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RESUME

De nombreux produits encapsulés sont utilisés dans la vie quotidienne. Crémes
cosmétiques, peintures, et pesticides en sont quelques exemples. De nos jours, de plus en plus
de technologies innovantes mettent en jeu des substances encapsulées. La microencapsulation
a permis a de nouveaux « textiles intelligents » de voir le jour, tels que les textiles sur lesquels
sont fixées des microcapsules qui libérent un principe actif amincissant, odorant, hydratant ou
encore répulsif pour les insectes.

Les microcapsules sont des produits a fortes valeur ajoutée, dont les propriétés sont
nombreuses, et délicates a maitriser toutes a la fois. Si I’étape de formulation a pour objectif
de trouver la recette optimale pour répondre le mieux possible au cahier des charges, le type
de procédé¢ de fabrication choisi doit garantir une production homogéne dans le temps, sans
€carts par rapports aux propriétés attendues.

L’objectif de ces travaux est de proposer une alternative continue aux procédés batch
traditionnellement mis en ceuvre pour I’encapsulation par polycondensation interfaciale,
coliteux en termes d’investissement et de frais de fonctionnement.

L’encapsulation par polycondensation interfaciale est constituée d’une étape
d’émulsification suivie d’une étape réactive. Nous proposons un procédé découplant ces deux
¢tapes grace a deux technologies adaptées aux contraintes hydrodynamiques respectives de
chaque étape. Cette étude est réalisée sur la base d’un systéme modele espeéce encapsulée /
membrane polymérique.

L’étape d’émulsification est réalisée en mélangeurs statiques en régime turbulent. Des
mesures de pertes de charge en écoulements monophasiques ont permis de mettre en évidence
I’apparition de ce régime et d’établir des corrélations représentant ces pertes de charge a
travers I’emploi des nombres adimensionnels que sont le nombre de Reynolds et le facteur de
friction. Concernant 1’émulsification, nous évaluons ’influence de différents parameétres sur
les performances de 1’opération en termes de tailles de gouttes obtenues en fonction du cofit
énergétique. Nous comparons également les performances de trois designs de mélangeurs
statiques commercialisés par la société Sulzer, et corrélons les résultats obtenus en termes de
diametres moyens de Sauter en fonction des nombres de Reynolds et de Weber.

L’étape réactive est tout d’abord mise en ceuvre en réacteur agité afin d’étudier la
cinétique de la réaction, et d’acquérir des temps de réactions qui permettent par la suite de
dimensionner le réacteur continu. Enfin cette étape est réalisée dans deux types de réacteurs
continus : le réacteur Deanhex, développé et étudié par Anxionnaz et al. (2009), ainsi qu’un
réacteur tubulaire en serpentin. Cette derniere étude consiste d’une part a valider le passage au
continu a travers la conservation de la granulométrie des gouttelettes de 1’émulsion durant la
réaction, et la conservation de la vitesse apparente de la réaction. Enfin, les conditions
hydrodynamiques favorables présentées par les réacteurs continus permettent d’apporter de



nouvelles voies d’intensification au procédé en augmentant d’une part la concentration en
capsules dans le réacteur, et en s’affranchissant de 1I’emploi du tensioactif utilis¢é pour
stabiliser les gouttes de 1’émulsion.

Ce procédé, proposé pour la production en continu de microcapsules, offre une
amélioration en termes de qualité du produit et de cotit par rapport aux procédés traditionnels
en batch mis en ceuvre dans 1'industrie.

Mots clés : microencapsulation, polycondensation interfaciale, émulsification, mélangeur
statique, hydrodynamique, intensification des procédés
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INTRODUCTION GENERALE

De nombreux produits encapsulés sont utilisés dans la vie quotidienne. Crémes
cosmétiques, peintures, et pesticides en sont quelques exemples. De nos jours, de plus en plus
de technologies innovantes mettent en jeu des substances encapsulées. La microencapsulation
a permis a de nouveaux « textiles intelligents » de voir le jour, tels que les textiles sur lesquels
sont fixées des microcapsules qui libérent un principe actif amincissant, odorant, hydratant ou
encore répulsif pour les insectes.

L’augmentation du nombre d’applications de la microencapsulation depuis les années
1950 a engendré une intensification des recherches concernant la variété de substances
encapsulées ainsi que les techniques de synthéses de ces microcapsules. Ces investigations
ont également permis d’obtenir des microcapsules de plus en plus petites, atteignant ainsi
I’ordre du nanometre.

Les microcapsules sont des produits a fortes valeur ajoutée, dont les propriétés sont
nombreuses, et délicates a maitriser toutes a la fois. Si I’étape de formulation a pour objectif
de trouver la recette optimale pour répondre le mieux possible au cahier des charges, le type
de procédé de fabrication choisi doit garantir une production homogene dans le temps, sans
écarts par rapports aux propriétés attendues.

Les procédés batch actuellement mis en ceuvre industriellement, sont réalisés dans des
réacteurs de grands volumes. Ces procédés sont donc coliteux en termes d’investissements et
de fonctionnement.

Le passage au continu permet dans bien des cas de répondre aux problématiques
précédemment citées. En effet, parmi les bénéfices d’une telle transition on trouve de
meilleurs rendements, la diminution des frais d’investissement et de fonctionnement, une
meilleure reproductibilité et des problémes liés a la montée en échelle moins importants que
dans le cas de procédés batch.

Ces travaux ont donc pour objectif principal de proposer un procédé continu
d’encapsulation par polycondensation interfaciale. Le continu est bien adapté a ce type de
réactions, qui présentent des cinétiques rapides. Les réactions sont généralement mises en
ceuvre a température ambiante, et ne présentent pas de dégagement de chaleur notoire. On n’a
donc pas a faire face a des problémes de sécurité lors de la conception d’un nouveau procédé.

A travers le passage d’un procédé batch a un procédé continu nos travaux s’inscrivent
dans la thématique plus large de I’intensification des procédés. Le mode d’intensification



choisi concerne ici les équipements choisis en fonction des conditions hydrodynamiques
requises pour chaque étape.

L’encapsulation par polycondensation interfaciale se décompose en deux étapes : une
étape d’émulsification, suivie d’une étape de polycondensation a I’interface des gouttelettes.
Nous avons choisi de réaliser la premicre étape en mélangeur statique, 1’étape réactive étant
mise en ceuvre dans un milliréacteur puis dans un réacteur tubulaire en serpentin.

Dans le Chapitre I, nous présentons une synthése bibliographique des applications de
I’encapsulation. Puis nous détaillons le principe de 1’encapsulation par polycondensation
interfaciale. Nous attachons un intérét tout particulier a 1’aspect cinétique de la réaction, dans
la mesure ou cette derniére doit étre bien connue pour envisager le passage au continu.

Dans ce chapitre, nous présentons également le principe de 1’émulsification en
mélangeurs statiques. Cette étape est primordiale au sein du procédé d’encapsulation dans la
mesure ou elle permet de contrdler la taille finale des microcapsules.

Le passage au continu doit étre mis en ceuvre en ayant au préalable identifié les
bénéfices pouvant en étre retirés. C’est pourquoi apres avoir effectué une synthése
bibliographique sur les deux étapes du procédé envisagé, nous avons souhaité présenter la
stratégie scientifique adoptée dans le cadre de nos travaux.

Dans le Chapitre II, nous décrivons les différents pilotes utilisés dans le cadre de nos
travaux, ainsi que les méthodes mises en ceuvre pour 1’acquisition des différentes données
souhaitées.

Dans le cadre de I’emploi des mélangeurs statiques pour 1’étape d’émulsification, nous
caractérisons dans le Chapitre III les pertes de charges générées par les différents designs de
mélangeurs testés lors de 1’écoulement en régime turbulent de fluides monophasiques, et de
I’émulsion mise en jeu dans notre systétme modele. Cette étude nous permet de mettre en
évidence I’apparition du régime turbulent dans les mélangeurs statiques.

L’¢étape d’émulsification en mélangeur statique est étudiée dans le Chapitre 1V, et
permet de comparer les performances de nos trois designs. Nous attachons un intérét tout
particulier a ’influence de certains parametres sur les tailles de gouttes obtenues, et a la
modélisation des résultats. Dans le cadre de I’intensification des procédés, les mélangeurs
statiques sont généralement cités car ils permettent de réduire les colits de fonctionnement par
rapport a la cuve agitée. Pour illustrer cet avantage, nous présentons une comparaison
énergétique entre les mélangeurs statique et la cuve agitée pour 1I’émulsification de notre
systéme mod¢le.

Avant de mettre en ceuvre ’encapsulation en continu, nous présentons dans le
Chapitre V une étude cinétique de la réaction de polycondensation en batch. Pour cette étude,
nous découplons le procédé en deux étapes en réalisant 1’émulsification en mélangeurs
statiques. Ce procédé semi-continu permet donc, outre 1’acquisition de données sur la
cinétique de réaction, d’évaluer les éventuels problémes li€s au transport de 1’émulsion entre
la sortie du mélangeur statique et le réacteur.

Ces données cinétiques nous permettent d’évaluer 1’influence de certains parameétres
sur la cinétique apparente de la réaction. Ces résultats sont également nécessaires pour
dimensionner les réacteurs continus utilisé€s par la suite.

Dans le Chapitre VI nous présentons les résultats issus de la mise en ceuvre du procédé
d’encapsulation en continu, en termes de cinétique et de répartition granulométrique des



capsules. Nous présentons ¢galement de nouvelles voies d’intensification permettant
d’augmenter le rendement du procédé, et de diminuer les colits de fonctionnement.
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Ces travaux s’attachent a la conception, la mise en ceuvre et I’intensification d’un
procédé continu d’encapsulation par polycondensation interfaciale. Le procédé proposé se
décompose en deux étapes, une étape d’émulsification, réalisée en mélangeurs statiques,
suivie d’une étape réactionnelle mise en ceuvre dans deux types de réacteurs continus.

Dans ce chapitre, nous présentons dans un premier temps une synthése
bibliographique sur les différentes techniques d’encapsulation, en nous focalisant sur la
méthode de polycondensation interfaciale. Nous détaillons également les mécanismes
intervenant dans le cadre de ce type de réactions, ainsi que les aspects relatifs a leurs
cinétiques.

Puis, nous proposons une étude bibliographique sur I’emploi des mélangeurs statiques
pour 1’émulsification.

Enfin nous présentons la stratégie scientifique adoptée a partir des informations
recueillies dans la bibliographie pour mener a bien le passage au continu de 1’encapsulation
par polycondensation interfaciale.

I. L encapsulation par polymeérisation interfaciale

I.A. Introduction

[LA.1) Qu’est-ce que I’encapsulation ?

La microencapsulation regroupe [’ensemble des technologies qui permettent la
préparation de microparticules individualisées, constituées d’'un matériau enrobant contenant
une matiere active (Richard et Benoit, 2000). La terminologie « microcapsules » sous entend
des entités dont le diametre est compris entre 1 et 1000 um. Le terme nanocapsules est
réservé aux capsules dont la taille est inférieure au micron.

Comme le précisent Boh et Sumiga (2008), la substance encapsulée peut se présenter
sous la forme de fines particules de solide divis¢, d’un liquide, ou encore d’un composé
gazeux.

La microcapsule permet de préserver la substance encapsulée sous la forme d’un état
finement divisé, et de la relarguer dans les conditions souhaitées. L.’encapsulation d’un liquide
permet de convertir ce liquide sous la forme d’une poudre solide, tout en préservant sa
réactivité a 1’état liquide. De ce fait, ’encapsulation facilite la manipulation de réactifs
liquides, et permet de ne démarrer la réaction chimique visée que quand la capsule est rompue
(Finch et Bodmeier, 2005).

Le fait d’encapsuler une substance peut permettre d’augmenter sa densité, ou encore
de la diminuer en incluant de I’air dans la capsule. Un solide dense peut ainsi étre converti en
un produit flottant dans I’eau.

L’encapsulation présente également un intérét particulier pour les différentes
problématiques liées au stockage de certaines substances. En effet, le temps de stockage d’un
composé volatil peut étre augmenté de manicre significative grace a 1’encapsulation. Les
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microcapsules peuvent également protéger une substance des effets des rayons ultra violets,
de ’humidité, ou encore de 1’oxygeéne. Des réactions chimiques non souhaitées entre deux
especes peuvent €tre évitées en séparant physiquement les deux especes par encapsulation.
Enfin, des poudres finement divisée peuvent étre encapsulées afin d’éviter d’éventuels
problémes d’agglomération.

[.A.2) Microcapsules et microspheres

Les microparticules obtenues par microencapsulation peuvent se présenter sous deux
types de morphologies distinctes :

v Les microsphéres (cf. Figure I-1) qui sont des particules constituées d’un réseau
macromoléculaire ou lipidique continu formant une matrice dans laquelle se trouve
finement dispersée la matiére active. Cette dernieére peut se présenter sous forme de
fines particules solides ou encore de gouttelettes de solutions.

v Les microcapsules (cf. Figure I-2) qui sont des particules réservoirs constituées d’un
cceur de maticre active liquide ou solide, entourées d’une enveloppe solide continue de
matériau enrobant (Richard et Benoit, 2000).

mim

Figure I-1 : Image MEB d’unelcrosphére (Lietal., 2009)
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Figure I-2 : Exemple de microcapsule : image MEB de la structure externe et interne de la membrane
polyuréthane d’une capsule cassée (Frére et al., 1998)



I.A.3) Modes de libération des principes actifs

Dans le cas de la majorité¢ des applications de la microencapsulation, les substances
actives sont dans un premier temps maintenues et protégées dans le cceur des microcapsules
durant une période de temps définie, et dans un second temps sont soit libérées
progressivement a travers la membrane selon une certaine vitesse de libération, soit libérées
massivement en une seule fois. Dans ce cas la libération est déclenchée par un procédé
assurant une libération spécifique.

I.B. Les applications de I’encapsulation

La fabrication de capsules renfermant des colorants pour la préparation de papiers
permettant la duplication sous faible pression, a la fin des années 1950, est la premicre
application industrielle de la microencapsulation. Puis les recherches dans le domaine de
I’encapsulation se sont intensifiées, afin de développer de nouvelles technologies
d’encapsulation, d’encapsuler de nouveaux composés, et de proposer de nouveaux matériaux
enveloppants, comme par exemple des polymeres biocompatibles pour le domaine médical
(Vandamme et al., 2007).

On trouve désormais des applications de la microencapsulation dans de nombreux
domaines industriels, listés dans le tableau suivant, dans lequel sont également précisés des
exemples de composés encapsulés.

Domaine industriel Exemples de composés encapsulés

Antibiotiques, contraceptifs, enzymes, vaccins, bactéries, vitamines, minéraux,

Pharmacie et médical 7 .
antigenes, anticorps. ..

