référencées dans
MORRISON et ROBERTSON [1978]

HTL HTO
p6 1,55 1,22
N¢,tac 57,4 56,4
Mo (mPa-s) 13,9 13,4
K{) 2,63 2,64
p' 1,39 1,19
X 10,4% 3,11%

ML (mPa-s) 14,4 15,4

Il est alors possible d’appliquer les deux modeles, comme fait précédemment. Les résultats
sont donnés par le TABLEAU 2.11. Les écarts relatifs sont donc de 27% et 24% respectivement pour
HTL et HTO avec le modele de CERIANT et collab. [2007], contre 2,8 et 1,8% avec le modéle présenté
dans ce travail.

TABLEAU 2.11 - Viscosités obtenues par les modeles pour les données MORRISON et ROBERTSON [1978] (en
mPa-s)

HTL HTO

MP? 14,8 15,7
MCP 10,6 11,7

4 Modele développé.
b Modele de CERIANT
et collab. [2007].

Les résultats sont satisfaisants, particulierement pour des avancements compris entre 0 et 35%
(plage de X de la majorité des points expérimentaux ayant servi a la validation du modeéle). Le
modele établi dans ce travail permet alors de déterminer la viscosité d'une huile partiellement
hydrogénée a différentes températures connaissant la viscosité de cette méme huile - ou a défaut
d’une huile du méme type (c’est-a-dire issue d’'une méme matiére premiere oléagineuse) - avant
hydrogénation.

Lapproche semi-prédictive présentée ici peut potentiellement étre appliquée pour d’autres
modeles a contribution de groupes comme celui de DiAZ-TOVAR et collab. [2011] pour la tension
de surface des corps gras ou celui de CERIANI et MEIRELLES [2004] pour leur tension de vapeur
saturante.
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2.2 Détermination de la diffusivité de I'hydrogeéne et des triglycérides
dans les huiles végétales

Les données et modeles disponibles dans la littérature concernant les coefficients de diffusi-
vité de I'hydrogeéne et des triglycérides dans les huiles ont été vus dans la PARTIE 1.1.3.5. La visco-
sité étant souvent prise en compte dans I'évaluation de ces coefficients, les équations disponibles
dans la littérature sont reprises et affinées a I’aide du modele de viscosité précédemment établi.

2.2.1 Modeéele pour la diffusivité de ’hydrogene dans les huiles végétales

FILLION et MORSI [2000] ont proposé une unique équation inspirée de WILKE et CHANG [1955]
pour prédire la diffusivité de I'’hydrogene, Dy, 7., pour n'importe quelle huile connaissant la
température et la viscosité de cette derniere. Cette expression est rappelée EQUATION (2.17).

1,858 x 1075 (OM,,7)°T
DHthuile = n

(2.17)
0,6
ML Vi

V, est le volume molaire de 'hydrogeéne a son point d’ébullition, égal & 0,0143 m®-kmol .
Dy, —-nuile €St €n m?-s7!, la masse molaire de 'huile My,,;;. en g-mol™!, T en K et yy en Pa-s.

FILLION et MORSI [2000] ont régressé les parameétres © et n; sur la base des données dispo-
nibles dans la littérature (voir TABLEAU 1.8) et ont obtenu des valeurs de 3,8 et 0,6 respectivement.
Cette optimisation a été réalisée en considérant la viscosité d’'une unique huile (huile de soja),
alors méme que les mesures des coefficients de diffusivité ont été réalisées pour quatre huiles dif-
férentes, dont une hydrogénée.

Dans le cadre de ce travail, 'approche de FILLION et MORSI [2000] est reprise et précisée grace
au modele de viscosité développé ci-dessus. La régression est ainsi réalisée pour les mémes don-
nées, mais avec les viscosités adéquates.

Les quatre huiles considérées sont disponibles TABLEAU 1.8. GUT et collab. [1979], GANGULI
et BERG [1978] et ANDERSSON et BERGLIN [1982] donnent la viscosité associée a leurs mesures de
coefficient de diffusivité dans leur huile respective (tournesol, soja et colza). Ces viscosités sont
comparées a celles obtenues par le modele de viscosité pour les coefficients Aj a D;, disponibles
dans le TABLEAU 2.8 pour HTR et HCR. La viscosité de I'huile de soja est quant a elle modélisée
sur la base des mesures de NOUREDDINI et collab. [1992]. Une comparaison entre les viscosités
données par les auteurs et celles déduites du modele de viscosité est réalisée dans le TABLEAU
2.12.

TABLEAU 2.12 — Comparaison entre les viscosités données et celle obtenues via le modele de viscosité (en

mPa-s)
. Température ML ML
Aut Type d’huil .. R
uteurs ype dhure °Q) (Publication) (Modele)
GUT et collab. [1979] Tournesol 200 6,2 1,7
GANGULI et BERG [1978] Soja 70 et 90 12,5et8 12,5et8
ANDERSSON et BERGLIN [1982] Colza 50 et 60,6 0,84 et 0,78 22 et 16,1

Il est a noter que les viscosités du modele et celles fournies par GANGULI et BERG [1978] sont
identiques.

A l'inverse, la viscosité a 200°C donnée par GUT et collab. [1979] est surprenamment haute,
et correspond plut6t a 'ordre de grandeur de viscosité d'une huile de tournesol a 100°C. Aucune
information quant aux techniques de mesure n’est indiquée par les auteurs. Les viscosités four-
nies par ANDERSSON et BERGLIN [1982] sont quant a elles trés basses et ne correspondent pas aux
ordres de grandeur généralement disponibles pour les viscosités d’huile de colza a des tempéra-
tures comprises entre 50 et 60°C [HASENHUETTL, 2000]. Dans ces deux cas, les viscosités choisies
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pour la régression a suivre sont donc celles calculées par le modele.

ANDERSSON et collab. [1974] ne donnent aucune viscosité associée aux mesures des coeffi-
cients de diffusivité pour I’huile de coton, non hydrogénée (IV = 108) et hydrogénée (IV = 22). Le
modele de viscosité est donc une nouvelle fois mis a contribution pour déterminer la viscosité de
I'huile de coton avant et apres hydrogénation. Pour cela, les parametres A} a Dj, sont régressés a
partir des mesures de GUPTA et collab. [2007]. Le nombre d’insaturations avant hydrogénation,
p;, et le nombre de carbones présents dans le triglycéride équivalent, Nc tag, sont déduits d'une
composition caractéristique d'une huile de coton [HAYNES, 2014]. Les parameétres de I'huile de ré-
férence sont alors donnés par le TABLEAU 2.13.

TABLEAU 2.13 — Parameétres du modéle de viscosité d'une huile de coton type avant hydrogénation

Parametres Valeurs

A6 1608
B,O -39 740
C(/) 282,2
D6 -0,4616
p6 1,26
Nc,TaG 55,3

Connaissant p;, I'indice d’'iode de cette huile type peut étre calculé par I'intermédiaire de
I’EQUATION 2.15 et vaut 112. Pour rappel, 'huile de coton utilisée par ANDERSSON et collab. [1974]
a un indice d’iode de 108 (différence relative de 3,2%). La composition caractéristique utilisée ici
semble étre en accord avec '’huile employée par ANDERSSON et collab. [1974].

Lindice d’iode de I'huile partiellement hydrogénée étant connu (IV = 22), il est alors possible
de déterminer p’ vial'EQUATION (2.16) et donc le degré de saturation X : ce dernier vaut 80%. La
viscosité de I'huile hydrogénée peut alors étre déduite de 'EQUATION (2.12).

Finalement, la masse molaire de chaque huile, My,,,;;., est déduite de I’EQUATION (2.7).

Toutes huiles confondues, un total de 40 points est alors utilisé dans la régression du modele
de diffusivité. A la maniere de FILLION et MORSI [2000], il est alors possible d’identifier © et n;
apres linéarisation de 'EQUATION (2.17) (via EXCEL"™ 2016 et la commande DROITEREG). Leur va-
leur respective ainsi que le coefficient de détermination R? sont présentés TABLEAU 2.14.

TABLEAU 2.14 — Résultats de la régression pour Dy, _j,4i/e-

MF2  MPP

® 38 4249
nm 06 0,4+0,1
RZ - 0,55

a4 Modele de FILLION
et MORSI [2000].
b Modele présenté.

La dépendance a la viscosité dans le modele de diffusivité optimisé ici est réduite au travers
du parametre n;, passant de 0,6 a 0,4. Ceci peut s’expliquer par le fait que la majorité des points
ayant servi a la régression provient d’ ANDERSSON et collab. [1974] : les diffusivités pour 'huile
avant et apres hydrogénation tendent a se confondre a hautes températures, comme le montre la
FIGURE 2.7, gommant ainsi I'effet de I'augmentation de la viscosité (60% plus grande pour I'huile
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hydrogénée a 190°C).
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FIGURE 2.7 - Evolution de Dyy, 1. selon la température : comparaison entre les données de ANDERSSON
et collab. [1974] (huile de coton non hydrogénée et hydrogénée) et les modeles. Données de la littérature
(@), modele présenté (—), modele de FILLION et MORSI [2000] pour une viscosité unique (- - -), modele de
FILLION et MORSI [2000] pour une viscosité déduite du modele de viscosité (- -); IV = 109 (vert), [V =22
(rouge).

1l est par ailleurs remarqué que R? est nettement inférieur a 1, indiquant que le modele ne
suit pas parfaitement les données de la littérature. L'écart relatif entre ces données est de 12%
seulement pour le modele présenté.

Concernant le modele de FILLION et MORSI [2000], une distinction est faite selon la valeur de
viscosité utilisée : celle d'une huile de soja unique (comme considérée par les auteurs), ou obtenue
par le modele de viscosité (voir FIGURE 2.7). Les écarts relatifs sont alors respectivement de 8% et
18%.

Lapproche de FILLION et MORSI [2000] est donc pertinente si la viscosité est considérée in-
variante avec le taux de saturation de I'huile. Le modele de viscosité développé précédemment
montre néanmoins que la viscosité d'une huile donnée peut croitre de fagon significative lors de
son hydrogénation partielle. La reprise de leur travail a donc permis de combler cette lacune et
d’avoir des équations modélisant la viscosité de I'huile et la diffusivité de I'hydrogene qui sont
cohérentes entre elles.

2.2.2 Modeéele pour la diffusivité des triglycérides dans les huiles végétales

De manieére équivalente a ce qui a été proposé pour '’hydrogene, une équation modélisant
I’évolution de la diffusivité des TAG avec la température et la viscosité est proposée ici.

Pour rappel, les données concernant la diffusivité des TAG sont limitées (voir TABLEAU 1.8)
et aucun modele spécifique n’est proposé dans la littérature (voir PARTIE 1.1.3.5). Le formalisme
général de 'EQUATION (2.17) est repris pour donner ' EQUATION (2.18).

AT
DraG-huile = T (2.18)
ML
OuTestenKetpy enPa-s.

ANDERSSON et collab. [1974] ont mesuré la diffusivité du trioléate dans I'huile de coton pour
différents indices d’iode (109, 90 et 68). Ces mesures ont été doublées pour I'huile avant hydrogé-
nation (IV = 109) a 130°C et 190°C. Seule la moyenne des doublons est considérée, donnant ainsi
un total de 7 points dans la régression.

L'approche adoptée précédemment pour Dy, ;. st réitérée pour ces mesures — concer-
nant ici aussi ’huile de coton a différents niveaux de saturation. La viscosité de chaque point a
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son avancement et température respectifs est alors calculée grace au modele de viscosité avec les
parametres de 'huile de référence disponibles dans le TABLEAU 2.13.

LEQUATION (2.17) est linéarisée et les parametres A et np sont directement déduits grace a la
fonction DROITEREG d’EXCEL"" 2016. Les résultats et le coefficient de détermination R? sont pré-
sentés dans le TABLEAU 2.15.

TABLEAU 2.15 — Résultats de la régression pour Drag-ruiie

mpt
A 7,72+5x10716
"y 1,2+0,2
R2 0,85

T Modele présenté.

La valeur n, indique une dépendance a la viscosité de la diffusivité des TAG plus importante
que dans le cas de 'hydrogene.

Le coefficient R? est ici supérieur a celui trouvé dans le cas de 'hydrogene, indiquant une
meilleure précision du modele. Ceci est en partie biaisé par le fait que le nombre de points dispo-
nibles pour 'optimisation dans le cas des TAG est inférieur au cas de I'hydrogene. L'écart relatif
moyen entre les diffusivités de la littérature et celles calculées par le modele est cependant proche
de celui observé pour ’hydrogéne (10%).

La FIGURE 2.8 compare les diffusivités obtenues par 'EQUATION (2.18) et celles d’ ANDERSSON
et collab. [1974] pour les indices d'iode de 109 et 68. Leffet de 'augmentation de la viscosité est
marqué. Comme pour I'hydrogene, le modéle décrit de fagon satisfaisante la diffusivité pour des
températures proches de 130°C, mais I'écart est plus important a 200°C ot les diffusivités de I'huile
non hydrogénée et hydrogénée tendent a se confondre.
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FIGURE 2.8 — Evolution de Drag-puize Selon la température : comparaison entre les données d’ ANDERSSON
et collab. [1974] (huile de coton non hydrogénée et hydrogénée) et le modele. Données de la littérature
(@), modele présenté (—); IV = 109 (vert), IV = 68 (rouge).

Une validation stricte du modele nécessiterait un nombre de points plus important, néan-
moins 'EQUATION (2.18) permet de donner des tendances cohérentes au vu des données dispo-
nibles dans la littérature.
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2.3 Conclusion

A partir du travail de CERIANI et collab. [2007] un modele semi-prédictif de viscosité a été
établi dans ce chapitre, permettant de calculer la viscosité d'une huile partiellement hydrogénée
connaissant la viscosité de cette méme huile — ou d'une huile du méme type, c’est-a-dire issue
de la méme matiere premiére — avant hydrogénation. Ce modéle a été validé expérimentalement
pour trois huiles différentes : deux huiles de tournesol (raffinée et non raffinée) et une huile de
colza raffinée.

Par la suite, deux équations distinctes permettant de déterminer les coefficients de diffusivité
de I'hydrogeéne et des triglycérides dans les huiles ont été développées sur la base de 'équation de
FILLION et MORSI [2000]. Par I'intermédiaire de régressions linéaires et des données de la littéra-
ture pour des huiles non hydrogénées et hydrogénées, les parametres des deux équations ont pu
étre identifiés. Lapport du précédent modele de viscosité a alors été indispensable pour calculer
les viscosités correspondant a ces données.

La dépendance des diffusivités a la viscosité met en avant un potentiel couplage fort entre la
réaction, le transport de matiere et ’hydrodynamique. En outre, de par leur formulation explicite,
tous ces modeles sont facilement implémentables dans un code CFD, ce qui sera mis en pratique

au CHAPITRE 4.

Il est enfin a noter que ce travail a fait 'objet d'une publication [ALBRAND et collab., 2020].
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Développement d’'un modele cinétique
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CHAPITRE 3. DEVELOPPEMENT D’UN MODELE CINETIQUE COMPLET D’HYDROGENATION
DES HUILES VEGETALES

Plusieurs points ressortent de I’état de I’art traitant des cinétiques d’hydrogénation des huiles
végétales (voir PARTIE 1.1.4) :

— il a été établi expérimentalement que la production en acides gras monoinsaturés (AGM) et
en isomeres transtend a étre favorisée a basses pressions et hautes températures [VELDSINK
et collab., 1997];

— les lois de vitesses disponibles pour 'hydrogénation des huiles végétales ne traduisent pas
une dépendance distincte a la pression des réactions d’hydrogénation et d’isomérisation
[FERNANDEZ et collab., 2007; GUT et collab., 1979; SANTACESARIA et collab., 1994; SUSU et col-
lab., 1978];

— quelques mécanismes ont été proposés pour élucider cette dépendance, sans aller cepen-
dant jusqu’a 'expression de lois cinétiques dont les parametres ont été identifiés [DELIY
et collab., 2005; GRAU et collab., 1986; JONKER et collab., 1997; MURZIN et SIMAKOVA, 2008].

Pour pouvoir prédire les performances du réacteur monolithe vis-a-vis du double objectif de
sélectivité recherché, il s’avere crucial d’établir en premier lieu des lois de vitesses capables de
traduire I'effet de 'ensemble des conditions opératoires sur la formation des composés saturés et
composés frans.

Le développement d'un modele cinétique pertinent et I'identification de ses parameétres sont
donc I'objet de ce chapitre.

3.1 Meécanisme réactionnel et dérivation des lois cinétiques

Comme justement remarqué par DELIY et collab. [2005], GRAU et collab. [1986] décrivent une
dépendance distincte des réactions de saturation et de celle(s) d'isomérisation a la concentration
d’hydrogene. Ceci est rendu possible par 'implication dans le schéma réactionnel d'un intermé-
diaire 2 moitié hydrogéné, SH, en accord avec le mécanisme de HORIUTI-POLANYI (voir FIGURE
1.17).

Le modele présenté dans le cadre de ce travail repose sur ce méme mécanisme. Par ailleurs,
plusieurs hypothéses sont préalablement formulées :

— Le modele est établi pour une huile tournesol type; ainsi les triglycérides sont seulement
constitués des acides gras C18:2, C18:1 et C18:0.

— Compte tenu de la réactivité importante des C18:2, seuls les isomeéres des C18:1 sont consi-
dérés. Les évolutions de quatre acides gras sont donc décrites : 'acide linoléique (C18:2 noté
L), l'acide oléique (C18:1 cisnoté C), 'acide élaidique (C18:1 transnoté T) et 'acide stéarique
(C18:0 noté S).

— Les triglycérides s’adsorbent sur des sites actifs distincts de ceux de '’hydrogene [FERNAN-
DEZ et collab., 2007]. Ils sont respectivement notés x (pour les TAG) et * (pour '’hydrogene).

— Les adsorptions des triglycérides et de I'’hydrogene sont supposées a 1’'équilibre (étapes non
cinétiquement limitantes dans le cycle catalytique) [GRAU et collab., 1986; JONKER et collab.,
1997].

— Ladsorption de 'hydrogeéne peut étre dissociative ou associative, conduisant a des dépen-
dances distinctes des réactions considérées a la pression d’hydrogéne, qui seront examinées
par la suite.

— Lacide stéarique (espece totalement saturée (S)) ne s’adsorbe pas sur les sites actifs [GRAU
et collab., 1986].

— Le taux de recouvrement des intermédiaires réactionnels est négligeable, du fait de leur forte
réactivité [FERNANDEZ et collab., 2007].
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CHAPITRE 3. DEVELOPPEMENT D’UN MODELE CINETIQUE COMPLET D’HYDROGENATION
DES HUILES VEGETALES

3.1.1 Meécanisme réactionnel proposé

Ces hypotheses étant posées, un mécanisme réactionnel global pour ’hydrogénation des com-
posés présents dans I'huile de tournesol est développé.

Les adsorptions équilibrées de 'hydrogéne sont représentées par les EQUATIONS (3.1) a (3.3).
Al'instar de FERNANDEZ et collab. [2007], deux mécanismes d’adsorption sont considérés pour ce
réactif.

Adsorption dissociative :

H, +2 * 2L of 3.1)

k_n

Adsorption associative (avec la deuxieme réaction instantanée) :

ky —

H2 +%x —H, (3.2)
—H

Hy +* — 2H (3.3)

De la méme maniere, les adsorptions des especes insaturées dans le liquide (L, C et T) sont
données par les EQUATIONS (3.4) a (3.6).

k —
L+x—L (3.4)
kot

ke —
C+x— (3.5)
k_c

kr —
T+x— (3.6)
k_r
Lintermédiaire réactionnel issu de I'acide linoléique et comportant une double liaison libre
et une double liaison a moitié hydrogénée est noté MH. Il est obtenu via l’ajout d'un hydrure (H)
comme montré par I'EQUATION (3.7).

T+ o M+ # (3.7)
k2
La double liaison restante de I'intermédiaire MH peut soit rester en configuration cis ou étre
isomérisée et devenir trans, a 'image des mécanismes proposés par DELIY et collab. [2005] et
MURZIN et SIMAKOVA [2008]. Lajout du second H est irréversible et donne alors un monoeéne ad-
sorbé cis (C) ou trans (T) (voir respectivement les EQUATIONS (3.8) et (3.9)).

e —
MH + H =5 C + * (3.8)
_ ikeri

MH + H =5 T+ * (3.9)

De maniére équivalente 4 I'obtention de I'intermédiaire MH, les monoénes C et T sont 2 moitié
hydrogénés et donnent SH (voir EQUATIONS (3.10) et (3.11)). D’autre part, ces deux réactions de
surface étant réversibles, le mécanisme de HORIUTI-POLANYI proposé par GRAU et collab. [1986]
qui conduit également a une isomérisation cis/ trans vial'intermédiaire SH est retrouvé.

—_ _ ki —

C+H——SH+ * (3.10)
koic

— — ki —

T+H——SH+ % (3.11)
ko1t
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Tout comme I’hydrogénation de la premiére insaturation, I'’ajout du second H a SH est irréver-
sible et donne I'acide stéarique non adsorbé (S) (voir EQUATION 3.12).

SH+H .S+ %+ (3.12)

3.1.2 Obtention des lois de vitesses

Sur la base du mécanisme proposé précédemment, des lois cinétiques exprimant les vitesses
de production/consommation des acides gras (L, C, T et S) sont, dans un premier temps, dérivées
telles quelles. Le modele est par la suite simplifié moyennant certaines hypotheses supplémen-
taires.

3.1.2.1 Dérivation initiale du mécanisme réactionnel

A I'image du travail de GRAU et collab. [1986], la vitesse de formation des especes adsorbées —

a savoir L, C, T, MH et SH - est supposée nulle. Lapproximation des régimes quasi-stationnaires
(AEQS) est donc adoptée pour ces dernieres (voir les EQUATIONS (3.13) a (3.17)).

rp = kL[L]Ox — k-6 — k201.6p + k—26Mu04« = =1L — k20001 + k—26Mu0. =0 (3.13)
re = —rc + k2,cOmuOn — k1,c0c0H + k-1,c0s10. =0 (3.14)

ry = =11 + k2, 1OMuOH — k1, 70700 + k-1 705104 =0 (3.15)

Iy = k20101 — k_20Mmp 0+ — ko cOMHO« — k2, 1OMHO4 =0 (3.16)

rsi = k1,1010H — k-1, 705104 + k1,c0c0H — k-1,cOsu04 — ksOsOn = 0 (3.17)

0 est le taux de recouvrement des sites actifs du catalyseur par les différentes especes.

On peut remarquer que les EQUATION S (3.13), (3.14) et (3.15) font respectivement apparaitre
les vitesses de production/consommation de L, C et T (notées ry, rc et rr).

Les expressions de Oy et Ogyy sont déduites des EQUATIONS (3.16) et (3.17) et d’un bilan sur
les sites actifs de 'hydrogene (0 + 0. = 1). Elles sont indiquées par les EQUATIONS (3.18) et (3.19).

Orty = k20164 _ k20164 (3.18)
k_2(1—0n) + (ka,c + k2,1)0H Ay
(k1,101 + k1,c0¢)0nH (k1,101 + k1,c0¢)0H
Ogp = - (3.19)
(k—1,m+k-1,c)(1 = 0n) + ksOn Ay

Les vitesses ry, rc et rr sont déduites respectivement des EQUATIONS (3.13), (3.14) et (3.15) et
des expressions de Oy et Osy établies ci-dessus. Elles sont données par les EQUATIONS (3.20) a
(3.22).

ko (lo ¢ + ko 7)01 02
— 2(ka,c + k2, 1)0L05; (3.20)
Az

B kokocOLOZ ko1 ckirOr(1—-0m)0y  koyrkicOc(—0m0n  kski,cOcb

rc= + — — (3.21)
AV A Ay Ay

koko10L0%  k_ickirOr(1-0m)0n  k_1rkicOc(l—0m)0n  Kkski,rO102

rr= 2/, 199, k-1,cki1O1( H) H Kkartkic cl 1O Kski 01O (3.22)

Ay Aq Ay Aq
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Les vitesses de production des espéces présentes en phase liquide sont ainsi explicitées. En
outre, les expressions des taux de recouvrement pour les TAG et ’hydrogene peuvent étre déter-
minées en utilisant ’hypothése d’équilibre d’adsorption. Ainsi, pour ’hydrogene, 08y est donné par
I'EQUATION (3.23) ou (3.24) selon le mécanisme d’adsorption considéré (dissociatif ou associatif),
avec Ky = ku/k_y.

Adsorption dissociative :

v KuCph,

Og= ———— (3.23)
1++/KuCh,
Adsorption associative :
KuC
Oy = ——2 (3.24)
1+Kyg CH2

Comme avancé dans les hypothéses préliminaires, les taux de recouvrement des intermé-
diaires réactionnels a moitié hydrogénés sont supposés négligeables devant ceux des acides gras.
Le bilan sur les sites actifs vacants * et occupés par les acides gras est ainsi donné par 'EQUATION
(3.25) (sous I'hypothése d’'une conservation du nombre de sites correspondants).

6L+6C +6T +6* =1 (3.25)

Les réactions d’adsorption des acides gras linoléiques (L), oléiques (C) et élaidiques (T), res-
pectivement données par les EQUATIONS (3.4), (3.5) et (3.6), sont supposées équilibrées. LEQUA-
TION (3.26) exprime alors 0; en fonction des constantes d’adsorption K; (rapport des constantes
k; et k_;), des concentrations des especes C; dans le liquide et de 6, (o1 i esticiL, C ouT).

0; = K;Ci0,4 (3.26)

Lexpression des taux de recouvrement des especes insaturées, 0;, est alors déduite des EQUA-
TIONS (3.25) et (3.26) et est donnée par 'EQUATION (3.27).

K;C;

0; =
! 1+ Ky Cp +KcCc +KrCr

3.27)

3.1.2.2 Simplification des lois cinétiques

Les lois déduites ci-dessus font apparaitre un grand nombre de parameétres rendant leur iden-
tification laborieuse et incertaine (avec une faible sensibilité possible). De nouvelles hypothéses
sont ainsi proposées afin de les simplifier.

Tout d’abord, I'ajout du premier H 4 L est également supposé irréversible, autrement dit k_, <
ko. Le dénominateur A,, défini dans I'expression de Oy, est modifié et conduit a ' EQUATION
(3.28).

Ap = (ko c + k2,1)0n (3.28)

De la méme maniére, la saturation de SH est supposée rapide devant sa déshydrogénation,
autrement dit la constante de vitesse ks, mise en évidence dans 'EQUATION (3.12), peut étre sup-
posée grande devant les constantes k_ T et k-1 c. Le dénominateur A, présent dans I'expression
de Oy, peut étre approximé selon I'EQUATION (3.29).

A; ~ ksOy (3.29)

Les EQUATIONS (3.20) a (3.22) sont simplifiées donnant de nouvelles expressions de ry, ¢ et rr
(voir EQUATIONS (3.30) a (3.32)).

r. = —k20.0n (3.30)
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DES HUILES VEGETALES
ko k k_ick k_i1k
ro= —=—25_ 00y + —="LL o1 - 0y) - —2=C 00 (1 - O — K1.cOcOH (3.31)
koc+ kot ks
ko k k_ick k_i1k
rp= 2l LeH_MeT(l_eH)‘Fﬁec(l_eH)_kl,TeTeH (3.32)
koc+ kot S S

En introduisant les constantes cinétiques globales k;, fonctions des constantes élémentaires
ki, les EQUATIONS (3.30) a (3.32) deviennent respectivement les EQUATIONS (3.33) a (3.35). La vi-
tesse de production de S est déduite par I'intermédiaire d'un bilan matiére sur tous les acides gras
et est donnée par 'EQUATION (3.36).

rn.=—(Kz,c+x2,1)0.01 (3.33)

rc =K2,c0L0H + K501 (1 — On) — K500 (1 — On) —K1,c0cOn (3.34)
rr = X2, 1901 — Kiso 01 (1 = On) + Ki500c (1 — Op) —x1, 70700 (3.35)
rs =K1,c0c0n + 1, 70101 (3.36)

Le schéma réactionnel global faisant apparaitre ces nouvelles constantes est représenté FI-
GURE 3.1.

C

Kz,c/’ \Ki,c

L Kiso' ||Kiso S

Kz,T\A A,T

T

FIGURE 3.1 - Schéma réactionnel du modele cinétique simplifié.

Les termes des EQUATIONS (3.33) a (3.36) sont donc distingués selon qu’il s’agisse de réactions
de saturation (associées aux constantes K2 c, K21, K1,c 0u K1) ou de réactions d’isomérisation
(associées aux constantes K;s, OU K;507). Il est remarqué que les réactions d’hydrogénation sont
proportionnelles a Oy et celles d'isomérisation a (1-60p). Une dépendance distincte a la concentra-
tion d’hydrogene pour ces deux types de réaction est alors retrouvée. Ainsi celles d’isomérisation
tendent a étre inhibées a 0y grand (et donc a des pressions en hydrogeéne élevées) contrairement
a celles de saturation. Cette tendance est bien en accord avec les observations expérimentales.

Le nombre de parametres a identifier peut étre encore réduit grace aux hypothéses suivantes :

— seules les constantes de vitesses globales k; (dépendance a la température décrite par une
loi d’ARRHENIUS) sont considérées;

— lerapport des constantes k2, ¢ et ky T est supposé étre égal a une constante indépendante de
la température, notée ¢ (les énergies d’activation des deux réactions sont donc supposées
égales);

— de meéme, le rapport des constantes K;, €t K; 5o €st supposé égal a une constante notée K; g, ;

— les constantes k¢ et K7 sont supposées égales, cette constante de vitesse unique étant
nommeée par la suite k.
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3.2 Présentation des données expérimentales et de la méthode d’iden-
tification paramétrique

La dérivation des lois cinétiques et leur simplification ont permis d’établir une base théorique
a un modele cinétique d’hydrogénation de I'huile de tournesol. Il doit néanmoins étre validé sur
la base de données expérimentales via I'optimisation de ses parametres. Cette derniere a pour
objectif de réduire les écarts entre les concentrations obtenues par intégration des lois de vitesses
et celles mesurées au cours du temps pour différentes conditions opératoires. Une fois le modele
validé avec un jeu de parametres identifiés, il sera en mesure de prédire les concentrations des
espeéces d’intérét dans toute la gamme opératoire considérée.

Le paragraphe qui suit s’articule en deux sous-parties : tout d’abord une description des me-
sures expérimentales et leur analyse; puis une présentation de 'approche numérique d’identifi-
cation paramétrique.

3.2.1 Données expérimentales

Un total de 18 hydrogénations d’huile de tournesol a été réalisé en réacteur autoclave agité
avec un catalyseur en poudre a base de palladium. Les conditions expérimentales ont varié dans
les plages suivantes : pression d’hydrogene comprise entre 2 et 31 bar, température de 60°C a
160°C. Ces mesures cinétiques ont été faites dans le cadre d'un projet financé par l'institut CARNOT
3BCAR en partenariat avec I'INSTITUT DES CORPS GRAS (ITERG) et le LCA de TOULOUSE : TOPACIS.

3.2.1.1 Matériel et méthodes

Lhuile de tournesol raffinée a été fournie par 'ITERG et a été conservée sous atmosphere
inerte. Le TABLEAU 3.1 présente la composition de I'huile de tournesol de référence avant hydro-
génation.

Les hydrogénations ont été réalisées dans un autoclave de 100 mL vendu par PARR INSTRU-
MENT (schéma du pilote et détail de son instrumentation disponibles en ANNEXES, FIGURE A.4).
Le réacteur est équipé d'un systéme de chauffe de type four annulaire et d'un serpentin interne
pour le refroidissement. Il comporte également un arbre creux et une turbine a induction de gaz
pour assurer sa dispersion efficace et 'absence de résistances au transfert externe gaz-liquide (vé-
rifiée préalablement par la proportionnalité entre la vitesse initiale d’hydrogénation et la masse de
catalyseur). Il fonctionne en « dead-end » avec un réservoir de gaz (ballast) 'alimentant a pression
constante (via un détendeur).

Chaque hydrogénation est réalisée avec 50 g d’huile auxquels sont ajoutés 15 mg de catalyseur
supporté (Pd/A1203).

Ce dernier a été obtenu par imprégnation d’'une poudre d’alumine par un précurseur de Pd
(Pd-acétylacétonate) dilué dans un solvant (mésityléne), suivie d'un traitement thermique sous
hydrogeéne. Préalablement, les particules d’alumine ont été tamisées, la fraction comprise entre
20 et 40 um étant retenue. Suite a l'imprégnation, la poudre renferme une concentration en métal
actif de 0,70% massique. Ce catalyseur a été synthétisé par I'entreprise MECAPROTEC.

Le déroulement des hydrogénations est décrit ci-dessous.

Le ciel gazeux est, tout d’abord, inerté a I’azote avant d’introduire '’hydrogeéne sous faible pres-
sion (inférieure a 2 bar). Le liquide est porté a la température requise sous faible agitation (autour
de 200 RPM, bien en deca de la vitesse d’auto-aspiration du gaz pour éviter de démarrer la réaction
pendant la période de chauffe). La réaction étant exothermique, un régulateur PID (proportionnel,
intégral, dérivé) agit a la fois sur la puissance de chauffe du four et sur ’alimentation en eau froide
du serpentin interne (via une électrovanne tout ou rien) pour maintenir constante la température
du milieu réactionnel.

Une fois la température désirée atteinte, la pression est ajustée et est maintenue constante
dans le réacteur grace au systeme de ballast et détendeur situé en amont. Le suivi de la perte de
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TABLEAU 3.1 — Composition de I'huile de tournesol non hydrogénée

. Fraction
Acide gras molaire (-%)
C14:0 0,07
C16:0 5,93
Cl16:1 cis 0,09
Cl16:1 trans -
C17:0 0,04
C17:1 cis -
C18:0 3,83
C18:1 cis 29,92
C18:1 trans 0,01
C18:2 cis 58,54
C18:2 trans 0,02
C18:3 cis 0,12
C18:3 trans 0,06
C20:0 0,27
C20:1 cis 0,14
C20:1 trans -
C22:0 0,73
C22:1 cis -
C22:1 trans -
C24:0 0,24
C24:1 cis -

pression au sein du ballast permet ainsi un suivi instantané de la vitesse globale d’hydrogénation.

La vitesse d’agitation est alors fixée a 1 400 RPM, marquant le début de ’hydrogénation. Des
échantillons liquides sont prélevés a différents instants via une ligne sous pression reliée a un fritté
en acier plongé dans la suspension. Il doit é&tre mentionné que différentes masses de catalyseur ont
été testées dans les conditions les plus favorables a la cinétique (160°C - 31 bar). Cela a permis de
vérifier la proportionnalité entre la vitesse initiale de consommation d’hydrogéne (obtenue grace
au suivi instantané de la pression du ballast) et la masse de catalyseur, et donc I'absence de limi-
tation par le transfert de matiere externe.

Les échantillons sont caractérisés par CPG/FID. Les TAG des huiles partiellement hydrogénées
sont tout d’abord saponifiés et méthylés avant d’étre injectés dans le chromotographe. En effet, la
saponification permet de séparer les acides gras des molécules de TAG et la méthylation de réduire
la polarité des acides gras afin de faciliter leur analyse. Le protocole de préparation ainsi que les
caractéristiques de I’analyse CPG/FID sont disponibles dans '’ ANNEXE A.5.

11 est important de noter que I’hydrogénation des huiles végétales s’accompagne également
d’'une migration des doubles liaisons le long de la chaine aliphatique. Ainsi, des isomeéres de posi-
tion des acides gras oléique et linoléique viennent s’ajouter a leurs isomeres trans sur le chromoto-
gramme. L'identification des différents pics apparaissant apres '’hydrogénation partielle d’huile a
été réalisée en se basant sur les travaux de RATNAYAKE et PELLETIER [1992]. Avec I'aide de I'ITERG,
les isomeres de position ont été regroupés afin de faire une unique distinction cis/ trans pour les
acides gras C18:2 et C18:1. Il est a noter que les AGP conjugués, autrement dit comportant a la fois
une insaturation cis et une insaturation trans, sont comptabilisés comme trans. Cette étape de ca-
ractérisation est détaillée dans I’ANNEXE A.5.
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3.2.1.2 Sélection et analyse des données expérimentales

Lensemble des hydrogénations réalisées est présenté dans le TABLEAU 3.2 en fonction de leurs
conditions opératoires.

Six échantillons ont été prélevés par essai a 'exception des numéros #14 et #15 (avec cinq
échantillons) et #18 (avec quatre échantillons). En début de chaque réaction, un échantillon d’huile
non hydrogénée est analysé pour suivre les altérations éventuelles de sa composition au cours de
sa conservation. Il est a noter que cette évolution s’est avérée négligeable dans le cadre de cette
campagne d’essais.

Le nombre de données a priori disponibles est alors de 86, il sera par la suite réduit suivant
les sélections opérées ci-dessous. Comme mis en avant par le TABLEAU 3.2, des essais ont été re-
produits pour quatre jeux de conditions opératoires : 80°C - 12,5 bar, 80°C - 31 bar, 160°C - 6 bar
et 160°C - 31 bar. La multiplication des essais dans ces conditions avait pour objectif de vérifier la
répétabilité des expériences et/ou d’obtenir des avancements globaux plus élevés afin de mesurer
I'évolution des cinétiques lorsque la concentration en AGP (C18:2) s’appauvrit dans le liquide.

TABLEAU 3.2 — Conditions opératoires des hydrogénations en autoclave

P (bar)
T (°C) 2 6 12,5 31
60 - - - #18
80 #15 #5 #7 et #13  #3,#12 et #17
120 - #8 #10 #9
160 #14 #4et#16 #11 #1, #2 et #6

Dans un souci de cohérence entre les données, un tri a été effectué sur la base des vitesses
initiales, Rj, en g-min~!-g-l  obtenues grace au suivi de la pression du ballast. Les expériences
s'écartant de la tendance linéaire dans les tracés d’ARRHENIUS (In(Rf) = f(T)) a pression donnée
ont été exclues. Les essais retenus sont reportés en gras dans le TABLEAU 3.2. Cela représente 12
jeux de données conservés sur les 18 initialement présents, soit un total de 56 échantillons. Les
dérives sur les essais non retenus peuvent s’expliquer en particulier par un probléme de controle
thermique au démarrage de I’essai.

L'analyse par CPG/FID distingue un total de 21 acides gras ou groupes d’acides gras par échan-
tillon analysé. Les C18 y représentent la tres grande majorité des acides gras, et 'analyse met en
évidence divers produits dérivés dont des isomeres de position apparaissant lors de I’hydrogéna-
tion. Comme indiqué précédemment, ils sont regroupés en cinq groupes — C18:0, C18:1 cis, C18:1
trans, C18:2 cis et C18:2 trans. Dans le cadre des travaux portant sur la cinétique, les C18:2 cis et
C18:2 trans sont a leur tour réunis en un seul et unique groupe. L'évolution de quatre especes est
alors considérée pour chaque échantillon : C18:0, C18:1 cis, C18:1 trans et C18:2.

Il est donc possible de déterminer le nombre moyen d’insaturations par acide gras, p’, et de
calculer I'avancement global obtenu pour chaque échantillon. La FIGURE 3.2 montre I'avance-
ment des différentes hydrogénations sélectionnées suivant le temps (seulement sur les 500 pre-
mieres secondes par souci de lisibilité). Un comportement cohérent entre les différentes expé-
riences est bien trouvé ici : a un instant donné, I’avancement est d’autant plus élevé que la tempé-
rature et la pression sont importantes.

11 est toutefois possible de comparer la proportion des C18:2 (xr), C18:1 cis (xc), C18:1 trans
(xT) et C18:0 (xs) pour les différentes conditions expérimentales. La fraction en monoene x); est
aussi introduite comme la somme de x¢ et xr.

Les FIGURES 3.3a, 3.3b et 3.3c comparent respectivement les fractions xi,, xy; et xs en fonction
de 'avancement global pour I'hydrogénation sélectionnée. Tous jeux de conditions opératoires
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FIGURE 3.2 — Avancement global X mesuré au cours des 500 premiéres seconde d’hydrogénation : 60°C
(bleu), 80°C (vert), 120°C ( ), 160°C (rouge); 2 bar (X), 6 bar (H), 12,5 bar (A), 31 bar (@).

confondus, la fraction maximale de monoene est atteinte pour un avancement proche de 40%,
avancement pour lequel x;, passe en-dessous de 10%. Réciproquement, les fractions xs n'aug-
mentent que tres peu jusqu’a 30-35% d’avancement, a I'exception du jeu de données #18 (60°C -
31 bar).

Les conditions opératoires semblent avoir une influence limitée sur la sélectivité en monoéne.
Pour une température donnée, la sélectivité en AGM diminue légerement avec la pression. Ceci est
en accord avec la littérature [VELDSINK et collab., 1997]. Il est par ailleurs reporté que la sélectivité
en monoene augmente avec la température. Ceci n’est cependant pas clairement mis en évidence,
al'exception de '’hydrogénation #18 (60°C - 31 bar) pour laquelle x); est bien en deca des autres
(voir la FIGURE 3.3b).

De facon similaire, I'évolution des fractions des isomeéres cis et trans de ’AGM en fonction de X
est représentée respectivement sur les FIGURES 3.3d et 3.3e. Hormis pour I’hydrogénation #5 (80°C
- 6 bar), l'influence de la pression et de la température est nette : la production des composés cis est
favorisée par les hautes pressions et basses températures, et inversement la production des trans
est avantagée par les basses pressions et hautes températures. La FIGURE 3.3f met plus clairement
en avant ce double effet des conditions opératoires en montrant le rapport xt sur xc en fonction
de I'avancement. Ce constat est en accord avec la littérature [VELDSINK et collab., 1997].

11 est finalement intéressant de remarquer que toutes hydrogénations confondues, le maxi-
mum de AGM cis est obtenu pour un X proche de 40% alors que I'isomeére trans n’atteint sa concen-
tration maximale que pour des avancements proches de 50%. Autrement dit, une fois les C18:2
consommeés, les C18:1 cis non seulement se saturent mais s'isomérisent aussi, car les composés
trans sont plus stables thermodynamiquement.

11 est a noter que les figures précédentes ne font pas apparaitre les barres d’erreur expérimen-
tales car elles s’averent difficiles a estimer de facon rigoureuse, en particulier a cause du nombre
restreint de répétitions réalisées (par manque de catalyseur, synthétisé a facon). Celles-ci résultent
de deux sources d’incertitudes principales :

— celles liées a la répétabilité des expériences, la réconciliation de données réalisées au préa-
lable sur la base des vitesses initiales ayant permis d’éliminer les essais aberrants; il est ainsi
noté un écart-type relatif moyen de 26% entre les points des essais #7 et #13;

— celles liées aux intégrations des pics sur les chromatogrammes, d’autant plus délicates que
la réaction progresse, du fait de la formation de nombreux produits avec des temps de ré-
tention proche.
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FIGURE 3.3 — Fraction molaire des différents acides gras (a-e) et rapport des fractions des C18:1 cis et trans
(f) en fonction du degré de saturation de I'huile (X) : 60°C (bleu), 80°C (vert), 120°C (orange), 160°C
(rouge); 2 bar (X), 6 bar (H), 12,5 bar (A), 31 bar (@).
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Il n’en reste pas moins que les données expérimentales retenues sont cohérentes avec les ten-
dances de la littérature, et vont ainsi pouvoir servir de référence a I'identification des parametres

du modele cinétique précédemment présenté.
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3.2.2 Méthode d’identification paramétrique
3.2.2.1 Présentation du modele

La PARTIE 3.1.2 a abouti a un schéma réactionnel présenté FIGURE 3.1. Par ailleurs, les hypo-
theses finales établies sont rappelées ci-dessous :
— toutes les constantes x; suivent une loi d’ARRHENIUS;
— le rapport des constantes kp ¢ et kp T est supposé étre égal a une constante notée ¢;
— le rapport des constantes K;, €t K;5o’ €st supposé étre égal a une constante notée K;,;
— les constantes k1 ¢ et K;,T sont supposées étre égales a une unique constante, ;.

La vitesse de saturation du diéne en monoénes, notée r,, respecte ainsi les EQUATIONS (3.37)
et (3.38).

o =Tr2c+T2T (3.37)
T
2~ ¢ (3.38)
r2,T

Les vitesses de réaction du C18:2 en C18:1 ciset C18:1 trans sont ainsi respectivement données
par les EQUATIONS (3.39) et (3.40).

¢
= 0.0 3.39
2,C 1+¢K2 LOu ( )
= 0.0 3.40
2T 1+¢K2 LOu ( )

Toujours dans le cadre des hypothéses formulées ci-dessus, les vitesses de production du C18:0
respectivement a partir du C18:1 cis et du C18:1 trans sont données par les EQUATIONS (3.41) et
(3.42).

r,c= K10cOy (3.41)
r,r =k1010n (3.42)

Finalement, les vitesses d’isomérisation du C18:1 cis en C18:1 trans et réciproquement du
C18:1 trans en C18:1 cis sont données par les EQUATIONS (3.43) et (3.44).

Tiso =Kiso0c(1—0n) (3.43)

Kiso

Fiso' = = 61(1—0n) (3.44)

LSS0

Les constantes k; suivent une loi d’ ARRHENIUS comme montré par 'EQUATION (3.45) ot1 T ¢ f
est fixée a 373 K. Cette reformulation de la loi '’ ARRHENIUS a pour avantage de réduire la cor-
rélation entre le facteur pré-exponentiel et 'énergie d’activation [SCHWAAB et collab., 2008]. La
loi de VAN T HOFF est utilisée pour la détermination de la constante d’absorption Ky selon une
formulation analogue.

Ea; Tréf -T

"RTrep T

Ki =K;pe (3.45)

Lexpression des différents 0 pour les acides gras a été fournie antérieurement par I’ EQUATION
(3.27). Les constantes d’adsorption des monoenes cis et frans sont supposées égales a une unique
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constante d’adsorption Ky, al'image de ce que proposent SANTACESARIA et collab. [1994] et FERNAN -
DEZ et collab. [2007]. Ces mémes auteurs ont par ailleurs admis que les diénes avaient deux fois
plus de chance de s’adsorber que les monoenes, ainsi K, = 2Ky;.

Les expressions finales de 0r, Oc et O correspondent alors aux EQUATIONS (3.46) a (3.48).

2KpC
o= ML (3.46)
1+ 2KpmCr, + Ky (Ce + Crp)
KmC
0c = M-C (3.47)
1+ ZKMCL +Km (CC + CT)
KmC
Op = M1 (3.48)
1+ 2KmCr, + Kpm(Ce + Cr)

Des optimisations préliminaires ont montré que Ky, tend a étre tres grand devant 1, rendant le
terme unité au dénominateur de I'expression des 0 négligeable. La constante d’adsorption étant
aussi présente au numérateur (vial’hypothése précédemment établie), elle n’aura finalement pas
d’effet sur la valeur numérique des 0 pour les acides gras. Il a donc été choisi de fixer arbitraire-
ment sa valeur 1 4 m3-mol~!. Cet ordre de grandeur est justifié par le fait que les concentrations
des especes insaturées sont initialement de I'ordre de 103 mol-m~3, rendant toujours le terme
unité négligeable, sauflorsque ces dernieres tendent vers zéro. La valeur des 0 pour les acides gras
est donc peu sensible a Ky, d’ot1 le choix d’'une valeur arbitraire.

