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Résumé
Les échangeurs/réacteurs milli-structurés se sont avérés prometteurs pout la mise
en ceuvre de syntheses chimiques, notamment rapides et exothermiques.
L’échangeur/réacteur a plaques « DeanHex » doté d’un milli-canal ondulé est un
exemple de tels dispositifs. Ses performances thermo-hydrauliques ont été
caractérisées a I'échelle du laboratoire ; cependant, peu de travaux concernent le
transfert de matiére. Dans ce contexte, ce travail de thése vise a caractériser le
transfert de maticre liquide-liquide dans le DeanHex afin de pouvoir envisager
I'implémentation de différentes réactions et accroitre la polyvalence de tels
dispositifs. Des études expérimentales sont menées sur trois milli-canaux de
dimensions croissantes afin d’évaluer l'influence de la taille des canaux sur le
transfert de maticre et sur les configurations d’écoulement. Des cartographies
d’écoulements et des lois d’extrapolation du coefficient de transfert de matiere sont
établies. Ces corrélations servent a alimenter et valider le modele complet du
DeanHex développé en se basant sur une nouvelle approche numérique. Elle
consiste a représenter le canal réactionnel par un modele 1D couplé a un modele
3D pour le solide environnant. Ce modele complet de I’échangeur/réacteur
intégrant les mécanismes thermo-hydrauliques, les cinétiques réactionnelles
(réaction monophasique) et le transfert de maticre est validé a partir a la fois de
résultats de simulations en CFD 3D (Computational Fluid Dynamics) et de

résultats expérimentaux.

Abstract

Milli-structured heat exchangers/reactors have proven to be promising for the
implementation of chemical syntheses, especially rapid and exothermic ones. The
"DeanHex" plate heat exchanger/reactor with a corrugated milli-channel is an
example of such devices. Its thermo-hydraulic performances have been
characterized at the laboratory scale; however, few works concern the mass
transfer. In this context, this PhD work aims at characterizing the liquid-liquid
mass transfer in the DeanHex in order to consider the implementation of different
reactions and increase the versatility of such devices. Experimental studies are
conducted on three milli-channels of increasing dimensions to evaluate the
influence of channel size on the mass transfer and flow patterns. Flow maps and
mass transfer laws are established. These correlations can be integrated in the
developed DeanHex model based on a new proposed numerical approach. It
consists of representing the reaction channel by a 1D model coupled to a 3D model
for the surrounding solid. The built model for the heat exchanger/reactor includes
thermo-hydraulic mechanisms, kinetics (1-phase reactions) and mass transfer laws.
It is validated with 3D CFD (Computational Fluid Dynamics) simulation results as

well as experimental results.
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INTRODUCTION

L'intensification des procédés a été définie de plusieurs facons dans la littérature.
Cependant, toutes les définitions soulignent la nature multidisciplinaire de cette
approche d'ingénierie. Cette derni¢re a pour but de développer des technologies
innovantes qui offrent des procédés plus économes en énergie et respectucux de
l'environnement, avec une productivité plus élevée et un fonctionnement plus sur.
Ces technologies intensifiées sont généralement multifonctionnelles et compactes,
telles que les échangeurs/réacteurs. En effet, la combinaison de deux opérations
unitaires (échange de chaleur et réaction) dans un méme appareil miniaturisé
permet l'intensification des procédés.

Différents types d'échangeurs/réacteurs compacts existent et sont prometteurs
pour la mise en ceuvre de syntheéses chimiques, notamment celles rapides et
exothermiques. Les réactions chimiques sont toutes dépendantes de la
température, ce qui rend ces échangeurs/réacteurs plus adéquats que les réacteurs
conventionnels grace a leurs performances en termes de transfert thermique et de
controle fin de la température. Certaines applications de chimie nécessitent un
temps de séjour suffisant, favorisé par des vitesses faibles dans les réacteurs
continus, tout en présentant des caractéristiques de transferts thermique et
massique propres au régime turbulent. Par conséquent, la génération de structures
hydrodynamiques de mélange (vortex) dans des régimes d’écoulement
classiquement laminaires est un facteur clé de succes. Ceci a été réalisé par plusieurs
méthodes existantes dans la littérature telles que la structuration bidimensionnelle
(zigzag) des canaux. Cette derni¢re technique conduit a la mise en ceuvre de
géométries ondulées dans les échangeurs/réacteurs compacts induisant des
recirculations secondaires (tourbillons de Dean) au sein de I’écoulement.

Si les performances et le dimensionnement d’échangeurs/réacteurs a canaux
ondulés dans le cas d’applications mettant en jeu des écoulements monophasiques
a des débits de 'ordre de quelques kg h! (applications de chimie fine a haute valeur
ajoutée) sont bien maitrisés, beaucoup de procédés chimiques font intervenir des
¢coulements diphasiques (gaz-liquide ou liquide-liquide). En particulier, les
systemes « liquide-liquide » sont largement utilisés dans différentes applications
industrielles telles que la polymérisation, l'extraction, 1'émulsification, la synthese
chimique ou pharmaceutique. Ainsi, afin de développer des technologies les plus
polyvalentes possibles et de concurrencer les réacteurs ‘batch’ classiques, les
échangeurs/réacteurs doivent étre concus en regard des diverses applications
possibles.

L’hydrodynamique des écoulements inertiels gaz-liquide et liquide-liquide en milli-
canaux structurés, représentant le cceur des échangeurs/réacteurs, a fait objet de
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plusieurs travaux qui ont permis une meilleure compréhension des écoulements et
des mécanismes physico-chimiques locaux au sein du canal ondulé. Des lois de
frottement et de dispersion axiale ont été établies, ainsi que des lois décrivant les
performances thermiques de ces dispositifs. Cependant, le transfert de matiere, qui
joue un role clé dans le cas de réactions multiphasiques, n’est pas suffisamment
¢tudié. En effet, en fonction de la cinétique chimique, il peut devenir Iétape
limitante contrélant la réaction chimique. Mais malgré cela, tres peu de travaux sur
ce sujet ont été entrepris a ce jour. Les performances de transfert de matiere ont
montré, d’apres des études précédentes, une forte dépendance aux régimes
d'écoulement, qui sont sensibles aux conditions opératoires, a la géométrie du canal
et ses dimensions, et aux propriétés des fluides. Par conséquent, afin de mieux
comprendre et analyser les résultats en transfert de matiere liquide-liquide, il est

nécessaire de connaitre le régime d’écoulement au sein du canal.

Les débits industriels varient de quelques centaines de kg-h-! a quelques milliers de
tonnes-h! et pour envisager un déploiement des échangeurs/réacteurs a I’échelle
industrielle, 'extrapolation est un enjeu majeur. Le processus de mise a ’échelle
peut étre envisagé de deux manicres différentes: par 'augmentation de la
dimension caractéristique des canaux réactionnels et/ou par la mise en parallele de
plusieurs unités (dans une certaine mesure et notamment pour les réactions en
phase gaz). Cette dernicre est contrainte par la difficulté de reproduire les mémes
conditions d’écoulement dans un réseau de plusieurs canaux mis en parallele, ce
qui devient plus complexe notamment dans le cas de réactions en milieu liquide-
liquide. II faut réussir a reproduire la méme structure d’écoulement dans les
différents canaux. En revanche, la mise a ’échelle par augmentation de la taille des
canaux nécessite de choisir soigneusement les dimensions pour ne pas perdre les
avantages de la miniaturisation et donc conserver des conditions satisfaisantes
d'écoulement, de mélange, d'échange de chaleur et de cinétique de réaction. Des
lois d’extrapolation demeurent nécessaires afin de pouvoir prédire les
performances lors du processus d’extrapolation et ce sujet requiert encore

beaucoup d’investigations et de travail.

Dans ce contexte, en complément du travail expérimental, la simulation numérique
s’avere un outil utile pour étudier le systeme et analyser I'influence des dimensions
des canaux sur 'écoulement lors du processus d’extrapolation. Au fil des années,
différents modéles numériques en 1D ou en 3D CFD (computational fluid
dynamics) ont été développés pour les échangeurs/réacteurs micro- et milli-
structurés. Cependant, peu d’entre eux permettent de simuler des systemes
multiphysiques en écoulement liquide-liquide intégrant a la fois hydrodynamique,
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transfert thermique et transfert de maticre pour différents régimes d’écoulement

rencontrés en échangeurs/réacteurs compacts.
Ainsi donc, la problématique de cette these s’articule autour des points suivants :

- Les configurations d’écoulement diphasique (liquide-liquide) dans
’échangeut/réacteur a plaques milli-structuré en 2D : quels sont les facteurs
qui peuvent influencer la cartographie d’écoulement ? quels sont les régimes
d’écoulement observés et comment évoluent-ils lors de la mise a ’échelle ?

- Le transfert de matiere liquide-liquide dans le réacteur : quelles sont les
conditions d’écoulement qui influent sur le transfert de matiere ? Comment
ce mécanisme est-il lié au régime d’écoulement? Quel est Peffet du
changement de la taille des canaux ?

- La modélisation numérique de I’échangeur/réacteur : comment faire pour
représenter les différents processus au sein de Pappareil tout en assurant un
bon compromis précision/cott du modele ? Les performances globales
uniques de ce dispositif, démontrées a Déchelle du laboratoire, se
conserveront-elles lors du processus d’extrapolation, notamment pour la

mise a ’échelle industrielle ?

Pour y répondre, deux voies sont considérées :

- Vole expérimentale : la compréhension des mécanismes d’écoulement et
leur cartographie ; la caractérisation expérimentale des performances des
canaux structurés (notamment en transfert de matic¢re liquide-liquide) lors
de 'augmentation de leur taille caractéristique en écoulement diphasique
liquide-liquide ;

- Voie numérique: des travaux de modélisation associés a [’étude
expérimentale pour la modélisation des phénomenes physico-chimiques
locaux et leur prédiction lors de 'extrapolation en taille des canaux.

Ce sont les objectifs de ce doctorat intitulé « Compréhension des écoulements
diphasiques et des mécanismes de transfert associés dans les écoulements
inertiels de Dean ».

Ce travail de these sera alors structuré et organisé comme suit :
Dans le premier chapitre, ’état de lart s’attarde sur les défis rencontrés lors du

processus d’extrapolation des micro- et milli-réacteurs puis fait la synthese des

travaux caractérisant les performances des technologies existantes a 1’échelle
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millimétrique. Une attention particulicre est portée sur les aspects théoriques et
pratiques concernant le transfert de matiere liquide-liquide et sur les différents
régimes d’écoulement liquide-liquide observés du fait que le travail expérimental
de ce doctorat concerne ces axes d’étude. La modélisation numérique des
échangeurs/réacteurs étant loutil permettant de prédire les performances des
échangeurs/réacteurs milli-structurés, notamment a ’échelle industrielle, la
derniere partie de la bibliographie est consacrée aux travaux de simulations réalisés
pour ces dispositifs.

Le chapitre II dresse les matériels et méthodes employés lors de la partie
expérimentale de ce travail de thése. Trois maquettes, de dimensions croissantes,
ont été congues et mises au point. Le protocole expérimental avec les conditions
opératoires des expériences de visualisations de I’écoulement et de caractérisation
du transfert de matiere sont décrits. Le modele de calcul du coefficient global de
transfert de maticre a partir de la concentration mesurée expérimentalement a la

sortie du réacteur termine ce chapitre.

Ensuite, le chapitre III expose les résultats issus des expériences, pour chaque

maquette de réacteur testée. Ceux-ci concernent :

- Les régimes d’écoulement liquide-liquide observés a I'intérieur des canaux
millimétriques a des conditions opératoires variées ;

- Les cartographies d’écoulement qui en découlent pour les trois maquettes
de tailles de canaux croissantes ;

- Linterprétation des valeurs du coefficient global de transfert de maticre
calculées d’apreés les concentrations mesurées expérimentalement, en
fonction des conditions d’expérience et de la taille des canaux ;

- Les lois d’extrapolation établies, pour chaque régime d’écoulement
identifié, permettant ’estimation du coefficient global de transfert de
maticre liquide-liquide dans des conditions d’expérience données ;

- Le glissement qui peut avoir lieu entre les phases liquides et dont un modele
est proposé afin de pouvoir le quantifier.

Toutes ces corrélations établies expérimentalement, avec les lois de frottement et
de performances en transfert thermiques obtenues dans des travaux précédents,
serviront 2 alimenter le modéle numérique complet de I’échangeur/réacteur milli-
sttucturé. Une nouvelle approche numérique 1D/3D est proposée dont la
description et la validation font 'objet du chapitre IV. Elle permet de modéliser
I’échangeur/réacteur milli-structuré a un cout CPU raisonnable malgré la

complexité de la géométrie du canal et son rapport L/dn élevé, tout en intégrant
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I'inertie thermique de ce dispositif. Le mod¢le complet comprend la partie thermo-
hydraulique des écoulements mono- et diphasiques, ainsi que la partie de transfert
de matiere.

Le manuscrit est finalement clos par une syntheése globale qui rassemble les
conclusions partielles de chaque chapitre, les résultats marquants ainsi que les
perspectives d’étude entrevues au cours de cette these.
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Les échangeurs/réacteurs micro- et milli-structurés sont nombreux et variés et leur
intérét a été démontré a I’échelle du laboratoire voire industrielle pour certaines
applications. Apres avoir évoqué les défis liés a 'extrapolation de ces équipements,
ce chapitre fait la syntheése des travaux caractérisant les performances des
technologies existantes a I’échelle millimétrique. Les aspects théoriques et pratiques
concernant le transfert de matiere liquide-liquide sont ensuite exposés, suivis des
différents régimes d’écoulement liquide-liquide observés. Enfin, Iaspect
numérique concernant la modélisation des échangeurs/réacteurs structurés est

traité.

I.1. SCALE-UP DES MICRO- ET MILLI- REACTEURS

Suite a lessor de l'intensification des procédés, les dispositifs micro-
structurés ont été proposés, offrant des opportunités pour améliorer la capacité du
procédé et le controle des syntheses chimiques. Ces micro-réacteurs présentent
plusieurs avantages par rapport aux réacteurs classiques. Leur taille miniaturisée
offre une grande surface spécifique, un mélange rapide et efficace, des coefficients
de transfert de chaleur et de maticre élevés et des distributions de temps de séjour
étroites par rapport aux équipements classiques [1]. Ces avantages, dans un
contexte industriel, se traduisent par une réduction des couts, des économies
d’énergie, une diminution de la production de déchets, une sécurité accrue
(meilleur contrdle de réaction) et une qualité améliorée des produits [2]—[4].
Cependant, la taille réduite des canaux limite le débit total d’alimentation d'un
micro-réacteur ; les efforts pour concevoir de tels systemes continus miniaturisés
n’ont souvent pas réussi a atteindre une productivité suffisamment grande [1], [2],
[5]. II est donc pertinent de s’intéresser au processus de mise a l'échelle de ces
micro-réacteurs pour pouvoir atteindre les capacités de production requises par
I'industrie, tout en s’assurant que les propriétés inhérentes au micro-réacteur
restent conservées.

[.1.1. NUMBERING-UP

Drapres la littérature, Papproche de « scale-up » la plus employée pour les
micro-réacteurs est le «numbering-up» [1]-[3], [5] ou parallélisation.
Essentiellement deux voies de numbering-up sont employées : interne et externe.
Le numbering-up externe correspond a un fonctionnement de plusieurs micro-
réacteurs placés en paralléle, chacun avec ses propres unités de controle (pompe,
débitmetre, etc...)[2], [5]—[7]. Cela garantit que les mémes conditions opératoires
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sont obtenues dans chaque réacteur et fournit ainsi une mise a l'échelle plutot
fiable. En cas de dysfonctionnement de 'un des réacteurs, cette stratégie permet
de réaliser la maintenance séparément pendant que les autres réacteurs restent en
fonctionnement. Cette méthode ne nécessite aucune stratégie d'optimisation.
Cependant, 'un de ses problémes majeurs s’avere étre le cout d'investissement tres
important da a la multiplication des unités de controle nécessaires selon le nombre
de réacteurs mis en parall¢le.

Le numbering-up interne, quant a lui, est réalisé en utilisant un seul dispositif
micro-structuré comprenant plusieurs micro-canaux en parallele. Pour répondre
aux demandes industrielles, un grand nombre de micro-canaux doivent étre
intégrés dans le micro-réacteur industriel, ce qui augmente considérablement le
cout du dispositif. Par exemple, Billo et al. [8] ont développé un micro-réacteur
dont la production en biodiesel atteint 2,47 L-min-! (1,2 millions litres par an). La
mise a I'échelle du micro-réacteur a été réalisée grace a plus de 14 000 plaques sur
lesquelles sont gravés des micro-canaux (500X500 pm?). Ces plaques (Figure 1a)
ont été assemblées en modules (Figure 1b) ; les modules ont été assemblés en
collecteurs (Figure 1c) ; et les collecteurs ont ensuite été assemblés dans le micro-
réacteur final (Figure 1d).

THRU-HOLES INLET & OUTLET
STACKED LAMINAF

SERPENTINE

MeOH/ = MICROCHANNEL

NaOH
INLET

BIODIESEL/

LYCEROL
OUTLET
OIL

INLET

MeOH/NaOH
TUBING,

OIL
TUBING

e

MANIFOLD - : e
INLET AND
OUTLET

BIODIESEL/GLYCEROL MANIFOLDS

MODULES BASE
TUBING

[ d
Fig. 2. Modular microreactor design: (a) lamina; (b) module; (c) manifold; and (d) full-scale microreactor.

Figure 1 : Assemblage des plaques (a) en modules (b) puis en collecteurs (c) pour obtenir le
micro-réacteur industriel (d) [8].
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Néanmoins, les auteurs mentionnent des difficultés liées a I'assemblage des plaques
entre elles, notamment pour I’étanchéité. La solution trouvée (joints d’étanchéité
en Viton) s'est également avérée cotteuse, en termes de cout des matériaux utilisés
(Viton) et de main-d'ceuvre supplémentaire nécessaire pour appliquer le matériau
d'étanchéité et réaliser 'assemblage des plaques.

De plus, dans le cas du numbering-up interne, des distributeurs de flux sont
nécessaires pour répartir les courants de facon homogene entre les différents
canaux parallélisés (cf. Figure 2) [5], [9].

‘ Substrate

o @ H ( solution
xygen :
k9
T ; N———— .Calalys!
K : solution
= il L=326
Flow development zone =
L=17 Distributor part
( & ———F—
—— db i air ‘ L =10 om
— P
( \ [
- — o — b S e
L=220cm
[}
U ¢ ¢ ;
L PRODUCT 1} PrRODUCT PRODUCT PRODUCT | .| PRODUCT .. PRODUCT | prODUCT |, PRODUCT
—
Parallel with capi y inside

Figure 2 : Parallélisation de 8 capillaires (diametre 0,5 mm) pour former un photo-micro-
réacteur dédié a des transformations photo-catalytiques gaz-liquide [5].

Cette méthode est ainsi contrainte par la difficulté de reproduire les conditions
d’écoulement d’un seul canal, dans un réseau de plusieurs canaux mis en paralléle
[2], [7]. Dans le cas de réactions multiphasiques, ce probléeme devient plus
complexe puisqu’il faut réussir a reproduire la méme structure d’écoulement dans
les différents canaux [10]. De faibles différences de pertes de charge, d’un canal a
un autre, entrainent une mauvaise distribution de I’écoulement et donc une
divergence des conditions de réaction. Cela induit une diminution globale de
Pefficacit¢ du réacteur et de la réaction [3], [5], [9]. Plusieurs études sur le
numbering-up de micro-réacteurs [5], [8], [11], [12] ont montré que les problemes
de distribution de flux dans les dispositifs parallélisés ne constituent pas un obstacle
a la production mais que celle-ci reste loin de la cible industrielle.

Ainsi dong, siles problémes de distribution de flux rencontrés lors du « numbering-
up » interne peuvent étre optimisés[6], [13], l'intégration de nombreux micro-
canaux parallélisés, permettant d’atteindre de grandes productions, dans
Iinstallation industrielle, s’aveére un nouveau défi, avec I'aspect économique qui

joue un role important dans le passage de la micro a la macro échelle [11].
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Face aux problémes rencontrés lors du numbering-up interne et externe, de
nouveaux concepts sont proposés pour la mise a I'échelle des micro-réacteurs : le
« sizing up » [10] consistant en 'augmentation de la section de passage des fluides,
caractérisée par le diamétre hydraulique du, et/ou de la longueur L des canaux.

[.1.2. SIZING-UP

Du fait que le numbering-up nécessite un controle complexe de la répartition
des courants, des installations technologiquement complexes et éventuellement
sensibles a la conception et a la construction du distributeur de flux, d’autres
stratégies de mise a I’échelle sont envisagées et peuvent étre résumées sous le nom
de «sizing-up ». Le «sizing-up » est une stratégie de mise a I'échelle basée sur
Paugmentation de la taille du canal (son diametre et/ou sa longueur). Un seul canal
est ainsi utilisé, ce qui permet de contourner le besoin de distributeurs de flux. Le
« sizing-up » peut-ctre réalisé de trois manieres différentes :

a. Augmentation de la longueur du canal (dn constant)

Les canaux sont mis en série de fagcon a augmenter la longueur du canal total [10].
Ainsi, pour un temps de séjour constant, la vitesse des fluides dans le canal
augmente et induit alors une amélioration du mélange et des mécanismes de
transferts. Cependant, les pertes de charge augmentent également (cout
opérationnel élevé), ce qui limite fortement ce type de mise a I’échelle.

b. Similitude (rapport L/ dn constant)

Lors de la mise a I’échelle selon cette approche, pour un temps de séjour constant,
L et dn sont augmentés de facon a maintenir le rapport L/ dn constant. Par
conséquent, le nombre de Reynolds dans le canal augmente, ce qui améliore le
mélange. Les pertes de charge restent constantes pour un écoulement laminaire et
augmentent moins qu’avec 'approche précédente pour un écoulement transitoire
et turbulent [10]. Cependant, les performances thermiques et de transferts de

maticre peuvent ¢tre dégradées suite a la réduction du rapport surface sur volume.

c. Maintien des pertes de charge

La longueur et le diametre des canaux sont augmentés de facon a conserver les
pertes de charge [14]. Cela conserve les performances de mélange dans les canaux
mais, comme Papproche précédente (b), le rapport surface sur volume diminue, ce
qui engendre la réduction des transferts de chaleur et de mati¢re. Plouffe et al.[7]
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ont adapté cette méthode pour réaliser la mise a I'échelle d'un micro-réacteur congu
pour des réactions liquide-liquide (Figure 3). Trois dispositifs ayant un diametre
hydraulique de 283 um (A7 600, Figure 3a) et 714 pm (A7 300 et A5 300, Figure
3b et ¢) ont été testés en termes de transfert de matiere en menant une réaction
d’hydrolyse du 4-nitrophényl acétate. Les débits maximaux atteints augmentent
d’environ 1,2 L.h'! a 9 L.h'l. La puissance dissipée demeure la méme pour des
débits 8,5 fois plus élevés. En outre, le coefficient volumétrique global de transfert
de maticre lors de la réaction reste également constant. Selon les auteurs [7], ces
résultats restent valides jusqu'a une limite opérationnelle d’environ 2,3 mm de
diametre.

D
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©)

FAIIEC
€

Fig. 1. Micro-reactor plates A7 Size 600 (a) and Size 300 (b), A5 Size 300 (c), and Micro-Mixer (d).
Figure 3 : Plaques du micro-réacteur A7 600 (a), A7 300 (b) et A5 300 (c) et le micro-mélangeur

(d).

[.1.3. COMBINAISONS DE STRATEGIES

Une combinaison des différentes stratégies est parfois nécessaire pour
satisfaire les demandes industrielles. Selon Zhang et al. [15], il est préférable
d’augmenter la taille du micro-réacteur (sizing-up) tout en conservant les
performances de transferts locaux et ensuite paralléliser (numbering-up) un plus
petit nombre de réacteurs. Trois réactions d’oxydation ont été menées dans un
microréacteur en spirale (volume 250 pl, débit total en plminT) puis mises a
'échelle dans des réacteurs a plaques Corning LFR (volume interne 0,45 ml X 9
plaques) et AFR (volume interne 8,9 ml X 7 plaques). Le passage de quelques
microlitres par heure a plusieurs millilitres par minute a été réalisé sans sacrifier les
performances de transport, ce qui a entrainé une augmentation significative de la
capacité de production des réactions (g.min) (jusqu’a 700 fois). Wang et al. [10]
ont également adapté cette méthode pour concevoir un milli-réacteur pour une
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installation pilote utilisée pour produire du caprolactame. La taille des canaux a été
augmentée de 16 fois: de 1X0,5mm? a 4X2mm?, puis 10 unités ont été
parallélisées pour former le milli-réacteur (cf. Figure 4). La capacité de production
de caprolactame dans le milli-réacteur, d’environ 80 kg'h'l, est 160 fois plus élevée
que dans le micro-réacteur. Le milli-réacteur pilote a été exploité dans un état stable
pendant trois jours sans bouchage ni dysfonctionnement, ces derniers pouvant étre

causés par la formation de sous-produits de réaction visqueux contenant des
particules solides [10].

Cyclohexanecarboxylic

acid solution
4mm

Figure 4 : a) le micro-réacteur a I'échelle laboratoire, b) le milli-réacteur pilote [16].

2mm

La combinaison du sizing-up et du numbering-up est également adaptée dans le
cas du réacteur a plaques « Lonza» qui a été développé pour des applications
pharmaceutiques (cf. Figure 5) [17]—[19]. Le réacteur a plaques a DIéchelle
laboratoire « Lab Plate » (diamétre des canaux <100 pm) a été réalisé pour
permettre le fonctionnement du processus a des débits trés faibles (essais
précliniques, 1-10 ml'min-!, Re<10), puis en se basant sur les normes européennes
DIN A6, A5 et A4 (la surface de la plaque est a chaque fois doublée), les micro-
réacteurs Lonza A6, A5 et A4 (diametre des canaux entre 0,35 et 2 mm) ont été
congus pour des débits allant de 10 ml'min! a 600 mlmin-1(100<Re<3000). Une
comparaison des débits et des productivités entre ces réacteurs est montrée dans
la Figure 5 et souligne I'intérét du scale-up réalisé.

Lab Plate = 1-10 mL/min development tool, few grams
A6 = (10) 50-150 mL/min 0.1- 300 kg

A5 = 100-300 mL/min 300 - 900 kg

A4 = 200-600 mL/min 900 - 2500 kg

Figure 5 : Gamme de débits et de productivités des réacteurs Lonza (productivité exprimée en
quantité de produit isolé par campagne de réaction) [17].

Schwolow et al.[20] ont testé une réaction exothermique (addition de Michael), a
Iéchelle laboratoire, dans deux capillaires hélicoidaux en acier inoxydable de
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diametre interne égal a 250 et 750 um (volumes internes de 0,025 et 0,221 mL
respectivement). Par la suite, cette réaction a été étudiée dans deux milli-réacteurs
en carbure de silicium (SiC) (volumes internes 4 et 54 mL respectivement). Le
premier milli-réacteur consiste en une plaque ou un canal ondulé de section carrée
(2X2 mm?) est gravé. En effet, la dégradation des performances thermiques et de
transfert de matiere résultant de ce « sizing-up » par augmentation du diametre du
canal par rapport aux micro-réacteurs est compensée par les ondulations de la
géométrie du milli-canal et le matériau utilisé. Cette plaque a été combinée, dans le
deuxieme milli-réacteur (3 M ESK Ceramics GmbH & Co KG, Allemagne, en
carbure de silicium (SiC)), a deux autres plaques (en série) (volumes internes 16,9
et 33,6 mL respectivement) afin d’augmenter le temps de séjour. Les débits testés
augmentent de 0,22 et 0,29 mIimin-! dans les microréacteurs a 50 mL-min-!' dans
les milli-réacteurs. Les rendements de réaction obtenus sont tres similaires dans les
micro- et milli-réacteurs. Le deuxieme milli-réacteur a été davantage extrapolé a
Iéchelle industrielle, il s’agit du milli-réacteur commercial « MR500» (3M
Technical Ceramics) [21], ayant des canaux en zigzag de section carrée
(3,5%3,5 mm?). Le « MR500 » a permis la production de 200 tonnes d’éthyle 1-
piperidinepropanoate par an pour un débit de 31 L'h-l. Ce réacteur peut étre
alimenté par un débit maximal de 198 L'h-1.

[.1.4. SCALE-UP MULTI-ECHELLE

Un « scale-up » multi-échelle peut étre adapté, ou différentes tailles de canaux
sont appliquées, soit d’une plaque a une autre dans le méme réacteur, soit dans la
méme plaque. Par exemple, le réacteur a plaques milli-structurées ART PR37 [22],
fabriqué par Ehrfeld Mikrotechnik GmbH, comprend des plaques qui peuvent étre
connectées en série pour un temps de séjour plus long et/ou en parallele pour un
débit plus élevé. En effet, il existe quatre types de plaques avec différents diametres
hydrauliques du canal « procédé » (volumes différents mais géométries similaires).
Une mise a I'échelle modérée dans le méme réacteur est donc possible. Les débits
dans les plaques augmentent de 0,72 a 12 L'h! en augmentant le diametre
hydraulique du canal de 0,9-1,2 mm a 2,6-4,5 mm (intervalle donné en raison de la
forme convergente-divergente du canal).
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%ility outlet

P2 process outlet

ﬂutility inlet
Figure 6: Schéma d'une plaque du réacteur ART PR37 montrant le canal procédé et les entrées
g plaqu . H p
et sorties des fluides « procédé » et « utilité » [22].

Schwolow et al. [21], [23] ont proposé d’adapter la taille et la forme du canal a la
cinétique de la réaction pour limiter les points chauds locaux et empécher
'emballement thermique. Le canal réactionnel en zigzag de section carrée est divisé
en plusieurs zones de dimensions croissantes (diameétres 1 mm, 2 mm [21] et 3 mm
[23]) et de formes variables, comme le montre la Figure 7, pour améliorer le
transfert de chaleur et de matiere. A lentrée du réacteur ou les concentrations en
réactifs sont élevées, une section carrée de 1X1 mm? est appliquée pour améliorer
le transfert de chaleur et le contrdle de la température. Dans la région ou la
conversion est plus élevée, le diametre du canal passe a 2 et 3 mm pour augmenter
le volume total du réacteur (temps de séjour plus élevé et donc conversion des
réactifs plus élevée). La production continue d'un liquide ionique (synthese a haute
température) dans le milli-réacteur de la Figure 7, a un débit de 0,456 kg-h-! a donné
une conversion totale de 98 % [23]. Ainsi, ce type de conception pourra étre une
option efficace pour la mise a l'échelle directe avec différentes géométries de
canaux tout en maintenant les caractéristiques de I'écoulement, le mélange rapide
des réactifs et I'évacuation efficace de la chaleur.

Figure 7 : Structure du canal réactionnel de l'échangeur /réacteur a plaques utilisé pour les
expériences de mise a I'échelle [23].
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Alinsi donc, il est remarquable d’apres cet état de l'art que chaque approche de mise a I'échelle a
ses avantages et ses inconvénients. Pour les micro-réactenrs, les stratégies de parallélisation
(« numbering-up ») sont les plus adaptées mais entrainent de nombreux: problemes techniques et
cconomiques. Les productivités restent loin de la cible industrielle, ce qui pousse les cherchenrs a
effectuer le « scale-up » des micro-réactenrs via le passage par l'échelle millimétrique, permettant
d'atteindre des débits plus élevés. Différentes stratégies de « siing-up » (augmentation de la
longuenr et/ on du diamétre du canal) sont proposées. 1/ est vrai que le coiit de fabrication des
milli-cananx est plus faible que celui des micro-cananx puisque les milli-cananx sont plus faciles
a fabriguer avec des méthodes d'usinage courantes. Cependant, plusienrs limitations sont également
rencontrées a l'échelle millimétrique. Les performances thermiques et de transferts de matiere
penvent étre dégradées suite a la réduction du rapport surface sur volume. Par conséquent, des
combinaisons de stratégies de « numbering-up » et de « sizing-up » permettant dangmenter la
taille du micro-canal en passant a ['échelle millimétrigue puis de paralléliser un plus petit nombre
de réactenrs, sont employées. Néanmuoins, le rapport de la surface d’échange sur le volume du canal
demenre réduit et peut aboutir a la dégradation des performances thermiques et de transferts de
matiere du réactenr. Des stratégies multi-échelles sont alors adaptées pour compenser cela. En
revanche, les dimensions doivent étre soigneusement choisies pour ne pas perdre les avantages de la
miniaturisation et done avoir des conditions satisfaisantes d'éconlement, de mélange, d'échange de
chalenr et de cinétique de réaction.

En conclusion, méme en considérant I'échelle millimétrigue comme point de départ du processus
d’extrapolation des réactenrs, des lois d’exctrapolation s'avérent nécessaires afin de pouvoir prédire
les performances lors de la mise a léchelle. Ce sujet demenre un défi qui nécessite beancoup
d'investigations et de travail.

I.2. ECHANGEUR/REACTEURS STRUCTURES

Différents types d’échangeurs /réacteurs existent dans la littérature [24],
parmi lesquels les échangeur/réacteurs a plaques. Ces derniers sont constitués d'un
empilement de plaques dédiées a la réaction (plaques «procédé») et au
refroidissement/chauffage (plaques « utilité »). Afin de permettre la mise en ceuvre
de réaction (mélange, temps de séjour, etc...), des canaux réactionnels micro- ou
milli-structurés sont gravés sur les plaques. Ils peuvent, en revanche, générer de
fortes pertes de charge dans ’échangeut/réacteur. C’est pour cela que des études
hydrodynamiques, de caractérisation du mélange et de la distribution du temps de
séjour sont nécessaires. De plus, les réactions chimiques, endo- et exothermiques,
dépendent de la température et par conséquent, I’évaluation des performances
thermiques de I’échangeur/réacteur compact est primordiale. Enfin, en fonction

de la cinétique de la réaction, il se peut que le transfert de matiere soit étape
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limitante. De ce fait, il est également crucial d’évaluer les performances de ces
échangeurs/réacteurs en termes de transfert de matiere afin de pouvoir

implémenter une réaction chimique.

[.2.1. CARACTERISTIQUES D’ECOULEMENT

L’ondulation de la géométrie du canal de I’échangeur/réacteur permet la
génération de vortex de Dean (flux secondaires, cf. Figure 8) [25] méme a des
faibles nombres de Reynolds Re, (1), ce qui entraine un mouvement radial du fluide
et améliore donc le transfert de matiere et de chaleur.

. .d
m
dy
—Re- |2 2
De = Re R, 2
4-S
dp = — ©)

Ou p (kgm3), u (m's?) et p (Pas) sont respectivement la masse volumique, la
vitesse moyenne et la viscosité dynamique du fluide. Re (m) et dn (m) sont le rayon
de courbure et le diamétre hydraulique du canal. S et y sont la surface (m?) et le

périmetre (m) de la section transversale du canal.

05 ——— A
04 e w1 '."'-:
03 = S| <
2 \ 2
02 S
s |=
01+ 3 |
2 ot 8 Dean vortices
iod 3
0.1 g\ \ \
S \
02
|
03 2 ==k
04 N
05 — =
05 04 03-02-01 0 01 02 03|04 05
y/a A

Figure 8: Cellules de recirculation secondaires (corner vortices) et vortex de Dean dans un canal
courbé présentant une section de passage carrée pour un De=150 [26].
Lorsque le nombre de Dean (De, (2)) augmente, la force centrifuge dans chaque
coude et le déséquilibre entre cette force et le gradient de pression, génerent des
tourbillons dans la section transverse du canal. Cela correspond a un mouvement
du fluide perpendiculaire a la direction principale de I'écoulement. Le pic de vitesse
axiale se déplace du centre vers la paroi du canal ondulé. Les vortex de Dean créent
un mélange radial qui réduit l'épaisseur des couches limites de vitesse, de
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concentration et de température au niveau des parois et des interfaces, ce qui
améliore par conséquent le mélange, le transfert de maticre et de chaleur.
Différentes études ont été menées pour évaluer ce type d’écoulement dans
différents micro- et milli-canaux structurés en se basant sur la caractérisation de la
Distribution du Temps de Séjour (DTS). Cette méthode permet d’évaluer la
dispersion axiale dans le réacteur. Un écoulement piston est obtenu pour la plupart
des micro- et milli-canaux ondulés comme dans le Corning Advanced-Flow® [27],
[28], le Chart ShimTec® fabriqué par Chart Industries [27], [29], le DeanHex congu
par le Laboratoire de Génie Chimique de Toulouse et le CEA de Grenoble
(Commissariat a ’Energie Atomique et aux énergies alternatives) [30]—[34], et
IOPR (Open Plate Reactor) congu par Alfa Laval Vicarb [35], illustrés dans la
Figure 9. Ces équipements ont été développés dans un 1¢* temps pour la mise en
ceuvre de réactions trés exothermiques, afin d’éviter les points chauds pour des
raisons de sécurité et pour optimiser le rendement et la sélectivité de la réaction.

2
A\
>>>>>>

AN
X

%
W
.

DN
R
U

X
W
>
A\

X

A\

d)

Figure 9 : Géométries des canaux des réacteurs : a) Corning Advanced Flow [28], b) Chart
ShimTec® [29], ¢) DeanHex [32] et d) OPR [36].

[.2.2. PERTES DE CHARGE

Les échangeurs/réacteurs 2 canaux ondulés engendrent 'amélioration du
mélange et des transferts locaux (chaleur et matiere), méme a faibles débits,
assurant ainsi un temps de sé¢jour suffisant. Cependant, ces structures de canaux
basées sur l'alternance de lignes droites et de coudes, sont des promoteurs de pertes
de pression. Plusieurs études ont été menées afin de quantifier les pertes de charge
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produites dans le réacteur, d’autant plus élevées que la longueur développée L (m)

du canal et le débit utilisé augmentent. Ces valeurs permettent par la suite le calcul

du coefficient de Darcy A a I'aide de I’équation (4), qui est généralement corrélé au
nombre de Reynolds pour pouvoir prédire les pertes de charge AP (Pa) dans des
conditions opératoires variées.

_Z'AP'dh
- L-p-u?

)

Il existe dans la littérature des corrélations reliant le Darcy au Reynolds pour

différents échangeur/réacteurs structurés et différentes gammes de Reynolds. Elles

sont regroupées dans le Tableau 1.

Tableau 1: Etudes concernant les pertes de charge dans les échangcurs/réactcurs.

Référence Réacteur et Fh.n.d? Re « procédé » Corrélation de Darcy
dn utilisé
Eau ou
Corning RT'; huile de Re<1000 A =64 -Re !
1,95 mm silicone
Eau Re>1000 A =0,32-Re %2>
Huile de
Corning HP ;  silicone ou Re<50 A=100-Re?
[27] 2,14 mm Glycérol
Eau Re>1000 A=0,8
Eau ou
Chart huile de Re<1000 A=100-Re™?!
Shimtec ; silicone
2 mm Fau Re>1000 A=132Re 0%
Chart
[29] ShimTec ; Eau 200<Re<1200 A=2574-Re’ !
2 mm
Toluéne
[37] DCZaIlHCX 5 Huile Re<10 A — 0’9 . 59’3 . Re—0,98
mm .
visqueuse
DeanHex; 2 obeerol Re<200 A=21,3-Re 078
[30] 4 ’ (67 w%) ’
et mm Eau Re>200 A = 3,68 De; 038
_ .DRa—0,71
132] DeanHex ; GlEatl 1 Re=200 A=243:Re
2 mm ycéro D043
(67 w%) 200<Re<2250 A =6 Re
Huile
[38] DeanHex;  iicone + Re>200 A = 4,48 - Re~023
2 mm

Eau
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320B RTC;
0,901 mm
(cf. Figure
10)

[39] Eau Re>200 A =0,105+80"Re™?

Notons que le Dean interne De;, qui apparait dans 'une des corrélations ci-dessus,
est calculé d’apres équation (2) en remplagant le rayon de courbure R par le rayon

de courbure interne R¢ des coudes.

AN A

N
NN N\ N\
N N D) l\l

|

./

N
N \.‘,_/‘Q) NN N

Figure 10 : Géométrie du canal du réacteur 320B RTC [39].

Pour ’échangeur/réacteur milli-structuré ART PR37 (cf. Figure 0), le coefficient
de pertes de charge C est corrélé au Reynolds comme le montre le Tableau 2 [40].
Ce coefficient est lié au coefficient de Darcy selon I’équation suivante :

(=A-— ®)

Tableau 2: Corrélations du coefficent de pertes de charge de I'échangeur/réacteur ART PR37.

Corrélation du
Re

Référence Réacteuretd,  Fluide utilisé s coefficient de pertes
« procédé »

de charges
ART PL37/3; Eau, propan-2-ol
1,9-2,7 mm et différents
ART PL37/6; mélanges de _ 4 1
2,3-3,6 mm glycérol avec de (=2834-10%Re
> I <Re< + 264
[40] ART PL37/12; I'eau 1000

2,6-4,5 mm (50 w%, 67 w%,

0 0
0,9-1,2 mm &Y

Ieau)

{=1,39-10%-Re !
+ 325

La Figure 11 montre I’évolution du coefficient de Darcy en fonction du nombre
de Reynolds pour chacun des échangeurs/réacteurs cités dans le Tableau 1.
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Figure 11 : Comparaison des coefficients de Darcy en fonction du Reynolds dans différents
technologies d’échangcurs/réﬂctcurs‘
D’apres Iévolution de Darcy en fonction du Reynolds, une transition du régime
laminaire au régime turbulent a été observée autour de valeurs de Reynolds
inférieures a celle généralement observée pour des canaux droits (Re=2100). C’est
la présence d’ondulations dans les canaux qui est a origine de cet abaissement de
la transition laminaire/turbulent grace a apparition des Vortex de Dean. Cela est
intéressant notamment pour les applications en chimie qui nécessitent un temps
de séjour suffisant (favorisé par un régime d’écoulement laminaire) tout en
présentant des caractéristiques de transferts thermique et massique propres au

régime turbulent.

[.2.3. PERFORMANCES THERMIQUES

L’intérét des échangeurs/réacteurs structurés pour le transfert de chaleur a
été largement démontré dans la littérature. Les performances thermiques en milli-
canaux structurés, représentant le cceur des échangeurs/réacteurs, ont fait 'objet
de plusieurs travaux et sont décrites par le nombre de Nusselt qui est défini comme

suit :

h'dh

Nu =
Y

©)

Ou h est le coefficient de transfert de chaleur (W-m2K-1) et A est la conductivité
thermique du fluide (W-m1-K-1).
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Le transfert de chaleur dépend du nombre de Reynolds (1) et de Prandtl (7) en
fonction desquels plusieurs corrélations du nombre de Nusselt ont été établies

pour les échangeurs/réacteurs milli-structurés. Certaines sont regroupées dans le
Tableau 3.

Cp
Pr = p 7
X )
Tableau 3 : Corrélations de Nusselt pour les échangcurs/réactcurs milli-structurés.
Référence  Réacteuretdn  Re « procédé » Corrélation de Nusselt
[41] DeanHex ; 2 mm 5508§213{e< Nu = 0,16.Re%%6 pr033
[30] DeanHex 5 2, 10 < D€i< 5000 Nu = 0,4_5. De9,43l Pr0'33
4 mm 1
_ . 0,67
42 DeanHeX 5 2, 3: 15<R <7200 Nu B 0'2 (Re * 8’9)
[42] 4mm ¢ Prod . ()0
Re<11.2 3,68
(2]  ARTPRIT:00- i ’
4.5 mm Nu = 3,68 4+ 0,151.(Re
11,2<Re<2000 B 11(2)0,643.131_0,33
A
] &) (Re—141) - Pr
39] 320B RTC ; Re>400 Nu = (8) —
0,901 mm AN
1+185-(5) - (Pros7 —1)

Ces corrélations sont spécifiques a la géométrie de canal et a la gamme de Reynolds
¢tudiées. Elles permettent de prédire les performances thermiques locales des

¢coulements monophasiques dans le canal a différents débits d’entrée et différents



23

BIBLIOGRAPHIE

fluides. Une comparaison du nombre du Nusselt en fonction de Reynolds pour
différents échangeurs/réacteurs milli-structurés est montrée (cf. Figure 12).