Parfums, huiles essentielles, anti transpirants, agents bronzants, crémes solaires,

Cosmétique [ . X
colorants capillaires, baumes démélants, mousses a raser...
Alimentaire Huiles essentielles, graisses, épices, arOmes, vitamines, minéraux, colorants,
enzymes, levures, micro organismes. ..
Agriculture Herbicides, insecticides, engrais, répulsifs, hormones végétales...
. . Enzymes immobilisées, microorganismes, cellules vivantes, cellules artificielles,
Biotechnologie

cultures tissulaires, composés nutritionnels. ..

Catalyseurs, enzymes, additifs pour plastiques, eau (platre et béton), inhibiteurs de
Chimie corrosion, retardateurs d’incendie, colorants et pigments, agents UV protecteurs,
parfums, huiles essentielles, agents lubrifiants...

Adoucissants, antistatiques, agents décolorants, agents moussants, silicones, cires,

Détergents détachants. ..
Colorants, parfums, pigments, bactéricides, fongicides, répulsifs d’insectes, agents
Textile antistatiques, retardateurs d’incendie, agents imperméabilisants, adhésifs,

Graphismes et
impression

Photographie

Electronique

Traitement des déchets

composés bioactifs médicaux, composés bioactifs cosmétiques
Colorants, pigments, parfums, révélateurs, cristaux liquides, toners, composés
photosensibles...

Halogénures d’argent, pigments, colorants, composés photopolymérisables,
révélateurs pour photographies couleurs, plastifiants...

Cristaux liquides, matériaux semi-conducteurs, adhésifs, agents de séchage,
retardateurs de flammes, antistatiques...

Microorganismes, substrats, détoxifiants, déchets liquides (solidification), déchets
industriels a risques, déchets radioactifs...

Tableau I-1 : d’aprés Finch et Bodmeier (2005), Madene et al. (2006), Vandamme et al. (2007)
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I.C. Les différents procédés d’encapsulation

Les différentes méthodes de microencapsulation peuvent é&tre classifiées selon
différents critéres. Richard et Benoit (2000) proposent quatre manieres différentes de classer
les méthodes d’encapsulation :

v' Les procédés peuvent étre classés selon I’emploi ou non de solvant organique,
certaines techniques telles que la coacervation complexe utilisant des fluides
supercritiques.

v La nature du milieu dispersant peut également servir de base a une classification : il
peut étre liquide (polycondensation interfaciale, coacervation, ...), gazeux (spray
drying, enrobage en lit fluidisé, ...), ou encore a 1’état supercritique (séparation de
phase, ...).

v' La famille a laquelle appartient le composé employé pour obtenir la capsule peut
¢galement permettre de classifier les modes d’encapsulation : peuvent étre utilisés des
polymeéres préformés (coacervation, ...), des lipides (spray-congealing, ...), ou encore
des monomeres (polycondensation interfaciale, polymérisation en milieu dispersé, ...).

v Enfin, une derniére classification repose sur la nature du principe selon lequel est
réalisée la microencapsulation : on distingue les procédés physico-chimiques des
procédés chimiques et mécaniques.

Les différentes méthodes d’encapsulation sont récapitulées dans le tableau présenté
ci-dessous selon la derniere classification présentée précédemment.

s . Gamme de tailles de Types de
9
Type de procedé Mode d’encapsulation microcapsules obtenues produits obtenus
Séparation de phases ou .
. . Microcapsules
coacervation (simple ou 2 — 1200 pm . \
Microsphéres
iy . complexe)
Procédés physico- - -
. Evaporation — extraction de . .
chimiques 0,5—-200 um Microspheéres
solvant
Gélification thermique . \
d’émulsions (hot melt) Microspheres
Polycondepsatlon 2 -2000 pm Microcapsules
interfaciale
Procédés Polymérisation interfaciale 2 —2000 pum Microcapsules
chimiques Polymérisation en milieu
dispersé par voir radicalaire Microsphéres
ou anionique
Nebullsatlon/s.echage (spray 1 -200 um Microsphéres
drying)
Procédés Gélification ou cqngela’uon 200 — 800 pm Microsphéres
L de gouttes (priling)
fecaniques Enrobage en lit fluidisé
& 35-5000 pm Microcapsules

(spray-coating)
Extrusion/sphéronisation >200 pm Microsphéres
Tableau I-2 : Classification des techniques d’encapsulation selon la nature du procédé (d’aprés Richard et
Benoit, 2009, et Finch et Bodmeier, 2005)

Contrairement aux deux autres classes de techniques qui utilisent des agents
enrobants préformés tels que des polymeres ou des lipides, les procédés d’encapsulation
« chimiques » reposent sur la formation in situ du matériau enrobant. Les composés de base
sont des monomeres.

Dans le cadre de nos travaux, le mode d’encapsulation retenu est la polycondensation
interfaciale. Cette technique est décrite dans la partie qui suit.



1.D. L.’encapsulation par polycondensation interfaciale

[.D.1) Présentation de la technique

1.D.1.a Principe de la polycondensation interfaciale

La polycondensation interfaciale met en jeu 2 monomeéres ayant des groupes
fonctionnels complémentaires (A et B), chacun soluble dans une des phases d’un systéme
diphasique. L’encapsulation de principes actifs peut étre réalisée par cette méthode via un
protocole en deux étapes (cf. Figure 1-3). Dans un premier temps une émulsion est préparée, la
phase dispersée contenant I’espéce a encapsuler ainsi qu’un monomere. Puis cette émulsion
est diluée afin d’apporter le second monomere en phase continue. La réaction démarre alors a
I’interface des gouttelettes. On obtient en fin de réaction une membrane a I’interface des
gouttelettes qui renferment 1’espece a encapsuler.

B,

LA

Figure I-3 : Schéma de principe de la microencapsulation par polycondensation interfaciale : (a)
Obtention d’une émulsion avec un monomére A dans les gouttelettes ; (b) Dilution de I’émulsion avec un
monomére B dans la phase continue ; (¢) Polycondensation des monoméres A et B a I’interface des
gouttelettes pour former la membrane des microcapsules

Cette méthode est largement décrite par Morgan et Kwolek (1959), Wittbecker et
Morgan (1959) et Deasy (1984). Elle s’applique a des solutions de maticres actives, aussi bien
organiques qu’aqueuses. Ainsi, lorsque la matiére active est organosoluble, 1’émulsion
préparée dans un premier temps est de type directe huile dans eau, et lorsque la matiére active
est hydrosoluble, I’émulsion préparée est de type indirecte eau dans huile.

La gamme de taille des microcapsules préparées par ce type de procédé varie de
quelques micrometres a quelques centaines de micrometres. La taille des capsules obtenues en
fin de réaction dépend directement de la taille des gouttelettes de I’émulsion formée dans un
premier temps. Ainsi, la maitrise de ’étape d’émulsification permet de contrdler la taille
moyenne des microcapsules, ainsi que I’étalement des tailles autour de cette valeur moyenne.
Selon I’application visée, cet étalement revét un caractere plus ou moins important.

1.D.1.b Quels types de polymeres synthétisés pour quelles applications ?

L’intérét pour I’encapsulation par polycondensation interfaciale s’est accru
considérablement depuis 1959, quand la société Dupont a démontré la faisabilité d’un procédé
de fabrication de fibres polyamides par polycondensation a I’interface entre deux phases non
miscibles non agitées. Ainsi, Beaman et al. (1959) présentent les différentes formulations
pour la fabrication de microcapsules faites de polyamides. Wittbecker et Katz (1959) font de
mémes pour les polyuréthanes, Katz (1959) pour les polyphtalamides (1959), Sandet et al.
(1959) pour les polysulphonamides (1959), et Eareckson (1959) pour les poly(phényl esters).

Parmi les principales applications des microcapsules obtenues par polycondensation

interfaciale, Benoit et Richard (2000) citent le domaine phytosanitaire, pour 1’encapsulation
d’insecticides, d’herbicides, et de fongicides, avec des membranes de type polyamide,

10
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polyurée et polyuréthane. Pour I’ensemble de ces produits, la toxicité des microcapsules est au
moins 10 fois inférieure a celle des concentrés émulsionnables correspondants, les pertes par
volatilisation sont fortement réduites et 1’efficacité est nettement prolongée, sans réduction de
I’activité biologique (insecticide, herbicide).

Richard et Benoit (2000) citent également 1I’emploi de microcapsules obtenues par
polycondensation interfaciale pour 1’encapsulation de molécules biologiques telles que les
protéines (uréase, arginase, glucose oxydase, hémoglobine et anticorps). Pour le domaine
biomédical, ils indiquent que le type de membranes formées par polycondensation interfaciale
peuvent étre de type polyamide, polyester, polyurée, poly(téréphtaloylpipérazine) ou encore
poly(téréphtalamide).

Enfin, ils précisent que des polymeéres de type polyurée peuvent étre employées pour
des applications dans le domaine vétérinaire.

Dans le tableau suivant sont précisés les types de monomeres pouvant étre employés
pour synthétiser les familles de polymeres cités précédemment en fonction des domaines
d’applications concernés.

Domaine

d’application Matériau polymére synthétisé Monomére hydrophile Monomére lipophile
Polyamide nylon 6-10 1,6-Hexaméthylenediamine ~ Chlorure de sébacoyle
Phytosanitaire i (A ol
Polyester 2,2-bis (4-Hydroxyphényl) Chlorure de sébacoyle
propane
Polyamide L-Lysine Chlorure de téréphtaloyle
Polyurée Amine Méthylénediisocyanate
Biomédical
Poly(téréphtaloylpipérazine) Pipérazine Chlorure de téréphtaloyle
Poly(téréphtalamide) 1,6-Hexaméthylenediamine  Chlorure de téréphtaloyle
Vétérinaire Polyurée 1,6-Hexaméthylénediamine = Méthylénediisocyanate

Tableau I-3 : Exemples de polymeéres synthétisés pour ’encapsulation par polycondensation interfaciale
en fonction des domaines d’application

[.D.2) Aspects relatifs aux mécanismes de la polycondensation interfaciale

1.D.2.a Lieu de la réaction

Le lieu précis de la réaction de polycondensation interfaciale est gouverné par les
coefficients de partage respectifs des deux monomeres entre les deux phases liquides
immiscibles entrant en jeu.

Le coefficient de partage K4 d’un monomeére A entre la phase aqueuse et la phase dispersée
est définit comme suit :

KA - [A]phase aqueuse I-1
[A]phase organique

En d’autres termes, cela signifie que la réaction démarre du coté de I’interface ou le

produit des concentrations des deux monomeres est le plus ¢élevé. La plupart des auteurs

précisent que la réaction a lieu du co6té organique de I’interface (Morgan et Kwolek, 1959,
Arshady, 1959, Arshady et George, 1993, Chai et Krantz, 1994, Wagh et al., 2009).

11



1.D.2.b  Mécanisme de formation de la membrane

Le mécanisme de formation de la membrane par polycondensation interfaciale est
relativement complexe, et se déroule selon deux étapes consécutives (Arshady, 1989). Une
premicre étape consiste en la formation d’une membrane primaire, suivie de la croissance de
cette membrane.

Ces deux ¢tapes sont décrites par Arshady (1989) pour le cas de la réaction de
I’hexaméthyléne diamine (HMDA) avec le chlorure de sebacoyle (SBC) a l’interface de
gouttelettes d’eau dans une phase organique constituée de chloroforme et de cyclohexane,
pour former une membrane polyamide (nylon).

Janssen et Te Nijenhuis (1992 a, 1992 b) et Janssen et al. (1993) ont étudié¢ le
mécanisme de formation de capsules a membrane polyamide en systéme huile dans eau, par
la réaction entre le dichlorure de téréphtaloyle (DCT, en phase organique) et la
dié¢thylénetriamine (DETA, en phase aqueuse). Ils ont mis en évidence grace a des images
MEB montrant 1’évolution au cours du temps de la structure de la membrane (a travers des
vues en coupe de la section des capsules), que la membrane possédait une morphologie
asymétrique. En effet, ces images (cf. Figure I-4) montrent que la membrane est constituée
d’une premiere couche dense, puis d’une couche poreuse, la taille des pores augmentant vers
I’intérieur des capsules. Cette observation vient confirmer le fait que la croissance de la
membrane a bien lieu dans la phase organique.

Ainsi, la membrane produite dans la phase organique est gonflée par des gouttelettes
de phase aqueuse. Ces gouttelettes ont tendance a coalescer pour former des gouttes de plus
en plus grosses. La coalescence est stoppée par la précipitation du polymeére produit. Alors
que I’épaisseur de la membrane augmente, de plus en plus de gouttelettes coalescent,
produisant ainsi des gouttes de plus en plus grosses, et par conséquent des pores de plus en
plus importants au niveau de la membrane.

100um

Figure I-4 : Images MEB de la section des capsules polyamide respectivement a t = 25 et t = 60 minutes
(Janssen et Te Nijenhuis, 1992)

[.D.3) Aspects relatifs a la cinétique de polycondensation interfaciale

La polycondensation interfaciale permet une production rapide de polyméres a
I’interface de gouttelettes dans des conditions normales de température et de pression. La
rapidité de la cinétique de telles réactions les rendent difficiles a suivre dans le temps, d’ou
une connaissance des mécanismes intervenant encore limitée. De plus, la compréhension de
ces réactions nécessite la prise en compte de différentes vitesses et équilibres.

12
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En effet, la polycondensation implique I’intervention de deux monomeéres, chacun
initialement dissous dans I'une des deux phases non miscibles entrant en jeu. La
polycondensation interfaciale est donc une réaction hétérogene.

1.D.3.a Mécanismes pris en compte pour la modélisation de la polycondensation interfaciale

Dans une récente publication, Dhumal et al. (2008) récapitulent les phénomenes
physico-chimiques pris en compte par les différents auteurs dans le cadre de la modélisation
de la polycondensation interfaciale. Ces phénoménes permettent de modéliser les phénomenes
de diffusion des monomeres jusqu’a la zone de réaction, ainsi que la réaction chimique elle-
méme.

La réaction chimique est le plus souvent modélisée par une cinétique du second ordre
du type (Pearson et Williams, 1985 ; Siredesai et Khilar, 1988 ; Yadav et al., 1990, 1996 b ;
Kubo et al., 2001 ; Ji et al., 2001, Freger et Srebnik, 2003 ; Bouchemal et al., 2006). Karode
etal. (1997, 1998) :

R, = k[A][B] 12

Ou R, est la vitesse de réaction (mol.m™.s™), k la constante de vitesse (m*.mol™.s™), et
[A] et [B] les concentrations respectives en monomeres A et B dans le zone de réaction.
Yadav er al. (1990) rapportent une valeur de k égale a 1,04.107 m*kmol..s" d’aprés les
travaux de Pearson et Williams (1985) concernant la réaction d’un diol avec un isocyanate.
Yadav et al. (1996 b) étudient la réaction du HMDI et du HMDA et obtiennent des valeurs de
k comprises entre 1,97 et 3,41.107 m* kmol.".s™. Kubo et al. (2001) obtiennent une valeur de
1,51.107 m* kmol.".s™ pour la réaction du HMDI avec le DETA. Enfin, Bouchemal et al.
(2006) précisent une valeur de k égale a 1,009.10® m* kmol.™.s™ pour la réaction du TDC et
du DETA.