Lexpression de 0y est rappelée par les EQUATIONS (3.49) et (3.50) suivant que I’adsorption de
I'hydrogene est dissociative ou associative.
Adsorption dissociative :

v/ Kyg CH2

Oy=——"— (3.49)
1++/KuCh,
Adsorption associative :
KuC
H= _HVH, (3.50)
1+KuCh,

Il est alors possible de faire un bilan des parametres a identifier. Le modéle implique trois
constantes cinétiques (k2, K; et K;g,) et une constante d’adsorption (Ky), toutes les quatre suivant
I'EQUATION (3.45). Ainsi, quatre facteurs pré-exponentiels (2,0, 1,0, Kiso,0 €t Ki,0), trois énergies
d’activation (Eay, Ea; et Ea;s,) et une chaleur d’adsorption (Erp) doivent étre optimisés. Il faut y
ajouter deux constantes, le rapport ¢ et la constante d’équilibre K;g,. Un total de dix parametres
doit donc étre identifié.

3.2.2.2 Stratégie d’optimisation et méthode numérique

Suite au modele présenté précédemment, il est a noter que la dépendance des vitesses de ré-
action est non linéaire par rapport aux parametres a identifier. Par ailleurs, ces lois de vitesses
doivent étre intégrées afin d’obtenir I'évolution temporelle des concentrations. L'obtention des
parametres n’est donc pas directe. Il est possible de diviser I'identification en deux optimisations
distinctes et successives afin de faciliter la recherche du jeu de parametres optimal.

Pour ce faire, une approche identique a celle développée par FERNANDEZ et collab. [2007] est
adoptée : les isomeres cis et trans sont tout d’abord comptés ensemble, les C18:1, notés M pour
monoenes. La concentration Cy; est alors définie comme la somme des concentrations en C18:1
ciset en C18:1 trans. 1l est aussi noté que Oy = O¢ + Ot. Le schéma réactionnel résultant, ne s’inté-
ressant qu’aux hydrogénations successives, est donné par la FIGURE 3.4.

Ainsi, seulement deux vitesses de réaction sont a considérer : r, = k201,01 et r; = K1 0M04.
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FIGURE 3.4 — Schéma réactionnel considéré pour la premiere étape d’optimisation.

Lobjectif de cette stratégie est alors d’identifier, dans un premier temps, seulement six para-
metres indépendemment des quatre restants. Ces six parametres sont les facteurs pré-exponen-
tiels et énergies d’activation (ou chaleur d’adsorption) associés aux constantes Ky, K et Ky.

Loptimisation passe par le calcul d’'un résidu, noté x; et défini par 'EQUATION (3.51) pour ng.,
échantillons sélectionnés. Ce résidu permet d’estimer 1'écart quadratique cumulé entre les frac-
tions expérimentales (X exp €t Xmexp) €t celles prédites par le modele (i, ;04 €t XM, moq) POUT le
C18:2 et les C18:1. Ainsi, pour un jeu de parameétres donné et pour chaque point de mesure, le
modele doit calculer la fraction en C18:2 et C18:1 a ces mémes pression, température et temps
de réaction par intégration des lois de vitesses. L'objectif de I'optimisation est de minimiser ;.
Pour ce faire, I'algorithme doit jouer sur les degrés de liberté mis a sa disposition - ici, les six pa-
rametres en question — afin que la somme des écarts entre les fractions du modele et les fractions
expérimentales soit la plus faible possible.

Ngch Ngch

X1 = Z (xL,exp - xL,mod)z + Z (xM,exp - xM,mod)2 (3.51)

Une fois ce premier jeu de parametres optimisé, le schéma réactionnel complet est considéré
ol lesisomeres C18:1 ciset trans sont distingués. Une deuxiéme optimisation cherche alors a iden-
tifier les quatre parameétres restants — ¢, K;so, Easo €t Kjso.

I est a noter que la majorité des points expérimentaux disponibles pour I'optimisation ont
un avancement inférieur a 40%. Dans ces conditions, la proportion de cis et trans est majoritai-
rement controlée par ¢, c’est-a-dire par la capacité au C18:2 a s’hydrogéner en un isomere plutot
qu’un autre. C’est seulement au-dela de cette valeur, lorsque la concentration en C18:2 est deve-
nue négligeable, que I'effet des vitesses d’'isomérisation de cis a trans (ris,) et de trans a cis (r;sy)
— et donc de I'équilibre cis/ trans (K;5,) — se fait sentir de facon importante sur la proportion des
isomeres restants.

Pour renforcer le poids des échantillons a avancement élevé et donc la sensibilité a ces derniers
parametres, X2 compare, dans la seconde optimisation, le rapport xr sur xc déduit de I'expérience
et du modele pour un avancement donné (voir EQUATION (3.52)).

Néch ( XT ox XT mod 2
Xe=). £_—mod (3.52)
XC,exp  XC,mod

Le calcul de ce résidu a pour avantage de donner un poids plus important aux échantillons
ol la concentration du C18:1 trans est importante (lorsque la quantité de composé C18:1 cis com-
mence a diminuer), autrement dit aux points ou1 'avancement est grand (voir FIGURE 3.3f).

Dans la suite de ce travail, la premiére optimisation sera dénommée optimisation a six para-
metres et la seconde, optimisation a quatre parametres. Ainsi, " optimisation a six parametres fixe
la concentration de 'ensemble des C18:1 dans le temps — pour une pression et température don-
nées —, puis |'optimisation a quatre parametres déduit la distribution en isomeres cis et trans au
sein de cet ensemble de monoénes.

La stratégie globale d’identification paramétrique est alors résumée par I'organigramme FI1-
GURE 3.5 ci-dessous. Cette étude a été réalisée avec le logiciel MATLAB® 2018b.

Si les expériences utilisées pour I'optimisation ont été réalisées en I’absence de résistance au
transfert externe, il est par contre possible que la gamme de tailles de particule sélectionnée (pour-
tant inférieure a 40 um) ait conduit a des limitations a la diffusion interne des TAG et/ou de 'hy-
drogene. Pour limiter le calcul des concentrations en phase liquide a l'intégration d'un systeme
d’équations différentielles ordinaires, les bilans considérés pour I'optimisation ne décrivent pas
les gradients internes de concentration au sein des particules et les cinétiques optimisées corres-
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Sélection des données expérimentales

v

/ Optimisation a six parametres : /

minimisation de y;

v

Obtention de x4, Eay,
K20, Eaz, Ky, Ex

v

/ Optimisation a quatre parametres /

minimisation de y,

v

Obtention de k;se 0, Eajso,®, Kiso

FIGURE 3.5 - Organigramme de la stratégie générale d’identification paramétrique.

pondent donc en toute rigueur a des lois de vitesses apparentes (intégrant a la fois les effets de la
cinétique intrinseque et de la diffusion interne des espéces pour la taille de particule considérée).

Optimisation a six parametres, détermination des vitesses de saturation Comme établi plus
tot, le cas présent implique une régression non-linéaire de six parametres. Lobjectif est de trouver
le minimum de la fonction x; dépendant de ces parameétres.

De nombreux algorithmes existent pour déterminer le minimum d’une fonction [JORGE NoO-
CEDAL, 2006]. Dans le cadre de ce travail, une approche stochastique a été combinée a une ap-
proche déterministe (algorithme de descente de gradient). La premiére méthode peut se révéler
lente, mais permet de bien couvrir 'ensemble du domaine de variation possible des parametres
lors de la recherche du minimum de la fonction d’intérét, elle est ainsi peu sensible a I'initialisa-
tion. La seconde est rapide, mais peut potentiellement converger dans un minimum local proche
de l'initialisation.

Dans un premier temps, un algorithme de recuit simulé est utilisé pour I'approche stochas-
tique. Cette méthode est inspirée de la métallurgie. Par analogie avec le processus physique, la
fonction a minimiser est vue comme une énergie et la méthode fait appel a un parametre fictif, la
température du systéme [INGBER, 1996]. A partir d'une initialisation des parametres, 1'algorithme
ne se limite pas a une direction de recherche réduisant la fonction objectif d’étape en étape, mais
passe ponctuellement par des états de plus haute énergie, qui sont tolérés avec une certaine pro-
babilité. Cette derniere suit une loi de type BOLTZMANN : plus la « température » est élevée, plus
cette probabilité est importante.

Ainsi, la température initiale du recuit est fixée a une valeur élevée, conduisant I'algorithme a
explorer de nombreux chemins possibles.

Au fur et a mesure de la progression de I’optimisation, la température s’abaisse (selon une loi
de décroissance prédéfinie), limitant la recherche de valeurs loin du minimum trouvé jusqu’alors.
La fonction utilisée dans MATLAB® est nommée simulannealbnd.

Dans un second temps, 'approche déterministe est mise en ceuvre. L'algorithme dit de LEVEN-
BERG-MARQUARDT permet de rapidement converger vers un minimum « proche » de celui trouvé
par le recuit simulé. La fonction utilisée dans MATLAB® est 1sqnonlin.

Afin d’améliorer I'efficacité de I'optimisation, les coefficients pré-exponentiels et les énergies

d’activation/chaleur d’adsorption sont identifiés a partir de valeurs de référence, par I'intermé-
diaire des coefficients d'un vecteur noté §, comme montré par les EQUATIONS (3.53) a (3.58).
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k1,0 = [B(DK1,0 R (3.53)
Eai = |BQ)Ea rer| (3.54)
k2,0 = |BB)Kz,0réf]| (3.55)
Ea = |p(4)Eay ref| (3.56)
Ki,0 = |B(5)Ku,0,ref| (3.57)

En = |B(6)Em, e | (3.58)

Les valeurs de référence présentes dans les équations ci-dessus (indicées Réf) sont tirées de
l'article de FERNANDEZ et collab. [2007]. Ces auteurs ont étudié quatre catalyseurs au palladium
différents, et ont supposé pour la modélisation de leur cinétique deux mécanismes distincts d’ad-
sorption de I'hydrogene, dissociatif ou associatif. Pour chacun des mécanismes, les quatre jeux de
valeurs correspondants ont été testés comme initialisation. Les valeurs du vecteur p — et donc des
facteurs pré-exponentiels et énergie d’activation/chaleur d’adsorption — et les résidus associés ont
été examinés a I'issue du processus d’optimisation pour chaque mécanisme.

Un programme a été développé permettant d’associer séquentiellement les deux approches
d’optimisation. L'organigramme du programme principal est détaillé a la FIGURE 3.6.

Le programme commence par lire les données expérimentales sélectionnées. Puis, le premier
des huit jeux de valeurs de référence de FERNANDEZ et collab. [2007] est sélectionné. Les coeffi-
cients du vecteur P sont initialisés a 1. Le domaine des valeurs possibles pour les coefficients du
vecteur 3 est borné enfin d’assurer I’'obtention de valeurs physiques. La restriction du domaine de
recherche permet aussi d’améliorer |'efficacité de I’approche stochastique.

Lalgorithme du recuit simulé cherche ainsi a optimiser les coefficients du vecteur [ grace au
calcul de x; via une fonction nommeée Calc_Errl. L'algorithme a une température initiale de 500
et est limité a 7000 itérations, ces réglages ayant été fixés de facon empirique aprés de nombreux
tests préparatoires. La loi de décroissance en température obéit a une progression géométrique
de raison 0,95 (valeur par défaut). Les coefficients du vecteur p obtenu (le plus souvent par arrét
de la procédure de recuit simulé sur le critere du nombre maximal d’itérations atteint) deviennent
I'initialisation de 'algorithme de descente de gradient, cette derniere méthode étant non bornée
et limitée a 1000 itérations. Par la suite, si la différence relative entre le résidu obtenu par le recuit
simulé (X1,rs) et celui obtenu par I'algorithme de LEVENBERG-MARQUARDT (x;,1m) est inférieur a
107, les coefficients du vecteur p et le résidu associé sont sauvegardés. Dans le cas inverse, les
résultats des coefficients du vecteur 3 servent d’initialisation a un nouveau passage dans la boucle
associant le recuit simulé, avec une température initiale et un nombre maximum d’itérations alors
réduits respectivement a 100 et 2500 afin de concentrer la recherche autour du jeu de parameétres
trouvé jusqu’alors. Il s’en suit un nouveau passage dans la méthode de LEVENBERG-MARQUARDT.
Les bornes des parametres fournies au recuit simulé peuvent éventuellement étre ajustées sui-
vant les résultats du LEVENBERG-MARQUARDT qui le précéde dans la séquence. Le nombre total
de boucles effectuées est limité an_1.

Une fois ce processus terminé, les coefficients du vecteur f§ sont ré-initialisés a 1 et une nou-
velle séquence d’optimisations hybrides (en boucle) est lancée, et ce, n_2 fois. Le meilleur jeu de
coefficients et le résidu associé sont alors conservés pour chacun des huit jeux de valeurs de réfé-
rence de FERNANDEZ et collab. [2007].
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Chargement des données
expérimentales sélectionnées

Choix du i®™e jeu de Ky, Ea;, Kiyg et Ey
obtenu par FERNANDEZ et coll. (2007)

;l

Initialisation B(:)=1 |

'l

¥

Options du recuit simulé :
T;=500, MaxIter=7000

2

Initialisation des bornes
pour le recuit simulé

k=1

‘/ Optimisation via
recuit simulé (RS)

L
7

Options du recuit simulé :
T;=100, MaxIter=2500

A

Initialisation avec 8
optimisé par LM

]

Obtention de X1 rs
et B optimisé

v

Initialisation avec B
optimisé par RS

v

Optimisation via LEVENBERG-
MARQUARDT (LM)
v

Ajustement des bornes
du recuit simulé
A

Obtention de x;,m
et B optimisé
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1
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Sauvegarde du nouveau 8
optimisé et du x;;,v associé
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FIGURE 3.6 — Organigramme du programme principal d’ optimisation a six parametres.
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Dans tous les cas, les valeurs de n_1 et n_2 ont été respectivement fixées a 4 et 3, car elles
constituent un compromis entre une recherche exhaustive et un temps de calcul acceptable.

La FIGURE 3.7 donne 'organigramme de la fonction Calc_Err1. Cette derniére retourne la
valeur de x; pour un vecteur 3 donné apres trois étapes :

— La fonction calcule d’abord les constantes ki, k2 et Ky a la température de I'expérience
considérée, a partir du jeu initial de parametres sélectionné et du vecteur  fourni par I'op-
timiseur;

— Cyi, et Cy sont obtenues par intégration (via la fonction MATLAB® ode23) des bilans de
matiére respectifs, utilisant r, et r;. Lintégration est faite jusqu’a t,, temps auquel le néme
échantillon a été prélevé.

— Les fractions molaires Xy, ;04 €t XM, moq €N sont déduites et x; est calculé via I'EQUATION
(3.51).

Chargementde T, P, t,, X_ ey, €t Xy exp
du néme échantillon sélectionné

l !

Calcul de x;, k; et Ky pour les conditions du néme
échantillon et le i®me jeu de paramétres de
FERNANDEZ et coll. (2007).

“=”£| / Intégration des lois de /

cinétique via ode23 jusqu’at,

l

| Obtention de X o €t Xy mod

A 4 A 4

2 2
X1 = (Xexp = XLmod) + (Xmexp = XMmod) | | X1 = X1+ (Xpexp — XL,mod)z + (XMexp — XM,mod)z

Oul

n<n_ech

FIGURE 3.7 — Organigramme de la fonction Calc_Erreurl.

Optmisation a quatre parameétres, détermination des vitesses d’isomérisation Les parametres
k1,00 X2,0, Ki0, Eai, Eay et Ey étant identifiés pour le mécanisme d’adsorption de I'hydrogéne
considéré, il est possible d’optimiser K;s0,0, Ediso, ¢ €t Ko a leur tour.

A linstar du vecteur p pour I'optimisation a six paramétres, le vecteur Yy est introduit comme
présenté par les EQUATIONS (3.59) a (3.62).

Kiso,0 = [Y(DKjso0,Réf| (3.59)
Eaiso = |Y(2)Eaisorer| (3.60)
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¢ =]y3)| (3.61)
Kiso = |Y4)] (3.62)

Les valeurs de référence sont une nouvelle fois celles de FERNANDEZ et collab. [2007]. L'ordre
de grandeur de ces valeurs de référence étant proche pour les huit jeux, il sont donc tous testés
indépendamment du choix du mécanisme d’adsorption de '’hydrogene.

Ainsi, la stratégie de cette deuxieme optimisation reste identique a la premiére a quelques
différences pres :

— Le recuit simulé est limité a seulement 1200 et 500 itérations contre 7000 et 2500 dans le
cadre de I'optimisation a six parametres. Encore une fois, le choix de ces parametres d’opti-
misation est empirique et a été fait sur la base de tests préparatoires.

— Lafonction donnant la valeur ), est appelée Calc_Err2 et compare le rapport des fractions
xc sur xt expérimentales a celles issues de I'intégration du modele (voir EQUATION (3.52)).
Afin de comparer ces rapports pour des proportions en xy; équivalente, cette deuxieéme op-
timisation est effectuée non plus pour le temps ¢, correspondant au n°™ échantillon, mais
pour un avancement donné X,. Ceci permet notamment d’éliminer un biais potentielle-
ment introduit par I'optimisation a six parametres dans le cas ol les profils temporels de
concentrations du modele seraient relativement éloignés de ceux expérimentaux.

ATlissue des deux optimisations, les différents parametres régressés et les résidus x; et x» as-
sociés sont obtenus. Les résultats sont présentés par la suite.

Détermination des intervalles de confiance des parametres, méthode boostrap Les intervalles
de confiance de chacun des parameétres sont déterminés via la méthode boostrap : les parametres
optimisés P (et respectivement y) servent d’initialisation a de nouvelles optimisations pour les-
quelles le résidu x; (et respectivement X») est calculé sur la base de tirages aléatoires des 56 échan-
tillons expérimentaux avec remise. Ainsi, pour chacune des nouvelles optimisations, le résidu est
toujours évalué pour un total de 56 points, mais parmi ces points, certains échantillons expéri-
mentaux sont surreprésentés et d’autres absents.

Un grand nombre d’optimisations successives de la sorte est réalisé (de 'ordre de plusieurs
milliers), correspondant chacune a un tirage distinct. Les coefficients sont sauvegardés a la fin de
chaque régression. Il est alors possible de déterminer une distribution de valeurs pour chaque pa-
rametre et donc leur intervalle de confiance respectif.

En pratique, le nombre total d’optimisations dans le cadre de la méthode bootstrap a été fixé a
1000. Chaque optimisation étant déja convenablement initialisée avec le résultat de 'optimisation
conventionnelle, elle est ici réalisée par un simple algorithme de LEVENBERG-MARQUARDT. Ce
dernier est limité & 400 itérations et une tolérance relative de 107°.

3.3 Résultats des optimisations

3.3.1 Optimisation a six paramétres

Partant des huit jeux de parameétres proposés par FERNANDEZ et collab. [2007], les meilleurs
résultats de |'optimisation a six paramétres ont été retenus pour chacun des deux mécanismes
d’adsorption de I'hydrogeéne (dissociatif et associatif). Ils sont comparés a ceux de FERNANDEZ
et collab. [2007] dans le TABLEAU 3.3.

En comparant les valeurs de X;, un mécanisme associatif semblerait mieux représenter les
tendances expérimentales. Cependant, les écarts entre les deux critéres restent faibles et ne per-
mettent pas d’invalider completement un mécanisme par rapport a 'autre (quand les erreurs ex-
périmentales sont aussi intégrées).
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TABLEAU 3.3 — Meilleurs résultats de I’ optimisation a six parametres et comparaison avec les données de
FERNANDEZ et collab. [2007].

Dissociatif Associatif
Ce travail Littérature® Ce travail Littérature?

Koo 17,26 0,47 - 2,03 4,58 0,119 - 0,442 kmol-s! -kgpg
Ea, 20,82 34,9-582 24,38 48,9-58,2  kJ-mol™!

Ko 1,292 0,012-0,150 0,378 0,013 -0,035" kmol-s™!-kgp!
Ea; 3,43 27,4 - 48,7 9,53 39,9 - 45,9 kJ-mol !

Kgo 9,38x107™* 0,106-0,681 4,23x1072 0,100-0,778 m®-mol~!

Egy 11,87 1,2-57,6 0,0411 58-8,3 kJ-mol !

X1 1,36 - 1,18 -

2 Plage des parameétres obtenus par FERNANDEZ et collab. [2007] respectivement pour les
quatre jeux dissociatifs et les quatre jeux associatifs.
b Recalculé car 0y = KuCh, /(2 +2KuCh,) dans FERNANDEZ et collab. [2007].

Les valeurs k2,9 et k1 o dans le cas associatif sont nettement inférieures a celles du cas disso-
ciatif. Il est rappelé que ces valeurs correspondent aux constantes cinétiques calculées a 100°C,
température de référence. Ceci est en partie expliqué par la plage des valeurs de 8y pour chacun
des deux mécanismes d’adsorption (voir notamment la FIGURE 3.9). Par ailleurs, ces valeurs sont
respectivement 15 a 17 fois et 13 a 15 fois supérieures a celles trouvées par FERNANDEZ et collab.
[2007], et ce pour les deux mécanismes. Ceci indique une plus grande activité du catalyseur fa-
briqué spécialement dans le cadre de ce travail comparé au catalyseur utilisé par les précédents
auteurs.

Les optimisations conduisent bien, comme attendu par les tendances expérimentales, a une
énergie d’activation de I'hydrogénation de AGP a AGM (Eay) supérieure a celle de '’hydrogénation
de AGM a AGS (Ea,). Il est donc retrouvé que les hautes températures favorisent I’hydrogénation
des AGP plutot que celle des AGM, privilégiant ainsi la formation de ces derniers. La FIGURE 3.8
montre ainsi I'évolution de rapport k»/x; en fonction de la température.
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FIGURE 3.8 — Evolution du rapport k»/k; en fonction de la température, pour les mécanismes d’adsorption
de H, : dissociatif (—) et associatif (- -).

Néanmoins, les valeurs de Eay et Ea; régressées sont bien plus faibles que celles de FERNAN-
DEZ et collab. [2007] —surtout Ea, — et ne dépassent pas 30 k] - mol~}, indiquant tres probablement
une résistance au transfert de matiere (interne). Ceci est aussi mis en avant dans le TABLEAU 3.4, ot
les énergies d’activation de ce travail sont comparées a celles d’études antérieures sur I'hydrogé-
nation d’huiles végétales. Un écart absolu assez élevé entre les deux valeurs d’énergie d’activation
identifiées est aussi retrouvé. Les valeurs plus faibles obtenues pour le cas dissociatif peuvent s’ex-
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pliquer par une chaleur d’absorption de '’hydrogéne Ey bien plus élevée que dans le cas associatif
ol elle est quasi-nulle. Il est a noter que FERNANDEZ et collab. [2007] avaient obtenu un ordre de
grandeur de 10 kJ - mol~! pour Ey, ce qui est retrouvé dans le cas du mécanisme dissociatif.

TABLEAU 3.4 — Comparaison des énergies d’activation des réactions de saturation de ce travail avec celles
d’études antérieures

Type d’huile Ea, J-mol™") Ea; J-mol™}

Ce travail (dissociatif) Tournesol 20 800 3260
Ce travail (associatif) Tournesol 24 400 9530
FERNANDEZ et collab. [2007] (dissociatif)’ Tournesol 48 800 40500
FERNANDEZ et collab. [2007] (associatif)f Tournesol 51700 46 400
FILLION et collab. [2002] Soja 72999 50 151
BERN et collab. [1975] Colza 65010 75070
SNYDER et collab. [1978] Soja 36 481 -

GUT et collab. [1979] Tournesol - 9033
CHEN et collab. [1981] Soja 78 454 30837
SANTACESARIA et collab. [1994] Colza 12 500 14 700

t Moyenne des parameétres.

La FIGURE 3.9 montre I'évolution de 6y suivant la pression et la température pour une concen-
tration de '’hydrogeéne prise a saturation (voir EQUATION 1.12) et pour les deux mécanismes d’ad-
sorption de I'hydrogene. La faible valeur de Eyy conduit a une faible dépendance de 0y a la tem-
pérature pour le cas associatif; cependant, ce méme mécanisme montre une dépendance plus
importante de Oy a la pression.
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FIGURE 3.9 — Evolution de 0y en fonction de la température et de la pression, pour le mécanisme
dissociatif (—) et le mécanisme associatif (- -) : 60°C (bleu), 80°C (vert), 120°C ( ), 160°C (rouge).

Comme suggéré précédemment, la cinétique établie dans ce travail est donc trés certainement
une cinétique apparente et non une cinétique intrinseéque. Dans le but d’obtenir la cinétique in-
trinseque, une étude complémentaire a été menée afin de quantifier précisément les résistances
au transfert interne grace a la résolution des profils de concentration dans les grains de catalyseur,
aussi bien pour I'hydrogéne et que pour les TAG, viala méthode des collocations orthogonales. Ce
travail n’a malheureusement pas abouti a ce jour, a cause des problémes numériques ayant pour
origine des profils raides de concentration (aussi bien pour ’hydrogéne que pour les TAG selon les
conditions opératoires) au sein du catalyseur lors de la résolution.

En I'état, afin d’obtenir un ordre de grandeur des résistances au transfert de matiére interne
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au sein du catalyseur (supposé ici de forme sphérique), le module de WEISz-PRATER, Wyp, est
calculé pour I'hydrogene et pour 'espéce L (sous forme de TAG, notée L/TAG) sur la base de leur
vitesse initiale de réaction respective, r4pp, i, €xprimée ici par unité de volume de catalyseur.

_ n+1 rapp,i (dp/6)2

(3.63)
2 Dery,iCsi

WP

Ici, n est'ordre apparent de la réaction. Si’hydrogéne est I'espéce limitante au sein du cataly-
seur, n est fixé a 0,5 pour le mécanisme dissociatif et 1 pour celui associatif (voir FIGURE 3.9). Dans
le cas ol1 L est limitant, 7 est fixé a 1 (voir définition de 0y, EQUATION (3.46)).

Cs,; est la concentration a la surface du catalyseur, prise a la valeur a saturation pour I'hy-
drogeéne ou a la valeur initiale en phase liquide pour L (en considérant donc les résistances aux
transferts externes comme négligeables).

Defr,; estladiffusivité effective de 'hydrogene ou des TAG (dans le cas de L) déduite de I'EQuaA-
TION (3.64), ou D ;e €St déterminée a partir des EQUATIONS (2.17) et (2.18) du CHAPITRE 2 pour
une huile de tournesol. €, estla porosité du catalyseur égale a 75% [DURAN MARTINEZ, 2017] et T,
sa tortuosité fixée a 3.

€pDj huile
Tp

Deff,j = (3.64)

Les FIGURES 3.10a et 3.10b donnent ainsi les valeurs de Wyp pour les deux especes et les deux
mécanismes d’adsorption, pour des pressions et des températures comprises entre 2 et 31 bar
et 60 et 160°C respectivement. Il est rappelé que plus la valeur du module est élevée pour une
espéce, plus la résistance a son transfert interne est importante. Pour les deux mécanismes, il est
ainsi intéressant de remarquer que les valeurs sont largement supérieures a 0,1 (valeur limite du
régime chimique) et que les limitations pour 'un des réactifs prennent le pas sur ’autre suivant
les conditions opératoires : '’hydrogene est plus limitant a basse pression et haute température, et
c’estI'inverse pour les TAG.
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(a) Mécanisme dissociatif. (b) Mécanisme associatif.

FIGURE 3.10 — Evaluation du module de WEISZ-PRATER pour H, (- -) et L/TAG (—) pour les deux
mécanismes d’adsorption : 60°C (bleu), 80°C (vert), 120°C ( ), 160°C (rouge).

Par ailleurs, les valeurs de Wwp diminuent avec la température pour L/ TAG, aussi bien pour le
mécanisme associatif que dissociatif. Ceci est peu commun, les vitesses de réaction étant souvent
plus sensibles a la température que la diffusivité effective. Ce n’est pas le cas ici, du fait de la faible
valeur de Ea; — k» augmentant d'un facteur 5,7 et 7,6 entre 60 et 160°C pour les cas dissociatif et
associatif, respectivement — et de la forte dépendance de Dyag-rui7e ala viscosité de 'huile donnée
par 'EQUATION (2.18) — Drag—puile étant multipliée par un facteur 10,6 entre 60 et 160°C.

En utilisant les valeurs de Wyp les plus élevées (pour lesquelles une seule espece est limitante)
- 8,1 et 9,5 respectivement pour le mécanisme dissociatif et associatif —, il est possible d’estimer
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I'efficacité du catalyseur dans les conditions les moins favorables. Ces valeurs étant tres grandes
devant 3, le facteur d’efficacité tend vers 1/Wwp [FROMENT et collab., 2010], soit 12 et 11% respec-
tivement.

Il est néanmoins intéressant de noter que les grains ont un diametre moyen, d,, voisin de 30
pm. Ainsi, la longueur caractéristique de diffusion de 1'objet catalytique est de dp/6 = 5 um, soit
I'ordre de grandeur de I'épaisseur du washcoat déposé a la paroi des monotubes utilisés dans le
CHAPITRE 5. Ces lois de vitesse restent donc pertinentes pour la modélisation du capillaire cataly-
tique.

Les FIGURES 3.11 et 3.12 comparent les prédictions des deux modeles aux mesures expérimen-
tales pour certains essais sélectionnés. La comparaison avec les profils des autres hydrogénations
est disponible en ANNEXES (FIGURES A.5 et A.6).

Les modeles semblent donner dans certains cas des vitesses sensiblement inférieures a celles
observées expérimentalement — voir I'évolution de la concentration du C18:0 pour les hydrogéna-
tions #1 et #9, FIGURES 3.11a et 3.11b — et, a I'inverse, parfois supérieures — voir ’hydrogénation
#14, FIGURES 3.12a et 3.12b. Malgré la sélection en amont des données expérimentales, les hydro-
génations #1 (FIGURES 3.11a et 3.11b) et #18 (FIGURES A.6e et A.6f) ne sont pas décrites de fagon
entierement satisfaisante. Ceci peut étre expliqué par le fait que ces expériences ont été réalisées
aux bornes des plages de températures et pressions considérées dans ce travail, respectivement
160°C - 31 bar et 60°C - 31 bar.

Les différences entre les deux mécanismes sont marginales pour les hydrogénations #1 et #9,
respectivement FIGURES 3.11a et 3.11b, et FIGURES 3.11c et 3.11d. La correspondance semble 1é-
gérement meilleure avec le mécanisme associatif pour les hydrogénations #13, #14 #15 et #16
(voir FIGURES 3.11e a 3.12f). Ceci est cohérent avec les résultats de résidu x; trouvés pour les
mécanismes respectifs. Néanmoins, a l'issue de |'optimisation a six parametres, il est difficile de
conclure si'un ou I'autre des modeles cinétiques est le plus adapté.
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FIGURE 3.11 — Points expérimentaux et modele cinétique sans isomérisation pour les deux mécanismes
d’adsorption de H, - dissociatif et associatif : C18:2 (rouge), C18:1 (vert) et C18:0 (bleu).
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FIGURE 3.12 — Points expérimentaux et modele cinétique sans isomérisation pour les deux mécanismes
d’adsorption de H, - dissociatif et associatif : C18:2 (rouge), C18:1 (vert) et C18:0 (bleu).
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3.3.2 Optimisation a quatre parametres

Sur la base des parametres identifiés lors de " optimisation a six parametres, celle a quatre pa-
rametres a été réalisée pour les deux mécanismes considérés. Ces résultats sont fournis dans le
TABLEAU 3.5.

TABLEAU 3.5 — Meilleurs résultats de Ioptimisation a quatre parametres, basés sur les parametres de
I'optimisation a six parametres, et comparaison avec les données de FERNANDEZ et collab. [2007]

Dissociatif Associatif
Ce travail Littérature’ Ce travail Littérature’
Kiso,0 1010 237-623 1283 89 - 266 mol-s™!-kgoy
Ea;, 37,11 46,7-57,0 35,09 55,0-59,9 kJ-mol™!
b 4,49 - 2,44 - .
Kiso 1,26 2 1,31 2 -
X2 0,503 - 0,654 -

* Plage des parameétres obtenus par FERNANDEZ et collab. [2007] respectivement
pour les quatre jeux dissociatifs et les quatre jeux associatifs.

Si ' optimisation a six parametres avait conduit a un résidu y; plus faible pour le mécanisme
associatif, c’est ici que le mécanisme dissociatif donne un critere significativement meilleur pour
I optimisation a quatre paramétres.

Les valeurs des parametres obtenus sont proches pour les deux mécanismes a I'exception de
¢. Les énergies d’activation des réactions d’isomérisation (Ea;s,) sont, a 'instar des énergies Ea,
et Ea; pour les réactions de saturation, inférieures a celles obtenues par FERNANDEZ et collab.
[2007], de 35% en moyenne. Néanmoins, Ea;, est sensiblement plus grand que Ea,; et Eap, indi-
quant une plus grande sensibilité de la réaction d’isomérisation a la température par rapport au
réaction de saturation. Ceci est en accord avec les observations expérimentales, ot la formation
des composés frans est favorisée a haute température. Enfin, les constantes ;g0 - calculées a
100°C - sont supérieures d'un facteur 2,4 et 7,8 a celles obtenues par les précédents auteurs. Ceci
est al'image de ce qui avait été observé lors de I optimisation a six parametres.

Les FIGURES 3.13a et 3.13b comparent les rapports K2/K;so €t K1/K;5o pour les deux méca-
nismes d’adsorption de I'hydrogene. Il est intéressant de remarquer que la constante cinétique
Kiso devient plus grande que x; a une température de 110°C pour le mécanisme dissociatif, alors
que c’est le cas pour toute température comprise entre 60 et 160°C pour le mécanisme associatif.
Cependant, cela ne veut pas nécessairement dire que les C18:1 cis s'isomérisent plus vite qu’ils ne
se saturent; pour rappel les réactions de saturation sont proportionnelles a 6y et celles d’isoméri-
sation a (1 —0y).

De plus, ¢ est, comme attendu, nettement supérieur a 1 pour les deux mécanismes, signifiant
que le C18:2 se sature préférentiellement en C18:1 cis plutdt qu’'en C18:1 trans.

De la méme fagon, K;g, est lui-méme supérieur a 1, indiquant que l'isomere trans est plus
stable que le cis. Ceci est en accord avec la littérature. Cependant, cette valeur reste inférieure a
celle fixée par FERNANDEZ et collab. [2007] (valeur de 2).

De maniére équivalente a I'optimisation a six parametres, les FIGURES 3.14 et 3.15 comparent
les prédictions des modeles (pour les deux mécanismes d’adsorption de 'hydrogene) aux profils
expérimentaux de concentration, en distinguant en plus les AGM cis et frans. Les autres comparai-
sons sont disponibles en ANNEXES (FIGURES A.5 et A.6). Les courbes établies précédemment pour
les especes C18:2, C18:1 et C18:0 lors de I'optimisation a six paramétres restent inchangées. Seule
la distinction entre les isomeres cis et trans parmi les C18:1 est ajoutée.

Il est remarqué que I'évolution des AGM cis et trans se fait suivant deux régimes. La concen-
tration des deux isomeres, et en particulier celle du cis, augmente initialement grace a ’hydro-
génation rapide du diene. La concentration maximale en C18:1 cis est atteinte lorsque la fraction
molaire du C18:2 est proche de 10%. S’amorce alors une deuxiéme étape ol la concentration du
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FIGURE 3.13 — Evolution des rapports K»/K;s, €t K1/K;so en fonction de la température, pour le mécanisme
dissociatif (—) et le mécanisme associatif (- -).

cis chute alors que celle du trans, thermodynamiquement plus stable, continue de croitre. Finale-
ment, la concentration de I'isomeére trans passe au-dessus de celle du cis. Le rapport des fractions
molaires des deux espéces reste constant (et égal a K;g,). Les espéces étant consommeées par la
deuxieéme réaction de saturation, leurs concentrations chutent de concert.

Les FIGURES 3.16a et 3.16b donnent le rapport des fractions molaires cis/ trans, respectivement
pour le mécanisme dissociatif et le mécanisme associatif. Il est remarqué que ce rapport atteint
un plateau ayant pour valeur K;;, pour des avancements importants. Ce plateau est, en outre,
atteint pour des avancements d’autant plus faibles que la température est élevée et la pression est
basse. Ceci est en accord avec les observations expérimentales et indique un compromis a trouver
pour la température sil’on souhaite obtenir un maximum de composé cis (une température élevée
défavorisant par contre la formation du composé saturé).

La comparaison entre les mécanismes montre clairement une meilleure correspondance du
modele aux données expérimentales pour le mécanisme dissociatif. Ceci peut étre expliqué par la
trop grande sensibilité a la pression — via le terme (1 — 6yy) — de la réaction d’isomérisation pour le
modeéle associatif. Cette tendance initialement mise en avant par la FIGURE 3.9 est ainsi confirmée.
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FIGURE 3.14 — Points expérimentaux et modele cinétique complet pour les deux mécanismes d’adsorption
de H, - dissociatif et associatif : C18:2 (rouge), , C18:1 (vert), C18:0 (bleu) ; especes sans distinction cis ou
trans (@, —), cis (A, - -), trans (A, ---).
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(e) Hydrogénation #16 (160°C - 6 bar) suivant un
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FIGURE 3.15 — Points expérimentaux et modele cinétique complet pour les deux mécanismes d’adsorption
de H, - dissociatif et associatif : C18:2 (rouge), , C18:1 (vert), C18:0 (bleu) ; especes sans distinction cis ou
trans (@, —), cis (A, - -), trans (A, ---).
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FIGURE 3.16 — Rapport des fractions des C18:1 cis et trans en fonction du degré de saturation de I'huile (X)
pour les deux mécanismes d’adsorption de H, - dissociatif et associatif : 60°C (bleu), 80°C (vert), 120°C
(orange), 160°C (rouge); 2 bar (X, ---), 6 bar (Hl, - -), 12,5 bar (A, - - -), 31 bar (@®,—).
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3.3.3 Intervalles de confiance

Les TABLEAUX 3.6 et 3.7 donnent les résultats du bootstrap respectivement pour le mécanisme
dissociatif et le mécanisme associatif. Les moyennes obtenues des 1 000 valeurs du bootstrap sont
comparées aux résultats des optimisations précédentes. Les bornes inférieure et supérieure de
chacun des parametres sont celles de I'intervalle de confiance a 95%.

Les moyennes du bootstrap correspondent ainsi aux valeurs les plus probables pour chacun
des parametres. Paradoxalement, ces valeurs ne donnent pas des résidus plus faibles que les va-
leurs obtenues par les optimisations précédentes. Il est néanmoins important de noter que les
moyennes du bootstrap sont tres proches des résultats trouvés précédemment.

Il existe cependant une exception a cette derniére remarque : Eyy pour le mécanisme associa-
tif. Pour ce parametre, la valeur obtenue précédemment était déja tres faible comparée a celle du
mécanisme dissociatif. Le bootstrap a pour tendance de la réduire encore (signe d'une faible sen-
sibilité du modele a ce parameétre).

TABLEAU 3.6 — Résultats du bootstrap et comparaison avec I'optimisation pour le mécanisme dissociatif

Optimisation® Moyenneb Borne inférieure® Borne supérieure“l
K1,0 1292,1 1292,1 1291,9 1292,5 mol-s~!-kgy}
K2,0 17 262 17 261 17 257 17 264 mol-s™!-kgy}
Kisoo 1010 986 792 1183 mol-s~"-kgy}
Kuo 0,94 1,00 0,58 1,72 m?3-kmol™!
Ea; 3,43 3,54 2,34 5,68 kJ-mol !
Ea, 20,82 20,86 19,54 22,36 kJ -mol ™!
Ea;s, 37,11 37,51 32,06 43,62 kJ-mol !
En 11,87 11,88 11,87 11,89 kJ -mol~!
¢ 4,49 4,31 3,57 4,90 -
Kiso 1,26 1,26 1,13 1,38 -

4 Résultats de 'optimisation initiale, voir TABLEAUX 3.3 et 3.5.

b Moyenne des 1 000 valeurs obtenues par le bootstrap pour chaque parameétre.

¢ Valeur du percentile 2,5 de chaque parametre apres tri par ordre croissant des 1000 valeurs du
bootstrap.

d'Valeur du percentile 97,5 de chaque parameétre apreés tri par ordre croissant des 1000 valeurs du
bootstrap.

La FIGURE 3.17 présente graphiquement les données des TABLEAUX 3.6 et 3.7. Il est remarqué
que les intervalles de confiance des constantes cinétiques a T4 — K1,0, K2,0 €t Kjso0 — sONt tres
étroits pour les deux mécanismes. Au contraire, les intervalles de confiance des énergies d’activa-
tion et chaleur d’adsorption — Ea;, Ea, Ea;s, et Exp — sont relativement restreints pour le méca-
nisme dissociatif et tres larges pour le mécanisme associatif. En particulier pour Ea; et Eay, les
valeurs des bornes inférieures sont plus faibles pour le mécanisme associatif, alors que les valeurs
moyennes correspondantes sont significativement plus grandes.

Cette analyse statistique vient alors conforter les résultats de |'optimisation a quatre para-
metres en ce qui concerne la pertinence du mécanisme dissociatif vis-a-vis du mécanisme associa-
tif. Un choix du modeéle portant sur une adsorption dissociative de '’hydrogéne est alors privilégié.
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TABLEAU 3.7 — Résultats du bootstrap et comparaison avec I'optimisation pour le mécanisme associatif

Optimisation® Moyenne® Borne inférieure® Borne supérieure?
k0 378 379 375 390 mol-s™"-kgp}
Koo 4582 4589 4577 4681 mol-s~! - kgy}
Kisoo 1283 1288 742 1795 mol-s~"-kgy}
Kgo 43,3 44,4 30,5 62,9 m3 - kmol ™!
Ea; 9,53 11,82 1,03 26,04 kJ -mol ™!
Ea, 24,38 24,63 14,05 34,46 kJ -mol ™!
Ea;so 35,09 35,79 25,91 46,59 kJ -mol !
Ex 41,1 19,7 0 25,2 J-mol™!
¢ 2,44 2,51 1,71 3,50 -
Kiso 1,31 1,32 1,19 1,44 -

4 Résultats de I'optimisation initiale, voir TABLEAUX 3.3 et 3.5.
b Moyenne des 1 000 valeurs obtenues par le bootstrap pour chaque parameétre.
¢ Valeur du percentile 2,5 de chaque parametre apres tri par ordre croissant des 1000 valeurs du

bootstrap.
dValeur du percentile 97,5 de chaque paramétre aprés tri par ordre croissant des 1000 valeurs du
bootstrap.
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FIGURE 3.17 — Résultats du bootstrap : moyenne de chaque parametre et intervalle de confiance a 95%;
comparaison entre le mécanisme dissociatif (vert) et le mécanisme associatif (bleu).
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3.4 Conclusion

Le travail développé dans ce chapitre propose un modele cinétique d’hydrogénation de I'huile
de tournesol dont le principal apport a été une distinction de la dépendance a la pression d’hy-
drogene pour les réactions de saturation et d'isomérisation.

Pour ce faire, un schéma réactionnel global prenant en compte quatre acides gras (C18:2, C18:1
cis, C18:1 trans et C18:0) est considéré. Les étapes réactionnelles ont été détaillées pour deux mé-
canismes d’adsorption moléculaire de '’hydrogene, dissociatif et associatif. Les espéeces insaturées
se saturent ou s'isomerisent selon le mécanisme de HORIUTI-POLANYI ol des intermédiaires a
moitié hydrogénés apparaissent suivant des réactions de surface réversibles. La prise en compte
de ces étapes élémentaires a conduit a des lois cinétiques ot les vitesses de saturation sont pro-
portionnelles a 0y et celle d'isomérisation a (1 — 0y). Ceci implique qu'une forte présence en hy-
drogeéne favorise les réactions de saturation et inhibe celles d’isomérisation, et inversement en cas
de défaut d’hydrogene. Apres simplification, les vitesses de production/consommation pour cha-
cune des especes dépendent de dix parametres, propres a chaque mécanisme d’adsorption de H,.

Une stratégie d’identification de ces parametres cinétiques a alors été mise en place. Elle fait
appel a une méthode numérique stochastique (recuit simulé) et a une méthode déterministe (al-
gorithme de LEVENBERG-MARQUARDT) afin de déterminer les parametres réduisant a son mini-
mum I’écart quadratique moyen entre les concentrations expérimentales et celles prédites. Des
hydrogénations avec de 'huile de tournesol ont ainsi été réalisées en autoclave agité avec un ca-
talyseur Pd/Al,O, synthétisé spécialement pour ce travail, et ce pour des conditions opératoires
comprises entre 2 et 31 bar et 60 et 160°C. Il s’agit du méme catalyseur que celui déposé en paroi
des monotubes du pilote continu étudié au CHAPITRE 5.

Pour chacun des mécanismes d’adsorption de H,, 'optimisation a été réalisée en deux étapes.
Six parametres sont tout d’abord identifiés afin de faire correspondre les profils temporels de
concentrations déduits du modele a ceux obtenus expérimentalement, sans distinction des iso-
meres. Les quatre parametres restant sont, par la suite, optimisés en considérant la distribution
en isomeres cis et trans pour I’espéce monoinsaturée, seul acide gras pour lequel ces isomeres ont
été distingués dans I'analyse.

Suite a I'optimisation a six parametres, les résultats issus des deux mécanismes d’adsorption
suivent de facon satisfaisante les données expérimentales. En outre, le catalyseur ayant servi aux
hydrogénations du projet est 13 a 17 fois plus actif a 100°C qu’un catalyseur équivalent mentionné
dans la littérature. Il est toutefois a noter que les valeurs obtenues pour les énergies d’activation
sont faibles (comprises entre 3 et 24 kJ-mol™!) indiquant une trés probable limitation au trans-
fert de matiere interne. Ceci a été confirmé par I'intermédiaire du module de WEISZ-PRATER cal-
culé pour 'hydrogene et 'acide gras polyinsaturé a partir de leurs vitesses initiales de réaction
(apparente) respectives. Il est intéressant de remarquer que I’hydrogene et les TAG peuvent étre
limitants, et que suivant les conditions opératoires cela concernera plutot 'une ou 'autre de ces
especes. Sur la base du module de WEISZ-PRATER, un facteur d’efficacité du catalyseur aussi faible
que 0,1 a pu étre estimé, alors que les particules sont de diameétre inférieur a 40 pm. Cela sou-
ligne I'effet marqué des faibles diffusivités moléculaires mesurées dans les huiles végétales sur le
transfert des espéces.

Loptimisation a quatre parameétres donne des résultats significativement meilleurs pour le
mécanisme d’adsorption dissociatif. L'énergie d’activation de la réaction d’isomérisation des mo-
noenes cis en trans est par ailleurs relativement élevée (35-37 kJ - mol™1) en comparaison de celles
des réactions de saturation. Ceci révele une forte sensibilité de cette réaction a la température, en
accord avec ce qui est classiquement rapporté dans la littérature.