257
20
Flow Plate 320B
:15 -
— Y ——
S P sl
Z 10 _.—=" RAPICR&D
// .
5t lam. circle
Z,'/.’ZZZZ:Z:Z:Z:Z:ZZZZZZ:Z:ZZZZZZZZZZZZZZZZZZZZZZIZZZZZZ::ZI
0 ’ , , lam. square
0 200 400 600 800 1000

Figure 12 : Comparaison des nombres de Nusselt en fonction du Reynolds dans différents milli-

échangeur/réacteur pour Pr =3,6 [22].

I est remarquable que le transfert de chaleur dans les canaux ondulés [39], [43], en
zigzag [30], [32], [44], ou de formes convergentes-divergentes [22] est
considérablement amélioré par rapport aux canaux droits, en raison des
recirculations secondaires (vortex de Dean). De plus, le coefficient d’intensification
de I’échange de chaleur « U-A/V » (ou U est le coefficient de transfert de chaleur
global (W'm2-K-1), A est la surface d’échange (m?) et V le volume du canal
réactionnel (m?)) est égal 2 1000 kW-m3K-! dans I’échangeur/réacteur OPR d’Alfa
Laval, a 3000 kW-m=3-K-! pour le réacteur Chart ShimTec [29] et entre 1000 —
20 000 kW-m-3-K-1 [44] pour le DeanHex selon les matériaux. Ces valeurs sont
significativement élevées devant celles d’une cuve agitée (1 kW-m3-K-1) et du
réacteur tubulaire continu (200 kW-m-3-K-1).

Ces performances de transfert de chaleur intensifiées sont primordiales pour
I'implémentation de réactions chimiques, notamment celles fortement exo- ou
endothermiques et rapides. Le Tableau 4 regroupe quelques résultats obtenus dans

différentes études mettant en ceuvre des réactions exothermiques.
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Tableau 4 : Résultats obtenus a l'issue de différentes études envisageant une réaction
exothermique.

Résultats

Réf. Réaction Réacteur )
(mm®)  Temps de ;
L. Conversion

séjour (s)

Entre 70 et 80%

Synthese du méthyl

ynthese du metay 320B Quelques (selon les

[39] 2-oxobutanoate 2,5 o ..
) RTC millisecondes conditions

(Grignard) .

d’expériences)
> 87% (selon les

35 OPR 50 100 diti

[35] Oxydation du ° conditions

d’expériences)

. thiosulfate de
> 90% (selon les

sodium par le

[45] 60 s conditions
peroxyde > s
, . d’expériences)
— d’hydrogene B 0 1007
(AH,=-586,2 kJ-mol ftre bE et S
. (selon les
[32] ) DeanHex 4 7-20's ..
conditions
d’expériences)
Application
[44] pharmaceutique 5s 98%
(AH=-200 kJ-mol )
Entre 8,5 et 34%
Nitration du toluene (selon les
46 DeanH 4 40-50
0] Apr=-125 1mory  PeanHlex ° conditions

d’expériences)

Ces réactions sont difficiles voire impossibles a mettre en ceuvre dans une cuve
agitée sans emballement thermique, puisque la capacité d’évacuation de la chaleur
d’une double enveloppe n’est pas suffisante. Néanmoins, elles ont été mises en
ceuvre dans différents échangeurs/réacteurs milli-structurés avec succes (en termes
de conversion et de sécurité) grace a I'intensification du transfert thermique.

[.2.4. TRANSFERT DE MATIERE

Le transfert de maticre entre les fluides a 'intérieur du réacteur joue un role
clé dans le cas de réactions multiphasiques et, en fonction de la cinétique chimique,
peut devenir I’étape limitante controlant la réaction chimique. Grace a leurs

petformances en mélange, les échangeurs/réacteurs micro- et milli-structurés sont
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utilisés pour surmonter les limitations en transfert de matiere dans les réacteurs
conventionnels entrainant de faibles rendements et sélectivités. Une évaluation du
processus de transfert de maticre est donc nécessaire pour pouvoir envisager
I'implémentation de réactions dans ces technologies intensifiées. Le transfert de
matiere est souvent analysé en termes de coefficient de transfert de matiere kra (s
. Les modeles de calcul de ce coefficient seront détaillés dans le paragraphe

suivant.

Le transfert de maticre a été largement investigué dans les micro-canaux en
écoulements gaz-liquide et liquide-liquide [47]-[49]. Cependant, tres peu de travaux
ont été réalisés dans les canaux milli-structurés et seuls ceux concernant le transfert
de maticre « liquide-liquide » sont présentés dans le Tableau 5. Nous ne nous
intéressons qu’aux systemes « liquide-liquide » puisqu’ils sont largement utilisés
dans différentes applications industrielles telles que la polymérisation [50], [51], la
catalyse, les réactions enzymatiques, l'extraction [52]—[58], I'émulsification [59],
[60], la synthese chimique et pharmaceutique [23], [61]-[63].

Généralement, en augmentant la taille du canal, les performances de transfert de
maticre ainsi que le kra diminuent [64], [65]. Cependant, dans ’étude de Woitalka
et al. [60], des valeurs de kra similaires ont été trouvées pour les réacteurs Corning
(dn= 0,4 — 1,1 mm) et les micro-réacteurs en spirale (dn = 0,427 — 0,5 mm) étudiés
en écoulement liquide-liquide. Cette augmentation du coefficient de transfert de
maticre lors de la mise a ’échelle pourrait étre attribuée a la géométrie variable des
différents canaux étudiés. Cela souligne Defficacité de la structuration de la
géométrie du canal (formes convergentes-divergentes) sur les performances en
transfert de matiere.

La géométrie des canaux milli-structurés pourra ainsi compenser les pertes en
performances dues a 'augmentation des dimensions du canal. Cela est prometteur
pour l'utlisation des échangeurs/réacteurs milli-structurés dans les applications

chimiques diphasiques.
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Tableau 5 : Transfert de matiere liquide-liquide en canaux milli-structurés.

Systémes de fluides Coefficient de

o , dn . Débit total  transfert de
Référence  Réacteur Géométrie du canal o
(mm) Phase Phase (L:hY) matiére kra
aqueuse organique (s)
Cornin Butan-1-ol
o
[66] AFR 8 1,1 Fau + acide 0,5-12 0,07 - 3,31
succinique
Toluene +
[67] DeanHex 2 Eau omene 3-10 0,07 - 0,64
acétone
v Huile
& . 4
[38] DeanHex 2 L L@l Fau sﬂ}cone 1,2-7,6 0,65 - 5,81
(L L& ‘- violet de

gentiane




27

BIBLIOGRAPHIE

Ml”l'cgnal = i Toluéne +
avec des )
[68] m Eau acide 3-35 0,01 - 0,18
coudes de : .
Tohuene sy acetique
90° q
Device lcom'sing of 490’ .
. Deviee 2
bends and 2 Downflow, | Upflow section ) Tnverted Device 1 (2 Upflow
Single 90 degree bend sections, 1 Downflow section)
2o ! 1.
Water inlet
Milli-canal mi ) =) Octan-1-ol
{ Oilinlet
avec des < +
[59] BE o |® Eau , 0,04-011 0,007 - 0,016
coudes de I rhodamine
e
180° B
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Les performances thermo-hydrauliques des échangeurs/ réacteurs milli-structurés ont été largement
Ctudiées et des lois de frottement et des corrélations de Nusselt en fonction de nombre
adimensionnels ont été établies. Cela permettra de prédire ces performances a des conditions
opératoires variées pouvant atteindre celles requises a ['échelle industrielle. Cependant, trés peu de
travaux ont visé la caractérisation du transfert de matiere liquide-liguide en milli-canal.

I.3. TRANSFERT DE MATIERE LIQUIDE-LIQUIDE

Lors des transformations chimiques, les cinétiques de réaction peuvent étre
tres rapides et dans ce cas le transfert de matic¢re entre les phases peut devenir
limitant, d’ou la nécessité de caractériser ce transfert afin de pouvoir comprendre
et prédire le comportement du systeme réactionnel multiphasique. Malgré
Pimportance des échangeurs/réacteurs milli-structurés innovants pour les
procédés chimiques, les détails sur les processus de transport se rapportant au
transfert de maticre liquide-liquide et a la réaction chimique sont peu étudiés,
comme déja montré. Néanmoins, plusieurs études ont été menées pour la
caractérisation du processus de transfert de matic¢re, en majorité dans des micro-
réacteurs et peu en milli-réacteurs. En principe, le transfert de maticre entre les
deux phases liquides aura lieu certainement dés la mise en contact, et ce jusqu’a
atteindre I’équilibre.

[.3.1. COEFFICIENT GLOBAL DE TRANSFERT DE MATIERE
ET EFFICACITE D’EXTRACTION

Le transfert de mati¢re est décrit par le coefficient global de transfert de
maticre ki (m's1) qui est un parametre fondamental puisquil intervient dans
Pexpression du flux en soluté transféré d’une phase a l'autre. ki, est calculé selon
différents modeles qui requicrent la connaissance du profil de concentration au
sein des phases et du régime d’écoulement. Ces modeles sont résumés dans la revue
de Kashid et al. [48]. Nous présentons le mod¢le du double film établi par Lewis
et Whitman [69] afin de mieux comprendre le phénomene de transfert entre deux
phases liquides non miscibles.

Nous considérons deux phases non miscibles, séparées par une interface, avec
transfert d’un soluté du fluide 1 vers le fluide 2 (cf. Figure 13). Cette migration
d’une phase vers 'autre avec franchissement de I'interface, est due au déséquilibre

de concentration en soluté dans les deux fluides.
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Figure 13: Théorie des deux films : schéma des profils de concentration dans les deux phases.

Le fluide 1 a une concentration en soluté ¢ loin de I'interface et c1ne 2 l'interface ;
respectivement ¢z et c2,inc pour le fluide 2. Toutes les concentrations sont exprimées

en mol.m-3.

La théorie des deux films de Whitman suppose que le transfert de matiére est réglé
ppose q g
par la résistance dans deux films de chacune des phases, situés de part et d’autre de
Iinterface, a proximité immédiate de celle-ci. Au-dela de ces films (au cceur des
phases), la concentration est supposée homogene. Dans ces films (couches limites)
d’épaisseurs 81 et 82 (m), le flux de matiere est régi par la loi de Fick. Ainsi, en
P )
considérant que I’évolution des concentrations dans ces films est linéaire, la densité

de flux molaire du soluté ] (en mol-s''m=2) est exprimée comme suit :

C1 — C1,int> (Cz,int - Cz)
J 1 ( 5, 2 5, ©)

Ou D1 et D2 sont les coefficients de diffusion moléculaire du soluté dans la phase

1 et 2 respectivement (en m?-s).

Les coefficients de transfert de matiere ki et ko (m's'!) dans la phase 1 et 2 sont
définis comme suit :
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Dy

k, =— 9

s ©

K, =22 10
2 =%, (10)

Par conséquent :

] =k;- (C1 - Cl,int) =k, (CZ,int - Cz) (11)

11 est également possible de représenter la densité de flux a partir de coefficients
de transfert de mati¢re globaux coté phase 1, ki1, et coté phase 2, ki2, exprimés en

m-s!:
] =kpq- (C1 - qu) =Kk, - (Czeq - Cz) (12)

Ou Ciq est la concentration a I’équilibre thermodynamique avec c2, et ng est la

concentration a I’équilibre avec c1, exprimée en fonction du coefficient de partage

«m» (€= mrcr; 5t = c1/m). Des 2 équations précédentes, il est possible de

déduire le lien entre coefficient local et coefficient global de transfert de matiere :
1 1, m 1 1 1

—=—t—= ; —=——+— 13
k1 kq ky Ky m-Kq ky ( )

La représentation de la densité de flux avec les coefficients de transfert globaux est
généralement plus utilisée car calculable a partir des concentrations c1 et ¢z au coeur
des phases. Ces dernicres sont plus facilement mesurables que les concentrations

a interface.

La densité de flux | exprimée par rapport a la surface d’échange Se¢cn (m?) entre les

deux fluides, permet d’obtenir le flux molaire de transfert I (mol's!) comme suit :
F =] Secn 14

La surface d’échange Sech est déterminée d’apres I'aire interfaciale « a » (m?>m-3) et

le volume total des deux fluides Vr (m?) :

Séch = VR *a (15)
Ainsi, le flux transféré F (mol-s) s’écrit :

F=kLl-a-(cl—ch)-VR=kL2-a-(c§q—cz)-VR (16)
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En absence de réaction chimique, le changement de concentration du soluté dans
le fluide n’est dG qu’au flux transféré par diffusion. Dans le cas d’un transfert avec
réaction chimique, la vitesse de cette réaction rentre dans le calcul du coefficient
global de transfert de maticre faisant apparaitre un nouveau nombre
adimensionnel : le critere de Hatta [70].

I1 est a noter que l'aire interfaciale dépend de la structure de ’écoulement lorsque
les deux fluides sont mis en contact dans un réacteur. Cependant, dans le cas
d’écoulement liquide-liquide, il est difficile d'obtenir un régime d'écoulement stable
et bien défini comme dans le cas d'un écoulement gaz-liquide [71]. Il est donc
compliqué de calculer I'aire interfaciale. Pour cela, les auteurs ont généralement
recours a la caractérisation du transfert de matiere liquide-liquide avec le coefficient

volumétrique global de transfert de mati¢re kia exprimé en s

En plus de ce dernier, efficacité d’extraction E (%) s’avére le deuxieme parametre
illustrant le phénomene de transfert de matiere. C’est un nombre adimensionnel
défini par le rapport entre la concentration du soluté transférée et celle maximale
transtérable. Il est représentatif de Pefficacité du transfert de mati¢re ayant lieu

entre les phases.

C — Coj
E =100 - 2,:(;1t 2,in a7
Cz - C2,in

Ou c2;n et c2,0ur (mol.m-3) sont les concentrations en soluté dans le fluide 2 a Pentrée
et a la sortie du réacteur respectivement. E=100% lorsque I’équilibre est atteint.

[.3.2. CARACTERISATION EXPERIMENTALE

Il existe deux types de systemes de fluides utilisés pour caractériser le transfert
de maticre dans les canaux : physique (transfert par simple diffusion, sans réaction)
et chimique (transfert avec réaction chimique). Ce dernier type peut
potentiellement ajouter une source d’erreur en raison de la cinétique de réaction
qui doit étre connue et prise en considération. Par conséquent, nous ne citons ci-

apres que les systemes physiques non réactionnels évoqués dans la littérature.

Dans les expériences de caractérisation du transfert de maticre, il est nécessaire
d’assurer tout d’abord la saturation mutuelle des phases organique et aqueuse (mise

en contact des solvants aqueux et organique et agitation pendant plusieurs heures)
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avant I'ajout du soluté. De cette manicre, le soluté est le seul composant qui
transfére d’une phase a une autre en supposant que dans la gamme de
concentration de travail, la solubilité d’un solvant dans I’autre est constante. Cela
est généralement obtenu en travaillant a faible concentration de soluté. Ensuite,
P'acces a la concentration du soluté dans I'une des phases est primordial afin de
quantifier la quantité transférée et évaluer le coefficient global de transfert de
maticre kra et Pefficacité d’extraction E. Il existe deux fagcons pour mesurer la
concentration du soluté : tout au long du réacteur (sans séparation des phases) ou
a la sortie du réacteur (apres séparation des phases).

En raison du temps de séjour réduit dans les micro- et milli-canaux, la séparation
des phases doit étre instantanée afin d'éviter la poursuite du transfert de matiere
pendant l'échantillonnage. Un temps de séjour supplémentaire au moment de
I’échantillonnage pourra étre non négligeable par rapport au temps de séjour dans
le réacteur, ce qui peut fausser les mesures de concentration. Cela est d’autant plus
vrai que la taille des réacteurs diminue. Par conséquent, une caractérisation précise
du transfert de mati¢re nécessite une séparation idéale des phases. Ce probleme est
surmonté lorsque des méthodes de mesure ne nécessitant pas une séparation de
phases sont utilisées (la fluorescence pour un systeme de fluides non réactionnel
par exemple). Cependant, elles présentent d’autres inconvénients qui sont

présentés dans le paragraphe 1.3.2.2.

I.3.2.1. Méthodes de séparation

Différentes méthodes de séparation de phases sont employées et figurent dans la
littérature. La plupart sont basées soit sur l'effet de gravité (décantation), soit sur

la mouillabilité des phases (membranes de séparation et diviseurs de flux).

i.  Séparation par gravité
La décantation simple d'un mélange de liquides non miscibles représente 1'une des
méthodes de séparation les plus utilisées, principalement en raison de sa simplicité.
Cette méthode est basée sur la différence de densité des liquides. Le mélange est
souvent recueilli, a la sortie du réacteur, dans une ampoule a décanter, une burette
ou un tube ou il est laissé au repos pour une décantation simple sous leffet de la
gravité. Le Tableau 6 regroupe les études de transfert de matiere ou la séparation

des phases a la sortie du réacteur est faite par décantation.

Il est a noter que le temps de décantation par gravité n’est pas négligeable par
rapport au temps de séjour dans le réacteur (de Pordre de quelques secondes). Cela
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peut induire une erreur expérimentale sur la concentration mesurée (car le transfert
massique se poursuit lors de I'étape de séparation) et donc sur I'estimation du
coefficient de transfert de maticre. Les valeurs de kra pourront étre alors
surestimées [72]—[78].

Plusieurs auteurs [68], [73], [75], [77]—-[79] ont alors adapté une méthode
d’extrapolation pour corriger I'effet de la poursuite du transfert de maticre lors de
I’échantillonnage. L.a méthode proposée consiste a prélever plusieurs échantillons
a des intervalles de temps donnés et a les analyser. Les concentrations mesurées
seront ensuite tracées en fonction du temps d'échantillonnage écoulé, comme le-

montre la Figure 14.

0.64
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Figure 14: Méthode d'extrapolation du coefficient d'extraction dans I'étude de Li et al.[73].

La courbe obtenue permet d'accéder a la concentration de la phase au moment de
l'échantillonnage en 'extrapolant au temps zéro. La concentration a t=0 est ainsi
utilisée dans le calcul du coefficient de transfert de matiere. La correction apportée
semble étre satisfaisante pour les auteurs du fait que les données suivent
parfaitement une tendance linéaire (r? entre 0,98 et 0,99) [73], [78].

Zhao et al. [80], quant a eux, n’ont pas appliqué cette méthode d’extrapolation sur
leurs résultats. Ils ont utilisé, pour la décantation, un tube de diameétre 0,01 m
immergé dans de l'eau glacée afin de réduire la zone interfaciale entre les deux
phases et limiter la diffusion pendant le processus d'échantillonnage. Cependant,
les auteurs ont mentionné un temps d’échantillonnage de I'ordre de quelques
minutes (inférieur a 5 min), ce qui est significatif devant le temps de séjour dans le

réacteur qui est de 'ordre de quelques secondes.
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Tableau 6 : Séparation des phases liquide-liquide par gravité.
T d T d
o dn Phase Phase i . emps de ’emp S, N . Méthodes de
Références ) Soluté séjour dans le  séparation Correction e .
(mm) aqueuse organique j caractérisation
réacteur (s) (s)
0,4 — .
[78] 0.6 0,018 - 12 - Extrapolation
: Acid
[73] 0,5-1 Eau N-butanol ?l .e 0,4-11 - Extrapolation Dosage avec du NaOH
0,4 — sueciique en présence d’'un
[66] ; 1-30 i i b ,
1,1 indicateur coloré
Acid
[81] 0,67 Fau 1-octanol clde 019-15 180 ]
propionique
Acid
[82] 1 Eau  N-heptane cee 2,9 10,6 2 ;
benzoique .
y - Spectrométrie UV-
Rhodami Tube de séparation de Visible
min
[59] 1 Eau 1-octanol © l;l c §-25 300 diametre 0,01 m trempé
dans de I’eau glaciale
77 1,98 . 0,25-0,5 120 Extrapolation
Acid P
Eau Toluéne ,C? € Réfractométrie
68], [75 ti 1
acétique
1681, [75], 2-6 9 03-6 Quelques Extrapolation
[79] secondes
Spectrométri
[83] 06-2  Eau Dodécane Phénol 06— 1132 : : pectrometrie

d’absorption atomique
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ii. Séparation basée sur la mouillabilité des fluides

Pour les dispositifs a petite échelle (micro et milli), dans lesquels les forces de
surface dominent, les différences de mouillabilité entre les deux liquides non
miscibles peuvent étre exploitées pour réaliser la séparation des phases.

L'utilisation de membranes de sépatration pour séparer deux fluides non miscibles
a fait I'objet de nombreuses études dont certaines sont regroupées dans le Tableau
7 [58], [84]-[86]. Ces membranes, généralement en PTFE et renfermant des
micropores, sont hydrophobes. Elles sont facilement mouillées par la phase
organique mais pas par la phase aqueuse. Il en résulte une chute de pression
relativement plus élevée a travers la membrane pour la phase aqueuse que pour la
phase organique. Dans des conditions de pression correctes, seule la phase
organique passe a travers la membrane. Le maintien d'une différence de pression
correcte entre les deux cotés de la membrane (inférieure a la différence de pression
capillaire) est donc une condition cruciale qui doit toujours étre satisfaite afin de
réussir la séparation [52]. Dans certaines conditions expérimentales, la phase
organique pure pourra étre collectée du coté du perméat mais une partie de la phase
organique pourra ¢tre entrainée avec la phase aqueuse de l'autre coté. La différence
de pression peut ne pas étre suffisante pour forcer toute la phase organique a passer
a travers la membrane. Ce probléme pourrait étre résolu en utilisant un systeme de
controle de pression (une vanne de régulation [86]) si la phase organique pure n'est
pas suffisante pour I'étude. Le probleme de continuité du transfert de matiere
pendant la séparation n’est pas évoqué dans ces études et le temps de séjour
pendant la séparation n’est pas indiqué.

Une autre manicre de réaliser la séparation en se basant sur la mouillabilité
préférentielle d’un liquide par rapport a un matériau solide s’avere étre 'utilisation
de diviseurs de flux [65], [87], [88]. Le systeme de séparation est constitué de deux
matériaux : 'un hydrophobe permettant de recueillir la phase organique dans un
premier bécher et 'autre hydrophile qui attire la phase aqueuse collectée dans un
deuxi¢me bécher. Prenons 'exemple du diviseur de flux utilisé par Kashid et al.
[65] illustré dans la Figure 15.
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Figure 15 : Diviseur de flux illustrant la séparation de deux phases : une phase aqueuse (eau +
colorant bleu) et une phase organique (formiate de n-butyle).

Ce diviseur de flux en Y est fabriqué en téflon, dont l'une des sorties contient une
aiguille en acier par ou sort la phase aqueuse. La phase aqueuse a tendance a
mouiller le matériau hydrophile, tandis que la phase organique a une affinité pour
le matériau hydrophobe. Dans leurs expériences, ils ont toujours obtenu une phase
organique pure; la phase aqueuse était parfois légerement contaminée par la phase
organique.

Liu et al. [88] ont réalisé des expériences de transfert de maticre liquide-liquide
pour différents systemes de fluides, en utilisant un diviseur de flux et une ampoule
a décanter afin de comparer 'efficacité de séparation des deux méthodes. En
termes de transfert de matiére, les résultats ont montré des coefficients de transfert
de matiére volumétrique plus élevés lors de l'utilisation de 'ampoule a décanter par
rapport au diviseur de flux (différence relative en kra entre 8 — 80%). Cela est da
au temps de sé¢jour (4 - 20 min) dans Pampoule qui induit un transfert de maticre
dans la zone de séparation. En revanche, le temps de séjour de la phase organique
dans le diviseur de flux est d'environ 0,1 s.
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Tableau 7 : Séparation des phases liquide-liquide basée sur la mouillabilité.
Temps de séjour
d Ph Ph T d
Références " ase a.se Soluté dans le réacteur B emp.s € Méthodes de caractérisation
(mm) aqueuse organique ©) séparation (s)
85 5-50 - D OH :
5] Eau N-butanol  Acide succinique osage avee du. Na . p}resence
34 - d’un indicateur coloré
[84] ’ 5-30
Eau Toluéne Rhodamine B - Spectrométrie UV-Visible
Acétyle d
58] 32 Eau C]: y‘; ¢ Acétone 20 - 101 .
utyle
¥ Codoh Chromatographie en phase gazeuse
[86] 1 H.S04 N-hexane yclohexanone 0,13 04 -
oxime
0.5 Tode Dosage avec du NaOH/thiosulfate de
[65] 0’7’ 51 Eau Kérosene Acide acétique 0,5 - 5000 - sodium en présence ,d’un indicateur
coloré
N-hexane Phénol
88 2 E Toluéne Acétone 1,51 - 15,1 0,1 Chromatographie en ph
a — romatographie en phase gazeuse
155 . N-butanol ’ ’ > grap phase gazeus

N-octanol

Acide succinique
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1.3.2.2. Méthodes analytiques

Plusieurs revues concernant le transfert de matiere liquide-liquide en micro-canaux
[47], [48], [89] ont été publiées et détaillent différentes méthodes de mesure
expérimentales pour des systemes de fluides variés. Comme déja mentionné,
certains chercheurs ont choisi de procéder sans séparation de phases, par
fluorescence. Cela permet de s’affranchir du probleme de la poursuite du transfert
de matiere lors de I'étape de séparation.

Dans d’autres études, un systeme de séparation est mis en place avant d’effectuer
la mesure en concentration. Apres étape de séparation, la concentration du soluté
est mesurée dans au moins I'une des phases a 'aide d’un outil de mesure analytique
adapté au systeme. Nous pouvons citer le dosage, la spectrométrie UV-Visible, la
chromatographie en phase gazeuse et la réfractométrie.

i. Fluorescence

Les techniques LIF ou PLIF (fluorescence induite par laser) ont été utilisées
comme outil non intrusif in-situ permettant de mesurer en continu la concentration
du soluté dans la phase aqueuse ou organique, tout en évitant le probleme de
poursuite du transfert de maticre lors de I’échantillonnage [85], [90]. Elles sont
basées sur l'enregistrement, le long du canal, de l'intensité de la fluorescence induite
par le laser, émise par le soluté apres son excitation. La longueur d'onde
caractéristique du laser correspond a celle de l'excitation du soluté utilisé dans le
systeme. Les images enregistrées permettent de mesurer en continu la
concentration du soluté dans les deux phases. Cependant, les auteurs [90] relevent

les inconvénients suivants, notamment en présence de gouttes dans ’écoulement :

e Probleme de coexistence des deux phases au moment de la mesure ;

e Fluorescence du soluté dans les deux phases.

Les gouttes ont un diametre inférieur a celui du canal et sont alors entourées d'une
phase continue, ce qui rend la section transversale du canal hétérogene. Cela affecte
la mesure de l'intensité de fluorescence émise par le soluté dans les gouttes [91].
Afin de réduire ces interférences de mesure causées par la phase continue, les
auteurs ont da diminuer le diametre du canal (de 0,5 — 1 mm a 0,3 mm) pour que
la phase dispersée occupe quasiment toute la section du canal.

Le deuxieme probleme est que le soluté peut étre fluorescent dans les deux phases,
ce qui ne permet pas la distinction des phases dans les images de fluorescence
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enregistrées. Pour résoudre ce probleme, Bai et al. [90] ont menées des expériences
de référence ou la source laser a été éteinte et la source lumineuse intégrée au
microscope a été allumée. L’interface entre les phases est ainsi suivie et enregistrée
pendant ’écoulement pour des conditions d’expériences données. Elle a été par la
suite appliquée aux expériences de mesure par fluorescence dans les mémes
conditions opératoires. Potdar et al.[85] ont essayé de surmonter ce probleme en
choisissant un systeme plus adéquat ou le soluté n’est fluorescent que dans I'une
des deux phases.

ii. Dosage
Le dosage (titration) est 'une des méthodes de mesure de concentrations la plus
employée pour la caractérisation du transfert de maticre de différents systemes de
fluides modeles (cf. Tableau 6 et Tableau 7). Cette méthode consiste a consommer
la totalité du réactif (le titrant) nécessaire a la transformation de la totalité du
composant a doser (le soluté dans les expériences de transfert de maticre). Ainsi,
un échantillon de la phase aqueuse et/ou de la phase organique est dosé avec un
titrant en présence d’un indicateur coloré pour calculer la concentration du soluté

dans la ou les phase(s) analysée(s).

iii. Spectrométrie UV-Vis
L’analyse des échantillons par spectrométrie UV-Vis a été mise en ceuvre dans
plusieurs études [53], [59], [82], [84], [92]. C’est une méthode analytique quantitative
qui consiste a2 mesurer l'absorbance ou la densité optique d'une substance chimique
en solution a une longueur d'onde donnée ou sur une gamme spectrale donnée. La
concentration de la substance en solution est calculée d’aprés la loi de Beer-
Lambert. Cette dernicre est déterminée en pratique par une courbe d’étalonnage

qui donne l'absorbance en fonction de la concentration.

iv. Chromatographie en phase gazeuse (GC)

La chromatographie en phase gazeuse permet la séparation des molécules volatiles
d'un mélange, basée sur l'interaction entre ces dernieres et la phase stationnaire.
Celle-ci est une substance active solide ou liquide contenue dans une colonne
capillaire. En d’autres termes, le mélange a analyser est vaporisé a l'entrée de la
colonne. Par suite, les différentes molécules du mélange sont transportées a travers
la colonne, a des vitesses différentes en fonction de leur affinité avec la phase
stationnaire, a I'aide d’un gaz porteur (gaz vecteur) vers le détecteur. Cette méthode
d’analyse a été employée par plusieurs chercheurs [58], [86], [93] dans le but de
caractériser le transfert de maticre dans un réacteur.
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v. Réfractométrie

La réfractométrie a ¢été utilisée dans différents travaux pour Ianalyse des
échantillons a la sortie du réacteur [68], [72], [75], [77], [79]. Cette technique s'appuie
sur un phénomene physique qui est que la lumiere passant d’un milieu a un autre
de nature différente est déviée selon un angle propre 2 la substance qu'elle traverse.
En effet, chaque échantillon pur ou mélange de substance possede un indice
spécifique de réfraction de la lumiere, ce qui permet d'identifier et de quantifier
cette substance. L'indice de réfraction (IR) de la phase extraite apres séparation est
alors mesuré a l'aide d’un réfractometre puis, a I'aide d’une courbe d’étalonnage

préétablie, les concentrations finales du soluté sont déduites.

[.3.3. CORRELATIONS DU COEFFICIENT DE TRANSFERT
DE MATIERE KrA

Les résultats expérimentaux issus de la caractérisation du transfert de maticre
vont permettre d’établir une corrélation du kra spécifique a la géométrie du canal
étudié qui permettra de prédire les performances en termes de transfert de maticre
de I’échangeur/réacteur a des conditions opératoires variées, notamment lors du
processus de mise a ’échelle. Dans la littérature, plusieurs corrélations du
coefficient de transfert de matiere liquide-liquide ont été développées dans les
micro-canaux mais leur nombre reste limité par rapport a celui en écoulement gaz-
liquide. Elles sont listées dans le Tableau 8.
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Tableau 8 : Corrélations du coefficient de transfert de matiere liquide-liquide en micro-canaux.

Références di (mm) Corrélations
-0,1
o . 1 capillaire : kpa - T = 1- Cay " - Re”*® - ()
-0,1
6 capillaires en paralléle : kya- T = 0,88 - Cay”% - Rey,”*° - (d—Lh)
[73] 0,5-1 kpa = a; - Rel? - Re
V 0,17 u _0'07 d 0,75
[92], [95] 0,21-0,3 kq D =4,36-10"*: (—d) < (ug + dp) %0 - (—d) : (—h)
Vuc Y dg
[57] 0,812 kpa=212-107%-q%* u}>® - d;;
. , . . . _ . 1 2,3 1,4
Microréacteur avec une jonction en T : kja = 0,03 (1 + —) Rey
[90] 0,24 1
’ 2,3
Microréacteur avec une jonction en croix : kj,a = 0,006 (1 + é) . Rell\,’[1
1\
[78] 0,4 0,6 ka=a,-(1+ a) ‘Re% - d%
K 1
56 0,319 La=
>0l ’ (0,85+0,35-q+ —25’8)
UM
[96] 0,6 -0,8 - 1 Sh = kLaD' I gy

Indice d : phase dispersée ; indice ¢ : phase continue ; indice M : mélange ; indice UC : cellule unitaire ; a1, a2 et a3 constantes déterminées pour différentes
modes d’entrée des phases et pour Rexr<260 et Renr>260 (six corrélations en total) ; a4, as, as et a7 constantes déterminées pour différentes modes d’entrée des

phases et formes de jonctions pour Ren<200 et Ren>200 (six corrélations en total) ; V=volume (m3) ; q=Qa/Qc; t=L/un; as constante déterminée pour
différentes longueurs du canal.
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Il est remarquable, d’apres ce tableau, que contrairement aux corrélations du
coefficient de Darcy (cf. Tableau 1) et de Nusselt (cf. Tableau 3), dans le cas du
transfert de matiere, les corrélations établies ont souvent des formes différentes.
En effet, les corrélations du coefficient de Darcy, A, sont toujours établies en
fonction du nombre de Reynolds, Re, et prennent la forme suivante : A=b, - ReP>
(ou by et bz sont des constantes). De plus, le nombre de Nusselt est généralement
corrélé aux nombres de Reynolds et Prandtl de la maniére suivante : Nu = b, - ReP2 -
Pr33. En revanche, les corrélations du coefficient de transfert de matiére n’ont pas
toutes la méme forme. Elles renferment différents nombres adimensionnels et

parametres, comme le montre le Tableau 8.

Di Miceli Raimondi et al.[92], [95] ont proposé un mode¢le pour le coefficient de
transfert de matiere kq (m-s') de la phase dispersée pendant I'écoulement liquide-
liquide dans des micro-canaux en se basant sur des simulations numériques 2D. Ce
modele nécessite la connaissance du régime d'écoulement pour pouvoir estimer la
taille des gouttes/bouchons et l'aire interfaciale, ce qui diminue son application.
Cela n’est pas le cas des autres modeles ou le kra (s1) est corrélé a des nombres
adimensionnels, des vitesses supetficielles des phases et/ou des parametres

géométriques du canal.

Kashid et al. [94], Bai et al. [90], Zhao et al.[78] et Li et al.[73] ont utilisé¢ des
nombres adimensionnels dans les corrélations proposées : le nombre capillaire Cam

(19) et le nombre de Reynolds Rewm (18) du mélange définis comme suit :

“uy - d
ReM = M (18)
Hm
Uns *
Cay = MT“M (19)

Ou uum est la vitesse (m's!) du mélange des deux phases. py et py sont la masse
volumique (kgrm3) et la viscosité dynamique (Pa's) du mélange et sont calculées
comme présenté dans le Tableau 9, ou Mg est le ratio du débit volumique de la
phase aqueuse par rapport au débit total des phases. p; et y; (i=aq et i=org) sont
les masses volumiques (kg'm3) et les viscosités dynamiques (Pa's) des phases

organique et aqueuse.
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Tableau 9 : Propriétés du mélange liquide-liquide.
Références Equations
O 1—Dug\
[73], [78], [83], [90], [94] pPM = ( aq —aq> (20)
Paq Por
[56] Pm = q)aq "Pag t 1- cbaq) "Porg (21)
-1
[56], [73], [78], [83], [90], [94] Hy = ((Daq + ﬂ) (22)
Haq Hor

Les nombres adimensionnels Can et Renm ont été inclus dans les deux modeles de
«krast» proposés par Kashid et al. [94], ou 1 (s) est le temps de séjour des phases
dans le réacteur. Cela résulte d'une analyse dimensionnelle (théoreme pi) qui a été
faite en supposant que les variables indépendantes qui jouent un role dans le
processus de transfert de maticre sont la vitesse du mélange, le diametre et la
longueur du canal et les propriétés des fluides. Deux modéles sont ainsi proposés
pour 1'écoulement liquide-liquide dans un seul capillaire et dans six capillaires
paralleles. Des valeurs quasi-identiques des coefficients des deux corrélations
montrent que les valeurs des coefficients de transfert de matiere dans un seul
capillaire et dans plusieurs capillaires mis en paralléle sont comparables, ce qui peut
étre attribué a une distribution uniforme du flux total dans les capillaires en
parallele. L'effet du diametre dn (m) et de la longueur L (m) du micro-canal ont été

également pris en compte dans ces deux modeles.

Avec le nombre de Reynolds du mélange, Bai et al. [90] et Zhao et al.[78] ont
considéré 'effet du ratio des débits des phases q sur le coefficient de transfert de
maticre. L’effet du diametre du canal est pris en compte dans le modele proposé
par Zhao et al.[78]. Bai et al. [90] ont développé deux modeles pour un écoulement
liquide-liquide dans des micro-canaux pour des jonctions en T et en forme de croix.
Une différence significative entre les coefficients des corrélations montre une
influence considérable de la configuration de la jonction du mélange sur le
coefficient de transfert de maticre global. Ce résultat est également obtenu par
Zhao et al.[78]. Par ailleurs, le nombre de Reynolds de chaque phase apparait dans
la corrélation proposée par Li et al.[73] au lieu du Reynolds du mélange qui, selon
les auteurs, ne peut pas étre utilisé directement pour corréler le kia dans les micro-
mélangeurs. Dans ce cas, les nombres des Reynolds sont calculés avec les vitesses

superficielles et les propriétés de chaque phase.
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Xu et al. [96], quant a eux, ont proposé une corrélation du nombre de Sherwood
en fonction de la vitesse du mélange. Le nombre de Sherwood Sh est défini comme
le rapport entre le transport de mati¢re convectif et diffusif et s’écrit :

_kLa'LC
D

Sh (23)

Ou L est une longueur caractéristique de I’écoulement (m) et D est le coefficient
de diffusion (m?s1).

Xu et al. [96] ont considéré le diametre du canal comme longueur caractéristique
et ont ajusté les coefficients de la corrélation qu’ils proposent pour différentes
longueurs du canal. Ils ont obtenu différentes valeurs de coefficients d'une

longueur de canal a l'autre.

D’apres le Tableau 8, certains chercheurs [56], [57] ont établi des corrélations du
kra en fonction de la vitesse du mélange et du ratio de débits q. Le diameétre du
canal a été, de plus, pris en compte dans la corrélation établie par Tang et al.[57].

Certains chercheurs [97], [98] ont utilisé des mode¢les déja cités pour comparer les
valeurs prédites par ces modcles a leurs valeurs expérimentales. Ils ont da réajuster
les coefficients des corrélations afin de réduire les écarts (>100%) entre les résultats
prédits et expérimentaux. En effet, chaque corrélation a été développée sur la base
des données obtenues pour des conditions spécifiques d'écoulement, de systémes
ternaires, de tailles de micro-canaux et de configurations de mise en contact des
fluides. Cependant, les écoulements diphasiques sont complexes et dépendent de
plusieurs parameétres, et donc les modéles établis ne peuvent pas convenir a tous
les systemes.

D apres la théorie du double film de Lewis et Whitman, la connaissance du profil de concentration
au sein des phases liquides dépend du coefficient de transfert de matiére volumique global ki .a (s
"). Ainsi pour évaluer, des mesures de concentration an sein du réactenr sont nécessaires. Cela se
fait par des méthodes non intrusives comme la fluorescence ou par des méthodes nécessitant la
séparation des phases d la sortie. Dans ce cas, I'étape de séparation des phases constitue une étape
primordiale dans le processus de caractérisation du transfert de matiere étant donné que celle-ci
pourra affecter la valeur du kra. En d'antres termes, il est nécessaire de séparer immédiatement
les phases au nivean dun piquage de mesure pour éviter un temps de contact des phases
supplémentaire lors de I'échantillonnage. Ensuite, diverses méthodes analytiques existent ponr
quantifier la concentration de [léchantillon ; le choix de la méthode dépend du systeme a

caractériser. Les valeurs de k1.a obtenues d'apres les mesures de concentration ont servi a établir
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plusienrs corrélations en fonction de parametres oun de nombres adimensionnels, et cela surtout en
micro-canaux aux dépens des milli-réactenrs. Les formes de ces corrélations sont différentes,
contrairement anx lois de frottement et de transfert thermique. 1a vitesse du mélange, de ['une des
phases ou des denx phases apparait dans la plupart des corrélations, soit explicitement, soit dans
le nombre de Reynolds. Ce parametre pilote le temps de s¢jour des phases dans le réactenr et jone
un role dans la structure de ['éconlement, ce qui affecte le transfert de matiere. De plus, le ratio
des débits q, ainsi que le diameétre hydranlique dy du canal, ressortent des corrélations, du fait
qu’ils ont également un effet sur le régime d'éconlement dans le canal, ayant un impact sur le
transfert de matiere.

I.4. REGIMES D’PECOULEMENT LIQUIDE-LIQUIDE

Comme pour l'écoulement gaz-liquide, différents régimes d'écoulement
liquide-liquide sont observés dans les micro/milli-réacteurs et sont résumés dans
la revue récente d’Al-Azzawi et al. [71]. Il est nécessaire d’en parler puisque les
performances de transfert de maticre ont montré une forte dépendance aux
régimes d'écoulement, qui sont sensibles aux conditions opératoires, a la géométrie
du canal et aux propriétés des fluides [93], [99]. Les principaux régimes
d'écoulement, cités dans la littérature sur I'écoulement diphasique liquide-liquide
dans des canaux de diamétre hydraulique allant de quelques micrometres a 3 mm,

peuvent étre divisés en quatre catégories [71] :

e Ecoulements paralleles ou stratifiés (stratified/ parallel flows) : les deux
liquides sont séparés sous I'effet de la gravité (phase légere dans la
partie haute du canal, phase lourde dans la partie basse). Par
conséquent, la surface de contact entre les phases est réduite, ce qui
limite le transfert de matiere. Dans ce cas, les forces visqueuses sont
dominantes.

Figure 16 : Ecoulement parallcle ou stratifié [71].

e Ecoulements annulaires (annular flows) : une des phases s’écoule sous
forme d’un film le long des parois du canal alors que l'autre phase
circule au centre. Ce type d’écoulement se produit lorsque le rapport
des débits de la phase ayant une mouillabilité plus élevée a la paroi du
canal et de la phase moins mouillante est tres faible [49].
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7

2

Figure 17: Ecoulement annulaire[88].

e Ecoulements en bouchons ou poches (segmented or plug/ slug flows) : un
des liquides forme des poches ou bouchons qui ont la particularité de
s’étendre sur presque toute la largeur du canal. Le deuxieme liquide,
ayant une meilleure mouillabilité avec la paroi du canal, vient entourer
ces poches ou bouchons. Ce type d’écoulement se produit lorsque les
débits des deux liquides sont relativement faibles [87]. Dans ce cas,
les forces interfaciales sont dominantes.

& &

Figure 18: Ecoulement en bouchons/poches [71].

e FEcoulements dispersés ou en gouttes (dispersed or droplets flows) : une
phase est présente sous forme dispersée en petites gouttes dans la
phase continue. Cela est observé généralement quand le débit de la
phase continue est beaucoup plus important que celui de la phase
dispersée[87]. Les forces d'inertie sont dominantes.

..o'o./
00'0.0\

Figure 19: Ecoulement dispersé ou en gouttes [71].