La problématique de diffusion principalement prise en compte par les différents
auteurs est la diffusion du monomeére en phase continue (généralement la phase aqueuse) a
travers la membrane, pour aller réagir dans la phase organique avec le second monomere
(Pearson et Williams, 1985 ; Yadav et al., 1990, 1996 b; Karode et al., 1997, 1998 ; Kubo et
al.,2001 ; Jiet al., 2001, Bouchemal et al., 2006).

Certains auteurs tels que Yadav et al. (1996 b) et Kubo et al. (2001) ne prennent en
compte que la diffusion de la forme déprotonnée du monomere en phase aqueuse (diamine) a
travers la membrane. D’autres tels que Siredesai et Khilar (1988) décrivent la diffusion de
I’amine initialement en phase aqueuse a travers le polymére gonflé et a travers les pores
séparément. La structure particuliére de la membrane est également prise en compte pour
modéliser la diffusion de I’amine a travers la membrane par Janssen et Te Nijenhuis (1992)
qui distinguent la diffusion a travers la premiere couche dense de la membrane, et des couches
supérieures de plus en plus poreuses.

Enfin, si certains auteurs la négligent, d’autres prennent en compte la diffusion de
I’amine de la phase aqueuse (phase continue) vers ’interface (Yadav et al., 1990 ; Kubo et
al., 2001). D’autres auteurs tiennent compte de la diffusion de chacun des deux monomeéres
vers la zone de réaction (Karode et al., 1997, 1998).

Ainsi, le mécanisme général de polycondensation interfaciale implique des phénomenes de
transport physique, ainsi qu’une réaction chimique. Il est donc nécessaire de se poser la
question du phénomene limitant lors de I’estimation des parameétres cinétiques (constante de
réaction et / ou de diffusion).

Or la détermination du mécanisme limitant n’est que rarement considérée, sauf par
Yadav et al. (1996) qui établissent des critéres pour déterminer le régime de réaction via un
modele cinétique simplifié.

13



1.D.3.bLes difféerents types de modeéles proposés dans la littérature pour représenter la
cinétique de polycondensation interfaciale

La modélisation de la cinétique de polycondensation interfaciale est relativement
complexe, de part le nombre important de mécanismes entrant en jeu. Elle ne sera donc pas
traitée dans le cadre de nos travaux. Cependant, il peut étre intéressant d’aborder les
différentes démarches adoptées par les auteurs qui ont étudié ce sujet.

Comme le précisent Dhumal et al. (2008), trois approches différentes peuvent étre
rencontrées dans le cadre de la modélisation de la polycondensation interfaciale. Selon une
premiére approche (Janssen et Te Nijenhuis, 1992 ; Yadav et al., 1996 b, Kubo et al., 2001),
la réaction a lieu a I’interface (initialement entre les deux phases liquides, puis entre le film
déja formé et la phase organique), et tout le polymere formé constitue la membrane.

Une seconde approche (Karode et al., 1997, 1998, Ji et al., 2001, Bouchemal et al.,
2006) consiste a considérer que la réaction a lieu dans une zone située du coté organique de
I’interface, et que le polymére formé est exclu de la zone de réaction une fois formé. Ainsi, la
zone de réaction progresse vers la phase organique a mesure que la membrane croit.

Enfin, selon une troisiéme approche (Freger et Srebnik, 2003) la réaction a lieu dans
une zone d’épaisseur fixe, dans laquelle le polymére se forme et s’accumule, ce qui induit une
augmentation de la viscosité dans cette zone.

1.D.3.c Détermination du phénomeéne contrélant la cinétique de réaction de polycondensation
interfaciale

Yadav et al. (1996 b) préconisent un moyen simple pour déterminer le mécanisme
controlant la cinétique de polycondensation interfaciale. Ils indiquent dans un premier temps
que la diffusion du monomeére en phase continue (hexaméthyléne diamine dans leur cas) peut
étre négligée. En se basant sur 1’évolution temporelle des valeurs expérimentales de la
concentration en monomere en phase aqueuse, ils proposent une méthode pour déterminer le
régime de réaction.

Ainsi, dans les cas ou la cinétique est controlée par la réaction chimique, la vitesse est
proportionnelle au produit des concentrations des deux monomeéres. Et pour le cas d’un
controle de la cinétique par la diffusion, la vitesse est directement proportionnelle a la
concentration initiale en monomere en phase continue, et inversement proportionnelle a
I’épaisseur de la membrane.

Leurs résultats indiquent que la cinétique est contrdlée par la réaction pendant une
partie importante de la polycondensation, puis dans la mesure ou la membrane épaissit, la
diffusion commence a jouer un réle non négligeable. Ils postulent alors un controle mixte de
la cinétique par la réaction et la diffusion en fin de synthése.

En se basant sur le méme type de critére, Dhumal ez al. (2008) et Wagh et al. (2009)
tirent le méme type de conclusions. Ils démontrent que dans le cas de la réaction de
I’hexaméthyléne diamine avec I’hexaméthyléne diisocyanate, la cinétique est contrélée par la
réaction jusqu’a une conversion en HMDA de I’ordre de 82%. Par la suite, la réaction est
controlée par les deux phénomenes, et le controle par la diffusion du monomeére en phase
continue a travers la membrane seule n’est atteint qu’a partir de 99% de conversion en
HMDA.
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1.D.3.d Les facteurs influant sur la cinétique

Les paramétres influant sur la cinétique de polycondensation interfaciale sont peu
décrits dans la littérature. Les parametres généralement cités sont les suivants :
Nature des monomeres
Concentration initiale en monomeres
Nature des solvants
Température.

AN

Il est évident que la nature des monomeres influe sur la cinétique de polycondensation
interfaciale. Cependant, il n’existe aucune donnée dans la littérature discutant de leur
influence.

L’influence de la concentration initiale en monomeres est abordée par certains auteurs.
Dans le cadre de la réaction de polycondensation du HMDA et du HMDI, Yadav et al. (1996),
Dhumal et al. (2008) et Wagh et al. (2009) ont démontré que la vitesse de polycondensation
¢tait contrélée par la cinétique jusqu’a des conversions en monomere limitant assez ¢levées
(de ’ordre de 80%), et que durant cette période, la vitesse était proportionnelle au produit des
concentrations initiales en monomeres. Pour le cas de I’obtention de nanocapsules polyamides
a partir de dichlorure de téréphtéloyle (TDC) et de diéthyléne triamine (DETA), Bouchemal e?
al. (2006) ont également mis en évidence ce phénoméne d’augmentation de la vitesse de
réaction avec |’augmentation des concentrations initiales en monomeres.

L’effet de la nature du solvant organique constituant la phase dispersée est discuté par
Wagh et al. (2009). En effet, dans le cadre de la réaction du HMDA (en phase aqueuse) et du
HMDI (en phase dispersée), ils ont comparés les vitesses de réaction obtenues avec différents
solvants organiques : cyclohexane, p-xyléne, CCly, et Toluene. Ils ont alors démontré que la
vitesse de réaction n’était pas liée au coefficient de partage du monomeére en phase aqueuse
vis-a-vis du solvant, mais qu’elle augmentait avec une diminution de la polarité du solvant.
Par ailleurs le fait que la cinétique de réaction soit dépendante de la nature du solvant
organique apporte une autre preuve que la réaction se produit du coté organique de I’interface.

Généralement, 1’encapsulation par polycondensation interfaciale est menée a
température ambiante. Si certaines publications évoquent I’influence de la température sur la
cinétique de réaction (Arshady, 1989 ; Frére et al., 1998, Siddhan, 2007), en revanche la
température n’est jamais prise en compte dans les modeles cités précédemment. L’influence
de la température est donc simplement décrite qualitativement, son augmentation résultant en
une cinétique de réaction plus rapide (Frere ef al., 1998).

1.D.3.e Détermination expérimentale de la vitesse de réaction

Le suivi expérimental de réactions de polycondensation interfaciale est relativement
délicat de part la rapidité des cinétiques de ces réactions. Les moyens mis en ceuvre consistent
généralement a suivre dans le temps 1’évolution de 1’épaisseur de la membrane ou de la
consommation d’un des réactifs.

Le suivi de I’épaisseur de la membrane est particulierement difficile a mettre en ceuvre
de par la finesse des membranes synthétisées, et les faibles quantités de polymere formées. Ce
type de suivi a ét€¢ mis en ceuvre par quelques auteurs, tels que Janssen et Te Nijenhuis (1992,
1993), Ji et al. (1996), et Karode et al. (1998) d’aprés Johnson (1985).
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Le suivi de la consommation d’un des réactifs concerne bien entendu le monomére se
trouvant en phase continue qui est le plus accessible. Yadav et al. (1990, 1996 b) ont ainsi mis
en ceuvre dans le cadre de I’étude de la réaction du HMDI (en phase dispersée) avec le
HMDA (en phase continue) le suivi de la consommation de 1’amine en phase aqueuse en
utilisant le caractére basique des solutions aqueuses d’amines. Le suivi du pH de la phase
aqueuse au cours du temps permet de remonter a 1’évolution temporelle de I’amine en phase
aqueuse, et ainsi de sa consommation. Cette technique a par la suite été reprise par Kubo et al.
(2001), Dhumal et al. (2008) et Wagh et al. (2009).

Enfin, Chai et Krantz (1994) ont proposé une technique de suivi de la réaction de
polycondensation combinant ’emploi d’une méthode de réfractométrie et de mesure de
tension interfaciale dynamique (par la méthode de la goutte pendante), afin de suivre
I’évolution au cours du temps de la rigidité et de 1’épaisseur du film polymérique. Cependant,
la mesure de la tension interfaciale dynamique par la méthode de la goutte pendante n’est
possible que durant les premiers instants de la réaction, quand la membrane est encore
suffisamment souple.

La plupart des modeles proposés dans la littérature pour traiter la polycondensation
interfaciale (Pearson et Williams, 1985, Siredesai et Khilar, 1988 ; Yadav et al., 1990, 1996 :
Janssen et Te Nijenhuis, 1992, Kubo et al., 2001, Ji et al., 2001, Freger et Srebnik, 2001,
Bouchemal et al., 2006) permettent ainsi de prédire [’évolution temporelle de la cinétique et
de l’épaisseur de la membrane.

1.D.4) Propriétés des microcapsules

1.D.4.a Présentation des propriétés des microcapsules

Parmi les différentes propriétés des microcapsules, on distingue les caractéristiques
intrinséques de la phase interne, de celles de la membrane polymeére. Si les caractéristiques de
la phase interne relévent directement du choix de cette phase (tension de vapeur, température
d’¢ébullition, ...), celles de la membrane relévent, outre du choix des monomeres employés
pour la préparer, des parameétres du procédé mis en ceuvre pour la synthétiser. Les principales
caractéristiques de la membrane sont les suivantes : taille, épaisseur, perméabilité, résistance
mécanique, résistance thermique.

Ces caractéristiques sont trés importantes dans la mesure ou elles influent sur le
mécanisme de relargage du principe actif, par diffusion a travers la membrane (Janssen et al.,
1993 ; Lukaszczyk et Urbas, 1997 ; Yadav et al.,, 1997 ; Hong et Park, 1999 ; Jabbari et
Khakpour, 2000 ; Danicher et al., 2000 ; Shulkin et Stover, 2002), ou par rupture de cette
dernicre.

Dans le cas ou le relargage du principe actif se fait par diffusion a travers la
membrane, la vitesse de relargage est contrélée par la perméabilité de la membrane (Janssen
etal., 1993).

Dans le cas ou le relargage se fait par rupture de la membrane, c’est alors la résistance
mécanique de cette dernicre qui doit étre bien controlée lors de sa synthése.
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Il est également possible de définir la teneur Tps en principe actif des microcapsules
ainsi que le rendement d’encapsulation (yield, Y) comme suit :
TPA — mpy encapsulé I-3
Mpy encapsulé +m polymere

Mmpy encapsulé

Y= x 100 1-4

Mpyg encapsuler

1.D.4.b Influence des parametres de synthese sur les propriétés des microcapsules

La taille des microcapsules obtenues en fin de procédés est gouvernée par 1’étape
d’émulsification. La distribution granulométrique des gouttes d’émulsion est directement
reliée aux conditions d’agitation ainsi qu’a la formulation mises en ceuvre durant cette étape.
Dans les articles traitant des paramétres influant sur les propriétés des microcapsules, les
auteurs citent généralement la vitesse et le temps d’agitation, ainsi que 1’emploi d’un
tensioactif voir d’un co-tensioactif.

Cependant, dans la majorité des articles sur I’encapsulation, I’influence de ces
parametres est traitée de maniére empirique. Dans la mesure ou une partie des travaux
présentés ici portent sur la maitrise de la taille des gouttes de 1’émulsion dans le cadre d’un
procédé d’encapsulation, ces aspects font I’objet de la seconde partie de ce chapitre (cf. partie
10).

Certains auteurs (Choi et al., 1991) qui étudient I’encapsulation par polycondensation
interfaciale, soulignent I’influence de la vitesse d’agitation durant 1’étape de réaction sur
I’apparition d’un phénomene d’agglomération des capsules. Dans le cadre de la synthese de
membranes de type polyamide, ce phénomeéne se produit lorsque la vitesse d’agitation est trop
¢levée. Siddhan ef al. (2007) mentionnent également ce phénomene d’agglomération dans le
cas de la synthése de membranes polyurée a partir de toluéne diisocyanate et de dié¢thyléne
triamine. Pour 1’éviter, ils remarquent qu’il est nécessaire de diminuer la vitesse d’agitation
apres le démarrage de la réaction d’encapsulation, une fois la membrane primaire formée.

Dans les cas ou la libération du principe actif se fait par diffusion a travers la
membrane, la perméabilité¢ de cette derniere est une propriété trés importante dans la mesure
ou sa structure gouverne par la suite la cinétique de libération de la substance encapsulée. Or
la perméabilité de la membrane dépend de plusieurs parametres qui sont :

v’ L’épaisseur de la membrane

v La morphologie de la surface de la membrane

v" La densité de réticulation la membrane

v Le taux de cristallinité du polymeére

v' La structure chimique du polymére.
La plupart de ces paramétres sont liés a la nature des monomeres employés. En effet,
I’épaisseur de la membrane dépend, outre de la quantité de monomeres utilisée, de la structure
chimique de ces derniers. Ainsi, I’emploi de monomeres trifonctionnels a pour conséquence
I’obtention de membranes réticulées et donc plus épaisses que lorsque des monomeres
bifonctionnels sont utilisés (Persico et al., 2005). D’autre part I’emploi de monomeéres
bifonctionnels permet d’obtenir un polymeére plus cristallin qu’avec des monomeres
trifonctionnels (Persico et al., 2005).