Enfin, les intervalles de confiance associés a chaque parametre ont été évalués, pour les deux
mécanismes, par I'intermédiaire d'une méthode bootstrap. Des incertitudes nettement plus im-
portantes sont notées pour le mécanisme associatif.
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Ala lumiere de ces résultats, le modéle cinétique basé sur une adsorption dissociative de I'hy-
drogene a été retenu pour la simulation du réacteur capillaire d’étude mise en oeuvre au CHAPITRE
5. Auparavant, dans le CHAPITRE 4, ce modeéle de réacteur est d’abord mis en place et exploité pour
un schéma réactionnel plus simple, ne considérant pas I'isomérisation cis/ trans, et des lois ciné-
tiques issues de la littérature.
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Développement d’'un modele CFD de
I’hydrogénation d’huile de tournesol en
réacteur de type monolithe

Sommaire

4.1 Stratégie pour la simulation d'un réacteur-échangeur de type monolithe . . . . . 120
4.1.1 Rappels sur les réacteurs monolithes triphasiques RMT) . ... ....... 120
4.1.2 Approche dite de la cellule unitaire . ... ... ... ... ... . ... .... 120
4.1.3 Présentation succincte de I'outil numérique, COMSOL MurLripHYsIcs® . . 121
4.1.4 MiseenplacedumodeleCFD . ... ... ... ... ... .. ... .. ... 122
4.1.4.1 Description générale delastratégie . . . . .. ... ... ....... 122

4.1.4.2 Géométrie delacelluleunitaire . .. ... ... .. ... ....... 122

4.1.4.3 Modélisation mathématique . . .. ... ... ... ... ....... 123

4.14.4 Maillagedudomaine . ............. ... .. ... .... 126

4.14.5 Réglagesdusolveur . ... ....... ... ... ... 127

4.2 Ftudesdecas. . . v v v v v oo e n e et e een e 127
4.2.1 Descriptiondescas . . . . . ... o it e e 127
4.2.1.1 Conditions d’entrée et géométrie de la cellule unitaire . . . . . . .. 128

4.2.1.2 Schémaréactionnel considéré . . . . ... ... ............ 128

4.2.2 Résultatspourle CASTA . . . . . . . . i 130
4.2.2.1 Analyse de sensibilit¢ aumaillage . . . . ... ... ... ....... 130

4.2.2.2 Description de I'hydrodynamique . . . . . ... ... ......... 130

4.2.2.3 Description du transfertde matiére . . . . .. ... ... ....... 134

4.2.3 Effet deI’évolution de la viscosité : comparaison des CAS 1A et2A . ... .. 136
4.2.4 Sensibilité des résultats au coefficient de diffusion des triglycérides . . . . . 139

43 Conclusion . . . . v vt ittt i i e e i e e e e e e 140
44 REfErences . . . . .o v v v it ittt it ittt ettt 142

119



CHAPITRE 4. DEVELOPPEMENT D’UN MODELE CFD DE LHYDROGENATION D’HUILE DE
TOURNESOL EN REACTEUR DE TYPE MONOLITHE

Ce chapitre a pour objectif de développer un modeéle CFD pour la prédiction du taux de conver-
sion et de la sélectivité de I'hydrogénation d’huile végétale en réacteur-échangeur polyphasique
de type monolithe.

La stratégie globale est dans un premier temps discutée : 'approche de cellule unitaire est
introduite, permettant la simulation du réacteur monolithe dans son intégralité, puis les étapes
de développement du modele CFD sur I'application COMSOL MuLripHYsICS® sont explicitées.

Par la suite, une étude préliminaire est réalisée en utilisant I'une des cinétiques d’hydrogéna-
tion d’huile de tournesol proposées par FERNANDEZ et collab. [2007]. L'effet de la prise en compte
ou non de I'évolution des propriétés physico-chimiques avec le degré de saturation de 'huile est
notamment abordé.

4.1 Stratégie pour la simulation d’un réacteur-échangeur de type mo-
nolithe

4.1.1 Rappels sur les réacteurs monolithes triphasiques (RMT)

Ce type de réacteur, décrit de facon extensive dans la PARTIE 1.2, est formé d’'un monobloc
percé de part en part, renfermant plusieurs canaux de diametre compris entre 1 et 4 mm. En confi-
guration de réacteur-échangeur triphasique de type monolithe (RMT-EX), il est constitué d'une
structure conductrice de la chaleur, réalisée notamment par impression additive métallique (frit-
tage laser de poudre), et certains de ses capillaires sont parcourus par un fluide caloporteur pour
maintenir le réacteur a la température désirée. Les autres sont recouverts d'un washcoat de cataly-
seur de quelques microns d’épaisseur, déposé sur leur paroi interne, et sont le siege de la réaction.
Ces derniers sont alimentés en huile et hydrogene par I'intermédiaire de dispositifs, comme des
buses d’aspersion ou autres systemes plus sophistiqués, permettant d’assurer une distribution
homogene des fluides a leur entrée.

Le débit des fluides dans les capillaires réactifs est choisi pour obtenir le régime d’écoulement
dit de TAYLOR- succession de bulles et de bouchons liquides — connu pour favoriser le transfert de
matiere gaz-liquide (voir PARTIE 1.2). Il doit étre noté qu’il n’existe pas de cartographie des régimes
hydrodynamiques pour le systéme constitué de I'huile et de I'hydrogene. A défaut, les vitesses
superficielles de gaz et de liquide sont choisies sur la base de la cartographie pour le systeme eau-
air développée par HAASE et collab. [2016].

La modélisation du réacteur implique donc un probleme tridimensionnel, localement insta-
tionnaire, et qui doit étre décrit a I'échelle du réacteur, du canal, de la bulle et de la couche de cata-
lyseur. Les phénomenes multi-physiques (hydrodynamique, transfert de matiere et réaction) sont
alors couplés, couplage accentué par la dépendance de certaines propriétés physico-chimiques
au degré de saturation de 'huile, comme vu au CHAPITRE 2.

4.1.2 Approche dite de la cellule unitaire

Comme vu précédemment, la stratégie classiquement adoptée pour modéliser les écoule-
ments de TAYLOR au sein d'un canal micro- ou milli-métrique est celle de la cellule unitaire (voir
PARTIE 1.2.5). Cette démarche tire profit du caractere périodique de I'écoulement comme montré
par la FIGURE 4.1. Le domaine considéré est alors constitué d’'une bulle et deux demi-bouchons
de liquide. La résolution est donc effectuée dans le référentiel de la bulle, cette derniére étant ainsi
suivie le long du canal. Aussi, il est rappelé que cette approche n’est pertinente que pour une bulle
formée et de forme stabilisée, c’est-a-dire a I’exclusion des zones d’entrée et de sortie du canal.

DURAN MARTINEZ [2017] a par ailleurs montré que cette stratégie pouvait étre pertinente pour
modéliser I'intégralité d'un RMT-EX moyennant certaines hypotheses :

— la distribution du gaz et du liquide est uniforme a I'’entrée de chaque canal;
— latempérature de tous les canaux est égale et uniforme. Compte tenu de la forte exothermi-

ey 2 P . y P . -1 .
cité de la réaction d’hydrogénation - entre -117 et -121 kJ -mol, . .~ [VELDSINK et col-
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FIGURE 4.1 — Représentation schématique de I’écoulement de TAYLOR et ses dimensions caractéristiques
[DURAN MARTINEZ, 2017].

lab., 1997] - cette hypothese n’est valide que pour un débit de fluide caloporteur suffisant
dans les canaux voisins.

Dans ces conditions, un canal caractéristique représentant l'intégralité des canaux du réacteur
peut étre considéré.

Grace a I'approche de la cellule unitaire, une résolution a I’échelle de la bulle permet de si-
muler ce canal représentatif, et donc '’ensemble du réacteur. Cette démarche a ainsi I’avantage
évident de réduire de facon drastique le domaine de calcul, rendant le temps de résolution des
simulations CFD acceptable.

4.1.3 Présentation succincte de I'outil numérique, COMSOL MuLtIPHYSICS®

Lelogiciel COMSOL MutripHysICS® résout les équations aux dérivées partielles (EDP) propres
aux physiques choisies au moyen de la méthode des éléments finis.

Lenvironnement de COMSOL intégre par ailleurs les outils nécessaires a la mise en ceuvre de
simulations :

— Composants correspondant a des simulations en 0D, 1D, 2D, 1D ou 2D axisymétrique ou
encore 3D (plusieurs pouvant étre sélectionnés simultanément);

— Outils de représentation de la géométrie, permettant de dessiner directement le ou les do-
maine(s) de calcul, ou a défaut d’'importer des fichiers CAO;

— Interface dédiée au choix de physiques ou d’EDP classiques, réparties dans 30 modules,
chacun étant adapté a différentes problématiques. L'utilisateur peut ainsi simuler une ou
plusieurs physiques dans un domaine de calcul. Des schémas de stabilisation dédiés sont
également disponibles.

— Outils de maillage autorisant le choix de la géométrie des mailles (quadrangles ou triangles
en 2D) et'ajustement aisé (et adaptatif) de leur taille et de leur distribution dans le domaine
de calcul;

— Environnement évolutif de résolution autorisant le choix et le réglage de différentes mé-
thodes numériques, dont des solveurs directs ou itératifs de matrice creuse, des méthodes
multigrilles algébriques et géométriques;

— Interface de post-traitement permettant une analyse directe des résultats.

Parmi les nombreux outils CFD existants, COMSOL MuLTIPHYSICS® a donc été sélectionné
car il permet d'implémenter et de coupler facilement les différentes physiques présentes dans ce
travail et donc de décrire les différents phénomeénes au niveau de complexité adéquat.

Concernant les caractéristiques logiciel et matériel, les simulations réalisées dans le cadre de
cette étude ont été exécutées sur un PC sous WINDOWS 10 (64 bits) muni d’'un processeur INTEL
XEON W-2123 (3,60 GHz) et de 128 Go de mémoire vive. Les versions de COMSOL MuLTIPHYSICS®
utilisées sontla 5.4 etla 5.5.
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4.1.4 Mise en place du modéle CFD
4.1.4.1 Description générale de la stratégie

11 faut d’abord rappeler ici que la résolution dans le repere de la bulle est instationnaire. Le
domaine de calcul est par ailleurs restreint a la phase liquide, comme proposé par DURAN MARTI-
NEZ et collab. [2016]. En effet, la volatilité de 'huile aux températures considérées est négligeable,
et la phase gaz est ainsi uniquement composée d’hydrogene. La viscosité de 'huile est, en outre,
tres grande devant celle du gaz, permettant de négliger les contraintes de cisaillement a I'interface
gaz-liquide (conditions de glissement parfait).

Initialement, la réduction de la taille de bulle au cours de la réaction (et donc de la cellule
unitaire a volume de liquide constant) avait été prise en compte dans la résolution en utilisant la
technique de maillage mobile de COMSOL MurLtipHYSICS® (méthode ALE) couplée a un bilan
de masse. Cependant, 'examen des champs de concentration des TAG a révélé des incohérences
puisque qu’il n'y avait pas conservation de leur concentration totale dans le liquide (avec dans
certains cas une perte de matiere allant jusqu’a 30%) malgré la convergence du calcul. Ce résultat
reste inexpliqué a ce jour, et le support technique de COMSOL n’ayant pas apporté de réponses
satisfaisantes a ce probleme, cette stratégie a dii étre abandonnée.

Dans ces conditions, la géométrie de la bulle — et par conséquent 'aire d’échange gaz-liquide
—a par la suite été considérée comme inchangée lors de la résolution. Un des apports de ce travail
réside néanmoins dans la prise en compte de la réduction du nombre de moles de gaz et donc de
Ug viala corrélation de BRETHERTON [1961] durant le calcul (voir 'EQUATION (4.5)). La vitesse de
défilement de la paroi est alors mise a jour en cours de résolution (voir la discussion sur les condi-
tions aux limites ci-dessous).

La simulation est arrétée lorsque I'évaluation implicite de eg atteint €g, i, C'est-a-dire la ré-
tention de gaz pour laquelle la bulle serait théoriquement une sphere. En effet, pour une rétention
de gaz plus faible, le film de lubrification disparaitrait. Les phénomenes physiques alors toujours
décrits dans la géométrie initiale ne seraient plus pertinents.

Enfin, la position de la cellule unitaire, z, est connue a chaque instant grace a I'intégration de
Urp par rapport au temps, cette derniere et Ug étant mises a jour simultanément.

4.1.4.2 Géométrie de la cellule unitaire

Les cas traités dans le cadre de ce travail sont réalisés au sein de canaux millimétriques cylin-
driques. Par ailleurs, les vitesses superficielles de gaz, ugs, et de liquide, us, sont choisies pour
étre en conditions d’écoulement de TAYLOR et pour que le nombre capillaire, Ca, ait une valeur
proche ou inférieure 2 1073, Lexpression de ce dernier est rappelée EQUATION (4.1), o1 Ug est la
vitesse de la bulle, p, la viscosité du liquide et oy, la tension superficielle.

_ puLUsp
oL

Ca (4.1)

Lobtention de i, est discutée plus bas. o1, suit une évolution linéaire avec la température (voir
PARTIE 1.1.3.3), donnée par I'EQUATION (4.2). Elle a été régressée sur des mesures faites sur un
tensiometre KRUSS DSA100 pour de 'huile de tournesol raffinée entre 20 et 78°C. Cette loi sera
extrapolée a des températures supérieures.

0L =35,7-0,101T (4.2)

Ot o esten mN-m™! et T en degrés Celsius.
Ainsi, pour des valeurs de Ca inférieures a 1073, la forme de la bulle peut étre considérée
comme idéale : constituée d'un corps cylindrique et deux hémispheres aux extrémités. Le domaine
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de calcul peut étre réduit a une géométrie 2D axisymétrique.

Pour des vitesses s et u g initiales choisies, il est possible de déterminer la vitesse diphasique
comme définie par I'EQUATION (4.3). La vitesse de la bulle 4 I'entrée du canal puis le taux de gaz,
€G, peuvent étre calculés respectivement grace aux EQUATIONS (4.5) —issue de BRETHERTON [1961]
—et (4.4).

Urp = ugs + urs 4.3)
ugs =€gUp (4.4)
Ug-U
B TP 1,29 x (3Ca)?/3 (4.5)
B

Une fois Ug déterminée, I'épaisseur du film de lubrification, & 7, peut étre déduite de la relation
de AUSSILLOUS et QUERE [2000] rappelée par I'EQUATION (4.6) :

8¢  1,34Ca??

= 4.6
Rc  1+1,34(2,5)Ca?/3 (4.6

Les EQUATIONS (4.5) et (4.6) sont valides pour des Ca respectivement inférieurs a 0,005 et 0,03.
Il ne reste ainsi qu’a connaitre la longueur initiale de la cellule unitaire, L, pour que la géométrie
complete de cette derniere soit connue. Cette longueur dépend de nombreux parametres (débits
des phases, technologie de mise en contact, tension de surface, mouillabilité des parois et cetera)
et ne peut étre, a priori, déterminée qu’expérimentalement ou par un modele CFD décrivant la
zone d’entrée (de type VOF ou level-set par exemple). Un ordre de grandeur caractéristique, allant
de quelques millimetres a quelques dizaines de millimetres, doit donc étre fixé.

4.1.4.3 Modélisation mathématique

Mise en équations des physiques Deux physiques sont considérées, 'hydrodynamique de la
phase liquide et le transport de ’hydrogene et des différents acides gras au sein de cette méme
phase.

Lécoulement étant considéré comme incompressible et laminaire (Re < 840), les équations
de NAVIER-STOKES peuvent étre directement résolues (EQUATIONS (4.7) et (4.8)). La physique est
dénommée spf dans COMSOL.

— Equation de continuité

V-(pLw) =0 4.7)
— FEquation de conservation de la quantité de mouvement

OpLu
ot

La masse volumique de huile, p, est supposée invariante avec le degré de saturation, comme
montré par TOPALLAR et collab. [1995] (voir PARTIE 1.1.3). Aprés des mesures effectuées sur un
densimetre ANTON PAAR 4100M pour de 'huile de tournesol raffinée entre 20 et 100°C, p, est don-
née par I'approximation linéaire présentée EQUATION (4.9).

+pL(u-V)u=-VP+V- [pL(Vu+VuT)] +pLg (4.8)

pL=933-0,667T 4.9

Ot1 p, esten kg-m™3 et T en degrés Celsius.
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Alinverse, la viscosité i suit le modele semi-prédictif développé dans le CHAPITRE 2 et dont
I'expression générale est donnée par I'EQUATION (4.10).

Inp = Kp + Kj X + KX (4.10)

Ou X est le degré de saturation et K’l. pour i = [0;1;2] sont des constantes a une température don-
née.

Cette derniere équation étant implémentée en tant que fonction définie en tout point du do-
maine d’étude dans COMSOL, la viscosité est ainsi calculée localement.

Le transport des especes dans la phase liquide pour une espéce j, hydrogene ou acide gras,
est représenté par I'EQUATION (4.11), disponible sous le nom tds dans COMSOL. Concernant les
acides gras, seuls les champs de concentration des especes insaturées sont résolus, la concentra-
tion de I'espece saturée (C18:0) est déduite en tout point par simple bilan matiére.

oc j

E*’V'(_Dj—huilevcj)"'u'vcj:0 (4.11)

Selon si j est I'hydrogene ou un acide gras, D;_pyi. €st donnée par I’EQUATION (4.12) ou
I'EQUATION (4.13), elles aussi déduites du CHAPITRE 2. Il est rappelé que les acides gras sont trans-
portés sous forme de TAG, et ont ainsi tous la méme diffusivité, Drag_puize. La viscosité étant par
ailleurs calculée localement, Dy, i1 €t DTAG-huile 1€ sont aussi.

1,858 x 107 1% (OM,,i70)*°T

Du,-huite = 06 4.12)
M Vy
AT
DraG-huile = —7; (4.13)
He

Concernant Dyy,_j,i7e, les valeurs de © et n; sont respectivement 42 et 0,4 pour une visco-
sité et une température respectivement renseignées en Pa-s et K. Pour Drag-juize, A €t np valent
7,72x 10716 (SD) et 1,2.

On doit souligner qu'un schéma d’interpolation a été choisi pour chaque physique afin d’aug-
menter la précision de leur résolution respective. Pour I'hydrodynamique, un ordre mixte P2-P1 a
été utilisé : approximation quadratique par morceaux pour les vitesses, et approximation linéaire
par morceaux pour la pression. Le transport d’espéces suit, quant a lui, une approximation cu-
bique par morceaux.

Conditions aux limites Les conditions aux frontieres du domaine doivent étre fixées de fagon
pertinente pour les deux physiques. Concernant I'hydrodynamique, une condition de glissement
est appliquée a l'interface gaz-liquide. La vitesse de la paroi est quant a elle imposée et vaut Ug
pour un écoulement descendant et —Ug pour un écoulement ascendant. Pour rappel, la vitesse
de bulle est mise a jour en cours de calcul grace a I’évaluation implicite de la rétention de gaz, eg,
durant la résolution.

Une condition de périodicité est appliquée entre la frontiere supérieure et la frontiere infé-
rieure de la cellule unitaire. Le profil de vitesse entre les deux frontieres est alors identique. La
différence de pression entre les deux frontieres, notée AP, est imposée par I'utilisateur. Afin de dé-
terminer cette derniere, I’approche de la cellule ouverte développée par DURAN MARTINEZ et col-
lab. [2016] et décrite dans la PARTIE 1.2.5.2 est adoptée. AP est alors invariante durant la résolution.
La pertinence de cette approche est discutée dans I'étude de cas de ce chapitre.

Pour le transport de matiere, un flux nul est contraint a l'interface gaz-liquide pour les acides

gras non volatils. Dans le cas de 'hydrogene, une condition de DIRICHLET est utilisée. La valeur im-
posée est égale a la concentration a I’équilibre thermodynamique, C;IZ, pour une pression et tem-
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pérature données, ces dernieres étant supposées invariantes durant la résolution. Cette concen-
tration a saturation est donnée par I'EQUATION (4.14). Celle-ci a été estimée a partir de mesures
faites dans 'huile de soja [FILLION et collab., 2002], et son application est ici étendue a I'huile de
tournesol.

—AE
C:IZ = H()e RT PH2 (4.14)

Oou cf;z est en mol-m~3 et T en K. Hy est égale a 11,3 bar-m3-mol~! et AE a 5000 J-mol™}
[FILLION et MORSI, 2000].

Alinstar de I’hydrodynamique, une condition de périodicité entre la frontiére supérieure et
la frontiere inférieure de la cellule unitaire est appliquée au profil de concentration, qui est donc
identique sur ces deux frontiéres.

Enfin, les réactions catalytiques ont lieu a la paroi ol se trouve le washcoat. Le dép6t ayant une
épaisseur, §., de quelques microns seulement, les profils de concentration en son sein ne sont pas
résolus. Néanmoins, les résistances éventuelles au transfert de matiére interne peuvent étre prises
en compte implicitement vial'utilisation d'une vitesse apparente adaptée. Le dépot catalytique est
ainsi réduit a une surface active équivalente dans le modele. Par conséquent, les densités de flux
de réaction sont données par ' EQUATION (4.15), ot1 r j estla vitesse de consommation/production
de 'espéce j — par unité de masse de métal actif — déduite grace aux concentrations locales des
espéces. Elle est exprimée par unité de masse de métal actif. ps et wp, sont respectivement la
masse volumique apparente du catalyseur et la fraction massique de métal actif qu’il renferme, ici
du palladium.

bpj =T1jdcpswpq (4.15)

Les vitesses r; sont déduites du schéma réactionnel considéré. Elles sont notamment dépen-
dantes des fractions de recouvrement des sites actifs, notées 6, et dont 1’expression caractéristique
peut prendre la forme donnée par 'EQUATION (4.16) pour un acide gras j.

_ K;Cj
B 1+ K Cr + KmCum
Ou K et C sont respectivement la constante d’adsorption et la concentration locale a la paroi des
acides gras C18:2 (indicées L) et C18:1 (indicées M).

Des études préliminaires ont montré une éventuelle instabilité du schéma numérique lorsque
les concentrations des especes insaturées tendent vers zéro en proche paroi. Afin de résoudre ce
probléme, I'expression de 0 est linéarisée, I'EQUATION (4.16) devenant 'EQUATION (4.17).

0; (4.16)

1 0;
0 K;Cj— ——(1+KLCp +KnCpp) 4.17)
j

=1+6j i 1+6

La valeur locale de 0; n’est plus calculée directement mais par résolution en tout point de la
paroi de I'’équation algébrique associée.

Equations différentielles ordinaires Deux équations différentielles ordinaires sont résolues afin
de déterminer la rétention gaz € et la position de la cellule unitaire z a chaque instant.

En ce qui concerne €g, le flux total d’hydrogene quittant la bulle, @57, 11,, €st connu via l'in-
tégration du flux diffusif local a I'interface gaz-liquide (voir EQUATION (4.18)).

aCH2 aCH2
Dpullen, =[f =Dy, —huite | —— Nz + ——Nr|dSpulle (4.18)
bulle 0z or
En considérant H, comme un gaz parfait, le volume de la bulle, Vg, suitl'équation différentielle
ordinaire explicitée par I'EQUATION (4.19).
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dvs _RT (4.19)
dr P bulleH, .

Connaissant Vg et en supposant le volume de liquide dans la cellule unitaire invariant, e est
alors directement calculée a chaque instant. La vitesse de bulle, Ug, est alors mise a jour a partir
de ’EQUATION (4.5).

La vitesse Utp est déduite des EQUATIONS (4.3) et (4.4), pour Ug et €g connues. Lintégration
de 'EQUATION (4.20) donne alors la position de la cellule unitaire.

92 U (4.20)
dt

4.1.4.4 Maillage du domaine

La fiabilité des résultats obtenus dépend grandement du maillage du domaine de calcul. Ce
dernier est divisé en cinq sous-domaines : les deux bouchons liquides, les zones proches des deux
calottes et le film de lubrification.

Grace a la forme supposée idéale de la bulle, les deux bouchons et le film sont des sous-
domaines rectangulaires. Un maillage composé de quadrangles structurés est alors adopté car il
permet de controler aisément la distribution radiale et axiale des cellules. Un maillage libre com-
posé de triangles est choisi autour des deux calottes. Pour ce dernier, seules les tailles maximale et
minimale dans les sous-domaines sont ajustées.

Une attention particuliere doit notamment étre portée aux zones ou les gradients de vitesse
et de concentrations sont raides, a savoir au voisinage de l'interface gaz-liquide et de la paroi.
Un maillage dit couches limites est ainsi adopté pour toutes ces frontiéres, tous sous-domaines —
bouchons, calottes et film — confondus. Ce type maillage est composé de quadrangles « allongés »
permettant d’augmenter le nombre d’éléments dans la direction orthogonale a l'interface d’inté-
rét, pour capturer les gradients les plus abrupts.

Dans le cadre de la géométrie de la cellule unitaire, ces frontiéres sont majoritairement paral-
leles a 'axe de symétrie. Ladoption d’éléments couches limites correspond donc a un raffinement
radial du maillage.

Un autre point important a considérer lors de I'établissement du maillage est I’évaluation du
nombre de PECLET local, Pe jy.q;, défini par 'EQUATION (4.21). Ce nombre compare les phéno-
menes convectif et diffusif a I’échelle de la maille.

ulAx
Pejocar = T (4.21)

Ou u est la vitesse du fluide, Ax la taille caractéristique de la maille et D la diffusivité (ici celle
associée au TAG car la plus faible).

Des instabilités numériques peuvent apparaitre lors de la résolution de I'équation de convection-
diffusion (voir EQUATION (4.11)) lorsque Pe j,¢4; st supérieur a 1 [ZIENKIEWICZ et collab., 2005].
Ainsi, pour une diffusivité de 1071 m? -s™! et une vitesse u de 0,1 m-s~! - soit les ordres de gran-
deur de Dypg_nuile €t des vitesses de bulles couramment rencontrées dans les écoulements de
TAYLOR- la taille de maille idéale devrait donc étre de 10~ m. Une telle taille impliquerait un
nombre total de mailles considérable sur le domaine — de I'ordre de 10'° éléments pour une cellule
unitaire de 1 cm de long dans un canal millimétrique. Ceci n’est pas envisageable pour les calculs
sur un PC.

Afin de palier a ce probleme, COMSOL a introduit des méthodes de stabilisation dont celle de
CARMO et GALEAO [1991]. Cette derniére augmente la diffusivité uniquement dans la direction de
u, abaissant ainsi Pe j,.4;. Cet ajout d'une diffusivité artificielle anisotrope permet ainsi de ne pas
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modifier le flux de matiere transporté par diffusion orthogonalement au vecteur vitesse, tout en
stabilisant le schéma numérique.

Dans le cadre de ce travail, la composante principale de la vitesse est majoritairement axiale.
Afin de limiter la contribution de la méthode de CARMO et GALEAO [1991], le raffinement axial du
maillage, a 'instar de celui radial, doit étre adéquat.

L'étude préliminaire de ce chapitre met en application les directives de ce paragraphe.

4.1.4.5 Réglages du solveur

Un solveur ségrégé MUMPS a été choisi. Lapproche ségrégée a notamment pour avantage de
réduire significativement la mémoire vive requise pour la résolution des équations, en divisant
cette derniére en différentes étapes.

Lensemble des variables du modele est résolue en deux temps. La premiere étape du solveur
résout les équations liées au transport de matiere (sur la base de '’hydrodynamique du pas précé-
dent) :

— les équations de transport pour les champs des concentrations;
— les équations algébriques pour I'obtention des 0 en tout point de la paroi;

— l'équation différentielle ordinaire intégrant le volume de gaz quittant la bulle pour I’évalua-
tion implicite de eg.

La seconde étape du solveur remet a jour les variables en lien avec I'hydrodynamique :
— le champs de vitesse;
— le champs de pression;
— 1'équation algébrique de BRETHERTON [1961] pour déduire Ug;

— l'équation différentielle ordinaire intégrant Utp pour connaitre la position de la cellule uni-
taire, notée z.

Le solveur ségrégé permet également d'imposer des limites inférieures a certaines variables.
Comme déja précisé, le schéma numérique tend a devenir instable lorsque les concentrations des
espéces tendent vers zéro voire deviennent négatives. Ainsi, une limite inférieure nulle est impo-
sée a toutes les concentrations.

Pour rappel, une condition d’arrét est renseignée dans le solveur pour eg, égale ou inférieure
a €G,mini, taux de rétention de gaz pour une bulle théoriquement sphérique. Enfin, la tolérance
relative et le pas de temps maximum sont respectivement fixés a3 1073 et 0,25 s.

4.2 Etudes de cas

Lobjectif de ce paragraphe est de faire des premiéres études de cas dans des conditions don-
nées afin de mettre en évidence les phénomeénes rencontrés lors de '’hydrogénation d’huile végé-
tale en réacteur monolithe.

4.2.1 Description des cas

Lhydrogénation d’'une huile de tournesol raffinée est considérée. Afin de mesurer l'effet du
couplage multiphysique induit par la dépendance de certaines propriétés physico-chimiques au
degré de saturation de 'huile, deux cas sont étudiés :

— dans le CaAs 1A, aucune évolution des propriétés physico-chimiques n’est prise en compte,
ces dernieres restant égales a leur estimation respective en entrée;

— dans le CAs 2A, la viscosité et, a fortiori, les diffusivités des espéces évoluent avec le degré
de saturation de I'huile selon les équations développées dans le CHAPITRE 2.
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4.2.1.1 Conditions d’entrée et géométrie de la cellule unitaire

Les conditions de simulation — ici pour un écoulement ascendant — sont données dans le TA-
BLEAU 4.1. Connaissant la température, les propriétés physico-chimiques en entrée sont déduites
des mesures effectuées sur I'huile de tournesol raffinée (HTR), présentées au CHAPITRE 2. Dans le
cas de la viscosité, les parameétres Ag a D6 a renseigner dans I"EQUATION (4.10) sont issus du TA-
BLEAU 2.8.

TABLEAU 4.1 — Conditions des simulations

T Py, urs €G,0 XL,0 XM,0 Xs,0
x (bar) (m-s™1) (%) (%-mol) (%-mol) (%-mol)
373,15 30 5x1073 60 60 30 10

En imposant u;g eteg, Ugs,o et Up o sont calculées a partir des EQUATIONS (4.3), (4.4) et (4.5).
Ces vitesses, en plus des propriétés physico-chimiques, sont disponibles dans le TABLEAU 4.2.

TABLEAU 4.2 — Propriétés et vitesses déduites des conditions de simulation

HL0 oL, pL UGs,0 Uspp
(mPa-s) (mMN-m™) (kg-m™3) (m-s™h (m-s71)
6,72 25,40 850° 9,29x1073 1,55x 1072

a Déduite de I’EQUATION (4.10) pour HTR (voir CHAPITRE 2).
b Déduite de I'EQUATION (4.2).
¢ Déduite de 'EQUATION (4.9).

Lépaisseur de film, 57, peut alors étre déduite de I’EQUATION (4.6) pour un diametre de canal,
dc, connu. Pour une longueur de cellule imposée (ici fixée arbitrairement a 40 mm), la longueur
de film, Ly, est fixée. La géométrie de la cellule unitaire est donc connue (voir TABLEAU 4.3).

TABLEAU 4.3 — Géométrie de la cellule unitaire

dc Lyc 6f Lf

3mm 40mm 47 pm 23,6 mm

Concernant les conditions d’entrée pour le transport de masse, les concentrations en acides
gras sont déduites de la composition de 'huile de tournesol considérée. Celle de 'hydrogeéne est
quant a elle égale a la concentration a saturation. Toutes les concentrations sont initialement uni-
formes dans le liquide.

4.2.1.2 Schéma réactionnel considéré

Dans le cadre de cette étude préliminaire, la distinction entre les isomeres cis et trans n’est
pas faite. Le TABLEAU 4.1 donne ainsi les fractions molaire en L (C18:2) et M (C18:1) pour une
huile de tournesol raffinée caractéristique. Le schéma réactionnel considéré est alors donné par
I'EQUATION (4.22).

+H, +H,
L 2 M D S (4.22)

Les vitesses de réactions sont ici celles proposées par FERNANDEZ et collab. [2007] pour 'hy-
drogénation de I'huile de tournesol sur un catalyseur Pd/y(N)-Al,O, et un mécanisme dissociatif
d’adsorption de 'hydrogéne. Aucune correction n'y est apportée pour tenir compte d’éventuelles
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résistances au transfert interne dans le washcoat. Comme indiqué précédemment, les vitesses
de réactions déterminées au CHAPITRE 3 seront exploitées dans le CHAPITRE 5. Les parametres
associés a cette cinétique sont disponibles dans le TABLEAU 4.4. Le mécanisme correspondant dis-
tingue les sites d’adsorption de H, et des TAG.

TABLEAU 4.4 — Parametres cinétiques de I'étude pour un catalyseur Pd/y(N)-Al,O, et un mécanisme
d’adsorption dissociatif de '’hydrogéne, d’aprés FERNANDEZ et collab. [2007]

K1,0 K2,0 KH,O Eai/R Eax/R En/R Ks/Kym
(mol-s™'-kgyl)  (mol-s7!'-kgyl) (m*-mol™) K K (K )
82,3 674 0,298 4800 7000 6930 1,38x107!

Les constantes cinétiques et d’adsorption suivent respectivement les lois '’ ARRHENIUS et de
VAN'T HOFF. Les vitesses 1, et r; sont respectivement données par les EQUATIONS (4.23) et (4.24).

ro = K26L9H (4.23)

n= KleMGH (4.24)

Le taux de recouvrement des sites actifs de ’hydrogene pour un mécanisme d’adsorption dis-
sociatif est donné par ' EQUATION (4.25).

__V KuCpy,
1+ y/KuCh,

Concernant ceux des especes insaturées, 0r, et 6y, FERNANDEZ et collab. [2007] ont supposé
que le nombre de sites vacants pour les TAG est négligeable. Leur expression est alors donnée par
les EQUATIONS (4.26) et (4.27) respectivement.

O (4.25)

2Cy,
0L = (4.26)
2C1, + Cyp + Ks/xy Cg
C
Ou M 4.27)

T 2C; + Cyt + Ks/kuCs

Il est a noter que la valeur du rapport Ks/ky, obtenu par les auteurs est tres faible. Ceci a pour
conséquence 'obtention de valeurs non physiques de ces deux variables lorsque les concentra-
tions Cr, et Cy; en proche paroi tendent vers zéro (le dénominateur de leur expression tendant
vers z€ro). Les expressions des fractions ont donc été modifiées, en réintroduisant les sites va-
cants et en fixant la constante d’adsorption des monoénes Ky arbitrairement a 1 m3-mol~!. Un
terme unité apparait donc au dénominateur des expressions de 0y, et 0. Ce terme est négligeable
a des concentrations importantes d’especes insaturées (dans le domaine ou ces cinétiques ont été
optimisées), mais permet une cohérence mathématique a faibles concentrations. Les EQUATIONS
(4.26) et (4.27) deviennent alors les EQUATIONS (4.28) et (4.29) respectivement.

2Cy,
0L = (4.28)
1+ 2Cg + Cyp + Ks/ky Cg
C
O M (4.29)

- 1+ 2Cy, + Cyv + Ks/kyCg

Les vitesses de production/consommation des différentes espéces correspondent aux EQUA-
TIONS (4.30) a (4.33).
rH, = —(r +12) (4.30)

nL=-ro (4.31)
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TM=T2—T11 (4.32)

rs=rn; (4.33)

11 est finalement possible de déterminer les conditions aux limites a la paroi pour le transport
de matiere des différentes espéces présentes dans le liquide suivant ' EQUATION (4.15). Lépaisseur
de washcoat sélectionnée est de 7 um, il s’agit en effet de I'ordre de grandeur trouvé par DURAN
MARTINEZ [2017] pour ses hydrogénations en monotubes. La fraction massique en palladium est
fixée a 0,77% et la masse volumique du catalyseur a 1 600 kg-m™3, soit les caractéristiques du
catalyseur Pd/y(N)-Al,O, étudié par FERNANDEZ et collab. [2007].

4.2.2 Résultats pour le CAS 1A
4.2.2.1 Analyse de sensibilité au maillage

La stratégie proposée dans la PARTIE 4.1.4.4 pour mailler le domaine de calcul a été adoptée.
La géométrie 2D-axisymétrique, constituée de la phase liquide de la cellule unitaire, est ainsi di-
visée en cing sous-domaines : les bouchons liquides, les zones proches des calottes et le film de
lubrification.

Une étude de sensibilité sur le maillage est réalisée pour le CAS 1A, ou la viscosité est inva-
riante le long du canal. Pour ce faire, la composition finale et la longueur totale de canal, z ¢, pour
atteindre le critere d’arrét (bulle sphérique) sont comparées pour différents nombres totaux de
mailles. Les résultats sont résumés dans le TABLEAU 4.5.

TABLEAU 4.5 — Comparaison des compositions et longueur de canal pour différents maillages pour le CAS

1A
Nombre total X, M Xs Xy zf
MAILLAGE .
de mailles (% mol) (-%mol) (-%mol) (%) (mm)
1 21597 40,4 21,8 37,8 31,6 831
2 55512 40,4 21,8 37,8 31,6 844
3 190170 40,5 21,7 37,8 31,5 854
4 280 289 40,5 21,7 37,8 31,5 858
5 433 533 40,5 21,6 37,8 31,5 862

La FIGURE 4.2 présente ainsi z ¢ suivant le nombre total de mailles. La différence relative entre
la longueur z¢ pour les MAILLAGES n°4 et n°5 est seulement de 0,5%. Cette variable semble alors
tendre vers un plateau. Un compromis doit étre trouvé entre la mémoire vive disponible, le temps
de calcul et la précision souhaitée des résultats.

Dans ce contexte, le MAILLAGE n°5 avec 433 533 mailles a été retenu (il est illustré sur la FIGURE
4.3), ce qui induit un temps de calcul compris entre trois et cinq jours suivant le cas considéré.
A titre de comparaison, les simulations de VAN BATEN et KRISHNA [2004] et DURAN MARTINEZ
et collab. [2016] avaient respectivement 72 890 et 77 318 éléments.

4.2.2.2 Description de ’hydrodynamique

Les caractéristiques hydrodynamiques des écoulements de TAYLOR sont retrouvées dans ce
travail. Les FIGURES 4.4 et 4.5a montrent, dans les bouchons de liquide, le développement d'un
profil de vitesse de HAGEN-POISEUILLE et les vortex de recirculation, classiquement décrits dans
la littérature [VAN BATEN et KRISHNA, 2004; TAYLOR, 1961; THULASIDAS et collab., 1995].

Une inversion du profil de vitesse dans le film liquide est aussi remarquée (voir FIGURE 4.5b).
Ce phénomene est attribué au fait que la bulle se déplace 1égerement plus vite que le liquide (Ug >
Urtp). Ainsi, la conservation du débit massique induit une vitesse plus lente dans le film, voire de
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FIGURE 4.2 - Longueur totale de canal (z ) suivant le nombre de mailles pour le CAS 1A.
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r=0
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FIGURE 4.3 — Aspect du MAILLAGE n°5, et zooms a la jonction entre les sous-domaines composés de
quadrangles structurés et de triangles libres : calotte de la bulle - bouchon liquide (A1-A2), et calotte de la
bulle - film liquide (B).
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direction opposée a celle observée dans les bouchons [ABIEV, 2008; DURAN MARTINEZ et collab.,
2016].

1 mm

(a) (b)

FIGURE 4.4 — Champs de vitesse en entrée de canal au niveau du nez (a) et du culot (b) de la bulle pour le
Cas 1A : lignes de courant (lignes noires), vecteur vitesse dans le référentiel de la bulle (fleches bleues),
frontiéres des sous-domaines (lignes grises).

Par ailleurs, la consommation de gaz est prise en compte par la mise a jour de la vitesse de la
bulle en cours de résolution, et donc de la vitesse de défilement de la paroi. Celle-ci diminue, ce qui
a un effet notable sur les profils de vitesse dans les bouchons de liquide et le film de lubrification
qui different entre I'entrée et la sortie du canal, comme montré par la FIGURE 4.5.
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(a) Milieu des bouchons liquides. (b) Film de lubrification a la hauteur du centre de la

bulle.

FIGURE 4.5 — Profils de vitesses au milieu des bouchons liquides et du film de lubrification pour le CAs 1A a
I'entrée et ala sortieducanal: z=0(—), z= zr (- -).

La condition de glissement a I'interface gaz-liquide induit une faible contrainte de cisaillement
dans le film de lubrification. Aussi, la consommation de gaz réduit la vitesse de bulle Uy et la
vitesse diphasique Utp le long du canal, ce qui a un effet sur le temps de séjour et donc sur la
valeur 'avancement X a une position donnée de la cellule unitaire (voir FIGURE 4.6).

Pour rappel, la condition de périodicité impose une différence de pression entre le haut et le
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FIGURE 4.6 — Degré de saturation X suivant la position de la cellule unitaire z dans le CAS 1A, pour Ug mise
ajour durant la résolution (—) et Ug laissée constante (- -).

bas de la cellule unitaire, AP, déterminée suivant I'approche dite de la cellule ouverte dévelop-
pée par DURAN MARTINEZ et collab. [2016] et appliquée ici aux conditions d’entrée. Leffet de ce
parametre est discuté ci-apres.

Ainsi, la FIGURE 4.7 compare les profils de vitesse obtenus dans le film et les bouchons a I'en-
trée de canal pour deux cas : AP égale a -400 Pa (valeur donnée par la méthode de la cellule ou-
verte) et AP nulle. Dans les deux cas, le profil de HAGEN-POISEUILLE est retrouvé et il est identique
au milieu du bouchon liquide. Une trés 1égere différence entre les profils de vitesse est cependant
constatée dans le film, avec une contrainte de cisaillement plus faible dans le cas o AP est consi-
dérée comme nulle.

En outre, la composition en acide gras en sortie est inchangée dans les deux cas. La longueur
totale de canal, z, est cependant 5,5% plus importante dans le cas AP nulle que dans le cas AP =
—400 Pa. Il sera noté que cette différence reste relativement faible lorsqu’on la compare a I’écart
constaté ultérieurement entre les CAS 1A et 2A (viscosité évolutive). Le choix de garder AP égale a
-400 Pa et invariante durant la résolution est alors maintenu.

rRe (r-Rg)/5;

(a) Milieu des bouchons liquides. (b) Milieu du film de lubrification.

FIGURE 4.7 — Profils de vitesse au milieu des bouchons liquides et du film de lubrification dans le CAS 1A, a
I'entrée du canal pour AP =400 Pa (—) et AP nulle (- -).
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4.2.2.3 Description du transfert de matiere

Le champ de concentration de ’AGP (C18:2) au niveau des calottes et pour une position z =
0,45z (soit z = 388 mm) est représenté FIGURE 4.8. La consommation de cette espece par la ré-
action catalytique a pour conséquence I'apparition d'un contraste trés marqué entre la région en
proche paroi et le reste du liquide. Néanmoins, les recirculations dans les bouchons permettent de
transporter, en partie, ces especes du centre du capillaire vers la paroi ol elles sont consommeées.
La connexion entre ces deux zones est faite via le nez et le culot de la bulle.

C. (mol.m3)

(a) (b)

FIGURE 4.8 - Champs de concentration de C18:2 et lignes de courant au niveau du nez (a) et du culot (b) de
labulle a z=0,45zf pour le CAs Al.

Une distinction peut donc étre faite entre la couche massique située en proche paroi et le reste
du liquide. Trois zones différentes de fonctionnement peuvent aussi étre mises en évidence le long
du canal, lorsqu’on examine I'évolution de la concentration des acides gras et de I'hydrogene a la
paroi (voir FIGURE 4.9) :

1. En début de canal, les acides gras C18:2 sont vite consommés et la concentration en C18:1
augmente. Ceci a pour origine une vitesse d’hydrogénation des AGP plus rapide que pour
celle des AGM (conduisant aux AGS). Le transport de I'hydrogene devient rapidement le
phénomene limitant. Cette zone s’acheve a I’endroit ol la concentration en AGM atteint
son maximum a la paroi, c’est-a-dire pour une position trés proche de 'entrée du canal a
z21=0,04z -

2. Dans la zone suivante, la concentration en AGP tend vers zéro, tandis que celle des AGM
commence a chuter, I'hydrogénation en AGS devenant dominante. Tandis que la concen-
tration en espéces insaturées décroit a la paroi, celle en hydrogéne remonte, indiquant que
le transport du soluté gazeux n’est plus limitant, contrairement a la zone précédente.

3. Enfin, la concentration en AGM tend a son tour vers zéro pour une position z; = 0,45z¢. La
diffusion des especes insaturées vers la paroi devient alors I’étape limitante, et la concentra-
tion en C18:0 atteint un plateau. Par conséquent, la concentration en hydrogene a la paroi
augmente brusquement en z,.

La FIGURE 4.10 illustre le comportement de la cellule unitaire pour ces 3 phases réaction-
nelles. La vitesse d’hydrogénation des AGP étant importante, les acides gras C18:2 sont rapide-
ment consommeés a la paroi, ce qui a pour conséquence I'apparition d'un gradient trés raide a ce
niveau. Les AGP présents dans le reste du liquide alimentent en partie la réaction grace au vortex
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FIGURE 4.9 - Concentrations moyennes des acides gras et de I’hydrogene a la paroi suivant la position de la
cellule unitaire : C18:2 (rouge), C18:1 (vert), C18:0 (bleu), H, ( - deuxiéme axe). Coordonnées z1/z¢
(-+-) et za/zy (- -) représentées.

de recirculation qui connecte le centre du capillaire et la zone proche de la paroi. Cette connexion
est établie au niveau du nez et du culot des bulles (voir FIGURE 4.8). Il est néanmoins intéressant
de remarquer que malgré cette connexion, la concentration de ces acides gras est bien plus im-
portante au centre du canal qu’a la paroi pour une position z donnée. Ceci peut étre expliqué par
deux phénomenes :

— La ligne de courant située le plus a 'extérieur d'un vortex donné n’est pas en contact di-
rect avec la paroi mais avec une couche limite de matiere. Les espéces fraichement arrivées
doivent alors diffuser jusqu’a la paroi pour réagir. Lhypothése proposée notamment par
NIRMAL et collab. [2019] de considérer un film liquide dans la zone des bouchons liquides
semble donc pertinente.

— Le temps caractéristique de recirculation, spécifique a ce cas d’étude, est faible, limitant
ainsi le renouvellement des espéces réactives en proche paroi.

La formulation du nombre de PECLET proposé par YANG et collab. [2017] est rappelé EQUATION
(4.34) et donne une valeur de 4,5 x 10* (pour les triglycéride en entrée de canal). Ceci implique que
le mélange radial des TAG (perpendiculairement aux lignes de courant) et de nature essentielle-
ment diffusive (a ’exception des zones proches des calottes) est tres lent.

ldiffusion _ RZUg

Pe = (4.34)

Lconvection 8DLS

Ainsi, contrairement au centre du capillaire, la concentration des AGP au centre des vortex
reste invariante sur toute la longueur du canal : la concentration a z¢ pour r/Rc € [0,55;0,8] est
égale a la concentration d’entrée dans la FIGURE 4.10. Lhypothese classiquement émise que les
bouchons liquides seraient des régions entierement bien mélangées est donc invalidée, comme
cela a déja été souligné par plusieurs auteurs [BUTLER et collab., 2016; NIRMAL et collab., 2019;
YANG et collab., 2017].

De fagon réciproque, la consommation des AGP induit une augmentation de la concentration
en AGM en proche paroi, 'hydrogénation des C18:2 étant bien plus rapide que celle des C18:1. Par
conséquent, une concentration en monoéene légerement supérieure a la concentration d’entrée y
est observée, ainsi qu’au milieu du capillaire grace aux vortex de recirculation. La cellule unitaire
finit néanmoins par atteindre une position dans le canal ou I'épuisement en C18:2 a la paroi est
tel que la vitesse de production des C18:1 devient inférieure a leur vitesse de consommation. Cela
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FIGURE 4.10 - Distribution radiale des concentrations en acides gras insaturés selon la position de la
cellule unitaire pour le CAs 1A : C18:2 (rouge), C18:1 (vert); z=0 (—), 2= 21 =0,04z¢ (---), 2= 0,25z (- -),
2=22=0,45z¢ (--), z2=25 (- - -).

correspond au début de la zone 2 observée le long du canal lors de I’analyse de la FIGURE 4.9. Leur
concentration en paroi diminue donc et le profil radiaux de C18:2 et C18:1 finissent par exhiber la
méme allure. Le transport des espéces insaturées étant majoritairement diffusionnel, les AGP par-

venant a la paroi sont directement convertis en AGM, et ces derniers sont eux-mémes hydrogénés
en AGS sans avoir le temps de rejoindre le reste du liquide.

Les concentrations moyennes finales dans le liquide sont données par le TABLEAU 4.5 pour le
MAILLAGE n°5. Il y est noté que la limitation rapide du transfert des TAG a la paroi a pour consé-
quence 'obtention d'une faible concentration de I'’espece d’intérét, les C18:1, dans ce cas d’étude.