Parmi les typologies d’écoulement citées ci-dessus, les écoulements en
bouchons/poches et dispersé/en gouttes sont les plus favorables au transfert de
maticre en raison de la grande surface de contact entre les phases et des
recirculations internes dans les bouchons/poches/gouttes [47]. La plupart des
¢tudes de transfert de matiere dans les micro- et milli-canaux figurant dans la
littérature ont visé ’écoulement de type bouchons/poches pour faciliter le post-
traitement des données expérimentales [49].

Les régimes d’écoulement observés pendant les expériences sont généralement
présentés dans une cartographie d’écoulement qui différe d’un canal a un autre et
en fonction du systeme de fluides utilisé. Cette cartographie est généralement basée
sur les vitesses superficielles des phases qui sont définies par le rapport du débit de
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la phase sur la section du canal [100]-[102]. Néanmoins, le régime d’écoulement
dépend du débit total des phases, du ratio de débits et de la section du canal mais
également d’autres parametres tels que le matériau de fabrication du canal, les
propriétés des fluides et donc la mouillabilité des fluides par rapport aux parois du
canal [71], [103]. Par conséquent, afin d’obtenir une séparation nette des régimes
d’écoulement sur la cartographie, notamment en représentant les résultats de
différents systemes de fluides et dimensions de canaux, les chercheurs [78], [87],
[100], [104]—[110] ont eu recours a différents nombres adimensionnels tels que : le
nombre capillaire, Ca, le nombre de Reynolds, Re, le nombre de Weber, We, et le
nombre d’Ohnesorge, Oh. Ces nombres représentent les forces de surface
agissantes sur ’écoulement telles que les forces visqueuses, les forces d’inertie et la
tension interfaciale. Ils sont définis comme suit (i=c pour la phase continue et i=d

pour la phase dispersée) :

_ Wit Up

Cai v (24)
Couia-d
Re; = Pi Uio ' dn (25)
Hi
2
I |
We; = Pi ;,,0 h (26)

Hi

Ohj = ——— 27
1 VY- dp - pi &)

Ou w; (Pass) et o (kgrm) sont la viscosité dynamique et la masse volumique de la
phase i; uip (m'sT) la vitesse superficielle de la phase i; y (N'm) la tension

interfaciale du systeme de fluides et dn (m) le diametre hydraulique du canal.

D’apres ces définitions, le nombre de Weber, We, de I’équation (26) décrit le ratio
entre la force d’inertie de la phase et la tension interfaciale du systeme ; le nombre
de Reynolds, Re, (25) représente le ratio entre les forces d’inertie et les forces
visqueuses de la phase; le nombre capillaire, Ca, (24) traduit le ratio entre les forces
visqueuses de la phase et la tension interfaciale, et le nombre d’Ohneserge, Oh,
(27) évalue les forces visqueuses de la phase par rapport aux forces d’inertie de la

phase et a la tension interfaciale.

Les chercheurs ont essayé de prendre en compte l'effet des différentes forces
agissantes en se basant sur des combinaisons de nombres adimensionnels, tels que
le nombre capillaire de la phase continue en abscisse et le nombre de Reynolds de

la phase dispersée en ordonnée [107]. Cependant, cela n’était pas suffisant pour
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développer des cartographies générales des régimes d'écoulement qui peuvent
s'adapter a différents ensembles de données. Par conséquent, des termes composés
souvent de deux nombres adimensionnels ont été proposés, résultant du théoreme
pi de Buckingham (analyse adimensionnelle). Zhang et al.[87] ont trouvé que le
terme Cag”’-Req® tracé en fonction du terme CacReS s'est avéré donner la
meilleure cartographie généralisée pour les micro-canaux droits, comme le montre
la Figure 20 et ont proposé des équations de transition entre les régimes observés.
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Figure 20 : Comparaison des a) limites de transition proposées par Zhang et al. [87] avec les
données de la littérature pour (b) un fluide moins visqueux et (c) un fluide trés visqueux comme
phase dispersée.

La région centrale de la cartographie proposée correspond a I’écoulement a
bouchons ou dominent les forces de tension interfaciale. Lorsque le débit ou la
viscosité de la phase dispersée augmente, écoulement passe a un écoulement
paralléle ou annulaire, ou dominent les forces d’inertie ou les forces visqueuses
coté phase dispersée. En revanche, une augmentation du débit ou de la viscosité
de la phase continue engendre la transition a un écoulement dispersé, ou dominent
les forces d’inertie ou les forces visqueuses coté phase continue. Les limites de
transition proposées ont été comparées avec les données de la littérature (cf. Figure

20b et ¢) pour différents systemes de fluides et ont montré un bon accord.
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Yagodnitsyna et al.[104], quant a eux, ont trouvé qu’en se basant uniquement sur
le nombre de Weber, la cartographie d'écoulement ne correspond pas aux résultats
des différents systemes liquide-liquide qu’ils ont testés (cf. Figure 21a). Ils ont
justifié cela par le fait que les forces visqueuses ne sont pas prises en compte par
ce nombre adimensionnel. Par conséquent, ils ont proposé de tracer Weq-Ohg en
fonction de Wec'Ohe, comme le montre la Figure 21b, permettant d’obtenir une
cartographie d’écoulement qui correspond bien a ensemble des systemes liquide-

liquide étudiés en micro-canal droit dans leur travail.
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Figure 21 : Cartographie des écoulements dans le travail de Yagodnitsyna et al.[104] : a) en
fonction du nombre de Weber et b) en fonction du parameétre We-Oh ; ¢) la cartographie
universelle des micro-canaux droits ; d) comparaison avec les résultats de Zhao et al. [111].
(Triangles pour I'écoulement bouchons (plug), diamants pour I'écoulement ‘slug’, cercles pour
I'écoulement paralléle, triangles inversés pour I'écoulement en gouttes, étoiles pour I'écoulement
‘fivulet’ et croix pour I'écoulement annulaire).
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Une cartographie universelle pour les micro-canaux droits, illustrée dans la Figure
21c, en a été déduite et proposée apres validation avec les données expérimentales
de Zhao et al.[111] (Figure 21d). Récemment, des chercheurs ont utilisé le méme
parametre pour présenter leurs résultats et les comparer avec cette cartographie.
Plusieurs données d’expérience sur des écoulements liquide-liquide en micro-
canaux droits [93], [112] ont montré un bon accord avec cette cartographie.
Cependant, dans I’étude de Desir et al.[105], la cartographie proposée n'a pas réussi
a prédire les régimes d'écoulement a des valeurs élevées de We'Oh, comme le
montre la Figure 22. Le cercle rouge montre la superposition de plusieurs régimes
d'écoulement a des valeurs de We-Oh similaires.
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Figure 22 : Cartographie d'écoulement en fonction du We-Oh pour tous les systemes de fluides
testés: eau/EtAc (vert), eau/2-pentanol (violet), eau/MIBK (orange), et cau/heptane (cyan)
[105)].

Différents régimes d'écoulement ont été observés en éconlement liguide-liguide. Des cartographies
d’écoulement sont établies en fonction des vitesses superficielles des phases on en fonction de nombres
adimensionnels pour avoir une séparation nette des régimes. Afin de réaliser cette séparation de
régimes pour différents systemes de liguides, les chercheurs ont eu recours a des combinaisons on
des termes composés de nombres adimensionnels. Des cartographies généralisées ont été ensuite
proposées mais dépendent de la géométrie des canaux, de ses dimensions et de la gamme des
propriétés des fluides testés.

I.5. MODELISATION DES ECHANGEURS/REACTEURS

Méme si l'utilisation des échangeurs/réacteurs micro-/milli-structurés

constitue une alternative intéressante aux systemes « batch», le nombre de
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parametres a prendre en compte pour leur conception (hydrodynamique, transfert
de chaleur et de mati¢re etc...) rend difficile leur application en systeme
multiphasique et par la suite leur transposition a I’échelle industrielle. Dans ce
contexte, la simulation numérique est un outil utile pour étudier le systeme et
analyser I'influence des dimensions des canaux sur 'écoulement lors du processus

d’extrapolation.

Comme T’écoulement dans les micro- et milli-canaux est de type piston, des
modeles 1D classiques basés sur les mémes hypotheses que celles utilisées pour la
modélisation des réacteurs continus conventionnels peuvent étre développés [113].
He et al[114] ont développé un modéle unidimensionnel pour décrire les
petformances de ’échangeur/réacteur milli-structuré DeanHex, en représentant ce
dernier par une série de bacs parfaitement agitées (appelés cellules). La plaque
«procédé », présentant un canal de 2,2 m de longueur, comprend 17 rangées
d’unités périodiques en zigzag dont chacune est représentée par une cellule (mini
réacteur). Avec trois plaques « procédé » et quatre plaques « utilité » constituant le
réacteur, le modele comprend 255 cellules au total. Ce nombre de cellules a été
choisi comme compromis entre la précision du modele et les couts du calcul. Les
équations de bilans maticre et énergie de chaque cellule (échange de chaleur,
mouvements des fluides et réaction chimique) ont été résolues a laide de
Matlab/Simulink. Les coefficients de transfert de chaleur convectifs c6té procédé
et utilité sont considérés dans les simulations et sont calculés par des fonctions
linéaires simplifiées dont les parametres dépendent de la géométrie spécifique du
réacteur. Ces parametres ont été déterminés a partir de données expérimentales.
Plusieurs simulations ont été réalisées dans différentes conditions opératoires et les
comparaisons avec les données expérimentales ont montré un bon accord

(différence relative par rapport a la mesure expérimentale < 15%).

Cependant, les modeles 1D classiques ne prennent généralement pas en compte
tous les effets de conduction thermique dans le matériau solide qui ne sont pas
négligeables dans les échangeurs/réacteurs micro- et milli-structurés (rapport
volume solide/volume fluide élevé) et induisent notamment des flux de chaleur
entre canaux adjacents. En effet, dans ces appareils intensifiés (cf. Figure 6, Figure
7, Figure 9 et Figure 10), le canal « procédé » serpente au sein de la plaque
« procédé » pour donner du temps de séjour au fluide. Les matériaux conducteurs
utilisés et la proximité des canaux adjacents font qu’il existe un flux de chaleur
entre ces canaux, et pas seulement entre le canal « procédé » et le canal « utilité ».
La résistance thermique de conduction est renforcée quand la distance entre les
canaux adjacents diminue de plus en plus avec 'augmentation de la compacité de
ces échangeurs /réacteurs.
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De plus, certains effets négligeables dans les dispositifs classiques pourraient avoir
une influence significative dans les dispositifs micro-/milli-structurés. En effet, la
chaleur n'est pas seulement transportée d'un fluide perpendiculairement a travers
la paroi vers l'autre fluide, mais principalement dans toutes les directions (flux de
chaleur tridimensionnel). Cela représente le transfert de chaleur dit « conjugué » et
doit étre pris en compte, notamment dans les dispositifs micro-/milli-structutés.

Des conditions aux limites telles qu’une température constante sur la paroi du canal
ou un flux thermique constant sur la paroi ne s'appliquent plus et le transfert de
chaleur dans le systeme solide et fluide doit étre calculé simultanément avec le

champ d'écoulement [22], [115].

Pour des géométries simples de canaux et en négligeant le transfert de chaleur
conjugué, la détermination des coefficients locaux de transfert de chaleur dans les
canaux a partir du coefficient de transfert de chaleur global est simple ; la résistance
thermique globale, déterminée expérimentalement, est égale a la somme des
résistances de transfert de chaleur dans les canaux « procédé » et « utilité » et de la
résistance de conductivité thermique du matériau solide intermédiaire. Cette
derniere dépend de I’épaisseur du matériau solide séparant les canaux « procédé »
et « utilité », dont la détermination devient difficile pour des géométries complexes

de canaux micro-/milli-structurés (cf. Figure 6, Figure 7, Figure 9 et Figure 10).

A notre connaissance, il n’existe qu’un seul travail de modélisation 1D qui s’est
intéressé a ces effets de conduction (cf. Figure 23), dans lequel un modéle
thermique pour I’échangeur/réacteur ART a plaque PR37 congu par Ehrfeld
Mikrotechnik GmbH a été développé [22].

pressure plate
gasket (PTFE)

TR T T D T

E> utility channel E>

Figure 23 : Flux de chaleur modélisés dans le milli-réacteur ART PR37 [22].




53

BIBLIOGRAPHIE

Ce modcle consiste a calculer le flux thermique entre une position donnée dans le
canal procédé et toutes les sections du canal utilité a l'aide d'un réseau de résistances

thermiques, comme le montre la Figure 24.
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Figure 24 : Schéma du réseau de résistances thermiques utilisé pour le calcul unidimensionnel du
flux thermique spatial [22].

Ce réseau permet d’effectuer un calcul 1D des flux thermiques. Les résistances de
transfert de chaleur dans les canaux sont calculées d’apres les corrélations de
Nusselt. Cependant, les résistances de conductivité thermique entre les parois des
canaux sont déterminées a partir de la géométrie des plaques en utilisant la méthode
des éléments finis (module Heat Transfer de COMSOL Multiphysics 4.4). Les seuls
parametres ajustables du modele sont les parametres des corrélations de Nusselt.
Selon les auteurs, ce modele permet de simuler le transfert de chaleur dans le
réacteur avec peu de ressources informatiques et avec une grande précision sur une

large gamme de conditions opératoires.

Par ailleurs, au fil des années, des simulations CFD (Computational Fluid
Dynamics) tridimensionnelles ont été également réalisées pour les micro-/milli-
canaux, afin de mieux représenter les phénomenes physico-chimiques locaux au
sein du canal. Certains travaux concernant les canaux ondulés sont regroupés dans

le Tableau 10.
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Tableau 10 : Domaines simulés et nombre de mailles utilisés dans les simulations CFD des canaux ondulés.

o . Nombre d'unités Nombre total d'éléments
Références Géomeétrie du canal L . i . s
périodiques simulées de mailles (X10°)
Premkumar D et al. 3 203
[116] ’
Rosaguti et al. [117] 1 0,21
Zheng et al. [118] 10 10
Zheng et al. [119] 14 13
Facio and Oliveira
1 0,83
[120] ’
Sui et al. [121] 1 0,14
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Karale et al. [122] 1 0,45
Abed et al. [43] 10 2,34
Shi et al. [123] 4 4-8 43-7,6

Anxionnaz-Minvielle
NN 5 0,6

et al. [30]
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Ces simulations 3D permettent d’avoir une représentation fine des phénomenes
locaux au sein des canaux. Les effets de différents parametres géométriques ou
conditions opératoires sur les performances hydrodynamiques du canal ont été
traités dans les travaux cités dans le Tableau 10. Les résultats des simulations CFD
3D ont permis de mieux comprendre les phénomenes physico-chimiques locaux
au sein du canal, notamment la formation de vortex de Dean (recirculations

secondaires) dans le canal ondulé.

Figure 25 : Profil de vitesse a la sortie d'un coude dans trois canaux zigzag ayant différents
parameétres géométriques, ou apparaissent les vortex de Dean [30].
I1a été observé que la croissance des tourbillons générés dans I’écoulement favorise
le mélange des fluides et conduit a une amélioration du transfert de chaleur par
convection dans le canal ondulé par rapport a un canal droit [30], [43], [117], [121],
[122]. Comme dans les études expérimentales, des lois phénoménologiques
peuvent étre également établies suite a ces simulations, permettant de prédire les

performances de ’échangeut/réacteur pour des conditions opératoitres variées.

Cependant, le Tableau 10 montre que le domaine simulé n’est constitué que d’une
a quelques unités périodiques pour minimiser le temps de calcul et les ressources.
Néanmoins, le nombre d'éléments de mailles nécessaire pour mener les simulations
reste élevé, ce qui rend les simulations longues et complexes. En effet, les
géométries complexes des canaux (notamment la présence des coudes) ayant un
rapport L/dn élevé induisent des simulations 3D CFD trés colteuses en ressoutces.

Des modeéles 1D basés sur la modélisation classique des réacteurs continus sont développés ponr
les échangeurs/ réacteurs micro- et milli-structurés. Cependant, ils ne considerent qu’une partie des
Sfluxc de chaleur par conduction dans le matérian et ne tiennent généralement pas compte des effets
dn transfert de chalenr « conjugué » non négligeables dans ces dispositifs compacts. Ces effets sont
pris en compte dans les simulations CED 3D, permettant de simuler les réactenrs par résolution

des équations fondamentales régissant les phénomeénes physico-chimiques locanx. Néanmoins, pour
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des géometries complexes de cananx structurés, les simulations 3D CED sont tres coditenses en

ressources.

I1.6. SYNTHESE

Les micro- et milli-réacteurs ont suscité I'intérét des chercheurs selon la
philosophie d’intensification des procédés. De nombreux travaux se sont focalisés
sur la caractérisation des micro-réacteurs et 'évaluation de leur intérét a I’échelle
du laboratoire. Cependant, le passage a ’échelle industrielle (par « numbering-up »
ou « sizing-up ») n’est pas toujours évident, soit a cause de différentes contraintes
techniques (P'uniformité de flux et le cott d’investissement élevé), soit a cause de
la réduction du rapport de la surface d’échange sur le volume du canal qui dégrade
les performances du réacteur. Atteindre des débits élevés pour satisfaire des
demandes industrielles ainsi que conserver les avantages des canaux miniaturisés
sur les performances du réacteur, stimulent I'idée de déclencher I'extrapolation par
passage a I’échelle millimétrique mais ce sujet demeure un défi qui nécessite des

investigations supplémentaires.

Plusieurs technologies de milli-réacteurs existent et ont été caractérisées
expérimentalement et numériquement. Elles ont montré de meilleures
performances a I’échelle du laboratoire voire méme a I’échelle industrielle que les
dispositifs conventionnels. Des études de caractérisation de performances thermo-
hydrauliques ont été faites et des lois de frottement et de performances thermiques
ont été établies. En revanche, peu de données concernant le transfert de matiere
liquide-liquide sont disponibles. Dans ce travail de these, I’échangeur/réacteur
milli-structuré « DeanHex » est étudié. Les données déja disponibles en termes de
performances thermo-hydrauliques seront complétées par des résultats quantitatifs
de transfert de mati¢re liquide-liquide, y compris lors de 'extrapolation en taille des
canaux. [’écoulement diphasique (liquide-liquide) est visé afin de cibler une large
plage d’applications industrielles et accroitre ainsi la polyvalence de ce type de
technologie.

La caractérisation du transfert de matiere dans les échangeurs/réacteurs micro- et
milli-structurés est importante afin de pouvoir comprendre et prédire le
comportement du systeme réactionnel multiphasique lors de la mise en ceuvre de
réactions chimiques. Les cinétiques de réaction peuvent étre tres rapides et dans ce
cas, le transfert de matiere entre les phases peut devenir limitant. I.a connaissance
du profil de concentration au sein des phases liquides dépend du coefficient de
transfert de matiere volumique global kra (s1) selon la théorie du double film.
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Ainsi, pour obtenir le kra, des mesures expérimentales de concentration au sein du
réacteur sont réalisées, soit par des méthodes non intrusives soit par des méthodes
analytiques nécessitant la séparation des phases a la sortie. Lors de I'étape de
séparation, un temps de ‘contact’ des phases entre elles pourra s’ajouter a celui du
réacteur, ce qui entraine la poursuite du transfert de matiere et une possible
surestimation de la valeur du kra. Ainsi, parmi les méthodes de séparation figurant
dans la littérature, le choix, dans ce travail, s’est porté sur la méthode de séparation
qui se base sur I'affinité des phases par rapport au matériau, du fait qu’elle limite
au maximum le temps de ‘contact’ entre les phases entre la sortie du dispositif et
la mesure de concentration. Dans la littérature, de nombreux systemes de fluides
sont utilisés pour la mesure de kia, le Tableau 11 présente les principaux dangers
liés a P'utilisation de ces produits. Le systéme eau/rhodamine B/octan-1-ol a ainsi
été choisi en se basant sur les critéres concernant la sécurité pendant les
manipulations et les effets des produits utilisés sur la santé (cf. Tableau 11). Par
ailleurs, pour ce systeme de fluides, la spectrométrie UV-Vis est la méthode

analytique adaptée a la mesure de concentration (cf. Tableau 0).

Tableau 11 : Contraintes de sécurité/santé des produits utilisés lors des études de transfert de
matiere.

Produits Données sécurité

1-octanol, Rhodamine . . . .
Irritant pour les yeux, nocif pour le milieu aquatique

B
Inflammable, irritant pour la peau, somnolence ou vertiges,
N-heptane mortel en cas d'ingestion et de pénétration dans les voies
respiratoires, trés toxique pour le milieu aquatique
Inflammable, mortel en cas d'ingestion et de pénétration
. dans les voies respiratoires, irritant pour la peau, somnolence
Toluéne

ou vertiges, nocif au feetus, effets graves pour les organes a

la suite d'expositions répétées ou d'une exposition prolongée

N-butanol, acide o )

o , Inflammable, irritant pour les yeux, la peau et les voies

propionique, acide . .
respiratoires, somnolence ou vertiges

acétique
Inflammable, irritant pour les yeux et la peau, effets graves
Acide benzoique pour les organes (Poumons) a la suite d'expositions répétées
ou d'une exposition prolongée
Acide succinique Irritant pour les yeux
i Mortel en cas d'ingestion et de pénétration dans les voies
Dodécane

respiratoires, dessechement ou gercures de la peau
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Susceptible d'induire des anomalies génétiques, toxique par

inhalation et par contact cutané, effets graves pour les

Phénol . . iy
organes a la suite d'expositions répétées ou d'une exposition
prolongée, brilures de la peau et des 1ésions oculaires graves
Inflammable, irritant pour les yeux, somnolence ou vertiges,

Acétone effets narcotisants, dessechement ou gercures de la peau a la

suite d'expositions répétées

La plupart des modeles de kra de la littérature ont été établis en fonction de
parametres ou de nombres adimensionnels pour les micro-canaux. Peu concernent
les milli-réacteurs. Ils sont spécifiques a la géométrie du canal et aux conditions
opératoires étudiés, mais un réajustement des coefficients du modele pourra
induire des résultats qui conviennent a un systtme donné. De plus, les
performances de transfert dépendent de la structure d’écoulement dans le cas des
écoulements liquide-liquide et donc la connaissance du régime établi en fonction
des conditions opératoires données est nécessaire. Plusieurs cartographies
d’écoulement ont été établies permettant de prédire le régime d’écoulement,
notamment dans les micro- et milli-canaux droits. Ainsi donc, dans ce travail, une
cartographie d’écoulement sera établie pour I'écoulement liquide-liquide dans le
milli-canal zigzag du DeanHex et des corrélations du kra seront proposées dans
chaque régime d’écoulement identifié.

Du point de vue numérique, l'objectif est de développer un modcle
d’échangeur/réacteur de type DeanHex pour la simulation rapide de cas d’étude et
le scale-up de ces réacteurs. Les modeles classiques 1D ne prennent généralement
pas en compte tous les effets de conduction dans le matériau solide qui ne sont pas
négligeables dans ces échangeurs/réacteurs micro- et milli-structurés (rapport
volume solide/volume fluide élevé) et induisent notamment des flux de chaleur
entre canaux adjacents. Pour prendre en compte ces effets de conduction, la
modélisation 3D CFD n’est pas la plus adaptée du fait qu’elle est tres cotteuse en
ressources a cause de la géométrie complexe du canal en zigzag (L/dn élevé). Par
conséquent, un modele numérique 1D /3D sera proposé dans ce travail, comme
compromis des modélisations classiques de réacteurs en 1D et d'une
représentation fine des phénomenes en 3D. Les lois de frottement, de
performances thermiques obtenus pour le DeanHex dans des travaux précédents,
avec les corrélations du kra établies dans ce travail, alimenteront le mod¢le complet

de ’échangeur/réacteut.






II. MATERIELS ET METHODES
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Plusieurs technologies d’échangeurs/réacteurs avec différentes géométries
complexes ont été développées et sont prometteuses pour la mise en ceuvre de
synthéses chimiques exothermiques. Dans ce chapitre, la méthode expérimentale
utilisée pour étudier les performances en termes de transfert de matiere de
I’échangeur/réacteur compact nommé «DeanHex», concu par le CEA
(Commissariat a ’Energie Atomique et aux Energies Alternatives) et le Laboratoire
de Génie Chimique (LGC), est décrite. Ce dernier consiste en un échangeur de
chaleur a plaques ou le fluide procédé circule dans un canal millimétrique en zigzag
gravé dans la plaque « procédé » et dédié¢ a la réaction. Les plaques « procédé »
échangent de la chaleur avec des plaques « utilité » (Figure 20).

Plaque utilité

Plaque procédé

Figure 26 : Tllustration de la configuration des plaques de I'échangeur/réacteut.

Dans ce travail expérimental portant sur la caractérisation du transfert de maticre
sans réaction dans I’échangeur/réacteur « DeanHex», les plaques de
refroidissement/chauffage (utilité) ne sont pas considérées. Si l'intérét de cet
échangeur/réacteur continu a été démontré pour des applications en phase
homogene liquide, de nombreuses syntheéses chimiques se déroulent en milieu
polyphasique (gaz-liquide, liquide-liquide, gaz-liquide-solide...). Ainsi, afin
d’évaluer le critére de polyvalence de I’échangeur/réacteur « DeanHex », ce travail
est ciblé sur la caractérisation des canaux réactionnels (canaux « procédé ») en
conditions diphasiques liquide-liquide. Pour ce faire, plusieurs maquettes ont été
construites avec différents canaux millimétriques de dimensions croissantes. Le
coefficient global de transfert de maticre est caractérisé et calculé
expérimentalement en mesurant la concentration du produit qui transfere d’une
phase a I'autre, le soluté, dans au moins une des phases liquides a 'entrée et la sortie
du réacteur. Le flux de maticre transféré est ainsi obtenu par bilan mati¢re. De plus,
I’écoulement diphasique a I'intérieur des milli-canaux est également visualisé afin
d’établir une cartographie des régimes d’écoulement et d’aider a lanalyse des
résultats de I’étude du transfert de matiere.
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Nous commengons alors par la description des maquettes étudiées au cours de
cette these et installation expérimentale, ainsi que le systeme diphasique choisi, la
technique d’échantillonnage et la méthode analytique utilisées pour caractériser la
composition des phases. Par la suite, le protocole expérimental est présenté avec
les conditions opératoires des expériences. Enfin, nous terminons ce chapitre par
la détermination du mode¢le de calcul du coefficient global de transfert de matiere
a partir de la concentration mesurée a la sortie du réacteur.

I1.1. MATERIELS

I1.1.1. MAQUETTES DE REACTEUR

Dans ce travail, plusieurs maquettes ont été congues pour I'étude du transfert
de matiere liquide-liquide dans I’échangeut/réacteur DeanHex. Elles doivent étre
transparentes afin de visualiser I’écoulement au sein des canaux. Le choix de
l'usineur de ces maquettes s’est porté sur la société Technico-Plast qui est
spécialisée dans la réalisation de picces en maticres thermoplastiques transparentes
comme le polyméthacrylate de méthyle PMMA et le polycarbonate PC.

Trois maquettes S2, S3 et S4 dont le canal zigzag est de section carrée de diametre
respectif 2, 3 et 4 mm ont été réalisées. Les plans de ces maquettes sont illustrés
dans la Figure 27.
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Figure 27 : Plans détaillés des maquettes a) S2, b) 83 et ¢) S4.
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Figure 28 : Positions et dimensions des piquages dans les trois maquettes a) S2, b) 83 et ¢) S4.

La Figure 28 montre les positions et les dimensions des cinq piquages dans les
maquettes. Les piquages 1 et 2 représentent les entrées des fluides continu et
dispersé respectivement. Les principales dimensions des canaux, ainsi que les
positions des piquages, sont résumées dans le Tableau 12. Il est a noter que le
rapport du diameétre hydraulique sur le rayon de coutrbure, dn/Re, est conservé pour
toutes les maquettes, ce qui signifie qu’un écoulement a iso-Reynolds dans les

canaux est également a iso-Dean.

Tableau 12 : Parametres géométriques des canaux étudiés.

Maquettes S2 S3 S4
Diameétre hydraulique di (mm) 2 3 4
Rayon de courbure R (mm) 1,5 2,25

Longueur droite entre les coudes Lq (mm) 7 7 7

Angles de coudes O (°) 90 90 90

1-2 44 51 57
Longueur développée (mm) 1-3 203 226 250
entre les piquages 1-4 307 344 380
1-5 720 809 897

11.1.1.1. Méthode de fabrication n° 1

Plusieurs essais de fabrication ont été réalisés dans le but d’obtenir des maquettes
transparentes, rigides et étanches. Au début de la these, les premicres maquettes
(que Pon nommera S2-1, S3-1 et S4-1) comprenaient trois plaques : une plaque
principale (n° 1 dans la Figure 29) ou le milli-canal en zigzag était gravé par usinage
laser (usinage traversant) et deux plaques (n° 2 dans la Figure 29) de part et d’autre
venant fermer le canal. Les plaques étaient collées entre elles par un solvant et
fabriquées entiecrement en PMMA.
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Figure 29 : Illustration de la maquette expérimentale : plaque ou le canal est gravé (n° 1) et
plaques de fermeture (n° 2).

Cependant, ces maquettes (S2-1, S3-1 et S4-1) n’étaient pas suffisamment
résistantes aux contraintes mécaniques et se fissuraient assez rapidement. En effet,
la plaque principale de faible épaisseur (égale a la profondeur du canal) rendait la
maquette fragile en particulier lors des serrages des raccords a insérer dans cette
plaque. De plus, des fuites entre les plaques collées ont été observées, méme a de
faibles pertes de charge dans le canal (quelques mbar). Il fallait alors trouver une
solution pour améliorer la résistance et I’étanchéité des maquettes.

11.1.1.2. Méthode de fabrication n° 2

Pour progresser pas a pas, nous avons procédé premicrement a la réalisation de la
maquette S2 seule, par la méthode de fabrication n°® 2 décrite dans ce qui suit, et la
maquette résultante sera alors nommée « S2-2 ». Pour assurer plus de résistance
aux contraintes mécaniques, surtout au niveau du serrage, I’épaisseur de la plaque
principale (n° 1) est augmentée a 15 mm et devient plus grande que la profondeur
du canal. Le téflon étant un matériau moins dur que le PMMA, donc plus résistant
aux contraintes de serrage, il est adapté pour la fabrication de cette plaque
principale ou le canal a été usiné au laser par usinage non traversant. Une plaque
en PC vient fermer le canal pour pouvoir faire des visualisations de I’écoulement.
Le choix s’est porté sur le polycarbonate PC (transparent) puisquiil est
mécaniquement plus résistant que le PMMA. En ce qui concerne I’étanchéité de la
maquette, elle a été cette fois-ci assurée par une centaine de vis entourant le canal
en zigzag (cf. Figure 30b). Afin de permettre un serrage maximal des vis, une plaque
en aluminium a été rajoutée derricre la plaque principale donnant davantage de
rigidité a la maquette.
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Ainsi donc, cette maquette est constituée de trois plaques assemblées par des vis
(cf. Figure 30a) : une plaque en téflon, ou le canal est gravé, prise en sandwich entre
deux plaques, 'une en PC et 'autre en aluminium.

a) *A b)
luminium

Entrée de la
phase dispersée

Entrée de la
phase
continue

Afin de minimiser les pertes de charge dans le canal et prévenir les fuites entre les
plaques, seules les trois premicres lignes du canal ont été utilisées dans les
expériences, comme le montre la Figure 30b. Par conséquent, la longueur
développée du canal testé dans la maquette « S2-2 » est égale a environ 31 cm (cf.
Tableau 12, longueur développée entre les piquages 1-4). Les piquages d’entrée et
de sortie dans la maquette présentent un diametre de 1 mm [124]. L’injection du
liquide en phase dispersée est placée au niveau du cinquieme virage apres I'entrée
principale du liquide en phase continue.

LLa maquette « S2-2 » a été testée pour la visualisation des écoulements dans le canal
en éclairant le canal de devant par une lampe. Cependant, la réflexion de lumiere
par les vis et le fond blanc du canal (téflon blanc) n’a pas permis d’avoir de photos
claires de I’écoulement. Par conséquent, une troisicme méthode de fabrication a
été proposée pour une bonne visualisation de I’écoulement dans les maquettes et
est décrite dans le paragraphe suivant. Il est a noter que les expériences de
caractérisation du transfert de matiere dans le canal de section 2X2 mm? ont été
menées dans la maquette « S2-2 » décrite ci-dessus (cf. Figure 30) en attendant la
réalisation de la maquette dédiée aux visualisations de I’écoulement.
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11.1.1.3. Méthode de fabrication n°® 3

Pour résoudre les problemes de réflexion de lumiere au moment des visualisations
de Técoulement par caméra rapide, le téflon blanc et les vis argentées ont été
remplacés par du téflon noir chargé en carbone et des vis noires. De plus, en
supposant quun éclairage supplémentaire traversant la maquette permet

d’améliorer les prises de vue, la maquette a été réalisée selon le protocole suivant :
b

e [’usinage du canal transperce toute I’épaisseur de la plaque en téflon noir ;

e Un bloc en PC vient s’enchasser dans la plaque creuse en téflon noir
(comme un puzzle) pour fermer la face arriere du canal et disposer d’'une
hauteur de canal conforme ;

e Le canal en zigzag a été également gravé sur la plaque en aluminium de
derriere pour permettre un rétro-éclairage ;

e Une plaque pleine en PC permet de fermer le canal en face avant.

L’assemblage de ces picces se fait au moyen de vis insérées autour du canal en
zigzag. De cette manicre, le canal est transparent sur toute I’épaisseur de la

madquette, ce qui permet ’éclairage et le rétro-éclairage du canal.

La maquette S2 a été alors refaite en utilisant cette méthode de fabrication et est
nommée «S2-3». Cette derniere a permis une meilleure visualisation de
I’écoulement pendant les tests. Dés lors, nous avons procédé a la fabrication des
maquettes « S3-3 » et « S4-3 » (dont les longueurs développées du canal de 'entrée
au piquage de sortie sont égales a environ 34 et 38 cm respectivement, cf. Tableau
12 : longueur développée entre les piquages 1-4). Elles seront dédiées aux
expériences de visualisation de I’écoulement par caméra rapide ainsi qu’aux
expériences de caractérisation de transfert de mati¢re dans les canaux de sections
respectives 3X3 et 4X4 mm? Les mémes piquages d’entrée et de sortie que la
maquette « S2-2 » ont été également implémentés dans ces maquettes. Les photos
de la maquette « S4-3 » sont représentées sur la Figure 31.
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Figure 31: Photo de la Maquette « S4-3 ».

I1.1.2. SYSTEME DE FLUIDES

Les fluides modeles utilisés pour les tests sont de 'eau déminéralisée pour la
phase aqueuse et de 'octan-1-ol pour la phase organique. Les propriétés de ces
fluides sont récapitulées dans le Tableau 13.

Tableau 13 : Propriétés des fluides (25°C) utilisés pendant les expériences.

Fluides Masse volumique Viscosité dynamique Tension interfaciale
v (kg-m3) [125] (mPa-s) [125] (mN-m") [126]
Eau 997 1

8,5
Octan-1-ol 826 7,29

Pour la caractérisation du transfert de matiere, un colorant, la Rhodamine B (RhB)
soluble dans les deux phases, est utilisé [80]. L'eau et 'octan-1-ol sont quasiment
immiscibles entre eux. Cependant, la tres faible solubilité de 'octan-1-ol dans l'eau
(0,54 g'L-1a 25°C) est suffisante pour fausser la mesure de la concentration de RhB
qui permet d'estimer le flux de soluté transféré entre les deux phases. Par
conséquent, pour éviter le transfert d’octan-1-ol et d'eau, de I'eau saturée en octan-
1-ol et de 'octan-1-ol saturé en eau ont été utilisés dans I'ensemble des expériences
réalisées a 25°C. Les concentrations en RhB sont faibles (20 mg'L!) afin de
transférer peu de maticre et éviter une perturbation hydrodynamique de
'écoulement due au transfert de maticre notamment lié aux effets Marangoni
(mouvements de fluide a proximité de l'interface provoqués par un gradient de
tension interfaciale induit par le transfert de matiere). Dans ces conditions, les
propriétés physiques du systeme diphasique sont supposées constantes au cours
des expériences, égales a celles de I'eau pure et de Poctan-1-ol pur (cf. Tableau 13).
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I1.1.3. INSTALLATION EXPERIMENTALE

Le schéma du banc de caractérisation du transfert de maticre et de
visualisation de I'écoulement est représenté sur la Figure 32. Un capotage en PC
est installé pour assurer une meilleure ventilation (cf. Figure 33). La boucle est
constituée de deux bains thermiques pour thermostater les deux phases aqueuse et
organique et de deux pompes a entrainement magnétique, montées en parallcle
jusqu’au point d’injection de la maquette. Les variateurs de fréquence équipant les
deux pompes permettent I'ajustement des débits. Des débitmetres CORIOLIS
(débitmetres 1 et 2) sont utilisés pour mesurer le débit massique de chaque fluide

d'alimentation.

Thermocouple 1
Débitmetre 1
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Figure 32 : Schéma du dispositif expérimental.

Pour atteindre rapidement la température de consigne des bains thermostatés, les
vannes 1 et 2 ont été utilisées pour faire circuler les fluides a grande vitesse en
évitant le passage par le réacteur. Les vannes 3 et 4 permettent de rediriger chaque
phase dans le bidon d’entrée avant son arrivée dans le réacteur afin de chasser Iair
éventuellement présent dans le circuit. Les clapets antiretours 1 (resp. 2) évitent le
refoulement du liquide 2 (resp. 1) dans le circuit du liquide 1 (resp. 2). La mesure
de température des fluides se fait aux entrées de chaque phase du réacteur par les
thermocouples 1 et 2 et a la sortie du réacteur par le thermocouple 3 pour s’assurer
que Découlement est isotherme. La température est, en effet, une donnée
importante pour évaluer les propriétés des fluides (densité et viscosité notamment).
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En sortie du réacteur, pour la détermination du transfert de matiere, une prise
d’échantillon a été mise en place pour assurer Pextraction sélective d’une des phases
a I'aide d’un pousse-seringue (PUMP 33 HARVARD APPARATUS) et 'analyse de
la phase organique a I'aide d’un spectrophotometre UV-Visible JENWAY modele
6405). Le systeme de séparation des phases et la méthode d'analyse seront décrits
plus en détails dans le paragraphe suivant I1.2. En sortie, un réservoir est utilisé
pour collecter le mélange qui sera ensuite évacué pour traitement.

4

- '
=
Y ousse-serlngue

Figure 33 : Photo de la boucle expérimentale CARRESS.

Le descriptif détaillé des équipements est présenté dans le Tableau 14. L’acquisition
de chacune des mesures expérimentales a été réalisée a l'aide d’une centrale
d’acquisition NI (National Instruments) et du logiciel LABVIEW Signal Express.

Une caméra rapide (PHOTRON FASTCAM SA1.1) placée en face avant de la
maquette permet la visualisation de I'écoulement dans le milli-canal. L'éclairage de
la maquette est assuré par une lampe (DEDOLIGHT DILH400D) en face avant et
un panneau LED en face arriére. La caméra se caractérise par une fréquence
d'acquisition allant jusqu'a 675 000 images's-'. L'acquisition des photos et vidéos
de I’écoulement est effectuée a I'aide du logiciel PFV (Photron Fast Viewer).
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Tableau 14 : Plages de mesures et incertitudes de I'instrumentation de la boucle d’essais.

Instruments Plage de mesure Précision
Débitmetre massique 1 02 30 kg'h! 10,06 % du débit
Débitmetre massique 2 0210 kg'h! 10,06 % du débit

Pompe 1 12 94 kg-h-! -
Pompe 2 12 83 kg-h! -
Thermocouples 1, 2 et 3 de type T -252563°C 10,1 °C
Spectrophotomeétre UV-Vis 1?8, ; ilfsogk?sm + O%Ologmgbs
Pousse-seringue 0,0073 uL-h' a 53,346 mL-min! 10,35%

I1.2. METHODES

I1.2.1. METHODE DE SEPARATION

Le systeme eau/RhB/octan-1-0l [80] est utilisé pour la caractérisation du
transfert de matiere dans les milli-canaux de section carrée. .a RhB est le soluté
qui transfere de ’eau (phase dispersée) vers Poctan-1-ol (phase continue). En effet,
comme déja mentionné dans le paragraphe II.1, les canaux du réacteur sont
fabriqués avec du PC et du téflon qui sont hydrophobes, de sorte que la phase
aqueuse est dispersée dans la phase organique. La concentration de la RhB dans la
phase organique est déterminée suite a ’extraction de cette phase a la sortie du
réacteur. Pour éviter que le transfert de matiére continue au moment de
I’échantillonnage, lextraction partielle d’'une des phases doit étre immédiate et
réalisée au plus pres de la sortie du réacteur. Un temps de séjour supplémentaire
apres la sortie du réacteur pourrait étre non négligeable devant le temps de séjour
dans le milli-canal et induirait des erreuts sur la concentration mesurée. De ce fait,

le systeme d’échantillonnage illustré par la Figure 34 a été mis en place.



72

MATERIELS ET METHODES

Sortie vers
évacuation

Sortie du réacteur Eau/Rh B/Octan-1-ol (vers évacuation)
Olive en

téflon pour Olive

I'étanchéité

" . a)
Capillaire / b) Rh B/Octan-1-ol

en Teéflon [

Raccord en / |

Inox en sortie
de la maquette

Figure 34 : a) Photographice et b) schéma du systeme d’échantillonnage a la sortie du réacteur.

A la sortie du réacteur, le raccord en inox relié a la maquette est percé et un
capillaire en téflon (diameétre externe = 1/16 pouces, diametre interne = 0,5 mm)
y estinséré en butée. I’étanchéité du passage est faite a 'aide d’une olive en téflon.
Le capillaire est relié a deux seringues, comme le montre la Figure 35 pour effectuer

une aspiration en continu.

ANANRRNY

Figure 35 : Systeme de séparation a deux seringues.

Cependant, cela crée beaucoup de volumes morts entre le point de
Iéchantillonnage et la récupération de I’échantillon dans les seringues. Par
conséquent, des volumes de la phase organique peuvent étre retenus apres chaque
expérience et provoquent la contamination de DPéchantillon de Dexpérience
suivante. Cela est a éviter pour ne pas fausser les mesures de concentrations qui
correspondent a chaque couple de débits de phases. De ce fait, la longueur du
capillaire a été réduite le plus possible pour minimiser les volumes morts. Le
capillaire est ainsi relié a une seule seringue actionnée par un pousse-seringue en
mode remplissage pour permettre le prélevement d'échantillons a débit constant
(0,1 — 0,5 mL'min"). De plus, pour éviter les problemes d’aspiration (la seringue
aspire de I'air) provenant de la non-étanchéité entre le capillaire et le bout de la
seringue, des seringues avec un embout de type «luer-lock » ont été utilisées
(volume 5 mL).
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Le débit d'extraction du pousse-seringue a été réglé pour favoriser 'aspiration de
la phase organique uniquement. En effet, extraction partielle d’une des phases est
réalisée en se basant sur I'affinité des phases par rapport a des matériaux différents.
La phase aqueuse ayant une affinité plus élevée pour l'acier inoxydable, elle circule
dans le sens de sortie vers le réservoir d’évacuation. En revanche, la phase
organique ayant une affinité plus élevée pour le téflon, est attirée par le capillaire et
prélevée alors dans la seringue. Le systeme en T ainsi construit est orienté vers le
bas comme le montre la Figure 34 pour bénéficier de la force de gravité : la phase
organique plus légere circule dans la partie supérieure du raccord en T et passe
alors dans le capillaire qui y est inséré en butée. Les échantillons de la phase
organique ainsi extraits sont ensuite analysés par spectrométrie UV-Vis pour
déterminer la concentration de RhB présente. Notons que pour ce systeme
d’échantillonnage, le volume de fluides entre la sortie du réacteur et le capillaire est
de 0,17 mL, ce qui représente 13%, 5% et 3% du volume du réacteur (entre I'entrée
et la sortie au piquage 4) des trois maquettes S2-2, S3-3 et S4-3. Par conséquent, le
temps de séjour lié a ’échantillonnage dans notre systeme est faible devant celui

dans le réacteur.