La perméabilit¢ de la membrane est reliée a son épaisseur dans la mesure ou une

augmentation de cette derniére aura tendance a diminuer la vitesse de relargage du principe
actif (Janssen et al., 1993). La densité¢ de réticulation de la membrane, qui peut étre ajustée
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par I’emploi d’agents réticulant (Hashemi et al., 2001 ; Scarfato et al., 2007), permet d’agir
sur la taille des pores, qui joue également un role prépondérant sur la cinétique de libération
du principe actif. Le taux de cristallinité, dépendant lui-méme de la vitesse de la réaction de
polycondensation (Yadav et al., 1996 a et b ; Yadav et al., 1997 ; Wagh et al., 2009), influe
¢galement sur la vitesse de libération de la substance encapsulée dans le sens d’une
diminution quand le taux de cristallinité augmente (Janssen et al., 1993).

La résistance mécanique des capsules dépend largement de la taille de ces dernicres,
ayant tendance a diminuer quand la taille augmente (Frére et al., 1998). Elle peut étre ajustée
via ’emploi d’un agent réticulant dans des proportions adéquates (Frére et al., 1998). Par
ailleurs la résistance mécanique augmente avec I’épaisseur de la membrane (Takahashi ef al.,
2005), ce qui sous entend avec la quantité de monomeres apportée.

Enfin, la résistance thermique des microcapsules dépend directement des propriétés
structurales du polymeére qui sont régies par la nature des monomeres sélectionnés (Hong et
Park, 2000 a et b).

Dans la mesure ou la granulométrie finale des microcapsules obtenues par
polycondensation interfaciale est fixée des [’étape d’émulsification, nous nous sommes
attachés tout particulierement a l’étude de cette étape. Cette opération a été mise en ceuvre en
régime turbulent afin d’atteindre des tailles de gouttes les plus faibles possibles, et trois
designs de mélangeurs ont été comparés pour cette étape.

Dans la partie suivante nous présentons une synthese bibliographique relative a
[’emploi des mélangeurs statiques pour la mise en ceuvre de I’émulsification. A la fin de cette
partie sont présentés les modeles permettant de prédire la taille des gouttes en fonction de
différents parametres.
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II. Utilisation des mélangeurs statiques pour
I’émulsification en régime turbulent

II.A. Introduction

II.A.1) Introduction a I’émulsification

II.A.1.a Qu’est-ce qu’une émulsion ?

Le terme « émulsion » désigne un systeme comprenant au moins deux liquides non
miscibles, dont I'un est dispersé dans [’autre, sous une forme plus ou moins stable (Brochette
(1999)). La stabilite de tels systemes peut étre améliorée grdce a l’ajout d’additifs tels que les
tensioactifs.

On rencontre les émulsions directement sous forme de produit finis dans des domaines
d’applications trés variés. Produits alimentaires tels que le beurre ou la vinaigrette, les
émulsions sont également la base de crémes cosmétiques, ou encore de revétements routiers
(émulsions de bitumes).

Mais une émulsion peut également se former au cours d’un procédé, de fagon naturelle
et non souhaitée, ou de fagon fonctionnelle. Ainsi, lors du forage d’un puits de pétrole, ce
dernier est souvent accompagné naturellement d’une certaine fraction d’eau sous forme de
dispersion liquide-liquide. De 1’eau peut également €tre injectée au niveau du puits pour
augmenter la quantité d’huile récupérée. Dans ces deux cas, le pétrole doit ensuite étre séparé
de I’eau avant sa valorisation.

Dans d’autres cas, des émulsions peuvent étre générées intentionnellement au cours
d’un procédé. Ainsi les réactions en émulsions présentent différents intéréts tels que le
contréle de la taille du produit fini ou la maitrise thermique d’éventuels dégagements de
chaleur. Dans ces cas-1a, chaque gouttelette de I’émulsion est apparentée a un « réacteurs » au
sein duquel se produit la réaction. Dans le cas de I’encapsulation par polycondensation
interfaciale, la réaction a lieu a ’interface des gouttelettes, le « réacteur » étant alors le film
interfacial entre les deux phases.

II.A.1.b Principales classifications des émulsions

Dans cette partie sont présentées trois caractéristiques souvent utilisées dans la
littérature pour classifier les émulsions : le sens, la concentration volumique en phase
dispersée, et la gamme de taille des gouttelettes.

L’un des critéres de classification des émulsions est leur sens. On parlera d’émulsion
huile dans eau (O/W) ou encore d’émulsion directe dans le cas ou la phase continue est la
phase aqueuse, et d’émulsion eau dans huile (W/O) ou encore d’émulsion indirecte dans le cas
ou la phase continue est la phase huileuse.
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Une autre caractéristique importante d’une €émulsion est sa concentration volumique
en phase dispersée ou taux de rétention @, définie comme le rapport du volume de phase
dispersée V4 et du volume total :
__Va

V Pl VC

Ainsi, pour les émulsions ou la concentration en phase dispersée est inférieure a 10%, on
parlera d’émulsions diluées. A I’inverse, pour les émulsions contenant plus de 30% en phase
dispersée, on parlera d’émulsions concentrées. La concentration maximale d’une émulsion
concentrée peut aller dans la majorité des cas jusqu’a 70% environ. Au-dela de cette valeur, la
phase dispersée devenant largement majoritaire, il survient généralement un phénomene
appelé inversion de phase catastrophique. Mais il est possible de repousser cette limite grace a
un mélange spécifique de tensioactifs, et d’atteindre des concentrations en phase dispersée
supérieures a 95% (Brochette (1999)). On parle alors d’émulsions trés concentrées.

@ 0-5

Les émulsions peuvent également étre caractérisées par la gamme de tailles des
gouttelettes qui les constituent. Ainsi, on parle de macroémulsion ou tout simplement
d’émulsion lorsque la taille minimale des gouttes constituant le systéme est supérieure a 1 pm
(Salager et al (2001)). Pour les dispersions de gouttelettes dont la taille est inférieure a 100
nm, on emploie la dénomination nanoémulsion ou miniémulsion (Salager et al., 2001).
L’obtention de gouttelettes de telles tailles nécessite 1’emploi de méthodes telles que
I’inversion de phase, ou encore des formulations spécifiques. S’agissant des macroémulsions
comme des nanoémulsions, les systémes sont thermodynamiquement instables, et se séparent
plus ou moins rapidement en deux phases.

Il existe également une catégorie d’émulsions appelées microémulsions, a ne pas
confondre avec des émulsions constituées de trés petites gouttelettes. Il s’agit en réalité de
systemes monophasiques thermodynamiquement stables, dans lesquels coexistent a 1’échelle
quasi-moléculaire des phases eau et huile, grace a I’emploi de tensioactifs particuliérement
performants. Ces microémulsions présentent des microdomaines pas nécessairement
sphériques, de petite dimension, de 1’ordre de 10 a 50 nm (Salager et al (2001)).

Une émulsion peut donc étre classifiée selon chacun des criteres précédemment cités,
mais il existe également d’autres caractéristiques permettant de les décrire. Si une émulsion
peut étre qualifiée de macroémulsion, de miniémulsion ou de microémulsion suivant la
gamme de taille des gouttelettes qui la constituent, il est possible de quantifier statistiquement
la répartition de ces tailles via une distribution granulométrique.

Par ailleurs, le sens, la granulométrie, les propriétés de ses phases (et en particulier
leurs viscosités), et son taux de rétention sont responsables du comportement rhéologique
d’une émulsion, qu’il est possible de décrire via différents modéles.

Enfin, il est souvent primordial d’évaluer la stabilité d’une émulsion, via l’évolution
de ses propriétés. La stabilité d’'un systeme émulsifié revét plusieurs aspects tels que la
stabilité physique, la stabilité chimique, ou encore la stabilité mircobiologique.

Dans le cadre de ces travaux, les performances de |’émulsification en mélangeur
Statiques ont été quantifiees en termes de distribution granulométrique. La modélisation des
résultats obtenus (cf. partie II.C.3) nécessite généralement la connaissance de la viscosité
apparente du systeme. Ces deux aspects sont traités dans les parties suivantes, ainsi que la
problématique de la stabilité des émulsions, qui est un phénomene qui ne doit pas étre néglige
lors de I’étude des émulsions.

1. A.1.c  Distribution granulométrique d 'une émulsion
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Une émulsion est constituée d’une population de gouttelettes dont les tailles ne sont
bien slr pas identiques. Il est possible de caractériser la répartition granulométrique de la
taille de ces gouttes, via une distribution de tailles ou distribution granulométrique. Une
distribution de taille consiste a définir des intervalles de tailles encore appelées classes de
tailles, et a préciser le pourcentage en nombre, en surface ou en volume de gouttelettes
contenues dans cette classe. On obtient ainsi une distribution en nombre, en surface, ou en
volume. Dans le tableau ci-dessous sont définis ces trois types de distributions.

Type de

distribution Signification Formule

Pourcentage en
nombre de

Distribution en gouttes dont le ' z nb gouttes
nombre diamétre est Yooy = nbde gouttes de tailleentred; etd;,, _ a
ni

dix

i

compris dans la nb total de gouttes nb total de guttes

classe

Distribution en

Pourcentage en
surface de
gouttes dont le

dity
> surf gouttes

surface diamétre est o surf de gouttes de tailleentred, etd, ., d,
A =
surf totale de guttes

compris dans la

surf surf totale de gouttes
classe

Pourcentage en diy

Distribution en volume dont le nvol gouttes

volume diamétre est o, _ voldegouttesdetailleentred; etd;,; _ 4,
compris dans la Yoyol = =

classe

vol total de gouttes vol total de guttes

Tableau I-5: Définition des différents types de distributions granulométriques

Suivant les propriétés de la distribution que I’on souhaite caractériser, il est également
possible de quantifier des diamétres moyens d’une distribution. Les diamétres moyens sont
définis de la maniére suivante:

1

n -
p|\P~4

Le diamétre d;o correspond au diamétre moyen en nombre, le diamétre dsz au
diamétre moyen en masse ou en volume, et le diameétre d; > au diamétre moyen en surface. Ce
dernier est encore appelé¢ diametre de Sauter, et permet également de calculer I’aire
interfaciale V correspondant a la population de gouttelettes caractérisée :

=2 0-7

L’étalement de la distribution peut étre quantifié via différentes grandeurs. Pour cette
étude a été retenu la notion de SPAN couramment rencontrée, et défini comme 1’étalement
autour du diameétre médian D5 :

Dy —Dy

SPAN = 0-8

50
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Ou les diametres Dy et Do représentent respectivement les diameétres des goutes pour
lesquels 90% et 10% du volume de la phase dispersée posseéde un diamétre inférieur a ces
valeurs.

I1.A.1.d Rhéologie des émulsions

Il existe dans la littérature de nombreux modéles pour représenter le comportement
rhéologique des émulsions. Ce dernier résulte principalement de la rhéologie de la phase
continue, et des propriétés relatives aux gouttes (distribution de taille, déformabilité, viscosité,
concentration @ et nature des interactions entre gouttelettes) (Barnes (1994)).

Pour le cas des émulsions de fluides peu visqueux et des systéemes peu concentres, il
est parfois admis de représenter la viscosité apparente du systeme par la viscosité de la phase
continue. C’est cette hypothese que nous ferons dans le cadre de cette étude.

II.A.1.e Stabilité des émulsions

Une émulsion est instable thermodynamiquement. La stabilité des émulsions ne peut
étre atteinte que si le formulateur est capable de ralentir ou d’inhiber les mécanismes
physiques qui conduisent normalement a la démixtion des phases non miscibles (Brochette,

1999). Ces mécanismes sont explicités ci-dessous.

Mirissement d’Ostwald

A T’issue de I’étape d’émulsification, la population de gouttelettes n’est pas homogene
en taille. En effet la distribution en taille présente généralement un certain étalement autour
d’une taille moyenne (pour le cas des distributions monomodales). La surpression de Laplace
Ap a I'intérieur des gouttelettes définie comme suit est plus importante pour les faibles tailles.
Ap=2c6/R 0-9
Le potentiel chimique dans les petites gouttes est donc plus élevé que dans les grosses gouttes.
Le retour vers 1’équilibre thermodynamique s’accompagne alors d’un flux de mati¢re des
petites gouttes vers les grosses gouttes, au travers de la phase continue. Les petites gouttes se
vident au profit des plus grosses, ce qui modifie la granulométrie dans la mesure ou les classes
correspondant aux faibles tailles disparaissent.

Floculation

11 arrive que les gouttelettes formées pendant I’émulsification ne restent pas indépendantes les
unes des autres, mais se regroupent sous forme de « grappes ». Ce phénomene est appelé
floculation, et est souvent précurseur du phénomeéne de sédimentation qui sera défini par la
suite. La floculation a pour origine une adhésivité des gouttelettes, dont 1’origine est une
compétition entre agitation thermique et forces de Wan der Waals. Les gouttelettes d’une
émulsion sont en effet animées d’un mouvement brownien, qui induit des chocs entre
gouttelettes. Si une interaction attractive suffisante existe entre les gouttes ainsi mises en
contact, elles restent associées.

Sédimentation / Crémage

Sédimentation et crémage sont le résultat du méme phénomeéne, dont le moteur est la
pesanteur. Une goutte de phase dispersée est animée d’un mouvement brownien induit par les
molécules de solvant, la quantit¢é de mouvement étant conservée lors des chocs solvant /
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particule. La méme goutte est soumise au champ de pesanteur terrestre, qui tend a imposer un
mouvement vers le bas si la goutte est plus dense que la phase continue, ou vers le haut dans
le cas contraire. Cette compétition entre agitation brownienne et pesanteur aboutit a une
inhomogénéité de I’émulsion laissée sans agitation.

Dans de nombreux cas, le culot de sédimentation ou la collerette de crémage sont
redispersibles a I’aide d’une agitation douce : le phénomene est réversible. Méme si aucun
culot de sédimentation (ou collerette de crémage) n’est perceptible sur une €émulsion
conservée hors agitation, les gouttes de phase dispersée ne sont pas toujours réparties de
mani¢re homogene dans toute la hauteur des cuves de stockage: avant toute prise
d’échantillon, il convient d’agiter le systéme.

Coalescence

Floculation, sédimentation et crémage sont des phénomenes réversibles, une agitation
faible permettant la redispersion. Ce n’est pas le cas de la coalescence qui est le phénomene
de dégradation ultime des émulsions. Au cours de la coalescence, deux ou plusieurs gouttes
vont fusionner pour former une goutte plus grosse. Le processus se répétant, la phase
dispersée démixte, et I’on revient au systéme diphasique de départ. Tous les phénomenes qui
favorisent un rapprochement durable des gouttes placent le systéme dans une situation a priori
favorable a la coalescence.

Afin de palier aux problémes de stabilité des émulsions, des agents émulsifiants sont
trés souvent employés. L’emploi de ces derniers a généralement pour conséquence de
diminuer la taille des gouttes obtenues, en diminuant la tension interfaciale existant entre les
deux phases. Ces agents émulsifiants peuvent étre des tensioactifs, des polymeéres, des
cristaux liquides, ou encore des solides divisés. Les émulsions stabilisées par des solides
divisées sont alors appelées « pickering émulsions ».