Ces limitations ont notamment pour origine la restriction sur Ca (inférieur 2 10~3) et donc sur Ug,
réduisant considérablement les effets convectifs.

4.2.3 Effet de’évolution de la viscosité : comparaison des CAS 1A et 2A

La géométrie et le maillage du CAs 2A sont identiques en tout point a ceux du cas précédent.
La seule différence entre les CAS 1A et 2A réside dans la prise en compte de I’évolution locale de
la viscosité et donc des coefficients de diffusivité avec le degré de saturation de 'huile, le long du
réacteur. Ceci est rendu possible grace aux modeles développés dans le CHAPITRE 2.

Le TABLEAU 4.6 compare la composition en acides gras et le degré de saturation a la sortie, ainsi
que lalongueur totale de canal correspondant a une méme quantité totale d’hydrogene transférée

depuisla bulle dans les deux cas. Il est ici remarqué que la composition reste quasiment inchangée
tandis que la longueur z; augmente de 45%.

TABLEAU 4.6 — Teneurs moyennes en acides gras dans la cellule unitaire, degré de saturation, et longueur
totale de canal parcourue au critere d’arrét (eg = €g,min;) pour les CAS 1A et 2A

T
CAs XL, XM X3 Xr zf
(% mol) (-%mol) (-%mol) (-%) (mm)
1A 40,5 21,6 37,8 31,5 862
2A 40,8 21,4 37,8 31,4 1254

t La petite variation sur X r apour origine une quantité d’hy-
drogeéne dissoute différente dans le liquide (champs de
concentration différents a z ).
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Lévolution de la viscosité et des diffusivités moyennes dans le liquide, ainsi que leurs valeurs
minimales et maximales en sortie du canal sont données dans le TABLEAU 4.7 . Une augmenta-
tion de 23% de la viscosité moyenne est observée le long du canal dans le CAs 2A. En outre, les
diffusivités de 'hydrogeéne et des TAG diminuent respectivement de 7 et 18%.

TABLEAU 4.7 — Evolution de la viscosité et des coefficients de diffusivité dans la cellule unitaire entre
I’entrée et la sortie du canal dans le CAs 2A

Propriétés Entrée Sortie
physico-chimiques (z=0) (z=2zf)
HL,moy (MPa-s) 6,7 8,3
HL,min (mPa-s) - 6,7
ML, max (IMPa-s) - 12,2
D, - huile,moy (M*-s™H)  1,26x107% 1,17 x1078
DH, huile,min (M?-87") - 9,95 x 1079
DH,—huile,max (M?-s71) - 1,26 x 1078
D1aG-huile,moy M?-s™1) 1,16 x1071% 9,54 x 1071
DraG-huile,min (M -s71) - 5,70 x 10711
DTAG-huile,max (M -s71) - 1,16 x 10710

La FIGURE 4.11 montre le degré de saturation local dans le liquide a la sortie du canal pour
le CAs 2A. Les avancements les plus importants sont, comme attendu, constatés en proche paroi.
Ceci induit en retour un gradient de viscosité qui affecte les profils de vitesse dans les bouchons
et le film, comme montré par la FIGURE 4.12 qui compare les profils de vitesse pour les deux cas a
la sortie. Un léger écart au profil de HAGEN-POISEUILLE est ainsi noté dans les bouchons dans le
CAS 2A, alors que la viscosité élevée en proche paroi a pour effet de réduire le taux de cisaillement
dans le film. Il faut rappeler que la AP dans le CAs 2A est identique a celle du CAS 1A, soit -400 Pa.

X(-)

(@) (b)

FIGURE 4.11 - Distribution du degré de saturation et lignes de courant au niveau du nez (a) et du culot (b)
delabulle a z =z pourle CAS 2A.

De surcroit, les valeurs importantes de viscosité en proche paroi engendrent de faibles valeurs
de diffusivité dans cette méme région. Ceci a pour conséquence de réduire d’autant plus le trans-
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FIGURE 4.12 - Profils de vitesse au milieu des bouchons liquides et du film de lubrification a a z = z¢ pour
les CAS 1A (—) et 2A (- -).

port de réactifs frais de la zone bulk a la paroi, et réciproquement d’empécher les produits nou-
vellement formés d’atteindre le cceur du liquide. Les effets de la résistance au transfert de matiere
sont alors accentués, conduisant a une longueur de canal plus importante pour un avancement
équivalent.

Comme la FIGURE 4.9 pour le CAS 1A, la FIGURE 4.13 montre les concentrations moyennes des
espéces a la paroi le long du capillaire pour le CAs 2A. Les mémes caractéristiques sont retrouvées
dans ce dernier cas, a savoir la présence de trois zones distinctes de fonctionnement. Néanmoins,
les transitions entre ces différentes zones apparaissent plus tot dans le canal dans le CAS 2A (voir
TABLEAU 4.8). Ces limitations ont pour origine la réduction des diffusivités dans la zone proche de
la paroi. Les résistances au transfert de matiere déja constatées dans le CAS 1A sont alors exacer-
bées, augmentant la longueur de canal nécessaire pour atteindre un avancement équivalent.

On peut noter que le transport des AGP et AGM est affecté de la méme maniere, car ces der-

niers partagent la méme diffusivité. Par conséquent, la distribution en acides gras a la sortie est
équivalente pour les deux cas (voir TABLEAU 4.6).
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FIGURE 4.13 — Concentrations moyennes des acides gras et de I'hydrogene a la paroi selon la position de la
cellule unitaire pour le CAs 2A : C18:2 (rouge), C18:1 (vert), C18:0 (bleu), H, ( - deuxiéme axe).
Coordonnées z1/zg (-+-) et z2/ zf (- -) représentées.
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TABLEAU 4.8 — Localisation des transitions de régimes pour les CAS 1A et 2A

Cas 1A CAS 2A

z1  30mm (0, 04zf) 26 mm (0, 02zf)
Z2 388 mm (0,45Zf) 278 mm (0, 22zf)

4.2.4 Sensibilité des résultats au coefficient de diffusion des triglycérides

Les limitations évidentes au transfert des TAG en paroi du capillaire s’expliquent pas la tres
faible diffusivité de ces derniers. Cette situation est aggravée quand I'évolution de la viscosité est
prise en compte. En considérant les écarts sur les valeurs de diffusivité Dyag_nuize disponibles
dans la littérature (variant d'un facteur cinq entre GUT et collab. [1979] et ANDERSSON et collab.
[1974]), une étude de sensibilité a été menée sur ce parametre. Les CAS 1A et 2A ont donc été
simulés a nouveau avec Drag_puije augmentée par un facteur cing. Ces deux nouvelles déclinai-
sons sont respectivement nommeées 1B — pour une viscosité constante — et 2B — pour une viscosité
évoluant avec le degré de saturation.

Le TABLEAU 4.9 montre la composition a z = z ¢, mais aussi les valeurs des propriétés physico-
chimiques pour '’ensemble des cas considérés. L'influence du coefficient de diffusivité des TAG
est manifeste : la longueur totale de canal, z¢, diminue de 40% entre les CAs 1A et 1B, et de 55%
entre les CAs 2A et 2B. De plus, la composition en acides gras a z = z ¢ est clairement modifiée par
I'augmentation de la diffusivité, avec notamment une fraction en AGM nettement supérieure dans
les CAS B par rapport aux CAS A.

TABLEAU 4.9 — Comparaison des propriétés physiques, composition a la sortie et longueur totale de canal
pour les CAS 1A, 2A, 1B et 2B

CAS 1A 1B 2A 2B

HL,moy (mPa-s) 6,7 6,7 8,3 8,3
DH,-huile;moy M*-s71)  1,26x1078  1,26x107®  1,17x107®  1,17x1078
DrAG-huilemoy M?-s71) 1,16 x1071%  5,81x1071% 9,54 x1071  4,71x1071°

x1. (-% mol) 40,5 33,9 40,8 35,7
xm (-% mol) 21,6 32,0 21,4 30,5
xs (-% mol) 37,8 32,1 37,8 33,9
X/ -%) 31,5 32,1 31,4 32,1
zf (mm) 862 520 1254 562

t La petite variation de X r a pour origine une quantité différente d’hydrogene dissoute dans
le liquide (champs de concentration différents) a z -

Pour terminer, la FIGURE 4.15 montre I’évolution des fractions molaires des AGP et AGM selon
le degré de saturation X pour tous les cas A et B, ainsi que pour un cas «idéal » ol1 les résistances
au transfert externe (et au transfert intraparticulaire) sont négligeables. Dans ce dernier cas, la
résolution est réalisée en supposant un écoulement piston et des concentrations des TAG et de
I'hydrogeéne (a saturation) uniformes entre les zones bulk et de paroi pour toutes les cellules uni-
taires successives.

On remarque que dans les CAs A (faibles diffusivités calculées), les fractions molaires des
acides gras insaturés s’écartent rapidement de celles obtenues dans le cas idéal. A l'inverse, les
fractions des Cas B (diffusivités multipliées par 5) suivent ces valeurs pour des avancements plus
importants. Dans ce cas d’étude, I'’écoulement de TAYLOR fait apparaitre une forte résistance au
transfert des TAG a la paroi, entravant ainsi la sélectivité recherchée en AGM, le produit intermé-
diaire du schéma réactionnel consécutif.

Finalement, il est constaté que les valeurs moyennes des diffusivités des espéces ont un effet
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FIGURE 4.14 — Concentrations moyennes dans le liquide et a la paroi selon la position relative de la cellule
unitaire, z/zf, pour les CAS 1A (—), 2A (--), 1B (- - -) et 2B (--+) : C18:2 (rouge) et C18:1 (vert).

bien plus important sur les concentrations finales que la prise en compte (ou non) de leur évolu-
tion le long du canal. En effet, les CAs 1B et 2B donnent tous deux des résultats plus proches du
cas idéal.
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FIGURE 4.15 — Fractions molaires moyennes dans le liquide de la cellule unitaire selon 'avancement X :
CAS1A (—),2A (--), 1B (- - -), 2B (--+) et cas idéal (==); C18:2 (rouge) et C18:1 (vert).

4.3 Conclusion

Ce chapitre a décrit la stratégie numérique adoptée pour simuler '’hydrogénation d’huile de
tournesol en réacteur monolithe, en considérant notamment le couplage multi-physiques fort in-
duit par la dépendance des propriétés physico-chimiques au degré de saturation. Cette étude a
été déclinée en différents cas afin de mieux appréhender les phénomenes clefs rencontrés.

Les spécificités de la configuration de réacteur-échangeur (uniformité en température) et de
I’écoulement de TAYLOR (périodicité) ont permis d’appliquer ’approche dite de la cellule unitaire
pour prédire les performances du réacteur, sur la base d'une résolution instationnaire de I'écou-
lement et du transport de matiere a cette échelle élémentaire.
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Un modele CFD a ainsi été développé sur le logiciel COMSOL MuLtipHYSICS®, aprés avoir
examiné des points essentiels liés au schéma numérique (choix d'une méthode de stabilisation et
réglage des parametres du solveur) et au maillage.

Cette présentation se veut étre un « mode d’emploi» détaillé, permettant 1'établissement de
simulations CFD pour la modélisation de réacteurs-échangeurs monolithes appliqués a I'hydro-
génation d’huile végétale, et de facon plus large, opérant en écoulement de TAYLOR en présence
d’une réaction a la paroi.

Dans un second temps, des études de cas ont pu mettre en application ce modele CFD pour
évaluer notamment l'influence de I'évolution de la viscosité — et des coefficients de diffusion - le
long de canaux catalytiques. Un résultat important de ce travail a été la mise en évidence d’'une
forte résistance au transfert des especes insaturées des bouchons liquides vers la paroi (et inver-
sement), due a la faible diffusivité des TAG. Un régime essentiellement diffusif est rapidement ob-
servé, remettant en question ’hypothese couramment admise d'une phase liquide bien mélangée
au sein des bouchons.

Les AGM, especes d’intérét et intermédiaires réactionnels des hydrogénations consécutives,
sont consommeés en paroi a mesure qu’ils sont produits, sans avoir le temps de migrer dans le
ceeur du liquide, tandis que le taux de renouvellement en AGP est faible. Il en résulte une faible
concentration en C18:1 obtenue en sortie de réacteur.

La prise en compte du couplage multi-physiques fait apparaitre ce régime diffusif d’autant
plus rapidement, ce qui augmente la longueur de canaux nécessaire pour atteindre un taux de
conversion équivalent. La considération de I'évolution des propriétés physico-chimiques et donc
essentielle pour bien prédire les performances du réacteur. En revanche, les acides ayant tous la
méme diffusivité, la distribution des concentrations en sortie reste inchangée.

Finalement, les valeurs moyennes des diffusivités des especes auront a priori plus d’effet sur
le résultat de I'opération que le fait de prendre en compte leur évolution le long de 'appareil. La
bonne connaissance de ces valeurs est donc cruciale.

Depuis la publication de ce travail [ALBRAND et collab., 2020], du recul a été pris concernant
ses implications al’égard del'intérét de la technologie monolithe (avec washcoat catalytique) pour
I'hydrogénation d’'huile. Si des résistances au transfert liquide-solide y sont indéniablement pré-
sentes, leur effet est probablement ici accentué par les choix faits concernant la géométrie (dc et
Lyc) etlesvitesses (Utp et Up). En effet, les valeurs de d et Ly se situent dans la gamme haute de
diameétres de capillaires et de longueurs de cellules unitaires rencontrés dans les écoulements de
TAYLOR. Ces longueurs importantes ont pour conséquence d’augmenter le temps caractéristique
de recirculation dans les bouchons et de diffusion en proche paroi. Par ailleurs, la faible vitesse
Up - choisie initialement pour obtenir un Ca faible — a pour effet de limiter considérablement la
convection au sein des bouchons.

Les conséquences de ces choix géométriques et de vitesses sont abordées dans le chapitre
suivant, qui s'intéresse également a évaluer la sélectivité cis/ trans dans le réacteur monolithe a
partir des lois cinétiques développées dans le CHAPITRE 3.
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Chapitre 5

Expérimentation et modélisation de
I’hydrogénation d’huile de tournesol en
réacteur monocanal - développement
d’un outil de pré-dimensionnement

Sommaire

5.1 Etude expérimentale de I’hydrogénation d’huile de tournesol en réacteur mo-
110672 o | 147
5.1.1 Matérieletméthodes. . . . . . ... . ... . ... e 147
5.1.1.1 Monotubes catalytiques . . . . . . ... ... ... .. 147
5.1.1.2 Description succincte de 'unité pilote . . . ... ... ........ 148
5.1.1.3 Déroulementdel’expérience. . . . . ... ... ............ 150
5.1.1.4 Réactifs utilisés et analyse des huiles hydrogénées . . ... ... .. 151
5.1.2 Campagnes expérimentales . . . . . . ... ... ... ... . . 151
5.1.2.1 Déroulement des campagnes expérimentales . . . . . ... ... .. 151
5.1.2.2 Résultats des campagnes expérimentales . .. ............ 153
5.2 Simulation CFD des hydrogénations en réacteur monocanal . ........... 158
5.2.1 Calculs préliminaires . . . . . . . . . .. i i e 158
5.2.2 Schémaréactionnel considéré . . ... ... ... ... ... ... ... .... 160
5.2.3 Modélisation mathématique . ... .. ... .. ... ... ... ... ... 161
5.2.3.1 FEquationsdesphysiques . ... ..................... 162
5.2.3.2 Conditionsauxlimites. . . . ... ... ... ... ........... 162
5.2.3.3 Conditions en entrée de réacteur et conditions d’arrét . . . . .. .. 163
5.2.4 Déroulementdessimulations. . . . .. ... .. ... ... ... 164
5.2.5 Résultatsdessimulations . . ... ... ... ... ... .. .. .. 164
5.2.5.1 Initialisationdesétudes . . . ... ... .. ... ... ... ... ... 164
5.2.5.2 Présentation et discussiondesrésultats . . .............. 166

5.2.6 Comparaison entre les expériences réalisées en unité pilote et leurs simu-
lationsrespectives . . . . . . . . L e e 175
5.2.6.1 Comparaisondesavancements . ... .. ... .. .......... 175
5.2.6.2 Comparaisondessélectivités . . . . .. .. ... ... ... ... .. 177
5.2.7 Détermination des coefficients de transfert . . ... ... ... ... .. ... 182

5.2.7.1 Calcul des coefficients de transfert a partir des simulations CFD . . 182
5.2.7.2 Calcul des coefficients de transfert a partir des corrélations dispo-

nibles danslalittérature . . . . . . ... ... ... ... . . ... ... 184
5.3 Développement d'un outil de pré-dimensionnement . . . . ............. 189
5.3.1 Miseen équations . . . . . ... ...t e e 189



CHAPITRE 5. HYDROGENATION D’HUILE DE TOURNESOL EN REACTEUR MONOCANAL ET
OUTIL DE PRE-DIMENSIONNEMENT.

5.3.2 Comparaison entre le modeéle CFD « complet » et le modele «simplifié» . . 191
5.3.3 Effet de!'évolution des aires spécifiques le long duréacteur . . . . . ... .. 191
5.3.4 Cartographie de la sélectivité suivant la pression et la température . . . . . . 194
54 Conclusion . . . . v v it ittt i e i e e s e e e e 198
55 Références . ... ... ..ttt ittt ittt i i 201

146



CHAPITRE 5. HYDROGENATION D’HUILE DE TOURNESOL EN REACTEUR MONOCANAL ET
OUTIL DE PRE-DIMENSIONNEMENT.

Ce chapitre a pour objectif de modéliser '’hydrogénation continue d’huile de tournesol en mo-
nocanal catalytique dans des conditions d’écoulement de TAYLOR. Un outil de dimensionnement
d'un réacteur-échangeur de type monolithe est par la suite proposé.

Pour ce faire, plusieurs étapes se sont succédées :

— Une étude expérimentale a été effectuée dans laquelle de I'huile de tournesol a été hydro-
génée en réacteur monocanal, constitué d’'un unique capillaire comportant un washcoat
catalytique.

— Des simulations ont ensuite été réalisées dans les mémes conditions que celles choisies ex-
périmentalement. Grace a I'application COMSOL MuLripHYSICS®, les différents modeles
développés jusqu’a présent ont été mis en ceuvre simultanément. Le modéle de viscosité
établi dans le CHAPITRE 2 a été implémenté dans le modéle CFD basé sur 'approche de cel-
lule unitaire, comme explicité dans le CHAPITRE 4. En outre, le modele cinétique développé
dans le CHAPITRE 3 a été a son tour introduit via le terme de réaction a la paroi dans ce mo-
dele CFD désormais « complet ». Les résultats numériques peuvent étre ainsi comparés aux
expériences réalisées sur I'unité pilote.

— Une approche phénoménologique simplifiée a été enfin mise en place, pour laquelle un
modele 1D est établi suivant 'hypothese d’écoulement piston et utilise des coefficients vo-
lumétriques de transfert de matiere déduits des simulations CFD précédentes.

5.1 Etudeexpérimentale de ’hydrogénation d’huile de tournesol en ré-
acteur monocanal

5.1.1 Matériel et méthodes

Lunité pilote d’hydrogénation concue et construite au LGC lors de la these de DURAN MAR-
TINEZ [2017], dans le cadre du projet ANR HYDROMOoRe, a été adaptée au cas du traitement des
huiles végétales.

5.1.1.1 Monotubes catalytiques

Lhydrogénation s’effectue au niveau de monotubes catalytiques munis d'une double-enveloppe
et montés en série sur I'unité. D'une longueur, Ly;r, de 200 mm et d'un diameétre interne, dc, de 2
mm, ils sont en alliage AlSi, Mg travaillé par la technique de fusion laser par la société FUSIA. Leur
représentation par CAO est montrée FIGURE 5.1.

FIGURE 5.1 — Monotube avec double-enveloppe [DURAN MARTINEZ, 2017].
Le catalyseur est déposé sous forme de washcoat sur la paroi interne des tubes. La technique

établie par Pierre ALPHONSE et Marion KRECZMAN-BRUN du CIRIMAT a été reproduite par |'entre-
prise MECAPROTEC.
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Le dépot catalytique est constitué d'un support poreux alumine y—Al,O, renfermant envi-
ron 1% massique de palladium. Les différentes étapes pour obtenir ce dernier sont données par
DURAN MARTINEZ [2017] et sont rappelées ci-dessous avec les modifications réalisées depuis :

— Dégraissage, décapage et neutralisation de la surface du substrat;
— Dépot et séchage d'une couche de AIOOH;

— Traitement thermique sous air (450°C, 2 h) de la couche de AIOOH pour 'obtention d’alu-
mine y—Al,O,;

— Imprégnation de I'alumine poreuse avec une solution d’acétylacétonate de palladium dans
le mésitylene (1 min);

— Traitement thermique sous H, (250°C, 30 min) pour décomposer le précurseur en nanopar-
ticules de palladium.

Dans le cadre de ce travail, aucune analyse des monotubes n’a pu étre réalisée pour détermi-
ner précisément la fraction de palladium contenue dans le washcoat, ainsi que 1'épaisseur de ce
dernier.

Ces grandeurs, notamment nécessaires pour les simulations CFD, ont alors été estimées. Le
dépot étant fabriqué dans les mémes conditions que la poudre du CHAPITRE 3, la fraction mas-
sique de palladium est supposée étre égale a 0,70%. En outre, DURAN MARTINEZ [2017] avait ob-
tenu des épaisseurs de dépdt comprises entre 7,5 et 15 pm. Une valeur de 5, égale a 10 um a été
retenue.

Le monotubes catalytiques sont livrés par paire et scellés a leurs extrémités pour éviter toute
oxydation du catalyseur. Ils sont conservés sous cloche a atmosphere inerte avant d’étre montés
sur 'unité pilote.

5.1.1.2 Description succincte de 'unité pilote

Le pilote de monocanal utilisé pour '’hydrogénation continue d’huile de tournesol est traversé
par un écoulement a co-courant descendant d’huile et d’hydrogene. Ce dispositif expérimental est
présenté de facon détaillée par DURAN MARTINEZ [2017].

Initialement concu pour I'hydrogénation de I'a-pinéne en pinane, il a di étre adapté ici pour
tenir compte de la formation de margarine partiellement ou totalement solide suivant le degré de
saturation de I'huile. Par conséquent, des modifications ont été apportées pour assurer 1'écoule-
ment du liquide en sortie de réacteur, mais aussi dans ’objectif de recycler une huile partiellement
hydrogénée (pour augmenter son degré de saturation, limité par la longueur totale des canaux et
les plages de débits nécessaires a un écoulement de type TAYLOR).

Le schéma simplifié du circuit des fluides et de I'instrumentation du pilote (ou piping and
instrumentation diagram (PI&D)) est représenté sur la FIGURE 5.2, modifications comprises. Une
photographie de I'unité est également disponible en ANNEXE, FIGURE A.7.

Le nouveau pilote permet I'alimentation en huile non hydrogénée ou déja hydrogénée. A cet
effet, deux bacs en acier inoxydable et équipés d'un agitateur a pales sont montés sur plaque
chauffante pour fluidifier 'huile hydrogénée, (partiellement) solide a température ambiante. Une
vanne trois voies permet de passer d'un bac a I'autre. Lintégralité du circuit liquide est ensuite
tracée de cordons chauffants (représentés par I'entrelacement marron FIGURE 5.2), doublés d'une
gaine isolante.

Dans le cas ot une huile hydrogénée a servi d’alimentation, de I'huile non hydrogénée est
introduite en fin d’expérience depuis le deuxiéme bac afin de purger la tuyauterie et d’éviter le
bouchage des circuits par la prise en masse de cette huile hydrogénée lors du refroidissement.

La pompe P1 utilisée pour I'alimentation en liquide est différente de celle utilisée par DURAN
MARTINEZ [2017]. Il s’agit désormais d'une pompe doseuse HPLC, de modele HPD Pump MUL-
TITHERM 200 3351 (BISCHOFF CHROMATOGRAPHY), pouvant délivrer un débit compris entre 1 et
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d’hydrogénation continue.
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19,9 mL/min. La téte de pompe est par ailleurs surmontée d'une chambre chauffante TCU 200
reliée a un régulateur JULABO LC4. Cette chambre assure la mise en température (entre 5 et 200°C)
de la pompe afin d’éviter toute solidification de I'huile au sein de cette derniere.

Lhuile arrive dans un premier monotube dépourvu de washcoat catalytique (MT-P1). Sa fonc-
tion est de préchauffer le liquide grace au fluide caloporteur circulant dans la double-enveloppe.
Un deuxieme monotube de préchauffage, MT-P2, est monté en série. La mise en contact de 'huile
et de 'hydrogene est faite par l'intermédiaire d'un raccord en T entre les monotubes MT-P1 et
MT-P2. L'ajout de MT-P1 est une modification apportée au pilote.

L'écoulement gaz-liquide descendant entre ensuite dans les monotubes catalytiques MT-R1 et
MT-R2, montés en série. Les quatre monotubes sont disposés entre des plaques d’isolant afin de
limiter la déperdition de chaleur.

Les températures a 'entrée de MT-R1, entre MT-R1 et MT-R2, et en sortie de MT-R2 sont mesu-
rées par les sondes TT2, TT3 et TT4 respectivement. DURAN MARTINEZ [2017] avait remarqué un
écart significatif entre les températures relevées par les sondes TT2 et TT3, et celle mesurée par
la sonde TT4. Apres vérification, il s’est avéré que 1'écart a pour origine une perte thermique au
niveau du point de mesure (sonde située hors des plaques isolantes) et la distance entre ce point
de mesure et le dernier monotube (plusieurs centimetres). Cette différence de température a été
réduite grace a des efforts pour isoler thermiquement la sonde, mais cet écart est néanmoins resté
important (de I'ordre de 10°C pour une hydrogénation a 160°C). Les valeurs mesurées par cette
sonde n’ont donc pas été prises en compte.

Une prise d’échantillons est montée en sortie des monotubes par I'intermédiaire des vannes
V7 et V8. Le reste de I'’écoulement arrive dans le séparateur gaz-liquide, LGS. Lhuile fraichement
hydrogénée y est mélangée a de 'huile non hydrogénée faisant office de garde liquide permettant
le controle automatique du niveau bas de liquide dans I'appareil. Ce mélange est récupéré en fin
d’expérience. Le gaz est évacué en téte du séparateur. Il est séché, filtré et inerté a I’azote avant
d’étre envoyé a I'évent.

Lunité est constituée de nombreux organes et systemes de sécurité. Ces derniers n’ont pas été
modifiés et leur description est disponible dans la these de DURAN MARTINEZ [2017].

5.1.1.3 Déroulement de I'expérience

Une description détaillée du déroulement des essais en réacteur monocanal est disponible en
ANNEXE A.6, un résumé en est proposé ci-dessous.

Une activation in situ sous hydrogene des monotubes catalytiques est effectuée des leur ins-
tallation afin de réduire les atomes de palladium du dép6t qui auraient pu s’oxyder durant la phase
de conservation des tubes. L'activation est accomplie par la circulation d’hydrogene a haute tem-
pérature, dans le sens d’écoulement descendant (pendant 30 min a 100°C, puis 45 min a 230°C),
puis ascendant (45 min a 230°C).

Avant le début de chaque essai, de 'huile non hydrogénée est introduite directement dans le
séparateur LGS pour assurer la garde liquide et y éviter la prise en masse de '’hydrogénat, le sépa-
rateur n’étant ni chauffé ni calorifugé.

La consigne de la chaudiere est réglée afin d’obtenir la température souhaitée au niveau des
monotubes actifs (lue par les sondes TT2 et TT3) et les cordons chauffants sont allumés.

Une fois que la température souhaitée est atteinte au niveau de I’ensemble de I'installation, le
débit de gaz est fixé a la valeur nominale grace au réglage du débitmetre régulé FCT-G. La tempéra-
ture de la chambre chauffante de P1 est fixée a 90°C et 'alimentation du liquide est mise en route
au débit désiré. Par ailleurs, la pression au sein de 'unité est maintenue constante en ajustant la
vanne du déverseur PC-G.
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Une chute de la température mesurée par TT2 (environ 2°C en quelques secondes) indique
I'instant ol le liquide entre dans le premier monotube catalytique. Le temps zéro de I'expérience
est ainsi établi a cet instant.

Les échantillons sont prélevés en cours d’expérience grace a I'ouverture et fermeture succes-
sives des vannes V7 puis V8. Le volume de tuyauterie compris entre ces dernieres est soigneuse-
ment vidangé avant chaque prise d’échantillon.

5.1.1.4 Réactifs utilisés et analyse des huiles hydrogénées

Lhydrogene utilisé a été fourni par la société AIR LIQUIDE a une pureté de 99,95%.

Lhuile de tournesol ayant servi aux hydrogénations en réacteur monocanal est une huile four-
nie par I'ITERG, tres similaire a celle utilisée pour 1’étude cinétique du CHAPITRE 3. La composition
en acides gras de cette derniére avant hydrogénation est obtenue par analyse CPG/FID (voir AN-
NEXE A.5) et est donnée par le TABLEAU 3.1.

Les échantillons prélevés lors des hydrogénations en réacteur monocanal sont aussi carac-
térisés par analyse CPG/FID. Un total de 21 acides gras sont identifiés sur le chromatogramme.
Néanmoins, seule I'évolution des acides gras C18 (représentant plus de 90% en masse des com-
posés) est suivie pour chaque essai. Les acides gras polyinsaturés trans étant minoritaires devant
leur isomere cis, les C18:2 cis et trans sont regroupés en une seule espéce « C18:2 ».

5.1.2 Campagnes expérimentales
5.1.2.1 Déroulement des campagnes expérimentales

Deux paires de monotubes avec dépot catalytique ont été utilisées dans le cadre de ce travail,
notées respectivement MT1 et MT2. Un total de onze essais ont été réalisés, repartis sur trois cam-
pagnes : deux effectuées avec la premiere paire de monotubes et une campagne unique réalisée
avec la seconde paire.

Comme précisé précédemment, une réactivation préalable du catalyseur est effectuée apres
I'installation d'une paire de monotubes sur I'unité. En outre, un nettoyage au décane de l'intégra-
lité de l'installation et une réactivation sous hydrogéne des monotubes ont également été mis en
ceuvre entre la premiere et deuxiéme campagne de MT1.

Les conditions opératoires de 'ensemble des hydrogénations effectuées en monocanal sont
données par le TABLEAU 5.1.

La majorité des essais ont été réalisés a 160°C et 21 bar (huit sur onze), avec des vitesses super-
ficielles de liquide et de gaz égales a 1,68 x 102 et4,63x1072 m/s, respectivement. Ces conditions
opératoires de référence permettent un suivi de I’activité des monotubes catalytiques et une com-
paraison entre les deux paires utilisées. En outre, deux de ces essais, MT1-C2-E2 et MT1-C2-E3,
ont eu pour alimentation non pas de 'huile de tournesol non hydrogénée, mais de I'huile par-
tiellement hydrogénée issue d'un essai précédent (deux recyclages successifs). Le mélange ainsi
récupéré au séparateur gaz-liquide LGS est constitué de '’hydrogénat qui a été produit et de I'huile
non hydrogénée préalablement introduite pour éviter sa prise en masse.

Finalement, les conditions opératoires des essais MT2-C3-E2, MT2-C3-E3 et MT2-C3-E5 dif-
ferent des conditions de référence par une température ou une pression réduite.
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TABLEAU 5.1 - Liste des hydrogénations réalisées en monocanal et leurs conditions opératoires respectives

Paire Campagne Essai Alimentation Xalimentation 1 (°C) P (bar) ug (m/s) uGs,0 (m/s)  Nechantillons ~ texp (Min)
Activation
E1  Huile non hydrogénée - 160 21 1,68x1072 4,63x1072 6 43
c1 E2  Huile non hydrogénée - 160 21 1,68x1072 4,63x1072 12 245
WT1 E3  Huile non hydrogénée - 160 21 1,68x1072 4,63x1072 5 39
Nettoyage & réactivation
E1l Huile non hydrogénée - 160 21 1,68x1072 4,63x1072 10 180
c2 E2  Sortie liquide de MT1-C2-E1T 3,0% 160 21 1,68x1072 4,63x1072 11 140
E3  Sortie liquide de MT1-C2-E2" 4,5% 160 21 1,68x1072 4,63x1072 11 141
Activation
E1  Huile non hydrogénée - 160 21 1,68x1072 4,63x1072 7 60
E2  Huile non hydrogénée - 120 21 1,09x1072 2,48x1072 7 60
MT2 C3 E3  Huile non hydrogénée - 80 21 526x1073 1,35x1072 6 75
E4  Huile non hydrogénée - 160 21 1,68x1072 4,63x107%2 4 60
E5  Huile non hydrogénée - 160 10 1,68x1072 5,73x1072 7 62

T Huile récupérée au séparateur LGS, mélange d’huile hydrogénée et non hydrogénée.
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5.1.2.2 Résultats des campagnes expérimentales

Le TABLEAU 5.2 donne les résultats des analyses CPG/FID par essai. Pour chacun, la moyenne
des fractions molaires en C18:2 (x1), C18:1 cis (x¢c), C18:1 trans (xt), C18:0 (xs) et des avancements
(X) a été faite sur I'ensemble des échantillons recueillis au cours du temps en sortie de réacteur.
Le premier échantillon est prélevé a une durée d’expérience correspondant a 10 fois le temps de
passage dans 'unité, ce qui est a priori suffisant pour 'obtention d’'un régime établi en I’absence
de désactivation du catalyseur.

TABLEAU 5.2 — Résultats des hydrogénations réalisées en monocanal : moyenne des concentrations et
avancements des échantillons respectifs

XL, Xc XT Xs X

Paire Campagne Essai %mol) (%mol) (%mol) (-%mol )

Huile non hydrogénée 58,5 30,1 <0,1 3,8 -
E1 42,9 33,0 7,4 8,9 14,0
Cc1 E2 47,7 30,5 5,5 8,5 10,4
MT1 E3 53,1 30,1 2,2 7,0 5,6
E1l 52,1 29,7 3,3 7,2 6,4
c2 E2 50,8 29,3 3,2 9,0 8,6
E3 50,6 29,2 3,2 9,2 8,9
E1l 40,8 32,3 8,7 10,5 16,4
E2 47,8 30,2 4,1 10,2 11,4
MT2 C3 E3 52,7 29,7 1,6 8,3 6,8
E4 49,6 29,0 2,6 11,2 10,8
E5 52,4 29,6 2,4 7,9 6,7

Avancements et activité Les avancements les plus importants sont de 'ordre de 15% et sont
obtenus pour les premiéres hydrogénations de chaque paire de monotubes (MT1-C1-E1 et MT2-
C3-E1) effectuées a 160°C - 21 bar.

Pour la paire MT1, une diminution significative du taux d’hydrogénation est notée entre les
essais de la campagne C1, pourtant réalisés dans des conditions identiques. L'activité des mono-
tubes est partiellement récupérée grace a leur nettoyage au décane et réactivation sous hydrogene,
précédant I'essai MT1-C2-E1. Cette désactivation du catalyseur subie au cours des campagnes ex-
périmentales est clairement mise en évidence sur la FIGURE 5.3, ol les avancements de tous les
échantillons correspondant aux essais a 160°C et 21 bar avec de I'huile non hydrogénée sont re-
présentés en fonction du temps cumulé d’opération pour chacune des paires de monotubes.

Dans aucun des cas, les avancements ne semblent atteindre un plateau correspondant a une
stabilisation de I'activité du catalyseur. Ceci difféere du comportement observé par BOGER et col-
lab. [2004] lors de 'hydrogénation d’huile de soja avec un catalyseur monolithe fixé a un agitateur
a auto-induction de gaz. Les auteurs avaient en effet obtenu une activité quasi-constante du cata-
lyseur apres trois cycles d’hydrogénation (sept cycles au total). Cela peut étre expliqué par le fait
que ces derniers utilisaient une configuration batch, le catalyseur étant ainsi moins soumis aux
impuretés éventuelles de la charge qu’en fonctionnement continu.

On peut noter que la chute d’activité entre le premier et deuxiéme essai a 160°C - 21 bar est
équivalente pour la premiere et la deuxieme paire de monotubes : X passe de 14,0% a 10,4% en
moyenne entre MT1-C1-E1 et MT1-C1-E2, et de 16,4% a 10,8% entre MT2-C3-E1 et MT2-C3-E4.
Cette reproductibilité de performance entre les deux paires de tubes est aussi mise en avant par la
FIGURE 5.3.

Les deux essais dont I'alimentation a été composée en partie d’huile hydrogénée, MT1-C2-E2
et MT1-C2-E3, ont de facon décevante conduit a des avancements finaux relativement faibles, de
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FIGURE 5.3 — Avancements des essais a 160°C - 21 bar pour la paire MT1 (rouge) et MT2 (vert) en fonction du
temps d’opération cumulé : MT1-C1-E1 et MT2-C3-E1 (@), MT1-C1-E2 et MT2-C3-E4 (M), MT1-C1-E3 (A),
MT1-C2-E1 (#); nettoyage et réactivation avant la campagne MT1-C2 (---).

8,6 et 8,9% respectivement. Ces avancements sont inférieurs a ceux observés pour les premieres
hydrogénations de la campagne MT1-C1, ce qui s’explique par :

— ladilution de I'hydrogénat par de I'huile non hydrogénée dans le séparateur LGS, conduisant
a un faible degré de saturation des alimentations successives (3,0 et 4,5% respectivement,
voir TABLEAU 5.1),

— la désactivation progressive du catalyseur.

La FIGURE 5.4a montre I'évolution de I’avancement au cours de ces essais de la campagne MT1-C2
utilisant de I'huile recyclée. Lobtention d’'un quasi-régime permanent a la fin de chaque essai est
noté.

Les trois essais dont les conditions opératoires sont différentes de celles de référence ont tous
été réalisés lors de la campagne MT2-C3. L'évolution de leur avancement X est représentée sur la
FIGURE 5.4b. Lexpérience MT2-C3-E2 (120°C - 21 bar) ne montre pas de stabilisation évidente de
X en 60 min contrairement al'essai E1, ce qui pourrait s’expliquer par la réduction des vitesses u; g
et ugs effectuée pour augmenter le temps séjour dans le réacteur (voir TABLEAU 5.1). Cependant,
cela a aussi été le cas pour I'essai E3 (a 80°C - 21 bar) qui atteint bien un palier. Enfin, I’hydro-
génation E5 réalisée a 160°C et 10 bar conduit au plus faible avancement de la campagne, ce qui
est attribuable non seulement a I'effet de la pression sur la cinétique réactionnelle, mais aussi a la
désactivation observée d’essai en essai (la réduction de vitesse moyenne observée est en effet d'un
facteur 2 environ, supérieure a ce que prédisent les lois de vitesse d’hydrogénation).

Compositions des huiles hydrogénées obtenues ['évolution de la composition en acides gras
des échantillons prélevés au cours des essais a 160°C - 21 bar est montrée sur la FIGURE 5.5. La
fraction en AGP descend jusqu’'a 37% pour le premier échantillon de MT2-C3-E1. Cette fraction
est bien sir tributaire de I'activité du catalyseur, mais reste pour la plupart des échantillons en
dessous de 50%. En revanche, la fraction xc est sensiblement la méme que celle de I'huile d’ori-
gine, a'’exception des premiers échantillons prélevés lors des premieres hydrogénations avec cha-
cune des paires de tubes (MT1-C1-E1 et MT2-C3-E1 respectivement). La fraction en AGT, xr, est
en moyenne inférieure a 5% sur '’ensemble des échantillons issus des essais a 160°C - 21 bar, hor-
mis, encore une fois, pour les expériences MT1-C1-E1 et MT2-C3-E1 dont les fractions respectives
sont de 10%. La fraction en AGS, xg, reste quant a elle toujours proche 10% pour ces essais, méme
pour ceux ol 'activité a chuté de fagon significative, ce qui suggere une perte de sélectivité vers les
composés monoinsaturés. Dans le cadre des hydrogénation réalisées dans ce travail, les fractions
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FIGURE 5.5 — Evolution de la composition des hydrogénats lors des essais 4 160°C - 21 bar en fonction du
temps cumulé pour ces expériences : C18:2 (rouge), C18:1 (vert), C18:0 (bleu). Les symboles indiquent la
composition des hydrogénats obtenus, les traits horizontaux la composition de I'huile non hydrogénée et
les traits verticaux (- -) les débuts et fins d’essais : espéces sans distinction cis/ trans (échantillons @, huile
non hydrogénée —), cis (échantillons A, huile non hydrogénée - -), trans (échantillons M, huile non
hydrogénée ---)

La composition des hydrogénats obtenus dans des conditions opératoires autres que celles de
référence est montrée sur la FIGURE 5.6. Les mémes caractéristiques concernant la distribution en
Xc et xT sont retrouvées. Les avancements étant globalement moins importants pour ces essais, la
fraction xp, (de 'ordre de 50% ici) est logiquement plus élevée que pour les premiers essais a 160°C
et 21 bar.

Les sélectivités obtenues en monocanal sont finalement comparées pour un méme taux d’hy-
drogénation a celles obtenues en autoclave lors des hydrogénations faites pour I'établissement
du modele cinétique (cf. CHAPITRE 3). Pour rappel, le catalyseur en poudre utilisé en autoclave et
celui constituant le washcoat des monotubes ont été réalisés en utilisant la méme procédure de
synthese.

Les FIGURES 5.7a et 5.7c montrent des fractions x;, et xs assez peu dépendantes des conditions
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FIGURE 5.6 — Evolution de la composition des hydrogénats lors des campagnes MT1-C2 et MT2-C3 en
fonction du temps cumulé pour ces expériences : C18:2 (rouge), C18:1 (vert), C18:0 (bleu). Les symboles
indiquent la composition des hydrogénats obtenus, les traits horizontaux la composition de I'huile non

hydrogénée et les traits verticaux (---) les débuts et fins d’essais : espéeces sans distinction cis/ trans
(échantillons @, huile non hydrogénée —), cis (échantillons A, huile non hydrogénée - -), trans
(échantillons M, huile non hydrogénée ---).

opératoires en monocanal et tres clairement supérieures a celles obtenues en autoclave pour le
méme avancement. A I'inverse, les monoénes et en particulier les C18:1 cis sont nettement moins
présents en monocanal qu’en réacteur autoclave (voir FIGURES 5.7b et 5.7d).

Lhydrogénation #18 effectuée a 60°C - 31 bar (voir symboles @) est la seule expérience réalisée
en autoclave pour laquelle les sélectivités en C18:2, C18:1 et C18:0 sont équivalentes a celles ob-
tenues en monocanal. Cependant il s’agit 1a d'une treés faible température qui n’a pas été explorée
en monocanal et qui défavorise la production de monoenes (cf. CHAPITRE 3).

Dans ces conditions, la plus faible sélectivité vers les monoenes observée en monocanal peut
s’expliquer par les limitations au transfert des TAG en paroi, telles que mises en évidence au CHA-
PITRE 4 pour une cinétique de la littérature, et/ou par une sélectivité intrinseque réduite du wa-
shcoat par rapport au catalyseur en poudre (longueur caractéristique de diffusion plus élevée
conduisant a des limitations a la diffusion interne plus importantes ou encore effet de la désacti-
vation qui apparait particulierement marquée en mode continu).

Par contre, de facon intéressante, la FIGURE 5.7e montre des fractions xt trés voisines pour
les deux réacteurs. La comparaison des hydrogénations faites a 160°C indique méme des concen-
trations en AGT légerement inférieures pour le monocanal, alors qu’elles ont été réalisées pour la
plupart a des pressions plus faibles que celles en autoclave, ce qui devrait favoriser la formation
de composés trans. De plus, 'essai MT2-C3-E3 a 80°C - 21 bar (voir symboles —) fait apparaitre des
fractions xt particulierement faibles, les avancements associés étant néanmoins inférieurs a 10%.

Enfin, le rapport des fractions xt sur xc en fonction de X est donné par la FIGURE 5.7f. Il s’avere
cependant plus important pour le monocanal, compte tenu de la plus faible concentration en
C18:1 cis.

Pour discriminer les différents effets possibles expliquant les différences de sélectivité en ré-
acteur autoclave et en monocanal catalytique et pour valider le modele d’hydrogénation sélective
développé pour le dernier cas, ces résultats expérimentaux seront donc comparés aux prédictions
du modele CFD. Les résultats de ce dernier sont d’abord examinés spécifiquement dans le para-
graphe qui suit.

156



CHAPITRE 5. HYDROGENATION D’HUILE DE TOURNESOL EN REACTEUR MONOCANAL ET
OUTIL DE PRE-DIMENSIONNEMENT.

60% -
55% -

50% -

X (-

45% +

40% -

<4

35%

0%

12% ~
10% -
8% -

< 6% -
(2]

4%

2% A

0%

10% 20% 30%

X(-)

(a) Fraction molaire de dienes.

0%

10% -

8% -

6% A
it
=

4% -

2% -

10% 20% 30%

(c) Fraction molaire de saturé.

0% 4>
0%

10% 20% 30%

(e) Fraction molaire de C18:1 trans.

55% -

50% -

45% -

Xu (-)

40% -

35% -

30% B S

0%

45% -

40% -
C35% -
(&)

30%

25%

L

A = ==
. -
— -Txo -

=2

10% 20% 30%

(b) Fraction molaire de monoénes.

0.35 -

0.25 -

—

<L 0.20 4

5

& 0.15 -

0.10 -

0.05 -

0.00

10% 20% 30%

(d) Fraction molaire de C18:1 cis.

"P Igé N

0%

10% 20% 30%

X (-)

(f) Rapport des fractions molaires de C18:1 trans et

cis.

FIGURE 5.7 - Comparaison entre les hydrogénations réalisées en autoclave et en monocanal : fraction
molaire des différents acides gras (a-e) et rapport des fractions des C18:1 cis et trans (f) en fonction du

degré de saturation de I'huile (X) : 60°C (bleu), 80°C (vert), 120°C (

), 160°C (rouge); 2 bar (¢,

autoclave), 6 bar (ll, autoclave), 10 bar (X, monocanal), 12,5 bar (A, autoclave), 21 bar (-, monocanal), 31
bar (@, autoclave).
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5.2 Simulation CFD des hydrogénations en réacteur monocanal

Lobjectif de cette partie est de mettre en place un modele CFD permettant la simulation de
I'hydrogénation de I'huile de tournesol en monocanal. Les résultats sont établis dans les mémes
conditions opératoires que celles des expériences précédemment présentées, et par la suite ils
sont comparés a ces dernieéres. Il sera ainsi possible de valider ou non cette approche numérique
et d’élargir son application.

Pour ce faire, les différents modéles développés tout au long de ce travail sont regroupés pour
former un unique modele CFD « complet », résolu a I'aide du logiciel COMSOL MuLTIPHYSICS®,
Lapproche de la cellule unitaire isotherme, couplée au modeéle de viscosité du CHAPITRE 2, est
reprise comme présentée dans le CHAPITRE 4. A noter, que contrairement a ce dernier chapitre, le
sens d’écoulement est descendant ce qui affectera le signe de la vitesse de défilement a la paroi et
de la pression entre la frontiére supérieure et inférieure de la cellule. Le modele cinétique retenu
dans le CHAPITRE 3 est, de plus, implémenté.

5.2.1 Calculs préliminaires

La méthodologie permettant la mise en ceuvre de 'approche de cellule unitaire dans le cadre
de 'hydrogénation des huiles végétales en réacteur de type monolithe-échangeur a été détaillée
de facon exhaustive dans le CHAPITRE 4.

Dans ce paragraphe, différents cas sont simulés selon les conditions opératoires disponibles
dans le TABLEAU 5.1. A I'instar de la PARTIE 4.2, les propriétés physico-chimiques évoluent avec
le degré de saturation de 'huile et sont déduites des expressions établies au CHAPITRE 2 en ce
qui concerne la viscosité et les diffusivités de H, et des TAG pour 'huile de tournesol raffinée. La
masse volumique et la tension de surface sont quant a elles supposées invariantes et données par
les EQUATIONS (4.9) et (4.2).