[1.2.2. METHODE ANALYTIQUE

La spectrométriec UV-Vis est une méthode analytique quantitative qui
consiste a mesurer l'absorbance d'une solution a une longueur d'onde donnée ou
sur une région spectrale donnée. Le choix de la bande spectrale d’analyse dépend
du spectre d’absorption du soluté d’intérét dont on cherche a déterminer la
concentration en solution. D’apres la loi de Beer-Lambert qui relie 'absorbance a
la concentration, la concentration du soluté est calculée. Cette loi linéaire est
généralement applicable a faible concentration et est établie en mesurant les
absorbances obtenues pour des concentrations connues du soluté dans la solution.
Le spectrophotometre Jenway 6405 a été utilisé afin d’obtenir un spectre
d’absorbance sur une gamme de longueur d’onde allant de 450 a 600 nm.
L’absorbance maximale Amax du spectre mesuré pour chaque concentration
connue est ensuite déterminée et tracée en fonction de la concentration
correspondante pour obtenir la loi de Beer-Lambert. Il est a noter que dans I’étude
de Zhao et al. [80] ou le systtme eau/RhB/octan-1-ol est utilisé, la mesure
d’absorbance dans la phase organique a été faite a une longueur d’onde de 554 nm
qui est comprise dans notre gamme de mesure.
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I1.2.2.1. Calibration par la loi de Beer-Lambert

Pour calibrer la méthode analytique et identifier la gamme de concentration
ou la loi de Beer-Lambert s’applique, une solution de RhB a 14 mg-L-! dans de
I'octan-1-ol saturé en eau a été préparée. I’absorbance maximale associée a été
mesurée et enregistrée. Cette opération a ¢été répétée pour différentes
concentrations de RhB dans 'octan-1-ol allant de 2 a 14 mg-L.-! et les résultats ont
¢té tracés (cf. Figure 36) pour avoir la relation entre I'absorbance et la
concentration Corg (Mg'L-1) de la RhB en phase organique. Notons que toutes les

solutions préparées sont thermostatées a 25°C avant d’effectuer les mesures.

......... inéaire (c < . :
. Linéaire (¢ <10 mg.LL™) “““
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Figure 36 : Evolution de I'absorbance mesurée en fonction de concentrations connues de RhB
dans 'octan-1-ol.

La loi obtenue (28) est linéaire (12=0,994) dans la gamme de 2 a 10 mg'L-1. Tout
¢chantillon ayant une mesure hors gamme sera dilué afin de se situer dans la zone
de linéarité. Zhao et al. [80] ont obtenu une loi linéaire (r>=0,998) pour une
concentration en RhB dans la phase organique allant de 2 a 8 mg-L-1.

Amax = 0,196 X Corg (28)
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I1.2.2.2. Coefficient de partage

Afin d’analyser les résultats des expériences de transfert de matiere, il est
nécessaire d'obtenir le coefficient de partage « m» a 1'équilibre du systeme
cau/RhB/octan-1-ol en termes de rapports de concentration.

De l'eau saturée en octan-1-ol et de I'octan-1-ol saturé en eau ont été utilisés
(saturation mutuelle, cf. I1.2.3). La RhB est dissoute dans I’eau saturée en octan-1-
ol pour obtenir une solution de concentration égale a 20 mg-L-1. Une solution
tampon de phosphate a été préparée et ajoutée a cette solution aqueuse de RhB (2-
3 gouttes dont le volume < 1 mL est négligeable devant le volume de la solution
aqueuse) pour maintenir le pH constant a 7. La solution aqueuse de RhB avec de
Ioctan-1-ol saturé en eau (50:50 en volume) est homogénéisée par agitation
magnétique pendant une heure. Le mélange est ensuite laissé au repos pendant 3
heures avant de séparer les phases par décantation a l'aide d’une ampoule a
décanter. En analysant un échantillon de la phase organique par détection UV-Vis

et a 'aide de 1a loi préétablie (28), la concentration en RhB dans la phase organique
q

rg
la zone de linéarité de la loi (28). En revanche, la concentration en RhB a I’équilibre
eq

aq»
est déduite d’apres le bilan matiere (29). En effet, de tres fines gouttes d’octan-1-

<os s e , , . 1 .
a équilibre ¢, est mesurée. Les échantillons ont été dilués afin de se situer dans

en phase aqueuse C,,, dont la mesure n’est pas faisable par spectrométrie UV-Vis,

ol se forment régulicrement dans I’eau saturée en octan-1-ol. La présence de ces
gouttelettes trouble les échantillons de phase aqueuse. Cela perturbe la mesure

d’absorbance dans la phase aqueuse.

Le bilan de mati¢re sur la RhB entre I’état initial et équilibre est décrit comme

suit :

— .~ . ~€4
Vorg * Corg,in + Vaq *Caq,in = vor'g Corg + vaq Caq (29)

Ou Vyrg et Vyq sont les volumes des phases organique et aqueuse (m?) ; Caqin €t
Corgin Sont les concentrations initiales en RhB dans les phases aqueuse et

organique.

En réarrangeant I'équation (29) et avec Cqrgin=0, nous obtenons :

V
eq __ org i eq
Caq = Caqiin — V. Corg (30)
aq
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Le coefficient de partage « m » est calculé par 'équation suivante :

Corg
m = o (31)

Caq

Ce protocole a été répété trois fois et deux échantillons de la phase organique ont

été analysés a chaque fois (cf. Tableau 15).

Tableau 15 : Résultats des mesures effectuées pour obtenir le coefficient de partage.

Essai Echantillon Coefficientde  Absorbance ngg C:g
n° n° dilution mesurée (mgLY) (mg-L7)
1 4 0,793 16,21 3,79 4,27
! 2 2,5 1,214 15,51 4,49 3,45
1 4 0,829 16,94 3,06 5,55
! 2 2,5 1,31 16,73 3,27 5,13
1 2,5 1,276 16,30 3,70 4,41
. 2 2,5 1,282 16,38 3,62 4,52

Six valeurs de « m » ont été obtenues avec un écart-type égal a 0,7 et une incertitude
de * 11%. La moyenne de ces valeurs donne un coefficient de partage « m » égal
a 4,5 et est nécessaire pour le calcul du coefficient de transfert de matiere kra. Cette

valeur est dans le méme ordre de grandeur que celle obtenue par Zhao et al.

(m=3,19) [80].

[1.2.3. PROTOCOLE EXPERIMENTAL

I1.2.3.1. Visualisations de I’écoulement

Tout d’abord, avant le passage par le réacteur, I'octan-1-ol et I’eau
déminéralisée circulent en boucle a grande vitesse a travers les bains thermostatés
pour les thermostater a 25°C. Ensuite, les phases circulent en boucle fermée a I’aide
des vannes 3 et 4 (cf. Figure 32) avant d’alimenter le réacteur pour assurer la purge
des tuyaux. Une fois I'air chassé des circuits, les phases aqueuse et organique sont

injectées dans le réacteur, a des débits Qaq et Qorg variés comme représenté dans le

Tableau 16.
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Tableau 16 : Gammes de débits des phases pour les tests de visualisations de 1'écoulement.

Maquette Q.q (kg'h?) Qorg (kg-h)
S2-3 124 0,524,5
$3-3 lad Ta4
S4-3 1215 1210

Les débits n’ont pas pu étre augmentés au-dela de ces valeurs en raison de défauts
d’étanchéité des maquettes lorsque les pertes de charge deviennent trop
importantes. Dans chaque test, la maquette est installée verticalement et éclairée
par les faces avant et arriere. Les fluides circulent pendant un certain temps jusqu’a
la visualisation d’un écoulement stable. Des vidéos et photos sont ensuite

enregistrées, a une fréquence de caméra de 5400 images-s-!, pour chaque couple de

débits.

I1.2.3.2. Expériences de caractérisation de transfert de matiere

Pour réaliser les expériences de caractérisation de transfert de matiere dans
les maquettes de réacteur, il faut tout d’abord s’assurer du bon fonctionnement du
systeme d’échantillonnage (extraction partielle et sélective de la phase organique)
puis préparer les solutions aqueuse et organique qui seront injectées dans le

réacteur afin de faire les mesures de concentrations.

i.  Détermination du débit d’aspiration du pousse-seringue

Avant de réaliser les expériences de transfert de matiere, il faut savoir a quel débit
d’aspiration il faut régler le pousse-seringue pour réussir a n’extraire qu'une phase.
Pour différents couples de débits des phases Qaq et Qorg (kg'h?) (eau saturée en
octan-1-ol et octan-1-ol saturée en eau, cf. I1.2.3.2 paragraphe ii), le débit
d’aspiration a été varié entre 0,1 et 1 mL:min-l. Il a été trouvé que, généralement,
le débit d’extraction optimal, pour les débits de phases dont le ratio q=<1, est égal a
0,5 mL-min-!, sauf dans le cas ou le régime d’écoulement est dispersé. Dans ce cas,
il faut diminuer le débit d’aspiration a 0,1 mL-min-! afin de pouvoir aspirer la phase
organique uniquement. Cependant, quand le débit de la phase aqueuse devient plus
grand que celui de la phase organique (q>1), il faut toujours régler le débit
d’aspiration du pousse-seringue a 0,1 mL-min!, sauf quand Q.q=2 kg-h'.
Toutefois, cela ne signifie pas que extraction pour g>1 est toujours sélective avec
un débit de 0,1 mL'min'. Dans certaines conditions (ou g>>1), méme en
changeant la position du capillaire (le tirer plus vers le bas au lieu de l'insérer en
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butée) et a 0,1 mL-min!, les deux phases sont extraites et les mesures n’ont pas pu
étre réalisées. Cependant, une diminution du débit d’aspiration en dessous de
0,1 mL:min-! n’est pas envisageable car cela induirait un temps de manipulation

plus élevé et donc une consommation excessive de produits.

ii.  Préparation des solutions

La préparation des solutions se fait en deux étapes :

Préparation des solutions saturées (avant ’ajout du soluté) :

I est nécessaire de réaliser la saturation mutuelle des phases pour garantir que le
transfert de matic¢re caractérisé par la suite ne prenne en compte que le transfert
du soluté et pas celui des fluides 'un dans l'autre. Pour cela, les fluides purs (eau et
octan-1-ol) sont mélangés ensemble a iso-volume a laide d’un agitateur
magnétique pendant une nuit. Ensuite, le mélange est laissé au repos dans une
ampoule a décanter pendant au moins trois heures. La séparation des phases
permet d’obtenir des volumes d’eau saturée en octan-1-ol et d’octan-1-ol saturé en

cau.

Préparation de solutions aqueuses de Rhodamine B :

La RhB est dissoute dans de leau saturée en octan-1-ol pour avoir une
concentration de 20 mg-L-1 (£ 0,5%). Une balance OHAUS d’une précision de
10,1 mg est utilisée pour peser la masse nécessaire de RhB. Une solution tampon
de phosphate (1 M), préparée avec du phosphate de potassium monobasique
(KH2POy4) et de ’hydrogénophosphate de potassium (KoHPOy), a été ajoutée a la
solution aqueuse de RhB tout en mesurant son pH. Le volume de solution tampon

nécessaire est celui qui fixe le pH a 7 (quelques gouttes pour 1L de solution aqueuse

de RhB).

iii.  Réalisation des expériences

Les solutions aqueuse (eau saturée en octan-1-ol/RhB) et organique (octan-1-ol
saturé en eau) sont thermostatées a 25°C. Chaque phase est redirigée dans le bidon
d’entrée via les vannes 3 et 4 (cf. Figure 32) avant son alimentation dans le réacteur
afin de s’assurer que seuls les fluides sont présents dans les circuits. Les fluides sont
ensuite injectés dans le réacteur et circulent quelques secondes avant de mettre en
marche le pousse-seringue. Le Tableau 17 décrit l'ensemble des expériences
réalisées ou les débits des phases aqueuse et organique, Qa.q et Qorg, et le rapport q
entre les deux varient. Trois valeurs différentes de q ont été testées (0,5 ; 1 et 2).
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Tableau 17 : Combinaisons de débits utilisées pour les expériences de caractérisation du
transfert massique.

Magquettes Q.q (kgh) Qorg (kg'h) q
1 2
1,5 3 0,5
2 4
1 1
$2-2 2 2 1
3 3
1 0,5
2 1 2
3 1,5
1 2
1,5 3 0,5
2 4
1 1
$3-3 2 2 1
3 3
2 1
3 1,5 2
4 2
1 2
1,25 2,5
1,5 3 0>
2 4
" 1,6 1,6
2 2 1
3
2 1
2,5 1,25 2
3 1,5

Le débit d’extraction du pousse-seringue est ajusté selon chaque couple de débit et
le pousse-seringue est ensuite mis en route. Des échantillons de 3 mL de la phase
organique sont prélevés a l'aide de la seringue. Le pousse-seringue est arrété, la
seringue est démontée et remplacée par une nouvelle pour aspirer un deuxieme

échantillon pour le méme couple de débits. Le pousse-seringue est a nouveau mis
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en route. Pendant que le deuxiéme échantillonnage est en train de s’effectuer, un
¢chantillon a blanc constitué d’octan-1-ol saturé en eau est mis dans une cuve en
quartz (STARNA SCIENTIFIC spectrophotometer cells & certified reference
materials, type 9/Q/10, trajet optique 10 mm, volume 1,4 mL) afin d’étre analysé
dans le spectrophotometre UV-Vis pour établir une ligne de base (référence).
Ensuite, la méme cuve est utilisée pour analyser environ 1 ml du premier
échantillon aspiré par la premiere seringue. Chaque échantillon a été analysé 3 fois
(Ie blanc est fait avant chaque mesure).

Ce protocole a été répété pour 9 a 10 combinaisons de débits différentes pour
chacune des 3 maquettes de réacteur (S2-2, S3-3 et S4-3).

I1.2.4. METHODE DE CALCUL DU KiA

La concentration de RhB mesurée dans la phase organique est utilisée pour
calculer le coefficient de transfert de mati¢re global kra selon le modé¢le suivant. La
RhB transfére de la phase aqueuse vers la phase organique et donc le flux de

transfert du soluté peut s’écrire :

J=kp- (Cgl(‘lg - Corg) (32)

Ou ] est la densité de flux de la RhB (mol's!'m-2), corg 1a concentration en soluté

eq .
a concentration en

dans la phase organique, loin de linterface (mol'm>), Cyrg

soluté dans la phase organique, a I’équilibre avec la phase aqueuse (mol'm-3) et ki,
le coefficient de transfert de matiére global dans la phase organique (m-s1).
Le flux de transfert F (mol's) est défini d’apres la densité de flux | comme suit :

F=1]"Sen (33)

Ou Sech (m?) est la surface d’échange entre les deux liquides. Cette dernicre est
exprimée en fonction de laire interfaciale « a » (m™) et le volume total du réacteur
VR (m?) :

Sech = a- Vg (34)



81 MATERIELS ET METHODES

Par conséquent, le flux de transfert I (mol's-!) s’écrit :

F=kpa- (ngg — Corg) * VR (35)

Ainsi dong, le bilan de mati¢re dans la phase organique sur un élément de longueur
(m) dz (cf. Figure 37) peut s’écrire comme suit :

Corgz+dz Qorg,z+dz = Corgz" Qorg,z + dF (36)

R —
Caq,z=0 " Qaq,z=0

>
Cag,z=L " Qaqz=L

—» ————

Corg,z:O ' Qorg,z=0

— C =1 -
7=0 7 7+dz 7=L org,z=L Qorg,z—L

Figure 37 : Schéma du canal du réacteur (représenté par un bloc) montrant ’élément de
longueur dz pour effectuer le bilan massique.

dF =kia- (corgz — Corgz) - AVr (37)

dVg =S, - dz (38)

Ou S, (m?) est la section carrée du canal réactionnel.

Par conséquent, nous obtenons :

— eq
Corgz+dz Qorg,z+dz = Corgz" Qorg,z +kpa- (Corg,z - Corg,z) ’ Sp ~dz (39)

e . , . N , .1
Cogg,z est la concentration en soluté dans la phase organique a I’équilibre avec la

concentration en soluté dans la phase aqueuse loin de linterface C,q, (mol'm=) et

donc peut étre remplacé par :

eq _
Corg,z =M’ Cyq,z (40)

Ou « m » le coefficient de partage.
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Alors en réarrangeant I’équation (39) et en supposant que le débit volumique des

phases est constant tout le long du canal, nous obtenons :

dCorg B kpa-S,
dz Qorg

’ (m "Caqz — Corg,z) (41)

Pour pouvoir intégrer I'équation ci-dessus, une expression est nécessaire pour Caq

en fonction de Cyrg, et donc un bilan massique pour la RhB est fait :

Qorg " Corg,z=0 + Qaq " Caqz=0 = Qorg "Corgz + Qaq " Caq,z (42)

Par conséquent, comme Corg,-0=0 dans les expériences, la concentration de RhB

dans la phase aqueuse C,q, est obtenue d’apres :

Qorg
Caqz = Caqz=0 — Q_ " Corg,z (43)
aq

En substituant c,q, dans ’équation (41) et en intégrant cette dernicre entre 0 et L
(soit de 'entrée de la deuxieme phase jusqu’au piquage de sortie), le coefficient
volumétrique global de transfert de mati¢re kra peut étre calculé, a partir de la
concentration de RhB dans la phase organique mesurée expérimentalement

Corg,z=L, COMME suit :

. Lo m Qo
kpa=— QOrg “In(1 — m-c - Corgz=L) (44)
(1 +m- °rg) “Sp-L aq,z=0
Qaq

L'erreur expérimentale sur le kra (aux alentours de 15% pour tous les points de
mesure, cf. Annexe 1) est estimée a partir des incertitudes sur :

e Les débits de chaque phase ;

e [.a concentration initiale de RhB dans l’eau saturée en octan-1-ol
(incertitude de la balance et des verreries) ;

e Le coefficient de partage m ;
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e La mesure de concentration de RhB dans la phase organique par la
technique de spectrométrie (incertitude du spectrophotometre et erreur de
la loi établie).

I1.3. SYNTHESE

Ce chapitre fait la synthese des matériels et méthodes utilisés pendant le
travail expérimental de ce doctorat qui est divisé en deux parties. La premicre
consiste a visualiser ’écoulement diphasique liquide-liquide au sein du milli-canal
en zigzag afin d’en déduire une cartographie d’écoulement. Celle-ci aidera a
analyser les résultats de la deuxi¢me partie du travail expérimental: la

caractérisation du transfert de matiére.

Pour ce faire, des maquettes de réacteurs ont été construites avec des canaux en
zigzag de dimensions croissantes afin de traiter I'aspect extrapolation. Plusieurs
problémes concernant la rigidité et I’étanchéité des maquettes ont été rencontrés.
Cependant, apres plusieurs essais de fabrication, nous avons réussi a avoir des
maquettes rigides et étanches (jusqu’a un certain débit d’entrée). Ces maquettes
sont formées de plusieurs plaques (en polycarbonate, en Téflon et en aluminium),
ou le canal est transparent sur toute 'épaisseur des maquettes. Cela est important
afin de permettre un éclairage et un rétro-éclairage du canal, dans le but d’obtenir

des photos d’écoulement satisfaisantes et exploitables.

Ces maquettes de réacteurs sont au cceur de l'installation expérimentale qui a été
dimensionnée a partit du choix du systeme de fluides (eau/rhodamine B/octan-1-
ol).

Avant I'ajout du soluté (la thodamine B) dans la phase aqueuse, des visualisations
de I’écoulement liquide-liquide (eau/octan-1-ol) dans le canal des trois maquettes,
ont été réalisées a 'aide d’une caméra rapide et cela en faisant varier les débits des

deux phases liquides.

Pour les expériences de caractérisation du transfert de maticre, la rhodamine B est
dissoute dans la phase aqueuse. Dans le réacteur, cette solution aqueuse de
rhodamine B est mélangée a la phase organique. Le soluté transfere de la phase
aqueuse vers la phase organique grace au gradient de concentration. Le débit total
des phases a été varié entre 1,5 et 6 kg-h-! et le ratio des débits entre 0,5 et 2. A la
sortie du réacteur, un systeme de séparation, basé sur le principe de mouillabilité
des liquides par rapport a un matériau solide donné, est installé. Il permet
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d’effectuer Iextraction sélective de la phase organique, dans le but d’analyser cet
échantillon par spectrométrie UV-Visible. I.a mesure d’absorbance qui en résulte
permet d’obtenir la concentration du soluté dans la phase organique a la sortie du
réacteur a partit d'une loi pré-établie (étalonnage du spectrophotometre).
Connaissant la concentration du soluté en entrée et en sortie du réacteur, nous
déterminons le flux transféré, qui nous permettra de calculer le coefficient de
transfert de matiere selon un modele de calcul décrit a la fin du chapitre.

Les résultats issus de ce travail expérimental en termes de coefficient de transfert
de matiere liquide-liquide et de régimes d’écoulement seront présentés dans le

chapitre suivant.
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Dans le chapitre II, les dispositifs et les protocoles expérimentaux, pour les
expériences de visualisation de I’écoulement diphasique liquide-liquide et de
caractérisation du transfert de matiere dans le réacteur DeanHex, ont été détaillés.
Les résultats issus de ces expériences, pour chaque maquette de réacteur testée, et
leur exploitation font I'objet de ce chapitre. L’aspect extrapolation est également
traité. Nous exposons, en premier, les régimes d’écoulement diphasique observés
alintérieur des canaux millimétriques. Les cartographies qui en sont déduites, sont
¢tablies et présentées en fonction de différents parameétres et nombres
adimensionnels. Ensuite, les valeurs du coefficient global de transfert de matic¢re
calculées d’apres les concentrations mesurées expérimentalement sont interprétées
pour les trois canaux de dimensions croissantes. Enfin, des corrélations du nombre
de Sherwood estimé a partir du coefficient global de transfert de mati¢re liquide-
liquide et faisant intervenir la taille des canaux, pour 'extrapolation, sont proposées
en fonction du régime d’écoulement identifié. La notion de glissement entre les
phases liquides est enfin abordée et, pour le quantifier, nous proposons un modele
de glissement.

II1.1. CARTOGRAPHIES D’)ECOULEMENT

La distribution des phases joue un réle essentiel dans I'hydrodynamique et
les transferts des écoulements diphasiques. Pour cela, une -cartographie
d'écoulement est généralement employée pour prédire la structure de ’écoulement

dans des conditions opératoires données.

Pour Péchangeur/réacteur « DeanHex», le systeme de liquides immiscibles
« eau/octan-1-ol » est utilisé dans les expériences afin de visualiser les régimes
d’écoulement en fonction des conditions d’entrée. L’influence des débits de chaque
phase sur I’écoulement a été étudiée. Le Tableau 16 décrit les conditions
opératoires des expériences menées pour I'étude de la cartographie. Différents
régimes d’écoulement ont été identifiés et sont présentés ci-dessous.

Il est a noter que comme les matériaux du canal sont hydrophobes, la phase
organique constitue la phase continue de 'écoulement dans toutes les expériences.
De plus, la phase aqueuse apparait dans les visualisations au moment de son
injection au cinquieme virage apres I'entrée principale de la phase organique, ce qui
permet de la suivre tout le long du canal et de confirmer qu’elle constitue la phase

dispersée.
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[1I.1.1. REGIMES OBSERVES

Quatre régimes d’écoulements ont été observés dans les canaux de diametre
croissant (2, 3 et 4 mm) : annulaire/bouchons, annulaire, annulaire/dispersé et
agité (émulsion) et sont illustrés dans la Figure 38.

Figure 38 : Régimes d'écoulement obsetvés : a) annulaire/bouchons, b) annulaite, ¢)
annulaire/dispersé et d) agité .

a) L’écoulement est « annulaite/bouchons » lorsque la phase aqueuse circule
sous forme d’un filet au sein de la phase organique et au bout d’un certain
nombre de coudes, ce filet commence a se dissocier en plusieurs bouchons
(cf. Figure 38a). Ces derniers occupent presque toute la section du canal. Ils
sont entourés d’un film fin de phase continue au voisinage de la paroi.

b) L’écoulement est « annulaire » lorsque la phase dispersée circule au centre
de la phase continue sous forme de filet. Le filet est ainsi entouré par un
anneau de phase continue qui mouille la paroi du canal (cf. Figure 38b).

c) L’écoulement est « annulaire/dispersé » lorsqu’il y a des gouttes de la phase
aqueuse qui apparaissent avec le filet de la phase aqueuse entouré par la
phase organique (cf. Figure 38c) et/ou des gouttes de la phase organique
qui circulent dans le filet de phase aqueuse. Le diametre des gouttes est
inférieur a celui du canal.

d) L’écoulement est « agité » lorsque qu’une sorte d’émulsion est observée (cf.

Figure 38d).

I est a noter que les visualisations d’écoulement réalisées sont des photos 2D de
I’écoulement capturées a partir de vidéos haute résolution. Cela rend difficile, en
général, la distinction entre un écoulement stratifié (ou les phases circulent
parallelement) et un écoulement annulaire (ou la phase continue forme un anneau
autour de la phase dispersée) surtout en présence de coudes. En effet, a la sortie
de ces coudes, le filet de la phase dispersé décolle. Par conséquent, il est parfois
entouré d’un film de phase continue et parfois en contact direct avec la paroi du
canal dans une méme photo. Dans certains cas, en revanche, le suivi, a partir des
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enregistrements vidéos, de la trajectoire d’une goutte qui vient circuler autour du

filet, permet de s’assurer que I’écoulement est annulaire.

I11.1.2. CARTOGRAPHIE D’ECOULEMENT EN FONCTION
DES VITESSES SUPERFICIELLES DES PHASES

Les vitesses superficielles des phases aqueuse Uaqin €t 0Organique Uorg,in (M*s1)

sont définies par le rapport du débit d’entrée de la phase sur la section totale du

canal. Ces vitesses sont généralement utilisées pour établir des cartographies

d’écoulement diphasique [100]-[102]. Dans ce travail, ces vitesses varient entre

0,02 et 0,3 m's'! pour la phase aqueuse et entre 0,02 et 0,4 m's'! pour la phase

organique. La cartographie de ’écoulement en fonction de ces vitesses dans les

trois maquettes de réacteur est présentée dans la Figure 39.
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Figure 39 : Cartographie d’écoulement en fonction des vitesses superficielles des phases.

L’écoulement «annulaire/bouchons » n’est obsetvé que dans les canaux de

diametre 3 et 4 mm pour les faibles vitesses superficielles des phases :

Uag,in < 0,045 m-s et uorgin < 0,070 m-s-1. Ces vitesses ne sont pas atteintes dans les

expériences réalisées pour le canal de diametre 2 mm car hors de la gamme des
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pompes. Pour ce type d’écoulement, la force d'inertie provenant de la phase
dispersée ne suffit pas pour stabiliser le filet en présence de coudes. Les effets de
ces coudes sur ’écoulement, ainsi que I'inertie de la phase organique, induisent la
décomposition du filet en bouchons. La tension interfaciale devient suffisante et
stabilise les bouchons. En outre, la déstabilisation du filet est observée plus
rapidement quand la vitesse superficielle de la phase continue augmente. Cela est
illustré dans la Figure 40.

AO A0 AL A0/
Oo\ ZONON/ON/ O

A0 A0, A
0'1'0’0 O \q‘ck)

A O AN
OAOAO A

4 ,o ,':"‘3.‘?/.0 A
Figure 40 : Photos de I'écoulement dans le canal de diameétre 4 mm pout : a) Uaqin=0,018 m's' et
Uorgin=0,021 m's1, b) 1qin=0,018 m-s! et Uorgin=0,032 m-s!, €) Uaqin=0,018 m's! et
Uorgin=0,042 m-s! (fleche rouge : entrée de la phase organique, fleche verte : entrée de la phase
aqueuse).

Dans la Figure 40a, les vitesses superficielles des phases aqueuse et organique sont
respectivement égales a 0,018 m-s! et 0,021 m's! (le ratio des débits massiques
aqueux sur organique, g, vaut 1). Dans les Figure 40b et 40c, q=2/3 et q=1/2
respectivement, la vitesse superficielle de la phase continue est augmentée en
maintenant la vitesse superficielle de la phase aqueuse constante. Par conséquent,
nous remarquons que le filet de phase aqueuse devient de plus en plus fin et se
rompt plus rapidement avec formation de bouchons. Le nombre de coudes
traversés avant la rupture du filet en bouchons diminue avec 'augmentation de la
vitesse de la phase continue.
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Pour des vitesses superficielles de phases plus élevées (0,045 <uaqin< 0,100 m-s!
et 0,070 <uorgin< 0,150 ms!), Pécoulement reste completement annulaire (au
moins sur les trois rangées de visualisation). Dans une telle situation, la force de
tension interfaciale ne joue pas un role important et l'hydrodynamique de
l'écoulement est controlée par les forces d'inertie de chaque phase. Leffet inertiel
de la phase dispersée, qui constitue le filet fluide, permet de le stabiliser sans que
Peffet inertiel de la phase continue ne puisse le rompre. La Figure 41 illustre ce type
d’écoulement dans le canal de diametre 4 mm.

Figure 41 : Photos de I'écoulement dans le canal de diameétre 4 mm pour des débits : a)
Uaqin=0,035 m's! et Uorgin=0,022 m*s!, b) 14qin=0,035 m's! et Uorgin=0,063 m-s1, ¢)
Uaqin=0,035 m's! et Uorgin=0,085 m-s! (fleche rouge : entrée de la phase organique, fleche verte :
entrée de la phase aqueuse).

Pour une vitesse superficielle constante de phase dispersée, la vitesse superficielle
de la phase continue est multipliée par 4 entre la Figure 41a et Figure 41c (q passe
de 2 a '2). Nous remarquons que le diametre du filet diminue avec 'augmentation
de la vitesse superficielle de la phase continue. En augmentant davantage le débit
de la phase continue, le filet de la phase aqueuse risque d’étre déstabilisé. La force
d’inertie de la phase dispersée ne suffira plus et sera dépassée par les forces d’inertie
et de cisaillement de la phase continue. Des gouttes de phase aqueuse peuvent étre

générées/arrachées et ’écoulement serait alors de type annulaire/dispersé.
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L’interface entre les deux liquides est lisse dans la Figure 41. Cependant, dans
certains cas et selon les vitesses des deux phases, elle devient plus ou moins

ondulée, comme illustré par la Figure 42.

A s Al e e , ™
Figure 42 : Ecoulement annulaire avec interface ondulée (canal de diamétre 4 mm, q=3/2,
Uaqin=0,052 m's™! et Uorgin=0,042 m's!) (fleche rouge : entrée de la phase organique, fleche verte :
entrée de la phase aqueuse).

En augmentant davantage les débits d’entrée des phases, des gouttes commencent
a apparaitre dans le canal. I’écoulement annulaire/dispersé est alors observé a des
vitesses superficielles de phases comprises entre 0,100 <uagin< 0,200 m's! et
0,150 <uorgin< 0,260 m-s'. Dans certains cas, les débits des phases sont les mémes
(q=1) et donc les contraintes de cisaillement induites par le débit de la phase
organique sur I'interface sont suffisantes pour générer des gouttes d’eau (octan-
1-ol est 7 fois plus visqueux que ’eau). Le nombre de gouttes augmente avec les
vitesses des phases. En effet, lorsque Uorgin>Uaqin (q<1), I'inertie de la phase
continue va permettre d’arracher des gouttes de la phase dispersée et donc de
déformer l'interface. En augmentant de plus en plus le débit de la phase continue
par rapport a celui de la phase dispersée (q<<1), l'interface est de plus en plus
déstabilisée ; le filet de la phase dispersée est de plus en plus fin et au bout de
quelques coudes, il est rompu en de fines gouttes (cf. Figure 43).

Figure 43 : Ecoulement annulaire/ dispersé (canal de diametre 4 mm, q=0,3 ; Uaqin=0,042 m-s-!
et Uorgin=0,170 m-s1) (fleche rouge : entrée de la phase organique, fleche verte : entrée de la
phase aqueuse).
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Pour g>1, a l'entrée de la phase dispersée, au moment de la jonction des deux
phases, I'inertie de la phase dispersée va lui permettre d’arracher des gouttes de la
phase continue qui vont circuler a 'intérieur du filet de la phase aqueuse.

Figure 44 : Ecoulcmcnt ’11]1’1L11311‘C/dl§p€1§€ (cqnql de diametre 4 mm, q=3 ; Uaq,in=0,079 m-s!
et Uorgin=0,032 m's) (fleche rouge : entrée de la phase organique, fleche verte : entrée de la
phase aqueuse).

Au-dela des valeurs de vitesses supetficielles de 'écoulement annulaire/dispersé
(Uaq,in>0,200 m-s! et Uorgin>0,260 m-sT), ’écoulement agité est observé. Dans ce
cas, le débit total des phases est supérieur a 5 kg'h! et 10 kg-h-! dans les canaux de
diametres respectifs de 2 mm et 4 mm. Le débit n’a pas été suffisamment augmenté
dans le canal de diametre 3 mm pour observer un tel type d’écoulement. La
dispersion des phases devient plus importante et 'écoulement ressemble a une
émulsion (cf. Figure 45a). A un débit total encore plus élevé (14 kg-h-! par exemple
pour la Figure 45b), 1a structure de I’écoulement n’est parfois plus visible.

o\’ 0\
': \/o /o

Figure 45 : Ecoulement agité : a) canal de diametre 2 mm, q=0,0 ; 0aq,in=0,139 m-s! et

Uorgin=0,296 m's! ; b) canal de diametre 4 mm, q=1,7 ; 11qin=0,150 ms™! et Uorgin=0,108 m-s-!
(fleche rouge : entrée de la phase organique, fleche verte : entrée de la phase aqueuse).
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En conclusion, quatre types de régimes d’éconlement sont observés dans les milli-cananx en igzag.
La cartographie d’éconlement présentée dans la Figure 39 est tracée en fonction des vitesses
superficielles des phases dans les réacteurs ayant des diameétres de cananx croissants (2, 3 et
4 mm). Les vitesses superficielles sont lices au débit total des phases, an ratio de ces débits et a la
section du canal qui sont des parameétres importants dont dépend le régime d’éconlement.

I11.1.3. CARTOGRAPHIE D’ECOULEMENT EN FONCTION
DE NOMBRES ADIMENSIONNELS

Le régime d’écoulement dépend du débit total des phases, du ratio de débits
et de la section du canal mais également d’autres parametres tels que les propriétés
des fluides, le matériau du canal et donc la mouillabilité des fluides par rapport aux
parois du canal [71]. Par conséquent, plusieurs forces agissent sur I’écoulement
(visqueuses, d’inertie et de tension interfaciale) qui peuvent étre comparées par le
calcul de nombres adimensionnels. Ainsi donc, nous présentons dans ce
paragraphe la cartographie d’écoulement établie en fonction de différents nombres

adimensionnels.

Les forces de chaque phase telles que les forces visqueuses, l'inertie et la tension
interfaciale sont présentées par les nombres adimensionnels suivants : le nombre
capillaire Ca (eq. (24)), le nombre de Reynolds Re (eq.(25)), le nombre de Weber
We (eq. (20)) et le nombre d’Ohnesorge Oh (eq. (27)).

Le nombre de Weber, We, de "équation (26) traduit le ratio entre la force d’inertie
de la phase et la tension interfaciale du systeme. Zhao et al. [78] et Yagodnitsyna
et al. [104] ont utilisé ce parametre pour établir la cartographie des écoulements de
différents systemes liquide-liquide (We de la phase dispersée en fonction du We de
la phase continue). Cependant, les forces visqueuses ne sont pas prises en compte

dans ce nombre adimensionnel. Elles sont par contre présentes dans :

- Le nombre de Reynolds, Re, (25) qui représente le ratio entre les forces
d’inertie et les forces visqueuses de la phase ;

- Le nombre capillaire, Ca, (24) qui traduit le ratio entre les forces
visqueuses de la phase et la tension interfaciale ;

- Le nombre d’Ohneserge, Oh, (27) qui compare les forces visqueuses de la
phase aux forces d’inertie de la phase et a la tension interfaciale.

Dans la littérature, plusieurs combinaisons et termes composés de nombres
adimensionnels ont été proposées pour faire apparaitre 'ensemble des forces
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agissant dans I’écoulement : Ca; et Re; [87], [106]—[108], Ca; et We; [106], Rei et We;
[106], [109], Ca; et Oh; [100] et We; et Oh; [100], [104], [106], [110].

La plupart de ces études ont été menées sur des micro-canaux droits. Peu de
travaux ont été consacrés aux micro-/milli-canaux ondulés [108], [110], [127],
[128]. En présence de coudes dans le canal, une force agissant sur I’écoulement
s’ajoute a celles citées ci-dessus : la force centrifuge. Cette dernicre génere des
tourbillons  (vortex de Dean [25]) qui produisent une recirculation
tridimensionnelle dans le canal ondulé dans le cas d’un écoulement diphasique. Le
nombre de Dean prend en compte ces tourbillons générés dans le canal ondulé.
Anxionnaz et al. [30] ont trouvé que c’est le nombre de Dean interne, Dei, évalué
a partir du rayon de courbure interne Rei (m) qui pilote écoulement dans le canal
ondulé (cf. Figure 46). Ce nombre de Dean interne de la phase i est calculé comme

suit :

P Ujjn~dp [dp

Dei; = T Ry (45)
N\
A // QO
Nolbs R AN Idh

Figure 46 : Schéma du canal ondulé de section carrée.

Par conséquent, afin de représenter au mieux la cartographie des écoulements dans
les trois milli-canaux en zigzag du DeanHex, nous avons voulu tenir compte de
tous les facteurs susceptibles de jouer sur la structure de ’écoulement. Ainsi donc,
en s’inspirant des travaux de la littérature et en prenant en compte la particularité
des vortex de Dean dans les canaux ondulés, la cartographie d’écoulement suivante
est proposée : en ordonnée, un parametre lié a Peffet inertiel de la phase dispersée
« Weag » (We coté phase dispersée) et en abscisse, un parametre lié a Peffet inertiel
de la phase continue « Deiorg » (Det c6té phase continue). Nous obtenons ainsi la
cartographie illustrée dans la Figure 47.



96 RESULTATS EXPERIMENTAUX

® 2 mm - Annulaire 2 mm - Annulaire /Dispersé
® 2 mm - Agité 3 mm - Annulaire /Bouchons
A 3 mm - Annulaire 3 mm - Annulaire /Dispersé
100 4 mm - Annulaire /Bouchons ® 4 mm - Annulaire
4 mm - Annulaire /Dispersé B 4 mm - Agité
[ ]
° °
. ° e He m =
10 [ . ] n s o
_________________________________________________ ;
- . ° e .
o) 1
= LI
1
__________________________________________ 1
¢ [] ) LR Il
i . °
1
1
1 A m H A 1 I
1 [ ] ’ ’ : 1 LJ
" omE !
______________________________ A 1 h
= '- ] : 1
1 1 i
1 1 I
[ ] A | !
1 1 1
1 1 1
1 1 I}
1 1 1
1 1 1
T 1 1
1 1 '
0,1
10 100
Dei,

org

Figure 47 : Cartographie d'écoulement pour les canaux en zigzag en fonction de We et Dei.

Dans la cartographie proposée ci-dessus les limites des régimes d’écoulement sont
assez nettes et sont représentées de maniere approximative par les lignes noires

pointillées identifiées comme suit :

- Ecoulement annulaire/bouchons pour We.q<0,7 et Deiore<45 ;

- Ecoulement annulaire pour 0,7<We.q<2,6 et Deiog<45 et pour Weaq<2,6
et 45<Deiox<72 ;

- Ecoulement annulaire/dispersé pout 2,6<Wewq<8 et Deioe<72 et pour
Weaq<8 et 72<Delor<105 ;

- Ecoulement agité pour We,>8 et Delog<105 et pour Deiors>105 quel que
soit le Weaq.

Il est a noter que parmi les travaux réalisés sur des canaux ondulés, il n’y a que Wu
et al. [110] qui ont défini un nouveau nombre adimensionnel « Ce » qui représente
le ratio entre la force centrifuge et la tension interfaciale. Cependant, ils 'ont utilisé
pour comparer les ordres de grandeur des différents nombres adimensionnels mais

pas pour établir une cartographie d’écoulement.

2 .32

pi " Uy * dy
Ce, =+ 2 ™ 46
. Re-y (46)
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Ou Rc (m) est le rayon de courbure de la ligne centrale du canal (cf. Figure 46) et
um (m-s) est la vitesse moyenne qui est égale au rapport du débit volumique total
des phases sur la section totale du canal.

La Figure 48 représente la cartographie en fonction du We de la phase dispersée et
du Ce de la phase continue.
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Figure 48 : Cartographie d'écoulement pour les canaux zigzag en fonction de Ce et We.

Les lignes noires pointillées représentent les lignes approximatives de transition
d’un régime a un autre. En comparant la Figure 48 a la Figure 47, nous remarquons
que le nombre « Ce » n’apporte pas plus que le nombre de Dean interne a la
cartographie en termes d’identification des régimes d’écoulements. Le nombre de

Dean interne réussit alors a bien représenter les effets de la force centrifuge.

Yagodnitsyna et al.[104] ont trouvé qu’en se basant uniquement sur le nombre de
Weber, la cartographie d'écoulement ne correspond pas aux résultats des différents
systemes liquide-liquide testés. En effet, les forces visqueuses ne sont pas prises en
compte par ce nombre adimensionnel. Par conséquent, les auteurs ont effectué une
analyse adimensionnelle des variables physiques affectant le régime d'écoulement
(le diametre du canal, les propriétés et la vitesse du fluide) afin de trouver le
parameétre qui représente le mieux les résultats obtenus. Ils ont ainsi proposé un

parametre adimensionnel défini en multipliant le nombre de Weber par le nombre
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d'Ohnesorge (We'Oh). Ce nouveau parameétre a permis d’établir une cartographie
d’écoulement qui correspond bien a ’ensemble des systemes liquide-liquide étudiés
en micro-canal droit dans leurs travaux. Cette cartographie est illustrée dans la
Figure 49a ou « We-Oh » c6té phase dispersée est tracé en fonction de « We'Oh »
coté phase continue. Par conséquent, une cartographie universelle pour les micro-
canaux avec jonction en T a été proposée (cf. Figure 49b) et validée avec les
expériences de Zhao et al.[111].
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Figure 49 : a) Cartographie des écoulements dans le travail de Yagodnitsyna et al.[104] (triangles
pour I'écoulement bouchons (plug), diamants pour l'écoulement ‘slug’, cercles pour 1'écoulement
parallele, triangles inversés pour I'écoulement en gouttes, étoiles pour I'écoulement ‘rivulet’ et
croix pout l'écoulement ‘serpentine’) ; b) cartographie universelle pour les micro-canaux avec
jonction en T.

Récemment, plusieurs chercheurs ont utilisé ce méme parametre pour présenter
leurs résultats et les comparer a cette cartographie [100], [105], [110], [112]. Par
conséquent, la cartographie d’écoulement dans les trois milli-canaux en zigzag a été
également établie selon ces paramectres et comparée a celle de Yagodnitsyna et
al.[104]. La Figure 50 illustre les résultats.
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Figure 50 : Cartographie d'écoulement dans les canaux zigzag en fonction de (We'Oh).

La comparaison entre notre cartographie expérimentale et celle de Yagodnitsyna
et al.[104] révele une différence significative. Tous nos points expérimentaux se

situent en haut a droite, dans le régime « serpentine » de la Figure 49b.