I1.A.1.f Les techniques d’émulsification

L’obtention d’une émulsion nécessite un certain apport d’énergie. Cette énergie peut
étre apportée sous différentes formes : mécanique, sonique ou électrique. Il est possible de
classifier les techniques d’émulsification selon le mécanisme mis en jeu pour obtenir
["émulsion. On distinguera ainsi les techniques faisant appel au phénomene de cavitation de
celles générant un cisaillement. Les techniques faisant appel au phénomeéne de cavitation sont
les techniques a ultrasons, et les homogénéiseurs haute pression. L’émulsification peut
également étre réalisée via [’emploi de membranes.

Les techniques basées sur le principe du cisaillement rassemblent les mobiles
d’agitation particulierement cisaillant tels que la turbine de Rushton, les rotor-stators, les
broyeurs colloidaux, ainsi que les mélangeurs statiques. Contrairement aux trois premiers, les
mélangeurs statiques ne font appel a aucune piéce mobile, mais rendent possible
I’émulsification grace a des garnissages structurés bien adaptés et des pompes véhiculant les
fluides. Cette dernicre technique sera détaillée par la suite.

Les mobiles d’agitation radiaux tels que la turbine de Rushton et la turbine a pales
inclinées sont bien adaptés pour I’émulsification en cuve agitée dans la mesure ou ils générent
un cisaillement important, favorable a la rupture des gouttes, et un bon débit de pompage.
Comme le soulignent Poux et Canselier (Poux et Canselier, 2004), le r6le de 1’agitateur ne se
limite pas seulement a la formation des gouttelettes, il doit aussi assurer une bonne
recirculation afin de fournir une distribution de taille assez étroite.
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En effet, il est possible de distinguer dans la cuve la zone de cisaillement, située dans
la région de I’agitateur, des zones ¢éloignées de ce dernier ou les gouttelettes ont tendance a
coalescer.

La taille des gouttelettes obtenue lors de I’émulsification a 1’aide de tels mobiles
d’agitation est de I’ordre de 10 a 100 um. Si I’on souhaite atteindre des tailles plus faibles, il
faut employer d’autres types de mobiles cisaillant tels que les rotors stators ou moulins
colloidaux.

Les dispositifs tels que le rotor stator et le moulin colloidal peuvent étre regroupés
sous le terme de d’homogénéiseurs (Poux et Canselier, 2004). Ils permettent d’obtenir des
gouttelettes dont la taille peut étre inférieure au micrometre, grace a de trés forts taux de
cisaillement. Ils se caractérisent par une géométrie complexe forcant le liquide a passer dans
une zone confinée ou il subit des gradients de vitesse trés importants.

Le principe du moulin colloidal consiste a contraindre le fluide a passer dans un
espace confiné entre un stator et un rotor (généralement de forme tronconique), tournant a trés
grande vitesse : de 2000 a plus de 15 000 (Fradette, 1999). Le fluide pénétre dans le systeme
par la partie supérieure ou il subit un cisaillement di au rétrécissement de 1’entrée, puis
circule dans I’entrefer ou il est soumis a des contraintes de cisaillement trés importantes. Ces
derniéres sont dues a la rotation du rotor et au faible espace entre le rotor et le stator.

Dans le tableau suivant nous comparons les gammes de tailles de gouttes obtenues a
travers I’emploi de ces techniques.

Vitesse de rotation Taux de cisaillement Gamme de tailles
Emulseur 1
(rpm) (s7) obtenues (num)

Turbine de
Rushton 10-50 30-300
Rotor stator 20 000 - 100 000 0,5-5
Moulin

.. 2000 — 15000 20 000 - 100 000 0,5-5
colloidal

Tableau I-6: Gammes de vitesses et taux de cisaillements et de tailles de gouttes généralement obtenues
pour les différents émulseurs cités (d’aprés Atiemo-Obeng et Calabrese, 2004 ; et Poux, 2006)

Dans le cadre de nos travaux, les mélangeurs statiques ont été choisis pour mettre en
ceuvre [‘étape d’émulsification au sein d’un nouveau procédé continu d’encapsulation. Nous
présentons le principe de fonctionnement de ces derniers dans la partie suivante. Nous
mettons également en évidence les avantages qu’ils représentent par rapport a la cuve agitée
classique. Puis nous traitons la problématique de |’émulsification en mélangeurs statiques.

I1.A.2) Présentation des mélangeurs statiques

Les mélangeurs statiques sont des inserts structurés, placés dans une conduite,
induisant des obstacles et donc des écoulements complexes lors du passage du ou des fluides.
De tels écoulements permettent de mettre en ceuvre de fagon continue quasiment toutes les
opérations relevant de la problématique du mélange.

Si leur utilisation dans l’industrie n’est établie que depuis les années 70 (Thakur et al.,
2003), le premier brevet décrivant un élément remonte a une centaine d’années. Aujourd’hui,
il existe plus de 30 modeles commercialisés, environ 2000 brevets US, et plus de 8000 articles
de la littérature décrivent les mélangeurs statiques et leurs applications.
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11.A.2.a Principe de fonctionnement

Le concept des mélangeurs statiques réside dans la succession d’¢léments au design
structuré, avec une rotation de 90° entre deux éléments, placés dans un tube circulaire.
Généralement, ils sont commercialisés directement sous la forme de série de plusieurs
¢léments, déja fixés dans le tube. Il est évident que le nombre d’éléments constituant le
mélangeur influe sur le résultat de I’opération a effectuer (Middleman, 1974, Al Taweel et
Walker, 1983, et Maa et Hsu, 1996 pour la dispersion liquide-liquide). La figure ci-dessous
présente le mélangeur statique de type Kenics, constitué ici de 4 ¢léments.

Figure I-5: Mélangeur statique Kenics, constitué de 4 éléments (image provenant du site web Chemineer)

Outre son design et le nombre d’éléments qui le constitue, un mélangeur statique peut
étre caractéris€ par son degré de vide ou porosité € définie comme suit :
V. V 14

offertal'écoulement apparent ~ ¥ solide
e=_U = 0-10

v v

apparent apparent

Pour chaque mélangeur statique, il est également possible de définir son « aspect
ratio » qui est le rapport entre la longueur et le diametre L/D de chaque élément. Cette
grandeur est généralement proche de 1. Enfin, on définit le diamétre hydraulique d’un
mélangeur statique, ou plus généralement d’une conduite non circulaire, de la manicre
suivante:

4 Section de ' écoulement

Dy =——— p — 0-11
Périmetremouillé par le liquide

Le design particulier des mélangeurs statiques génére un écoulement complexe,
permettant de mettre en ceuvre différentes opérations telles que le mélange de deux fluides
miscibles, la génération d’interface entre deux phases, et le transfert ou ["’homogénéisation
thermique. L’énergie nécessaire pour générer I’écoulement est apportée au systéme via
I’utilisation de pompes. Les pompes constituent ainsi les seules pieces mobiles requises lors
de I'utilisation de mélangeurs statiques.

Choix du design, du régime d’écoulement, du matériau... les mélangeurs statiques
offrent ainsi une alternative a la cuve agitée pour une large gamme d’applications. La
quantité d’informations désormais disponibles dans la littérature permet également d’aider a
la mise en ceuvre de ce type de technologie pour une application visée. De ce fait, les
mélangeurs statiques permettent de transposer au continu de nombreuses applications
habituellement effectuées en cuve agitée, avec certains avantages non négligeables (cf.
tableau ci-dessous) tels que la réduction du coiit énergétique, et la génération d’écoulements
au comportement proche du piston.

25



Mélangeurs statiques Réacteur agité continu

Faible occupation d’espace Occupation d’espace au sol importante

Faible cotit d’investissement Fort cott d’investissement

Faible demande énergétique, sauf pour le pompage Fort colt énergétique

Pas d’¢éléments mobiles hormis les pompes Nombreuses piéces mobiles

Faibles temps de séjour Temps de séjour importants

Ecoulement proche du piston Distribution de temps de séjour de type exponentielle
Bon mélange a faible taux de cisaillement Risque d’endommagement de certains constituants lié

a des taux de cisaillement localement élevés
Ajustement rapide de la formulation, sans perte de Risque de perte de produit lors de changements de
produit formulation ou a 1’arrét
Entretien rapide, mélangeurs interchangeables Grands volumes a nettoyer

Aucun risque de contamination avec un systéme fermé Risques élevés de contamination avec des réservoirs
ouverts

Tableau I-7: Avantages des mélangeurs statiques par rapport a la cuve agité
11.A.2.b Classification des mélangeurs statiques

Le marché des mélangeurs statiques offre un large éventail de designs. Dans la
mesure ou ces designs présentent des caracteéristiques géométriques bien différentes, elles
permettent de les classifier dans un premier temps selon leur morphologie.

Par ailleurs chaque morphologie de mélangeur génére un écoulement aux propriétés
propres. Ainsi, il est possible de classer les differents mélangeurs selon le type d’écoulement
qu’ils engendrent, et donc selon le type d’opération de mélange pour lequel ils peuvent étre
employés.

Thakur et al. (2003) distinguent 5 grands types de mélangeurs statiques de part
leur type de design, récapitulés dans le tableau I-8.

Certains auteurs (Mutsakis et al, 1986 ; Baker, 1991; Myers et al., 1997)
différencient les mélangeurs statiques via les mécanismes permettant de mettre en ceuvre les
différents types d’opérations de mélange, en se basant sur leurs designs.

Enfin, Thakur et al. (2003) classifient ces différents types de design suivant des
groupes correspondant aux principales applications réalisables en mélangeurs statiques :

v Mélange de fluides miscibles
v Génération d’interface entre deux phases non miscibles
v' Transfert et homogénéisation thermique.

Dans le cadre de nos travaux nous avons utilisé trois designs de mélangeurs pour
mettre en ceuvre [’émulsification en continu. Ces trois mélangeurs sont les modeéles SMX,
SMX plus et SMV commercialisés par Sulzer, et sont présentés dans la partie suivante.

Type de design Exemples de mélangeurs
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M¢élangeurs a design « ouvert » a hélices AW Mélangeur Kenics

{ ap" Mélangeur HEV (High
\\5&5_ Efficiency Vortex, Chemineer)

S— Me¢élangeur Ross LPD

M¢élangeurs a design « ouvert » a pales m
(Low Pressure Drop)

M¢élangeur Série
50 (Lightnin)

Me¢langeurs a plaques ondulés E M¢langeur SMV (Sulzer)

Mélangeur SMX
(Sulzer)

Tl

Mélangeur SMXL (Sulzer)

o

, | ‘x%‘ Mélangeszur1 SMX plus
M¢élangeurs multicouches SN (Sulzer)

Mélangeur

Komax

M¢élangeur KMX

M¢élangeur Ross ISG

Mélangeurs a canaux ou orifices : .
£ (Interfacial Surface Génération)

Tableau I-8: Classification des mélangeurs statiques selon leur design (images d’aprés sites web
Chemineer, Ross, Lightnin et Sulzer)
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I1.A.2.c Présentation des mélangeurs étudiés

Le mélangeur SMV

Ce mélangeur a été créé en 1970 par la société Sulzer. Il consiste en un empilement de
plaques gaufrées selon un motif en « V », d’ou il tire son nom : Sulzer Mixer en « V ». Selon
Sulzer, ce mélangeur est adapté pour réaliser les opérations suivantes en régime turbulent :

v" Dispersion gaz-liquide (cf. figure I-6) et liquide-liquide pour le transfert de matiére.
v" Réaction.
v Mélange et homogénéisation de liquides et gaz de faible viscosité.

En ce qui concerne la dispersion pour le transfert de matiére, le mélangeur SMV peut
étre employé pour le traitement des eaux, par exemple pour 1’ozonation ou 1’aération (cf.
figure I 6). Il peut également étre employé pour 1’ajustement du pH apres floculation.

s -

g\

ion gaz-liqu en

Figure 1-6: Disps

Le mélangeur SMX

Le mélangeur SMX, créé en 1980, commercialisé par la société Sulzer, consiste en un
réseau de lamelles croisées, présentant un angle de 45° par rapport a I’axe du tube (Hirschberg
et al., 2009), d’ou son nom : Sulzer Mixer en « X ». Le nombre n de lamelles encore appelées
« barres » que 1’on peut compter sur une section est de 8 pour le mélangeur SMX originel.
L’ «aspect ratio » L/D représentant le rapport entre la longueur et le diamétre d’un élément
est de 1. Ce mélangeur est schématisé sur la figure ci-dessous.

) Y
Figure I-7: Schéma représentant le mélangeur stat'i{]ue SMX (image d’aprés Hirschberg ef al., 2009)

Sulzer recommande ’emploi du mélangeur SMX entre autres pour les opérations
suivantes en régime laminaire :
v" Homogénéisation et dispersion de liquides visqueux.
v" Homogénéisation de fibres et mélange de fluides visqueux
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Le mélangeur SMX plus

Le design du mélangeur statique SMX plus est dérivé du mélangeur SMX. Son design
a été modifi¢ et optimisé par la société Sulzer. Par rapport au mélangeur SMX, le modele
SMX plus présente un nombre réduit de lamelles ou barres de 6, ainsi qu’un espacement entre
deux lamelles qui n’existe pas sur le mélangeur SMX. Par ailleurs, 1’angle entre les barres et
I’axe du tube est de 45°, et I’ « aspect ratio » L/D est de 1. Ce mélangeur est schématisé sur la
figure 1-8 et présentée sur figure I-9.

Figure I-8: Schéma représentant le mélangeur statiTlue SMX plus (image d’aprés Hirschberg et al., 2009) :
a : Une lamelle ou « barre » ; b : Un espacement entre deux lamelles

Figure I-9: Le mélangeur SMX plus (image d’aprés document Sulzer)

Le mélangeur SMX originel est un équipement quasiment standard pour mettre en
ceuvre le mélange de fluides visqueux. Dans le document de présentation de la nouvelle
version du SMX plus, le constructeur affirme que la réduction du nombre de lamelles ainsi
que I’ajout d’un espacement entre ces lamelles permet de conserver la méme qualit¢ de
mélange qu’avec le modéle SMX d’origine, pour une diminution de 50% des pertes de
charges.

Les résultats obtenus en terme de mélange et le comportement piston du
mélangeur permettent au constructeur de préconiser dorénavant 1’utilisation du mélangeur
SMX plus dans la mesure ou il permet soit de réduire les pertes de charges (pour une méme
taille de mélangeur), soit de diminuer la taille du mélangeur (pour des pertes de charge
similaires).