Dans les cas d’études de la PARTIE 4.2, 1a vitesse superficielle du liquide, u;g, et la rétention de
gaz a l'entrée, eg, étaient fixées. Ici, ne sont connues que les vitesses superficielles a I'entrée du
réacteur, a savoir uys et ugs,o- Afin de retrouver €g o, donnée indispensable pour obtenir la géo-
métrie de la cellule unitaire, la vitesse de bulle en entrée, Ug o, est déduite de la vitesse diphasique,
Urpy, et de la corrélation de BRETHERTON [1961], dont les expressions sont rappelées EQUATIONS
(5.1) et (5.2). eg o est finalement calculée grace a I'EQUATION (5.3).

Urtpo = Ugs,0 + Urs (5.1)
Ugo—-U
B0 TR0 _ 1,29 x (3Cag)*? 5.2)
Usg,o
UGs,0 = €G,0UB,0 (5.3)
U
Ot Cag = HR0=B0,
oL

A partir des conditions opératoires des hydrogénations réalisées (cf. TABLEAU 5.1), il est alors
possible de déterminer les différents parametres d’entrée indispensables a la mise en ceuvre du
modele CFD complet (voir le TABLEAU 5.3). Compte tenu des faibles avancements obtenus lors
des essais dont ’alimentation était en partie composée d’huile végétale hydrogénée, la simulation
numeérique de ces derniers n’est pas réalisée.

On peut constater que le nombre capillaire en entrée, Cag, est supérieur a 1073, Pour rappel,
I'hypotheése d'une bulle de forme idéale, c’est-a-dire composée d'un corps cylindrique et de deux
hémispheéres a ses extrémités, n’est a priori valide que pour Ca < 1073. Le travail de [DURAN MAR-
TINEZ, 2017] a néanmoins montré que l'erreur sur le flux de transfert gaz-liquide entre une bulle
de forme idéale et une bulle de forme «réaliste » était de 19% pour Ca égal a 4 x 10~3. Lors des cas
d’études de la PARTIE 4.2, il a, par ailleurs, été vu que c’est le transfert des TAG au niveau du cata-
lyseur qui devient rapidement limitant. Par conséquent, I’écart sur le flux de transfert gaz-liquide
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TABLEAU 5.3 — Propriétés, vitesses et rétention gaz initiales déduites des conditions opératoires des essais
en unité pilote

T P ML0 oL pL Urtpo Ug,o €G,0 Cag
°C) (bar) (mPa:s) (mN-m™') (kgm™3) (m-sh m-s™hH (%) )
160 21 2,79 19,6 826 6,31 x107% 7,22x107%2 64,1 1,0x1072
160 10 2,79 19,6 826 7,41x107% 8,63x107%2 66,4 1,2x1072
120 21 4,85 23,6 853 3,56 x107% 3,99x107% 62,0 8,2x1073
80 21 9,95 27,7 879 1,88x1072 2,09x1072 64,5 7,5x1073

introduit par la forme de la bulle devrait avoir peu d’effet. Une forme idéale est alors considérée
pour les cas a suivre.

La corrélation de AUSSILLOUS et QUERE [2000] — rappelée EQUATION (5.4) — donne I'épaisseur
du film de lubrification, &¢. Il a été vu PARTIE 1.2.3.1 que cette équation est toujours valide pour
Ca < 0,03 [KURIMOTO et collab., 2018]. Les valeurs de 6 sont disponibles TABLEAU 5.4. Pour rap-
pel, la géométrie étant invariante durant la résolution, & ¢ reste elle aussi constante.

8¢ 1,34Ca2’3
Rc 1+1,34(2,5)Ca??

(5.4)

Seule la longueur de cellule unitaire, Lyc, est manquante pour obtenir la géométrie compléte
du domaine de calcul. Cette longueur ne peut a priori pas étre déduite directement d’apres les
raisons invoquées au CHAPITRE 4 (dépendance aux débits des phases, a la technologie de mise en
contact, ala tension de surface, a la mouillabilité des parois et cetera). Elle est alors choisie arbitrai-
rement d’apres 'ordre de grandeur observé en milieu visqueux au laboratoire [BUTLER et collab.,
2018] : Lyc est ainsi fixée a 40 mm. L'influence de cette longueur sur les résultats sera néanmoins
examinée pour le cas a 160°C et 21 bar en fixant également Ly a 20 mm.

La longueur de film, L, est alors directement déduite pour Lyc, 67 et € donnés. Les pa-
rametres de la géométrie associée a chaque jeu de conditions opératoires sont fournis dans le
TABLEAU 5.4.

Concernant le maillage, la stratégie vue PARTIE 4.1.4.4 est conservée. Elle consiste a choisir
un maillage de quadrangles structurés pour les zones de bouchons liquides et film de lubrifica-
tion, et un maillage constitué de triangles libres autour des calottes de la bulle. Dans la PARTIE
4.2, le maillage sélectionné pour les cas d’études préliminaires comportait 433 533 mailles. Ces
cas d’études considéraient seulement deux especes : les C18:2 et C18:1 (les C18:0 étant déduits
par bilan matiere local). Ici, les isomeres cis/ frans de 'AGM sont de plus distingués, conduisant
a résoudre le champ de concentration d'une espece supplémentaire. Le nombre de mailles doit
donc étre ajusté pour ne pas dépasser les capacités en mémoire vive de la machine de calcul. Par
ailleurs, I’étude préliminaire du CHAPITRE 4 a montré que l'influence du nombre de mailles sur
la longueur finale de canal (zf) nécessaire a I'obtention d'un avancement donné était modeste
au-dela de 100 000 mailles, et ce pour un domaine de calcul de taille comparable (voir FIGURE
4.2).

Compte tenu de ces remarques, le nombre de mailles des études a suivre a été réduit a environ
266 000 (voir TABLEAU 5.4). Ce nombre reste néanmoins tres largement supérieur a celui de DURAN
MARTINEZ [2017] qui avait fait une étude similaire pour ’hydrogénation de I'a-pinéne avec 36 698
mailles.
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TABLEAU 5.4 — Caractéristiques géométriques et nombre de mailles des simulations CFD

CAs Expériences T P dc Luc L¢ o Nombre
associées (°C) (bar) (mm) (mm) (mm) (um) de mailles
MT1-C1
la MT1-C2-E1 160 21 2 40 27,4 55 265 896

MT2-C3-El etE4

1b IdemauCasla 160 21 2 20 13,1 55 265968
2 MT2-C3-E2 120 21 2 40 26,1 48 266 298
3 MT2-C3-E3 80 21 2 40 27,1 46 265976
4 MT2-C3-E5 160 10 2 40 28,8 60 265 966

5.2.2 Schéma réactionnel considéré

Le modele cinétique retenu au CHAPITRE 3, c’est-a-dire correspondant a un mécanisme de
type HORIUTI-POLANYI avec adsorption dissociative de '’hydrogene, est considéré ici. Le schéma
réactionnel est rappelé FIGURE 5.8.

C

I‘z,c/V \7‘1;(:

L I'iso'||Tiso S

r2,T\4 /r; T

T

FIGURE 5.8 — Schéma réactionnel du modele cinétique simplifié.

Les vitesses de production/consommation des C18:2 (L), C18:1 cis (C), C18:1 trans (T) et C18:0
(S) sont alors données par les EQUATIONS (5.5) a (5.8). Celle de I'hydrogene est déduite de I'EQUATION
(5.9).

rL=—(ra,c+12,71) (5.5)
rc=T2,Cc—Tiso+Tiso —T1,C (5.6)
T =121+ Tiso —Tiso’ = T1,T (6.7

rs =r,c+r,T (5.8)
ru, = —(rc+r2T+1,c+71,1) (5.9)

Compte tenu de la désactivation du catalyseur constatée lors des essais sur 'unité pilote, un
coefficient a est introduit afin de pondérer, de concert, 'ensemble des vitesses de réaction. Ainsi,
plus « est petit et moins le catalyseur est actif. Une valeur de o égale a 1 donne donc des vitesses
de production/consommation identiques a celles observées en autoclave.

Les expressions des vitesses ¢ a 15, sont alors fournies par les EQUATIONS (5.10) a (5.15).

2c=« K201.0H (5.10)

¢
1+¢

1
FoT =« K2010 5.11
2,T 1+ 2019 ( )
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r,c = axk10c0n (5.12)

r,r = ok 0r0y (5.13)

Tiso = OKjs00c(1—0p) (5.14)
Kiso

Tiso) = Q Or(1-0n) (5.15)

10
Les fractions de recouvrement de ’hydrogeéne et des acides gras insaturés sont données par les
EQUATIONS (5.16) a (5.19), avec Ky égale 2 1 m3-mol™!.

_ VKuCy,
Ogy=—— (5.16)
1++/KuCh,

2Ky C
oL = ML (5.17)
1+ 2KymCr, + Ky (Ce + Crp)
KymC
Oc = M-C (5.18)
1+ ZKMCL + KM(CC + CT)
KnmC
Or = MoT (5.19)
1+ 2KmCr, + Kp(Ce + Cr)

Les constantes cinétiques x; (et constante d’adsorption Ky) suivent une loi d’ ARRHENIUS (et
respectivement de VAN 'T HOFF) selon I'EQUATION (5.20), avec T,sf égale a 373 K.

Ea; Trep—T
ki=kige “iref T (5.20)

Finalement les constantes cinétiques obtenues lors de 'identification paramétrique du CHA-
PITRE 3 sont rappelées TABLEAU 5.5.

TABLEAU 5.5 — Parameétres du modele cinétique considéré

Parametre Valeur Unité

K2,0 17,26 kmol-s~! -kglgé
Ea, 20,82 kJ-mol !

K1,0 1,29 kmol-s~! -kg;,é
Ea; 3,43 kJ-mol~!

Ku,0 9,38x10™* m3 -mol!

En 11,87 kJ-mol~!

Kis0,0 1,01 kmol-s~! ~kg;,011
Ea 37,11 kJ-mol~!

Kiso 1,26 -

¢ 4,49 -

5.2.3 Modélisation mathématique

Les équations résolues et les conditions aux limites sont identiques a celles présentées PARTIE
4.1. Elles sont rappelées brievement ci-dessous.

Cependant, la condition en entrée de réacteur concernant la concentration en hydrogene dis-
sous est distincte de celle des cas d’études de la PARTIE 4.2 du fait d'une présaturation partielle
dans I'un des monotubes de préchauffage et elle est abordée ci-apres.
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5.2.3.1 Equations des physiques

Lobtention des champs des vitesses et de pression passe par la résolution des équations de
NAVIER-STOKES pour un fluide incompressible (voir EQUATIONS (5.21) et (5.22)).

— Equation de continuité

V-(pLu) =0 (5.21)
— Equation de conservation de la quantité de mouvement

OpLu _ T
W"‘DL(U'V)U— —VP+V:[u,(Vu+Vu)]+pLg (5.22)
Laviscosité , est déduite localement a partir du modele du CHAPITRE 2 (voir EQUATION (5.23),

ou1 X estle degré de saturation et K, pour i = [0; 1;2] sont des constantes a une température donnée.

Inp = Kp + Kj X + KX (5.23)

De fagon équivalente, le transport de matiére pour H, et les acides gras — transportés sous
forme de TAG - suit I'équation de diffusion-convection correspondant 2 'EQUATION (5.24). Pour
rappel, la concentration de C18:0 n’est pas résolue par cette équation, mais elle est déduite d'un
bilan matieére local connaissant la concentration des autres acides gras.

oc j

E"'V'(_Dj—huilevcj)"'u'vcj =0 (5.24)

La diffusivité D;_p;/. est obtenue par des corrélations - elles aussi développées dans le CHA-
PITRE 2 : EQUATION (5.25) ou EQUATION (5.26). A I'instar de la viscosité, les diffusivités de H, etdes
TAG sont calculées localement.

1,858 x 107 15(©M},i70)°T

DH,-huite = 06 (5.25)
ME Vy
AT
DrAG-huile = —5 (5.26)
He

Pour ces deux équations, la viscosité doit étre en Pa-s et la température en K. Les parametres
O et n; valent respectivement 42 et 0,4 pour Dy, _j,70. Ceux de Drag—puile, A €t np, sont égaux a
7,72x 10716 (SD et 1,2.

5.2.3.2 Conditions aux limites

Concernant ’hydrodynamique, I'écoulement est ici descendant. La vitesse de défilement de
la paroi est alors imposée et égale a Ug. Cette vitesse est mise a jour durant la résolution selon
I'équation de BRETHERTON [1961] (EQUATION (5.2)) et I'évaluation implicite de eg. Cette derniére
est déduite de 'intégration au cours du temps de la quantité de matiére ayant quitté la bulle.

Une condition de glissement parfait est établie a I'interface gaz-liquide, du fait de la grande
différence de viscosité entre '’hydrogene et I'huile végétale.

Le méme profil de vitesse est imposé aux frontieres inférieure et supérieure de la cellule uni-
taire grace a une condition de périodicité. La différence de pression entre ces frontieres, AP, est
fixée a une valeur déterminée par la méthode dite de la cellule ouverte proposée par DURAN MARTI-
NEZ et collab. [2016]. La pertinence de ce choix a été discutée dans le CHAPITRE 4.

Pour le transport de matiére, la concentration en hydrogéne dissous est supposée étre al'équi-
libre thermodynamique a I'interface gaz-liquide. Cette concentration, C;IZ, qui ne dépend que de
la pression et de la température, est donc constante durant la résolution. Toujours a cette interface,
un flux nul est imposé pour les acides gras (non volatils).
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De méme que pour '’hydrodynamique, une condition de périodicité est appliquée pour le
transport de matiere entre les frontieres supérieure et inférieure de la cellule unitaire. Cette condi-
tion impose alors un méme profil de concentration a ces deux frontiéres pour les différentes es-
peéces.

A la paroi, siége des réactions, une condition de flux est imposée pour chaque espeéce suivant
leur vitesse de réaction respective, déduite des EQUATIONS (5.5) a (5.9) utilisant les concentrations
locales a la paroi.

Pour ce faire, les propriétés du washcoat doivent étre fixées. Son épaisseur, 0., est cependant
inconnue. Un ordre de grandeur est alors choisi sur la base de la these de DURAN MARTINEZ [2017].
La masse volumique du catalyseur, ps, est déduite de la masse volumique de I’alumine (3 000
kg-m~3) et de la porosité du catalyseur, €p, €gale a 75%, données toujours tirées des travaux de
DURAN MARTINEZ [2017]. Enfin, la fraction massique en palladium, wp, est supposée égale a celle
mesurée pour le catalyseur en poudre réalisé dans les mémes conditions et par la méme équipe
(cf. CHAPITRE 3). Le TABLEAU 5.6 rassemble ainsi les caractéristiques du washcoat.

TABLEAU 5.6 — Caractéristiques du dépot catalytique considérées pour les simulations CFD

O¢ Ps Wpqa
(um) (kg-m™3) (%-mass)

10 750 0,7

Le flux molaire local associé a chaque espéce est donc donnée par 'EQUATION (5.27).

bpj =T1jdcpswpq (5.27)

Le coefficient d’ajustement «, introduit dans les EQUATIONS (5.10) a (5.15) pour tenir compte
de la perte d’activité du catalyseur, a donc le méme effet qu'une variation de I'un ou I'autre des
facteurs du produit §.ps wp,.

5.2.3.3 Conditions en entrée de réacteur et conditions d’arrét

Dans les études préliminaires de la PARTIE 4.2, le champ de concentration de I'’hydrogene dis-
sous était uniforme en entrée de réacteur et égal a la concentration a saturation. Ici, un champ de
concentration « réaliste » est considéré initialement.

Dans cette optique, 'hydrodynamique et le champ de concentration de H, sont résolus sur
une longueur Lyt de canal (20 cm), soit la longueur du deuxieme monotube de préchauffage
(MT-P2, voir PI&D FIGURE 5.2). En effet, la mise en contact entre 'huile et I'hydrogene s’effec-
tue juste en amont de ce monotube avant que le mélange n’arrive a 'entrée des deux monotubes
catalytiques agencés en série. Ce monotube de préchauffage est identique aux deux monotubes
suivants, a la différence prés qu’il ne comporte pas de dépot catalytique.

Lécoulement est ainsi dans un premier temps résolu en régime permanent en considérant les
conditions d’entrée du modele : U fixée a Ug o a la paroi et p, égale a py, o. Il s’en suit une résolu-
tion instationnaire du champ de concentration de '’hydrogene sans réaction a la paroi. Le champ
obtenu pour un temps, f,, égal a Lyt/Utpp - soit le temps nécessaire pour que la cellule unitaire
parcourt Lyt — sert alors d’initialisation aux troncons suivants.

Concernant les acides gras, leur champ de concentration est considéré initialement comme
uniforme et est déduit des fractions molaires présentées TABLEAU 5.7 (elles-mémes obtenues d’ap-
rés le TABLEAU 3.1). Pour rappel, les essais ayant pour alimentation un mélange d’huile hydrogé-
née et non hydrogénée (MT1-C2-E2 et MT1-C2-E3) ne sont pas simulés.
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TABLEAU 5.7 — Composition initiale de 'huile considérée pour les simulations CFD

Fraction molaire
(%-mol)
XL,0 58,47
XC,0 30,05
XT,0 0,01
Xs,0 3,77

Enfin, les études sont réalisées en deux temps. Une premiére résolution est faite jusqu’a ce que
la position de la cellule unitaire, z, atteigne 40 cm, soit la longueur totale de canal catalytique pré-
sente sur l'unité pilote. Une deuxiéme étape extrapole les résultats pour des longueurs supérieures
a40 cm jusqu’a ce que le critere d’arrét eg = €g, min; SOit atteint — soit la position dans le canal ou
la bulle atteindrait théoriquement la forme d’une sphere. Il doit étre noté que dans le cadre des
études menées dans ce travail, le critere d’arrét eg = €g, nin; N'€st jamais atteint pour z < 40 cm.

Les compositions obtenues expérimentalement sont évidemment comparées aux composi-
tions du modele CFD calculées a z =40 cm.

5.2.4 Déroulement des simulations

Cing cas ont été déterminés dans le TABLEAU 5.4. Chacun de ces cas est lié a des conditions
opératoires bien définies (voir TABLEAUX 5.1 et 5.3).

Afin d’évaluer I'effet de I'activité du catalyseur, différentes simulations sont réalisées pour une
ou plusieurs valeurs de o par cas. Un total de neuf résolutions ont ainsi été réalisées et sont réca-
pitulées TABLEAU 5.8.

TABLEAU 5.8 — Listes de simulations réalisées

CAs Expériences T P U, €G,0 Luc o
associées (°C) (bar) (m-s™H (%) (mm) ()

MT1-C1 015

la MT1-C2-E1 160 21  7,22x107%2 64,1 40 0’ 5

MT2-C3-E1 et E4
© 0,1

1b  IdemauCasla 160 21 7,22x107%2 641 20 0,2

2 MT2-C3-E2 120 21 3,99x102 620 40 0,2

» 0,2
3 MT2-C3-E3 80 21 2,09x107* 645 40 )
4 MT2-C3-E5 160 10 8,63x1072 664 40 0,1

5.2.5 Résultats des simulations
5.2.5.1 Initialisation des études

Les calculs préliminaires permettant notamment d’obtenir AP et le champ d’hydrogeéne dis-
sous en entrée de réacteur sont examinés ci-apres. Ces résultats sont propres a chaque cas, indé-
pendamment des valeurs de o puisque qu’'aucune réaction n’est encore considérée a ce stade.

Les valeurs de AP déterminées pour les différents cas simulés sont données dans le TABLEAU
5.9. Elles apparaissent significativement plus élevées que celle obtenue dans la PARTIE 4.2 — égale
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a —400 Pa, la différence de signe ayant pour origine un sens d’écoulement inverse. En effet, dans
les cas présentés ici les vitesses Utpg et donc, les valeurs de Ug o et Cag — disponibles TABLEAU 5.3
—sont sensiblement plus grandes que celles du chapitre précédent.

Ces valeurs de Cag impliquent un rapport &¢/Rc - via I'EQUATION (5.4) — et une différence
relative entre Ug et Urpg — via 'EQUATION (5.2) — importants. Cette différence de vitesse a pour
conséquence d’inverser le profil de vitesse dans le film de lubrification, comme montré par les
FIGURES 5.9a et 5.9b. Ceci avait déja été constaté et discuté dans la PARTIE 4.2.

De méme, les cas dont les vitesses Utpg sont les plus importantes exhibent les taux de cisaille-
ment les plus élevés dans le film. Ces cas ne conduisent cependant pas nécessairement aux valeurs
de AP les plus grandes (voir FIGURE 5.9¢), chaque géométrie de chaque cas ayant une longueur de
film propre, et parfois une température et donc une viscosité distincte.

Il est aussi intéressant de noter que les CAS 1a et 1b (qui ne different que par la longueur Lyc)
donnent précisément les mémes profils de vitesse dans les bouchons liquides et dans le film (voir
FIGURES 5.9a et 5.9b).

0.030 -
0.00 0.025 1 ~
-0.02 h
0.020
-0.04 —
= 2]
i ~0.06 £ 0.015 -
e £
=.0.08 2
D 0.010 -
-0.10
012 0.005 -
-0.14 0.000 ‘ ‘ ‘
0.93 0.95 0.97 0.99
-0.16 - r (mm)
(a) Profil de vitesse axial a mi-bouchon dans le (b) Profil de vitesse axial a mi-film dans le
référentiel du laboratoire. référentiel du laboratoire.
1600 N\
1400
1200
—~1000 -
M
o
=~ 800
o

600 -
400 +

200 H

(c) Evolution axiale de la pression relative (frontiere
supérieure de la cellule unitaire fixée a 0 Pa).

FIGURE 5.9 — Profils de vitesse et de pression au sein des différentes cellules unitaires : CAs 1a (160°C - 21
bar - Lyc =40 mm,—), 1b (160°C - 21 bar - Lyc = 20 mm,--), 2 (120°C - 21 bar - Lyc =40 mm,--), 3 (80°C -
21 bar - Lyc =40 mm,---), 4 (160°C - 10 bar - Lyc =40 mm,- - -).

Le champ de concentration initiale en H, est représenté sur les FIGURES 5.10a et 5.10b pour
les conditions relatives aux CAS 1a et 3 respectivement (voir FIGURE A.8 pour les autres cas). Ces
champs ont été obtenus pour des temps de passage, ,, (pour rappel égal a Lyir/Urpo), donnés
dans le TABLEAU 5.9.
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Pourle CAs 1a, 1, étant relativement court mais a I'inverse Utpg grand, le centre des bouchons,
le voisinage immeédiat des calottes et le film de lubrification sont saturés en premier. La concen-
tration en hydrogene au centre du vortex de recirculation reste, quant a elle, faible.

Dans le CaAs 3, le temps de passage est pres de trois fois plus important. La contribution de la
convection est néanmoins réduite a cause des vitesses superficielles plus faibles. Une différence
nette est alors constatée entre les champs de concentration obtenus au niveau du nez et du culot
de la bulle. Le temps caractéristique de recirculation dans les bouchons étant significativement
plus long dans ce cas, le centre du capillaire est trés concentré tandis que les films sont moins sa-
turés au niveau du nez de bulle (sens de circulation anti-horaire, vecteurs vitesses allant de la paroi
vers le centre du canal). A 'inverse, au niveau du culot de la bulle, la concentration en proche paroi
est élevée du fait du passage de la bulle et le centre du capillaire est, quant a lui, significativement
moins concentré en soluté (vecteurs vitesses allant du centre du canal vers la paroi). Finalement,
le temps de passage plus long permet a la diffusion de transporter la matiere vers le centre des
vortex, surtout au niveau du nez de la bulle. Ainsi, a faibles vitesses superficielles, le transport
de matiere gaz-liquide n’est pas principalement controlé par la convection puis par la diffusion,
comme le proposait YANG et collab. [2017], mais bien par les deux phénomeénes simultanément.

Cyyp (mol.m3) Cypp (mol.m3)

(A) (B) (A) (B)
(a) CAS la. (b) CAs 3.

FIGURE 5.10 - Champs de concentration en H, et lignes de courant au niveau du nez (A) et du culot (B) de
la bulle en entrée des monotubes catalytiques pour différentes conditions opératoires.

La saturation relative du liquide en H, — donnée par le rapport de la concentration moyenne
d’hydrogene dans le liquide (tout le volume de liquide contenu dans la cellule unitaire) et de la
concentration a saturation, Cuymoy/c;,, — est légérement supérieure pour les conditions du Cas 3
comparée a celles du Cas 1a. Cependant, toutes les concentrations relatives sont comprises dans
un intervalle relativement restreint (entre 72 et 83%) malgré des conditions opératoires tres diffé-
rentes entre chaque cas.

Enfin, il est intéressant de noter que le raccourcissement de Ly (voir CAS 1a et 1b) augmente
sensiblement la saturation relative du liquide en entrée de réacteur (83 contre 76% a la valeur no-
minale de Lyc). Le transfert gaz-liquide est donc plus efficace pour des bouchons liquides courts,
ce qui correspond a ce qui est admis dans la littérature [BUTLER et collab., 2018].

5.2.5.2 Présentation et discussion des résultats

Sur la base de ces initialisations, le modele CFD est appliqué aux cas présentés dans le TABLEAU
5.8. Les compositions, avancements, temps de passage et autres résultats obtenus pour z = 40 cm,
soit la longueur du trongon actif sur I'unité pilote, et pour z = z ¢, soit la longueur de canal lorsque
le critere d’arrét eg = €g mini €St atteint, sont donnés par les TABLEAUX 5.10 et 5.11 respectivement.

Résultats obtenus pour z = 40 cm En ce qui concerne les résultats obtenus sur les quarante
premiers centimetres, a a et pression équivalentes, I’avancement est d’autant plus important que
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TABLEAU 5.9 — Caractéristiques hydrodynamiques et concentration moyenne de H, calculées sur le

troncon préliminaire de mélange

CAs AP Iy 6;2 CHy,moy/ chy
(Pa) (s) (mol-m™3) (%)
la 1355 3,2 59,1 76
1b 653 3,2 59,1 83
2 1387 5,6 51,3 76
3 1657 10,7 43,1 82
4 1522 2,7 28,1 72

TABLEAU 5.10 — Résultats des simulations numériques pour z =40 cm

cas & Ip,z=40 cm Xy xc Xr Xs X
() (s) (%-mol) (%-mol) (%-mol) (%-mol) (%)
1 9,9 41,1 28,0 8,9 14,3 19,1
la 0,5 9,4 41,3 29,8 10,5 10,8 16,5
0,2 8,9 42,2 32,1 11,1 6,9 13,3
0,1 8,5 43,5 33,8 9,8 5,2 11,2
1Ib 0,2 9,0 41,8 32,2 11,3 7,2 13,7
2 0,2 14,2 44,9 31,8 8,2 7,5 11,9
3 0,2 26,9 46,1 31,4 5,9 9,0 12,0
0,1 25,4 47,6 33,7 5,0 6,1 9,0
4 0,1 8,2 47,1 32,4 8,9 4,1 8,0
TABLEAU 5.11 - Résultats des simulations numeériques pour z = z¢
Cas & CGmini lpz  Zf XL xc Xt xs Xy
(-) (%) (s) (cm) (%-mol) (%-mol) (%-mol) (%-mol) (%)
1 7,3 13,5 48 38,8 25,8 7,6 20,2 24,6
la 0,5 7,3 16,3 56 37,2 27,0 9,7 18,5 24,5
0,2 7,3 23,3 76 34,3 29,4 13,5 15,2 24,2
0,1 7,3 32,1 102 31,8 31,7 16,5 12,4 24,1
b 0,2 13,6 20,5 70 34,7 30,1 13,8 13,8 23,1
2 0,2 7,0 41,1 83 37,5 28,0 9,3 17,5 23,7
3 0,2 7,5 88,3 93 38,0 24,5 4,6 25,3 28,6
0,1 7,5 1345 139 35,0 27,4 8,0 22,0 28,4
4 0,1 8,6 14,4 55 40,7 33,4 13,5 4,8 12,8
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la température est élevée méme si des conditions d’écoulement différentes (et donc des temps de
contact différents du liquide avec la paroi catalytique) ont été appliqués pour ces différents cas
(voir CAS 1a, 2 et 3 pour a =0, 2). Par ailleurs, les simulations associées aux CAS 1a et 4 pour o égal
a0,1 ont été réalisées a la méme température et des vitesses superficielles proches, mais pour des
pressions distinctes (21 et 10 bar respectivement) ayant pour effet de faire chuter 'avancement de
11,2 2 8% (en accord avec les tendances de la cinétique d’hydrogénation).

Comme attendu, une réduction de l'activité du catalyseur (au travers du coefficient a) dimi-
nue le taux d’hydrogénation, mais de facon trés modérée (vitesse apparente moyenne réduite a
peine d'un facteur 2 pour a = 0, 1), indiquant la présence de fortes limitations au transfert externe.
Par ailleurs, pour un cas donné, le temps de passage de la cellule unitaire est d’autant plus im-
portant que I'activité est importante. En effet, plus le catalyseur est actif et plus la consommation
du soluté gazeux est élevée, et par conséquent la vitesse de déplacement de la cellule unitaire ra-
lentit d’autant plus rapidement (via la réduction de Ug durant la résolution). Cette réduction plus
importante de Uy affecte en particulier le transfert de ’hydrogeéne.

Enfin le choix de la longueur Ly a relativement peu d’effet sur I'avancement, ce dernier pas-
sant de 13,3 a 13,7% pour Ly réduite de 40 a 20 mm (voir CAS 1a et 1b pour a égal a 0,2).

Concernant la sélectivité, la fraction en AGP reste comprise entre 50 et 40% pour tous les cas
étudiés et est peu sensible a la valeur de o pour un cas donné. De la méme maniére, xc s'éloigne
peu de la fraction en monoéne cis initiale (30%), toutes simulations confondues. Les distributions
des fractions en AGT et AGS sont, quant a elles, plus variables et leur proportion relative est parti-
culierement dépendante de I’activité du catalyseur : plus «a est faible (c’est-a-dire moins le cataly-
seur est actif), plus la fraction x7 est importante et la fraction xs est faible.

Résultats obtenus pour z = zy Pour les résultats calculés jusqu'a z = zy, les avancements des
différentes simulations sont compris entre 23 et 29%, sauf pour la simulation liée au CAS 4 avec
12,8% : ce calcul réalisé a 10 bar contre 21 bar pour les autres conduit en effet & un épuisement
plus rapide du réactif gazeux. Ce dernier cas mis a part, les variations d’avancement ont pour
principale origine les différentes €g o, températures (donc masses volumiques de gaz) et & f (donc
volumes finaux de bulles sphériques théoriques) respectives a chaque géométrie.

Un léger écart est de plus noté entre les avancements a z = z¢ obtenus pour les CAS 1a et 1b,
qui ne se différencient que par Lyc. Ceci est dii au fait que le critére de bulle sphérique est obtenu
pour une longueur de canal plus faible lorsque la cellule est courte (et donc le volume initial de la
bulle est plus faible). Dans ce cas, la fraction résiduelle de gaz €g ;ini st plus élevée.

D’autre part, les différentes valeurs de a« donnent des avancements proches pour un cas donné.
Les faibles écarts observés ont pour origine des champs de concentration en hydrogene légere-
ment différents lorsque eg atteint eg, i, : la concentration moyenne tend a étre plus pauvre dans
le liquide lorsque I'activité est importante, induisant un avancement plus important pour une
méme quantité de matiére transférée depuis la bulle.

Comme pour les résultats en z = 40 cm (ou X était voisin de 15%), la fraction xc obtenue a
z = zy (pour un avancement de I'ordre de 25%) reste proche voire inférieure a la fraction d’entrée.
Elle est cependant clairement plus élevée lorsque l'activité du catalyseur est réduite. En outre, la
fraction totale en monoeéne, x);, dépasse aussi les 45% dans les cas ot « est égal 2 0,1 (CAS laet4 a
160°C - 21 et 10 bar, respectivement). Concernant la distribution des produits indésirables, ce qui
a été constaté pour une longueur de canal plus courte est retrouvé ici : une plus forte activité du
catalyseur semble favoriser la formation d’AGS au détriment de la fraction en AGT.

Par ailleurs, en comparant les résultats des simulations pour les CAS 1a, 2 et 3 réalisées a dif-
férentes températures (160°C, 120°C et 80°C), une augmentation de la production de composés
saturés et une réduction de celle de composés frans sont notées lorsque la température est abais-
sée pour une méme valeur de «, en accord avec les tendances de la cinétique réactionnelle. La
fraction en x¢ résultant principalement d'un compromis entre xr et xs a un avancement donné,
elle s’avere ainsi somme toute assez peu sensible aux conditions de température.
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Enfin, de maniere équivalente a ce qui a été noté a la cote z = 40 cm, la longueur de cellule
unitaire (CAS la et 1b a a = 0,2) a relativement peu d’effet sur la sélectivité finale. Par la suite, les
différentes analyses et comparaisons seront donc restreintes au CAS la.

Champs de concentration et comparaison de I'évolution des concentrations dans le liquide et a
laparoi Les FIGURES5.11 et5.12 montrent les champs de concentrations en C18:2 et H, en z = 40
cm, respectivement pour le CAS 1a (premiere figure) etles CAS 3 et 4 (seconde figure). Pour les trois
conditions considérées, les champs de concentration en AGP exhibent les mémes caractéristiques
que celles rencontrées dans le CHAPITRE 4 :

— de tres faibles concentrations en proche paroi sont observées;

— le centre du capillaire est sensiblement moins concentré que le reste du bouchon liquide du
fait de la recirculation transportant les AGP de cette région jusqu’au film liquide en proche
paroi ou ils sont consommeés;

— lafraction x1, au centre des vortex reste sensiblement égale a la fraction en entrée.

Les champs de concentration du soluté gazeux montrent des caractéristiques qui lui sont
propres. Comme vu pour les champs de concentrations en H, en entrée du réacteur (FIGURE 5.10),
la zone liquide au niveau du nez de la bulle tend a présenter une concentration importante au
centre du canal, alors que c’est le film de lubrification qui est proche de la saturation au niveau du
culot de la bulle, indiquant que le transfert de I'’hydrogene n’est pas limitant a ce niveau. Il existe
cependant des exceptions a cette derniére tendance, visibles sur les FIGURES 5.11b et 5.12f ol1 en
queue de bulle le film n’est plus saturé, révélant ici une potentielle limitation au transfert de ’hy-
drogene ayant pour origine la forte activité du catalyseur ou la faible pression opératoire (donc la
faible valeur de C;IZ).

Les FIGURES 5.13 et 5.14 donnent respectivement les concentrations moyennes dans le liquide
et a la paroi le long du canal pour les CAS 1a, 3 et 4 (voir en ANNEXE pour les autres cas et valeurs
de o, FIGURE A.9). Pour une activité et un cas donnés, des écarts importants sont constatés pour
toutes les concentrations entre I’ensemble du liquide et la paroi, indiquant une forte résistance au
transfert de matiére entre la région bulk et le siége de la réaction.

Cependant, parmi les zones de fonctionnement de la cellule unitaire introduites au CHAPITRE
4 (voir p. 134 notamment) pour distinguer I’évolution des concentrations des acides gras et de
I'hydrogene a la paroi, seule la zone 2 — ou les C18:2 ont été entiérement consommeés et un pic
de monoenes est obtenu — est atteinte. La zone 3, ou '’ensemble des especes insaturées a disparu
a la paroi, n'est quant a elle jamais observée, tous cas confondus (alors qu’elle était observée des
z=0,25zf au CHAPITRE 4). Si les résistances au transfert de matiere des TAG sont donc encore bien
présentes, elles sont néanmoins moins importantes que pour les cas étudiés dans le chapitre pré-
cédent. Ceci peut s’expliquer par le choix de vitesses superficielles plus élevées et d'un diametre
de canal plus petit (2 mm ici contre 3 mm dans le CHAPITRE 4). Comme discuté précédemment, le
choix de la longueur de cellule unitaire semble cependant avoir, quant a lui, un effet négligeable,
du moins dans le cas ol le transfert de I’hydrogene est assez vite peu limitant (voir FIGURE 5.14b).

Ainsi seule la simulation associée au CAs 1a avec « égal a 1 montre une limitation au trans-
fert de H, en paroi sur les dix premiers centimetres (voir FIGURE 5.13b). Ceci rejoint ce qui a été
mentionné sur le champ de H, a la FIGURE 5.11b. Ce manque d’hydrogene a la paroi a pour effet
d’inhiber les réactions de saturation et de promouvoir celle d’isomérisation, effet clairement mon-
tré par la chute de la concentration en monoene cis dés I'entrée du réacteur. La concentration en
AGT passe alors au-dessus de celle en composé cis dés z = 3,1 cm. La réduction de 'activité du
catalyseur a un effet trés net sur cette perte de sélectivité, voire tend a la faire disparaitre (voir F1-
GURES 5.13d et 5.13f). En conséquence, la position ol la concentration en AGT passe au-dessus de
celle du monoene cis a la paroi est repoussée vers la sortie du réacteur (z = 8,0 cm, 27 cm et 61 cm
pour o égal a 50%, 20% et 10% respectivement). Dans une moindre mesure, un effet similaire est
noté pour le CAS 4 pour une pression de 10 bar (FIGURE 5.14f).
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(A)

(a) C18:2,ax =1.

(A)

(c) C18:2,x=0,2.
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(e) C18:2,x=0,1.
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(d) H,, a=0,2.
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(f) Hy, a=0,1.

FIGURE 5.11 — Champs de concentration en C18:2 et H,, et lignes de courant au niveau du nez (A) et du
culot (B) de la bulle a z =40 cm pour le CAS 1a (160°C - 21 bar - Lyc =40 mm) avec a égala 1, 0,2 ou 0,1.
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(a) C18:2, CAS 3 pour a =0, 2.
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(c) C18:2, CAs 3 poura=0,1.
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(e) C18:2, CAS4 poura =0,1.
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(d) H,, CAs 3 pour a=0,1.
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(f) H,, CAs 4 pour a =0,1.

FIGURE 5.12 — Champs de concentration en C18:2 et H,, et lignes de courant au niveau du nez (A) et du
culot (B) de la bulle a z =40 cm pour le CAs 3 (80°C - 21 bar - Lyc =40 mm - « =0,2 ou0,1) etle CAS 4
(160°C-10bar-Lyc =40 mm - o =0,1).
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Ce comportement a la paroi ne rend cependant pas compte de la situation dans le bulk, comme
vu au TABLEAU 5.11 : une faible activité du catalyseur laisse le temps aux espéces produites a la pa-
roi de migrer vers le reste du liquide et tend donc a favoriser les monoeénes, dont les trans. Ainsi,
les profils de concentration obtenus dans le bulk pour 160°C - 21 bar et 80°C - 21 bar indiquent
qu'un compromis doit étre trouvé sur l'activité du catalyseur afin de :

— privilégier les monoénes, mais ce qui inclut les C18:1 trans : cas d'une activité faible;

— réduire les AGT, mais ce qui favorise aussi la production d’AGS : cas d'une activité élevée.
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FIGURE 5.13 — Concentrations moyennes des acides gras et de I’hydrogene dans le liquide (moyenne
volumique) et a la paroi (moyenne selon la cote axiale sur Ly¢) selon la position de la cellule unitaire pour
le Cas 1a (160°C - 21 bar - Lyc =40 mm) : C18:2 (—), C18:1 cis (—), C18:1 trans (- -), C18:0 (—), H, (
deuxieéme axe) ; coordonnée z = 400 mm (---) représentée.
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FIGURE 5.14 — Concentrations moyennes des acides gras et de I'hydrogene dans le liquide (moyenne
volumique) et a la paroi (moyenne selon la cote axiale sur Ly¢) selon la position de la cellule unitaire pour
le CAs 3 (80°C - 21 bar - Lyc=40 mm) et le CAS 4 (160°C - 10 bar - Ly¢ = 40 mm) : C18:2 (—), C18:1 cis (—),
C18:1 trans (- -), C18:0 (—), H, ( deuxieme axe) ; coordonnée z = 400 mm (---) représentée.
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5.2.6 Comparaison entre les expériences réalisées en unité pilote et leurs simulations
respectives

Chaque simulation correspond aux conditions de I'une ou plusieurs des hydrogénations réali-
sées sur le réacteur monocanal (voir TABLEAU 5.4). La comparaison entre les résultats numériques
du TABLEAU 5.10 et les analyses des échantillons du TABLEAU 5.2 permet donc d’évaluer la justesse
et la robustesse du modele CFD « complet » et peut aussi clarifier certaines des tendances expéri-
mentales observées.

5.2.6.1 Comparaison des avancements

La FIGURE 5.15 superpose les avancements obtenus pour les hydrogénations a 160°C et 21 bar
etles prédictions du modele pour différentes « activités relatives » a. Sans correction de I’activité du
catalyseur par rapport a celle mesurée en autoclave (« = 1), 'avancement prédit par la simulation
est tres proche de celui mesuré sur le tout premier échantillon prélevé lors de I'essai MT2-C3-E1,
avec des valeurs respectives de 19,1% et 18,6%. L'activité des monotubes chutant trés rapidement
comme rappelé sur la FIGURE 5.15, les résultats des échantillons suivants correspondent plut6t
a ceux des simulations ou o est égal a 0,5 voire 0,2. Dés le deuxieme essai dans ces conditions,
c’est plutdt o = 0,1 qui représente le mieux les avancements des premiers échantillons mesurés
sur chacun des monotubes. Les avancements obtenus ultérieurement sont largement inférieurs
a ce dernier cas simulé, et le rincage et la réduction sous hydrogene des tubes catalytiques ne
permettent méme pas de retrouver ce niveau d’activité.
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14% - o° d__ 14% | o %
L B e e e e e e e mm b emmmm———. L o o o e e b o2
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6% - A i e 6% RETRART I
* *
4% AAA ¢ 4%) AAA .
0 200 400 0 200 400

Temps cumulé respectif a chaque paire de
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Temps cumulé respectif aux essais 160°C -

21 bar (min)

(a) Suivant le temps respectif a chaque paire de
monotube.

(b) Suivant le temps respectif aux essais a 160°C - 21
bar.

FIGURE 5.15 — Comparaison entre les avancements des essais a 160°C - 21 bar et ceux obtenus par
simulations numériques directes pour différentes activités : les symboles correspondent aux résultats
expérimentaux des paires MT1 (rouge) et MT2 (vert) ; les lignes horizontales indiquent les prédictions du
modele CFD poura =1 (—), 0,5 (- -), 0,2 (--) ou 0,1 (- - -); le nettoyage et la réactivation de la paire MT1 est
figurée par la ligne verticale (---).

De la méme maniere, la FIGURE 5.16 compare les taux d’hydrogénation des expériences réa-
lisées lors de la campagne MT2-C3 et les simulations associées. Outre les essais a 160°C et 21 bar,
les ordres de grandeur des avancements effectués a différentes températures et pression sont re-
trouvés. Ainsi la simulation correspondant a I’hydrogénation a 120°C - 21 bar (CAS 2 et essai MT2-
C3-E2) donne des résultats satisfaisants pour a = 0,2, malgré le fait les avancements ne soient
pas totalement stabilisés expérimentalement. Pour les essais suivants, MT2-C3-E3 et MT2-C3-E4,
réalisés respectivement a 80°C - 21 bar et 160°C - 21 bar, les avancements obtenus sont du méme
ordre de grandeur, mais restent surévalués par les calculs numériques, méme pour o =0, 1. Ce dé-
calage est encore accentué pour 'expérience MT2-C3-E5 réalisée a 10 bar.
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FIGURE 5.16 — Comparaison entre les avancements de la campagne MT2-C3 et ceux obtenus par
simulations numériques directes pour différentes activités : les symboles correspondent aux résultats
expérimentaux a 160°C (rouge), 120°C ( ), 80°C (vert), 21 bar (-), 10 bar (#); les lignes horizontales
indiquent les prédictions du modele CFD aux conditions respectives pour a =1 (—), 0,5 (- -), 0,2 (--) ou
0,1 (- - -); les lignes verticales (---) séparent les différents essais.

Le TABLEAU 5.12 montre sur 'ensemble de la campagne d’essais les différences relatives entre
les degrés de saturation moyens observés expérimentalement et ceux déduits des simulations CFD
pour la valeur de o la plus plausible parmi celles testées. Ainsi, si les essais ol1 I'activité s’effondre
(respectivement MT1-C1-E3 et MT1-C2-E1) sont mis de c6té, les simulations numériques tendent
a surestimer les avancements des expériences, les écart relatifs entre les deux étant compris entre
0,6 et 32,3%. Ce résultat est relativement satisfaisant sachant que a n'a pas été optimisé et que
les valeurs respectives choisies suivent bien une tendance monotone. Ce comportement est aussi
cohérent avec celui observé par DURAN MARTINEZ [2017] dans sa these sur ’hydrogénation de
I'a-pinéne. Ce dernier avait en effet obtenu expérimentalement un taux de conversion maximum
de 12,8% contre 40,6% prédit par le modele, soit un rapport par un facteur 3 environ. Il avait en
particulier imputé cet écart a la chute progressive de I'activité du catalyseur de Pd/Al, O, constatée
lors de sa campagne d’essais réalisée sur le méme type de monotubes avec washcoat. Néanmoins
dans son travail, cet écart entre modele et expérience était flagrant des le premier essai (nécessi-
tant d’'introduire un facteur d’activité relative de 0,1 a 0,2 pour réconcilier les deux). Si une désac-
tivation différente en présence de pinéne et d’huile végétale n’est pas a exclure, il est fort probable
que son modele surestimait la conversion en ne tenant pas compte de la réduction de la vitesse de
gaz le long du réacteur.

Outre I'effet manifeste de la désactivation, les écarts entre modele et expériences peuvent éga-
lement s’expliquer en partie par les hypothéses suivantes, également émises par DURAN MAR-
TINEZ [2017] :

— un régime d’écoulement dans le canal différent de celui de TAYLOR (il est rappelé que de
faibles vitesses superficielles de liquide et des rétentions de gaz initialement élevées ont été
appliquées pour obtenir des avancements significatifs aprées 40 cm);

— des caractéristiques et une activité du catalyseur déposé dans les monotubes différentes de
celles du catalyseur en poudre utilisé pour établir les lois cinétiques (ceci est d’autant plus
vrai que les propriétés du dépdt n'ont pu qu’étre estimées dans cette étude);

— une taille de cellule unitaire choisie arbitrairement.

Il faut y ajouter icila complexité du schéma réactionnel considéré (avec des réactions consécutives
et paralleles concurrentes), conduisant a des incertitudes plus importantes sur les lois de vitesses
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utilisées. Enfin, si contrairement au modele de DURAN MARTINEZ [2017], la vitesse de la bulle Uy
a été ici mise a jour au cours de la résolution, son aire interfaciale est par contre restée inchangée,
surestimant le transfert de '’hydrogene. Il est aussi rappelé que la forme de bulle a été considérée
comme idéale alors que le nombre capillaire en entrée, Ca, est supérieur 2 1073,

Parmi ces différentes sources d’erreur, il semblerait que celle d'un effet de Lyc puisse étre
écartée, vu le faible effet observé lors de I'étude de sensibilité a ce parametre (voir CAS la et 1b
TABLEAU 5.10). Par ailleurs, il a été vu que le transfert des TAG devenait rapidement le phénomene
limitant, si bien que les écarts sur 'aire interfaciale gaz-liquide réelle affectent probablement assez
peu les résultats du calcul. Cette aire interfaciale sera d’ailleurs facilement mise a jour dans le
modele « simplifié » 1D, développé par la suite, pour le vérifier.