En effet, le comportement des liquides est différent dans nos milli-canaux ondulés
par rapport au micro-canal droit avec jonction en T. Les ondulations dans la
géométrie des canaux génerent des turbulences qui perturbent I'écoulement. Ce qui
n’est pas le cas dans les canaux droits. Dans I’étude de Yagodnitsyna et al.[104], la
phase dispersée est la phase organique, ce qui est inverse dans ce travail. Par
conséquent, nous ne pouvons pas comparer directement notre cartographie a celle
proposée par Yagodnitsyna et al.[104]. Cependant, nous pouvons dire que, d’apres
la Figure 50, les parametres en abscisse et en ordonnée sont adéquats pour

identifier les transitions entre les régimes d’écoulement dans les canaux ondulés.
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Figure 51 : Identification des régimes d'écoulement selon la représentation de Yagodnitsyna et

al[104].

La forme des lignes de transition entre les régimes dans la cartographie de
Yagodnitsyna et al.[104] peut étre conservée et utilisée pour séparer les régimes
d’écoulement dans notre étude (cf. Figure 51). L’écoulement comprenant des
bouchons est dans la méme zone (en bas a gauche). Au centre, nous avons
I’écoulement annulaire au lieu de 'écoulement paralléle. Nous passons par la suite

par la transition annulaire/dispersé pour artiver au régime agité en haut a droite.

Plusienrs forces (visquenses, d’inertie et de tension interfaciale) agissent sur ['éconlement et sont
représentées par différents nombres adimensionnels. La représentation de la cartographie en
Sonction du nombre de Weber coté phase dispersée et du nombre de Dean interne coté phase
continue Weaqg=f(Detyy) est globalement satisfaisante (les régimes découlement sont nettement
$éparés) et ce, quelle que soit la taille des milli-cananx (diametres hydranliques croissants de 2 a
4 mm).

Le parametre adimensionnel « We:Oh » a été proposé dans la littérature, sur lequel s'est basé
Yagodnitsyna et al. [104], pour établir une cartographie « universelle » pour les nricro-cananx
droits. Ce parametre permet d'avoir une séparation assez, nette des régimes d'écoulement dans les
milli-cananx en igag, mais les résultats ne sont pas compatibles avec la cartographie proposée
en termes de régimes observés. La présence des condes et le diameétre plus grand (échelle
millimétrique) ont un impact sur la structure de [écoulement, ce qui induit une différence par
rapport aux miicro-canaux droits.
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I11.2. TRANSFERT DE MATIERE LIQUIDE-LIQUIDE

Apres avoir identifié les régimes d’écoulement liquide-liquide dans les milli-
canaux en zigzag, nous nous intéressons a évaluer leur impact sur le transfert de
maticre dans les trois milli-canaux. Une étude expérimentale est menée et permet
de fournir des résultats quantitatifs de transfert de matiere liquide-liquide en milli-
canal, y comptris lors de extrapolation en taille des canaux.

I11.2.1. COEFFICIENT DE TRANSFERT DE MATIERE

D’apres le modele du double film de Lewis et Whitman [129] détaillé dans le
chapitre I (paragraphe 1.3.1), 'obtention du profil de concentration dans le réacteur
nécessite la connaissance du coefficient de transfert de matiere global. Ce dernier
est le plus souvent utilisé lorsque la diffusion (mouvement des molécules d’un
milieu fortement concentré vers un milieu faiblement concentré) se produit pres
de l'interface et que le transfert de maticre dans le fluide loin de I'interface se
produit par advection (transfert de matiere da a I'écoulement du fluide). C’est le
cas de notre étude expérimentale et par conséquent, nous allons utiliser le
coefficient de transfert de mati¢re global pour caractériser le transfert de la
Rhodamine B (RhB) de la phase aqueuse (eau saturée en octan-1-ol) a la phase

organique (octan-1-ol saturé en eau).

Dans toutes les expériences, le soluté (RhB) est initialement présent dans la phase
aqueuse avec une concentration en entrée du réacteur égale a 20 mg-L-l. Ce
coefficient de transfert de matiere « kra » (s1) est calculé d’apres la concentration
de RhB mesurée a la sortie du réacteur dans la phase organique. Le modele de
calcul utilisé est détaillé dans le chapitre précédent. Ensuite, 'efficacité d’extraction,
E, qui traduit le ratio entre la masse de soluté transférée sur celle maximale
transférable (a I’équilibre), est calculée afin de s’assurer que la mesure est faite avant
que l'équilibre ne soit atteint (E < 100%). Le Tableau 18 regroupe les résultats
obtenus dans les trois canaux en zigzag pour tous les couples de débits de phases
testés. Les calculs d’incertitude se trouvent en Annexe 1. Lr (m) est la longueur du
canal (entre 'entrée de la phase aqueuse et la sortie du réacteur) ou le transfert de
maticre entre les deux phases a eu lieu.
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Tableau 18 : Résultats expérimentaux en termes de concentrations, coefficients de transfert de
maticre, kra et efficacités d’extraction, E pour différents débits de phases dans les trois
maquettes étudiées.

Q.q

Qorg

Corg,z=L

Maquettes (rg;) (I;‘) (k%-h- (klg)-h- qui:q/ (mﬁ-L- :‘SLf; (50)
1 2 267 0,0235£0,0039 16
15 3 05 378 0,0563£0,0103 23
2 4 523 0,1252£0,0166 32
1 1 436 0,0195+0,0024 27
$2.2 > 0263 2 2 1 582 0,0545+0,0067 36
3 3 806 0,1302£0,0169 49
1 0,5 580 0,0158+0,0018 35
2 1 2 873 0,0426+0,0053 53
30015 11,79 0,0876+0,0114 72
1 2 263 0,0089+0,0015 16
15 3 05 234 0,0116£0,0019 14
2 4 209 00135+0,0022 13
1 1 445 0,0077£0,0009 27
$3-3 30,305 1
3 3 277 0,0129£0,0021 17
2 1 211 0,0031£0,0005 13
30015 2 396 0,0090£0,0011 24
4 2 596 0,0192£0,0023 36
125 25 1,40 0,0028+0,0004 9
15 3 0,5 225 0,0059£0,0010 14
2 4 334 0,0129£0,0023 20
6 16 224 0,0028£0,0004 14
$4-3 4 0326
2 2 398 0,0070£0,0008 24
3 3 1 546 0,0151£0,0018 33
25 125 332 0,0032£0,0005 20
3015 433 0,0052+0,0006 26
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Nous allons tout d’abord analyser ces résultats pour chaque maquette séparément

puis aborder ensuite effet d’extrapolation.

I1I.2.1.1. Analyse des résultats pour chaque maquette

Le débit total des phases, Q:or, varie entre 1,5 et 6 kg-h'! et le ratio de débit,
g, des deux phases varie entre 0,5 et 2 comme le-montre le Tableau 18. Le ratio de
débits q est égal au débit de la phase aqueuse (dispersée) divisé par le débit de la
phase organique (continue). L’analyse de I'effet de chacun de ces parametres (Qror
et q) sur le coefficient de transfert de maticre kia (s) et sur efficacité d’extraction
E (%) est détaillée dans ce qui suit.

i.  Effet du débit total et du ratio de débits q sur le coefficient de
transfert de matiére kra
La Figure 52 montre ’évolution du coefficient de transfert de maticre kra dans les
trois maquettes testées en fonction du débit total Qi pour différents ratios de
débits q.
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Figure 52 : Effets du débit total Qo et du ratio des débits q sur le coefficient de transfert de
maticre « kra » dans le canal de section carrée de diameétre : a) 2 mm, b) 3 mm et ¢) 4 mm.
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Les résultats indiquent que, quel que soit le diametre du canal, le kra augmente avec
le débit total pour un ratio de débits q constant. En effet, I'énergie cinétique des
deux phases augmente fortement avec le débit, ce qui géneére plus de turbulence
dans I’écoulement. Cela veut dire un nombre de Reynolds plus élevé et donc un
nombre de Dean plus élevé. La turbulence, devenant de plus en plus importante
avec augmentation du débit total des phases, permet d’améliorer le mélange des
phases et d’augmenter I'aire interfaciale. Ainsi, le transfert de matiere est intensifié
et kra augmente.

De plus, nous remarquons d’apres la Figure 52 que généralement en augmentant
le ratio de débits q (a débit total constant), le coefficient de transfert de maticre
augmente, du fait que laire interfaciale disponible au transfert de maticre est plus
importante. Cependant, une tendance inverse est parfois observée, et cela a cause
du changement du régime d’écoulement en augmentant q. Par exemple, pour le
canal de diameétre 4 mm, d’apres les visualisations et la cartographie issues des
expériences, ’écoulement passe de I'annulaire/bouchons a annulaire pour q=2.
Cela peut justifier la diminution du kra en augmentant le ratio q a 2. La vitesse
superficielle de la phase dispersée est environ 2 fois plus élevée que celle de la phase
continue, ce qui fait que 'énergie cinétique de la phase aqueuse (dispersée) stabilise
le filet et 'allonge. La phase continue n’arrive plus a rompre le filet et I’écoulement
devient annulaire. L’aire interfaciale diminue en passant dun écoulement
annulaire/bouchons a un écoulement annulaire et donc le kra est réduit. Dans le
cas de I’écoulement annulaire/bouchons, la présence d'un film d'octan-1-ol entre
le bouchon d’eau et la paroi du canal garantit que toute la surface du bouchon
participe au transfert de matiere. En outre, la circulation interne a l'intérieur des
bouchons liquides et la diffusion interfaciale entre les phases liquides [65]
contribuent a un kra plus élevé. Le passage d'un écoulement annulaire/bouchons
2 un écoulement annulaire est associé a une réduction de la surface interfaciale, ce

qui est probablement la cause principale d'un kia plus faible.

ii.  Effet du débit total et du ratio de débits q sur P’efficacité
d’extraction E
Lefficacité d’extraction E (cf. eq(17)) obtenue expérimentalement est tracée en
fonction du débit total des phases, Quor, pour différents ratio de débit des phases q
dans la Figure 53.
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Figure 53 : Effets du débit total Q. et du ratio des débits q sur Iefficacité d’extraction E dans le
canal de section carrée de diametre : 2) 2 mm, b) 3 mm et ¢) 4 mm.
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Nous remarquons qu’en général, en augmentant le débit total (a un ratio q
constant), 'efficacité d’extraction augmente, a ’exception des cas ou q=0,5 et q=1

dans le canal de diamétre 3 mm.

Dans le canal de diametre 2 mm, 'augmentation de E est plus faible que celle de
kia a un ratio de débit q fixé. Par exemple, dans le cas ou q=0,5, E passe de 16%
a 23% quand le débit Qior passe de 3 kg-h! a 4,5 kg-h-! soit une augmentation d’un
facteur 1,4 (cf. Figure 53). Le kia, entre ces deux débits passe de 0,023 a 0,056 s
soit une augmentation d’un facteur 2,4 (cf. Figure 52). Cela est da a la réduction
du temps de séjour des phases dans le réacteur avec 'augmentation du débit total.
Les phases auront moins de temps pour échanger une quantité de maticre donnée.
Malgré cela et grace a 'augmentation de l'aire interfaciale, E augmente lorsque Qtor

augmente. C’est également le cas dans le canal de diamétre 4 mm.

Dans le canal de diametre 3 mm, pour q=0,5 et q=1, Tefficacité d’extraction
diminue avec 'augmentation du débit total malgré un kra qui augmente. Cela peut
étre justifié par le fait que dans ces deux cas, la réduction du temps de séjour due a
laugmentation du débit total des phases n’est pas compensée par le gain en aire

interfaciale.

En ce qui concerne l'effet du ratio de débit q sur Iefficacité d’extraction E, nous
remarquons que lorsque q augmente, E augmente dans la plupart des cas. Cela est
relié a Paugmentation du kra qui est dominante. Cependant, la diminution de E
dans certains cas est die au fait que le kr.a diminue suite au changement de régimes
d’écoulement.

En conclusion, d’apres l'analyse de nos résultats expérimentanx, nous remarguons que le
coefficient de transfert de matiére ki.a augmente avec I'augmentation du débit total des phases dans
le réactenr. Cela induit une angmentation de lefficacité d’extraction E a ['exception de certains
cas oi le gain en kr.a ne compense pas la diminution du temps de s¢jour du fait que le débit total
angmente. 1e ratio de débits des phases aquense sur organique a montré également un effet sur
kra et E. Nous avons observé généralement une angmentation dn ki.a et de E avec I'augmentation
de q. Dans certains cas, le changement du régime d'éconlement entrainant la réduction de 'aire

interfaciale implique une diminution du transfert de matiere.
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I1I1.2.1.2. Comparaison entre les trois maquettes (scale-up)

Afin de comparer les performances en transfert de matiere des trois canaux,
nous proposons de tracer le coefficient de transfert de matiere, kra, en fonction du
temps de séjour des phases dans le réacteur, 1 (s). Ce dernier est défini par le
rapport du volume total du réacteur sur le débit total des phases. La Figure 54
illustre ’évolution du kra en fonction de t a différents ratios de débits et pour les

trols canaux.
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Figure 54 : Comparaison du coefficient de transfert de matiere kia dans les trois canaux de
dimensions croissantes pour différents ratios de débits : a) q=0,5; b) q=1 et ¢) =2, en
indiquant le régime d’écoulement observé pour chaque point expérimental.
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Nous remarquons que les courbes des trois canaux suivent a peu pres la méme
tendance. A iso-temps de séjour et iso-q, seul le débit total des phases varie entre
les points du fait que ces derniers sont a quasi iso-longueur de canal. Le facteur qui
semble affecter les résultats, s’avere étre la vitesse de ’écoulement et donc le régime
d’écoulement. En effet, d’apres la Figure 54, nous observons qu’au fur et a mesure
que le temps de sé¢jour augmente, nous passons d’un régime d’écoulement a un
autre. A iso-temps de séjour et donc a iso-vitesse, les points semblent avoir le méme
régime d’écoulement malgré la différence de diametre du canal et les valeurs de kia

sont similaires.

Alinsi donc, a iso-vitesse, le régime d'écoulement est conservé ainsi que le coefficient de transfert de
matiere, quelle que soit la taille des canaux. Ce résultat est intéressant pour envisager une
procédure d'extrapolation. Néanmoins, des lois d’extrapolation du coefficient de transfert de
matiere d'un canal a un antre sont établies a partir de nombres adimensionnels et sont présentées

dans le paragraphe I111.2.2.

I11.2.1.3. Comparaison a d’autres travaux

i.  Géométrie de canal similaire avec systéme de fluides différent

Le transfert de matiere liquide-liquide dans le milli-canal en zigzag a été caractérisé
par Marwa Said au Laboratoire de Génie Chimique de Toulouse pendant son post-
doctorat [67]. Le canal étudié possede une section carrée de diametre 2 mm et une

longueur développée d’environ 680 mm. II est représenté dans la Figure 55.

Figure 55 : Milli-canal en zigzag testé par Marwa Said.

Le diametre du canal, le rayon de courbure, la longueur droite entre deux coudes
et 'angle des coudes sont similaires au milli-canal de diametre 2 mm que nous
¢tudions dans ce travail de these.

Cependant, dans I’étude de Said, le systeme eau/acétone/toluene utilisé a des
propriétés différentes de celles de notre systéme (eau/rhodamine B/octan-1-ol).
Ainsi donc, pour s’affranchir de ces propriétés différentes ainsi que du temps de
séjour, nous tracons kra't (-) en fonction du nombre de Reynolds du mélange Rem
pour q=0,5 dans la Figure 56.
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Rewm est calculé d’apres ’équation (47) , en considérant les propriétés du mélange :
pm (masse volumique en kg'm3), wy (viscosité dynamique en Pa's) et um (vitesse

en ms1) calculées comme suit [130] :

“up - d
ReM = Wu—::h (47)
Oaq 1 —0yq -1
oy = (=22 4 ——4 (48)
Paq Porg
Oaq 1= 0yq -t
g = (24— (49)
Haq Horg
Qtot

Ou a,q est la fraction volumique de la phase aqueuse, pag, Porg, Hag€t Horg sONt les

masses volumiques (kg'm-3) et les viscosités dynamiques (Pa‘s) des phases aqueuse
et organique.
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Figure 56 : Evolution du kra'T en fonction du Reyn (q=0,5) pour le canal de diametre 2 mm de
notre travail et de celui de Said.
Nous remarquons, d’apres la Figure 56, que nous n’avons pas de plage commune
de Reynolds du mélange pour pouvoir comparer les résultats des deux travaux.
Cependant, a des Reynolds élevés, la turbulence dans le canal est plus importante
et donc I’écoulement agité est favorisé, ce qui intensifie le transfert de matiere et
fait augmenter le kra. Cela peut étre confirmé d’apres la cartographie que nous
avons ¢établie précédemment (Figure 47) et sur laquelle les points de Said se
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trouveraient plutot dans le régime agité (Deiorg > 100, bien que notre cartographie
n’ait été établie que pour un seul type de systeme de fluides). Le résultat de la Figure

56 semble donc cohérent avec ces observations.

ii. Géométrie de canal différente avec méme systéme de fluides

Zhao et al. [80] ont étudié le transfert de matiere dans un milli-canal de section
carrée de diamétre 1 mm avec le systéme eau/rhodamine B/octan-1-ol, que nous
utilisons dans nos expériences. La Figure 57 illustre la forme du canal de diametre

1 mm qui comporte des retournements a 180°.

- - -
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T T I | N i
1 y A\ A
O ) =
' Oil inlet
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: .
A B
O O
1 | P 1
\»i‘\:: 7 |[c.-~
,,,,,,, ' |
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Figure 57 : Schéma de la géométrie du milli-canal étudié par Zhao et al. [80].

Le débit total est compris entre 0,5 et 2 mL-min-! (0,03 et 0,11 kg-h'1). Les valeurs
de kra obtenues par Zhao et al. [80] sur toute la gamme de débits pour q=1 sont
illustrées et comparées a nos résultats sur la Figure 58.
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Figure 58 : Evolution du coefficient de transfert de matiere kra en fonction du temps de séjour t
dans ce travail et celui de Zhao et al. [80] pour q=1.

La longueur développée du canal d’environ 251 mm est proche de celles des milli-
canaux en zigzag que nous étudions dans ce travail, notamment du canal de
diametre 2 mm de longueur développée égale a 263 mm. Par conséquent, un
écoulement a iso-temps de séjour dans ces canaux est également a iso-vitesse. Nous
remarquons, d’apres la Figure 58, que les valeurs obtenues par Zhao et al. [80] sont
dans les mémes ordres de grandeur que nos valeurs. Dans I’étude de Zhao et al.
[80], ’écoulement observé pour ces points expérimentaux (q=1) est I’écoulement
en bouchons, ce qui est cohérent avec notre cartographie présentée ci-dessous,

dans la Figure 59 avec les points de Zhao et al. [80].
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Figure 59 : Cartographie d'écoulement en fonctions des vitesses supetficielles avec les points de
Zhao et al. [80].
Notons que, dans le travail de Zhao et al. [80], la séparation des phases a été faite
par décantation en sortie du réacteur. Bien qu’un tube étroit immergé dans de I'eau
glacée ait été utilisé pour réduire la zone interfaciale entre les deux phases et limiter
la diffusion pendant le processus d'échantillonnage, les auteurs ont mentionné un
temps d’échantillonnage de 'ordre de quelques minutes (5 min maximum). Celui-
ci reste significatif devant le temps de séjour dans le réacteur qui est de ordre de
quelques secondes (8 — 25 s). Les valeurs de kia peuvent alors avoir été surestimées

en raison du transfert de mati¢re qui continue lors de la séparation des phases.

iii. Géométrie de canal et systeme de fluides différents

Woitalka et al. [66] ont étudié le transfert de mati¢re dans le Corning AFR (cf.
Figure 60) ayant un canal de diameétre hydraulique égal a 1,1 mm avec le systeme
eau/acide succinique/butan-1-ol.
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Figure 60 : Schéma de la géométrie du canal du Corning AFR étudié par Woitalka et al. [66].

Les valeurs de kia obtenues dans une gamme de Reynolds, Re, allant de 146 a 3357
varient entre 0,07 et 3,31 s'l. Ces dernicres sont plus élevées que celles obtenues
dans ce travail pour le canal de 2 mm (0,02-0,13 s) ou Reynolds varie entre 166 et
476. Par conséquent, en plus du fait que le diametre hydraulique du canal du
Corning AFR est plus petit (1,1 mm) que celui en zigzag (2 mm), les vitesses
d’écoulement étudiées par Woitalka et al. [66] sont plus élevées. Cela peut justifier
les valeurs du coefficient de transfert de mati¢re plus importantes.

Biswas et al. [70], quant a eux, ont étudié le transfert de matiere liquide-liquide dans
des milli-canaux de section circulaire de diameétre 2 mm, comprenant un a quatre
coudes de 90°, illustrés dans la Figure 61. Le systeme de fluides utilisé est
eau/acétone/toluéne.
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Figure 61: Schéma des géométries des milli-canaux étudiés par Biswas et al. [76].

Les coefficients de transfert de maticre obtenus par Biswas et al. [76] varient entre
0,01 et 0,18 s pour des vitesses débitantes allant de 0,26 a 3,02 m's™! pour les deux
liquides. Ces valeurs sont dans les mémes ordres de grandeur que celles obtenues
dans ce travail pour le canal en zigzag de 2 mm mais pour des vitesses d’écoulement
allant de 0,16 a 0,47 m-s-l. Cela pourrait étre expliqué par le fait que 'écoulement
est dispersé dans le canal en zigzag de 2 mm sur toute la gamme de vitesses étudiée,
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ce qui intensifie le transfert de maticre par rapport aux autres typologies
d’écoulement. Le régime dispersé a été observé par Biswas et al. [76] pour des

vitesses d’écoulement supérieures a 1,5 m-s-L.

Nous avons comparé nos résultats a ceux d'antres travaux expérimentanx qui ont déterminé le
transfert de matiere liquide-lignide dans la méme géométrie de canal avec différents systémes de
[fluides, avec le méme systeme de fluides dans des cananx différents ou encore dans différentes
géométries de canaux et avec des systémes de fluides différents. Nos valenrs de kr.a sont cobérentes
et dans les mémes ordres de grandenr que celles obtenues dans ces études.

I11.2.2. CORRELATIONS DU COEFFICIENT DE TRANSFERT
DE MATIERE

Généralement, les corrélations de transfert de matiere sont exprimées sous la
forme du nombre adimensionnel de Sherwood qui traduit le ratio entre le transport
de matiére convectif et diffusif :

D

Ou ki (m's?) est le coefficient de transfert de matiere, L. (m) la longueur
caractéristique de I’écoulement et D le coefficient de diffusion (m?s1).
Néanmoins, nous proposons un nombre de Sherwood modifié, comprenant le kra

puisque laire interfaciale « a » est difficile a isoler :

_ kLa' dl%l

5 (52)

Sh

Ou dn (m) est le diametre hydraulique du canal.

Dans ce qui suit, le coefficient de diffusion D du soluté dans la phase aqueuse est
égal a 3,2:10-19m?-s! (a 25°C), d’apres la corrélation proposée par Wilke et Chang
[131].

Nous avons choisi de corréler le nombre de Sherwood modifié (52) aux parametres

suivants :

- Le nombre de Dean interne, Delorg, calculé avec I'équation (45), du fait qu’il
pilote écoulement dans le canal en zigzag [30] et qu’il représente le ratio
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des forces d’inertie qui stabilisent la phase organique sur les forces
visqueuses qui la déstabilisent ;

Le ratio des débits massiques, q, qui a un effet sur le régime d’écoulement

diphasique ;

Le nombre de Weber, Weaq, qui a été utilisé avec le nombre de Dean interne
Deiorg pour établir la cartographie de I’écoulement. We,q représente le ratio
des forces d’inertie qui stabilisent la phase aqueuse dispersée sur les forces
de tension interfaciale qui la déstabilisent ;

Le ratio Rei/Ia ou Rei (m) est le rayon de courbure interne du canal et Lg
(m) la longueur droite entre les coudes pour prendre en compte le nombre
de coudes par unité de longueur du canal. Le rayon de courbure déstabilise
I’écoulement qui se restabilise dans la longueur droite entre deux coudes
consécutifs [30].

La corrélation du nombre de Sherwood modifié proposée ci-dessous (cf. eq (53))

est établie a partir de 'ensemble des données expérimentales obtenues dans les

trois maquettes. Une méthode d’optimisation sur le logiciel « EES », qui minimise

la somme des carrées des erreurs relatives entre les valeurs expérimentales et celles

prédites par la corrélation, a été utilisée.

0,3

R.;
= 220,7 - Deigry - q~ %68 - Wegy? ( C‘) (53)

_ kLa . d}zl Rei
Lq

Sh

La Figure 66 compare les nombres de Sherwood expérimentaux avec ceux prédits

par la corrélation (53), et cela en distinguant les régimes d’écoulement.
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Figure 62 : Comparaison entre les valeurs de Sherwood expérimentales et celles prédites par la
corrélation dans les trois canaux en zigzag (les lignes pointillées grises représentent une erreur de
20%).

Nous remarquons que certains points sont proches de la bissectrice et donc sont
bien prédits mais certains sont soit surestimés soit sous-estimés par la corrélation.
Par conséquent, la corrélation (53) ne réussit pas a bien prédire 'ensemble des

points expérimentaux.

Comme nous l'avons déja montré, le régime d’écoulement est un facteur
déterminant pour les performances de transfert de matiere entre les phases. Par
conséquent, afin de réussir a prédire le coefficient de transfert de maticre, kia, dans
le milli-canal ondulé, nous proposons une corrélation pour chacun des régimes
observés. Le régime d’écoulement est identifié pour chaque couple de débits testé
dans les expériences de caractérisation de transfert de matiere.

I11.2.2.1. Ecoulement annulaire

En considérant les parametres cités ci-dessus et a ’aide du logiciel « EES »,
la corrélation du nombre de Sherwood modifié établie avec les points ou

I’écoulement est annulaire est la suivante :
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3,88

kpa- d? Rei
o = kpa-dy _ 1,84 . Deig,;l-gS . q1.97 . We;g,él-l . (LC1> (54)
d

D

Les valeurs de kra calculées avec la corrélation (kia, cal) sont comparées aux valeurs

expérimentales (kra, exp) dans la Figure 63.
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Figure 63 : Comparaison entre les valeurs de kra expérimentales et celles prédites par la
corrélation dans les canaux zigzag, pour un régime annulaire (les lignes pointillées grises
représentent une erreur de 10%).

Drapres la Figure 63, la corrélation proposée réussit a prédire tous les points avec
une erreur de £ 10%, sauf deux points (en rouge). Nous avons alors eu recours
aux visualisations réalisées pour ces deux points expérimentaux (cf. Figure 64).
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Figure 64 : Visualisations des écoulements qui correspondent aux points rouges de la Figure 63.

Nous avons remarqué que linterface entre le filet de phase aqueuse et la phase
continue semble étre plus ondulée/agitée pour ces points que pour les autres. Cette
ondulation améliore probablement le mélange a I'interface et augmenterait donc le
transfert de maticre, ce qui peut justifier la sous-estimation par la corrélation des
valeurs de kra de ces deux points, qui se situent au-dessous de la bissectrice. Dans
certains endroits (cercles rouges sur la Figure 64), un rétrécissement important du
filet est observé. Cela peut augmenter le risque de rupture du filet conduisant a la
formation de bouchons, dans lesquels des recirculations internes améliorent
également le transfert de maticre. En effet, un bouchon est observé dans le
retournement du canal dans la Figure 64a.

Par conséquent, ces deux points peuvent étre considérés a la transition entre
’écoulement annulaire et annulaire/bouchons. Du fait que le transfert de matiere
pour ces deux points est amélioré, nous les avons considérés avec les points ou

Pécoulement est annulaire/bouchons.

Par ailleurs, d’apres la corrélation (54), si Deiorg augmente, Sh augmente, toutes
choses étant égales par ailleurs. En effet, 'augmentation du Deior est liée a une
augmentation des turbulences coté phase organique. Cela va déstabiliser la phase
aqueuse et déformer linterface avec le filet aqueux. Des ondulations peuvent étre
créées, ce qui améliore le mélange (effets de pulsation) et intensifie le transfert de
maticre. Ainsi, le nombre de Sherwood augmente. Cela est également le cas lorsque
le We.q diminue (les forces d’inertie coté phase aqueuse diminuent, ce qui
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déstabilise le filet de la phase aqueuse). En ce qui concerne le ratio de débits des
phases, q, son augmentation signifie que le débit de la phase aqueuse augmente par
rapport a celui de la phase organique. L’épaisseur du filet de phase aqueuse devient
plus élevée, ce qui augmente laire interfaciale disponible au transfert de matiere.
C’est pour cela qu'une augmentation de q fait augmenter Sh. De plus, d’apres la
corrélation, lorsque Rei/La augmente, Sh augmente. En effet, la longueur droite
entre deux coudes est dans ce cas réduite. A la sortie d’un coude, ’écoulement est
déstabilisé de nouveau par le passage a travers le coude suivant. Cela génere plus
de turbulence, ce qui favorise le mélange et intensifie le transfert de matiere.

I11.2.2.2. Ecoulement annulaire /bouchons

La corrélation obtenue pour ce régime d’écoulement est la suivante :

_ kLa' d}zl

Rci 0,14
h )
S D

= 5,54-107 - Deidyy - q>% - Wegas® - (2 (55)
d

Une comparaison entre le kia calculé avec la corrélation (kra, cal) et les valeurs

expérimentales (kra, exp) est illustrée dans la Figure 65.
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Figure 65 : Comparaison entre les valeurs de kra expérimentales et celles prédites par la
corrélation dans les canaux zigzag, pour un régime annulaire/bouchons (les lignes pointillées
représentent une erreur de 20%).

Dans cette figure, tous les points (y compris les deux points rouges de la Figure
63) sont compris dans les marges de £20% d'erreur, ce qui montre un bon accord
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entre les données expérimentales et les valeurs calculées par la corrélation proposée

(55). L’erreur moyenne vaut 12%.

Lorsque We.q diminue, comme notre systeme de fluides est inchangg, la tension
interfaciale domine la force d’inertie de la phase aqueuse ce qui stabilise les
bouchons. Cela intensifie le transfert de matiere puisque l'aire interfaciale devient
plus importante et donc Sherwood augmente. Par ailleurs, si le Deiorg augmente,
Iinertie de la phase continue sera suffisante pour déstabiliser I'interface, rompre le
filet de la phase aqueuse et générer des bouchons. Ce qui améliore également le
transfert de maticre. En ce qui concerne le ratio de débits des phases, son
augmentation va engendrer 'augmentation de la vitesse de la phase aqueuse qui est
présente sous forme de bouchons. Cela intensifie les recirculations internes dans
les bouchons dont Peffet, couplé a 'augmentation de l'aire interfaciale, améliore le
transfert de matiere et donc le Sherwood. En ce qui concerne le terme Rei/Lq, nous
avons la méme tendance que dans le cas d’un écoulement annulaire mais avec un
effet moins important. Cela est cohérent puisque I'effet des coudes (génération des
vortex de Dean) sur le transfert de matiére est moins important dans un
écoulement en bouchons que dans un écoulement annulaire. En effet, lors d’'un
écoulement en bouchons, le mélange transversal dans le canal est gouverné par les

bouchons.

I11.2.2.3. Ecoulement annulaire/dispersé

De la méme maniere, une corrélation du Sherwood modifié est établie avec
les points expérimentaux pour lesquels I’écoulement est annulaire/dispersé. Nous

obtenons :

R ..\ 050
— 13,53 Deil0 - q~04 - Wels? (L—d) (56)

k;a-d?
Sh=-L h

La Figure 66 montre les résultats prédits par la corrélation en fonction des résultats

expérimentaux.
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Figure 66 : Comparaison entre les valeurs de kra expérimentales et celles prédites par la
corrélation dans les canaux zigzag, pour un régime annulaire/dispersé (les lignes pointillées
représentent une erreur de 20%).

La corrélation proposée réussit a prédire tous les points expérimentaux avec une
erreur maximale de 20% et une erreur moyenne de 12%. Il est a noter que trois de
ces points expérimentaux appartiennent au régime d’écoulement agité. Leurs
valeurs de kra sont bien prédites par la corrélation proposée pour I’écoulement
annulaire/dispersé (50). Il n’était pas possible, avec uniquement trois points,

d’établir une corrélation propre a ’écoulement agité.

D’apres la corrélation, Paugmentation du Deiog fait augmenter le Sherwood, toutes
choses étant égales par ailleurs. L’inertie de la phase continue va permettre
d’arracher des gouttes de la phase dispersée. L’aire interfaciale est ainsi plus
importante et le transfert de maticre est amélioré.

Lorsque q augmente, le Sherwood diminue. Cela pourra étre expliqué par le fait
que Pépaisseur de la couche limite coté phase organique (zone de transfert de
maticre a proximité de I'interface) diminue quand q augmente. La phase organique
qui est la phase d’extraction, sera plus rapidement concentrée en soluté, ce qui
diminue la force motrice (différence de concentration) du transfert de maticre a

travers l'interface. Cela réduit le transfert de matiére et Sherwood diminue.
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A un Weyq plus élevé, la vitesse de la phase dispersée augmente et dans ce type
d’écoulement, cela crée plus de turbulence, notamment a I'interface entre les deux
phases, augmentant ainsi le nombre de gouttes générées. I aire interfaciale devient

plus importante, ce qui fait augmenter le Sherwood.

Lorsque Rei/Ld diminue, la coutbure du canal diminue (Re diminue). Par
conséquent, la formation des gouttes sera favorisée et le Sherwood augmente.

Ainsi done, des corrélations reliant le nombre de Sherwood (critére de performances en transfert
de matiere) aux: criteres d écoulement sont établies pour chaque tipe d’éconlement observé. Ces lois
serviront ensuite a prédire le coefficient de transfert de matiére dans les cananx en zigzag de tailles
différentes a différents débits admissibles se rapprochant des demandes industrielles.

IT1.3. GLISSEMENT ENTRE LES PHASES LIQUIDES

Les phases liquides, ayant différentes propriétés physico-chimiques,
peuvent avoir des vitesses différentes dans le canal. Les fractions volumiques
réelles de chaque phase seront différentes de celles apparentes (rapport du débit
volumique d’une phase sur le débit volumique total). Ce glissement entre les phases
dépend des propriétés des fluides, du ratio des débits des liquides, etc... Il aura un
impact sur le temps de séjour et donc il faut en tenir compte, notamment lors de

I'implémentation de réactions chimiques.

De ce fait, nous avons eu recours aux visualisations des écoulements dans les milli-

canaux en zigzag afin d’estimer le glissement entre les phases, s’il existe.

Prenons lexemple de DPécoulement dans le canal de diametre 4 mm ou
Qag=1,6 L'h'! et Qorg=1,9 L-h-'. Normalement, pour ces débits, les deux phases
occupent quasiment le méme volume si elles circulent a la méme vitesse, ce qui ne
semble pas étre le cas sur la photographie de la Figure 67. De plus, a la sortie des
coudes, le filet subit un rétrécissement. Par conséquent, nous avons estimé le

volume occupé par la phase aqueuse d’apres les photos de I’écoulement.
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Figure 67 : Visualisation de I'écoulement annulaire dans le canal de diametre 4 mm pour
Qaq=1,6 L'h! et Qorg=1,9 L-h! (rectangles bleus ajoutés a la main pour des calculs de volume).

Les rectangles bleus de la Figure 67 ont été dessinés a la main pour estimer le
diametre du filet le long du canal. En supposant que le filet de la phase aqueuse a
une forme cylindrique, le volume du canal occupé par la phase aqueuse est calculé
pour en déduire la fraction volumique de la phase aqueuse, et la comparer avec
celle calculée avec les débits d’entrée et nommée fraction volumique apparente.
Cela a été réalisé sur les visualisations des écoulements annulaires et
annulaires/bouchons, ou I'interface entre les phases est claire. I est, en revanche,
difficile de le faire pour les écoulements annulaires/dispersés et agités. Les résultats
obtenus sont regroupés dans le Tableau 19.

Tableau 19 : Comparaison des fractions volumiques apparentes et estimées d'apres les
visualisations des écoulements annulaires et annulaires/bouchons.

. . Fractions
Quq Qurg Fractions volumiques volumiques
Magquettes (L+h1) (L+h1) apparentes de la estimées de la
phase aqueuse
phase aqueuse
1 1,2 0,45 0,09
S2-2
1 0,6 0,62 0,16
1,5 3,6 0,29 0,11
2 1,2 0,62 0,20
S3-3
1 2,4 0,29 0,12
1 1,2 0,45 0,13
2 2,4 0,45 0,11
2 1,2 0,62 0,20
2 4,8 0,29 0,04
S4-3
1,6 1,9 0,45 0,13
3 3,6 0,45 0,09

3 1,8 0,62 0,12




126 RESULTATS EXPERIMENTAUX

Nous remarquons d’apres ces résultats que la fraction volumique de la phase
aqueuse est inférieure a celle a Pentrée du canal. La phase aqueuse occupe alors une
section du canal plus petite et circule donc a une vitesse plus grande qu’attendue.
Cela veut dire que les deux phases ne circulent pas a la méme vitesse. Un glissement
entre les phases semblerait donc avoir lieu.

De plus, nous remarquons sur les photos de I'écoulement que le filet de la phase
aqueuse circule au centre du canal en suivant le trajet ou la vitesse axiale est
maximale dans le canal en zigzag. Cela vient conforter I'idée d’un filet circulant a

une vitesse plus grande que la phase continue.

Ces effets de glissement peuvent avoir un impact non négligeable sur ’estimation
des temps de séjour de chaque phase dans le réacteur et donc sur la conversion
finale. I’objectif de ce qui suit est alors d’établir un modé¢le de prédiction du
glissement dans les milli-canaux en zigzag en fonction des conditions opératoires

en entrée du dispositif.

La fraction volumique réelle « o; » de la phase 1 permet de calculer la vitesse réelle

«ui » de la phase i d’apres I’équation suivante :

u. .
U === (57)
1

z @ =1 (58)

Hapanowicz [132] a proposé des corrélations empiriques pour calculer la vitesse

réelle de la phase continue «uc» dans des écoulements huile-eau dans des
conduites horizontales de diameétre 12 - 83 mm en se basant sur 276 points
expérimentaux collectés dans la littérature. Dans son travail, cette vitesse est
corrélée en fonction de la vitesse totale des liquides (um) comme suit :

uc = 1,004 - uy + 0,0248 (59)

Ou la vitesse totale des liquides um (m-s) est calculée selon I’équation suivante :

ZZQi

Um S

(60)
P
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Qi est le débit volumique (m3s) de la phase i (i=aq et i=org) et S;, est la section

transversale du canal (m?).

Cette corrélation ne parvient pas a prédire nos vitesses réelles de la phase
organique, comme le montre la Figure 68 (erreur moyenne 27%, erreur maximale
45%). Comme déja mentionné, elle a été établie pour des canaux droits de
diametres beaucoup plus élevés que le diametre des milli-canaux en zigzag que nous
¢tudions dans ce travail de these. Nous avons alors décidé de tester une forme de
corrélation similaire pour prédire la vitesse réelle de la phase organique dans les
milli-canaux du DeanHex. Dans les calculs, les fractions volumiques réelles de la
phase organique ont été déduites, selon I'équation (58), d’apres les fractions
volumiques réelles de la phase aqueuse données dans le Tableau 19. Les vitesses
réelles de la phase organique sont par la suite calculées a I'aide de I’équation (57).

Nous avons ainsi obtenu la corrélation suivante :

Uorg = 0,673 - uy — 0,0094 (61)

La Figure 68 illustre la comparaison entre les vitesses réelles de la phase organique
estimées d’apres les photos des écoulements et celles calculées avec la corrélation

(61).

x corrélation de cetravail = corrélation de Hapanowicz

0,01
0,01

u (ms!) 0,1

org, exp

Figure 68 : Comparaison entre les valeurs de la vitesse réelle de la phase organique
expérimentales et celles prédites par la corrélation dans les canaux zigzag (les lignes pointillées
représentent une erreur de 30%).
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Les valeurs expérimentales sont ainsi prédites avec une erreur moyenne de 16%.
Ce résultat est satisfaisant d’autant plus que les fractions volumiques réelles ont été
estimées empiriquement a partir de photos 2D de Iécoulement. Elle permet de
corréler un certain nombre de points ou le débit total, le ratio de débits et le

diamétre de canal varient.

D’apres la corrélation (61), nous pouvons prédire la vitesse réelle de la phase
organique pour une vitesse totale du mélange donnée. Nous en déduisons la
fraction volumique réelle de la phase organique (57) puis celle de la phase aqueuse
(58). La vitesse réelle de la phase aqueuse est obtenue par la suite d’apres I’équation
(57). Ainsi, le glissement peut étre exprimé par le rapport des vitesses réelles de la
phase aqueuse sur organique (Uaq/Uorg)-

Ainsi done, en s'inspirant de la littérature, une corrélation est proposée pour pouvoir quantifier le
glissement entre les phases. Ce phénomene physique pourra avoir un effet sur le temps de séjonr de
chaque phase dans les cananx en igzag de tailles différentes et done sur la conversion finale dans

le cas de réactions chimiques.

IT1.4. SYNTHESE

Ce chapitre présente les résultats expérimentaux des visualisations de
I’écoulement diphasique (liquide-liquide) et des caractérisations du transfert de

matic¢re dans trois milli-canaux en zigzag,.

Quatre types de régimes d’écoulement ont été observés pour des débits totaux
comptis entre 1,5 et 25 kg-h!: annulaire/bouchons, annulaire, annulaire /dispersé
et agité. Deux cartographies d’écoulement ont été établies : 'une en fonction des
vitesses superficielles des phases et autre en fonction de nombres adimensionnels.
Ces derniers représentent les différentes forces (visqueuses, d’inertie et de tension
interfaciale) qui agissent sur 'écoulement. La représentation de la cartographie en
fonction du nombre de Weber c6té phase dispersée et du nombre de Dean interne
coté phase continue Weaq=f(Delorg) a permis d’avoir une séparation nette des
régimes d’écoulement dans les milli-canaux en zigzag de sections carrées de
diametres croissants (2, 3 et 4 mm). Il est intéressant d’identifier la structure de
Iécoulement puisqu’elle a un impact direct sur ’hydrodynamique et sur les
mécanismes de transferts locaux dans les milli-canaux. Le régime d’écoulement
définit Iaire interfaciale disponible pour I’échange entre les phases, ce qui affecte

les performances du réacteur, notamment en termes de transfert de maticre. Cela
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a été investigué d’apres les résultats de Iétude expérimentale menée en milli-

canaux.

Le systéme eau/rhodamine B (RhB)/octan-1-ol a été utilisé dans les expériences,
ou la RhB transfere de la phase aqueuse vers la phase organique. Les mesures de
concentration en RhB dans la phase organique ont permis de calculer le coefficient
de transfert de matiere kra caractérisant le processus du transfert de matiere dans
les canaux. Les valeurs du coefficient de transfert de matiere kra, obtenues dans
les trois milli-canaux ondulés, varient entre 0,003 et 0,130 s! pour des débits totaux
allant de 1,5 a 6 kg'h'! avec des ratios de débits de 0,5 a 2. Ces valeurs de kra sont
dans les mémes ordres de grandeur que celles obtenues dans d’autres travaux qui

ont étudié le transfert de matiere liquide-liquide en milli-canal.

Généralement, une augmentation du coefficient de transfert de matiere kra et du
coefficient d’extraction E a été observée avec 'augmentation du débit total et du
ratio des débits des phases « aqueuse » sur « organique ». Cependant, ce n’est pas
le cas lorsque le régime d’écoulement change d’un régime ou laire interfaciale est
importante vers un régime ou elle est réduite, induisant donc la diminution du

transfert de matiére.