En ce qui concerne la dispersion liquide-liquide, quelques tests ont été réalisés en
régime turbulent, leur permettant d’affirmer que le SMX plus démontrait des performances
similaires au mélangeur SMX en termes de tailles de gouttes. Cette derni¢re affirmation sera
discutée plus tard (cf. partie I1.C.3.c Mod¢les existant pour traiter le régime turbulent).
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I1.B. Pertes de charge dans les mélangeurs statiques

II.B.1) Grandeurs adimensionnelles employées pour quantifier les pertes de
charges

Si les mélangeurs statiques offrent des possibilités tres intéressantes dans le cadre de
l’intensification des procédés (passage au continu, réduction du coiit énergétique,...), ils
génerent des pertes de charges non négligeables par rapport a des tubes vides de méme
diametre. Les pertes de charges générées par un mélangeur statique sont directement liées a
son design. Ainsi elles doivent étre estimées avec soin pour pouvoir dimensionner les pompes
ou compresseurs utilisés lors de |’opération visée.

Il existe de nombreux modéles permettant de déterminer les pertes de charge dans la
littérature développés spécifiquement pour les designs de mélangeurs les plus courants.
Différentes grandeurs sont employées pour corréler les pertes de charges en
mélangeurs statiques de mani¢re adimensionnelle. Une premicére approche consiste a
comparer les pertes de charges en mélangeurs statique aux pertes de charges générées par un
méme écoulement en tube vide via le rapport Z, applicable seulement aux fluides newtoniens :
BPys. 0-12
AP, v
Le nombre de Newton Ne ou le coefficient de friction f sont également fréquemment

employés pour adimensionnaliser les pertes de charges :
AP D

PV L

Afin de tenir compte de la porosité des mélangeurs statiques employés, Shah et Kale
(1991, 1992) ont défini un facteur de friction interstitiel f; en faisant intervenir la vitesse
interstitielle V / € du fluide :

s = ApDe 1-14
2L pV,

Streiff et al. (1999) ont proposé 'utilisation d’un facteur de friction tenant également
compte de la vitesse interstitielle du fluide, ainsi que du diamétre hydraulique du mélangeur
selon la formule suivante :
2APg? D,

pVoz L
Suivant le régime d’écoulement, ces grandeurs sont directement quantifiées, ou bien
reliées au nombre de Reynolds qui peut étre défini en fonction de différents paramétres. Ainsi
une premiere expression du nombre de Reynolds considere la vitesse en fiit vide dans le tube,
ainsi que le diametre du tube contenant le mélangeur statique :
= PhD I-16
U
De méme que pour le facteur de friction, Shah et Kale (1991, 1992) ont défini un
nombre de Reynolds interstitiel Re; en fonction de la vitesse interstitielle du fluide :
PhD 1-17
£U
Enfin, Streiff et al. (1999) ont propos¢ un nombre de Reynolds hydraulique Re; en
tenant compte du diameétre hydraulique du mélangeur statique Dy, et de la vitesse interstitielle
du fluide :

Re, = Pl Dy I-18
£u

Z

Ne = 2f 0-13

f, I-15

Re

Re;, =

1
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Il est important de préciser que ces expressions ne sont valables que dans le cas
d’écoulements de fluides newtoniens de viscosité L.

II.B.2) Corrélations des pertes de charges en fonction du nombre de Reynolds en
écoulement monophasique

Dans la littérature, on trouve différentes formes de corrélations permettant de prédire
les pertes de charges en mélangeurs statiques suivant le régime d’écoulement. Les différents
modeles employés dans la littérature sont présentés dans cette partie, puis les résultats
obtenus pour les mélangeurs choisis pour notre étude sont précisés.

Certains auteurs tels que Pahl et Muschelknautz (1979, 1980, 1952), Heywood et al.
(1984) et Lemenand et al. (2005) ont publi¢ directement des valeurs de facteur Z, compilés
pour différents modéles de mélangeurs (tableau 11.B.1, 11.B.2).

De nombreux auteurs choisissent de traiter tous les régimes d’écoulement via une
seule expression, de la forme :
Ne=S14 C, 1-19
Re
Ce type de corrélation a ét¢ employé par Sir et Lecjaks (1982) pour le mélangeur Kenics,
Streiff et al. (1999) pour différents designs et Rama Rao et al. (2007) pour le mélangeur SMX.
D’autres auteurs choisissent de traiter séparément le régime laminaire, transitoire et
turbulent. Pour le régime laminaire, le nombre de Newton est souvent reli¢é au nombre de
Reynolds via des expressions du type :
Ne = & 1-20
Re
Des valeurs de C; ont été publiées pour différents mélangeurs par Alloca (1982), Bohnet et al.
(1990) et Li et al. (1996, 1997). Ce type de corrélation est analogue a la corrélation de Hagen
Poiseuille (cf. Bird et al (1924)) modélisant les pertes de charges en écoulements laminaires
en tubes vides :
16
f= e I-21
Cette corrélation est valable pour Re < 2100, et peut étre employée pour recalculer le facteur
Z d’apres des équations de type 11-16.
Pour le régime turbulent, on trouve dans la littérature des corrélations de la forme :
Cy

Ne = 1-22

C

Re
Bohnet et al. (1990) et Li et al. (1997) ont modélisé¢ le régime turbulent en mélangeurs
statiques de cette manicre, et indiquent une valeur de Cs égale a -0,25. Cette valeur
correspond a 1’exposant attribu¢ au nombre de Reynolds dans la corrélation de Blasius valable

pour les écoulements en tubes vides en régime turbulent (cf. Bird et al (1924)) :
0,0791
f==

1-23
025

La corrélation de Blasius, valable pour 2100 < Re < 100 000, permet également de recalculer
le facteur Z cité plus haut, pour les corrélations de la forme (I1I-18).

Pour traiter le régime de transition, Bohnet et al. (1990) et Li et al. (1997) proposent
¢galement des corrélations du type :
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Ne = Cﬁc +Cy 1-24
Re™7

Les tableaux I-9 et I-10 présentent les corrélations de la littérature quantifiant les
pertes de charges en mélangeurs statiques de type SMX et SMV, qui ont ét¢ utilisés dans le
cadre de la présente étude. Le facteur Z (cf. équation 11-9) a été recalculé dans les cas ou les
¢quations modé¢lisant les pertes de charges étaient de la méme forme que les équations de
Hagen Poiseuille et Blasius respectivement pour les régimes laminaire et de transition.

Auteurs Caractéristiques Corrélation 7 Gamme de
géométriques du mélangeur originelle Reynolds
Pahl et D =50 mm
Muschelknautz L/D=1,5 Z=10-100 10-100 Re <50
(1979) n.=5;7;9
Pahl et Z=10-60 10-60  Re<50
Muschelknautz 2 Ne=12 Re > 1000
(1980, 1982) b
Do Ne.Re = 1237
Alloca (1982) n=5711
;: 0 él’ (Sulzer : Ne.Re = 1200)
D =25 mm
Heywood et al. - _ _1n4
(1984) ﬁ/]i—l,f; Z=18,1 Re=10
(:2.N6:1893 30 1,8 <Re <20
Re
Bohnet et al. _ 17408 20 <Re <
(1990) D =50 mm ¢=2Ne=00 178 850...2150
727
(=2Ne=""075 230 Re < 4000
D =26; 54 mm
Shah et Kale L/D=1,5 fi=30, 03 Re; <10
(1991, 1992) n, = 24 " Re  Re038 (= Re < 10)
£=0,87
S 184 2
D =16 mm 2 Re Re<15
Liet al L/D=1,25 f_ 110
(1996, 1997) n. =6, 8, 12 ER 15 <Re <1000
e=084 S 6 1000 < Re < 10000
Laminaire :
_ Reh <20
Streiff et al Ne 1200 Z=38
(1999) Re Turbulent :
Rey, > 2300
Yang et Park E; iOlmm S __ 855 Re <20
(2004) 0 ; 8 12 2 R lbl €
Rama Rao et al. D=15,75;41,18 mm Laminaire:
(2007) L/D=1 D = 15,75 mm Z=40
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n.=6, 8,10 _ 1290 Laminaire:
£=0,892 ; 0,833 Ne="e T107 Z=126
D =41,78 mm
Ne=32 4785
Re
Tableau I-9: Corrélations de la littérature pour le calcul des pertes de charges en mélangeurs statiques
SMX
Caractéristiques s
P Corrélation Gamme de Reynolds
Auteurs géométriques du . . V4 .
. originelle concernée
mélangeur

D =50 mm
Pahl et Muschelknautz )y 77 Z=65-100 65-100 Re<50
(1979) _

n,=2
Pahl et Muschelknautz ¢q=2 Ne
(1980, 1982) —6-12 Re>1000

D =50 mm

L/D=1 Ne.Re = 1430
Alloca (1982) n.=7, 14

€=0,88

D =25 mm
Heywood et al. = _ _ 10
(1984) II:/Ef 1,2 7Z=333 Re=10

D =50 mm

L/D=1
Karoui (1998) n=1,2,3 Ne = 31,06 Re"? Re ~ 2300 - 60000

Dy, =9,3 mm

e=0,74

Laminaire :
Streiff et al. 1430 Rep, <20
=—— +
(1999) Ne=——+1(2) Turbulent :
Re, > 2300
Tableau I-10: Corrélations de la littérature pour le calcul des pertes de charges en mélangeurs statiques

SMV

Le mélangeur statique SMX plus testé dans le cadre de la présente étude est récent
(2009). Les données sur ce mélangeur sont donc relativement limitées. Les performances de
ce nouveau design en termes de pertes de charge, qualité de mélange et distribution de temps
de séjour ont été¢ évaluées par Hirschberg et al. (2009) via une analyse CFD. Les pertes de
charges prédites par la CFD se sont révélées diminuées de 50% par rapport a celles générées
par le SMX classique.

Ajoutons a cela que ’analyse CFD a également montré un comportement favorable en
termes de mélange, confirmé par des mesures de LIF (Laser Induced Fluorescence) et par des
tests de décoloration pour des courants de viscosités treés différentes. Enfin, les calculs ont
permis de montrer un comportement piston pour le SMX plus, comparable a celui du SMX.

Comme il a été dit précédemment (cf. partie II.A.2.c Présentation des mélangeurs étudiés),
une diminution de la perte de charge de 50% a été prédite par CFD par Hirschberg et al.
(2009).

Comme le montrent les deux tableaux précédents, les transitions entre les régimes

d’écoulement (laminaire / transitoire, et transitoire / turbulent) correspondent a des valeurs de
Nombre de Reynolds différentes suivant les auteurs. Ainsi, pour le mélangeur SMX, le régime
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de transition apparait pour un Reynolds entre 10 et 50. Le début du régime turbulent est
annoncé pour un Reynolds variant de 1000 a 2150.

Il est intéressant de noter que méme si les valeurs numériques estimées par les
différents auteurs varient, dans chaque cas, le régime turbulent en mélangeur statique est
atteint a des Reynolds beaucoup plus faibles qu’un tube vide. En effet, pour ce dernier, on
trouve des valeurs de Reynolds de 2100 (Bird et al. (1924)) a 10 000 (Atiemo-Obeng et
Calabrese, 2004).

D’apres les données publiées par Alloca (1982), on peut constater que si les
mélangeurs de type Sulzer SMV et SMX et le mélangeur Kenics sont relativement poreux (e
¢gal respectivement a 0,88 pour le SMV, 0,91 pour le SMX et 0,85 pour le Kenics), le
mélangeur de type Ross ISG est beaucoup plus dense (¢ égal a 0,35). Par ailleurs, pour un
méme design, on rencontre différentes porosités suivant le diameétre, le matériau et le mode de
fabrication. Ainsi, pour le mélangeur SMX par exemple, le tableau 1-9 indique des porosités
comprises entre 0,83 et 0,91.

Pour comparer les pertes de charges générées par différents designs de mélangeurs
entre eux, il serait donc plus judicieux de s’affranchir le plus possible des parametres
géométriques. Pour cela, il faut tenir compte de la porosité respective de chaque design en
faisant intervenir la vitesse interstitielle V/e, et le diameétre hydraulique dans les nombres de
Reynolds et de Newton (ou facteur de friction) via les expressions proposées par Streiff et al.
(1999).

I1.B.3) Corrélations des pertes de charges en mélangeurs statiques en
écoulements diphasiques

Concernant les pertes de charges générées par les écoulements diphasiques en
mélangeurs statiques, si la littérature est documentée sur les écoulements gaz-liquide, elle ne
[’est presque pas concernant les écoulements liquide-liquides. Etant donné le peu
d’informations concernant les écoulements liquide-liquide, nous avons souhaité rappeler
brievement le type de modeles existant dans un domaine voisin, le gaz-liquide, puis aborder le
liquide-liquide qui est I’aspect qui concerne la présente étude.

Ecoulements gaz-liquide

Les écoulements de type gaz liquide ont été traités par Shah et Kale (1992), Turunen
(1994), Chandra et Kale (1995), Heyouni et al. (2002), Couvert et al. (2002) et Ruivo et al.
(2006).

Pour les écoulements a co-courant de type gaz liquide, la corrélation de Lockhart-
Martinelli (1949) est généralement citée comme référence :

APY - _ (AP _ 2(AP ]
(EJG{%[M]L %(ALJG -
Ou:

c . 1
(/zLZ:1+}+7 1-26
Et:
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_ AP/ALL

X = (AP—AL); 1-27

La valeur de C dépend du régime d’écoulement de chacune des phases : la valeur de 20 peut
étre utilisée pour les écoulements turbulent-turbulent, 12 pour laminaire-turbulent, et 5 pour
laminaire-laminaire.

Pour les mélangeurs Kenics, Sulzer SMX et Komax, Shah et Kale (1992) et Chandra
et Kale (1995) ont montré que la corrélation de Lockhart-Martinelli permettait de représenter
les pertes de charges en écoulements gaz-liquide. Streiff (1977) précise également que cette
corrélation donne de bons résultats pour prédire les pertes de charges en écoulements gaz-
liquide en mélangeurs Sulzer. Turunen (1994) a également utilisé cette corrélation pour
modéliser le transfert de maticre gaz liquide en mélangeurs type Sulzer SMV.

Pour traiter les écoulements gaz-liquide en mélangeur Lightnin, Heyouni ef al. (2002)
proposent la corrélation suivante:

AP, =AU UE 1-28
Ils identifient les paramétres A, a et B pour chacune des trois différentes structures du
mélangeur étudié, et montrent que la vitesse du liquide a un effet plus important sur la perte
de charge que celle du gaz.

Une corrélation analogue a celle proposée par Heyouni et al. (2002) est proposée par Couvert
et al. (2002) pour représenter les pertes de charge d’écoulements gaz-liquide en mélangeurs
statiques de type SMV, avec le gaz pour phase continue :

AP, = A" ybere yd/ e I-9
Cette corrélation tient compte du nombre d’éléments n, constituant le mélangeur.