TABLEAU 5.12 — Ecarts relatifs entre les avancements moyens des hydrogénations réalisées en unité pilote
et les simulations numériques pour une activité choisie

achoisi  Xexpmoy Xcrp Ecart relatif

Essai CaAs o (%) (%) (%)
Activation

MT1-C1-E1 la 0,5 14,0 16,5 17,9

MT1-C1-E2 1la 0,2 10,4 13,3 27,9

MT1-C1-E3 la 0,1 5,6 11,2 100

Nettoyage & réactivation

MT1-C2-E1 la 0,1 6,4 11,2 75,0
Activation

MT2-C3-E1 1la 0,5 16,4 16,5 0,6

MT2-C3-E2 2 0,2 11,4 11,9 4,4

MT2-C3-E3 3 0,1 6,8 9,0 32,3

MT2-C3-E4 la 0,1 10,8 11,2 3,7

MT2-C3-E5 4 0,1 6,7 8,0 19,4

Il reste maintenant a voir si le modele développé est capable de rendre compte des tendances
expérimentales sur les proportions relatives des différents acides gras formés.

5.2.6.2 Comparaison des sélectivités

La FIGURE 5.17 compare les sélectivités en acides gras obtenues expérimentalement et numé-
riquement pour les cas a 160°C - 21 bar, la valeur de o réconciliant le mieux les taux d’avancement
ayant été utilisée pour les comparaisons. La comparaison équivalente pour les cas effectués en
dehors des conditions de référence est disponible en ANNEXE, FIGURE A.10.

La tres faible évolution de la composition en monoene cis entre I’entrée et la sortie du réacteur
est bien capturée par les simulations CFD sur toute la plage d’activité du catalyseur.

Par ailleurs, la fraction résiduelle d’AGP, xp, est aussi relativement bien représentée par le mo-
dele, en particulier pour la paire MT2. Celui-ci sous-estime cependant x;, pour les essaisMT1-C1-E3
aMT1-C2-E1 pour lesquels une méme valeur de o = 0,1 ne permettrait pas de rendre compte du
taux de conversion fortement réduit.

Lanalyse des résultats expérimentaux avait montré que la fraction en AGT ne dépasse jamais
celle d’AGS, et que cette derniére était par ailleurs voisine de 10%. Dans le cas du modele CFD, la
proportion relative de ces acides gras est fortement dépendante de I'activité du catalyseur. Ainsi
dans le cas a 160°C - 21 bar, la fraction xr apparait nettement supérieure a xs pour « =0,1 et 0,2.

Le TABLEAU 5.13 indique les valeurs correspondantes de compositions moyennes expérimen-
tales et prédites. Si I'on exclut les expériences MT1-C1-E3 et MT1-C2-E1 conduisant a un avan-
cement largement surestimé par le modele CFD, les fractions xi, et xs sont en moyenne sous-
estimées de respectivement 3,7% et 2,0% en écart absolu par les calculs numériques — 7,5 et 21%
en écart relatif. Celles en xc et xt tendent, quant a elles, a étre surestimées de 1,3% et 4,5% en écart
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FIGURE 5.17 — Comparaison entre les distributions des acides gras obtenues lors des essais a 160°C - 21 bar
et celles issues des simulations numériques directes pour différentes activités : C18:2 (rouge), C18:1 (vert),
C18:0 (bleu); especes sans distinction cis/ trans (échantillons @, résultats des simulations numériques —),
cis (échantillons A, résultats des simulations numériques - -), trans (échantillons B, résultats des
simulations numériques ---); fin/début d’essai (---).
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absolu - soit 1,3% en écart relatif pour le cis et prés d'un facteur 2,5 pour le trans.

TABLEAU 5.13 — Comparaison des compositions moyennes en acides gras obtenues lors des
hydrogénations réalisées en unité pilote et de celles issues des simulations numériques

Bssai X1, (%-mol) xc (%-mol) x1 (%-mol) Xxs (%-mol) X (%)

Exp,moy CFD? Exp,moy CFD? Exp,moy CFD? Exp,moy CFD' Exp,moy CFD?

Activation
MT1-C1-E1 42,9 41,3 33,0 29,8 7,4 10,5 8,9 10,8 14,0 16,5
MT1-C1-E2 47,7 42,2 30,5 32,1 55 11,1 8,5 13,3 10,4 13,3

MT1-C1-E3 53,1 43,5 30,1 33,8 2,2 9,8 7,0 5,2 5,6 11,2
Nettoyage & réactivation
MT1-C2-E1 52,1 43,5 29,7 33,8 3,3 9,8 7,2 5,2 6,4 11,2
Activation

MT2-C3-E1 40,8 41,3 32,3 29,8 8,7 10,5 10,5 10,8 16,4 16,5
MT2-C3-E2 47,8 44,9 30,2 29,8 4,1 10,5 10,2 10,8 11,4 11,9

MT2-C3-E3 52,7 47,6 29,7 33,7 1,6 5,0 8,3 6,1 6,8 9,0
MT2-C3-E4 49,6 43,5 29,0 33,8 2,6 9,8 11,2 5,2 10,8 11,2
MT2-C3-E5 52,4 47,1 29,6 32,4 2,4 8,9 7,9 4,1 6,7 8,0

* Prédictions des simulations du TABLEAU 5.12 (pour a sélectionné d’apres les valeurs d’avancement).
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Finalement, la FIGURE 5.18 compare les compositions obtenues expérimentalement et celles
issues des simulations en fonction du degré de saturation : ainsi, les fractions en C18:2, C18:1
et C18:0 sont données respectivement par les FIGURES 5.18a, 5.18b et 5.18c. Pour ces trois com-
posés, I'ensemble des résultats numériques suivent d’abord une tendance commune aux faibles
taux d’avancement : xg, et x); évoluent inversement I'une par rapport a 'autre dans des propor-
tions assez similaires, tandis que xs ne croit que tres peu. Ces comportements sont dictés par les
cinétiques réactionnelles obtenues dans le CHAPITRE 3 (comme cela est aussi visible FIGURE 5.7
pour les expériences dont elles sont tirées) : les AGP sont hydrogénés de facon privilégiée lorsqu’ils
sont trés concentrés.

Les courbes prédites pour ces trois acides gras quittent ce comportement «idéal » des 5%
d’avancement environ. En effet, pour ce taux de conversion, les AGP initialement présents en
proche paroi ont été majoritairement consommeés et les résistances au transfert de matiére externe
commencent a avoir un effet sur les espéeces produites ou consommeées au niveau du catalyseur.
Comme précédemment établi, lorsque les TAG sont limitants a la paroi, les AGM tendent a étre
préférentiellement consommeés pour un avancement donné, ce qui est retrouvé ici. Cette limita-
tion est d’autant plus marquée que l'activité du catalyseur est élevée (conduisant a un maximum
de monoéne réduit et précoce, FIGURE 5.18b). La température agit sur les vitesses de réaction et
donc sur l'effet des résistances au transfert externe. Il est cependant difficile ici de comparer les
simulations effectuées aux différentes températures en raison de conditions hydrodynamiques
distinctes.

Lamodélisation du CAs 4 (160°C - 10 bar) estla seule a suivre une tendance proche de celle dic-
tée par le schéma réactionnel. Pour rappel, il s’agit du cas ol la limitation de I'hydrogéne a la paroi
estla plus marquée, du fait de la pression d’hydrogene modérée. La dépendance a la concentration
de H, dissous étant équivalente pour les deux réactions de saturation, la résistance au transfert de
H, n’'a que tres peu d’effet sur les compositions en AGP, AGM et AGS pour différents avancements.

Ces évolutions prédites ne traduisent que partiellement celles des fractions expérimentales.
En effet, la formation des AGS est intervenue relativement tot lors des essais en unité pilote, et
selon une progression qui est restée relativement linéaire, alors que cette derniére se met a croitre
brutalement d’apres les simulations. Ceci pousse a s’interroger sur I’équivalence du catalyseur
sous ses deux formes (washcoat d'une part, et poudre ayant servi a 1’établissement du modéle
cinétique d’autre part) — que ce soit a ’origine ou du fait de la désactivation —, et/ou sur I'existence
de résistances supplémentaires au transfert interne au sein du washcoat.

Concernant la distribution en isomeres cis/ trans, la fraction xc déduite des simulations varie
relativement peu et ne dépasse pas 34%. En outre, elle est d’autant plus faible que I'activité est
importante. Ceci peut étre expliqué par le fait que la production globale xy; est réduite lorsque
les limitations par diffusion externe se font sentir, comme dans le cas des valeurs élevées de a
(voir FIGURE 5.18d). Cependant, expérimentalement, les meilleures sélectivités vers les composés
monoinsaturés ont plut6t été obtenues pour les tous premiers échantillons, alors méme que le ca-
talyseur devrait a priori étre le plus actif. Ceci traduit encore le fait que les limitations au transfert
externe ne sont probablement pas les seules responsables des performances dégradées observées
en réacteur capillaire par rapport au réacteur autoclave. Malgré tout, la fraction en isomere cis est
assez bien représentée par le modele, alors que celle des trans tend a étre largement surestimée,
pour des avancements inférieurs a 15% (soit la majorité des échantillons expérimentaux) et plus
particulierement pour les hautes températures. Ceci vient de la majoration de la production en
AGM en premier lieu, et également d'une isomérisation importante dans les cas ou les vitesses
d’hydrogénation sont fortes et rendent le transport d’hydrogéne limitant.

Enfin, lerapport x7/xc, FIGURE 5.18f, exhibe le méme comportement que la fraction xr, compte
tenu de la tres faible évolution de xc.
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FIGURE 5.18 — Comparaison entre les hydrogénations réalisées en monocanal et les simulations
numériques directes : fraction molaire des différents acides gras (a-e) et rapport des fractions des C18:1 cis
et trans (f) en fonction du degré de saturation de '’huile (X) : 80°C (vert), 120°C (orange), 160°C (rouge); 10

bar (X), 21 bar (-);a=1(—),0,5(--),0,2(--), 0,1 (---); 160°C-10bar -« =0,1 (=).
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5.2.7 Détermination des coefficients de transfert
5.2.7.1 Calcul des coefficients de transfert a partir des simulations CFD

A partir des résultats des simulations, il est possible de déterminer des coefficients de transfert
entre phases pour I'hydrogene et les TAG. Ils peuvent, par la suite, étre comparés aux coefficients
déduits de corrélations disponibles dans la littérature.

Pour ce faire, le flux de matiére aux interfaces est calculé pour les especes d’'intérét. Le flux
total molaire d’hydrogene transféré peut étre déterminé a partir de l'intégration du flux diffusif
local a la surface de la bulle. La géométrie des bulles étant considérée comme idéale, le flux de
matiere transféré par les calottes, ®qps 1,, peut étre distingué du flux venant du reste de la bulle
(voir FIGURE 5.19a) et est donné par I'EQUATION (5.28).

ocy. ocy.
Dcaps,H, = fj;aps —Du,-huite (a_zZ “hz+ a_rz Ny |dScaps (5.28)

De maniere équivalente, les flux molaires des acides gras et de 'hydrogene transférés a la paroi
peuvent étre distingués selon deux zones : les bouchons liquides et le film (voir FIGURE 5.19b).
Suivant la zone choisie le flux est alors donné par I'EQUATION (5.29) ou (5.30) (o1 i représente les
C18:2, C18:1, C18:0 ou H,, et D; la diffusivité des TAG ou de H,).

aCi aCi
q)P,bouchon,i = -Di|=— n+—-n; dSP,bouchon (5.29)
Bbouchon 0z or
acl‘ aci

Dpritmi= -Dj|—-n;+—- dSp ¢; 5.30
Bfilm,i ffP,film l(az nz ar nr) Bfilm (5.30)

Les concentrations moyennes des acides gras (notés AG;) dans le liquide et a la paroi, cag;,moy
et caG,,paroi» SONt obtenues a partir des EQUATIONS (5.31) et (5.32) respectivement.

c fjf vy, CAG; dv
AG;, L = Y

c 3 _[fPCAGidSp
AG,P =

Les concentrations a la paroi et dans le liquide pour H, sont distinguées selon la zone bouchon
et la zone film comme montré par les EQUATIONS (5.33) a (5.35)).

‘/“/].VL,bouchon CHZ dV

(5.31)

(5.32)

CH,,L,bouchon = (5.33)
‘/“/]‘VL,bouchan dv
-[fP,bouchon CH, dSp
CH,,Bbouchon = das (5.34)
ffparai,bouchon I3
Mo fitm cr, dSp
Bfilm ~H2 (5.35)

CH, Bfilm = W

Concernant I’hydrogene, les coefficients volumétriques de transfert gaz-liquide, kg agr, liquide-
solide, [krsarsly,, et gaz-solide, kgs ags, sont calculés par les EQUATIONS (5.36) a (5.38).

DcapsH 1
kL agr = ———— (5.36)
Ch, ~ CH,,Lbouchon Vuc
@ 1
[krsarsly, = Pbouchon,H, 5.37)

CH,,L,bouchon — CH,,Bbouchon YUC
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(a) Au niveau des calottes.
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FIGURE 5.19 - Frontieres choisies pour évaluer les flux et concentration au niveau des calottes ou a la paroi.
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Dp ritmu 1
kosags = ——L i - (5.38)
Ch, ~ CHy Bfilm VUC

Le transfert liquide-solide des TAG est obtenu par I'EQUATION (5.39).

q)P,film,AGi + CI)Rbouchon,AGi 1

[krs arsltac = (5.39)
CAG;,L — CAG;,P Vuc
Le calcul des aires spécifiques est rappelé par les EQUATIONS (5.40) a (5.43).
4dgL f (5.40)
ags = ——— )
7 dcLyc
aL = 28° (5.41)
GL = d2Luc .
[as] 4(1 Lf) (5.42)
a =—|1-— )
B T e Lyc
4
laisltag = — (5.43)
dc

Ainsila FIGURE 5.20 montre les valeurs des coefficients de transfert évalués pour les différentes
simulations. Il est a noter que le démarrage de ces courbes (z < 10 mm, typiquement) montre
de fortes variations qui sont imputables a des effets numériques (raideurs des variations au dé-
marrage de la simulation). Les valeurs des coefficients ne sont donc considérées qu'une fois ces
fluctuations initiales passées. Il est alors alors remarqué que le coefficient de transfert gaz-liquide
kg1, décroit de facon significative le long du réacteur, contrairement au coefficient kgs qui reste
relativement invariant (voir FIGURES 5.20a et 5.20b). Ces deux coefficients sont par ailleurs indé-
pendants de I'activité du catalyseur.

Le coefficient [k s]y, passe par unléger maximum entre I'entrée etla sortie du réacteur; néan-
moins les valeurs respectives en ces deux points sont proches (voir FIGURE 5.20c). En outre, ce
coefficient est sensible a la valeur de «, avec notamment un écart maximal de 47% entre o = 1 et
o =0,1 pour le CAS 1a. Cette dépendance a I’activité est moins marqué a 80°C (23%).

Finalement, le coefficient [k;s]tag diminue tres rapidement le long du réacteur, et ce, tous
cas confondus. Il est cependant relativement peu sensible a I'activité du catalyseur (voir FIGURE
5.20d).

Une fois calculés les coefficients associés aux différents mécanismes impliqués dans le trans-
fert du soluté gazeux, un coefficient global de transfert de la bulle vers la paroi peut étre déterminé
viale formalisme de KREUTZER et collab. [2001] (voir EQUATION (5.44)).

1 -1

+
kcracr  [kisaislu,

[kLaloy = ks acs + (5.44)

Ainsi la FIGURE 5.21 montre le coefficient [k al,, pour les différentes simulations. Les valeurs
de ce dernier restent relativement constantes et indépendantes de I'activité. Ceci peut étre expli-
qué par le fait que kgsags contribue a hauteur de 82 a 91% au transfert du soluté de la bulle a la
paroi. Laire spécifique ags étant invariante durant la résolution, [k al,, suit ici la tendance de

5.2.7.2 Calcul des coefficients de transfert a partir des corrélations disponibles dans la littéra-
ture
En ce qui concerne les corrélations disponibles dans la littérature, celle de VAN BATEN et KRri-

SHNA [2004] est choisie pour le coefficient de transfert entre le gaz et les bouchons liquides. Par
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FIGURE 5.20 — Coefficients de transfert de matiére évalués numériquement : 80°C (vert), 120°C (orange),
160°C (rouge); a=1(—),0,5(--), 0,2 (--),0,1 (---); 160°C - 21 bar -« = 0,2 - Lyc =20 mm (- - - -), 160°C -
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FIGURE 5.21 — Coefficient de transfert global de la bulle vers la paroi évalué numériquement : 80°C (vert),
120°C (orange), 160°C (rouge); «=1(—), 0,5 (- -), 0,2 (--), 0,1 (- - -); 160°C - 21 bar - « = 0,2 - Lyc = 20 mm
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ailleurs, en supposant le film de lubrification stagnant, le coefficient de transfert gaz-solide est
donné par le rapport entre la diffusivité de H, et I'épaisseur du film.

KREUTZER et collab. [2001] ont proposé une corrélation pour le calcul du coefficient ks asso-
cié au transport d'un soluté entre les bouchons liquides et la paroi. Celle-ci suppose un transfert
en série des bouchons vers le film liquide stagnant en paroi (d’épaisseur égale a celle du film de
lubrification), puis un transport purement diffusif du film a la paroi.

Enfin, la corrélation de HATZIANTONIOU et ANDERSSON [1982] permet de calculer le coefficient
ks pour les espéces liquides. Contrairement aux autres, elle a été établie expérimentalement a
partir de I’étude de la dissolution d'une couche d’acide benzoique solide déposée a la paroi. Apres
une analyse scrupuleuse des données de I'article correspondant, il apparait que le nombre de REY-
NOLDS figurant dans I"équation ne doit pas étre calculé a partir de la vitesse diphasique, comme
indiqué dans I'expression d’origine, mais a partir de la vitesse du liquide. Cette correction a donc
été considérée (Retp devenant Rep, dans la corrélation). Enfin ici, aucune distinction n’est faite
concernant les acides gras, et un unique coefficient associé aux TAG est déterminé.

Lensemble des corrélations considérées est détaillé dans le TABLEAU 5.14.

TABLEAU 5.14 — Corrélations disponibles dans la littérature pour estimer les coefficients de transfert de
matiere entre phases

Transfert Corrélation
Do 1.
gaz-solide kg = —e_huile
Sf
2v2 [Duy,-nuireU
gaz-bouchon?® kgL = v2 Hy,—huile¥B
I dc
-1
bouchon-solideP 1 5
(hydrogene) LSl = S
ydrogeéne ZOM 1+0’003(M) : DH,huile
C dcRerpScy,

4ShtacDr1AG-huile

liquide-solide®  [kisarsltag =

dcz
(TAG) -0,449 -0,087
L ’ LUC -L ’
_ 0,446 o 0,441 [ LUC f
ShTAG—3,51ReL SCTAG (_dc ) (—dc )

2 Tirée de VAN BATEN et KRISHNA [2004].
b Tirée de KREUTZER et collab. [2001].
¢ Tirée de HATZIANTONIOU et ANDERSSON [1982].

La FIGURE 5.22 compare, pour le CaS 1a - a = 1, I'évolution le long du canal des quatre coeffi-
cients de transfert calculés a partir du modéle CFD et estimés d’apres les corrélations précédentes.
Pour le calcul de ces derniéres, les propriétés physiques considérées sont les valeurs moyennes
évaluées sur I'’ensemble du liquide.

Ainsi la relation de VAN BATEN et KRISHNA [2004] représente de facon satisfaisante 1’évolution
de kgp, prédite par la simulation le long du réacteur (voir FIGURE 5.22a). Néanmoins, il existe un
écart - ici constant - entre les deux courbes. Il est intéressant de remarquer que cette méme diffé-
rence relative est retrouvée pour les autres cas, malgré des conditions opératoires et hydrodyna-
miques différentes. Cela indique que cette corrélation est bien a méme de traduire les tendances
des calculs CFD. La différence entre les deux est évaluée a 33% en moyenne.

De méme, la FIGURE 5.22c montre que la corrélation de KREUTZER et collab. [2001] sous-
estime la valeur identifiée numériquement pour [k s]y, . Cet écart est également constant sur I'en-
semble des simulations et vaut 63% en moyenne.

Un écart inférieur a 7% est constaté entre le calcul de kgs via les simulations CFD et I’estima-
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tion proposée dans la littérature. Le coefficient de transfert gaz-solide calculé s’écarte 1égerement
de I'estimation proposée dans la littérature a mesure de la progression de la réaction (voir FIGURE
5.22b). Cela peut s’expliquer par le fait que le flux molaire de H, intégré le long du film est asso-
cié a une diffusivité locale relativement faible dii au degré de saturation particulierement élevé en
proche paroi, alors qu'une diffusivité moyennée sur l'intégralité du liquide (et donc plus élevée)
est utilisée dans la relation de la littérature.

Finalement, le coefficient de transfert liquide-solide pour les espéeces liquides est estimé a par-
tir du flux a la paroi et des concentrations en AGP. Ce coefficient est tres largement surestimé par
la corrélation de HATZIANTONIOU et ANDERSSON [1982] (d'un facteur compris entre 1,8 et 15). Par
ailleurs, cet écart relatif n’est jamais constant d'un cas a 'autre pour une position dans le réacteur
donnée. Dans ces conditions, la corrélation de KREUTZER et collab. [2001], précédemment utilisée
pour estimer le coefficient de transfert liquide-solide du soluté gazeux, a aussi été évaluée pour le
cas des espéces liquides. Les valeurs données par ces deux corrélations sont comparées FIGURE
5.22d aux valeurs déduites de la CFD.

Lestimation fournie par la relation de KREUTZER et collab. [2001] apparait bien plus perti-
nente. Néanmoins I'écart entre cette derniére et les valeurs issues de la simulation numérique
n'est pas constant le long du réacteur. De méme, ces différences varient d'une simulation a l'autre
(comprises entre un facteur 1,2 et 2,8).
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FIGURE 5.22 — Coefficients de transfert de matiere évalués pour le CAS 1a - a = 1 par la simulation CFD (—)
et par les corrélations existantes (- -).
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Apres ajustement aux résultats de la simulation CFD, via un facteur multiplicatif invariant, les
corrélations précédentes seront utilisées dans la résolution du modele « simplifié » 1D pour décrire
I’évolution des coefficients de transfert au cours de '’hydrogénation (conduisant notamment a une
augmentation de la viscosité et une réduction de la vitesse de gaz), et en fonction des conditions
opératoires appliquées. Pour le dernier coefficient ([krs]tag), une étude de sensibilité spécifique
sera réalisée.
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5.3 Développement d’'un outil de pré-dimensionnement

Un modéle « simplifié » a 'image de celui proposé par DURAN MARTINEZ [2017] et décrit en
PARTIE 1.2.4.1 a été développé. Lobjectif est d’établir un modele d’hydrogénation des huiles vé-
gétales en réacteur monolithe a la fois simple et robuste permettant I’obtention rapide des avan-
cements et sélectivités pour des conditions opératoires données. Ce modele de type « génie chi-
mique » est basé sur I'évaluation de coefficients de transfert, utilisant des corrélations de la litté-
rature revisitées a la PARTIE 5.2.7 d’apres les résultats du modele CFD « complet ».

Pour ce faire, la mise en équations de ce modéle fait appel a une représentation mono-dimen-
sionnelle, c’est-a-dire ne traduisant que 1'évolution axiale des grandeurs (concentrations, vitesse
et cetera) moyennées radialement dans le canal. Un systéme d’équations algébriques et différen-
tielles est alors obtenu et est résolu, une nouvelle fois, avec le logiciel COMSOL MULTIPHYSICS®.,
Ses résultats sont comparés a ceux du modele CFD « complet » afin d’évaluer la pertinence de ce
modele « Simpliﬁé ».

Son application est aussi étendue pour explorer des situations difficiles a simuler directement.
Dans un premier temps, la prise en compte de I'évolution des aires interfaciales est examinée.
Dans un second temps, le modéle « simplifié » est utilisé pour déterminer les valeurs maximales de
sélectivité en monoeéne cis envisageables pour des conditions hydrodynamiques données, d’apres
une cartographie en pression et température .

5.3.1 Mise en équations

Compte tenu de la périodicité de I'’écoulement de TAYLOR, les bouchons de liquide sont consi-
dérés indépendants les uns des autres. Une hydrodynamique de type « piston » est supposée. Les
gradients radiaux de vitesse et de concentrations, ainsi que la dispersion axiale sont négligés.

Comme dans le cas de la modélisation compléte, la température et la pression sont considé-
rées comme invariantes le long du réacteur. La viscosité et les diffusivités évoluent avec 'avance-
ment le long du réacteur, selon les EQUATIONS (5.23), (5.25) et (5.26). Les vitesses de réaction sont
identiques a celles présentées PARTIE 5.2.2 et les caractéristiques du catalyseur sont disponibles
TABLEAU 5.6.

Alinstar du modele CFD « complet », les bilans de matiere sont écrits pour I’hydrogene et trois
acides gras, C18:2 (L), C18:1 cis (C) et C18:1 trans (T) (le C18:0 étant déduit de la conservation de
I'ensemble des especes C18).

Une distinction est alors faite entre les concentrations bulk, c’est-a-dire dans le liquide loin
de la paroi, et les concentrations a la surface du catalyseur. Le transfert de matiére entre ces deux
zones est décrit au travers des coefficients de transfert et aires spécifiques associés, vus précédem-
ment.

Lhydrogene est transféré soit directement de la bulle vers la paroi (coefficient volumétrique
kgs ags associé), soit via les bouchons par 'intermédiaire d'un mécanisme en série, c’est-a-dire
des calottes vers les bouchons puis des bouchons vers le catalyseur (correspondant aux coeffi-
cients volumétriques respectifs kgLagL et [kisarsly,). Le transfert des TAG, et donc des acides
gras, du liquide a la paroi est modélisé via le coefficient volumétrique [kis arslTag-

Ces coefficients sont déterminés par 'intermédiaire des corrélations du TABLEAU 5.14 et des
corrections établies dans la PARTIE 5.2.7 (par un facteur 1,33 pour kg, et 1,63 pour et [kis]y,). La
correction a apporter au coefficient [krs]tag Sera quant a elle déterminée par comparaison entre
ce modele « simplifié » et le modele CFD vu précédemment.
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Les bilans exprimés par unité de volume de réacteur dans la phase liquide et au niveau du
catalyseur sont alors donnés pour I'hydrogene et les acides gras par les EQUATIONS (5.45) a (5.48).
Pour I'hydrogene :

— en phase liquide

dCHZ,L

urs + kgLagL (CHZ,L - Cf_}z) + [kisaisly, (CH,,L — CHy,8) =0 (5.45)

— dans le catalyseur

. 4wpqpsd
[kis arslm, (Ci, L= CH,,5) + ks acs (CH2 - CHZ,S) - d—CCTHz,s =0 (5.46)
Pour I'acide gras i (L, C ou T) noté AG; :
— en phase liquide
deag, L

s —a [kis arsltaG (€AG; L — €AG;,s) =0 (5.47)

— dans le catalyseur

4wpapsd

[krs ars]tac (€aG; L — €aG:,s) — d—CCrAG,-,S =0 (5.48)

Les vitesses de réaction rag; s et ry, s sont fonctions des concentrations a la surface du cataly-
seur, indicées S, et sont données par les EQUATIONS (5.5) a (5.8) pour les acides gras et 'EQUATION
(5.9) pour I'hydrogene. Ces vitesses étant exprimées en mol-s™! 'kngoll, elles sont précédées dans
les équations d’un facteur renseignant la masse de palladium par unité de volume de réacteur.

Un systeme d’équations algébro-différentielles est donc obtenu. Le logiciel COMSOL MULTI-
pHYsICS® est alors utilisé pour la résolution stationnaire d’une géométrie 1D selon la variable z.

A partir des bilans exprimés ci-dessus, le fluxlocal d’hydrogene al'interface gaz-liquide, ®py17e1,,
est donné par 'EQUATION (5.49). En intégrant ce flux suivant z, il est possible de déduire la quantité
de H, consommeée entre I'entrée du canal et la cote z et ainsi la rétention de gaz € en tout point du
réacteur. La vitesse Ug est alors déterminée par I'intermédiaire de la corrélation de BRETHERTON
[1961] rappelée EQUATION (5.50). La vitesse superficielle de gaz, ugs, et la vitesse diphasique, Urp,
sont alors connues pour une position donnée dans le réacteur.

Dpuiten, = koLacr (Cﬁ2 - CHZ,L) + kgsacs (Cf:l2 - CHg,s) (5.49)

Ug [1-1,293Ca)”*] = Upp =0 (5.50)

Les corrélations donnant les coefficients de transfert dépendent de 1'évolution des propriétés
physico-chimiques, mais aussi des conditions hydrodynamiques (voir TABLEAU 5.14). Leurs va-
leurs sont alors remises a jour le long du réacteur.

Les expressions des aires interfaciales ont été données par les EQUATIONS (5.40) 4 (5.43). La ré-
tention de gaz, g, étant connue localement dans le réacteur, il est possible de remonter jusqu’aux
caractéristiques de la cellule unitaire (Lyc, Ly voire Rp) et donc de tenir compte de I'évolution
des aires interfaciales. En effet, la longueur Ly est donnée par I"EQUATION (5.51) pour €g connue
(le volume de liquide restant invariant dans la cellule unitaire). Le volume de cette derniére, Vyc,
et celui de la bulle, Vg, sont alors calculés. Si Vg est supérieure au volume d’'une sphere de rayon
(Rc — 8y), alors la bulle a toujours une forme idéale de bulle de TAYLOR, constituée d’'un corps
cylindrique et de deux hémispheres aux extrémités. Rg et L sont directement déduits.
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Luc = Luc,o(1—€g,0) 5.51)
1- €G

Dans le cas contraire, la bulle est une sphere et le film a disparu. Le calcul de Rg est alors
immédiat.

Par la suite, deux cas sont distingués selon que les variations de I'épaisseur de film 67 soient
ou non considérées. En effet, la réduction de Ug (due a la consommation de gaz) induit une baisse
du nombre capillaire Ca, et donc de 6 r via la relation de AUSSILLOUS et QUERE [2000] (rappelée
EQUATION (5.52)).

8¢  1,34Ca??
Rc  1+1,34(2,5)Ca2/3

(5.52)

5.3.2 Comparaison entre le modéle CFD « complet » et le modele « simplifié »

Ce modeéle 1D est tout d’abord comparé au modele CFD « complet » afin d’évaluer sa perti-
nence. Les conditions hydrodynamiques, caractéristiques géomeétriques et activités relatives du
catalyseur () ont été établies dans les TABLEAUX 5.3, 5.4 et 5.8 respectivement.

La composition en acides gras et la fraction de saturation du liquide en H, en z = 0 sont don-
nées par les TABLEAUX 5.7 et 5.9.

Les avancements et compositions prédits par les deux modeles sont comparés pour une lon-
gueur de réacteur de 40 cm dans le TABLEAU 5.15.

Dans le cadre de cette comparaison, les aires interfaciales d’échange (et donc I'épaisseur du
film) sont considérées invariantes, puisque les géométries du modele CFD « complet » étaient fixes
durant I'intégralité de la résolution.

Une étude paramétrique succincte a permis d’identifier le facteur a associer au coefficient de
transfert [k s]ltag, pour rappel calculé a partir de la corrélation de KREUTZER et collab. [2001] dont
I'application a été étendue du soluté gazeux aux espéces liquides. La valeur de ce facteur est trou-
vée égale 1,5, soit du méme ordre de grandeur que les facteurs d’ajustement associés a kg, et
[kLsln,, égaux a 1,33 et 1,63 respectivement.

Le TABLEAU 5.15 montre que les avancements des deux modeles différent alors en moyenne
de 3%, les différences les plus importantes étant pour le CAS la-a=1etle CAS4 - «=0,1 (respec-
tivement de 8,5 et 6,2%). Pour rappel, ces cas sont les seuls ol1 'hydrogeéne s’était avéré limitant a
la paroi.

Concernant les sélectivités, les écarts moyens sont de 0,6%, 1,1%, 4,2% et 5,6% respectivement
pour les C18:2, C18:1 cis, C18:1 trans et C18:0. Des différences relatives plus importantes sur les
AGT sont encore relevées pour les CAS la-a=1et CAs4-a=0,1 (6,1 et 8,6%). Sur les AGS, I'écart
relatif monte jusqu’a 13,1% pour le CAs 1a - a = 1, et est compris entre 8 et 9% pour les cas a 80°C
(Cas 3).

Les résultats fournis par le modele simplifié sont donc particulierement satisfaisants compte
tenu des écarts relativement faibles obtenus par rapport a la simulation CFD, et ce sur neuf simu-
lations balayant un large éventail de conditions opératoires et hydrodynamiques.

5.3.3 Effet de I'évolution des aires spécifiques le long du réacteur

Le modele 1D donnant des résultats comparables a ceux du modele CFD « complet », la prise
en compte de I'évolution des aires interfaciales le long du réacteur est alors considérée. Le CAS
la—pour a égal a 1 et 0,1 — est donc repris et les résultats du modele « simplifié » sont comparés
dans le TABLEAU 5.16 pour des aires spécifiques (notées a;) soit invariantes, soit variables. Dans le
dernier cas, & est supposée constante ou est également recalculée .
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TABLEAU 5.15 — Comparaison entre le modele CFD « complet » et le modele « simplifié » : compositions et
avancements en z =40 cm

CAs x1, (%-mol) x¢ (%-mol) xr (%-mol) x5 (%-mol) X (%)

2D 1D® 2D 1D® 2p* 1D® 2p* 1DP 2D 1DP

la-a=1 41,1 41,5 28,0 29,0 8,9 95 143 125 19,1 17,5
la-a=0,5 41,3 416 298 30,2 1055 104 10,8 10,2 16,5 158
la-a=0,2 42,2 424 32,1 32,2 11,1 10,8 6,9 7,0 13,3 13,2
la-a=0,1 43,5 43,7 33,8 33,7 9,8 9,5 5,2 5,4 11,2 11,2
lb-a=0,2 41,8 41,6 32,2 325 11,3 11,4 7,2 6,9 13,7 13,6
2-a0=0,2 449 449 31,8 31,9 8,2 7,9 7,5 7,7 11,9 11,7
3-=0,2 46,1 464 31,4 309 59 5,4 9,0 9,7 12,0 12,2

3-a=0,1 476 47,7 33,7 33,2 50 4,9 6,1 6,6 9,0 9,3

4-a=0,1 471 479 324 32,1 8,9 8,1 4,1 4,3 8,0 7,5

a Modele CFD « complet ».

b Modele « simpliﬁé ».

TABLEAU 5.16 — Compositions et avancements a z = 40 cm prédits par le modéle « simplifié » pour le CAS
1a, selon que les évolutions des aires spécifiques et de I'épaisseur de film le long du réacteur soient ou non
prises en compte

x1. (%-mol) xc (%-mol) x1 (%-mol) Xs (%-mol) X (%)
a=1 a=0,1 a=1 a=01 a=1 a=0,1 a=1 a=01 a=1 oa=0,1
a; fixes 41,5 43,7 29,0 33,7 9,5 9,5 12,5 5,4 17,5 11,2
a; variables®* 41,8 43,9 29,9 33,7 10,6 9,5 10,2 5,4 15,7 11,0
a; variables® 39,3 42,6 29,7 34,2 11,8 10,2 11,6 5,4 18,4 11,9

as r constante.
b 5/ variable.
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Toutd’abord, pour s constante, la prise en compte de I'évolution des aires spécifiques conduit
a un avancement significativement plus faible dans le CAS 1a - a = 1, alors que 'effet reste modéré
pourle Casla-a=0,1.

Ceci peut s’expliquer par le fait que le transfert de 'hydrogéne est limitant dans ce premier
cas (voir PARTIE 5.2.5.2). La FIGURE 5.23 et le TABLEAU 5.17 montrent I'évolution des aires spé-
cifiques associées. Une réduction de ags est notée le long du réacteur, alors que [asly, et agL
augmentent. Ce comportement vient du raccourcissement relatif de Ly par rapport a Lyc (voir
EQUATIONS (5.40) a (5.42)). La participation des bouchons au transfert du soluté vers la paroi aug-
mente alors que celle du film est réduite (voir coefficients volumétriques du TABLEAU 5.17). La
contribution du film de lubrification au flux de H, alimentant la paroi étant importante (comme
vu dans le modele CFD « complet », PARTIE 5.2.7), la prise en compte de I'évolution des aires spé-
cifiques a un effet net sur ’avancement.

Dans le deuxieme cas (a = 0,1), ce sont les triglycérides qui sont limitants en paroi. Lunique
aire spécifique d’échange associée aux TAG, [ars]Tag, €st égale a 4/d. et reste donc invariante. La
prise en compte des changements des aires spécifiques liées a I'hydrogene a ici peu d’effet.

400 -

200 +

0 10 20 30 40
z (cm)

FIGURE 5.23 — Evolution des aires spécifiques de le long du réacteur pourle CAs la-a=1:6  constante
(vert) ou variable (bleu); [ars]y, (—), acs (-, agt. (- -).

Cependant, lorsque I'évolution de 5/ est prise en compte, les conclusions peuvent différer.
Ainsi dans le CAS 1a - a = 1, 'avancement devient finalement légerement plus grand (cf. TABLEAU
5.16). La réduction de €g entraine un abaissement de la vitesse Ug et donc un amincissement
du film de lubrification. Or I'épaisseur & ¢ intervient directement dans I'évaluation de [kis]y, et
[kisltag (viala corrélation de KREUTZER et collab. [2001]) et de kgs (égal a Du,-nuite/s;). Pour me-
surer cet effet, les écarts relatifs sur ces coefficients entre I’entrée et la sortie du canal sont évalués
dans le TABLEAU 5.17. IIs se voient ici augmentés, alors qu’ils diminuaient dans les cas précédents
(aires constantes ou aires variables a f constante).

Le TABLEAU 5.17. indique aussi que la réduction de ags est ainsi en partie compensée par
I'augmentation kgs avec &7 réduit. Le transfert en série de I'’hydrogene au niveau des bouchons
bénéficie de 'augmentation conjointe des coefficients volumétriques kgLagr et [kisaisly, (en
particulier de celle du dernier).

Enfin [krsarsltag augmente entre I'entrée et la sortie, ce qui a un effet notable sur la sélectivité
(voir la fraction en AGM dans le TABLEAU 5.16).

Lactualisation de I'épaisseur de film lors de I'évaluation des aires spécifiques le long du ré-
acteur est donc cruciale. Au total, les effets combinés sur le transfert global de I'hydrogene de
I’évolution des aires interfaciales et de la réduction de 6 tendent a se compenser. Les tendances
des résultats précédemment obtenus avec le modele CFD « complet », ol les géométries étaient
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TABLEAU 5.17 — Valeurs des aires spécifiques et coefficients (volumétriques) de transfert a I'entrée du canal
pour le Cas la - o = 1; évolution relative entre I'entrée et la sortie selon la variation des aires spécifiques

Valeurs Ecarts relatifs entre I’entrée et la sortie
en entrée a; fixes a; variables®  a; variables?
agr, 89m! - 62% 90%
acs 628 m~! - -39% -53%
lars]y, 1297m™! - 86% 119%
lais]Tac 2000m™" - - -
kar 1,0x103m-s7!  -37% -33% -38%
kas 3,8x107*m-s7!  -5% -4% 63%
lkisly, 2,7x107*m-s7!  -11% -11% 5%
kisltag 8,5x10%m-s7!  -21% -21% 7%
koLagL 0,09s7! -37% 8% 18%
kgs ags 0,50s7! -5% -42% -23%
[kis aislh, 0,17s71 -11% 65% 128%
lkisarsltag 0,02 57! -21% -21% 7%

2 8¢ constante.
b &/ variable.

fixes durant la résolution, sont donc pertinentes.

5.3.4 Cartographie de la sélectivité suivant la pression et la température

Lobjectif de ce paragraphe est d’étendre I'application du modele « simplifié » afin d’établir une
cartographie en pression et température des sélectivités atteignables pour '’hydrogénation d’huile
de tournesol en réacteur monolithe. Ces résultats seront comparés a un cas «idéal » o1 aucune
résistance au transfert de matiere externe n’est considérée pour H, etles TAG .

Les plages explorées en pression et température sont respectivement de 2 a 31 bar et de 60 a
160°C, soit les conditions opératoires pour lesquelles la cinétique d’hydrogénation a été établie
(voir CHAPITRE 3).

L'ensemble des simulations a été réalisé pour des conditions hydrodynamiques équivalentes.
Ainsi, le nombre capillaire et la rétention de gaz en entrée de réacteur sont fixés respectivement
a 0,01 et 70%, quelle que soit la pression ou la température d’étude. La valeur de Ca choisie cor-
respond a un compromis entre des conditions ne s’éloignant pas excessivement de celles donnant
une forme de bulle idéale et des conditions maximisant les effets convectifs au sein des bouchons
liquides. La valeur fixée de €go permet d’obtenir une quantité de gaz maximale dans la cellule
unitaire tout en s’assurant que les bouchons liquides ne soient pas trop courts, afin d’éviter I'ap-
parition d'un régime d’écoulement annulaire.

Connaissant Cag, U est directement calculée pour o et o1, évaluées a la température choi-
sie. La relation de BRETHERTON [1961] donne alors directement Urpg (voir EQUATION (5.50)), et
uGs,0 est obtenue a partir du produit de Ug et €g . Finalement, u;g est calculée a partir de la
vitesse superficielle de gaz et de la vitesse diphasique en entrée. Ainsi, fixer Ca et g revient a
arréter I'intégralité des conditions d’écoulement a 'entrée du réacteur.

La concentration de '’hydrogene dans le liquide en entrée est prise a 80% de la saturation,
soit I'ordre de grandeur trouvé apres un passage dans un tube de préchauffage de 20 cm dans le
modele CFD « complet » (voir TABLEAU 5.9). Par ailleurs, I'activité du catalyseur est fixée a « =0, 2.
Finalement, lalongueur de la cellule unitaire en entrée et le diametre de canal sont respectivement
de 40 et 2 mm.
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Comme vu précédemment, les évolution des aires spécifiques d’échanges et de I’épaisseur du
film de lubrification sont prises en compte le long du réacteur.

La FIGURE 5.24 compare les fractions molaires en AGM totaux (xyr), C18:1 cis (xc) et C18:1
trans (xt) suivant I'avancement, pour ’hydrogénation en monocanal — représentée ici par le mo-
dele « simplifié » — et pour un cas «idéal » ol1 aucune résistance au transfert externe n’est considé-
rée.

Ainsi, dans le cas «idéal », il est possible d’obtenir jusqu’a 83% de monoeéne, pour une tempé-
rature de 160°C et un avancement de 42% (voir FIGURE 5.24b). Ce maximum est indépendant de
la pression. En effet, d’apres le schéma réactionnel considéré, les réactions de saturation des AGP
en AGM et des AGM en AGS suivent la méme dépendance a la concentration d’hydrogene dissous,
gommant ainsi l'effet de la pression dans ce cas ot les résistances au transfert de matiere en paroi
sont négligées. Par ailleurs, il est bien retrouvé que les hautes températures tendent a favoriser
I'hydrogénation des AGP par rapport a celle des AGM.

Le modele « simplifié », FIGURE 5.24a, montre que la fraction x); obtenue en réacteur mono-
lithe est d’autant plus importante que la température est élévée, mais aussi que la pression est
basse. Elle n’a d’ailleurs pas toujours atteint son maximum lorsque I’hydrogene est épuisé.

Une explication quant a cette dépendance de la sélectivité en AGM a la pression peut étre four-
nie par I'analyse des profils de concentrations en acides gras et en hydrogene dans le liquide et au
niveau du catalyseur. Les FIGURES 5.25a a 5.25d montrent ainsi les fractionsen L, C, T, S et le rap-
port /¢, le long du réacteur pour les cas a 160°C - 2 et 31 bar. A basse pression, la concentration
de H, ala paroi est quasi-nulle tout le long du réacteur (voir FIGURE 5.25¢). A l'inverse, dans le cas
a 31 bar, la concentration 'AGP s’effondre en paroi jusqu’a ce que la bulle disparaisse (voir €g a
150 cm FIGURE 5.25f). A partir de 13, les acides gras C18:2 ne sont plus consommeés (par manque
d’hydrogene) et leurs concentrations dans le bulk et a la paroi s’égalisent. Lhydrogeéne est donc
limitant a 2 bar, alors que ce sont les AGP a 31 bar. Suivant I'espece en défaut a la paroi, les effets
sur la sélectivité en C18:2, C18:1 et C18:0 different alors :

— lorsque I'hydrogene est limitant, les vitesses d’hydrogénation des AGP et des AGM sont af-
fectées de maniere équivalente et les fractions x); tendent a suivre ’évolution du cas «idéal »;

— lorsque les AGP sont limitants, le fonctionnement mis en évidence lors des études préli-
minaires du CHAPITRE 4 est retrouvé. Les C18:2 initialement présents a la paroi sont rapi-
dement consommeés, puis les C18:1 fraichement produits réagissent a leur tour. In fine, la
concentration en C18:1 croit peu dans le bulk, voire méme diminue.

Ainsi les basses pressions tendent a favoriser les AGM lorsque des limitations au transfert externe
de matiere sont impliquées.

Par ailleurs, 'augmentation de température a un double effet dans ce cas : elle favorise la pro-
duction d’AGM d’apres la cinétique (ce qui est retrouvé dans le cas «idéal »), et de plus elle tend
a rendre 'hydrogéne plus rapidement limitant a la paroi. Ainsi dans le cas de 'hydrogénation
d’huile végétale en réacteur monolithe, la formation de C18:1 tend a étre favorisée a haute tem-
pérature et basse pression. Plusieurs passes seront cependant nécessaires suivant I’avancement
souhaité.

Concernant la sélectivité recherchée en C18:1 cis, un maximum de 58% est obtenu pour la
fraction xc dans le cas «idéal » sur la plage opératoire explorée : il correspond a 80°C - 31 bar et 39%
d’avancement (voir FIGURE 5.24d). Il est également intéressant de remarquer ici que le maximum
de xc obtenu a basse pression est d’autant plus élevé que la température est faible. En effet, il a été
vu au CHAPITRE 3 que les basses températures tendent a limiter la production d’isomeéres trans.
Cet effet de la température est beaucoup moins visible a pression élevée, voire est tres légerement
inversé (voir cas a 60°C - 31 bar). Ceci est expliqué par le fait que la sélectivité en C18:1 cis tend
alors a s’approcher de celle globale en AGM, qui chute avec la température (voir FIGURE 5.24b).
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FIGURE 5.24 — Fractions molaires des C18:1 cis/ trans, et monoeénes totaux en fonction du degré de
saturation de I'huile (X) pour le modele « simplifié » et un cas «idéal » : 60°C (bleu), 80°C (vert), 120°C
(orange), 160°C (rouge); 2 bar (---), 12,5 bar (- - -), 21 bar (——), 31 bar (—).
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FIGURE 5.25 - Fractions molaires en acides gras, concentration en H, rapportée a la concentration a
saturation, aires spécifiques d’échange et rétention de gaz le long du réacteur pour les CAS a 160°C - 2 bar
et 160°C - 31 bar.
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Dans le cas du réacteur monolithe, la fraction xc maximale obtenue est de 34% pour 120°C
- 12,5 bar et 20% d’avancement (voir FIGURE 5.24d). Le gain entre la composition d’entrée et la
fraction maximale en AGM cis est donc faible comparé a ce qui serait atteignable en I’absence de
résistance au transfert en paroi.

De fagon équivalente a un cas «idéal » (mais de maniere beaucoup moins marquée), il existe-
rait donc un optimum de pression et de température pour le réacteur d’étude permettant d’obte-
nir une fraction xc maximale. Ce meilleur jeu correspond a des conditions intermédiaires (120°C
- 12,5 bar).