L’aspect extrapolation a été également traité en comparant les résultats de transfert
de mati¢re dans les trois milli-canaux testés (dn=2, 3 et 4 mm). Un résultat
marquant réside dans le fait qu’a iso-vitesse, le régime d’écoulement est conservé,
ce qui fait que le coefficient de transfert de matiere se conserve. Par conséquent, la
vitesse de écoulement semble étre le parametre qui pilote le transfert de matiere
quelle que soit la taille des canaux ondulés. Cela est intéressant pour envisager une
mise a ’échelle des canaux.

Néanmoins, afin de prédire le coefficient de transfert de maticre dans les canaux
en zigzag de tailles différentes a différents débits admissibles se rapprochant des
demandes industrielles, les résultats expérimentaux en termes de kra ont été
corrélés et cela selon chaque régime d’écoulement observé. Les lois d’évolution du
nombre de Sherwood qui est calculé d’apres le kra, en fonction de plusieurs

parametres affectant I’écoulement sont établies et sont rappelés ci-apres :

Ecoulement annulaire:

kpa-dZ Rei) %
=P =184 Deig - g% We 0" - (£>

Sh S
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Ecoulement annulaire/bouchons :

ka-d? R\ 01
Sh=—"——"L=1554-1073" Deilfk - q>9 - We; " - (ﬂ)
D Ly
Ecoulement annulaire/dispersé :
~0,50

kya-d? Res
o — % 13,53 Deigroéso L qOA Weg;f‘) . (L_:)

A partir des conditions opératoires et des propriétés des fluides utilisés, le régime
d’écoulement peut étre identifié d’apres la cartographie de Iécoulement déja
établie, ce qui permettra par la suite d’identifier la corrélation de Sherwood

correspondante.

Il a été remarqué, notamment d’apres les visualisations des écoulements annulaires
et annulaires/bouchons, quun glissement entre les phases semble étre présent. La
phase aqueuse circule a une vitesse plus élevée que la phase organique continue.
Ce phénomeéne physique pourra avoir un effet sur le temps de séjour de chaque
phase et donc la conversion finale dans le cas de syntheses chimiques. 11 doit donc
étre pris en compte pour mieux prédire le comportement des écoulements dans les
canaux zigzag de tailles différentes. Ce glissement a été quantifié empiriquement
d’apres les photos de I’écoulement en estimant les fractions volumiques des phases.
Afin de pouvoir le quantifier sans avoir recours aux visualisations, et pour
différents débits totaux, ratios de débits et diametres de canaux, une corrélation est

proposée :
Uorg = 0,673 - uy — 0,0094

Cette corrélation permet d’estimer la vitesse de la phase organique d’apres la vitesse
totale des phases, et ensuite d’en déduire les fractions volumiques réelles des phases
et la vitesse réelle de la phase aqueuse. Le glissement, exprimé par le rapport des

vitesses réelles de la phase aqueuse sur organique (Uaq/Uorg), Sera ainsi prédit.

Une observation intéressante mérite d’étre également évoquée : il est quasiment
sar que Pécoulement est dispersé/agité a des débits industriels dans les trois
magquettes, ce qui intensifie le transfert de matic¢re. Cela est intéressant puisque le

transfert de matic¢re ne sera pas limitant dans les applications industrielles.

Toutes les corrélations établies dans ce travail, avec les lois de frottement et de

performances en transfert thermique obtenues dans des travaux précédents,
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serviront a alimenter le modele numérique complet de I’échangeur/réacteur

DeanHex qui est présenté dans le chapitre suivant.






IV. MODELISATION NUMERIQUE DE
L’ECHANGEUR/REACTEUR
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Afin de quantifier les phénomenes physico-chimiques locaux et prédire les
petformances des échangeurs/réacteurs milli-structurés, notamment a I’échelle
industrielle, un travail de modélisation est nécessaire. Ce dernier est associé 2a
Iétude expérimentale précédente et présenté dans ce chapitre. Dans un premier
temps, le modele numérique thermo-hydraulique développé sous COMSOL
Multiphysics V5.5 et réalis¢é dans le cas d’écoulements monophasiques et
diphasiques sera détaillé. Ensuite I'analyse, la modélisation et la validation des
résultats de simulation s’appuyant sur les résultats de simulations en CFD 3D
(Computational Fluid Dynamics) ainsi que sur les résultats expérimentaux
disponibles sur I’échangeur/réacteur DeanHex seront présentées. Ce modele
thermo-hydraulique est complété par un modecle de transfert de matiere qui fera
I'objet du dernier paragraphe. Les corrélations de transfert de maticre établies dans
le chapitre précédent servent a alimenter le modéle complet du DeanHex
développé en se basant sur 'approche numérique décrite dans ce chapitre.

IV.1. MODELE THERMO-HYDRAULIQUE

L’objectif de ce travail est de développer un modele d’échangeurs/réacteurs
a plaques, en particulier de type DeanHex, pour la simulation rapide de cas d’étude
et Pextrapolation de ces réacteurs jusqu'a I'échelle industrielle. Pour cet objectif, la
CEFD 3D n’est pas la plus adaptée, étant trés exigeante en termes de ressources
pour les géométries de canaux complexes avec un rapport longueur sur diameétre
hydraulique L/dn élevé. De plus, dans ces échangeurs/réacteurs, le matériau solide
représente une partie importante en comparaison avec le volume du fluide dans les
micro- et milli-canaux (rapport volume solide/volume fluide élevé). Par
conséquent, les effets de conduction thermique dans le matériau, qui ne sont pas
négligeables et qui induisent notamment des transferts thermiques entre les canaux
adjacents, doivent étre pris en compte pour bien représenter les flux thermiques au
niveau des fluides. Cela n’est pas le cas des modélisations classiques de réacteurs
en 1D. De ce fait, ce travail propose alors une approche numérique 1D/3D en
compromis des approches classiques 1D de modélisation des réacteurs et d’'une
représentation fine des phénomeénes en 3D. En d’autres termes, le modele 1D /3D
prend en compte les effets de conduction thermique dans le matériau solide du
réacteur et fournit une représentation plus fine du processus de transfert de
chaleur, avec des coefficients de transfert de chaleur locaux de la paroi au fluide
utilisés dans les simulations. Il offre également un outil de simulation moins
couteux que les simulations 3D CFD en termes de ressources (temps de calcul,

CPU...) pour les canaux micro- et milli-structurés.
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IV.1.1. PRINCIPE DU MODELE 1D/3D

L’approche numérique 1D/3D est développée sur COMSOL Multiphysics
V5.5. Elle consiste a représenter le canal en zigzag par un modele 1D couplé a un
modele 3D pour le solide environnant. Le modele 1D construit a l'aide du module
Pipe Flow de COMSOL prend en compte toutes les variables du processus, mais
avec un temps de calcul réduit par rapport aux approches 3D, qui sont
généralement axées sur les effets locaux. Dans le modele 1D, les variables calculées
sont moyennées sur les sections transversales du canal et discrétisées le long du
canal ; la chaleur est échangée dans toutes les directions normales aux parois du
canal avec le solide environnant. Les corrélations, liées aux performances
thermiques, aux lois de frottement et au transfert de matiere par exemple, qui ont
été obtenues lors de travaux expérimentaux, sont intégrées dans ce modele 1D.
Ces corrélations peuvent également étre obtenues avec des simulations 3D CFD
validées sur un nombre limité d'unités périodiques du canal. Le modele 1D est
couplé a un modele 3D pour le solide entourant le canal afin de prendre en compte
les effets de conduction thermique dans la simulation du processus de transfert de
chaleur. Par conséquent, cette approche évite non seulement de mailler la section
transversale du canal avec un maillage 3D complexe, mais fournit également une
méthode de simulation capable de prédire les performances de
l'échangeur/réacteur (taux de conversion, sélectivité, etc..). Elle permet de passer
de la simulation a petite échelle (quelques coudes) vers la simulation a I'échelle du
réacteur, a un cout CPU raisonnable. Il est a noter que la géométrie du canal
simulée sur COMSOL est paramétrée, ce qui facilitera le changement de

dimensions lors du processus d’extrapolation.

IV.1.2. CAS D’UN ECOULEMENT MONOPHASIQUE

IV.1.2.1. Domaines simulés

La géométrie du canal en zigzag est constituée d'unités périodiques et est
représentée dans la Figure 69.
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Figure 69 : Schéma du canal en zigzag avec ces parametres géométriques.

Dans ce travail, pour I’échangeur/réacteur DeanHex, un canal de section catrée
a=b=2 mm, un rayon de courbure Rc de 1,5 mm, une longueur droite entre deux
coudes Lq de 7 mm et un angle 0 entre deux lignes droites égal a 90°, sont
considérés. Ce canal tridimensionnel en zigzag est représenté par une courbe
unidimensionnelle "C" qui suit la direction axiale de I'écoulement dans le canal. Le
canal est noyé dans une matrice solide pour former le réacteur; ainsi, dans le modcle
COMSOL, "C" est entouré par le solide 3D "S". Cependant, de cette facon, la
géométrie du solide réel n'est pas bien représentée, ce qui conduira a I'application
de conditions aux limites non réalistes dans le domaine "S", en particulier en termes
de flux de chaleur. Le rapport du volume du solide sur le volume du fluide doit
étre conservé afin de représenter correctement les flux de chaleur dans le réacteur.
Par conséquent, la solution proposée consiste a définir, autour de la courbe "C", le
canal tridimensionnel comme un solide fictif "S2" hautement conducteur
radialement (C’est-a-dire dans la section transversale), comme le montre la Figure
70. L'idée est de transmettre dans chaque section transversale du canal la
température de "C" au voisinage des parois de "S2", de maniere cohérente avec la
moyenne dans les sections transversales du canal de I'approche fluide 1D.

Le domaine simulé est donc constitué :

e D’un canal unidimensionnel en zigzag "C" de longueur totale développée
égale a L, ou circule le fluide « procédé » ;

e D’un domaine solide fictif tridimensionnel en zigzag "S2" dont la
longueur totale développée est égale a L. ;

e D’une matrice solide tridimensionnelle "S" entourant "S2", qui représente
le matériau solide de I'échangeur/réacteur, avec une épaisseur t, une
largeur w et une longueur L
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Figure 70 : Tllustration de la géométrie simulée a l'aide de I'approche 1D/3D.

Une étude de sensibilité est réalisée afin de déterminer de maniere cohérente les
propriétés de "S2" : masse volumique p (kg'm-3), capacité thermique spécifique Cp
(J'kg'K-1) et conductivité thermique A (W-m1-K-1). Aucune influence sur les
profils thermiques simulés n'est observée en variant la masse volumique et la
capacité thermique de " S2 ". Néanmoins, comme attendu, la variation de la
conductivité thermique radiale A de "S2" induit des différences nettes sur les profils
thermiques. La propagation de la condition limite de température du canal "C" aux
parois de "S2" est améliorée en augmentant A, jusqu'a environ 1000 W-m1-K-1. Au-
dela de cette valeur, aucun effet n'est plus observé sur les profils thermiques. Afin
de s'assurer que A: est suffisamment élevée (c'est-a-dire qu'elle n'aura aucun effet
sur les profils thermiques) dans tous les cas, A: est encore augmentée jusqu'a
10> Wm K-,

Pour pouvoir imposer cette conductivité thermique radiale, un systeme de
coordonnées curvilignes est défini pour "S2". Comme illustré dans la Figure 71, ce
systeme fournit, en tout point de "S2", la direction axiale (rouge) et les deux
directions radiales (vert et bleu). La composante axiale de la conductivité thermique
de "S2" est alors fixée le long de ce systeme de coordonnées curvilignes a zéro

tandis que les composantes radiales sont fixées a 10> W-m1-K-1.
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Figure 71 : Le nouveau systeme de coordonnées curvilignes appliqué au canal zigzag 3D.

IV.1.2.2. Equations du modéele

Le modéle 1D est basé sur la résolution des équations suivantes de quantité
de mouvement (62), de continuité (63) et de bilan énergétique (64) pour un état

stationnaire et un fluide incompressible circulant a l'intérieur du canal :

Pp
ppuy, - Vu, = =VP, — A——uyfu 62
pUp " Vlp P2y, p|Up] (62)
V- (Spppup) =0 (63)
ppsp 3
PpSpCopllp - VT = V- SpA VT, + Ao = 0 lup|” + Qwan (64)
P
Qwan = thp (TS - Tp) (65)

L'indice p désigne le coté « procédé ». up est la vitesse moyenne du mélange dans
la section transversale du canal (m-s), pp la pression (Pa), T la température du
mélange homogene de fluides coté « procédé » (K) et A le coefficient de frottement
de Darcy. Les propriétés physico-chimiques suivantes du mélange « procédé »
dépendent de T} : pp la densité (kgrm3), Cp, la capacité thermique a pression
constante (J-kgI'K1) et A, 1a conductivité thermique (W-m™-K-1). S;, est la surface
de la section transversale théorique du canal (m?) et dnp le diametre hydraulique
(m) du canal « procédé ».

Une corrélation du coefficient de frottement de Darcy A est intégrée au modele
1D selon le cas étudié. Dans le cas du milli-canal en zigzag du DeanHex, A a été
corrélé expérimentalement par Théron et al. [32] au nombre de Reynolds Rey,
comme indiqué dans les équations suivantes (66) et (67) :

A = 24,3 -Re”%71 pour 20 < Re < 200 (66)
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A =6-Re” %3200 < Re < 2250 (67)

Dans le cas d’un canal droit (écoulement laminaire), 'expression du coefficient de
frottement de Darcy A est donnée par I’équation (68) [133], ou z est la coordonnée
axiale du canal, afin de prendre en compte le fait que I'écoulement n'est pas établi
pres de I'entrée. Notons que A=56,92-Re! correspond a un écoulement laminaire
entiecrement développé dans des canaux de section carrée [134].

dhp [ Z 05
= _P ] 13,74 - [ ———
Z Il Rep ' dh,p

Z
56,92 ' W

R
+ p P
Z
1+ 0,00029 - (—)
Rep . dhp

(68)

7 05'|
+ 1,43 - 13,74 - ( d )
h,p |

De plus, Quwan est la chaleur échangée (W-m) a travers les parois du canal (65), h,,
le coefficient de transfert de chaleur par convection (W-m2>K-) a l'intérieur du
canal, ¥ le périmetre mouillé (m) du canal et Ts la température (K) du solide 3D

environnant. h;, est déduit du nombre de Nusselt selon I’équation suivante :

_ Ap *Nuy, 69)
dp,p

Dans le cas du canal zigzag du DeanHex qui échange de la chaleur a travers toutes
ses parois, la corrélation du Nusselt (70) établie expérimentalement [41] est
employée, tandis que dans le cas ou I’échange de chaleur se fait a travers une seule
paroi du canal, I’équation (71) est utilisée.

Nu, = 0,16 - Rep®® - Prp** (70)
d
=02 (Re%” + 89)-Pro3- (f)"r4 71)
P

Cependant, dans le cas d’un canal droit (écoulement laminaire), ’équation (72) est
utilisée pour prendre en compte les effets d’entrée [133]. Notons que Nu = 2,98
correspond a un écoulement laminaire enticrement développé dans des canaux de
section carrée, avec une condition limite de température uniforme sur les quatre

parois externes du canal [134].
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1,12

0,020 dp p
(0,049+ Prp) (Rep Pry, T)
Nu, = 2,98 +

(72)
dnp
140,065 - (Re, - Pr, - =2

0,7

En outre, 'équation de bilan thermique résolue pour le solide environnant 3D est
donnée par :

V- (—AsVTs) = qs (73)

Ou As est la conductivité thermique (W-m-K-1) du solide 3D, Ts la température
du solide (K) et gs le flux de chaleur convectif (W-m-) aux parois du solide S.

La validation de l'approche proposée est faite en comparant les résultats 1D/3D
obtenus aux calculs CFD 3D d’une part, puis aux résultats expérimentaux d’autre

patt.

IV.1.2.3. Validation a partir des simulations CFD 3D

La validation de 'approche 1D/3D a partir des simulations CFD 3D est
faite en deux parties : cas simple d’un canal droit puis cas d’un canal en zigzag.

i. Choix du modéle

Dans les simulations CFD 3D, les équations de continuité, de quantité de
mouvement (Navier-Stokes) et d'énergie pour un fluide incompressible sont
résolues. Dans le cas du canal droit, un écoulement laminaire est considéré.
Cependant, dans le cas du canal en zigzag, le mod¢le de turbulence SST k- est
préféré. En effet, dans les cas simulés, le nombre de Reynolds varie entre 700 et
2250. Des études numériques dans des géométries en zigzag similaires a celle
¢tudiée montrent que les écoulements peuvent devenir instationnaires a partir de
nombre de Reynolds aux alentours de 500 [123], [135]. Toutes les simulations sont

réalisées en régime permanent.

ii. Canal droit

Afin de wvalider l'approche 1D/3D dans le cas simple d'un canal droit, une
comparaison est faite avec une simulation 3D utilisant le code CFD ANSYS Fluent
faite par Nathan RICHERMOZ durant son stage (rapport interne au CEA).
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Géométrie
Le domaine de calcul consiste en un canal droit de section carrée (2X2 mm?) et de
1 metre de long, noyé dans une matrice solide parallélépipédique (w=12 mm, t=4
mm et1=1 m). La géométrie simulée a l'aide de 'approche 1D/3D est illustrée dans
la Figure 72, ou le canal droit unidimensionnel « C » est ajouté (correspondant a
l'axe du canal réel).

Figure 72 : Schéma de la géométrie simulée a l'aide de I'approche 1D /3D pout la configuration
du canal droit.

Maillage
Des études de sensibilité au maillage, pour les deux simulations, ont été menées
pour s'assurer que la solution, en termes de profil thermique, n'est pas influencée
par la taille des mailles. Les conditions aux limites de ces études de sensibilité sont
les mémes que celles décrites dans le paragraphe suivant.
La Figure 73 illustre les profils thermiques simulés par CFD 3D évalués pour
différentes densités de maillage, dont les caractéristiques sont données dans le
Tableau 20.

Tableau 20 : Caractéristiques des mailles utilisées dans les simulations CEFD 3D du canal droit.

NP° Maillage 1 2 3

Nombre de mailles (X106) 0,67 1,03 11

Taille des mailles dans la section du canal (X104 m) 5 3 1
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Figure 73 : Profils thermiques simulés par CFD 3D dans le canal droit pour différentes densités
de maillage.

Le profil thermique varie peu entre le maillage 2 et 3 alors que le nombre de mailles
utilisées augmente de manicre significative. Par conséquent, le maillage 2 est retenu
pour la simulation CFD 3D avec 1 030 000 mailles dans le domaine de calcul.

Le maillage dans la section transversale du canal est constitué de mailles d'une taille
typique d'environ 3X10* m au centre du canal qui deviennent plus fines (cing
couches limites) pres de la paroi afin d'assurer la résolution de I’écoulement la plus
précise possible a la paroi (cf. Figure 74a). Le solide environnant est maillé trois

fois plus grossierement que le centre du fluide.

Tableau 21 : Caractéristiques des mailles utilisées dans les simulations 1D /3D du canal droit.

NP° Maillage 4 5 6

Nombre de mailles (X106) 0,06 0,15 0,42

Taille des mailles dans la section du canal

(x10-4m) 0 7 3

Pour les calculs 1D /3D, il n'y a aucun effet sur le profil thermique simulé pour les
différents maillages utilisés décrits dans le Tableau 21. Par conséquent, le maillage

4 est retenu dans cette étude de cas et est composé d'environ 60 000 mailles (cf.
Figure 74b).
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S2

b)

Figure 74 : Illustration du maillage dans la section transversale de la géométrie simulée en a) 3D

CFD et b) 1D/3D.

Conditions aux limites

Dans la simulation CFD 3D, une condition de non-glissement est appliquée aux
parois du canal. Pour les deux simulations, a l'entrée du canal, des conditions de
vitesse et de température constantes sont supposées (respectivement égales a 0,069
m's! et 20°C). A la sortie du canal, une pression moyenne de 1 atm est fixée. Le
fluide (eau) est chauffé lors de son passage dans le canal grace a une condition
limite de température constante (égale a 60°C) sur les parois externes du solide S.

Résultats

Le champ de température calculé en 1D /3D correspond aux valeurs moyennes de
température dans les sections transversales du canal, le long de I'axe du canal. Dans
le calcul CFD 3D, la température moyenne dans la section du canal a la position z
est calculée, en post-traitement, a partir des champs de vitesse u (m-s?) et de
température T (K), comme suit :

_J[fT-u-dx-dy
= ffu-dx-dy 79

Les profils de température moyenne pour les deux calculs sont représentés sur la
Figure 73.
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Figure 75 : Comparaison entre les simulations 1D /3D et CFD 3D en termes de profil de
température moyenne du fluide pour un canal droit.

Nous observons que le modéle 1D/3D décrit bien le transfert de chaleur dans le
canal. L'erreur relative maximale en température entre les simulations CFD 3D et
1D/3D est inférieure a 7%, ce qui est acceptable. Cette différence peut résulter de
l'utilisation de la corrélation de Nu (72) mentionnée ci-dessus dans la simulation
1D/3D car la condition d'une température constante aux parois du canal n'est pas
vérifiée. Au lieu de cela, c'est la température aux parois externes du solide S qui est
fixée. Par conséquent, la corrélation de Nusselt peut introduire une inexactitude

dans ce cas simulé.

Par ailleurs, du point de vue hydrodynamique, une perte de charge de 2,6 mbar
entre ’entrée et la sortie du canal droit est obtenue dans la simulation CFD 3D.
Dans la simulation 1D /3D, elle est égale a 2,7 mbar. Cela donne une etreur relative
par rapport a la CFD 3D d’environ 4%, ce qui est tout a fait satisfaisant.

iii.  Canal en zigzag

Pour aller plus loin, une plus grande complexité est ajoutée au modele. Une
géométrie ondulée est maintenant considérée. Elle consiste en un canal en zigzag

de 2X2 mm? étudié expérimentalement par Théron et al. [32].

Description de 1I'échangeur de chaleur/réacteur utilisé dans les expériences

Le travail expérimental de Théron et al. [32] porte sur un réacteur pilote DeanHex.
Ce dernier est constitué d'un empilement de trois plaques procédé (P1, P2 et P3)
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et de quatre plaques utilité (U1, U2, U3 et U4), dontla configuration est représentée
sur la Figure 76.

Ul U2 U3 U4
Entrée Utilité Sortie Procedé
Sortie Ualité

Entrée Procédé

P1 P2 P3

Figure 76 : Configuration des plaques procédés (P1, P2, P3) et utilité¢ (U1, U2, U3) dans le pilote
de Théron et al. [32].

Des canaux de section carrée de diametre hydraulique 2 mm, avec des unités
périodiques en zigzag, ont été gravés sur les deux plaques par usinage laser (cf.
Figure 77). Ces plaques sont mises en sandwich entre des plaques métalliques de

2 mm d'épaisseur (plaques de fermeture).

(=) I8 e 7 b)

Figure 77 : (a) Plaque procédé

; (b) I;laquc utilité ; (c) I'échangeur /réacteur apreés assemblage
32].

Dans 'optique de comparer les résultats simulés en 1D/3D a ceux en CFD 3D

puis aux résultats expérimentaux, les profils thermiques simulés en 1D /3D sont

tout d’abord comparés aux résultats CFD 3D obtenus a l'aide du code CFD a

volumes finis ANSYS Fluent 2020 R1 lors du post-doctorat de Damien

GLORIOD (rapportinterne au CEA) dans le cadre du projet Carnot FAMERGIE.

Géométrie
Pour la comparaison avec les résultats CFD 3D, seule une partie du canal en zigzag
de 2X2 mm? (de la premiere plaque « procédé ») est modélisée car la modélisation
3D complete du canal en zigzag est trés couteuse en ressources. La longueur
développée, L, du canal procédé est réduite a environ 0,1 m, ce qui représente
approximativement la premiere rangée du canal original.
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Le domaine de calcul est constitué des éléments suivants :

e Le canal en zigzag qui commence et se termine par une demi longueur

droite (cf. Figure 78) :
o Contenant le fluide dans le cas des simulations CFD 3D ;

o Contenant la matrice solide fictive S2 et un canal en zigzag
unidimensionnel pour représenter le fluide (qui suit I'axe du canal
en zigzag tridimensionnel) dans le cas des simulations 1D/3D ;

e La matrice solide en zigzag (t=w=06 mm et 1=0,1 m), entourant le canal
tridimensionnel, représentant le matériau solide des plaques « procédé » et
de fermeture (les plaques utilité ne sont pas modélisées).

1!

11~

Figure 78 : Canal modélisé dans les simulations CFD 3D et 1D/3D.

Maillage
Pour les simulations CFD 3D, afin de fournir une résolution de I’écoulement
efficace et précise, un maillage raffiné est construit pour le canal, comme le montre
la Figure 79a. Dans la section transversale du canal ou le fluide circule, 1a taille des
mailles est de 10 m au centre et de 2X10-> m pres de la paroi, avec cinq couches
limites. La matrice solide est maillée cinq fois plus grossierement que le centre du
fluide. Le maillage est constitué d'environ six millions de mailles.

Pour les simulations 1D /3D, des études de sensibilité au maillage ont été menées
pour s'assurer que la solution, en termes de profil thermique, n'est pas influencée
par la taille des mailles. Le profil thermique qui correspond au plus grand débit de
fluide procédé du Tableau 22 est simulé avec 'approche 1D /3D pour différentes
densités de maillage (77 240, 205 636 et 1 212 326 mailles). Aucune influence sur
le profil thermique n’est observée. Par conséquent, le maillage constitué de 77 240

mailles est retenu pout la simulation 1D/3D dans le domaine de calcul (cf. Figure
79b).
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a) b)
Figure 79 : Tllustration du maillage utilisé dans les simulations a) CFD 3D et b) 1D/3D.

Conditions aux limites

Les conditions expérimentales de [32] sont appliquées dans les deux simulations
telles que présentées dans le Tableau 22.

Tableau 22 : Conditions opératoires appliquées dans les simulations.

Coté “utilite” Cété “procédé”
Qu (kgh?) T. (°C) Qp (kgh) Tpin (°C)
2,4
152 15,6 4 76
’ 5,5
6,9

Qp et Qu (kg'h'!) sont les débits massiques des fluides « procédé » et « utilité »,
respectivement. A l'entrée du canal, une température constante Tpjn (°C) est fixée.
A la sortie, une condition de pression atmosphérique est appliquée. Comme les
canaux « utilité » ne sont pas modélisés, une condition limite de flux "gs" (75) est
imposée sur les parois externes supérieure et inférieure de "S" pour représenter le
coté «utilité » (plaques utilité Ul et U2 dans la Figure 76). Des conditions limites
adiabatiques sont supposées sur les autres cotés du solide S (qs=0). Ia Figure 80b
illustre cette représentation dans le modéle 1D/3D.
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I Plaque Utilité 4

2 mm

[h*]
Plaque de fermeture I g S
I Plaque Procédé E[

Plague de fermeture

6 mm
H

2 mm

Plaque Utilité S
qs

Figure 80 : Schéma de : (a) la configuration des plaques dans le réacteur avec un zoom avant sur
l'entrée du canal et (b) sa représentation dans le modéle 1D/3D.

La condition limite de flux "gs" est exprimée comme suit :
Ay
qs =hy - (Ts = Tu) - = (75)
S

Ou l'indice u désigne le coté utilité. T, est la température du fluide utilité (K). Elle
est supposée uniforme et constante le long des canaux du fait que le débit du fluide
utilité dans les expériences est tres élevé (22 a 63 fois plus élevé que le débit du
fluide procédé). De plus, d’apres le Tableau 24, il est remarquable que la différence
entre les températures d'entrée et de sortie du fluide « utilité » dans les expériences
est faible, ce qui valide I'hypothese d'une température constante du coté « utilité »
dans les simulations. Les propriétés physico-chimiques du fluide utilité (eau) sont
estimées a Ty (K).

Le coefficient de transfert de chaleur par convection hy (W-m2>K-") dans les canaux
utilité en zigzag de 2X2 mm?, illustrés dans la Figure 77b, est estimé a partir de la
corrélation de Nusselt [42] de Péquation (71).

11 faut noter que la surface réelle d’échange de chaleur des canaux utilité égale a Ay
(m?) est représentée par une condition limite de flux de chaleur sur la paroi de "S"
de surface égale a As (m?). Il convient alors d'appliquer un facteur de correction
égal a Au/As, afin de prendre en compte la différence de surfaces d’échange. As est
¢gale a la longueur 1 de "S" multipliée par sa largeur w.

Dans la condition limite de flux « gs » appliquée sur la paroi supérieure de « S »
(représentant les canaux utilité de la plaque U1 dans la Figure 76), Au est calculée
a l'aide de I'équation (70):

Ay =Xu Lu'Ny (76)

Ou yu et Ly sont respectivement le périmetre (m) et la longueur totale développée
(m) du canal «utilité ». Ny est le nombre de canaux « utilité » gravés sur la plaque
utilité. La plaque utilité U1 dans la Figure 76 n’échange de la chaleur qu’avec la
premicre plaque procédé (P1 dans la Figure 76). Cependant, la plaque utilité¢ U2
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(cf. Figure 76) échange de la chaleur avec deux plaques « procédé » P1 et P2. Par
conséquent, dans la condition limite de flux « gs » appliquée sur la paroi inférieure

, e s 1 e
de «S» (représentant les canaux utilité de la plaque U2), > Xu est utilisé dans

Iexpression de Ay (cf. eq (70)).

Résultats

Pour les simulations CFD 3D, la température moyenne dans la section transversale
du canal est calculée d’apres 1'équation (74). Les profils de température moyenne
pour les deux calculs sont présentés dans la Figure 81 en fonction de la longueur

du canal.

80 = = 3D CFD - 2.4 kg'h™ — 1D/3D - 2.4 kg'h™!
= = 3D CFD - 4 kg'h™ ———1D/3D - 4 kg'h™

= 3D CFD - 5.5 kg'h™ = 1D/3D - 5.5 kg'h™!
=3D CFD - 6.9 kg'h™! ——1D/3D - 6.9 kg'h™!

40
0 0,02 0,04 0,06 0,08 0,1

5

Longueur du canal(m)

Figure 81 : Evolution de la température du fluide procédé, obtenue par les simulations CEFD 3D
et 1D/3D, le long du canal pour différents débits procédé.

Une erreur relative maximale en température de moins de 2% souligne un tres bon
accord entre les simulations 1D /3D et CFD 3D.

En termes de perte de charge, les résultats obtenus dans les deux simulations sont

représentés dans le Tableau 23, en termes de AP/L (bar-m).

Tableau 23 : Pertes de charge obtenues dans les simulations 1D /3D et CFD 3D pour différents
débits "procédé".

AP/L (batr-m-)

Qp (L'h) . . . .
Simulation 1D /3D Simulation CFD 3D

24 0,024 0,027
4 0,052 0,058
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5,5 0,086 0,102
6,9 0,121 0,148

Ces résultats montrent une différence relative par rapport a la CFD 3D allant de
10 a2 18%. Cela peut venir du fait que la vitesse imposée en entrée du canal dans les
simulations CFD 3D est constante. Le régime n’est donc pas établi, ce qui induit
des vitesses en paroi plus importantes que celles dans un cas établi, d’ou des pertes
de charge plus élevées. La longueur d’établissement (entre 0,08 et 0,27 m selon le
nombre de Reynolds [136]) est quasi équivalente voire supérieure a la longueur du
canal simulé (0,1 m). Cependant, ce n’est pas le cas dans les expériences de Théron
et al.[32] ou la loi de frottement (67) intégrée dans le modele 1D a été obtenue sur
une longueur de canal égale a 6,6 m qui est importante devant la longueur
d’établissement du régime. De plus, dans les simulations CFD 3D, la turbulence
est prise en compte avec un modele SST k-, avec un raffinement du maillage au
niveau des parois vers une valeur de y* inférieure a 1. Pour ce type de modélisation
de la turbulence (RANS), la gamme actuelle des nombres de Reynolds est
relativement faible, avec une grande influence des parois. Il peut en résulter des
écarts dans le calcul de la viscosité turbulente dans le canal ondulé, ce qui peut

également expliquer la différence observée dans les pertes de charge avec les
simulations 1D/3D.

Une fois la cohérence des résultats entre 1D /3D et CFD 3D démontrée, il est
intéressant de souligner l'observation suivante qui met en évidence l'intérét du
modéle 1D /3D en termes de CPU. Un canal de 0,1 m de longueur nécessite 6
millions de mailles pour étre modélisé en utilisant l'approche CFD 3D conduisant
a des simulations d'une durée de 4 heures, alors que seulement 77 240 mailles sont
utilisées dans les simulations 1D /3D qui convergent en moins de 5 minutes. En
supposant que les corrélations de transfert de chaleur et de loi de frottement sont
connues, le modele proposé dans ce travail permet une réduction significative des
ressources de calcul par rapport aux simulations 3D classiques, ce qui est
intéressant lorsqu'il s'agit de modéliser I’échangeur/réacteur complet, avec une

longueur développée totale de canal de 6,6 metres.

Par conséquent, en se basant sur la comparaison entre les simulations CFD 3D et 1D/ 3D pour
les cananx droit et en igzag, la performance du modele 1D/ 3D proposé dans ce travail s'avére
satisfaisante. Dans ce qui suit, les résultats expérimentaux de Théron et al. |32] sont utilisés
comme une validation supplémentaire de I'approche proposée.
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IV.1.2.4. Validation a partir de Pexpérience de Théron et al. [32]

Dans le travail de Théron et al. [32], les expériences ont été réalisées en deux

parties:

e La caractérisation des performances thermiques de
I'échangeur/réacteur sans réaction chimique ;

e [amise en ceuvre d'une réaction d'oxydation fortement
exothermique.

Par conséquent, les simulations 1D /3D sont également réalisées en deux étapes
afin d'effectuer des comparaisons avec les résultats expérimentaux et de valider le

modele de transfert de chaleur proposé.

i.  Géométrie
Pour la premicre partie, puisqu’il ne s’agit pas de simuler la réaction chimique mais
uniquement le transfert thermique, le temps de séjour dans le réacteur n’est pas

important. Seule la premiere plaque « procédé » est donc modélisée (Figure 82a).

Entrée Procédé

\/

Iz mm

! L \ A
I | is2

; s £2mm

Sortie Procédé
(a) ()
Figure 82 : Illustrations du modéle 1D /3D de : (a) la premiére plaque « procédé » du pilote de
Théron et al. [32] avec l'entrée et la sortie du fluide procédé et (b) un zoom sur l'entrée procédé
ou la chaine « C-S2-S » est illustrée.

Le canal en zigzag fait ainsi 2,2 m de longueur. Pour la validation avec réaction, le
canal de I'ensemble du réacteur (6,6 m de longueur totale développée) est considéré
dans les simulations afin d'obtenir le méme temps de séjour des réactifs dans le
réacteur que dans les expériences. Par conséquent, trois géométries comme celle
illustrée dans la Figure 82a sont placées en série afin d'avoir le canal de 6,6 m de
longueur pour la réaction. Dans les deux cas, la configuration "C-S2-S" est établie

(cf. Figure 82b).
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ii.  Maillage
Un maillage tétraédrique libre est adapté pour les domaines solides et est composé

de 888 477 mailles pour le premier cas (sans réaction) et de 1 068 720 mailles pour
le second (avec réaction).

iii. Conditions aux limites

Pour les simulations de transfert de chaleur avec et sans réaction, les conditions
expérimentales énumérées dans le Tableau 24 et le Tableau 22, respectivement,

sont employées.

Tableau 24: Conditions expérimentales pour la simulation du transfert de chaleur avec réaction
chimique (monophasique).

Coté utilité Coté procédé

Qu Tuin Toout Q Re Tpin  CNaps,03in  CH,0yin
(kg'h?)  (°C) (°C) (kgh) P (°C) (mol.m3)  (mol.m
113 39,7 39,9 14 2481 17,6 378 889
113,5 39,7 40,4 5 879 19,3 375 900
113 39,7 41,1 7 1266 20,0

112 49,6 50,7 7 1378 20,7 382 870
112,5 59,4 60,1 7 1498 21,1

Tpin est appliquée a l'entrée de "C" et une pression atmosphérique a sa sortie.
Comme expliqué dans IV.1.2.3.ii (conditions aux limites), le coté « utilité »
(refroidissement) est représenté par une condition limite de flux thermique gs (cf.
eq (75)) sur les parois externes supérieure et inférieure de « S ». ""gs" est égal a zéro
sur les autres cotés de "S". T, dans les simulations de transfert de chaleur avec
réaction est égale a la moyenne des températures d'entrée et de sortie du fluide

«utilité » obtenues lors de chaque expérience (cf. Tableau 24).

iv.  Cinétique de la réaction
Dans le cas de la mise en ceuvre d'une réaction chimique qui se déroule dans une

phase homogene :

e Le terme source Qr, qui correspond a la chaleur libérée (W-m) par la
réaction, est ajouté a I'équation du bilan énergétique (64);

e Une équation de transfert de matiere est ajoutée aux équations résolues
par le mode¢le 1D :

up - Vc=R (77)
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Ou c et R sont, respectivement, la concentration (mol'm-) et la vitesse de

consommation (mol-m-3-s1) du réactif limitant.

La réaction considérée dans la deuxiéme partie est la réaction d'oxydation du
thiosulfate de sodium (Na2S203) par le peroxyde d'hydrogene (H202) qui s'écrit :

2Na,S,0; + 4H,0, — Na,S;0, + Na,S0, + 4H,0

Pour cette réaction de premier ordre par rapport aux deux réactifs, la vitesse de

réaction "t" est exprimée en fonction des concentrations des réactifs, comme suit :

r = K" CNa,s,0; * CH,0, (78)

Ou la constante cinétique K est supposée étre régie par la loi d'Arrhenius, comme

suit :

Ea
K = kO . e_ R'Tp (79)

Les parametres cinétiques de 1'équation (79), obtenus par Grau et al. [137]
(ko=8.13x108 m3-mol'-s!, E,/#R=9156 K) sont utilisés dans les simulations,
puisqu’ils correspondent le mieux aux résultats expérimentaux de Théron et al.
[32]. La réaction a lieu dans une phase liquide homogene et donc les propriétés
fluides du mélange et les débits totaux coté procédé sont considérés dans le modele

1D. La vitesse de consommation du réactif limitant R dans 1'équation (77) est

RN325203 =-2r.

N , (D . PN . .
Le modele 1D résout I'équation de transfert de matiere (77) pour Cya,s,0,- AinSsi,
CH,0, est remplacée par l'expression suivante qui est déduite du bilan massique

dans le réacteur, en prenant en compte les coefficients stcechiométriques de la

réaction :

CH,0, = CH,0,in — 2 (CNays,04,in — CNay,s,0,) (80)

Ou CNa,s,04,in €t CH,0,,in SONt les concentrations en thiosulfate de sodium et en

peroxyde d'hydrogene (mol-m-3) a 'entrée du réacteur.
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Cette réaction irréversible et rapide est fortement exothermique (AH, =-
586,2 k]'-mol! de Na,S,03). La chaleur générée (W-m™) lors de la réaction,
intégrée dans le modele 1D, est donc égale a :

Qr = RNaZSZO3 AH, - Sp (81)

Ou S, (m?) est la section transversale du canal.

V. Résultats

Echange de chaleur sans réaction chimique

La Figure 83 représente 1'évolution de la température en fonction de la longueur
du canal procédé, pour différents débits de fluide procédé, obtenue lors des
expériences de caractérisation de transfert thermique. Cinq thermocouples de type
K ont été placés le long du canal de la premicre plaque « procédé » dans les
expériences, ainsi une partie du profil thermique est observée.

75 B exp-24kgh™
¢ cxp-4kgh™
A cxp-55kgh™
65 ® cxp-69kgh™
——1D/3D - 2.4 kg'h™!
) —1D/3D - 4kg'h
> —1D/3D - 55 kg'h!
o ——1D/3D - 6.9 kg'h™!
Fo45
35
25
15
0 0,25 0,5 0,75 1 1,25

>

Longueur du canal(m)
Figure 83 : Comparaison entre la température du fluide procédé expérimentale [32] et simulée en
1D/3D pour différents débits de fluide procédé.
Comme le montre la Figure 83, les profils de température du fluide procédé simulés
sont en bon accord avec les points expérimentaux. Un point aberrant est observé
et correspond a la température mesurée par le second thermocouple situé a 0,28 m

de I'entrée. Ce décalage, observé pour toutes les courbes, peut étre expliqué par un
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mauvais positionnement du thermocouple lors des expériences. Toutes les valeurs
de température simulées a ce point sont plus élevées que celles mesurées
expérimentalement. En particulier dans le cas des milli-canaux, cela peut étre
justifié par le contact de la sonde avec le matériau, plus froid, de la plaque au lieu
d'étre insérée dans le fluide chaud en écoulement. Ce point aberrant a également
¢été observé dans les travaux de He et al. [114]. Ce dernier a observé des erreurs
"relativement importantes" entre les résultats expérimentaux et simulés pour ce
thermocouple spécifique. En oOtant ce point, l'erreur relative maximale en

, . ;o Tsimu_Texp s oL
température dans ce travail par rapport aux expériences (T—) est inférieure
exp

a 4 %, ce qui est acceptable.

Transfert de chaleur avec réaction chimique

Les résultats simulés et expérimentaux sont comparés en termes de température

de sortie du fluide procédé et de taux de conversion, comme le montre le Tableau

25.

La différence relative maximale en température de sortie du fluide procédé

Tp,out simu_Tp,out,exp . , . < .
(-2 ) est inférieure a 8 %, ce qui est acceptable.
Tp,out,exp

Le peroxyde d'hydrogene étant en exces lors de la réaction, le taux de conversion
obtenu dans les simulations est calculé en fonction de la concentration en
thiosulfate de sodium. Théron et al. [32] ont calculé le taux de conversion en

utilisant deux méthodes différentes :

e Réacteur : basée sur un bilan thermique entre les entrées et sorties des
fluides « procédé » et « utilité » a I’état stationnaire ;

e Dewar : basée sur la mesure de I’élévation adiabatique de la température

dans le Dewar entre le moment du prélevement et I’équilibre thermique.

Tableau 25 : Comparaison entre les résultats simulés et expérimentaux pour la réaction
d'oxydation du thiosulfate de sodium par le peroxyde d'hydrogene.

Théron et al. [32] Simulation (ce travail) .
N° = - = Temps de séjour
,out,ex sout,simu .
P ]E°C) ’ Reacteur  Dewar p(°C) Conversion ©
1 439 60 59 40,6 73 6,9
2 41,4 82 94 40,2 92 19,3
3 434 88 91 40,7 86 13,8
4 51,0 93 100 50,3 96 13,8
5 59,2 95 100 59,8 99 13,8
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Les deux méthodes de calcul expérimentales induisent certaines erreurs dans le
calcul du taux de conversion du thiosulfate de sodium. Les différences de
température, utilisées dans le bilan thermique, entre l'entrée et la sortie du fluide
«utilité » (cf. Tableau 24) sont parfois comprises dans l'erreur expérimentale des
mesures de température et donc le taux de conversion calculé grice a la premiere
méthode peut étre inexact. Ceci peut justifier les différences de taux de conversion
obtenues dans les simulations par rapport aux conversions expérimentales

"réacteur”, notamment dans expérience n°1 ou Tyour-Tuin=0,2°C. En Otant cette
Conversionsimu—Conversionréacteur)

est inférieure a 12%. De plus, le temps d'échantillonnage dans la méthode Dewar

expérience, la différence relative en conversion ( .
Conversionygacteur

peut étre non négligeable par rapport au temps de séjour des réactifs dans le
réacteur, ce qui conduira a une surestimation du taux de conversion a la sortie du
réacteur, comme le montre le Tableau 25 en comparant les conversions simulées

aux conversions expérimentales "Dewar". Néanmoins, la différence relative en
|Conversiongjmy—Conversionpewar|

conversion ( ) est inférieure a 5%.