Enfin, Ruivo et al. (2006) ont adimensionnalis¢ de telles corrélations, en reliant le
facteur de friction aux nombres de Reynolds respectifs des phases gaz et liquide pour les
¢coulements gaz-liquide sous haute pression en mélangeur Kenics :
for = A.Ref Ref 1-30

Ecoulements liquide-liquide

Les pertes de charges générées lors de la dispersion liquide-liquide en mélangeurs
statiques sont trés peu documentées. Tout [’enjeu d’une telle problématique réside dans le
choix d’'un modéle de viscosité représentant bien le comportement de |’émulsion obtenue.

Legrand et al. (2001) ont étudié la dispersion liquide-liquide en mélangeurs statiques
de type SMX en régime laminaire et turbulent. Ils assimilent le mélangeur statique a un milieu
poreux caractérisé par un diameétre de pore d, et une tortuosité t (cf. Morancais, 1997 ; et
Morangais et al., 1999). Ils correlent un facteur de friction de pore en fonction d’'un nombre
de Reynolds de pore en calculant la masse volumique équivalente de I’émulsion de la manicre
suivante :

Pe=90p; +(1-9)p. I-31
Et en calculant la viscosité équivalente de 1’émulsion via la formule de Taylor (1932)
:ud + 2 5 luc
W= | 14259 —L3C 1-32
/ud +/uc

IIs trouvent un bon accord entre les résultats expérimentaux et le modele proposé, en validant
I’utilisation de la formule de Taylor pour calculer la viscosité de I’émulsion.
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Lemenand et al. (2005) ont travaillé sur I’émulsification en mélangeurs statiques de

type HEV en régime turbulent. En faisant varier la concentration en phase dispersée entre 2,5

et 15,0 % volumique, ils ont démontré que la perte de charge mesurée diminuait lorsque la

concentration en phase dispersée augmentait. Afin de quantifier cet effet, ils calculent un

facteur Z selon le méme principe que pour les pertes de charge générées par des écoulements

monophasiques en mélangeurs statiques, en prenant comme référence la perte de charge

générée par I’écoulement de la seule phase continue en tube vide :

- APy ¢
APtubc vide

Ils démontrent ainsi que pour @ variant de 0 a 15 % en volume, Z varie de 7,87 a 2,93.

1-33

Ainsi il apparait clairement que la maniere de corréler les pertes de charges en
ecoulements dispersés liquide-liquide en mélangeurs statiques peut étre assimilée a celles
employées en écoulement monophasique, a condition de savoir modéliser le comportement
rhéologique de |’émulsion traitée.

I1.C. Emulsification en régime turbulent en mélangeurs
statiques

Lors de la mise en ceuvre de |’émulsification, en mélangeurs statiques aussi bien qu’en
cuve agite, deux mécanismes antagonistes sont généralement en compétition. D 'un part a lieu
un mécanisme de rupture des gouttes pour atteindre des tailles de plus en plus petites. C’est
ce mécanisme qui est recherché pour atteindre des tailles suffisamment petites. Mais d’autre
part se produit également un mécanisme de coalescence, d’autant plus important que la
concentration en phase dispersée est élevée.

II.C.1) Les principes de 1’obtention d’émulsions

La problématique du mélange dispersif de deux liquides repose sur la question
suivante : comment une goutte « mere » peut-elle générer plusieurs gouttelettes « filles » plus
petites ? Quelles sont les forces mises en jeu ? Et comment et pourquoi obtient-on une
distribution granulométrique «stable » ?

Une goutte peut se fractionner en plusieurs gouttelettes de taille inférieure sous
I’action de forces mécaniques : pression, gradient de vitesse, ou forces turbulentes. Mais
globalement, le fractionnement résulte des effets compétitifs entre les propriétés rhéologiques
et interfaciales des deux phases, et des caractéristiques hydrodynamiques de 1’écoulement via
des forces mécaniques.

Avant la rupture d’une goutte, I’interface séparant la phase continue de la phase
dispersée se déforme sous 1’action des forces tangentielle et normale. La tension interfaciale o
permet a une goutte sphérique de diametre d de supporter une contrainte de méme intensité
que la différence de pression de part et d’autre de 1’interface, appelée pression de Laplace :

p =49 1-34
d

Dans la mesure ou la rupture résulte de la compétition entre les forces externes
agissant sur l’interface, et la résistance de cette interface, elle peut étre caractérisée et
quantifiée par un nombre adimensionnel : le nombre de Weber dont la valeur critique We,
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fournit la taille maximum des gouttes résistant a la rupture, et s’exprime différemment suivant
le régime d’écoulement.

Les modes de rupture different selon le régime d’écoulement. Dans cette partie on
rappellera brievement les mécanismes de rupture en régime laminaire, avant de décrire les
phénomenes mis en jeu en régime turbulent.

II1.C.1.a Rupture en régime laminaire

Taylor (1934) a étudié¢ le premier le phénomene en régime laminaire. Selon lui, ce
phénomene est gouverné par la contrainte de cisaillement visqueuse T = py ou y est la
déformation de cisaillement, et p. est la viscosité de la phase continue. Ainsi le nombre de
Weber de goutte We, peut s’exprimer de la maniére suivante, comme le rapport de la
principale force tendant a rompre la goutte et de la force représentant la résistance a la rupture
eu niveau de I’interface :
We, = H-yd

40

Taylor suggere que la rupture se produit lorsque le nombre de Weber atteint une valeur
critique We,, :

I-35

we, =HeVduo 136
2.0

Cette valeur critique peut ainsi étre utilisée pour déterminer le diamétre maximum de goutte
pouvant exister dans un champ de cisaillement laminaire.

Taylor (1934) a établi que la déformation de la goutte est liée au rapport des viscosités
des deux phases R = p4 / pte. Ainsi, le nombre de Weber critique dépend du type d’écoulement
et du rapport des viscosités R. Grace (1982) a étudi¢ la rupture d’une goutte sous 1’effet d’un
simple écoulement cisaillant (de type écoulement Couette uniforme), et a montré que la
rupture pouvait se produire pour des rapports de viscosités R compris entre 0,1 et 1,
correspondant avec un nombre de Weber critique de I’ordre de 1 (cf. figure I-10).

Walstra (1993) précise que pour de faibles valeurs de ce rapport R (< 0,01), un
cisaillement trés important (10° s < y <107 s™") est nécessaire pour obtenir de petites gouttes
(d<1 pm).

Pour des valeurs de R supérieures a 4, la déformation due au seul cisaillement n’est
plus suffisante pour permettre la rupture des gouttes qui se comportent comme des spheres
rigides, et ce quelle que soit la vitesse de cisaillement. Grace (1982) préconise alors un
¢coulement de type extensionnel ou élongationnel. La rupture de gouttes, méme tres
visqueuses, soumises a de tels écoulements (pas de cisaillement, gradient de vitesse dans la
direction de I’écoulement), peut avoir lieu si le gradient de vitesse est maintenu suffisamment
longtemps. Comme le montre la figure ci-dessous, les écoulements €¢longationnels permettent
la rupture de gouttes a de plus faibles cisaillement que les écoulements rotationnels simples, et
ce méme pour des rapports de viscosités supérieurs a 4.
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Figure I-10:‘Nombre de Weber en fonction du rapport des viscosités (d’apres Grace, 1982)

I1.C.1.b Rupture en régime turbulent

En écoulement turbulent, la rupture de gouttes se produit sous 1’action des fluctuations
de pression a I’interface, qui résultent des fluctuations de vitesse. Ces fluctuations de vitesse
possedent des longueurs d’onde de 1’ordre du diameétre de la goutte. Selon la théorie de
Kolmogoroff et Hinze (1955, 1959) reprise par Davies (1985), I’énergie contenue dans les
grandes structures de 1’écoulement est transférée sans dissipation a des structures de plus
petite échelle, appelée échelle de dissipation. A cette échelle, I’énergie cinétique est dissipée
sous forme de chaleur. Cette échelle, encore appelée échelle de Kolmogorov A, peut étre
calculée de la maniére suivante :

A=yl g8 1-37
Ou v, est la viscosité¢ dynamique de la phase continue, et ¢ la puissance dissipée par unité de
masse du fluide.

En régime inertiel, la fluctuation moyenne de vitesse u’ pour les tourbillons de taille A
est reliée a la dissipation locale d’énergie par unité de masse de la maniére suivante :
u'=(g.1)"? 1-38

La taille des plus grosses gouttes stables de 1’émulsion est déterminée par 1’équilibre
entre les fluctuations de pression turbulentes qui tendent a déformer et a fractionner la goutte,
et la tension interfaciale qui s’oppose a cette déformation et maintient la cohésion de la
goutte. Il est ainsi possible, tout comme pour le régime laminaire, de définir un nombre de
Weber de goutte comme le rapport de ces deux contraintes :

2
e, = M.u'"d
o

Dans le domaine inertiel pour le cas de la turbulence isotrope (u’ est la méme selon
toutes les directions), u’ est donnée par :
u'=Kée"al’ 1-40
Ou K est une constante, de I’ordre de 1 (Walstra, 1993).

Kolmogoroff (cf. Hinze, 1955, 1959) précise que dans le cadre de la turbulence
homogene et isotrope, la dispersion des gouttelettes résulte des fluctuations turbulentes, ou
des tourbillons, et que les fluctuations de vitesses sont déterminées par le taux de dissipation
d’énergie. La pression résultant des fluctuations de vitesse s’oppose a la tension interfaciale
qui stabilise la goutte. Ainsi le diamétre maximum de gouttes pouvant résister au cisaillement
da aux tourbillons est obtenu par :

1-39
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0,6
dpee =K (EJ g 1-41
o,

L’équation I-41 n’est valable que pour le cas ou la taille des gouttes n’est controlée
que par le fractionnement, c'est-a-dire seulement pour les systemes suffisamment dilués pour
que le phénomene de coalescence puisse étre négligé. Ce type de corrélation a été validé pour
la prédiction du diametre maximum de gouttes pour différents types d’émulseurs : cuve agite,
emulseurs ultrasonores et homogénéiseurs (Lemenand et al. 2003).

0,6
En partant de [’équation 1-414,, =K [ij e’ et en faisant une analyse

dimensionnelle sur 1’énergie dissipée par unité de masse de fluide, Shinnar (1961) propose la
corrélation suivante :
Dnax _ g 08 1-42
D

Dans les relations précédentes dérivant de la théorie de Kolmogoroff, la viscosité de la
phase dispersée n’est pas prise en compte. Selon Davies (1985) elle peut étre négligée pour
les liquides de faible viscosité, mais joue un rdle certain lors de la dispersion de fluides
visqueux tels que le bitume. Il en tient compte en ajoutant un terme correspondant a la force
visqueuse a la tension interfaciale et propose 1’équation suivante:

06
d e =K .0 (0 + #”14” ] g 1-43

Cependant, les modeles employés dans la littérature pour prédire la taille des gouttes
utilisent préférentiellement le diamétre de Sauter ou Ds; plutdt que le diamétre maximum,
dans la mesure ou le Ds; est plus aisé a déterminer expérimentalement. Sprow (1967) a le
premier mis en évidence la relation de proportionnalité existant entre le D3, et le dpax d’une
distribution granulométrique. Ce résultat permet d’appliquer au Ds; les modeles établis pour
le dpax.

I1.C.1.c Choix usuels du design de mélangeurs en fonction du régime d’écoulement

Les mélangeurs statiques proposés dans le commerce pour mettre en ceuvre
I’émulsification sont peu nombreux. En effet, les mélangeurs clairement préconisés pour
mettre en ceuvre I’émulsification en régime laminaire sont le mélangeur SMX de Sulzer, avec
depuis peu son évolution le mélangeur SMX plus. Chemineer propose le design KMX (cf.
tableau I-8). Ce mélangeur présente un design quasiment semblable au mélangeur Sulzer
SMX, dans la mesure ou il s’agit é¢galement de lamelles entrecroisées selon un motif en « X »,
d’ou son nom. La seule différence qu’il présente par rapport au SMX est la forme incurvée
des lamelles qui le constituent.

Pour D’émulsification en régime turbulent, Sulzer propose le design SMV, et
Chemineer le modele bien connu sous le nom de Kenics.

La littérature scientifique est riche sur I’emploi des mélangeurs statiques pour
I’émulsification. La premiere publication traitant de I’émulsification en régime turbulent
remonte a 1974 (Middleman), et évalue I’influence de différents parametres sur la dispersion
liquide-liquide en mélangeur Kenics. Ce mélangeur a par la suite ét¢ beaucoup étudié en
régime turbulent (Chen et Libby, 1978 ; Haas, 1987 ; Berkman et Calabrese, 1988), et ses
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performances ont été comparées a deux autres designs relativement anecdotiques par
Yamamoto et al. (2007).

L’émulsification en mélangeur SMX a été étudiée par de nombreux auteurs, aussi bien
en régime laminaire qu’en régime turbulent, malgré les préconisations du constructeur qui
conseillent plutdét d’employer le SMV. Ainsi, si certain ’ont étudié en régime laminaire
(Legrand et al., 2001 ; Das et al., 2005, Liu et al., 2005, Rama Rao et al., 2007, Fradette et
al., 2007 ; Gingras et al., 2007), d’autres 1’ont testé en régime turbulent (Streiff ez al., 1997).

Il existe également quelques données dans la littérature concernant 1’émulsification en
régime turbulent avec le mélangeur SMV (Streiff, 1977 ; Streiff et al., 1997), le mélangeur
Ligntnin Serie 50 (Al Taweel et Walker, 1983 ; El-Hamouz et al., 1994), ou encore le
mélangeur HEV (Lemenand et al., 2001, 2003, 2005).

S’il existe de nombreux mélangeurs commercialisés aux designs bien différents, en
revanche il existe peu de données permettant de choisir un modele en particulier en fonction
du regime d’écoulement souhaité, et surtout en fonction de la gamme de tailles de gouttes
ciblée. La littérature présente des cas d’étude précis, mais tres peu de comparaisons directes
de performances de différents designs pour une méme formulation.

I1.C.2) Etude des parametres influant sur la taille des gouttes lors de
I’émulsification

11.C.2.a Classification des parameétres influant sur la taille des gouttes

Concernant [’émulsification en mélangeur statique, plusieurs parameétres jouent un
role sur la taille des gouttes. Ces parametres peuvent étre classifiés de la maniére suivante :
v’ Paramétres physico chimiques : pe, pa, e, ha, 0, D.
v’ Paramétres hydrodynamiques : V.
v’ Paramétres géométriques : D, Dy, n,, ¢, rapport d’aspect : L/D, design du mélangeur.

I1I.C.2.b Parametres physico-chimiques

Généralement, lors de la mise en ceuvre de |’émulsification, que ce soit en mélangeurs
statiques ou via une autre technique, les parametres physico-chimiques que sont les masses
volumiques et viscosités respectives des deux phases, ainsi que la tension interfaciale o et la
concentration sont fixés lors de [’étape de formulation. 1l est donc important de pouvoir
prédire leur influence sur les résultats de ’opération. La concentration en phase dispersée est
généralement plus facilement modifiable, mais pour une question de rentabilité du procéde,
on a intérét a travailler avec une concentration relativement importante. Dans la mesure ou
une augmentation de la concentration en phase dispersée résulte généralement en une
modification de la rhéologie du systeme, son influence doit également étre analysée
attentivement.