Ceci peut étre expliqué par les constats faits pour la sélectivité en AGM. Il vient d’étre vu que
la fraction totale en C18:1 tend a étre favorisée a basse pression et température élevée — lorsque
I'hydrogeéne est limitant & la paroi. Il s’agit néanmoins de conditions propices a la production
d’isomeres trans selon le schéma réactionnel considéré. Les conditions permettant la production
d’AGM et I'inhibition des réactions d’isomérisation sont donc antagoniques en réacteur mono-
lithe. La production de composés C18:1 cis est alors limitée et elle est favorisée pour des condi-
tions opératoires intermédiaires, c’est-a-dire a des pression et température modérées.

Enfin, le modele « simplifié » prédit une augmentation bien plus rapide de la fraction xt que le
modele «idéal » lorsque la pression est faible et 1a température élevée (voir FIGURES 5.24¢€ et 5.24f).
Cependant, lorsque ces conditions sont inversées (haute pression et faible température), la plus
forte consommation des AGM couplée a des conditions inhibant la formation d’acide gras trans
induit une fraction xt nettement plus faible dans le cas du modele « simplifié ».

5.4 Conclusion

Ce dernier chapitre s’est attaché a développer un modele fiable du comportement d'un réac-
teur de type monolithe pour I'hydrogénation d'une huile végétale. L'étude s’est articulée en trois
temps distincts :

— des hydrogénations ont tout d’abord été réalisées sur une unité pilote;

— une modélisation de type CFD, regroupant les différents modeles développés tout au long
de ce travail, a été établie afin de prédire I'avancement et la sélectivité de '’hydrogénation
de I'huile de tournesol en réacteur monocanal. Une comparaison avec les résultats expéri-
mentaux a ensuite été faite afin d’en évaluer la pertinence;

— sur la base de cette modélisation directe et compléete, un modele « simplifié » a été dérivé,
utilisant une résolution stationnaire 1D de type piston. Il permet de pouvoir prédire aisé-
ment (avec des temps de calcul bien plus courts) les sélectivités pour une plage étendue de
conditions opératoires.

Ainsi, des expériences ont été réalisées sur une unité continue d’hydrogénation en monocanal.
Initialement congue pour '’hydrogénation de I'a-pinene, elle a été modifiée pour accueillir des
huiles végétales pouvant partiellement se solidifier. Elle est constituée de monotubes montés en
série, dont deux ont leur paroi interne recouverte d'un dépot catalytique de Pd/Al,O,, avec une
épaisseur de 10 um environ. La longueur totale de la section active est de 40 cm et le diameétre
interne des tubes est de 2 mm.

Deux paires de monotubes ont été utilisées pour un total de onze hydrogénations réalisées :
neuf ont été effectuées dans conditions de référence —a 160°C - 21 bar-, et trois a des températures
ou pression plus faibles.

Toutes expériences confondues, un avancement maximal proche de 20% a été observé. Une
désactivation significative du catalyseur a été constatée ayant pour conséquence ’absence de ré-
pétabilité des essais et un tres faible taux de conversion (inférieur a 5%) pour les derniers échan-
tillons prélevés en sortie de chacune des paires de monotubes.

En ce qui concerne la composition de sortie, la fraction en C18:1 cis s’est avérée a peine supé-
rieure, voire inférieure a la fraction d’entrée (30%). De méme, la fraction en C18:0 est passée de 3%
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a environ 10%, tous essais confondus (malgré leurs avancements distincts). La comparaison des
résultats des divers essais semble ainsi indiquer une possible perte en sélectivité du catalyseur. Fi-
nalement, la fraction en C18:1 fransn’a jamais dépassé 10%. La faible sélectivité obtenue en C18:1
cis est décevante vis-a-vis de I'intérét supposé (et a l'origine de ces travaux) d’utiliser des réacteurs
monolithes pour 'hydrogénation des huiles végétales.

Ainsi, les hydrogénations en monocanal consomment sensiblement moins d’acides gras po-
lyinsaturés et produisent plus de composés saturés qu’en réacteur batch slurry soumis a une agi-
tation et une dispersion de gaz efficaces. Au global, le monocanal conduit a une teneur en acide
gras monoinsaturés significativement moins importante, et en particulier pour le monoeéne cis.
Les fractions en composés trans sont cependant proches pour les deux types de réacteurs, voire
légerement inférieures dans le monocanal.

Pour expliquer ces résultats, I'approche de la cellule unitaire, appliquée a la simulation des
réacteurs-échangeurs de type monolithe dans la thése de DURAN MARTINEZ [2017], a été complé-
tée avec le modeéle de viscosité et le schéma cinétique spécifiquement développés pour ’hydro-
génation de 'huile végétale. Des cas d’étude strictement identiques aux essais réalisés sur 'unité
pilote ont été simulés, en reproduisant notamment la présaturation initiale du liquide en hydro-
gene a 'entrée des canaux. Un coefficient multiplicatif a été aussi introduit au niveau des lois
cinétiques pour prendre en compte la désactivation du catalyseur constatée expérimentalement.

Une premieére analyse des résultats numériques montre une dépendance relativement faible
du taux d’hydrogénation au coefficient de désactivation introduit, indiquant la présence de fortes
résistances au transport externe. Une analyse des profils de concentrations moyennes dans la
phase liquide et a la paroi indique que les TAG sont limitants dans la majorité des cas. Néan-
moins, un appauvrissement net en hydrogene est constatée a la paroi pour une forte activité du
catalyseur ou une pression opératoire faible (10 bar). Une des raisons a I'origine de la faible effica-
cité du réacteur monolithe pour ’hydrogénation d’huile végétale est mise en évidence : les valeurs
particulierement faibles de la diffusivité des TAG (de I'ordre de 107! 2 107!° m?/s), combinées
a la structuration du catalyseur sous forme de washcoat (moins accessible qu’en suspension en
autoclave), dégrade ici les performances du réacteur, dont les avantages ont pourtant été vantés
pour 'hydrogénation d’autres oléfines dans les travaux antérieurs.

En sortie de réacteur, ces résistances au transfert ont pour conséquence I'obtention d'une frac-
tion en C18:1 cis trés proche de celle en entrée, tous cas confondus. Les fractions en composés in-
désirables sont, quant a elles, particulierement sensibles a la température et a I'activité du cataly-
seur : une forte activité et faible température tendent a favoriser les C18:0 et a réduire les composés
trans.

La comparaison des avancements obtenus numériquement et expérimentalement montre une
bonne concordance pour les premiers essais, lorsque l'activité du catalyseur est encore impor-
tante. Par la suite, méme en considérant sa désactivation, les simulations tendent a surestimer
les avancements. De plus, a avancement donné, la consommation des C18:2 et la production des
C18:0 sont légerement surestimées par les simulations pour un avancement inférieur a 12%. Ceci
induit une majoration de la fraction de monoeénes et en particulier de C18:1 trans, la proportion
de son homologue cis étant quant a elle assez bien retrouvée par le modele.

Les simulations ont aussi permis de calculer les différents coefficients de transfert de matiere
mis en jeu dans cette application spécifique, et de démontrer que plusieurs corrélations de la lit-
térature, établies dans des conditions éloignées, restaient pertinentes, tout du moins pour prédire
I’évolution des coefficients le long du réacteur ou en fonction des conditions opératoires. En par-
ticulier, pour le transfert de ’hydrogéne, un écart constant a été constaté entre les valeurs issues
de la CFD et celles données par les corrélations sélectionnées, quel que soit 1'essai considéré :
33% pour le coefficient de transfert gaz-liquide et 63% pour le coefficient liquide-solide du soluté.
La méme relation s’est révélée également satisfaisante pour décrire le transfert liquide-solide des
TAG (apres un ajustement similaire).
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Un modele « simplifié » 1D a finalement été développé, sous '’hypothese d’'une hydrodyna-
mique de type « piston ». Les échanges de matiéere entre phases y sont décrits via les coefficients ob-
tenus d’apres les corrélations précédentes et corrigés (par une simple constante) d’apres la CFD.
Ainsi, ce modele « simplifié » reproduit de fagon tres fidele les résultats des simulations completes,
que ce soit en termes d’avancement ou de composition en acides gras. Il a aussi permis d’évaluer
I'influence de I'évolution des aires spécifiques d’échange le long du réacteur : les effets induits par
la réduction de la longueur de film d'une part et 'amincissement du film de lubrification d’autre
part tendent en fait a se compenser. Cela conforte donc la pertinence des simulations CFD réali-
sées a aires d’échange invariantes.

Enfin, cette stratégie a permis d’établir aisément une cartographie des sélectivités atteignables
en réacteur monolithe pour différentes pressions et températures. Ces résultats ont été comparés
a un cas «idéal » ou aucune résistance au transfert de matiére externe n'est considérée. La sélec-
tivité en acides gras monoinsaturés suit les tendances du cas «idéal » a basse pression et haute
température, lorsque I'hydrogene est limitant a la paroi, conditions incompatibles avec la produc-
tion de composés cis. La fraction maximale en composé d’intérét, le C18:1 cis, est alors de 34%
seulement en réacteur monolithe (pour une composition en entrée de 30%), alors qu’elle est de
58% dans le cas «idéal », uniquement dicté par la cinétique réactionnelle.
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Conclusion générale

Ce travail arrive a son terme, et il convient de faire un bilan des connaissances recueillies jus-
qu’a présent.

Létat de I'art a dans un premier temps mis en évidence le potentiel des réacteurs-échangeurs
de type monolithe pour les réactions triphasiques dans les conditions d’écoulement dites de TAY-
LOR. Leur capacité a transférer le soluté de facon efficace et le caractere « piston » de I'’écoulement
est souligné. Pour I'étude de ce type de réacteur, I'approche dite de la cellule unitaire représentant
une bulle entourée de demi-bouchons de liquide, permet de simuler numériquement l'intégra-
lité du réacteur a condition de connaitre précisément les propriétés des fluides et les cinétiques
réactionnelles mises en jeu.

Certaines problématiques spécifiques a '’hydrogénation d’huile végétale ont par ailleurs été
constatées. L'évolution des propriétés physico-chimiques, en particulier de la viscosité, avec le
degré de saturation d'une huile donnée peut potentiellement induire un couplage fort entre les
différents phénomenes opérant au sein d'un réacteur monolithe. Ces propriétés sont bien docu-
mentées, néanmoins aucun modele totalement prédictif n’était disponible dans la littérature afin
de quantifier cette modification. De méme, I'effet des conditions opératoires (pression et tempé-
rature) sur les sélectivités obtenues de facon expérimentale est clairement rapporté dans la littéra-
ture, I'objectif étant de privilégier la formation de composés monoinsaturés cis et de limiter celle
de composés trans ou totalement saturés. Aucun modele cinétique, dont les différents parameétres
ont été identifiés, n’était cependant parvenu a capturer ces comportements.

Ce travail s’est donc structuré suivant cinq axes principaux. Le développement de trois mo-
deles a été entrepris : un modele prédisant la viscosité des huiles végétales et des diffusivités des
especes lors de leur hydrogénation, un modele cinétique d’hydrogénation des huiles considérant
la sensibilité des sélectivités aux conditions opératoires (en particulier la pression), et 'adapta-
tion d'une modélisation CFD permettant la simulation de I'intégralité des réacteurs-échangeurs
vial'approche cellule unitaire en intégrant le couplage multi-physiques induit par I'évolution des
propriétés physico-chimiques. Ces différents modeles ont alors été regroupés dans une derniere
partie pour former un outil de dimensionnement unique de réacteur-échangeur de type mono-
lithe pour I'’hydrogénation d’huile végétale. Les résultats de ce dernier ont été comparés a des
expériences réalisées en réacteur monocanal. Sur ces bases, un modele monodimensionnel a été
proposé afin d’explorer une large gamme de conditions opératoires.

Le modele de viscosité a été développé a partir d'un modele a contribution de groupes prédic-
tif disponible dans la littérature, dit modele de CERIANI et collab. [2007], initialement établi pour
les corps gras purs, et dont 'application aux huiles végétales (mélange complexe de triglycérides)
s’est avérée inadéquate. Une approche semi-prédictive a alors été retenue afin d’ancrer ce nou-
veau modele sur les mesures de viscosité d'une huile ayant une composition connue. A partir de
cette référence, les viscosités de cette méme huile a tout autre de degré de saturation sont alors
déduites en adaptant le modele original de CERIANI et collab. [2007].

Ce nouveau modele est validé expérimentalement pour trois huiles différentes. Des corréla-
tions sont par la suite proposées pour déterminer les diffusivités de I’hydrogene et des triglycérides
dans les huiles végétales pour une température et une viscosité données. Le modele de viscosité
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précédemment développé s’est alors avéré indispensable a 1'établissement de ces équations. 11
est ainsi noté que la diffusivité des triglycérides est particuliérement faible (environ 1071° m?/s a
100°C) et que sa sensibilité a I'évolution de la viscosité est marquée.

Un modele cinétique d’hydrogénation des huiles a ensuite été proposé. Lapport original de
ce dernier réside dans |’établissement d'une dépendance distincte a la pression d’hydrogéne pour
les réactions de saturation et celles d’isomérisation, les premieres étant favorisées par les fortes
pression contrairement aux secondes. Ceci a été rendu possible par la prise en compte d’inter-
médiaires partiellement hydrogénés apparaissant lors des réactions de surface réversibles, selon
un mécanisme d’adsorption de I'’hydrogeéne associatif ou dissociatif. Une stratégie d’identifica-
tion paramétrique a été mise en place combinant a la fois une approche stochastique et une ap-
proche déterministe afin de trouver un jeu de parametres cinétiques représentant de facon satis-
faisante les hydrogénations d’huile de tournesol réalisées en réacteur autoclave avec un catalyseur
Pd/Al,O, en poudre fait a fagon. L'identification s’est ainsi déroulée en deux temps. Six parametres
associés uniquement aux réactions de saturation ont d’abord été optimisés, pour les deux méca-
nismes d’adsorption de '’hydrogene. Une fois ces parametres fixés, quatre nouveaux parametres
ont a leur tour été optimisés en considérant seulement la distribution des isomeres cis/ trans au
sein des acides gras monoinsaturés.

Lactivité du catalyseur testé a été significativement plus importante que celle d'un catalyseur
du méme type trouvé dans la littérature, et ce pour les deux mécanismes d’adsorption de I’hydro-
gene. Néanmoins, la cinétique obtenue est vraisemblablement une cinétique apparente compte
tenu des faibles énergies d’activation trouvées et du calcul du module du WEISz-PRATER donnant
un facteur d’activité aussi faible que 0,1. Finalement, une analyse statistique par I'intermédiaire
d’'une méthode bootstrap montre des incertitudes nettement plus prononcées sur les parametres
associés au mécanisme associatif; le schéma cinétique considérant une adsorption dissociative
de I'hydrogeéne est donc retenu.

La stratégie de modélisation d'un réacteur-échangeur de type monolithe est alors abordée. En
supposant une distribution homogene des fluides a 'entrée des canaux du réacteur et une tem-
pérature uniforme le long de ces derniers, la modélisation d'un canal est représentative de I'in-
tégralité des canaux. L'approche de la cellule unitaire, consistant a suivre une bulle entourée de
demi-bouchons deliquide, permet de simuler ce canal représentatif et donc le réacteur-échangeur
dans son intégralité. Pour ce faire, logiciel COMSOL MuLripHYsICS® a été utilisé. La résolution de
I’écoulement et du transport de masse a I’échelle de la bulle est instationnaire afin de considérer
I'évolution des champs de vitesse, de pression et des concentrations le long du réacteur. La visco-
sité et les diffusivités sont calculées localement et pour chaque pas de temps a partir du modele et
des corrélations développés précédemment. Malgré le fait que la géométrie du domaine de résolu-
tion ait été considérée comme invariante, la réduction du volume de bulle due a la consommation
du gaz par les réactions est prise en compte via la réduction de la vitesse de bulle.

Des études préliminaires ont été alors réalisées pour quantifier I'effet du couplage multi-phy-
sique sur les résultats avec une cinétique d’hydrogénation extraite de la littérature et ne distin-
guant pas les isomeres cis/ trans. Deux cas ont dans un premier temps étaient analysés : un cas
ou les propriétés physico-chimiques sont constantes et égales a leur valeur a ’entrée du réacteur,
et un cas ou elles évoluent suivant le degré de saturation de I'huile comme décrit par leurs mo-
dele ou corrélation respectifs. Le premier cas met en évidence la forte résistance au transfert des
acides gras insaturés du liquide vers la paroi due a la présence d'un régime majoritairement dif-
fusif, ayant entre autres pour origine la faible diffusivité des triglycérides et des effets convectifs
réduits compte tenu des vitesses superficielles faibles choisies pour satisfaire les contraintes de
fonctionnement (nombre capillaire proche de 103 pour une bulle de forme idéale). Les espéces
monoinsaturées, intermédiaires réactionnels, sont fraichement produites, puis consommées sans
avoir le temps de migrer vers le reste du liquide, ayant pour conséquence I'obtention d'une faible
concentration de C18:1 dans le liquide en sortie de réacteur. Des résultats tres similaires sont re-
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trouvés dans le deuxieéme cas (viscosité variable) en terme de composition de sortie pour un avan-
cement équivalent. La longueur de canal nécessaire pour atteindre cet avancement est cependant
46% plus élevée dans le cas ou le couplage multi-physique fort est considéré. Laugmentation de
la viscosité le long du réacteur induit en effet un abaissement significatif de la diffusivité des tri-
glycérides, les résistances au transfert de ces espéces ayant lieu d’autant plus tot dans le réacteur.
Pour validation de cette analyse, une étude de sensibilité sur la diffusivité des triglycérides est faite
a en la multipliant par un facteur 5; la sélectivité en C18:1 en sortie de réacteur est alors nettement
améliorée.

Les trois modeles précédents sont combinés pour former un modele CFD « complet» d’hy-
drogénation d’huile. Afin d’évaluer sa capacité a prédire les avancements et les compositions, ses
résultats sont comparés a des expériences réalisées en réacteur monocanal de 40 cm de long. Les
hydrogénations expérimentales montrent une désactivation rapide du catalyseur, le degré de satu-
ration passant de 19% sur les premiers échantillons a moins de 5% sur les derniers, pour les condi-
tions opératoires de référence. Une perte de sélectivité du catalyseur est également notée compte
tenu d'une production de composés saturés invariante malgré la chute rapide des avancements.
Ces hydrogénations ont, de plus, été comparées a celles précédemment réalisées en autoclave.
Il apparait que le réacteur monocanal consomme moins d’acides gras polyinsaturés et produit
sensiblement plus d’especes saturées a un avancement donné, la fraction en acides gras monoin-
saturés étant alors significativement inférieure. La production d’isomeres cis est donc nettement
plus faible dans le réacteur monocanal. Cet état de fait résulte probablement de deux effets : des
résistances au transfert différentes dans les deux configurations de réacteur et une sélectivité dif-
férente entre les deux formulations du catalyseur (poudre ou washcoat). Les simulations numé-
riques réalisées pour les mémes conditions que celles des expériences permettent de retrouver les
mémes ordres de grandeur concernant les avancements des premiers échantillons, a condition
d’introduire un coefficient multiplicatif pour rendre compte de la désactivation observée expéri-
mentalement. Elles montrent que I’hydrogéne peut initialement étre limitant, pour une activité
importante du catalyseur ou une faible pression opératoire. La limitation au transfert externe des
TAG est cependant retrouvée dans la plupart des autres conditions opératoires. Les sélectivités
obtenues numériquement tendent a surestimer la consommation de C18:2 et la production de
C18:0 comparées a I'expérience, induisant une surestimation de la formation de C18:1. L'analyse
des isomeres composant les monoénes montre une nette majoration des espéces trans prédites
par le modéle, les espéces cis étant correctement évaluées.

En aboutissement de la démarche, un modele « simplifié » 1D a été développé avec des coeffi-
cients de transfert calculés par I'intermédiaire de corrélations dédiées, et éventuellement ajustées
grace aux valeurs identifiées via le modele CFD « complet ». Un trés bon accord est alors trouvé
entre les résultats des deux modeles, validant I'outil 1D. Grace a lui, plusieurs facteurs d’impact
ou conditions opératoires ont pu étre explorés. En particulier, I’évolution des aires spécifiques est
considérée, montrant que 'amincissement de |'épaisseur de film (ayant pour origine la réduction
de la vitesse de bulle) tend a compenser les effets induits par la réduction de ces aires le long du
réacteur. Ce modele «simplifié » est alors utilisé pour établir une cartographie des sélectivités attei-
gnables en réacteur-échangeur de type monolithe suivant la pression et la température pour une
hydrodynamique fixée. Ces résultats ont été comparés a ceux d'un cas «idéal » ot les résistances au
transfert externe sont négligées. A basse pression et haute température, '’hydrogéne est limitant et
la production de composés monoinsaturés tend a suivre celle du cas «idéal », mais la production
de composés trans est elle aussi favorisée. A I'inverse, a haute pression et basse température, les
triglycérides deviennent a leur tour limitants, la consommation des C18:1 étant alors privilégiée.
Ainsi toute limitation au transfert externe, aussi bien celle de '’hydrogene et que celle des trigly-
cérides, tend a limiter I'obtention d’acides gras C18:1 cis : la fraction de ces derniers atteint en
réacteur monolithe un maximum de 34% pour une température et une pression modérées, alors
qu’elle est de 58% dans un cas «idéal » avec le catalyseur d’étude.
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Par conséquent, suite a 'ensemble des résultats rassemblés durant ce travail, il s’avere que le

réacteur-échangeur de type monolithe en conditions d’écoulement de TAYLOR n’est pas un bon
candidat pour I'’hydrogénation directe d’huile végétale, ceci ayant été démontré ici pour le cas de
I'huile de tournesol.

Les raisons de ce résultat décevant peuvent néanmoins étre identifiées :

— Du point de vue de 'hydrodynamique, la viscosité importante des huiles végétales - com-

parée a celles d’autres oléfines — implique un nombre capillaire rapidement élevé suivant
la vitesse de bulle. Or ce dernier doit étre proche 1073 afin de garantir une forme de bulle
idéale et la fiabilité des résultats de simulation, cela implique une vitesse de bulle réduite
par I'intermédiaire des vitesses superficielles. Cette contrainte diminue considérablement
les effets convectifs au sein des bouchons liquides. Un deuxieme effet induit par un nombre
capillaire grand est une épaisseur de film importante, et donc un temps de diffusion des
espéces jusqu’a la paroi d’autant plus long.

Du point de vue du transport de matiere, la tres faible diffusivité des TAG (encore abaissée
par '’hydrogénation de I'huile), exacerbe les résistances au transfert de matiere externe, le
régime diffusif étant, en outre, trés vite atteint en raison des faibles vitesses superficielles
imposées.

Du point de vue de la réaction, le composé d’'intérét, C18:1 cis, tend a étre consommé des
que I'hydrogene ou les acides gras polyinsaturés sont en défaut a la paroi (pour former soit
les trans, soit les saturés), ce qui est quasiment systématique en raison de la présence des
fortes résistances transfert de matiére externe.

Afin de pouvoir lever certains de ces verrous pour I’hydrogénation d’huile végétale en réacteur
monolithe, les propositions suivantes sont alors avancées :

— Privilégier I'hydrogénation d’esters méthyliques d’acide gras aux triglycérides, les premiers

ayant une diffusivité plus importante que les seconds.

— Utiliser un solvant, comme par exemple un alcane, afin de réduire la viscosité du milieu

réactionnel et également d’augmenter la diffusivité de 'ensemble des espéces chimiques.

— Utiliser un catalyseur directement présent dans la phase liquide, comme par exemple de

fines particules dispersées (mode de fonctionnement de type slurry).

Malgré une réponse négative quant a I’hydrogénation des huiles végétales en réacteur de type

monolithe, il revient d'insister sur les nombreuses avancées apportées par ce travail, avec notam-
ment le développement de trois modeéles originaux quantifiant respectivement 1'évolution de la
viscosité d’huile hydrogénée, les vitesses de réactions d’hydrogénation (et leur dépendance res-
pective a la pression d’hydrogene) et I'effet d'un couplage multi-physique fort lors de la modélisa-
tion CFD d’un réacteur monolithe. Regroupés, ils ont permis d’obtenir un outil de dimensionne-
ment inédit permettant de décrire des phénomeénes complexes et couplés. La puissance de ce der-
nier modele a enfin pu étre capturée par une simple approche monodimensionnelle, permettant
une investigation poussée des conditions opératoires afin de trouver un optimum de fonctionne-
ment. Cette approche ouvre donc la voie a d’autres études de faisabilité concernant les réactions
gaz-liquide catalytique en réacteur de type monolithe.
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ANNEXE A. COMPLEMENTS

A.1 Production des huiles végétales

Le nombre et la nature des différentes opérations permettant I’obtention d'une huile commer-
ciale varient suivant la matiere premiere (voir TABLEAU A.2). Les huiles sont généralement obte-
nues par pressage. Lextraction par solvant est communément privilégiée pour les matieres oléa-
gineuses contenant moins de 30% massique d’huile, comme le soja (voir TABLEAU A.1), mais elle
peut aussi étre utilisée pour d’autres graines afin d’améliorer les rendements d’extraction [KEM-
PER, 2013].

TABLEAU A.1 — Compositions des matieres premieéres oléagineuses (-% mass)

Cacahuete? Colza Coprah® Coton Olive® Soja  Tournesold

Eau ND 7-10 <7 ND 50-60 9-14 5-10
Huile 40-55 35-45 65 32 20-25 12-22 55-65
Protéine 30 19-23 7,5-8,5 ND ND  33-39 16-20
Glucide 12 3-4 ND ND ND  15-25 5-24
Fibre ND 10-15 ND ND ND <7 ND

a La cacahuete est la source de 'huile d’arachide.

b 1.a coprah est la source de I'huile de coco.

¢ Composition de la pulpe soit environ 65-80% de la masse du fruit.

d Composition du noyau soit environ 70-75% de la masse de la graine.
ND : Données non disponibles.
Source : VAN DOOSSELAERE [2013]; KEMPER [2013]

VAN DOOSSELAERE [2013] et LAISNEY [1992] donnent de nombreux détails sur’obtention d’huile
végétale. A la réception des matiéres premiéres oléagineuses, généralement des graines, des échan-
tillons sont prélevés pour effectuer des controles qualité : on établit le taux d’humidité, la présence
de corps étrangers, I'intégrité structurelle des graines, la teneur en huile et protéines. Elles sont en-
suite stockées : les capacités et durées de stockage doivent concilier les intéréts économiques et les
contraintes liées a la dégradation inévitable de la graine (fonction principalement de I’humidité et
de la température).

A.1.1 Nettoyage

Le nettoyage est primordial pour obtenir une matiére premiére uniforme et ainsi permettre
une amélioration du rendement, une réduction de la consommation énergétique et éventuelle-
ment de celle de solvant. Par ailleurs, la présence de corps étrangers peut avoir des conséquences
sur la qualité finale de I'huile et peut accélérer I'usure des équipements.

Les graines sont, dans un premier temps, pesées afin de s’assurer que le courant d’entrée cor-
respond a la capacité de 'usine. Elles passent par un séparateur magnétique pour éliminer toutes
traces de résidus métalliques, puis elles sont tamisées afin d’éliminer les corps étrangers significa-
tivement plus grands (feuilles, morceaux de bois, pierres) ou plus petits (sable). Pour les cailloux
ayant une taille proche des graines, il est possible d’utiliser un épierreur.

A.1.2 Décorticage

Les graines sont constituées d’'une coque et d'un noyau, la trés grande majorité de I'huile se
trouvant dans ce dernier. Le décorticage consiste a broyer grossiérement les graines en les faisant
passer au travers d'un broyeur a cylindres cannelés, et a désunir ainsi la coque du noyau. Le dé-
corticage est généralement suivi d'une étape de séparation o1 coques et noyaux sont dissociés par
tamisage ou aspiration.

Dans le cas de la noix de coco, la coque et la coprah sont séparées manuellement. Les graines
de coton doivent, quant a elles, étre débarrassées des restes de fibres avant d’étre décortiquées.
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ANNEXE A. COMPLEMENTS

Ces étapes sont absentes dans le traitement des graines de colza et facultatives pour les graines
de tournesol (voir TABLEAU A.2). Les coques, une fois séparées, peuvent servir de combustible
(notamment pour les graines de tournesol).

A.1.3 Cuisson

Les graines sont chauffées entre 60 et 70°C. Ce traitement thermique permet de :
¢ Réduire la viscosité de I'huile et ainsi faciliter son extraction.

* Rompre la paroi des cellules.

¢ Coaguler les protéines.

e Stériliser les graines (destruction de I'activité enzymatique et arrét de la croissance de cham-
pignons et de bactéries).

Lordre des étapes de cuisson et de trituration peut étre inversé suivant la graine. Lhuile d’olive, et
les huiles vierges de facon générale, ne subissent pas cette étape (voir TABLEAU A.2).

A.1.4 Trituration

La trituration ou flaking consiste a broyer trés finement les graines, 1'objectif étant de réduire
I'échelle de longueur sur laquelle 'huile doit diffuser pour étre extraite (et a fortiori réduire cette
méme échelle pour le solvant, si employé pour I'extraction). La trituration est effectuée, a grande
échelle, a 'aide de broyeur a rouleaux lisses, le produit final étant des particules ayant une taille
caractéristique inférieure au demi-millimetre.

Dans le cas de I'huile d’olive, on parle plutét de broyage.

A.1.5 Pressage

Le pressage est habituellement effectué a I'aide d'une presse a vis qui est constituée d'une vis
sans fin dont le pas se réduit entre I'entrée et la sortie appliquant ainsi jusqu’a 500 bar de pression
sur le matériau. La vis est insérée dans une calandre percée a la maniére d'une cage permettant a
I'huile de sortir tout en gardant le matériau solide a I'intérieur. Le design de ces presses peut énor-
mément varier d'un constructeur a 'autre, et leurs capacités vont de 30 a 200 tonnes de graines
par jour.

Lhuile fraichement collectée est accompagnée de particules solides et est clarifiée a I'aide
d’une centrifugeuse ou par tamisage puis filtration. Le giteau, quant a lui, contient une part non
négligeable d'huile (de I'ordre de 20% pour le colza et le tournesol apres un premier pressage et en-
dessous de 8% apres un second pressage). Ceci explique I'utilisation de solvant dans les grandes
installations.

Lors du pressage, la température tend a augmenter du fait des frottements. Pour les huiles
dites pressées a froid, les graines entiéres sont soit décortiquées puis triturées sans traitement ther-
mique, soit directement pressées. La vitesse de rotation de la vis — et donc le débit — doivent étre
controlés afin d’éviter que la température ne dépasse les 30 a 40°C (suivant la nature de la matiere
pressée) pour préserver les constituants thermosensibles comme les caroténoides. La production
de ces presses est donc limitée entre 40 a 200 kg/h de graines.

On parle ainsi de simple pressage si la matiere oléagineuse n’est pressée qu'une fois et de
double pressage si elle est pressée deux fois : il s’agit souvent d'un premier pressage a froid (pré-
pressage) pour extraire une huile de qualité, suivi d'un second pressage a chaud pour améliorer les
rendements d’extraction.

A.1.6 Extraction par solvant

Lutilisation de solvant est quasiment systématique dans les usines de grandes tailles et indis-
pensable pour les graines contenant moins de 30% d’huile, comme le soja. Malgré des innovations
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récentes avec l'utilisation, entre autres, de CO, supercritique, le solvant le plus utilisé est de loin
I'hexane commercial (composé a 65% d’hexane et 35% de cyclopentane et d’'isomeéres de ’hexane,
et avec une température d’ébullition comprise entre 65 et 69°C). KEMPER [2013] décrit de fagon
exhaustive la technique d’extraction par solvant; elle est résumée ci-dessous.

Cette étape fait appel a cinq opérations unitaires et contacteurs associés : I’extracteur, le désol-
vantiseur toasteur, le sécheur, 'unité de distillation du miscella et celle de récupération du solvant.

Lextracteur est un contacteur liquide-solide ol1 la matiere oléagineuse (généralement le ga-
teau sortant de la presse émietté, appelé tourteau) est transportée sur convoyeur et passe a travers
des lavages successifs de miscella (mélange de solvant et d’huile), chaque lavage étant de moins en
moins concentré en huile (circulation a contre-courant du solide et du solvant). Apres le dernier
lavage — au solvant pur - les tourteaux sont égouttés, puis sortent de I'extracteur contenant moins
de 0,5% d’huile. Leur temps de séjour total est compris entre 30 et 120 minutes.

Durant les lavages et suivant le design de |’extracteur, les tourteaux sont soit directement plon-
gés dans le miscella soit aspergés (percolation). La température au sein de |'extracteur est mainte-
nue proche de 60°C afin de favoriser la diffusion du miscella dans la matiére oléagineuse tout en
s’assurant qu’il reste liquide.

Les tourteaux dégraissés sortent de I'extracteur contenant entre 25 et 32% de solvant et sont
envoyés au désolvantiseur-toasteur (DT). Le DT est une colonne composée de plateaux percés
de fentes. Les tourteaux chargés en solvant arrivent en téte et tombent de plateau en plateau, au
travers des fentes, avec 'aide de pales fixées a un axe vertical en rotation. Trois types de plateaux
constituent le DT :

* Les plateaux de prédésolvantisation sont faits de deux plaques entre lesquelles de la vapeur a
185°C, 10 bar circule et se condense. Ainsi, la chaleur est transmise par conduction au solide
en contact avec la partie supérieure de la plaque du haut. Ces plateaux sont présents dans
la partie supérieure de la colonne.

* Les plateaux a contre-courant sont des plateaux perforés ol la vapeur provenant des pla-
teaux inférieurs passent par des trous puis a travers le solide.

* Le plateau de barbotage est le dernier plateau, en pied de colonne, grace auquel la vapeur
d’eau a 185°C, 10 bar est injectée uniformément, par I'intermédiaire de trous couvrant toute
sa surface.

Apreés ce strippage, le solide ne contient qu’entre 100 et 500 ppm de solvant.

En sortie de DT, les tourteaux débarrassés de leur solvant contiennent entre 18 et 20% d’eau, et
doivent étre séchés et refroidis. Ils sont ainsi transportés jusqu’au sécheur. Al'instar du DT, il s’agit
d’une colonne a plateaux ou le solide rentre par le haut et descend a I'aide de pales tournantes.
Trois types de plateaux constituent le sécheur :

* Les plateaux de séchage par vapeur, identiques aux plateaux de prédésolvantisation vus pré-
cédemment pour le DT. Les tourteaux sont ainsi chauffés sans qu’ils ne soient en contact
direct avec la vapeur.

* Les plateaux de séchage par air sont également faits de deux plaques mais perforées d’ou de
I'air chaud sort (jusqu’'a 150°C), fluidise partiellement le solide et récupere son humidité.

* Les plateaux de refroidissement par air sont identiques aux précédents, mais de 'air frais les
traverse et refroidit le solide.

Les tourteaux sortant du sécheur sont destinés, le plus souvent, al’alimentation animale et doivent
contenir moins de 12,5% d’humidité (pour le soja).

La distillation du miscella permet de séparer efficacement I'huile et le solvant provenant de

I'extracteur, grace a la tres grande différence de volatilité entre ’hexane et les TAG. Le miscella est,
dans un premier temps, débarrassé des particules solides provenant des tourteaux par filtration
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ou centrifugation. La distillation s’effectue au sein de deux évaporateurs a film grimpant disposés
en série, et suivis d'un stripper et d'un sécheur.

Le miscella chaud (60°C, température de I'extracteur) et composé de 25-30% d’huile, rentre en
pied du premier évaporateur et monte au sein de tubes. La vapeur provenant du DT circule dans
la calandre de I'évaporateur, a I'extérieur des tubes. Réalisée sous vide (pression comprise entre
0,4 et 0,5 atm), cette premiére étape fait chuter la température d’ébullition du mélange (entre 43
et 48°C), évaporant le solvant et augmentant ainsi la vitesse superficielle du gaz au sein des tubes.
Un film de miscella se développe sur la paroi interne des tubes, favorisant aussi le transfert de
chaleur. En téte d’évaporateur, un dome, ayant une fonction de cyclone, sépare par centrifugation
les vapeurs et le miscella désormais composé a 75-85% d’huile.

Le miscella concentré est préchauffé a 110°C et rentre dans le deuxiéme évaporateur, toujours
sous vide. En sortie, le miscella renferme une concentration de 95-98% d’huile.

Il passe ensuite dans un stripper, colonne sous-vide (0,2-0,3 atm) o1 le miscella et de la vapeur
d’eau circulent a contre-courant a 95-110°C. Il en ressort une huile contenant entre 0,1 a 0,3%
d’eau et entre 5 et 200 ppm de solvant. A partir de 14, 'huile peut subir une premiere étape du
raffinage : le démucilagination (ou dégomming). Elle y est lavée a l'’eau puis centrifugée, afin d’ex-
traire les phospholipides dits hydratables qui peuvent étre valorisés dans le cas de 'huile de soja
avec la 1écithine ou mélangés aux tourteaux.

Le plus souvent, I'huile passe par une derniére étape de séchage (colonne sous 0,06-0,1 atm et
100°C) afin de réduire son humidité a 0,05-0,1% et sa concentration en solvant a 5-100 ppm. A no-
ter qu'en UE, 'huile est considérée comme propre a la consommation seulement si elle contient
moins de 1 ppm ! d’hexane, ainsi les derniéres traces de solvant seront éliminées lors du raffinage
et plus précisément lors de la désodorisation.

Larécupération de solvant s’effectue al’aide de condenseurs et/ou d’absorbeurs-neutralisateurs
suivant la provenance des courants. Plus de 99,9% du solvant est ainsi recyclé.

TABLEAU A.2 — Etapes de production d’huile suivant la matiére premiere oléagineuse

Cacahuete Colza Coprah Coton Olive? Soja Tournesol

Décorticage 4 X 4 X X 4 O
Cuisson® v v 4 v X 4 v
Trituration® v v v v v 4 v
Pressage v v v v 4 X v
Extraction par solvant O O U g X 4 0

4 Huile vierge.
b Ces deux étapes peuvent étre inversées.
[ : étape optionnelle
Source : VAN DOOSSELAERE [2013]; LAISNEY [1992]

1. Directive 2009/32/CE
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A.2 Raffinage des huiles végétales

Comme établi dans la PARTIE 1.1.1.3, de nombreux composés constituent les huiles en plus des
TAG : certains de ces composés étant désirables, comme les stérols et tocophérols, d’autres pou-
vant étre préjudiciables a 'aspect, au gofit et a la conservation des huiles. Enfin, certains conta-
minants provenant de 'agriculture ou des méthodes d’extraction doivent étre éliminés afin de
respecter les normes sanitaires. Le raffinage a donc pour objectif d’éliminer certains composés
et d'en préserver d’autres, afin de standardiser le gotit et 'aspect des huiles et d’augmenter leur
résistance a I’oxydation. Les usines actuelles peuvent traiter jusqu’a 4000 tonnes d’huile par jour.

Le résumé suivant a été fait sur la base des travaux de DENISE [1992] et de GREYT [2013], ce
dernier incluant les derniéres innovations en la matieére.

Le raffinage peut étre :

* Physique ou les AGL sont neutralisés par strippage sous vide. Il est utilisé pour les huiles
de palme, de palmiste, de coco et les graisses animales, mais il est moins adapté aux huiles
fluides a température ambiante et de qualité variable.

* Chimique avec une neutralisation a la soude. Particulierement efficace sur les huiles dégra-
dées et facilitant les étapes de blanchiment et de désodorisation, le raffinage chimique a
I'inconvénient d’étre plus onéreux et d’émettre des effluents difficiles a traiter. Il est ainsi
préféré pour les huiles contenant peu d’AGL.

Le TABLEAU A.3 résume les différentes étapes du raffinage, ainsi que les composés éliminés et
éventuellement produits par ces dernieéres.

TABLEAU A.3 - Etapes de raffinage des huiles végétales

Opération Composés éliminés Composés introduits
Stockage AGL
Phospholipides Eau
Démucilagination® Glycolipides
Protéines
AGL Savon
Phospholipides résiduels Eau

Neutralisation chimique Produits d’oxydation
Composés métalliques
Pesticides organophosphorés

Savon Eau
Lavage al’eau Traces de soude
Phospholipides résiduels
Séchage Eau
Blanchiment Pigments AGL
Savon
Décirage/ Cires
Hivernage® Substances insolubles
AGL Isomeres
. L Aroémes Dimeres
Désodorisation

Pesticides organochlorés
Stérols et tocophérols

T Etapes optionnelles.
Source : DENISE [1992]
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A.2.1 Réception et Stockage

Lhuile peut étre raffinée sur un site différent de celui de I'extraction; dans ce cas des controles
qualité sont mis en place afin de s’assurer que le vendeur respecte les bonnes pratiques de fabri-
cation (BPF) et le contrat établi avec I'acheteur. Ces précautions permettent de réduire d’éven-
tuels problémes de rendement voire des complications (production indésirable de mousse, par
exemple) sur les opérations a suivre.

On peut ainsi déterminer le niveau d’oxydation de 'huile (notamment par mesure de son aci-
dité), son taux d’humidité et les concentrations en AGL, en chlorophylle, en cire, en hexane et
phospholipides. A noter que les cas d’adultération ne sont pas rares.

Lacidification, c’est-a-dire 'oxydation et I'hydrolyse, continue durant le stockage notamment
en présence de résidus de tourteaux et de précipités phosphorés contenant des lipases et sédi-
mentant en fond de cuve. Un soin particulier doit donc étre apporté a la propreté des cuves ayant

le plus souvent une capacité comprise entre 10 et 2000 m3.

A.2.2 Démucilagination

Cette étape, aussi appelée dégumming, a pour objectif d’éliminer les phospholipides qui fa-
vorisent I'oxydation, forment de la mousse, désactivent les terres de blanchissement et empoi-
sonnent le catalyseur lors d'une éventuelle hydrogénation. Ces phospholipides sont classés en
deux catégories a savoir hydratables ou non hydratables. Les hydratables étant préalablement
soustraits lors de I'extraction par solvant, cette étape n’est pas réalisée en cas de raffinage chi-
mique, la neutralisation étant suffisante pour éliminer les non hydratables avec un simple prétrai-
tement a I’acide phosphorique.

Lors d'un raffinage physique, le dégumming des non hydratables est au contraire crucial. Il est
réalisé al’aide d’acide phosphorique concentré a 75% ajouté a hauteur de 1-3% aI’huile chauffée a
60°C pendant 20 minutes. Le mélange est alors chauffé a 90°C et de I'’eau y est ajoutée permettant
I'hydratation des phospholipides. Apres avoir été agité pendant encore 20 minutes, le mélange est
refroidi a 50°C et centrifugé.

GREYT [2013] met I'accent sur les nouvelles générations de dégumming enzymatique permet-
tant de réduire les pertes d’huile lors de cette étape.

A.2.3 Neutralisation chimique

Le but premier de I'étape de neutralisation est d’éliminer les AGL et cela est accompli par la
saponification de ces acides gras. D’autres composés sont soustraits de I'huile avec entre autres les
produits d’oxydation et les phospholipides résiduels. La quantité de soude a ajouter permet tou-
jours d’avoir un léger exces stoechiométrique, et est calculée sur la base de I'acide phosphorique
introduit en prétraitement et de la composition en AGL. La concentration de la soude dépend de
nombreux facteurs, dont la teneur en AGL mais aussi du degré d’oxydation de 'huile, I'objectif
étant de limiter la saponification parasite (celle des acides gras présents sur les TAG) et d’obtenir
des flocons de savons bien formés et denses.

En sortie de prétraitement, I'huile est a une température de 60-80°C. Avant neutralisation, elle
passe dans un échangeur de chaleur afin d’étre chauffée a 90°C et arrive au niveau d'un mélangeur
statique ou la solution alcaline est injectée. Le mélange arrive ensuite dans une centrifugeuse afin
de séparer l'effluent aqueux et 'huile dite neutralisée. En plus de 'eau et du savon, cet effluent
contient des phospholipides, des impuretés comme des sels et de I'huile neutre. Appelé soapstock,
il est généralement coupé avec de I'acide sulfurique et est difficile a valoriser et a traiter. C’est la
raison pour laquelle le raffinage physique est privilégié pour les huiles a hautes teneurs en AGL.
Les unités de neutralisation peuvent traiter entre 1 et 30 m3/h d’huile.

De nouveaux types de contacteurs liquide-liquide, appelés NANO REACTOR®, travaillant a
hautes pressions (40-80 bar) et sous ultrasons sont a I’étude et permettent de réduire de 30% la
quantité de soude nécessaire [GREYT, 2013].
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A.2.4 Lavage al’eau et séchage

Lhuile est ensuite lavée a I'eau afin de réduire 1'exces de savon et de soude, mais aussi les
phospholipides, composés métalliques et autres impuretés. Elle est mélangée a de I'’eau décalcifiée
a 90°C et séjourne pendant 1 a 3 minutes dans un réacteur. Le mélange comportant entre 3 et 7%
d’eau est ensuite centrifugé. L'opération peut étre répétée, 'huile neutre devant contenir moins
de 30 ppm de savon en sortie. Enfin, I'huile passe par un sécheur toujours a 90°C et a une pression
comprise entre 0,04 et 0,08 atm.

A.2.5 Blanchiment

Le blanchiment, ou bleaching, vise, en premier lieu, a éliminer les pigments partiellement dé-
truits lors de la neutralisation. Cette étape permet aussi de retirer les savons, phospholipides, pro-
duits d’oxydation et autres impuretés toujours présents a |’état de traces avant la désodorisation.
Elle utilise 'adsorption sur des terres de blanchiment ou sur charbon actif (voire sur un mélange
des deux).

Les terres de blanchiment sont le plus souvent des silicates activés a ’acide sulfurique ou chlo-
rydrique afin d’augmenter leur surface spécifique par un facteur allant de 3 a 6 (250 a 350 m?/g).
Le charbon actif est moins utilisé mais a la spécificité de retenir les HAP.

D’un point de vue technique, le blanchisseur est généralement une colonne, servant de contac-
teur liquide-solide, ou la terre est directement mélangée a I’huile en téte. La suspension, composée
entre 0,05 et 0,9% de terre, passe au travers de différents plateaux lors de sa descente afin d’allon-
ger le temps de contact entre les phases. Cette opération est réalisée a 90°C et sous vide afin de
limiter I'oxydation de 'huile au contact de la terre. Le mélange liquide-solide est récupéré en pied
et est filtré au travers de filtres a feuilles.

Afin d’augmenter les rendements de I'unité, il est possible d’utiliser deux contacteurs en série
ou la terre du dernier est récupérée et est envoyée au premier. Cet agencement peut permette une
économie de 10 a 15% en terre [GREYT, 2013].

En sortie de filtration, le gateau est composé a environ 23% d’huile, ce qui peut constituer une
perte importante. Il est parfois dégraissé a ’hexane puis strippé, pour réduire sa teneur a 2 a 4%
d’huile avant d’étre jeté.

A.2.6 Décirage

Certaines huiles, et en particulier 'huile de tournesol, contiennent une quantité importante de
cires insolubles a température ambiante, rendant I’huile trouble en plus de créer des sédiments. Le
décirage a pour objectif d’éliminer ces cires en les cristallisant, puis en les filtrant ou en les centri-
fugeant. L'huile juste blanchie doit étre refroidie progressivement afin de limiter la cristallisation
sur les parois des échangeurs successifs. Lhuile atteint 6°C (hivernage) et de la terre de diatomée
lui est ajoutée afin de faciliter la germination et la filtration. Apres six heures de cristallisation,
I'huile est réchauffée a pres de 17°C, afin de réduire sa viscosité, puis est filtrée.