Conversionpewar

Ainsi donc, dans l'ensemble, en termes de température de sortie du fluide procédé
et de taux de conversion, les simulations semblent réussir a reproduire les résultats

expérimentaux.

Dans un premier temps, le transfert de chalenr sans réaction chimique a été simulé dans le
DeanHex: avec le modéle 1D/ 3D proposé dans ce chapitre. 1es profils thermiques simulés qui
en résultent ont ét¢ comparés aux: résultats expérimentaux de Théron et al.|32] et ont montré un
bon accord (écart inférienr a 4%). Ensuite, une réaction monophasique, rapide et tres
exothermigue a été implémentée et les résultats simulés ont été comparés aux résultats
expérimentanx: en termes de température de sortie (écart inférienr a 8%) et de taux de conversion
(¢cart inférienr a 12%). Le modele proposé a permis de caleuler précisément le taux de conversion,
qui est un parametre crucial pour le réacteur, a partir des concentrations des réactifs. En
considérant ces données expérimentales, l'approche 1D/3D avec la conductivité thermique

radialement infinie imposée pour "S2"" s'avere promettense et est validée pour le réactenr

DeanHex.

IV.1.2.5. Cas d’un échange de chaleur sur une portion restreinte du
périmeétre mouillé : comparaison a ’expérience de Shi[42]

Comme mentionné dans la partie IV.1.1, le mod¢le 1D considere que le
canal échange de la chaleur avec le solide environnant a travers ses quatre parois.

Le champ de température dans « S2 » est homogene a cause de la conductivité
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thermique radiale infinie imposée. Par conséquent, lapplication a un cas

comprenant un échange de chaleur asymétrique demande réflexion, compte tenu

des hypotheses de base du modele 1D/3D.

Ce point est instruit par comparaison des simulations 1D/3D avec le travail
expérimental de Shi [42]. Dans ces essais, le canal de section carrée est congu pour
¢changer de la chaleur a travers une seule de ses parois.

i.  Description du prototype expérimental

Le prototype expérimental [42] est constitué d'une plaque « procédé » d’épaisseur
10 mm et d’une plaque « utilité » en PolyMéthylMéth Acrylate (PMMA) d’épaisseur
10 mm, séparées par une plaque en aluminium de 1 mm d'épaisseur (cf. Figure 84).
Un canal en zigzag de 2X2 mm? est gravé sur la plaque « procédé » ayant une
longueur totale développée d'environ 0,6 m (cf. Figure 85). Le canal procédé fait
face au canal utilité droit qui a une section transversale de 12X6 mm? gravé sur la

plaque utilité.

PMMA
10 mm
Canal procédé
6 mm
Canal utilité Plaqe Al
< 12 mm >
PMMA
< 3cm >

Figure 84 : [llustration d'une vue en coupe du prototype expérimental de Shi.

Le canal « procédé » (cf. Figure 85) échange ainsi de la chaleur d'un seul c6té avec
le canal utilité, a travers la plaque d'aluminium Al

Figure 85 : Canal « procédé » de section carrée de I’étude de Shi [138].

ii. Géométrie
Dans le modele 1D/3D, un canal en zigzag unidimensionnel « C » d’une longueur
droite totale d'environ 0,6 m suit l'axe du canal en zigzag tridimensionnel « S2 »,
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représentant le canal procédé. Dans ce cas, la matrice solide entourant le canal

procédé est constituée:

e D’une plaque d'aluminium de 1 mm d'épaisseur et de conductivité
thermique An=237 W-m1-K-1 sur le c6té inférieur du canal « S2 » ;

e D'un bloc de PMMA de 10 mm d'épaisseur et de conductivité thermique
Apvma=0,19 W-m-1-K-1 sur les autres cotés représentant le matériau solide
de la plaque procédé.

La géométrie simulée est illustrée dans la Figure 86. La plaque utilité n’est pas
représenté géométriquement dans le modele. De plus, la largeur du bloc « S » est
réduite par rapport a la taille de la plaque d’aluminium et considérée égale a celle
du canal utilité (12 mm).

Ai _—7 V S (PMMA) ‘r

10 mm

Al

12 mm

Figure 86 : Illustration du domaine simulé pour le cas expérimental de Shi.

iii.  Maillage
Un maillage tétraédrique libre (cf. Figure 87) est appliqué aux domaines 3D solides

ou seule la conduction thermique a lieu (un maillage raffiné et fin n’est donc pas
nécessaire). Le maillage est composé de 235 051 mailles au total.
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S (PMMA

Figure 87 : Maillage dans une section transversale de la géométrie simulée.

iv. Conditions aux limites

Le canal utilité n'est pas présent géométriquement mais est représenté par une
condition limite de flux thermique « s » (cf. eq (75)) sur la paroi inférieure de la
plaque d'aluminium. La largeur et la longueur des plaques sont considérées égales

. e . A .
a celles du canal utilité et, par conséquent, A—u =1. Le coefficient de transfert de
S

chaleur hy du fluide utilité (Re,> 10# et Pru> 1.5 pendant les expériences) peut étre
déduit de la corrélation de Nusselt (82) proposée par Gnielinski [139] :

2/3

-d d
Nu, = T*‘“ =0,012- (Rey®” —280) - Pro* - [1 + ( E‘“) ] (82)
u u

Les conditions opératoires considérées dans la mise en ceuvre des expériences et
représentées dans le Tableau 26 sont appliquées dans le modele 1D/3D. T est
imposée a l'entrée de "C" ainsi qu’une pression atmosphérique a sa sortie. Le débit
du fluide procédé varie entre 1,3 et 7,5 L-h"! avec un débit du fluide utilité de 300
ou 500 L-h! selon le cas expérimental. Ce fort débit du fluide utilité rend la
température du fluide utilité quasi-constante (cf. Tableau 26) entre l'entrée et la

u,out_Tu,in

sortie (T < 2%). Dans les simulations de ce cas, Ty (dans I’équation (75))

u,in
est égale a la moyenne des températures d'entrée et de sortie du fluide utilité

obtenues lors de chaque expérience et listées dans le Tableau 26.
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Tableau 26: Conditions opératoires mises en oeuvre dans les expériences de Shi [42].

Coté Utilité Coté Procédé
Qlgh) o G Qegh) Ry G
300 248 249 1,3 285 552 263
300 29,1 29,6 75 1879 587 378
500 25,5 25,6 1,4 312 56 27
500 26,6 26,8 2,4 553 575 293
500 279 28,2 4,9 1169 585 333

V. Résultats

La température de sortie du fluide procédé Tpexp (°C) mesurée dans les expériences
de Shi [42] est comparée a la température de sortie Tpsimu (°C) simulée avec le
modéle 1D/3D sur la Figure 88.

4 Tp,simu - sans correction Tp.exp ¢ Tp,simu - avec correction Nu/4

23
0 1 2 3 4 5 6 7 8
Q, L

Figure 88 : Comparaison entre la température de sortie du fluide procédé expérimentale [42] et
simulée en 1D /3D, a différents débits procédé.
Nous observons que le fluide procédé, a la sortie du canal, est plus froid dans les
simulations 1D /3D que dans les expériences (Tpsimu-sans correction<Tpexp), ce qui
signifie qu'il échange plus de chaleur avec le solide entourant, et cela d’autant plus
que le débit augmente. Expérimentalement, le canal procédé échange de la chaleur
a travers 'une de ses parois (coté aluminium) et cela est le cas numériquement du
fait que les flux thermiques du c6té du PMMA sont faibles (d’environ 58 kW-m-
dans la simulation ou Qp=2,4 kg-h'!) par rapport au flux thermique c6té aluminium
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(autour de 258 kW-m-2). En revanche, la différence en température de sortie semble
liée a I'’hypothése d’homogénéité radiale du champ de température (avec la
conductivité radiale infinie dans « S2 »), illustrant ainsi la limitation principale du
modéle 1D/3D. En d’autres termes, l'asymétrie de la maquette de Shi [42] induit
un champ de température inhomogene dans le canal, ce qui contredit la
philosophie de la modélisation 1D.

Nous avons alors essayé de reproduire le cas réel dans le modéle 1D/3D en
appliquant un facteur de correction en termes de surface d’échange.

L’échange de chaleur aux parois du canal est exprimé dans le modele 1D /3D avec
Iéquation (65), en particulier avec le terme « hy, - X, ». La différence entre le terme
«hy = Xp » dans le cas réel et dans le modele 1D/3D provient de X, qui est le

périmetre mouillé du canal, qui participe a ’échange de chaleur.

Dans le cas réel, X, = dp ou di (m) est le diametre hydraulique du canal de section
carrée. Cependant, X, = 4 - dy, dans le modele 1D/3D. La seule fagon de corriger
ce périmetre mouillé dans I’équation (65) du modele est d’appliquer la correction a
h; et donc a Nup. Par conséquent, nous avons testé Ueffet de diviser Nuy, par 4 sur
le profil thermique simulé. Cependant, cela n’a pas amélioré les résultats simulés
(Tpsimu-avec cotrection Nu/4) par rapport aux résultats expérimentaux (Tpexp) (cf.
Figure 88). La correction en terme de surface d’échange n’est donc pas suffisante
devant Peffet de 'homogénéité du champ de température dans le modele qui
semble étre a 'origine de la différence avec le cas réel.

Le cas d'un échange de chaleur sur une portion restreinte du périmetre mouillé du canal (cas
asymétrigue) met en évidence les limites de I'approche 1D/ 3D proposée. Cela pourra étre un axe
de développement du modele qui prendrait en compte les gradients de température aux bornes du
canal « $2 ».

IV.1.3. CAS D’UN ECOULEMENT DIPHASIQUE

Une des différences entre un écoulement monophasique et un écoulement
diphasique est que, dans le dernier cas, les fluides n’ont pas les mémes vitesses
superficielles et peuvent ne pas avoir la méme vitesse dans ’écoulement au sein du
canal. En effet, comme décrit dans le chapitre précédent, dans un écoulement
diphasique liquide-liquide, la notion de glissement entre les phases doit étre prise
en compte du fait que ce phénomene physique pourra avoir un effet sur le temps

de séjour de chaque phase et donc sur la conversion finale dans le cas de syntheses
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chimiques. I’objectif de cette partie est de proposer une modélisation du transfert
thermique en écoulement diphasique prenant en compte les différents régimes
d’écoulements observés, avec la possibilité de considérer les vitesses de glissement
si besoin, notamment dans le cas d’implémentation de réactions chimiques
(perspectives).

IV.1.3.1. Domaines simulés

Comme dans le modele de transfert de chaleur pour un écoulement
monophasique, le canal procédé de section carrée S, est représenté par une courbe
« C» unidimensionnelle qui suit la direction axiale de ’écoulement. Cependant,
pour avoir les bonnes vitesses de chaque phase dans le modele dédié a un
écoulement diphasique, il a fallu appliquer a « C » deux physiques 1D dont chacune
représente une des deux phases liquides. Le canal procédé « C » de section Sp est
ainsi représenté par deux modeles 1D : « Cq » pour la phase aqueuse de section Suq
= ttaq'Sp, et « C2 » pour la phase organique de section Sorg = Gorg"Sp; OU Glag €t Korg
sont les fractions volumiques réelles de la phase aqueuse et organique (cf. eq (89)).

Comme dans le cas monophasique, un solide fictif « S2 », ayant une conductivité
thermique radiale infinie et représentant le canal zigzag tridimensionnel, ainsi
qu’une matrice solide « S » représentant le solide environnant, sont ajoutés autour

de « C » pour établir la chaine thermique « C-82-8 ».

IV.1.3.2. Equations du modé¢le

Deux équations de quantité de mouvement (83) et de continuité (84) sont

alors résolues (pour i=aq et i=org) :

pili " Vuy = —VP — Ay 5——u; |y (83)

V- (Sipiuj) =0 (84)

Ou P; est la pression de chaque phase (Pa). Nous supposons que P; =P (modcle a
une pression). dn; représente le diametre hydraulique du canal de la phase i. De
plus, Aj est le coefficient de frottement de Darcy (sans dimension). Ce dernier a été
corrélé par Théron et al. [32] dans le cas monophasique au nombre de Reynolds
Re pour le milli-canal en zigzag DeanHex comme indiqué dans les équations (60)
et (67). Cependant, dans un écoulement diphasique, le calcul de Re de chaque phase
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nécessite une longueur caractéristique qui dépendra du régime d’écoulement
diphasique. Cela est discuté dans le paragraphe suivant.

u; sont les vitesse réelles moyennes des phases aqueuse et organique dans la section
transversale du canal (m's!). Notons que le glissement des phases peut étre décrit
pat le rapport des vitesses réelles Uaq/Uorg, calculées en divisant le débit volumique
d’une phase Q; (m?s?) par sa section de passage. Les vitesses superficielles uijn
(i=aq eti=org) sont calculées en divisant les débits volumiques par la section totale
du canal Sp :

w=g (®5)
_Q
Ujin = g (86)

Si est la surface de la section transversale du canal (m?) occupée par chaque phase

et calculée comme suit :

Si =0 Sp (87)

Ou a; est la fraction volumique réelle de la phase 1 (i=aq et i=org), différente de la
fraction volumique apparente ¢; (88) dans le cas d’un glissement. ; est calculée en

fonction du glissement Uaq/ Uorg, selon I’équation (89).

Qi
[OFE 88
1 Z Qi ( )
1
=1 =
Qorg Aaq 1+ cDaq Uorg (89)
Dorg  Uag

D’apres Iéquation (89), o = @ si et seulement si il n'y a pas de différence entre

les vitesses réelles des liquides ; C’est-a-dire quand le glissement est nul (Uprg=Uaq)-

En supposant que les deux phases circulent a la méme température (T;=T) dans la
section transversale du canal (pas de transfert de chaleur entre les phases), le
modele résout deux équations de conservation de I’énergie (pour i=aq et i=org)
ayant la méme variable T :

PiSiCp,iti - VT = V- S;A VT + A; —Zld.l uil® + Quwali (90)
1
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Qwani = hj-xi - (Ts — T) 91

Les propriétés physico-chimiques des fluides (pi la densité (kg'm-3), Cp,ila capacité
thermique a pression constante (J-kg'K-1) et A; la conductivité thermique (W-m-
1K) dépendent de T.

Qua,i est la chaleur échangée (W-m) a travers les parois de « C1 » ou « C2» (65), h;
le coefficient de transfert de chaleur par convection (W-m2K-1) a l'intérieur de
«Ci» ou «Co», i le périmetre mouillé (m) de « C1» ou « C2» en contact avec
Iextérieur et Ts la température (K) du solide 3D environnant.

hi est déduit du nombre de Nusselt (94) multiplié par un facteur de correction qui
dépend du régime d’écoulement. Cela est discuté dans le paragraphe suivant. A
noter que Quwan,i=0 quand la phase «i» n’est pas en contact avec la paroi ();=0) et
cela dépend également du régime d’écoulement.

En outre, comme dans le cas monophasique, I'équation de bilan thermique résolue

pour le solide environnant 3D est donnée par I’équation (73).

IV.1.3.3. Détermination des longueurs caractéristiques

La longueur caractéristique de I’écoulement monophasique pour les calculs
classiques des nombres de Reynolds et Nusselt par exemple est égale au diametre
hydraulique du canal ; cependant, en écoulement diphasique, deux longueurs
caractéristiques correspondant a chaque liquide sont a définir et différent d’un
régime a un autre. Les régimes d’écoulement diphasique généralement observés
dans les micro-canaux sont les suivants : stratifié (paralléle), annulaire, bouchons
(poches) et dispersé (gouttes). Le nombre de Reynolds Re;j (pour i=aq et i=org) de
chaque phase est alors calculé d’apres la longueur caractéristique Lc; déterminée
selon le régime d’écoulement (cf. Tableau 27).

_Pituic L

Rei
Hi

(92)

Re;i intervient dans le calcul du coefficient de Darcy A; dans chaque phase et du
nombre de Nusselt Nu;j dans 1a (les) phase(s) en contact avec la paroi du canal.
Selon le régime, I'une ou les deux phases sont en contact avec la paroi du canal et
échangent avec le solide environnant. Cependant, le modele 1D /3D considére que
les deux phases échangent dans toutes les directions normales a ’écoulement avec
le solide environnant quel que soit le régime d’écoulement. C’est pour cela qu'un
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facteur de correction, &, est introduit. Il permet de reproduire I’échange de chaleur
du cas réel dans le modéle développé sous COMSOL.

L’échange de chaleur aux parois est exprimé dans le modele 1D /3D avec Iéquation
(91), en particulier avec le terme « h; * X; ». Nous cherchons alors 2 trouver la
différence entre le terme « h; - X; » dans le cas réel et dans le modéle 1D /3D afin
de déterminer le facteur de correction & qui sera appliqué dans le modele pour
chaque phase :

_ (hi * Xi)réel
& = v (93)

( i Xi)modéle
Le Tableau 27 récapitule les représentations schématiques de I’écoulement réel
pour différents régimes et leur représentation dans le modéle, avec les longueurs
caractéristiques et périmetres mouillés correspondants. Dans le cas ou la phase
aqueuse est dispersée sous formes de gouttes dans la phase organique, la longueur
caractéristique de la phase aqueuse est égale au diametre des gouttes dg (m) qui est

une donnée d’entrée.

En considérant une forme générale de la corrélation de Nusselt en fonction du
Reynolds et du Prandtl (ou b1, b2 et bs sont des constantes) dans les canaux

réactionnels :

h; - Lg; b, p.b
Nuy; = ‘Ai“:bl-ReiZ-Prﬁ (94)

Et avec I’équation (92), nous obtenons :

Ai (pl Uy Lc,i) . Prib3 (95)

h; = ——. b, -
YL M

Avec cette équation, le facteur de correction §; peut étre exprimé pat :

b
A (Pi U Lci) 2 b
ks N SEL_ 1 el L PrP3 Ly, b,—
<Lc,i b1 Wi Privexi) (Lci ' 'Xi) ,
Ei — = réel — — réel (96)
_ Cows e Lo\ P2 2=l
<]_?\_1 b - (pl ud. C,l) ) Prib3 'Xi) (Lc,i Xl)modele
cl ! modeéle
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Les valeurs de L]zlzi_l * Xj réelles, pour un canal de section carrée, en fonction du
régime d’écoulement et dans le modele 1D /3D sont calculées et représentées dans
le Tableau 27. Enfin, d’apres les données du Tableau 27, les valeurs du facteur de
correction & que nous cherchons sont listées dans le Tableau 28. Ces valeurs seront
appliquées au nombre de Nusselt dans le modele. De la méme maniere, un facteur
de correction pourra étre appliqué au coefficient de frottement Darcy pour prendre
en compte les différences entre les cas réels et le modele 1D/3D (perspectives).
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Tableau 27 : Vue schématique de I’écoulement réel dans différents régimes vs. la représentation dans le modele 1D /3D, avec les longueurs caractéristiques de
chaque phase et les périmetres mouillés correspondants.

REALITE
— - - - MODELE
Stratifié Annulaire ou Bouchons Dispersé
d dn
d - - - d
A AN Oha 4 Aq
q Lo ne /Aq \ Oaqdh
Schéma N “y' o ©
Le, org I Org Org Org Clarg'th Org
Ph tact
a::iz)lzr;):;); ac Aqueuse et organique Organique Organique Aqueuse et organique
0,5
40y, dE 2+ Qg - dp
Leag = 0aq - d X %aq " Th Leag =d L. =—1 =
Longueur “ad aq "h Leaq = < L ) ead g o2 1+ ayq
caractéristique (m) 2 Oorg - dp
L¢ org = Oorg " dp I-‘c,org =dy — Lc,aq Lc,org =dy Lc,org = 1+—O(
org
Périmeétre mouillé = (Z'Qaq+1)'dh Xaq = 0 Xaq = 0 Xaq = 2'(1+aaq)'dh
(échange avec la
paroi) (m) Xorg = (2 Qorg + 1) dp Xorg = 4-dy Xorg = 4-dy Xorg = 2- (1 + O(org) “dp
B2 (2 apq + 1) A2 0 0 252 227 (14 apg)* 2 - b
b,-1 b -1
Li "X 22 (2 aorg + 1) ba-1
) 2-b
) i w b2 4- (1 -2 /aaq/n> ¥ike 4-dp? 2b2 a2t (14 org) 2 dy?
h
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Tableau 28 : Facteurs de corrections de 1'échange aux parois pour chaque phase selon les régimes d'écoulement.
g | g

Régime d’écoulement Stratifié Annulaire ou Bouchons Dispersé
2 o+ 1

2-b 0 0

2% (14 0pq)" 7

3 b1
1 2 . aorg + 1 22—b2 . (1 _ 2 . [aaq/‘r[) 2 22_b2

2—b, _ 2-b _ 2-b

202+ (14 aorg) aglzrg 5 (1+ O‘org) ’ Gorg” " - (1+ aorg) i
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IV.1.3.4. Validation du modele thermique diphasique

Le modele 1D/3D de transfert de chaleur en écoulement diphasique est
validé tout d’abord en considérant un cas simplifié ou des simulations sont réalisées

et comparées a un test de référence puis ensuite a partir de résultats expérimentaux.

i.  Cas simplifié — comparaison a un test de référence

Il s’agit, dans ce cas de validation, de considérer un écoulement monophasique
(fluide=eau) dans le canal de section S, qui échange de la chaleur avec le solide
environnant, comme cas de référence. Ensuite, les mémes conditions sont
appliquées a un écoulement supposé diphasique (les deux liquides sont de I’eau).
Les profils thermiques simulés dans ce cas en considérant différents configurations

d’écoulement sont comparés au profil de température du cas de référence.

Pour le test de référence, le nombre de Nusselt est calculé d’apres 'équation (70).
Cependant, dans les simulations en diphasique, le nombre de Nusselt de chaque
phase est calculé d’apres cette équation (70) multiplié par le facteur de correction
&; correspondant a un régime d’écoulement donné (cf. Tableau 28). Les trois

configurations d’écoulement du Tableau 27 sont considérées.

Domaines simulés

Le domaine de calcul ressemble a celui illustré dans la Figure 72 mais de dimensions
différentes. En effet, il consiste en un canal droit de section carrée (2X2 mm?) et
de 0,3 metre de long (« S2 »), entouré par une matrice solide « S » de dimensions
w=8 mm, t=6 mm et [=0,3 m.

Pour le test de référence, le canal droit unidimensionnel « C » qui suit 'axe de « S2 »
est rajouté, représentant le canal 3D de section S, (cas d’un écoulement
monophasique). Cependant, pour les simulations en écoulement diphasique, deux
physiques 1D « Cq » et « C2 » sont appliquées a « C » dont chacune représente une
des deux phases liquides comme expliqué dans IV.1.3.1. Les fractions volumiques
réelles de la phase aqueuse et organique sont supposées égales a celles apparentes
(glissement nul, oy = Dy, cf. eq (88)). La chaine thermique « C-S2-S » est ainsi
établie pour toutes les simulations.
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Maillage
Un maillage tétraédrique libre est appliqué et est composé de 4 483 mailles au total.

Un maillage raffiné n’est pas nécessaire dans les domaines 3D ou seule la
conduction thermique a lieu.

Conditions aux limites

L’eau est le fluide utilisé dans toutes les simulations (méme en diphasique pour
chacune des deux phases). A entrée des modeles 1D, une température constante
égale a 20°C est appliquée et a la sortie, une pression atmosphérique est fixée. Le
débit d’eau a Pentrée de « C » dans le test de référence est égala 1 L-h! et est divisé
entre « C1 » et « C2 » dans les simulations en diphasique de fagon a avoir un débit
de 0,5 L-h'! (cas n°1 dans les figures des résultats) puis de 0,9 L-h'! (cas n°2 dans
les figures des résultats) pour la phase continue. Le débit de la phase dispersée sera
alors fixé a 0,5 L-h-'puis a 0,1 L-h-.

Dans toutes les simulations, une condition limite de flux "qgs" (75) est imposée sur
les parois externes supérieure et inférieure de "S" en supposant Tu = 40°C
p >

hy,=3000 W-m2K-1 et Au/As=1.

Résultats

Dans ce qui suit, la comparaison des résultats obtenus en termes de profils de
température entre le cas de référence et les simulations en diphasique est faite pour

chacun des régimes d’écoulement figurant dans le Tableau 28.

e FEcoulement stratifié :

La Figure 89 illustre les profils thermiques simulés pour le cas de référence

(monophasique) et pour les écoulements diphasiques « stratifiés ».
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Figure 89 : Comparaison des profils thermiques issus des simulations du test de référence et des
¢écoulements diphasiques stratifiés.

Nous remarquons, qu’avec les facteurs de correction de surface d’échange
appliqués aux deux phases ayant les mémes propriétés physico-chimiques, les
profils de température en écoulement stratifié¢ sont proches de celui en écoulement

stratifié_Tréf)

. e . . T
monophasique. La différence relative en terme de température ( est

réf
inférieure a 3%, ce qui est acceptable. De plus, quel que soit la fraction volumique
de la phase continue, les profils thermiques simulés « stratifié — 1 » et « stratifié —
2 » sont quasi-identiques, ce qui est logique pour un écoulement stratifié de deux
liquides ayant les mémes propriétés (eau/eau). En effet, dans le cas dun
écoulement stratifié, les deux phases sont en contact avec les parois du canal et
échangent de la chaleur avec le solide environnant. Comme les deux phases sont
de I'eau, la variation des fractions volumiques va faire varier le flux échangé de

chaque phase mais en conservant la totalité du flux échangé avec le solide.

e Ecoulement annulaire ou bouchons :

Dans les cas découlements diphasiques annulaires ou en bouchons, la
comparaison des profils thermiques simulés a celui du test de référence est montrée
dans la Figure 90.
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Figure 90 : Comparaison des profils thermiques issus des simulations du test de référence et des
écoulements diphasiques annulaires ou bouchons.

En augmentant la fraction volumique de la phase continue de 0,5 (annulaire ou
bouchons - 1) a 0,9 (annulaire ou bouchons - 2), le profil de température se
rapproche de celui du test de référence. La différence relative maximale en
température par rapport au cas de référence passe de 5 a 2% en augmentant la
fraction volumique de la phase continue. Dans ce type d’écoulement, il n’y a que
la phase continue en contact avec les parois du canal et qui échange donc de la
chaleur avec le solide environnant. Par conséquent, en augmentant sa fraction
volumique (vers 1), la configuration d’écoulement se rapproche de plus en plus
d’un cas monophasique, ce qui fait que le profil de température « annulaire ou
bouchons — 2 » est plus proche de celui du test de référence.

e Ecoulement dispersé :

Les profils de température tout le long du canal pour les écoulements diphasiques
dispersés ainsi que pour le cas de référence sont présentés dans la Figure 91.
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Figure 91 : Comparaison des profils thermiques issus des simulations du test de référence et des
¢coulements diphasiques dispersés.

Nous observons que ces profils de température se superposent (avec une
différence relative en température du cas « dispersé — 1 » par rapport au cas de
référence =1%). La représentation de I’échange de chaleur dans le cas d’un
écoulement diphasique «dispersé » avec les expressions des longueurs
caractéristiques définies dans le Tableau 28, rend cette configuration d’écoulement
la plus proche de celle d’un écoulement monophasique, notamment en considérant
le méme fluide pour les deux phases. Cela est confirmé par les résultats simulés de
la Figure 91. Ces derniers consolident notre conclusion qui souligne la validité du
modele proposé avec les facteurs de corrections de surface d’échange selon le

régime d’écoulement.

Pour aller plus loin, un cas expérimental est utilisé pour la validation du modele
thermique diphasique.

ii. Validation a partir du travail expérimental réalisé dans le cadre du
projet ANR POLYSAFE

Description de la maquette expérimentale du réacteur

Dans le projet ANR POLYSAFE, la méme géométrie de canaux réactionnels que
celle présentée dans la Figure 77a a été caractérisée en conditions diphasiques
liquide-liquide. Le canal ondulé est de section carrée 2X2 mm? et est gravé sur la
plaque « procédé » mise en sandwich entre deux plaques de fermeture d’épaisseur
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2 mm. Les fluides mode¢les utilisés pour les tests sont de 'eau pour la phase aqueuse
(phase continue) et une huile silicone pour la phase organique (phase dispersée).
La nature exacte de cette huile n’est pas donnée en raison de la confidentialité du
projet. Le refroidissement de la maquette est assuré par l'utilisation de boites a eau
(cf. Figure 92) qui permettent au fluide « utilité » de circuler a tres fort débit
(1,3 m>h1).

Figure 92 : Boite a eau du systeme de refroidissement (EI=Eau Industrielle).

La caractérisation des performances thermiques de I’échangeur/réacteur a été
réalisée a partir du relevé de température coté « procédé » a Pentrée du canal (T in)

et a la sortie (Tpour) des trois premicres passes.

Il est a noter que lors de ce travail expérimental, un écoulement dispersé a été
observé dans la gamme de débits étudiés [140]. Cela est cohérent avec la
cartographie proposée (cf. Figure 47) dans le chapitre précédent en fonction de
nombres adimensionnels.

Cependant, nous allons effectuer les simulations en considérant les trois
configurations d’écoulements (stratifié, annulaire ou bouchons et dispersé) citées
dans le Tableau 27. De cette facon, effet des différents types d’écoulements sur le
profil de température sera également observé. Le nombre de Nusselt, décrivant
I’échange de chaleur aux parois du canal et calculé a partir de ’équation (70), est
multiplié par le facteur de correction §; (i=aq et i=org) correspondant au régime
supposé (cf. Tableau 28).

Domaines simulés

Les trois premicres passes du canal sont modélisées comme le montre la Figure 93.
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Figure 93 : Tllustration de la géométrie simulée en 1D/3D pout la validation a partir du cas
expérimental du projet POLYSAFE.

La configuration "C-S2-8" est établie. La longueur du canal en zigzag est d’environ
0,26 m. La matrice solide en zigzag (t=6 mm, w=0,04 m et 1=0,095 m), entourant
le canal tridimensionnel, représente le matériau solide de la maquette (plaques
«procédé » et de fermeture). Deux physiques 1D sont appliqués a « C » comme
expliqué dans IV.1.3.1.

Maillage
Un maillage raffiné et fin n’est pas nécessaire dans les domaines 3D ou seule la

conduction thermique a lieu. Un maillage tétraédrique libre est alors construit et
est composé de 43 222 mailles au total.

Conditions aux limites

Les conditions expérimentales des tests réalisés dans le cadre du projet ANR
POLYSAFE (rapport interne au CEA) sont appliquées dans les simulations telles
que présentées dans le Tableau 29.

Tableau 29 : Conditions opératoires appliquées dans les simulations en écoulement diphasique.

Essain® 1 2 3 4 5 6
Q.q (kg*h1) 091 1,63 1,92 2,66 3,063 4,44
Qorg (kg'h1) 0,47 0,81 0,95 1,36 1,84 223

Tagin (°C) 59,1 75,4 76,2 74,0 82,8 73,5
Torg,in (°C) 34,6 52,5 51,8 59,9 61,1 64,1

Toin (°C) 129 146 141 148 151 134
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Tuout (°C) 13,2 15,0 14,5 15,4 15,6 14,0

Qag, Qorg, Tagin €t Torgin sont les débits massiques et les températures d’entrée des
phases «aqueuse » et « organique » appliqués a I'entrée de « C1 » et « C2». A la

sortie, une pression atmosphérique est fixée.

Les boites a eau sont remplacées pat une condition limite de flux "gs" (75) imposée
sur les parois externes supérieure et inférieure de "S". Aucune correction des
surfaces d’échange n'est nécessaire (Au/As=1) puisque les boites 4 eau couvrent
completement la plaque « procédé ». hy le coefficient de transfert de chaleur par
convection cOté « utilité » est calculé a l'aide de la corrélation de Nusselt proposée
par Gnielinski (cf. eq (82)). La température du fluide utilité est quasi-constante (cf.

u,out_Tu,in

. T ,
Tableau 29) entre I'entrée et la sortie ( < 4%). Par conséquent, dans les

u,in
simulations, Tu (dans I’équation (75)) est égale a la moyenne des températures
d'entrée et de sortie du fluide utilité obtenues lors de chaque expérience et listées
dans le Tableau 29.

Résultats

La Figure 94 illustre les températures a la sortie du réacteur (Tpour) mesurées
expérimentalement (T} ou — exp) et celles simulées (Tpou — simu) en 1D/3D, pour
chaque débit total (Qior) testé et pour chaque type d’écoulement supposé.

40
- X X
35
30 X .
_ ®
25 x
~ * °
>
< 20 °
o °
3 e X
:_F‘ 15 4 X exp
simu - stratifié
10
simu - dispersé
5 ® simu - annulaire ou bouchons
0
0 1 2 3 4 5 6 7 8

Qtot (kg hil)

Figure 94 : Comparaison de la température a la sortie du réacteur expérimentale (POLYSAFE)
et simulée en 1D/3D.
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Les valeurs simulées en 1D/3D, en considérant un écoulement dispersé, sont
comprises dans un intervalle de 7 a 20% par rapport aux valeurs expérimentales

(| Tp,out,simu _Tp,out,exp |

) pour Pensemble des débits totaux testés. Ce résultat nous
Tp,out,exp

semble acceptable étant donné que la température en entrée des physiques 1D est
supposée égale a la moyenne arithmétique des températures d’entrée des phases.
Cependant, il fallait considérer la température moyenne pondérée par les capacités
calorifiques de chaque phase. Il en résultera une température a 'entrée plus élevé
que celle considérée dans les simulations, ce qui va réduire davantage I’écart de

température obtenu a la sortie du réacteur.

Par ailleurs, d’apres la Figure 94, 'effet des différents régimes d’écoulements sur la
température a la sortie du réacteur est observé. La différence absolue en
température d’un régime a un autre atteint les 4°C. Cependant, il est intéressant de
voir cet effet sur le profil complet de température, tout le long du réacteur. Les
profils thermiques simulés pour Pessai n°2 en supposant différents régimes
d’écoulements sont illustrés dans la Figure 95.

70

60

50 —stratifié
. dispersé
§ 40
H —annulaire
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20
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Figure 95 : Profils thermiques simulés pour P'essai n°2 en supposant différents régimes
d’écoulements.
Drapres la Figure 95, nous remarquons que la différence absolue en température,
d’un régime a un autre, pourra atteindre 6°C, d’ou la nécessité de prendre en
compte dans le modele Ieffet du régime d’écoulement. Cela pourra avoir une
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influence significative sur les résultats en termes de conversions dans le cas

d’implémentation de réaction chimique.

Alinsi done, en se basant sur la comparaison des simulations 1D/3D avec le test de référence
monophasique et avec les résultats expérimentanx du projet ANR POLYSAFE, /la
performance du modéle 1D/ 3D proposé dans ce travail s'avére satisfaisante. De plus, la nécessité
de prendre en compte dans le modele leffet du régime d’éconlement et de corriger les surfaces
d’échange dans le modele pour reproduire le cas réel a été soulignée.

IV.2. MODELE DE TRANSFERT DE MATIERE

Comme son nom lindique, I’échangeur/réacteur combine deux opérations :
échange thermique et réaction. I.’échange thermique étant modélisé et validé, nous
nous intéressons maintenant a la modélisation du transfert de matiére au sein de
ce réacteur pour pouvoir prédire ses performances en termes de conversion et de
sélectivité lors de la mise en ceuvre de réactions chimiques. Nous présenterons le
modcle de transfert de mati¢re dans le cas d’écoulement diphasique. Comme déja
mentionné dans le chapitre II, des expériences de caractérisation de transfert de
matiere liquide-liquide ont été réalisées au cours de ce travail de these a 25°C
(isothermes, pas de transfert thermique) avec un systeme ternaire non réactionnel
constitué de deux phases liquides et un soluté qui transfere d’une phase a l'autre.
Les résultats de ces expériences, présentés dans le chapitre 111, ainsi que ceux issus
d’un autre travail expérimental, serviront pour la validation du mode¢le de transfert

de matiere liquide-liquide développé.

IV.2.1. DOMAINES SIMULES

Comme déja discuté dans le modele de transfert de chaleur pour le cas d’'un
écoulement diphasique, les phases aqueuse et organique peuvent circuler a
différentes vitesses uaq €t Uorg (85) st un glissement entre les phases a lieu. Le canal
« C» est donc représenté par un modele 1D pour chaque phase comme expliqué
dans la partie IV.1.3.1.

IV.2.2. EQUATIONS DU MODELE

Des lois de fermeture sont appliquées aux deux modeles 1D pour lier les

deux phases entre elles. Elles représentent les équations de transfert de maticre du
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soluté d’une phase a 'autre (dans notre cas le soluté transfere de la phase aqueuse
a la phase organique).

L’équation de transfert de matiere est dans ce cas résolue pour les deux phases
comme suit :

Uyq Veaq = —F 97)
Uorg " VCorg = F (98)
Ou F est le flux transféré de soluté (mol-m>-s1).

En remplacant u.q et uorg selon ’équation (85) (pour i=aq et i=org) et en notant z
I’abscisse curviligne, nous obtenons :

Qaq dcaq
Taq dz 99
Q dc
8.2 _F (100)

Sorg  dz

Ou S,q et Sorg sont les sections du canal occupées (m?) par chaque phase. Ces
sections sont égales a la fraction volumique réelle de la phase multipliée par la
section S, du canal, comme le montre ’équation (87) (pour i=aq et i=org). Ainsi,

nous obtenons :

Qaq dcaq
— = _F .
5, s (ag (101)
Qorg dCOI'g
_Sp . —dZ = F . (xorg (102)

Pour déterminer expression de F, nous revenons au chapitre II dans lequel nous
avons présenté le modele de calcul du coefficient de transfert kra. Ce dernier résout

I’équation suivante :

Q dc
Sorg . % =kpa- (M- caq — Corg) (103)

p

Ou « m » est le coefficient de partage du soluté entre les phases a ’équilibre obtenu

expérimentalement, caq est la concentration du soluté (mol'm-3) dans la phase
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aqueuse et kia (s1) est le coefficient de transfert de maticre global obtenu
expérimentalement.
En comparant I’équation (102) a celle du modele de transfert de matiere (103),

nous obtenons 'expression du flux transféré F du modele numérique :

k;a
F=—2

(m- Caq — Corg) (104)
Qorg

Caq est remplacée par l'expression suivante qui est déduite du bilan matiere en soluté

dans le réacteur :

Caq = Caq,in + Q_ (Corg,in - Corg) (105)
aq

O Cagin €t Corg,in SONt les concentrations initiales du soluté dans les phases aqueuse
et organique respectivement.
Par conséquent, 'expression du flux transféré F appliquée dans le modele

numérique est la suivante :

_ kLa

F= Qorg

Qorg
o T|me (Caq,in + ' Corg,in) - Corg(l +m- Q
org aq aq

) (106)

Ainsi donc, le coefficient de transfert de matiere dans I’équation (1006) est issu des
corrélations expérimentales qui sont intégrées dans le modeéle. Les fractions
volumiques des phases, quant a elles, sont des parametres d’entrée du modele et
leur calcul dépend de la présence ou non du glissement entre les phases. Dans le
cas d’un écoulement sans glissement, c’est-a-dire ou les phases circulent a la méme
vitesse, la fraction volumique réelle de la phase organique, Qorg, est €gale au
rapport du débit de la phase organique sur le débit total (Oorg = Porg).
Cependant, dans le cas d’un écoulement avec glissement, ces fractions volumiques
peuvent étre calculées d’apres le modele de glissement (cf. eq (61)) proposé a la fin
du chapitre IIT avant de les insérer dans le modele.

IV.2.3. CONDITIONS AUX LIMITES

Les débits Qorg et Qaq de chaque phase ainsi que les concentrations initiales

en soluté dans chaque phase Caqin €t Corgin SONt imposées a entrée des canaux
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unidimensionnels « Cy » et « Cz2 » respectivement. A la sortie de « C1 » et « C2 », une

condition de pression atmosphérique est appliquée.

La validation du mode¢le de transfert de maticre est réalisée en comparant les
résultats simulés en 1D /3D (en termes de profils de concentration) :

e Aux résultats expérimentaux issus du travail de Said et al. [67] sur un canal
en zigzag de section 2X2 mm? ;

e Aux résultats expérimentaux de ce travail de these afin de rajouter une
complexité au modele qui vient du fait d’y intégrer les corrélations du kra
établies pour les trois canaux en zigzag de dimensions croissantes (2X2, 3X3
et 4X4 mm?).

IV.2.4. VALIDATION A PARTIR DES RESULTATS
EXPERIMENTAUX DE SAID ET AL.[67]

Said et al. [67] ont caractérisé expérimentalement le transfert de I'acétone de
la phase organique (tolucne) a la phase aqueuse (eau) dans un canal en zigzag de

section carrée de diamétre 2 mm.

I1V.2.4.1. Domaines simulés

La géométrie du canal en zigzag [67] est décrite et illustrée dans le chapitre
précédent (cf. Figure 55). Ce canal procédé « C» de section S;, est représenté par
deux modeles 1D, comme expliqué dans IV.1.3.1. En supposant qu’il n’y a pas de
glissement entre les phases, les fractions volumiques des phases (a = ¢i) sont

calculées d’apres 'équation (88). Les valeurs de ag et aorg sont données dans le

Tableau 30.

IV.2.4.2. Conditions aux limites et parameétres d’entrée du modele

La concentration en acétone dans la phase organique a été mesurée
expérimentalement a une distance de 13 cm, 23 cm, 46 cm, 58 cm et 70 cm de
I'entrée du canal. Un profil de concentration de I’acétone dans la phase organique
a été ainsi obtenu tout le long du réacteur. Par conséquent, pour chaque expérience,
la valeur du coefficient de transfert de matiere « kra » listée dans le Tableau 30, a
¢été choisie d’'une facon a correspondre le mieux a toutes les concentrations
mesurées le long du canal.
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Les débits des phases aqueuse et organique, ainsi que les valeurs du coefficient de
transfert de matiere kra (s'!) obtenues expérimentalement, sont récapitulés dans le

Tableau 30 et sont utilisés dans les simulations.

Tableau 30 : Les valeurs de kia obtenues par Said et al. [67] pour chaque expérience réalisée.
N° Exp. Quq (kg'h)  Qorg (kg+h-1) Oag org kea (s)

1 1 2 0,30 0,70 0,068
2 1,5 3 0,30 0,70 0,109
3 2 4 0,30 0,70 0,191
4 1,5 1,5 0,46 0,54 0,095
5 3 3 0,46 0,54 0,211
6 5 5 0,46 0,54 0,643
7 2 1 0,63 0,37 0,092

3 1,5 0,63 0,37 0,151
9 4 2 0,63 0,37 0,241
10 7,5 2,5 0,72 0,28 0,58
11 45 1,5 0,72 0,28 0,244
12 6 2 0,72 0,28 0,348

Dans toutes les expériences, l'acétone est initialement présente dans la phase
organique avec une CoNCentration Corgin=89 kgm= (caqin=0). Le coefficient de

partage « m » pour le systeme eau/acétone/tolueéne obtenu est égal a 0,792.

I1V.2.4.3. Résultats

La comparaison des concentrations expérimentales a celles simulées (pour
les expériences n°2, 5, 7 et 12 du Tableau 30) est montrée dans la Figure 96. Les

résultats correspondant aux autres expériences se trouvent dans ’Annexe 2.