A.2.7 Désodorisation

Létape de désodorisation servait historiquement a éliminer le gofit et les odeurs indésirables
des huiles. Aujourd’hui, elle est utilisée en premier lieu pour retirer les AGL, devenant ainsi l'étape
principale du raffinage physique. Elle est aussi indispensable aux huiles ayant subi un raffinage
chimique. En effet, elle permet de séparer par strippage 'huile d’autres composés mineurs (comme
les stérols, tocophérols) et contaminants (pesticides, HAP l1égers), mais aussi d’éliminer les ardmes
et de détruire thermiquement les pigments restants (heat bleaching). Les désodorisateurs peuvent
avoir une capacité allant jusqu’a 1500 tonnes par jour.

Des réactions indésirables ont aussilieu lors de la désodorisation, a savoir la formation d’acides
gras trans et de polymeres des TAG. Le température, la pression, le temps de séjour et la quantité
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de vapeur sont des parametres influant a la fois sur la séparation des composés et sur les réac-
tions parasites. Le design des désodorisateurs et les conditions opératoires doivent concilier une
séparation efficace et une dégradation thermique limitée.

Les désodorisateurs sont des contacteurs gaz-liquide fonctionnant sous vide (entre 2 et 5 mbar)
et entre 190 et 270°C. Les plateaux de barbotage permettant I'injection de vapeur séche sont de

plus en plus souvent complétés par des garnissages structurés en téte de colonne afin de réduire
les pertes en huile neutre.
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A.3 Aspects nutritionnels des huiles végétales partiellement hydrogé-
nées

Loin de prétendre a un état de I’art exhaustif sur I'assimilation des graisses par I'organisme et
leurs effets potentiels sur la santé humaine, cette partie apporte certains éléments permettant de
justifier les recommandations nutritionnelles, voire la 1égislation, concernant les huiles hydrogé-
nées et les objectifs de sélectivité qui seront les notres par la suite.

A.3.1 Métabolisme des graisses et des lipoprotéines

Un résumé succinct des mécanismes d’absorption des graisses et de leur utilisation par 1'orga-
nisme par I'intermédiaire des lipoprotéines est présenté, qui s’'inspire des travaux de BAUR [1995].

Il existe deux voies métaboliques pour les graisses (ou lipides) et le cholestérol : exogene, c’est-
a-dire ayant pour origine I'alimentation, ou endogene, lorsque synthétisés par I'organisme.

Afin de permettre le transport des lipides (et autres molécules), les lipoprotéines les rendent
solubles en milieu aqueux. Elles sont, entre autres, constituées de protéines appelés apolipopro-
téines ayant une fonction de marqueur et se liant aux récepteurs de cellules spécifiques, dont les
cellules épithéliales (paroi interne des vaisseaux sanguins).

Les lipoprotéines sont ainsi classées en cinqg catégories :

* Les chylomicrons permettent le transport des lipides et cholestérol par voie exogene. Les
TAG ingérés sont hydrolysés dans l'intestin gréle en présence de bile et d'une enzyme, la
lipase pancréatique. Il en résulte des micelles composées d’AGL, de MAG et autres molé-
cules liposolubles (comme du cholestérol, libre ou estérifié, mais aussi les vitamines A, D,
E et K). Le contenu de ces micelles est absorbé par les entérocytes (cellules formant la pa-
roi intestinale), permettant la synthése de nouveaux TAG. Ces derniers et le cholestérol sont
combinés a des apolipoprotéines et donnent les chylomicrons qui rejoignent le plasma san-
guin viale systeme lymphatique. Leurs TAG peuvent ainsi étre hydrolysés par la lipoprotéine
lipase dans les capillaires sanguins. Les AGL sont ainsi libérés dans les myocytes ou les adi-
pocytes pour, respectivement, fournir de I'énergie ou en stocker (en reformant des TAG). Les
chylomicrons finissent par libérer leur cholestérol et TAG dans les hépatocytes. Dans le foie,
le cholestérol permet la synthése d’acides biliaires, qui sont des éléments structurants des
parois cellulaires. Les TAG, quant a eux, sont hydrolysés puis resynthétisés afin de servir de
source d’énergie par le foie.

¢ Les lipoprotéines de tres basse densité ou Very Low Density Lipoprotein (VLDL) sont, quant
a elles, produites dans le foie et transportent des TAG (acides gras synthétisés par le foie a
partir de glucose et d’acides aminés) et cholestérol endogenes. Les VLDL libérent ainsi les
AGL dans les cellules, principalement les myocytes et adipocytes, de la méme maniere que
les chylomicrons.

* Une fois hydrolysées, les particules de VLDL, désormais appelées lipoprotéines de densité
intermédiaire ou Intermediate Density Lipoprotein (IDL), sont absorbées par le foie.

e Dans le foie, les IDL deviennent des lipoprotéines de basse densité ou Low Density Lipo-
protein (LDL) via 'hépatite lipase. Les LDL sont composées majoritairement de cholesté-
rol qui est libéré dans le systéme endocrinien pour la synthése d’hormones stéroidiennes.
Les LDL sont aussi impliquées dans I'apparition des cellules spumeuses (macrophages rem-
plis de LDL oxydés par inflammation au niveau des cellules épithéliales). Ces derniéres
peuvent contribuer a la formation de plaques d’athérome entrainant I'athérosclérose, elle-
méme étant a I'origine d’infarctus et d’accidents vasculaires cérébraux [HENRIKSEN et col-
lab., 1983; MOREL et collab., 1986; PARTHASARATHY et collab., 2001]. Pour cette raison, les
LDL sont communément appelées « mauvais cholestérol ».

* Leslipoprotéines de haute densité ou High Density Lipoprotein (HDL), formées dans le foie,
interagissent avec les quatre autres catégories de lipoprotéines en échangeant des apoli-
poprotéines. Les HDL ont la propriété d’inverser le transport du cholestérol et de moduler
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I'inflammation; a ce titre elles sont considérées comme étant le « bon cholestérol » [BLANCO-
MOLINA et collab., 2000; NAMIRI-KALANTARI et collab., 2015].

Ainsi le taux cholestérol sanguin correspond aux concentrations de LDL et de HDL. Méme s’il
tend a étre récemment remis en question [RAVNSKOV et collab., 2016, 2018], le lien entre choles-
térol et MCV, et en particulier la maladie coronarienne, est majoritairement accepté [FERENCE
et collab., 2017, 2018; LAROSA et collab., 1990].

A.3.2 Consommation de lipides et maladies cardio-vasculaires (MCV)

D’un point de vue nutritionnel, les TAG composant majoritairement les huiles végétales sont
des lipides. A I'instar des glucides et protéines, les lipides sont des nutriments et ont un apport
énergétique de 9 kcal/g (contre 4 kcal/g pour les glucides et protéines). Les lipides constituent
donc une part de I'alimentation humaine et peuvent, a ce titre, significativement contribuer a un
exces énergétique ayant pour conséquence le surpoids [BAUR, 1995]. L'obésité est un facteur de
risque établi pour les MCV [BENJAMIN et collab., 2017], en particulier lorsque le tissu adipeux est
situé autour de la taille [SMITH et HASLAM, 2006].

Par ailleurs, de nombreuses études cherchent a montrer s'il existe un lien entre une consom-
mation d’acides gras spécifiques (AGP, AGM 2, AGS ou AGT) et les MCV. Cette association peut étre
directe ou par I'intermédiaire de mesures sur le cholestérol (concentration des LDL et HDL).

On peut ainsi noter les essais cliniques conduits par KATAN et collegues durant les années 1990
et le début des années 2000 :

e MENSINK et KATAN [1990] ont demandé a des adultes en bonne santé de consommer un
régime riche soit en AGM, en AGS ou en AGT. Les participants ayant eu un régime riche en
en AGS et en AGT ont une concentration sanguine en LDL plus importante en comparaison
de ceux ayant eu le régime riche en AGM. Par ailleurs, ceux ayant suivi le régime riche en
AGT ont eu un niveau de cholestérol HDL significativement plus bas que les deux autres
groupes.

¢ Ceteffet des AGT surle HDL est confirmé par DE ROOS et collab. [2002], qui en plus montrent
que les graisses trans jouent un role dans 'inhibition d’'une enzyme (PONI) agissant au ni-
veau des cellules épithéliales (vaisseaux sanguins) et réduisant I'athérosclérose.

e MENSINK et collab. [1992] ont par ailleurs remarqué que le taux de lipoprotéines [a] (lipo-
protéines similaires au LDL, associées aux MCV) est plus important lorsque des participants
recoivent un régime riche en AGT apres avoir suivi un régime riche en AGS que lorsque ce
dernier est suivi par un régime riche en AGM ou/et AGP.

Par la suite, de nombreuses méta-analyses ont compilé les résultats d’études sur la consom-
mation de lipides, et en particulier d’AGS et AGT, ainsi :

e CLARKE et collab. [1997] ont repris les résultats de 395 expériences (soit 93 articles) pour
examiner les effets sur le cholestérol total d'un apport isocalorique soit en AGS, AGM, AGP,
soit en glucides complexes. En remplagant 10% des calories ingérées sous forme de glucides
complexes par des graisses saturées, le cholestérol total augmente de 8%, principalement
viale taux de LDL. Ceci n’est pas le cas avec les AGM. La consommation d’AGP tend méme
a faire baisser le cholestérol. Ces conclusions seront par la suite étayées par LI et collab.
[2015].

* MOZAFFARIAN et collab. [2009] regardent les effets sur la santé de la consommation de AGT
et confirment que ces graisses ont tendance a faire augmenter le taux de LDL, a réduire le
taux de HDL, a affecter le fonctionnement des cellules épithéliales et méme a prédisposer
au diabete de type 2. Par ailleurs, le lien direct entre consommation de AGT et MCV est pro-
bable. Ils concluent que pour 2% d’augmentation de I'apport énergétique en AGT, le risque
de faire un infarctus du myocarde augmente entre 24 et 32%.

2. Les acides monoinsaturés seront supposés comme possédant une insaturation cis, sauf mention contraire.
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* Dans la continuité, DE SOUZzA et collab. [2015] essayent d’établir un lien direct entre la mor-
talité, les MCV, le diabéte de type 2 et la consommation de AGS et AGT. Ils recoupent leurs
résultats avec ceux de MOZAFFARIAN et collab. [2009] sur la relation entre consommation de
AGT et MCV, voire méme le lien a la mortalité (toutes causes confondues et celle associée
aux MCV), mais pas celui avec le diabete de type 2. La causalité entre consommation de AGS
et mortalité n’est pas établie; il en est de méme pour les MCV. Les auteurs concluent que ce
sont les méthodologies d’étude trop hétérogenes qui rendent difficiles la mise en évidence
de ces liens.

* Finalement, BROUWER et collab. [2010] ont répertorié 39 études pour déterminer sil’origine
des AGT (animale ou huiles partiellement hydrogénées) a un effet sur les taux de LDL et de
HDL. Comparé a un apport isocalorique en AGM, le ratio LDL sur HDL augmente de fagon
similaire dans les deux cas.

Ala lumiére de ces études, I'Organisation Mondiale de la Santé (OMS) a publié deux rapports
[NISHIDA et UAUY, 2009; UAUY et collab., 2011] et les recommandations suivantes® : la consom-
mation totale de lipides, de graisses saturées et de graisses trans ne doit pas dépasser 30%, 10%
et 1%, respectivement, de 'apport énergétique total. Par ailleurs, elle conseille d’éviter les huiles
partiellement hydrogénées *.

3. Voir : Draft guidelines on saturated fatty acid and trans-fatty acid intake for adults and children, OMS, 2018.
4. Voir : An action package to eliminate industrially-produced trans-fatty acids, OMS, 2018.
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A.4 Modéele analytique de transfert de matieére gaz-liquide en écoule-
ment de TAYLOR proposé par NIRMAL et collab. [2019]

NIRMAL et collab. [2019] discrétisent le canal en un nombre fini de cellules unitaires, elles-
meémes divisées en quatre régions (voir FIGURE A.1).

FIGURE A.1 — Schéma représentant les quatre régions pour la i®™e cellule unitaire d’un train de bulles de
TAYLOR : 1a bulle, le bouchon de liquide (ici noté BLS), le film de lubrification (BF) et le film dans le liquide
(LF) [NIRMAL et collab., 2019].

Les auteurs posent un systéme d’équations différentielles pour chaque cellule unitaire, consti-
tué des EQUATIONS (A.1), (A.2) et (A.3). Ce dernier est résolu via MATLAB (fonction ode15s) :

dpwm,GVs,i . . _ _
% = _kL,cap,iAB,i(C —CB,i) — kL,cap,iAB,i(C —CB,i+1) — 2Tl'I-]B,iRB,iSf,i(CBF,i —-Cgi) (A1)
dZi _y (A.2)
dr B! ’
0c; , 0 [ . 0Cs,
— =n“"— | DD —_— A.3
ot av |PPW5y (A-3)

L'EQUATION (A.1) est la vitesse de rétrécissement de la i®™ bulle. Les deux premiers termes du
membre de droite correspondent au flux molaire quittant la bulle par les calottes, respectivement
le culot et le nez, avec Ag ; = ZJTRZ . Le coefficient de transfert, ki, cqp,i, est déduit de la théorie de
pénétration comme dans les travaux de VAN BATEN et KRISHNA [2004] pour la vitesse de bulle et le
rayon de la i®m¢ bulle (voir EQUATION (A.4)).

2v2 |DUg;
e =7\ T

Le troisieme terme du membre de droite traduit le cross-talk entre les bouchons de liquide.
Les concentrations Cpg; et ¢ p; sont respectivement les concentrations moyennes dans le film de
lubrification et dans le film liquide (voir FIGURE A.1). Alinstar des travaux de ESKIN et MOSTOWFI
[2012], ’hypothese d'un profil de vitesse plan dans le référentiel de la cellule unitaire au niveau
du film (voir FIGURE A.2) simplifie I'équation de convection-diffusion et donne 'EQUATION (A.5)
pour le film de lubrification (BF).

(A.4)
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FIGURE A.2 - Ecoulement dans le film liquide [ESKIN et MOSTOWFI, 2012].

OCBE; 0% cpE;
Up,—28i _ p= Bk
B 5% 3y2

(A.5)

L'épaisseur du film pour la i®™¢ bulle, 6fy,~, est donnée par I"EQUATION (1.46). Pour les deux
films, les conditions aux limites a la paroi sont un flux nul en y = 0 (soit pour r = R¢), des condi-
tions de DIRICHLET en y = f,i (soit pour r = Rp ;, concentration a saturation pour Cgg; et conti-
nuité des concentrations avec le bulk pour ¢ip;) et une continuité des concentrations aux fron-
tieres entre BF et LE Ainsi les concentrations dans les films sont données par les EQUATIONS (A.6)
et (A.7).

(J‘[ﬂ)z Lf,iRC
CBEilz-1,, — ¢ 4 @1-(=D" 2 Peid?,
=5 Y€ * (A.6)
CLEllz:Ls ¢ T p=1 n
(T[n)z Ls,iRc
CLEil =14 — CB,ilr=R, _ii 1—(—1)"e 2 Peia?i A7)

For : _ , 2
CBEllzszyi71 CB,llr:RB Tt n=1 n

Ou Pe; = UsiRe/D; Cpg; et Crg; sont, respectivement, les concentrations moyennes dans le film
de lubrification et dans le film liquide.

LEQUATION (A.2) donne la position de la i®*™¢ bulle. Elle est déterminée en intégrant sa vitesse
qui est elle-méme déduite de la vitesse de rétrécissement de la cellule unitaire précédente (voir
EQUATION (A.8)).

i_l—dVB,k 1dVg;
dr 2 dt

1
Us,i = 5~ Ry Up1 + (A.8)

B,i k=1

Ou U estla vitesse de la premiere bulle, apres décrochage.

Enfin 'EQUATION (A.3) traduit I'inhomogénéité de la concentration dans les bouchons liquides.
Pour cela, les auteurs ont utilisé la fonction de courant dans un repére axisymétrique (¢ = f(r, z))
dans le cadre des recirculations caractéristiques des écoulements de TAYLOR. Cette derniere équa-
tion a ainsi été obtenue vial' équation de diffusion-convection en régime non-stationnaire en pas-
sant du systeme de coordonnées (z,7,z) a un systeme comprenant le temps et le volume enfermé
par une surface de courant. La concentration cg ; est la concentration moyenne sur une surface
de courant (homogene si Pe > 1) et D est une diffusivité modifiée. Il est a2 noter que la surface de
courant la plus a I'extérieur englobe I'intégralité du volume du bouchon de liquide donnant ainsi
¢B,ilr=g,- Dans le cadre de ce modele, il est donc inutile d’avoir un coefficient de transfert entre les
bouchons et le film en proche paroi.

Grace a des simulations numériques utilisant COMSOL MurLTipHYSICS®, NIRMAL et collab.
[2019] remarquent une concentration non homogene du soluté dans le liquide lors de la formation
et du décrochage des bulles. Le soluté étant concentré sur les régions les plus a I'extérieur des
recirculations, ils proposent d'utiliser pour 'initialisation de leur modele I"EQUATION (A.9).
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Z()

*
tO

CB,i (W) = Couy,; erfc (A9)

Ol ¢y est la concentration de la ligne de courant située le plus a I'extérieur, Z(y) est la distance
entre cette derniere et le centre du vortex, et f; est le temps adimensionnel de propagation.
Le modeéle peut ainsi étre initialisé pour Pe, Ca, Ls, L¢, ¢*, oy €t £; donnés.



ANNEXE A. COMPLEMENTS

A.5 Analyse de la composition en acides gras des huiles végétales par
chromatographie phase gaz

La composition en acides gras des échantillons d’huiles végétales, qu'ils soient hydrogénés
ou non, est déterminée par analyse CPG/FID. La méthode détaillée ci-dessous a été développée
conjointement avec I'ITERG, le LCA et le service technique du LGC.

A.5.1 Préparation des échantillons

Les échantillons sont, dans un premier temps, préparés suivant la norme 1SO12966 [2017].
Lobjectif est 'obtention d’esters méthyliques d’acide gras (EMAG). Pour ce faire, les TAG présents
dans 'huile sont d’abord saponifiés en présence de soude méthanolique. Les savons issus de cette
premiére réaction sont par la suite méthylés par du BF; méthanolique.

Les étapes de préparation sont résumeées ci-dessous :

¢ 250 a 500 mg d’huile sont introduits dans un réacteur en verre a fond plat, d’environ 150 mL,
surmonté d'une colonne de VIGREUX de 15 cm spécialement réalisée pour cette tache par la
société VERRES VAGNER.

¢ 6 mL de solution de NaOH/méthanol (0,5 N) sont ajoutés.

* Le réacteur est placé dans un bain thermostaté a 67°C et est agité a 'aide d'un barreau ai-

A

manté. Le liquide est porté a ébullition pendant 5 a 10 min.

* 7mL d’une solution de BF;/méthanol (15% vol. en BF;) sont ajoutés. L'ébullition est main-
tenue pendant 3 min.

* 10 mL d’iso-octane sont ajoutés et la chauffe est arrétée.
¢ 20 mL d’'une solution de NaCl saturée a chaud sont ajoutés. Le réacteur est agité 15 secondes.

* Apres décantation, 2 mL de la phase supérieure organique sont prélevés et séchés avec 0,5 g
de Na, SO, anhydre.

A.5.2 Conditions d’analyse

Un chromatographe en phase gaz avec détecteur a ionisation de flamme THERMO TRACE 1310
est utilisé. Il est équipé d'une colonne capillaire de marque AGILENT et de type SELECT FAME (0,25
mm de diameétre intérieur et 50 m de long).

Le gaz vecteur est de 'hélium et est maintenu a une pression constante de 220 kPa dans la
colonne. Un mode d’injection split est réalisé au niveau de la colonne, avec un débit de fuite de
60 mL/min. Un volume de 1 pL est introduit dans l'injecteur chauffé a 253°C. Le programme de
température du four de la colonne est détaillé dans le TABLEAU A.4.

TABLEAU A.4 — Programme de température du four de la colonne

RampedeT Température cible Temps de maintien

(°C/min) ®) (min)
- 165 25
10 200 13,5
15 250 5

A.5.3 Analyse des chromatogrammes

Les chromatogrammes obtenus sont analysés a 'aide du logiciel CHROMELEON". Lanalyse
préliminaire d'un étalon EA.M.E Mix C8-C24 fourni par SIGMA-ALDRICH a permis d’identifier
les pics attribués aux acides gras constitués de 8 a 24 carbones.
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Laire A; attribuée a chaque pic est déterminée. Dans le cadre de ce travail, les coefficients de
réponse des especes considérées sont tous égaux car de structure chimique trés proche. Ainsi la
fraction massique w; associée au composé i est donnée par ' EQUATION (A.10).

LjAj

Il doit étre noté que I’hydrogénation partielle induit I'apparition de composés trans, mais aussi
d’isomeres de position dus a la migration d’insaturations le long de la chaine carbonée. En pra-
tique, de nombreux pics initialement absents lors de I'analyse de 'huile avant hydrogénation ap-
paraissent par la suite. En outre, certains de ces composés formés présentant des volatilités et
polarités tres voisines, les pics associés se superposent partiellement ou totalement entre eux ou
avec les pics initialement présents.

RATNAYAKE et PELLETIER [1992] se sont attelés a 'identification de ces pics : ils ont remar-
qué que la majorité des isomeres de position cis (et respectivement trans) d'un composé donné
tendent a sortir sur un intervalle de temps bien défini. Les pics sont alors regroupés et seule la
distinction cis/ trans est considérée.

Par conséquent, parmi les acides gras comportant 18 carbones présents dans I'huile de tour-
nesol, seuls sont distingués les C18:0, C18:1 cis, C18:1 trans, C18:2 cis et C18:2 trans.

Des exemples de chromatogrammes caractéristiques d’huile de tournesol avant et apres hy-
drogénation sont donnés FIGURE A.3.

w; (A.10)
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FIGURE A.3 — Chromatogrammes caractéristiques d’huile de tournesol non hydrogénée et partiellement
hydrogénée : groupes d’acides gras séparés par les tirets bleus.
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A.6 Description détaillée du déroulement des expériences en réacteur
monocanal

A.6.1 Activation des monotubes

Les éléments mentionnés ci-apres font référence au PI&D disponible FIGURE 5.2.

Une activation in situ sous hydrogéne est d’abord réalisée dés que les monotubes catalytiques
sont montés sur 'unité pilote, de facon a réduire les atomes de palladium du dép6t qui auraient
pu s’oxyder durant la phase de conservation des tubes.

Lensemble de I'installation est d’abord inerté a I’azote a une pression de 6 bar et un débit de 3
m3/h (réglés viale détendeur PC-N2 et le rotameétre FC3-N2) pendant une minute.

Les monotubes sont alors isolés du séparateur LGS (par fermeture de V5). La chaudiere est
d’abord réglée pour obtenir une température de 100°C dans les monotubes (donnée par les sondes
TT2 et TT3), tandis que le débit d’hydrogene est fixé a 0,86 NL/h par 'intermédiaire du débitmetre
régulé FCT-G. L'activation est accomplie par la circulation d’hydrogene a haute température, dans
le sens d’écoulement descendant (pendant 30 min a 100°C, puis 45 min a 230°C) puis ascendant
(45 min a 230°C) a I’aide des vannes trois voies V3 et V4. La pression dans les monotubes, mesurée
par PT1, est de 5 bar et est régulée via la vanne pointeau V13.

Pendant toute la procédure, l'inertage des gaz envoyés a I’évent est assuré par les rotameétres
FC1-N2 et FC2-N2.

A.6.2 Hydrogénation en monocanal

Apres I'activation, V3 et V4 sont a nouveau configurées pour un écoulement descendant et la
vanne V5 est ouverte. De I’huile non hydrogénée est introduite directement dans le séparateur LGS
via la vanne V32 pour assurer la garde liquide et y éviter la prise en masse de I'’hydrogénat, le sé-
parateur n’étant ni chauffé ni calorifugé.

Les cordons chauffant sont allumés. La consigne de la chaudiere est ajustée afin d’obtenir la
température souhaitée au niveau des monotubes actifs (lue par les sondes TT2 et TT3).

Compte tenu des faibles débits délivrés par le débitmetre régulé FCT-G, une mise sous pression
rapide de l'installation est préalablement réalisée par une alimentation forcée en hydrogene via
la vanne V31 et le réglage de la vanne pointeau V2. La lecture de la pression est faite par la sonde
PT1.

Une fois que la température et la pression souhaitées sont atteintes au niveau de 'ensemble
de l'installation, le débit de gaz est fixé a la valeur nominale grace au réglage du débitmeétre ré-
gulé FCT-G. La température de la chambre chauffante de P1 est fixée a 90°C et I'alimentation du
liquide est mise en route au débit désiré. Par ailleurs, la pression au sein de 'unité est maintenue
constante en ajustant la vanne du déverseur PC-G.

Une chute de la température mesurée par TT2 (environ 2°C en quelques secondes) indique
I'instant ol le liquide entre dans le premier monotube catalytique. Le temps zéro de I'expérience
est ainsi établi a cet instant.

Les échantillons sont prélevés en cours d’expérience grace a I'ouverture et fermeture succes-
sives des vannes V7 puis V8. Le volume de tuyauterie compris entre ces dernieres est soigneuse-
ment vidangé avant chaque prise d’échantillon.

Comme durant 'activation, I'inertage des gaz envoyés a I'évent est assuré par les rotametres
FC1-N2 et FC2-N2.
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Mise a I'arrét de l'installation Une fois I'expérience arrivée a son terme, les alimentations en
réactifs sont coupées par 'arrét de la pompe P1 et la fermeture du débitmetre régulé FCT-G.

Louverture de la vanne V10 permet 'évacuation de 'hydrogéne en by-passant le déverseur
PC-G. De l'azote est par la suite introduit dans I'unité viale rotamétre FC3-N2 jusqu’a une pression
de 6 bar, puis purgé. Ceci permet d’éliminer ’hydrogene résiduel dans les monotubes MT-P2, MT-
R1 et MT-R2.

La consigne de la chaudieére est abaissée a 60°C afin d’éviter toute solidification éventuelle
de I'huile hydrogénée. Si de I'huile hydrogénée a été utilisée comme alimentation, de I’huile non
hydrogénée est introduite dans le pilote pendant plusieurs minutes. Le monotube MT-P1 et le sé-
parateur LGS sont vidangés par la vanne V21 et les vannes V25 et V26, respectivement.

Linstallation est ensuite mise a nouveau sous 6 bar d’azote pour éviter toute entrée d’ oxygene
(et donc 'oxydation du catalyseur) pendant la période d’arrét. La chaudiére, les cordons chauf-
fants et le panneau de commande sont arrétés.



ANNEXE A. COMPLEMENTS

A.7 Figures annexes

FIGURE A.4 - Schéma du circuit des fluides et de I'instrumentation du réacteur agité autoclave ayant servi
al'obtention des données cinétiques pour '’hydrogénation d’huile de tournesol (commercialisé par PARR
INSTRUMENT).
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(e) Hydrogénation #10 (120°C - 12,5 bar) suivant un
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(d) Hydrogénation #7 (80°C - 12,5 bar) suivant un
meécanisme associatif.
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FIGURE A.5 — Profils de concentrations en acides gras mesurés (symboles) et prédits par le modele
cinétique complet (courbes) pour les mécanismes dissociatif et associatif : C18:2 (rouge), C18:1 (vert),
C18:0 (bleu) ; espeéces sans distinction cis ou trans (@, -), cis (A, - -), trans (W, ---).
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mécanisme dissociatif. mécanisme associatif.

FIGURE A.6 — Profils de concentrations en acides gras mesurés (symboles) et prédits par le modele
cinétique complet (courbes) pour les mécanismes dissociatif et associatif : C18:2 (rouge), C18:1 (vert),
C18:0 (bleu) ; espéces sans distinction cis ou trans (@, -), cis (A, - -), trans (W, ---).
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FIGURE A.7 — Photographie de I'unité d’hydrogénation d’huile végétale en réacteur monocanal.
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FIGURE A.8 — Champs de concentration en H, et lignes de courant au niveau du nez (A) et du culot (B) de la
bulle en entrée de monotubes réactifs pour différentes géométries.
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FIGURE A.9 - Concentrations moyennes des acides gras et de '’hydrogene dans le liquide et a la paroi
suivant la position de la cellule unitaire pour les CAS 1a (160°C - 21 bar - Lyc =40 mm, a =0,5), 1b (160°C -
21 bar - Lyc =20 mm, a =0,2) et 2 (120°C - 21 bar - Ly¢c =40 mm, a« = 0,2) : C18:2 (—), C18:1 cis (—), C18:1

trans (- -), C18:0 (—), H, (

- deuxieme axe) ; coordonnée z = 400 mm (---) représentée.
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FIGURE A.10 - Comparaison entre les distributions des acides gras obtenues lors des essais effectués en
dehors conditions de référence et celles issues des simulations numériques directes pour différentes
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Annexe B

Liste des acronymes

AEQS approximation des régimes quasi-stationnaires. 29, 84
AG acide gras. 6
AGL acide gras libre. 6, 8, VI-VIII, X

AGM acide gras monoinsaturé. 6, 7, 11, 12, 14-16, 18, 31, 34, 82, 90, 101, 107, 134-136, 138, 139,
141, 159, 180, 193, 195, 198, XI, XII

AGP acide gras polyinsaturé. 5, 7, 11, 14-16, 18, 88, 89, 101, 134-136, 138, 139, 141, 154, 168, 169,
177, 180, 187, 195, XI

AGS acide gras saturé. 6, 13, 15, 16, 34, 101, 134, 136, 154, 168, 172, 177, 180, 191, 195, XI, XII
AGT acide gras trans. 6, 7, 12-16, 31, 154, 156, 168, 169, 172, 177, 191, XI, XII

ALE Arbitrary Lagrangian-Eulerian, méthode de résolution numérique de maillage mobile. 45,
122

CAO conception assistée par ordinateur. 121, 147

CFD mécanique des fluides numérique - Computational Fluid Dynamics -. 38, 43, 50, 51, 62, 64,
77,120,121, 123, 141, 147, 148, 156, 158, 164, 166, 175-177, 179, 186-189, 191-194, 198-200,
203, 205, 206

CIRIMAT CENTRE INTER-UNIVERSITAIRE DE RECHERCHE ET D'INGENIERIE DES MATERIAUX. 147

CPG/FID chromatographie en phase gazeuse avec détecteur a ionisation de flamme. 66, 88, 89,
151, 153, XVI

DAG diglycéride (aussi appelé diacylglycérol, diacylglycéride). 6, 8

DESA Département des affaires économiques et sociales des Nations Unies ou Department of
Economic and Social Affairs. 4

DT désolvantiseur-toasteur. IV, V

EDP équations aux dérivées partielles. 121
EMAG ester méthylique d’acide gras. 15, 16, 24, 25, 28, 29, XVI

FDA Agence américaine des produits alimentaires et médicamenteux ou Food and Drug Admi-
nistration. 6

HAP hydrocarbures aromatiques polycycliques. 11, VIII

HCR huile de colza raffinée. 66-69, 71, 73

HDL lipoprotéines de haute densité ou High Density Lipoprotein. X—XII
HTL huile de tournesol riche en acide linoléique. 72

HTNR huile de tournesol non raffinée. 66-69, 71
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HTO huile de tournesol riche en acide oléique. 72

HTR huile de tournesol raffinée. 66-70, 73, 128

IDL lipoprotéines de densité intermédiaire ou Intermediate Density Lipoprotein. X
ITERG INSTITUT DES CORPS GRAS. 87, 88, 151, XVI
IV indice d’iode ou iodine value. 7, 12, 13, 15, 16, 21, 22, 66—68, 74-76

LCA LABORATOIRE DE CHIMIE AGRO-INDUSTRIELLE DE TOULOUSE (UMR 1010 INRA/INPT). 87,
XVI

LDL lipoprotéines de basse densité ou Low Density Lipoprotein. X—XII
LGC LABORATOIRE DE GENIE CHIMIQUE DE TOULOUSE. 147, XVI

MAG monoglycéride (aussi appelé monoacylglycérol, monoacylglycéride). 6, 8, X

MCV maladies cardio-vasculaires. 6, XI, XII
OMS Organisation Mondiale de la Santé. XII
PI&D piping and instrumentation diagram. 148, 163, XIX

RMT réacteurs monolithes triphasiques. 33, 34, 49
RMT-EX réacteur-échangeur triphasique de type monolithe. 120

TAG triglycéride (aussi appelé triacylglycérol, triacylglycéride). 6, 7, 11, 16-19, 21, 23, 28, 31, 62—
65, 67, 75, 76, 85, 88, 95, 102, 103, 114, 122, 124, 126, 129, 135-137, 139, 141, 156, 158, 162,
169, 177, 180, 182, 184-187, 189, 193, 194, 199, 205, 206, IV, VI-VIII, X, XI, XVI

UE Union Européenne. 4, 6,11, V
USDA Département de I’Agriculture des Etats-Unis ou U.S. Department of Agriculture. 4

VLDL lipoprotéines de trés basse densité ou Very Low Density Lipoprotein. X

VOF volume-of-fluid, méthode de résolution numériques d’écoulements diphasiques. 43, 45, 48,
123
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adipocyte cellules constituant le tissu adipeux. X

adultération pratique frauduleuse consistant enl’ajout d'un produit de moindre valeur a un autre
produit. 9, VII

aliphatique se dit d'un composé organique non aromatique. 6, 88
bulk région fluide située loin de la couche limite massique. 138, 139, 169, 172, 189, 195, 197

cis configuration géométrique d'une molécule au niveau d’'une insaturation, ou les principaux
groupes fonctionnels sont situés du méme cété, voir FIGURE 1.4. xiv—xvi, 2, 6, 7, 11, 15, 16,
25-28, 30-32, 50, 62, 82, 83, 88-91, 93-95, 107-111, 113-115, 128, 141, 151, 153, 155-157, 159,
160, 168, 169, 173, 174, 177-181, 189, 191, 195, 196, 198-200, 203-206, XI, XVII, XXII, XXIII,
XXVI, XXVII, XXXIII

cross-talle échange de matiere entre les bouchons liquides via le film dans le liquide et de lubrifi-
cation. 42, 43, 50, XIII

hydroxyle fonction alcool (-OH). 6, 9

insaturation double liaision carbone-carbone (liaison éthyléne), fixant la configuration géomé-
trique d'une molécule en cis ou trans. xiii, 6, 7,9, 11, 17, 18, XXXIII

level-set méthode de résolution diphasique. 43, 45, 123

miscella mélange d’huile et de solvant, le plus souvent de I'hexane. IV

myocyte cellules constituant le tissu musculaire. X
oléfinique relatif a I'oléfine, hydrocarbure éthylénique. 6

slurry mélange entre la phase liquide et le catalyseur solide en suspension. 11, 13, 14, 16, 31, 34,
50, 206

trans configuration géométrique d'une molécule au niveau d'une insaturation, o1 les principaux
groupes fonctionnels sont situés du coté opposé, voir FIGURE 1.4. xiv—xvi, 1, 2, 6,7, 11, 12, 15,
16, 24-28, 30-32, 50, 62, 82, 83, 88-91, 93-95, 107-111, 113-115, 128, 141, 151, 153, 155-157,
159, 160, 168, 172-174, 178-181, 189, 191, 195, 196, 198, 199, 203-206, VIII, XI, XII, XVII, XXII,
XXIII, XXVI, XXVII, XXXIIT

washcoat dépot catalytique en paroi. 1, 33, 34, 40, 47, 48, 104, 120, 129, 130, 147, 148, 150, 155,
156, 163, 176, 180, 199, 205
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Liste des nombres adimensionnels

Ca Nombre capillaire (= pUg/0). xiii, 35-37, 39, 44, 45, 49, 122, 123, 136, 141, 158, 159, 165, 177,
190, 191, 194, XV

Pe Nombre de PECLET (= ud/D). xiii, 44, 48, 49, 126, 135, XIV, XV
Re Nombre de REYNOLDS (= pudc/p). 35, 39, 40, 44, 123, 186

Sc Nombre de SCHIMDT (= p/(pD)). 39, 40, 186
Sh Nombre de SHERWOOD (= k.d/D). 40, 186
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Liste des symboles

aglL, Aire d’échange interfaciale entre les calottes de la bulle et les bouchons de liquide, m?/m3.
38-41, 46, 182, 184, 189, 190, 193, 194, 197

acgs Aire d’échange interfaciale entre la surface de la bulle au sein du film de lubrification et la
paroi, m?/m3. 38-41, 46, 182, 184, 189, 190, 193, 194, 197

ars Aire d’échange interfaciale entre les bouchons de liquide et la paroi, m?/m3. 38-41, 182, 184,
186, 189, 190, 193, 194, 197

o Pondération de l'activité du catalyseur, sans unité. xv, xvi, xviii, 160, 161, 163, 164, 166-171, 173—
181, 184-187, 191-194, XXVI, XXVII

Bc Rapport du débit volumique de gaz sur le débit volumique total (Qg/(Qs + Qs) = ugs/(ugs +
urs)), sans unité. 44

D Diffusivité, m?-s7L, 39, 40, 46, 48, 49, 103, 124, 126, 135, 162, 182, XIII, XIV
dg Diametre de la bulle, m. 39, 40, 184

cI’_‘12 Concentration a saturation, mol-m™3. 21, 22, 35, 39-41, 45, 46, 124, 125, 128, 141, 147, 160,
162, 166, 167, 169, 182, 184, 186, 190, 193, 195

8. Epaisseur du washcoat, m. 125, 148, 163, 190
Sf Epaisseur de film, m. 36, 37, 40, 123, 128, 159, 160, 165, 168, 186, 190-194

AP Différence de pression entre 'entrée et la sortie de la cellule unitaire, Pa. 44, 45, 47, 124, 133,
137,162, 164, 165, 167

Dn,-nuite Diffusivité de’hydrogeéne dans I'huile végétale, m?2-s~L, xiv, xvii, 22, 23, 73-75, 124, 125,
162, 182, 186, 193

DraG-huile Diffusivité des triglycérides dans I'huile végétale, m? - s~*. xiv, xvii, 22, 75, 76, 103, 124,
126, 139, 162, 186

e Rétention gaz dans la cellule unitaire, sans unité. xviii, 39-41, 43-45, 47, 48, 122-127, 136, 162,
164, 166, 168, 190, 191, 193, 195, 197

€G,mini Rétention gaz dans la cellule unitaire pour une bulle sphérique, sans unité. xviii, 122, 127,
136, 164, 166-168

e Fraction de liquide dans la cellule unitaire, sans unité. 40
€p porosité du catalyseur, sans unité. 103, 163

n Facteur d’efficacité, sans unité. 40

kgL Coefficient de transfert de matiere du soluté gazeux vers les bouchons de liquide via les ca-
lottes, m-s~!. 38, 41, 46, 182, 184, 186, 189-191, 193, 194
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kgs Coefficient de transfert de matiere du soluté gazeux vers la paroi catalytique, m-s~1. 38, 40,
41, 46, 182, 184, 186, 189, 190, 193, 194

kis Coefficient de transfert de matiere liquide-solide, m-s~!. 38, 40, 41, 182, 184, 186, 188-191,
193, 194

kra Coefficient volumétrique de transfert de matiere gaz-liquide, s™!. 14, 38-40, 46-48, 184

Ly Longueur de film, m. 39, 40, 128, 159, 160, 184, 186, 190, 193, XV
Ls Longueur de slug, m. 39, 40, 48, XV

Lyc Longueur de cellule unitaire, m. 39, 40, 44-48, 123, 128, 141, 147, 159, 160, 163-166, 168, 170,
171,173,174, 177, 184-186, 190, 191, 193, XXVI

Mrtag Masse molaire du triglycéride équivalent, g-mol~'. 64, 67, 68
[ Viscosité dynamique, mPa-s. 17, 18, 20, 21, 23, 35, 36, 63, 65, 72, 73, 75, 122-124, 128, 137, 139,
158, 159, 162, 163, 194

Nctag Nombre total d’atome de carbones présents dans le triglycéride équivalent, m? -s~1. xvii,
64, 65, 67,68, 72, 74

v Viscosité cinématique, m?-s~!1. 17, 20

w3 Acide gras essentiel oméga-3, parfois noté n-3.7

wg Acide gras essentiel oméga-6, parfois noté n-6.7

P Pression, Pa. 29, 63, 64, 126, 128, 152, 159, 160, 164

po Nombre moyen de groupes —CH, — par acide gras pour une huile donnée avant hydrogénation,
sans unité. xvii, 67

® Flux de matiére global, mol-s~'. 46, 47

p' Nombre moyen de groupes —HC=CH- - ou insaturations — par acide gras pour une huile don-
née, sans unité. 63-65, 67, 68, 72, 74, 89

p, Nombre moyen de groupes ~-HC=CH- - ou insaturations - par acide gras pour une huile don-
née avant hydrogénation, sans unité. xvii, 65, 67, 72, 74

Ywp Module de WEISZ-PRATER. 103, 104

R Constante des gaz parfaits, 8,314 J-mol ™! -K~1. 18-20, 22, 93, 125, 126, 161
Rg Rayon de la bulle (= dg/2), m. 36, 190, 191

Rc Rayon de capillaire (= d¢/2), m. 36, 123, 135, 159, 165, 190, 191, XIV

p Masse volumique, kg-m‘s. 17,19, 35, 123, 125, 128, 159, 162, 163, 190

o Tension de surface, N-m™1. 21, 35, 36, 122, 128, 158, 159, 194

T Température, K. 17, 19-23, 29, 73, 122-126, 128, 152, 159, 160, 162, 164
T, Tortuosité du catalyseur, sans unité. 103

0 Fraction de recouvrement des sites actifs. xiv, 84-86, 93, 94, 101-103, 107, 108, 114, 125,127, 129,
160, 161

tp, Temps de passage de la cellule unitaire le long d'une section de canal donnée, s. 163, 165-167

Up Vitesse de la bulle au sein du capillaire, m - s1.xv, 35, 36, 39, 40, 43-49, 122-124, 126, 127, 130,
132, 133, 135, 136, 141, 162, 163, 168, 177, 186, 190, 191, 193

ugs Vitesse superficielle du gaz, m-s~L. 35, 40, 43, 47, 122, 123, 154, 190
urs Vitesse superficielle du liquide, m-s~1. 35,41, 43, 47, 122, 123, 128, 152, 154, 158, 190, 194
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Urp Vitesse diphasique Urp = urs + ugs, m-s~1. 35, 36,39-41, 44, 45, 122, 123, 126, 127, 130, 132,
141, 190

Vg Volume de la bulle au sein de la cellule unitaire, m3. 190
Vyc Volume de cellule unitaire, m3. 46, 47, 182, 184, 190

wpy Fraction massique de palladium dans le catalyseur, sans unité. 125, 163, 190

X Degré de saturation de 'huile (voir EQUATION (2.11)), sans unité. xiv, xv, xvii, 65, 68, 70-72, 74,
90, 91, 100, 111, 124, 130, 132, 133, 136, 139, 140, 152-154, 156, 157, 162, 167, 168, 177, 179,
181, 192, 196

xc Fraction molaire en C18:1 cis, sans unité. 89, 90, 100, 153-156, 167, 168, 177, 179, 180, 192, 195,
198, XXXIX

x1 Fraction molaire en C18:2, sans unité. 89, 90, 130, 136, 139, 153-155, 167-169, 177, 179, 180, 192

xt Fraction molaire en C18:1 trans, sans unité. 89, 90, 100, 153-156, 167, 168, 177, 179, 180, 192,
195, 198, XXXIX

xym Fraction molaire en C18:1, définie comme la somme de x¢ et xr, sans unité. 89, 90, 100, 130,
136, 139, 168, 180, 195

z Position axiale de la cellule unitaire, mm. xiv, xv, xviii, 122, 125, 127, 130-140, 159, 164, 166-171,
173, 174, 184, 190-192, XXVI
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Résumé

Lhydrogénation des huiles végétales est un procédé permettant d’adapter leurs propriétés
physico-chimiques pour I'industrie. La réaction, fortement exothermique, consiste a convertir les
doubles liaisons C=C des acides gras insaturés, en présence d’hydrogene et d'un catalyseur solide.
L'hydrogénation des graisses polyinsaturées doit étre favorisée, tout en réduisant I'isomérisation
en acides gras dits trans. Ce double objectif de sélectivité est atteignable a haute pression d’hydro-
gene (> 10 bar) et faible température (< 120°C).

Les réacteurs structurés de type monolithe-échangeur représentent une alternative intéres-
sante aux réacteurs discontinus a suspension, couramment utilisés. Constitués de nombreux ca-
naux millimétriques, ces réacteurs sont faits d'une structure métallique conductrice. Ces canaux
sont dédiés soit au fluide caloporteur - permettant un controle efficace de la température -, soit a
la réaction - le catalyseur étant déposé a la paroi. Les conditions d’écoulement dites de TAYLOR-
avec une succession de bulles et de bouchons liquides - sont privilégiées, afin d’approcher I'écou-
lement idéal « piston » et d’accélérer le transfert gaz-liquide grace, notamment, a la présence d'un
fin film liquide entre la bulle et la paroi du canal.

Ce travail a pour objectif d’évaluer la pertinence des réacteurs de type monolithe pour 'hy-
drogénation d’huiles végétales, en particulier de tournesol. Pour ce faire, trois modeles ont été
développés concernant : I'évolution de la viscosité de I'huile, sa cinétique d’hydrogénation et une
simulation CFD du réacteur, incluant les deux premiers aspects et donc le couplage fort entre les
phénomeénes physiques impliqués.

Lévolution de la viscosité avec le degré de saturation de 'huile est quantifiée grace a un mo-
dele a contribution de groupes revisité. Une approche semi-prédictive a été adoptée ol1 la mesure
de la viscosité de I'huile considérée a un degré de saturation connu sert de référence pour prédire
la viscosité a tout autre degré de saturation. Elle permet aussi d’établir des corrélations spécifiques
pour la diffusivité de 'hydrogéne et des triglycérides (TAG), molécules transportant les acides gras,
dans les huiles végétales.

La modélisation cinétique développée a pour originalité la prise en compte d'une dépendance
distincte a la pression de 'hydrogéne des réactions d’hydrogénation et de celles d’'isomérisation.
Sur la base d'un mécanisme de type HORIUTI-POLANY], des lois de vitesse ont été établies consi-
dérant une adsorption soit associative, soit dissociative de H,. Leurs parametres ont été identifiés
grace a des expériences réalisées en autoclave avec de 'huile de tournesol pour un catalyseur
Pd/Al,O,. Une analyse statistique a ensuite permis de retenir le modele le plus adéquat.

Pour la modélisation numérique de I'’écoulement, 'approche dite de la cellule unitaire, consis-
tant a suivre le long du canal une bulle entourée de demi-bouchons de liquide, est adoptée. Cette
stratégie permet de simuler numériquement un canal, et, sous réserve d’'une alimentation uni-
forme, I'intégralité du réacteur. L'application COMSOL MutripHYSICS® permet d’implémenter
aisément les modeéles de viscosité et cinétique précédents et de mettre en évidence I'interdépen-
dance entre I'hydrodynamique, le transport de matiere et la réaction.

Des hydrogénations, réalisées en canal catalytique unique entre 80 et 160°C et 10 et 21 bar, ont
été comparées aux résultats du modele CFD « complet ». Un bon accord est noté, aussi bien en
terme d’avancement que de sélectivité : les résistances au transfert de matiére entre le liquide et la
paroi ont pour effet de favoriser la production d’acides gras saturés, mais de limiter celle d’acides
gras trans. Le modeéle numérique validé sert au développement d’un outil de dimensionnement
plus direct grace a I'évaluation de coefficients de transfert de matiere issus de corrélations ou de
simulations dédiées. Ce dernier peut étre mis a profit pour 'optimisation du procédé.

Mots clefs : Huile végétale, Réacteur monolithe, Ecoulement de TAYLOR, Hydrogénation.
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