185 MODELISATION NUMERIQUE DE ’ECHANGEUR/REACTEUR

Q,.=1,5 kg et Q ;=3 kgh! Q,=Q,;=3 kg:h'!
100 100
~ 80 e ~ 80 T~
gﬂ o ;n o —— —_—
< T 0
53 20 ¢ 20
0 0
0 0,2 0,4 0,6 0,8 0 0,2 0,4 0,6 0,8
Longueur du canal (m) Longueur du canal (m)
—c org,simu  “ ¢ org,exp
Q.,=2 kgh' et Q. =1 kg.h? Q,,=6 kg et Q=2 kg h?
100 100
B0 T~ 80
1‘3-\ )
g 60 T g 60
£ B & w0
24 % T
“ 20 S 20
0 0
0 0,2 0,4 0,6 0,8 0 0,2 0,4 0,6 0,8
Longueur du canal (m) Longueur du canal (m)

Figure 96 : Comparaison des concentrations expérimentales a celles simulées pour le systeme
eau/acétone/toluéne.

Nous remarquons, d’apres la Figure 96, que les profils de concentration simulés
reproduisent fidélement les résultats expérimentaux. Pour tous les cas simulés,

. . . Corg,simu—Corg,ex , N
Perreur relative maximale en concentration (—= B2P) est égale a 13%,
Corg,exp

tandis qu’en moyenne, cette erreur ne dépasse pas les 4%.
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IV.2.5. VALIDATION A PARTIR DES RESULTATS
EXPERIMENTAUX DU CHAPITRE III

Dans le chapitre III, les résultats expérimentaux des caractérisations du
transfert de maticre liquide-liquide dans trois milli-canaux en zigzag ont été
présentés. Le systeme de fluides utilisé est I’eau/rhodamine B/octan-1-ol. Ces
résultats sont utilisés dans ce qui suit pour valider le modele de transfert de matiere.

IV.2.5.1. Domaines simulés

La géométrie des canaux étudiés dans ce travail de these est décrite dans le
chapitre II. Dans les simulations, chaque phase liquide est représentée par un
modele 1D, comme expliqué dans IV.1.3.1.

La géométrie simulée dans le modéle est construite en fonction des parameétres
g
géométriques du canal, ce qui permet de passer d’une dimension de canal a une

autre trés facilement.

IV.2.5.2. Conditions aux limites et parametres d’entrée du modéle

La concentration du soluté (la thodamine B), qui est initialement présent
dans la phase aqueuse, est fixée a caqin=20 mg'L-1, alors qu’en phase organique,
Corgin=0. Les débits des phases listés dans le Tableau 18 sont utilisés dans les
simulations afin d’essayer de prédire numériquement les concentrations en sortie

du réacteur obtenues expérimentalement (cf. Tableau 18).

Pour chaque couple de débits, la corrélation du nombre de Sherwood, qui permet
d’estimer le coefficient de transfert de matiere « kra » dans le milli-canal en zigzag,
a ¢été choisie selon le régime d’écoulement identifié d’apres les cartographies
d’écoulement. Les lois d’évolution du Sherwood, incluant plusieurs nombres
adimensionnels ayant un effet sur I’écoulement dans les canaux en zigzag, ont été
proposées dans le chapitre III pour chaque régime d’écoulement observé. La
corrélation de Sherwood correspondante au cas étudié est intégrée dans le modele.

Dans le cas d’un écoulement annulaire/dispersé, les fractions volumiques des
phases aaq €t dtorg SONt supposées égales au rapport du débit de la phase sur le débit
total (pas de glissement) (cf. eq (88)). Cependant, dans le cas d’'un écoulement
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annulaite ou annulaire/bouchons, ou un glissement a été percu dans les
visualisations d’écoulement, les fractions volumiques sont calculées d’apres le

modcle de glissement établi dans le chapitre I11.

IV.2.5.3. Résultats

Les résultats des différentes simulations réalisées sont récapitulés dans le

Tableau 31.
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Tableau 31 : Résultats simulés en termes de concentrations en phase organique a la sortie du réacteur, pour chaque couple de débits testés.

Diamétre du canal d (mm) (kg-al;l-l) (sz’;f_l) (ICI‘;‘; ;:‘11) (;Of;Simll) W (%0)

] 2 2,67+0.27 291 9

1,5 3 3,78%0,37 3,81 1
2 4 52340,16 47 10

1 1 43620,14 472 8
2 2 2 5,8240,18 6,69 15
3 3 8,06+0,24 875 9

1 0.5 5,8040,18 5,37 7

2 1 8.7310,26 8.48 3

3 1,5 11,79£0,34 11,75 0

1 2 2,6310,26 2,64 0

1,5 3 2,3410,24 2,42 3
2 4 2,09+0,21 1,81 13

3 1 1 4,4510,14 4,23 5
3 3 2,7710,28 3,23 17
2 1 2114021 2.43 15

3 1,5 3,96+0,13 4,09 3
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4 2 5,96£0,18 5,36 10
1,25 2,5 1,40+0,15 1,58 13
15 3 2,25+0,23 2,05 9

2 4 3,3440,33 3,67 10
1,6 1,6 2,24+0,23 1,99 11

2 2 3,98+0,13 436 9

3 3 5,46+0,17 473 13

3 1,5 43340,14 4,57 5
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Les concentrations obtenues en sortie du réacteur (Corgsimu) sSONt comparés a celles

issues du travail expérimental (Corgexp) €t semblent étre cohérentes. En effet, la

org,simu—Corg,exp

. rrr . c . , , .
différence relative ( ) entre les valeurs simulées et expérimentales

Corg,exp
atteint au maximum 17%, et vaut en moyenne 8%, ce qui est acceptable. Ces
différences observées peuvent provenir des erreurs qui résultent de l'utilisation des
corrélations de kia établies expérimentalement.
Néanmoins, ces résultats sont prometteurs d’autant plus que les corrélations de kia
proposées et implémentées dans le modele résultent d’un ensemble de données
issues de différents régimes d’écoulement et de diverses tailles de canaux.

En conclusion, sur la base des comparaisons des résultats en termes de concentration an sein dn
réactenr, entre les simulations 1D et les excpériences du présent travail de theése et du travail de
Said et al.[67], le modele de transfert de matiére proposé pour la modélisation 1D/3D du
réactenr « DeanHex » est validé. Sa performance est globalement satisfaisante, notamment avec
Uimplémentation des corrélations de kr.a proposées dans le chapitre précédent et ce, quelle que soit

la taille des milli-cananx: et le régime d'écoulement.

IV.3. SYNTHESE

Dans ce chapitre, une nouvelle approche numérique 1D/3D est proposée
afin de modéliser ’échangeur/réacteur milli-structuré a un cott CPU raisonnable
malgté la complexité de la géométrie du canal et son rapport L/dn élevé. Le modele
est basé sur le couplage d'une représentation 1D du canal d'écoulement avec un
solide environnant 3D. De cette fagon, le rapport volumique solide/fluide dans le
réacteur est conservé et le processus de transfert de chaleur est bien simulé, en
particulier lors de la mise en ceuvre de réactions chimiques tres exothermiques et

rapides.

Tout d’abord, un mode¢le thermo-hydraulique dans le cas d’un écoulement
monophasique est décrit. Ce modele a été appliqué au réacteur DeanHex et des
simulations 1D/3D ont été menées. Les lois de frottement et de transfert de
chaleur (corrélation du coefficient de Darcy et du nombre de Nusselt) établies pour
le DeanHex au cours de travaux expérimentaux précédents sont intégrés dans le
modecle. Les profils thermiques simulés qui en résultent ont été comparés aux
simulations CFD 3D (moins de 2% de différence relative et une réduction
significative du temps de calcul, 5min vs 4h) et ensuite aux résultats expérimentaux
d'études précédentes (différence relative de 4% avec un débit de fluide allant de 2,4
2 60,9 L.h'!). Une réaction monophasique rapide et trés exothermique a été ensuite
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implémentée dans le modele et les résultats simulés en termes de température de
sortie et de taux de conversion ont montré un bon accord avec les résultats
expérimentaux (moins de 8% de différence relative en température et moins de
12% de différence relative en conversion). Sur la base de ces comparaisons,
l'approche 1D/3D s'est avérée prometteuse et validée pour le réacteur DeanHex.

L'étape suivante consiste a étendre l'utilisation de ce modele aux écoulements
diphasiques. Une complexité est donc ajoutée du fait qu’il faut tenir compte des
vitesses réelles de chaque phase. La représentation des deux phases dans le modele
COMSOL en termes de transfert de chaleur a travers la paroi du canal demande le
calcul de facteurs de correction de surfaces d’échange pour corriger le nombre de
Nusselt appliqué pour chaque phase afin de reproduire, dans le mode¢le, les
conditions réelles d’écoulement. Cela dépend du régime d’écoulement identifié
d’apres la cartographie établie dans le chapitre précédent. Les expériences de
caractérisation du transfert de chaleur en diphasique dans le milli-canal en zigzag
lors du projet ANR POLYSAFE ont permis la validation de ce mode¢le (différence
relative de 7 a 20% avec un débit total de fluides allant de 1,4 a 6,7 kg.h1).

De plus, 'objectif du travail étant de construire un modele complet de mise a
'échelle de I'échangeur/réacteur, le transfert de matiere est également modélisé
dans le cas d’'un écoulement diphasique. Le mode¢le réussit a prédire les profils de
concentration, tout le long du réacteur, issus du travail expérimental de Said et al.
[67] (différence relative inférieure a 13% avec un débit total de fluides allant de 3 a
10 kg.h'1). De plus, le mode¢le a été validé en intégrant les corrélations de coefficient
de transfert de maticre kia obtenues a partir des expériences dans le chapitre
précédent (différence relative en concentration inférieure a 17% quels que soient
le régime d’écoulements et la taille de canaux).

Ainsi donc, un modéle complet de échangeur/réacteur est développé et permet
d’effectuer des simulations rapides de cas d’études et de prédire les performances
du réacteur. En outre, en supposant que les lois de transfert de chaleur, de transfert
de matiere et de frottement soient disponibles, soit a partir d'expériences, soit a
partir de calculs CFD 3D validés sur un nombre restreint d'unités périodiques, le
modele 1D/3D pourrait étre utilisé pour d'autres canaux ondulés, généralement
avec des rapports L/dn et volume solide/volume fluide élevés, échangeant de la

chaleur dans toutes les directions avec le milieu environnant.
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Plusieurs technologies d’échangeurs/réacteurs milli-structurés existent et
ont été testées. Elles ont montré de meilleures performances a I’échelle du
laboratoire voire a I’échelle industrielle par rapport aux réacteurs conventionnels.
Des études de caractérisation de performances thermo-hydrauliques ont été faites
et des lois de frottement et de performances thermiques ont été établies. En
revanche, peu de données concernant le transfert de maticre liquide-liquide sont
disponibles, bien que ce sujet soit important pour comprendre le comportement
du systeme réactionnel multiphasique lors de la mise en ceuvre de réactions

chimiques.

L’objectif de cette these est alors de fournir des résultats quantitatifs de transfert
de matiere liquide-liquide en milli-canal, y compris lors de I'extrapolation en taille
des canaux. Un écoulement diphasique (liquide-liquide) est considéré afin de cibler
une large plage d’applications en industrie et d’envisager ainsi lutilisation
industrielle de ce type de technologies. Dans ce travail, la géométrie du canal de

’échangeut/réacteur milli-structuré « DeanHex » est étudiée.

Pour remplir cet objectif, plusieurs maquettes de réacteurs ont été construites avec
différents canaux millimétriques en zigzag de dimensions croissantes (2X2, 3X3 et
4X4 mm?). Du fait que la typologie d’écoulement dans le canal influe sur les
phénomenes de transfert de matiere en systemes diphasiques liquide-liquide, nous
avons jugé nécessaire d’établir une cartographie d’écoulement. Le travail
expérimental est alors divisé en deux parties : la visualisation de 'écoulement et la
caractérisation du transfert de matiére. Pour la premicre partie, des vidéos et
photos sont enregistrées, a 'aide d’une caméra rapide, pour différents couples de
débits des phases liquides et dans les trois maquettes transparentes. Cela a permis
d’obsetver quatre types d’écoulement (annulaire/bouchons, annulaire,
annulaire/dispersé et agité) et d’établir une cartographie en fonction du nombre de
Weber coté phase dispersée et du nombre de Dean interne c6té phase continue

qui a été globalement satisfaisante et ce, quelle que soit la taille des milli-canaux.

Cette cartographie a aidé a I'analyse des résultats de I’étude du transfert de matiere
(deuxieme partie du travail expérimental). Cette derni¢re consiste a évaluer le
coefficient global de transfert de mati¢re dans le canal d’aprés des mesures
expérimentales de la concentration du produit qui transfére d’une phase a l'autre,
le soluté, dans au moins une des phases liquides a entrée et la sortie du réacteur.
Le flux de maticre transféré est ainsi obtenu par bilan maticre. Les valeurs du
coefficient de transfert de matiére kra, obtenues dans les trois milli-canaux ondulés,
varient entre 0,003 et 0,130 s pour des débits totaux allant de 1,5 a 6 kg-h-! avec
des ratios de débits aqueux sur organique de 0,5 a 2.
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L’analyse des résultats obtenus dans chaque maquette (effet du débit total et du
ratio de débits sur le kia) a permis d’observer que le coefficient de transfert de
maticre kra augmente avec 'augmentation du débit total des phases dans le
réacteur et du ratio de débits, sauf lorsque le régime d’écoulement passe dun
régime ou laire interfaciale est importante vers un régime ou elle est réduite,
induisant alors la diminution du transfert de matiere. De plus, Defficacité
d’extraction E augmente avec le kia a exception de certains cas ou le gain en aire
interfaciale ne compense pas les pertes en temps de séjour du fait que le débit total

augmente.

Le résultat intéressant et marquant réside dans la comparaison des valeurs de kia
pour toutes les maquettes (aspect extrapolation) a iso-ratio de débits des phases.
En effet, a iso-temps de séjour et donc a iso-vitesse, les valeurs de kia des trois
canaux suivent la méme tendance. Les points ayant des valeurs de kra similaires
semblent avoir le méme régime d’écoulement malgré la différence de diameétre du
canal. Par conséquent, nous avons conclu que le facteur qui semble affecter les
résultats s’avere étre la vitesse de I’écoulement et donc le régime d’écoulement.
Cela est intéressant pour envisager une procédure d’extrapolation mais n’est pas
suffisant. En effet, des lois d’extrapolation permettant de prédire les performances
du réacteur lors de la mise a Péchelle jusqu’a Péchelle industrielle s’averent

nécessaires.

Pour ce faire, a partir des données expérimentales issues des trois maquettes, des
lois d’évolution du coefficient de transfert de matiére sont établies, en fonction de
nombres adimensionnels. Une corrélation du nombre de Sherwood modifié
(fonction du kra) est proposée par régime d’écoulement (annulaite/bouchons,
annulaire et annulaire/dispersé), qui s’est avéré un facteur déterminant pour les
performances de transfert de matiere entre les phases. En effet, le nombre de
Sherwood modifié est corrélé aux parametres suivants : le nombre de Weber coté
phase dispersée, le nombre de Dean interne coté phase continue, le ratio des débits
massiques et le ratio entre le rayon de courbure interne du canal et la longueur

droite entre les coudes.

La notion de glissement a été introduite a la fin du chapitre III, du fait que ce
phénomene physique pourrait influencer le temps de séjour dans le réacteur. Il aura
alors un effet sur les résultats, notamment en termes de taux de conversion dans le
cas d’'implémentation de réactions chimiques. Dans nos expériences, afin de
pouvoir estimer s’il y a un glissement entre les phases liquides ou pas, nous avons
eu recours aux visualisations des écoulements. D’apres les visualisations des
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écoulements annulaires et annulaires/bouchons, ou l'interface entre les phases est
facile a suivre (contrairement au cas ou I’écoulement est dispersé ou agité), nous
avons pu détecter la présence du glissement. En effet, le glissement a été quantifié
empiriquement en estimant les fractions volumiques des phases sur les photos,
pour différents débits totaux, ratios de débits et diametres de canaux et cela en
supposant une forme cylindrique du filet et/ou des bouchons de phase aqueuse.
Les données rassemblées ont permis d’établir une corrélation avec laquelle la
vitesse de la phase continue (organique) pourra étre estimée a partir de la vitesse
totale des phases. Les fractions volumiques réelles des phases ainsi que la vitesse
réelle de la phase aqueuse seront ensuite déduites.

Dans le chapitre IV, un travail de modélisation associé a I’étude expérimentale est
présenté. Dans l'objectif de développer un modéle d’échangeurs/réacteurs a
plaques, en particulier de type DeanHex, pour la simulation rapide de cas d’étude
et Pextrapolation de ces réacteurs jusqu'a l'échelle industrielle, une nouvelle
approche numérique 1D /3D a été proposée. Elle consiste a représenter le canal en
zigzag, ayant un ratio entre la longueur développée et le diametre hydraulique élevé,
par un modele 1D couplé a un modele 3D pour le solide environnant. Dans le
modele 1D, les variables calculées sont moyennées sur les sections transversales du
canal et discrétisées le long du canal et des lois de performances établies
expérimentalement ou numériquement peuvent étre intégrées. De plus, la chaleur
est échangée dans toutes les directions normales aux parois du canal avec le solide
environnant. Cette approche évite non seulement de mailler la section transversale
du canal avec un maillage 3D complexe, mais fournit également une méthode de
simulation capable de prédire les performances de l'échangeur/réacteur (taux de

conversion, sélectivité, etc..).

Le modele thermo-hydraulique 1D/3D ainsi développé sous COMSOL
Multiphysics V5.5 prend en compte tous les effets de conduction thermique dans
le matériau solide du réacteur qui induisent notamment des flux de chaleur entre
les canaux adjacents. Il offre également un outil de simulation moins cotteux que
les simulations 3D CFD en termes de ressources (temps de calcul, CPU...) pour

les canaux micro- et milli-structurés.

Ce modgcle a été réalisé dans le cas d’écoulements monophasiques et diphasiques.

D’une part, dans le cas monophasique, le transfert de chaleur avec et sans réaction
chimique (monophasique, rapide et tres exothermique) a été simulé dans des milli-
canaux en zigzag. Les profils thermiques et les taux de conversion ont été bien
prédits par le modeéle, en comparaison avec des simulations CFD 3D et des
résultats expérimentaux. Cependant, nous avons pu observer une limitation du
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modecle proposé suite a la simulation d’un échange de chaleur sur une portion
restreinte du périmetre mouillé du canal (cas asymétrique). En effet, le champ de
température en cas réel n’est pas homogene dans le canal du fait que ce dernier
¢change de la chaleur a travers 'une de ses parois. Cela contredit les hypotheses de
base du modéle 1D/3D. En effet, méme en appliquant des cotrrections permettant
de modifier les surfaces d’échange, leffet de 'homogénéité du champ de
température dans le modele semble étre a origine de la différence avec le cas réel.
Cela pourra étre un axe de développement du modéle qui prendrait en compte les
gradients de température aux bornes du canal.

D’autre part, la différence principale entre un écoulement monophasique et un
écoulement diphasique est que dans le dernier cas, les fluides n’ont pas les mémes
vitesses superficielles et peuvent ne pas avoir la méme vitesse au sein du canal si
un glissement entre les phases a lieu. Dans le mode¢le, deux physiques 1D (chacune
pour une phase fluide) sont imposées au canal en zigzag représenté par un fil qui
suit I'axe de I’écoulement. Par conséquent, les longueurs caractéristiques
correspondant a chaque phase sont a définir selon le régime d’écoulement et
rentrent dans le calcul des nombres de Reynolds et de Nusselt de chaque phase.
Selon le régime, I'une ou les deux phases échangent avec le solide environnant.
Cependant, le modele 1D/3D considere toujours que les deux phases échangent
dans toutes les directions normales a ’écoulement avec le solide environnant. Pour
cela, nous avons proposé des facteurs de correction afin de reproduire I’échange
de chaleur du cas réel (selon chaque configuration d’écoulement) dans le mod¢le
développé. D’apres des résultats simulés, nous avons pu montrer la nécessité de
prendre en compte dans le modele Ieffet du régime d’écoulement du fait que des
différences en température, d’un régime a un autre, ont été observées. Cela pourra
avoir une influence significative sur les résultats en termes de conversions dans le

cas d’'implémentation de réaction chimique.

’échange thermique étant ainsi modélisé et validé, nous nous sommes intéressés
a la modélisation du transfert de mati¢re au sein du réacteur pour pouvoir prédire
ses performances en termes de conversion et de sélectivité lors de la mise en ceuvre
de réactions chimiques. La validation du mode¢le de transfert de maticre a été
réalisée en comparant les résultats simulés en 1D/3D (en termes de profils de
concentration) a des résultats expérimentaux, notamment ceux issus de ce travail
de these. La performance du modele a été globalement satisfaisante, surtout avec
I'implémentation des corrélations de kra proposées et ce, quelle que soit la taille
des milli-canaux et le régime d’écoulement.
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Ce travail qui aboutit a une meilleure compréhension des écoulements liquides-
liquides et des performances en termes de transfert de maticre dans les canaux

milli-structurés, ouvre également de nombreuses perspectives.

11 nous semble intéressant d’élargir la caractérisation des performances a plusieurs
systemes de fluides ayant différentes propriétés physico-chimiques. En effet, méme
siles corrélations du coefficient de transfert de matiere ont été établies en fonction
de nombres adimensionnels, elles sont basées sur les données d’un seul systeme de
fluides ou la phase organique est beaucoup plus visqueuse que la phase aqueuse
(>7 fois) et ou la tension interfaciale est relativement faible. Il serait intéressant
d’utiliser d’autres systemes de fluides dans les expériences de caractérisation du
transfert de matiere pour obtenir des corrélations ayant de larges gammes de
validité. Il en est de méme pour la cartographie d’écoulement. Des visualisations
d’écoulements pour d’autres systemes de liquides avec différents propriétés
physico-chimiques permettront d’établir une cartographie plus générale, en

fonction de nombres adimensionnels, satisfaisante pour tous les systemes étudiés.

Par ailleurs, comme il s’avere que 'écoulement est parfois de type agité a des débits
industriels dans les trois maquettes, il est nécessaire de caractériser le transfert de
maticre a des débits plus élevés que ceux testés dans ce travail. Nous n’avons pas
pu le faire a cause des problemes d’étanchéité des maquettes. Seulement trois
valeurs de kra ont été obtenues expérimentalement dans ce type d’écoulement et
c’est pour cette raison qu’il n’a pas été proposé de corrélation du coefficient de
transfert de maticre dans le régime agité (émulsion). Ce serait intéressant de
pouvoir compléter cela afin de poursuivre la démarche d’extrapolation vers les
débits industriels.

Par ailleurs, en ce qui concerne le glissement, nous avons pu réaliser une premicre
estimation expérimentale a partir des images obtenues par caméra rapide. Nous
avons développé un modele sur le logiciel EES qui est basé sur la physique de ce
phénomene. Deux types de forces agissantes sur I’écoulement jouent un role dans
I'apparition du glissement : les forces de cisaillement des phases avec la paroi solide
du canal et les forces de frottement interfacial entre les phases. Par conséquent, le
modele sous EES résout une équation de conservation de masse et une équation
de quantité de mouvement pour chaque phase. Des lois de fermeture des équations
de quantité de mouvement sont rajoutées, renfermant des modeles de calculs du
frottement aux parois du canal et du frottement interfacial. Ces calculs dépendent
de la configuration d’écoulement, notamment des surfaces d’échange des phases
avec la paroi du canal et de laire interfaciale. En complétant ce modele, le
glissement sera plus précisément estimé.
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En outre, lors des simulations, le coté refroidissement/chauffage de
I’échangeur/réacteur a été remplacé par une condition de flux. Cependant, les
canaux « utilité » pourront étre présents géométriquement et représentés par des
modeles 1D comme cela a été réalisé pour le canal « procédé ». Cela permettra au
modele de fonctionner en mode dynamique, ou différents scénarios pourront étre
simulés. Cela permettra d’évaluer les effets des déviations des conditions de
fonctionnement sur le controle de la réaction en ce qui concerne la capacité

thermique des matériaux.

Enfin, il serait également intéressant de simuler une réaction diphasique, rapide et
exothermique avec le modele 1D /3D afin de valider le modele complet (transferts
thermique et massique) et étudier ainsi 'effet du régime d’écoulement sur les taux

de conversion.
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NOMENCLATURE




NOMBRES ADIMENSIONNELS LATINS

De Nombre de Dean
Re Nombre de Reynolds
Pr Nombre de Prandtl
Nu Nombre de Nusselt
We Nombre de Weber
Ca Nombre Capillaire
Oh Nombre d’Ohnesorge
Det Nombre de Dean interne
Sh Nombre de Sherwood
Ce Nombre de force centrifuge
E Efficacité d’extraction
m Coetficient de partage
Ratio des débits massiques
q aqueux/organique
NOMBRES ADIMENSIONNELS GRECS
A Coetficient de Darcy
C Coetficient de pertes de charges

LETTRES ROMAINES

dn m Diametre hydraulique

L m Longueur développée totale

S m? Surface de la section transversale
R. m Rayon de courbure central

Rai m Rayon de courbure interne

Le m Longueur caractéristique

La m Longueur droite entre deux coudes

z m Coordonnée axiale
X,y m Coordonnées radiales

A m?2 Surface d’échange de chaleur




\% m3 Volume
a m?2-m-3 Aire interfaciale
kr, m-s! Coefficient de transfert de maticre global
k m-s-! Coefficient de transfert de matiére local
U W-m-2-K-1 Coeftficient de transfert de chaleur global
h Wem2K-1 Coefficient de transfert de chaleur convectif
] mol-s-1-m? Densité de flux molaire
F mol-s! Flux molaire transféré
Séch m? Surface d’échange de transfert de matiere
Q m;;;_‘fu Débit du fluide
Cp kgt Capacité thermique spécifique du fluide a
pression constante
u m-s! Vitesse
u Incertitude (dans 'annexe 1)
D m2s-! Coefficient de diffusion
Cc mol'm3 Concentration
P Pa Pression
a]—as,
bibs - constantes
Amax Abs Absorbance maximale
12 - Coefficient de linéarité
cal - Fait référence a une grandeur calculée
exp - Fait référence a une grandeur expérimentale
Quwall W-m'! Chaleur échangée a travers les parois
Qr W-m! Chaleur libérée par la réaction
R mol-m-3-s-! Vitesse de consommation du réactif
W m Largeur de la matrice solide
1 m Longueur de la matrice solide
t m Epaisseur de la matrice solide
T Kou°C Température
qs W-m-2 Flux de chaleur convectif
N - Nombrte de canaux




r mol'm3-s-! Vitesse de réaction
K mol'm-3-s-1 Constante cinétique
ko mol'm-3-s-1 Facteur pré-exponentiel
Ea J'mol! Energie d’activation
MRKLB mg Masse de Rhodamine B (annexe 1)
X Variable (annexe 1)

LETTRES GRECQUES

kg.m—3

Masse volumique

Pa-s

Viscosité dynamique

W.m-1 Kt

Conductivité thermique

oZ2 I i =il o

m

Epaisseur de la couche limite

S

Temps de séjour

N-m-!

Tension interfaciale

S| =

Fraction volumique apparente

Fraction volumique réelle

Angle de coudes

m

Périmetre mouillé de la section transversale

Facteur de correction

o
0
X
4

R

J.m71.1<—1

Constante universelle des gaz parfaits

AH;r

kJ-mol!

Enthalpie de réaction

INDICES

Relatif au fluide 1

Relatif au fluide 2

Interface entre les fluides

Réactionnel

Mélange

Relatif a la phase continue

Relatif a la phase dispersée

in

Relatif a entrée du canal




out

Relatif a la sortie du canal

ucC Relatif a la période de I’écoulement, i.e. « unit cell » en anglais
aq Relatif a la phase aqueuse
org Relatif a la phase organique
p Relatif au coté procédé
u Relatif au coté utilité
tot totale
exp Fait référence a une grandeur expérimentale
simu Fait référence a une grandeur simulée
réf référence
S solide
Na2S$203 Relatif au thiosulfate de sodium
H>O» Relatif au peroxyde d’hydrogene
constructeur Fait référence a une grandeur donnée par le constructeur
(annexe 1)
EXPOSANTS
eq Equilibre
SIGLES
1D, 2D, 3D Une dimension, deux dimensions , trois dimensions
CFD Computational fluid dynamics
SiC Carbure de silicium
PMMA Polyméthacrylate de méthyle
PC Polycarbonate
Al Aluminium
DTS Distribution de temps de séjour
PTFE Polytétrafluoroéthyléne
NaOH Hydroxyde de sodium
UV-Vis Ultra-violet-Visible
RhB Rhodamine B
H>SO4

Acide sulfurique




KH2PO4

Phosphate de potassium monobasique

KoHPO4 Hydrogénophosphate de potassium
Na25203 Thiosulfate de sodium
H20; Peroxyde d’hydrogene
Na2530¢ Sulfate de sodium
H20O Eau
LIF/PLIF Fluorescence Induite par Laser (P pour Planaire)
GC Chromatographie en phase gazeuse
IR Indice de réfraction
EtAc Acétate d’éthyle
MIBK Méthylisobutylcétone
OPR Open Plate reactor
RT Residence Time
HP Heart Pattern
LFR Low Flow Reactor
AFR Advanced Flow Reactor
NI National Instruments
LED Diode électroluminescente, i.e. « light-emitting diode » en anglais
PFV Photron Fast Viewer
EES Engineering Equation Solver
CPU Central Processing Unit
CEA Commissariat a ’Energie Atomique et aux Energies Alternatives
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ANNEXE 1

CALCULS D’INCERTITUDES SUR LES MESURES
EXPERIMENTALES

Le coefficient de transfert de matiére obtenu expérimentalement est calculé

d’apres le modele suivant :

Q 1+m- %
kpa=— Q‘;rrgg In(l - —— aoq  Corgz=L) (107)
1 . .S L aq,z=
( m Qaq) P

En considérant comme variables expérimentales X; toutes les grandeurs figurant
dans Péquation ci-dessus sauf Sy et L (la section et la longueur du canal)
(X1= Corgz=L, X2= Caq=0, X3=m, X4=Qorg et X5=Qaq), nous effectuons la
dérivation du kia par rapport a chacune de ces variables expérimentales. Nous

obtenons ce qui suit:
dkLa = dcorg‘Z:L . Al + dcaq,z=0 . Az + dm - A3 + onrg ) A4_ + anq . A5 (108)

Ou Aj (i=1 a 5) est la dérivée partielle du kra par rapport a la variable X :

Qorg

) 109
Sp ‘L- [m " Cag,z=0 — (1 +m: ﬁ) ’ Corg,z:L] ( )

A1:

_Qorg " Corgz=L

Az =
Q (110)
Sp ‘L- Caq,z=0" [m *Caq,z=0 — (1 +m- ﬁ) : Corg,zzL]
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A = _Qorg'corg,z=L
3 S -L-m2-(1 Qorg 1 Qorg .
p m +m Qaq Caq,zzo_ E-I_Q_aq Corg,zzL
[ l+ Qorg ]
otnlt o[ Qag || (111)
aq [ Caqz=0 orgzzLJ

m * Qorg *Corgz=L

A, =
* S -L- (1 . Qorg 1 Qorg
p Qaq +m Qaq m: Caq z=0 +m- Qa Corg,z=L
[ [14+m Lo |
1 | 1— Qaq |. | (112)
nll m * Caqz=0 Corg’ZZle
- 2
org S L ( 1 m )
Qorg Qaq
m? - Qorg2 " Corg,z=L " Caq,z=0
AS =

Q Q
SpL-Qaq” (1 +m- érqg) [m *Caqz=0 — (1 +m- Q‘;g) - corg,zzL]

Qorg
) T Qg (113)
m'Qorg "In|1— m " Corg,z LJ
Qorg
frsy (1o )

L’incertitude u sur le kra sera alors égale a :

u(kLa) = (114)

Ou u(Xj) est I'incertitude sur la variable Xi.
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Détermination de ’incertitude sur les débits Qorg €t Qaq

L’incertitude sur la mesure du débit des phases organique et aqueuse provient de
Iincertitude du débitmetre donnée par le constructeur Uconstructeur(Q) €t de I’écart-

type 0 des mesures expérimentales.

uconstructeur(Q))2 (115)

U@ = o2 + (Fenr

Détermination de Pincertitude sur la concentration initiale Caqz=0

La solution aqueuse de rhodamine B (RhB) est préparée a une concentration Cag,.=0,
en pesant une masse mgnp de RhB a I’aide d’une balance de précision dissoute dans
un volume V,qin mesuré a 'aide d’une éprouvette graduée. Nous dérivons Caq,=0

par rapport 2 mgnp €t 2 Vagjin.

__ MghB
Cagz=0 = V. (116)
aqg,in
Vaq,in ' drr'thB — MRgpB * dVaq,in
dCaq,z=0 = V.. 2 (117)
ag,in
dmgpg  Mgpg - dVag,o
dcyg z=0 = - - 118
aq,z=0 Vaq,o Vaq,Oz ( )
2 2
u(m m “u(Vagi
u(Caq z=0) — ( RhB) + RhB ( 2aq,m) (119)
, Vaq,in Vaq,in

L’incertitude u(meng) sur la masse mrnp pesée est égale a I'incertitude de la balance
donnée par le constructeur (0,2 mg) divisée par 2. Dans notre cas,

u(mrne)=10,1 mg (selon Metler).

Le volume V.qin est mesuré a ’aide d’une éprouvette de 0.5 L. (Vaq.ia>>0,5 L)). Donc :
9> p 5 1> 5

Vaq,in Vaq,in,i (120)

n
i=1

Alors dVag,in 87écrit
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dValq,in = Z dVaq,in,i (121)

L’incertitude u(Vag,in;) sur le volume Vagin; est égale a I'incertitude de I’éprouvette
graduée donnée par le constructeur (volume total de Déprouvette=0,5 L,

incertitude 0,005 L), d’ou :

n 2
WCVagin) = | ) (%) (122)

i=1

Détermination de Pincertitude sur la concentration mesurée a la sortie

Corg,z=L

L’échantillon pris a la sortie du réacteur est analysé par spectrométrie UV-Vis. Une
absorbance A correspondante a ’échantillon est ainsi mesurée. Ensuite, grace a
une loi linéaire préétablie expérimentalement liant ’absorbance a la concentration,
la concentration en RhB corg.=1. est déduite de I'absorbance A mesurée. Par
conséquent, I'incertitude sur Corg=1. provient de I'incertitude u(A) sur 'absorbance
A mesurée a I'aide du spectrophotomeétre ainsi que de I'erreur de la loi u(cte) (123).

A

Corgz=L = E (123)

cte-dA — A-dcte
dcorgz=1, = te? (124)

dA A-dcte
dcorg,z=L = cte  cte? (125)
u(A) 2 A -u(cte) 2 (126)
U(Corgz=1) = (cte) +< cte? )

D’incertitude u(A) sur I'absorbance A mesurée provient de lincertitude du

spectrophotomeétre donnée par le constructeur Uconstructeur(A) €t de Iécart-type 0a

d’au moins cing mesures d’absorbance du méme échantillon.

2
u(A) — Gi + (uconstruzcteur(A)> (127)
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La loi établie (123) est linéaire avec une erreur sur la valeur de la constante (cte) qui
peut étre quantifié par intervalle de mesures. Nous cherchons la valeur de la
constante de la loi « ctel » (resp. « cte2 ») qui arrive a faire passer la droite par le
point ayant le plus grand écart dans Iintervalle [0 ; 4 mg L[ (resp. [4 ; 10 mg-L-1]).
Comme cela correspond a une loi de probabilité rectangle, écart peut étre divisée
par racine de 3, d’ou :

abs(cte—ctel)

u(cte) = N

= 0,019 pour Corgz=1 < 4 mg'L! (128)

abs(cte—cte2)

u(cte) = 7

= 0,006 pour 4 < Corgz=1, < 10 mg-L! (129)

Détermination de P’incertitude sur le coefficient de partage m

Le coefficient de partage m est défini selon I'équation (130). Pour obtenir

I'incertitude u(m), nous dérivons tout d’abord m par rapport a coﬁg et Cag

Corg
= —5 (130)
Caq
i Cagq * ACorg — Corg " dCaq (131)
m= oqZ
aq
: _degry  Corg " degg (132)
m = c&d - eq2
aq Caq
(133)
s Corg " U(c, )
u(m) - eq eq?2
Caq Cag

Pour obtenir coﬁ‘g, une dilution de I’échantillon a été nécessaire. Un volume V1 de

I’échantillon dilué a été analysé par spectrométrie UV-Vis. Son absorbance A est
mesurée et dapres la loi d’étalonnage du spectrophotomeétre préétablie, sa
concentration ci est obtenue.

(134)
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Vore - d(cq - V1) — (c1 - V;) - dV,
dcggg _ Vorg (cy - V1) g 1 V1) org (135)
Vorg
d(cq ' Vq) (€1 V) - dVy,

deorg = - s 136

org Vorg Vorgz ( )

d(C1 * V]_) = V1 * dCl + Cl " dV1 (137)

dced — Vi - dey n ¢ - dVy _ (c1-Vy)- dvorg (138)

org Vorg VOI"g Vorgz
Viu@e)\”, (e u\’ | (e Vi uCVorg)\’
u(Corg) = ( ) +< > +( > g> (139)
VOI‘g VOI‘g Vorg
Ou u(c1) est calculé d’apres le paragraphe 0.
u(vV;) =0,01-Vv; (140)
u(Vorg) =0,01- Vorg (141)
ng est déduite d’apres le bilan de matiere :
eq V + Corg Vorg = Mppp (142)
ng ) Vaq = Mppg — dCorg org (143)
Mgpp — Corg * V
ng _ org ~ Vorg (144)
Vaq
eq
dC;g _ Vaq ’ d(mRhB - Corg ' Vorgi/_ 2(rnRhB org org) dvaq (145)
d(mpp — ngg *Vorg) = dmppp — d(cg‘rlg ) org)
eq (146)
= dmRhB - Vorg ' dcorg - org dvorg
dm ~dcid, — -dv ced

det = RhB — org org org org (mRhB org org) dV (147)

Vaq vaq2
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eq

eq drnRhB Vorg ) dcg(r]g Corg dVorg (mRhB - Cf)?g ’ Vorg) ’ dVaq

degd = - - - . (148)
aq Vaq Vaq Vaq
u(cq) =
u(mrhp) 2 + Vorg'u(cg?g) ’ + ngg'u(vorg) 2 + (mRhB_ngg'Vorg)'u(Vaq) 2 (149)
Vaq Vagq Vaq Vag®
U(Vaq) = 0,01 Voq (150)
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Résultats
dy (mm) Quq (ms7) Qorg (m¥sY) Corel kea (s7)
! o (mg-L-1)

2,9E-07+2,4E-09 2,0E-07+1,9E-09 5,80+0,18 0,0158+0,0018

6,0E-07%8,9E-09 6,9E-07%5,1E-09 5,82+0,18 0,0545+0,0067

2,9E-07£1,1E-08 6,7E-0717,7E-09 2,6710,27 0,0235+0,0039

43B-07+5,7E-09 10,2 E-07+1,3E-08 3,78+0,37 0,0563+0,0103

2 5,7E-07£3,4E-09 13,6 E-07£5,6E-09 5,231+0,16 0,1252+0,0166
5,6E-0714,0E-09 3,6E-0713,8E-09 8,731+0,26 0,0426x0,0053

8,4E-07+5,8E-09 5,1E-07+4,2E-09 11,79+0,34 0,087610,0114

2,8E-07£9,2E-09 3,5E-0716,2E-09 4.3610,14 0,0195%0,0024

8,5E-07%3,5E-09 10,3 E-07+3,7E-09 8,0610,24 0,1302+0,0169

2,8E-07£2,1E-09 6,7E-0712,6E-09 2,6310,26 0,0089x0,0015

4 2E-07£2,1E-09 10,2 E-07£3,1E-09 2,3410,24 0,0116x0,0019

2,8E-07+2,0E-09 3,5E-07+2,1E-09 4,45+0,14 0,0077+0,0009

5,7E-07£2,6E-09 13,6 E-07£3,3E-09 2,09+0,21 0,0135%0,0022

3 8,4E-07%2,5E-09 10,3 E-07£3,7E-09 2,77%0,28 0,0129+0,0021
8,4E-0712 5E-09 5,1E-07+£2,4E-09 3,961+0,13 0,0090x0,0011

11,2 E-07%£3,1E-09 6,8E-0713,3E-09 5,961+0,18 0,0192+0,0023

5,6E-0712 4E-09 3 4E-0712,1E-09 2,11£0,21 0,0031%0,0005

4 5E-07%£6,4E-09 5,4E-0712,5E-09 2,2410,23 0,0028x0,0004

8,4E-0711,3E-08 10,2 E-07£5,7E-09 5,4610,17 0,0151£0,0018

4 3,4E-07£1,6E-09 8,4E-0712,6E-09 1,40%0,15 0,0028+0,0004
7,0E-07£2,8E-09 42E-0712,3E-09 3,3210,33 0,0032x0,0005

4 2E-07%6,3E-09 10,3 E-07£3,5E-09 2,25+0,28 0,0059+0,0010
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5,6E-07%2,6E-09 6,9E-07%2,7E-09 3,98+0.13 0,0070+0,0008
5,6E-07£2,4E-09 13,7 E-07£3,3E-09 3,34+0,33 0,0129£0,0023
8,5E-07+3,5E-09 5,1E-07%3,1E-09 433+0,14 0,0052+0,0006
Variable Incertitude
Coeftficient de partage « m » +11%

Concentration initiale caqz=0 + 0,5%




ANNEXE 2

VALIDATION DU MODELE DE TRANSFERT DE MATIERE A
PARTIR DES RESULTATS EXPERIMENTAUX DE SAID ET AL.

Comparaison des concentrations expérimentales (Corgexp) a celles simulées dans ce

travail de thése (Corgsimu) pout le systéme eau/acétone/toluéne

Qaq:Qorg:]-!S kg'h-l

80 \
70 \\

60 —_—

20 —c org,simu C org,exp

0 0,1 0,2 0,3 0,4 0,5 0,6 0,7 0,8

Longueur du canal (m)

Qaq: Qurgz 5 kg'h-l
100

90

80
70
60 \
50
40
30

20 —c org,simu ~ C org,exp
10

Corg (kgm"”)

0 0,1 0,2 0,3 0,4 0,5 0,6 0,7 0,8

Longueur du canal (m)
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Corg (kgrn'a)
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920
80
70
60
50
40
30
20
10

Q.g=1kgh? et Q,,=2 kgh!

\

0,1

0,2

—_—

——

—c org,simu

0,4

Longueur du canal (m)

Q, =3 kgh' et Q,,,=1,5 kgh!

T~

0,2

\

0,6

c org,exp

0,8

\

—c org,simu

0,3 0,4 0,5

Longueur du canal (m)

0,6

c org,exp

0,7

0,8
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Corg (kg'm-3)

cmg (kg'm-s)
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Q.=7,5 kgh! et Q,;=2,5 kgh!

0,2

Qu=4,5 kghl et Q ;=15 kg h!

0,2

—c org,simu

0,3 0,4 0,5

Longueur du canal (m)

—c org,simu

0,3 0,4 0,5

Longueur du canal (m)

C org,exp
-_-__'—-
0,6 0,7
c org,exp
_-_-_-_-_"—-
0,6 0,7

0,8

0,8
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corg (kg'md)

100
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corg (kg'm-s)

Q,,=4 kg.h? et Q,,,=2 kg.h!

—c org,simu c org,exp

\

"\____-—-__

T —
0 0,1 0,2 0,3 0,4 0,5 0,6 0,7 0,8
Longueur du canal (m)
Qaq=2 kg.h'et Qorg=4 kg.h
\
R E— —_—

—c org,simu c org,exp
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Longueur du canal (m)
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