Concentration en phase dispersée

Dans la littérature, le parameétre physico-chimique le plus étudié est la concentration en
phase dispersée ®@. Cependant, hormis Yamamoto et al. (2007), la majeur partie des auteurs
présentent des études réalisées en milieux relativement peu concentrés, voir dilués. Le
présenté ci-dessous récapitule les gammes de concentrations et le design testé pour les
différentes études concernant le régime turbulent.
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Auteurs Design L]
Middleman (1974) Kenics 0,005 - 0,01
Streiff (1977) SMV <0,25
Al Taweel et Chen (1996) Tissage ondulé (cf. figure I-11) 0,01 -0,04
Streiff et al. (1997) SMX, SMXL, SMV ~ 0,01
Lemenand et al. (2001, 2003) HEV 0,025 -0,15
Yamamoto et al. (2007) NIM, Kenics, RSM 0,02-0,74

Tableau I-11: Gammes de concentrations en phase dispersée mises en ceuvre par les différents auteurs

g

Figure I-11 : Exemple de mélangeur statique de type tissage ondulé (woven screen)

Middleman (1974) reléve une tres 1égére augmentation du diametre de Sauter avec @,
tout comme Al Taweel et Chen (1996). Cependant, aux faibles variations de concentration
testées, cette tendance est peu prononcée. Lemenand et al. (2001, 2003) montrent qu’a
nombre de Reynolds fix¢, le diamétre de Sauter n’augmente pas de maniére significative avec
la concentration en phase dispersée, et ce pour des taux de rétention jusqu’a 15%.

Streiff (1977) ne trouve aucune influence de la concentration en phase dispersée sur le
diametre moyen de I’émulsion pour des valeurs de ® allant jusqu’a 0,25.

Streiff et al. (1997) soulignent que 1’influence de la concentration en phase dispersée
sur la taille des gouttes ne peut étre prédite avec précision.

Enfin, Yamamoto et al. (2007) sont les seuls a présenter des résultats d’expériences
réalisées en systémes concentrés, mais ne relévent aucune influence de la concentration en
phase dispersée sur la taille des gouttes.

Ainsi, si plusieurs auteurs se sont attachés a l’étude de l'influence de la concentration
en phase dispersée sur la taille des gouttes, peu d’entre eux ont travaillé en milieu concentré.
Aux concentrations testées, l’influence de ce parameétre n’apparait pas clairement, mais il
serait intéressant de pousser [’analyse a des concentrations supérieures.

Rapport des viscosités des deux phases

Certains auteurs ont ¢galement mis en ceuvre I’émulsification en régime turbulent avec
des rapports entre les viscosités respectives de la phase dispersée a la phase continue
variables. Les gammes de pg/p. précisées dans la littérature par les différents auteurs sont
reportées dans le tableau présenté ci-dessous.

Auteurs Design Ra/Be

Middleman (1974) Kenics 0,6 —26
Chen et Libby (1978) Kenics 2,2-120
Matsumura et al. (1981) Hi-Mixer (cf. figure I-12) 0,01 -7
Haas (1987) Kenics 3-13,3
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Berkman et Calabrese (1988) Kenics 0,63 - 204

Tableau I-12 : Gammes de rapports pg/p. testées par les différents auteurs

Twisted vane Intermediate Passage pipe
chamber

Figure I-12 : Hi-Mixer .(d’aprés Matsumura et al., 1981)

Les résultats obtenus par Middleman (1974), Chen et Libby (1978), Matsumura et al.
(1981), Haas (1988), et Berkman et Calabrese (1988) montrent que la taille des gouttes
augmente lorsque le rapport pg/p. augmente. Ce phénomene est expliqué par le fait qu'une
forte viscosité de la phase dispersée résulte en un retard au fractionnement d’une goutte.

La tendance démontrée par tous ces auteurs a généralement mené a tenir compte du
rapport g/l dans les corrélations développées pour prédire la taille des gouttes (cf. partie
I.C.3.¢).

Parmi les parametres relevant de la formulation, !'influence du rapport uiu. sur le
résultat de ['opération d’émulsification en régime turbulent en mélangeur statique a été
démontrée par différents auteurs. Généralement, lors de [’étape de formulation, des agents
stabilisants peuvent étre utilisés pour abaisser la tension interfaciale entre les deux phases, et
ainsi rendre [’émulsion pus stable, et la taille des gouttelettes plus faible. Dans la partie
suivante est discutée l’influence de ce paramétre sur les performances de [’émulsification en
mélangeurs statiques.

Tension interfaciale entre les deux phases ¢

Il existe peu de résultats mettant en avant I’influence de ce parameétre sur les résultats de
I’émulsification en mélangeurs statiques. Middleman (1974) ; Streiff (1977) ; ainsi que Chen
et Libby (1978) ont fait varier ce parameétre, sans en montrer I’influence sur les tailles de
gouttes obtenues. Seuls Berkman et Calabrese (1988) soulignent qu’une diminution de o
résulte en une diminution de la taille des gouttes.

Malgré le manque de données dans la littérature concernant l'influence de o sur la
taille des gouttes, beaucoup d’auteurs en tiennent compte dans le la prédiction des tailles de
gouttes. En effet, beaucoup correlent leurs résultats a travers un modele reprenant la théorie
de la turbulence de Kolmogoroff qui fait intervenir la tension interfaciale. Ces modéles seront
preésentés par la suite (cf. partie I1.C.3.c).

I1I.C.2.c Parametre hydrodynamique : deébit total d’émulsion dans le mélangeur

Le principal paramétre hydrodynamique entrant en jeu lors de I’émulsification en
mélangeurs statiques est le débit total d’émulsion dans le mélangeur. Or a chaque débit
correspond une perte de charge, qui dépend du mélangeur employé. Le couple débit / perte de
charge permet de se ramener a une puissance dissipée moyenne par unit¢ de masse de fluide
(cf. équation 11-40).

L’influence de la puissance dissipée moyenne sur la taille des gouttes peut étre traitée
pour le cas des mélangeurs statiques via la théorie de la turbulence de Kolmogoroff. Cette
problématique est traitée par la suite.
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11.C.2.d Parametres géométriques

Les paramétres géométriques, encore peu étudiés dans la littérature, sont pourtant
primordiaux pour le choix d’un mélangeur adapté pour réaliser I’émulsification en mélangeurs
statiques. En effet, le design du mélangeur détermine généralement la gamme de taille qui
sera atteinte. On peut ainsi aisément imaginer qu’un design ouvert a pales tel que le
mélangeur HEV générera des dispersions plus grossiéres qu’un design ouvert a hélices
comme le Kenics, ou encore qu’un design multicouche comme le SMX. Ces différences de
gammes de tailles sont dues a des profils de turbulences complétement différents, rendant le
mécanisme de rupture plus ou moins efficace.

Par ailleurs, pour chaque design de mélangeur, il est important de voir I’influence du
nombre d’éléments sur la distribution granulométrique des gouttes. En effet, si la perte de
charge est proportionnelle au nombre d’éléments, il faut vérifier que 1’ajout d’éléments
permet d’atteindre des tailles toujours plus petites, ou si un équilibre entre les phénomenes de
rupture et de coalescence est atteint. Si un tel équilibre est atteint, il est alors important de
déterminer le nombre de mélangeurs « efficaces » afin d’optimiser le colit énergétique de
I’opération.

Nombre d’¢éléments constituants le mélangeur n.

L’effet du nombre de mélangeurs, pour un design fixé, est rarement ¢tudié dans la
littérature. Le tableau ci-dessous récapitule les auteurs qui se sont intéressés a I’influence du
nombre de mélangeurs sur les performances de 1’émulsification en régime turbulent, ainsi que
les conditions expérimentales correspondantes.

Auteurs Design L] n,
0,005 —
Middleman (1974) Kenics 0,01 0;3;6;21
Al Taweel et Walker Lightnin 001  4:8;12;16:20:24;28;32;36
(1983)
El-Hamouz et al. (1994) Lightnin 0,005 4:6;8;10;12;16
SMV SMX 3;6

Streiff et al. (1997) ~ 0,01 5;6;8;11;12;13

SMXL 8;13;22

Tableau I-13 : Nombres d’éléments testés pour différents design, d’apreés la littérature

Pour le cas du mélangeur Kenics en milieu dilué (® < 1%), Middleman (1974) montre
qu’a nombre de Weber constant, le diametre moyen des gouttes diminue lorsque la longueur
du mélangeur augmente. Il interpréte ce résultat en disant qu’un temps de séjour plus long a
pour conséquence une exposition plus longue a Dl’action de mélange, ce qui a pour
conséquence de réduire la taille des gouttes. Cependant, en tragant 1’évolution du rapport
D3,/D3s(ne = 21), en fonction du nombre d’éléments, il trouve une quasi-asymptote a partie
d’environ n. = 10. Il en conclut que dix ¢léments suffisent pour atteindre un certain équilibre
en termes de distribution de taille.
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Al Taweel et Walker (1983) analysent les résultats de 1’émulsification en mélangeur
Lightnin via I’énergie dissipée par unité de masse de fluide. A un débit donné Qy, le taux de
dissipation d’énergie &, par unité de masse de fluide peut étre exprimée comme suit via la
mesure de la perte de charge :

_ YQoar _ Qorar I1-44

Vmélangeur Pe nD?

LT Pe

Em

IIs relient le taux moyen de dissipation d’énergie a un niveau de turbulence en tout point du
mélangeur. Selon eux, 1’ajout d’éléments ne modifie pas ce niveau de turbulence ainsi définie,
mais le maintient simplement durant un temps de séjour plus élevé. Apres une rupture rapide
des gouttelettes dans les premiers éléments, le phénoméne de rupture continue aussi
longtemps qu’est maintenue le niveau de turbulence. Une taille moyenne de gouttes « stable »
est obtenue quand un équilibre dynamique entre la rupture et la coalescence est atteint.

Dans la mesure ou des débits plus élevés résultent en des taux de dissipation d’énergie
plus élevés, le phénomene de rupture est accéléré, des tailles de gouttes plus faibles sont
obtenues a 1’équilibre, et bien sr des temps de séjours plus faibles sont nécessaires pour
atteindre cet équilibre.

El-Hamouz et al. (1994) montrent également pour le mélangeur Lightnin que la taille
des gouttes diminue lorsque n. augmente a débit fixé, une taille moyenne « stable » étant
éventuellement atteinte. Ils reprennent la méme explication qu’Al Taweel et Walker en disant
que cette taille stable résulte d’un équilibre entre les phénomeénes de rupture et de
coalescence. Leurs résultats montrent que cet équilibre est atteint entre 12 et 14 éléments pour
le mélangeur Lightnin.

Streift et al. (1997) ont également testé 1’influence du nombre d’éléments mélangeurs
ne sur la taille des gouttes, pour les mélangeurs Sulzer SMV, SMX et SMXL. Leurs but était
de corréler les résultats en terme de rapport L/D (ou L = n.L.). Ils montrent que la rupture des
gouttes est trés importante dans les 5 premiers €éléments, puis diminue de maniére moins
significative. Par ailleurs ils précisent que I’ajout d’éléments résulte en une distribution de
tailles plus étroites, sans apparemment atteindre une asymptote.

Rapport L./ D

Middleman (1974) s’est intéressé¢ a I’influence du rapport L./D des ¢éléments
mélangeurs sur les performances de 1’émulsification pour le cas du mélangeur Kenics en
milieu dilué. Il a ainsi mis en ceuvre I’émulsification avec un rapport L¢/D de 1; 1,5et2. 1l a
ainsi montré que la taille des gouttes augmente d’un facteur compris entre 1,5 et 2 quand L/D
augmente d’un facteur 2.

I11.C.2.e Remarques complémentaires

Outre ces paramétres, il est intéressant de noter que le matériau dans lequel est
fabriqué le mélangeur peut influer sur la taille des gouttes. Cet aspect est mis en évidence par
Sembira et al. (1984), qui ont mis en ceuvre 1’émulsification en régime turbulent du systéme
kéroséne dans eau en mélangeurs statiques de type SMV-4 constitués respectivement de 15
¢léments en téflon et acier inoxydable. Ils montrent qu’aux plus faibles vitesses en régime
turbulent (= 25 — 40 cm/s), le matériau du mélangeur influe fortement sur les mécanismes de
rupture et coalescence. Ainsi a ces débits, la taille moyenne des gouttes est plus faible lors des
expériences effectuées avec le mélangeur en acier inoxydable. Ils attribuent cet effet a la
mouillabilité relative des deux fluides vis-a-vis du matériau constituant le mélangeur.
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Cette dernicre hypothése est reprise par Streiff er al. (1997) qui affirment que lors de
la mise en ceuvre de I’émulsification en mélangeur statique, la phase continue est celle qui
présente la plus importante mouillabilité vis-a-vis du matériau constituant le mélangeur.

Les études concernant I’influence du matériau du mélangeur restent néanmoins
anecdotiques, et pourraient étre complétées par I’analyse de I’influence de la rugosité du
matériau sur les performances de I’émulsification en régime turbulent.

I1.C.3) Modeles existant pour prédire la taille des gouttes lors de 1’émulsification
en régime turbulent

Dans la littérature, on trouve plusieurs approches pour prédire la taille des gouttes.
La premiere est basée sur la théorie de Kolmogorov, et consiste a exprimer le diametre
maximum en fonction de la puissance dissipée moyenne. Certains auteurs partent de la
relation issue de la théorie de Kolmogorov et adimensionnalisent les termes de la corrélation.
Enfin, une troisieme approche, plus empirique, consiste a proposer des corrélations ou des
termes sont ajoutés aux nombres adimensionnels afin de rendre compte de [’influence de
certains parametres supplémentaires. Dans ce cas, le poids donné a chaque terme est
déterminé expérimentalement et ne découle d’aucune théorie.

Afin de pouvoir travailler en termes de diametre de Sauter, beaucoup plus simple a
acqueérir expérimentalement, et surtout généralement plus fiable que le diametre maximum, il
faut en toute rigueur vérifier le rapport de proportionnalité existant entre ces deux derniers
diametres déemontré par Sprow (1967) pour le cas de la cuve agitée.

11.C.3.a Validation de la loi de Sprow pour le cas des mélangeurs statiques
Certains auteurs vérifient la loi de Sprow (cf. équation [-45), établie en cuve agité.

Les valeurs des facteurs k de proportionnalité trouvés par les différents auteurs pour les
mélangeurs statiques sont fournies dans le tableau ci-dessous.

dmax :kD32 1-45

Auteur Mélangeur (0] k

Berkman et Calabrese (1988) Kenics <0,1 1,5

Lemenand ef al. (2001, 2003) HEV 0,025-0,15 2,22
NIM 0,26 — 0,74 2,3

Yamamoto ef al. (2007) Kenics 0,02-0,7 2.3
RSM 0,1 -0,5 1,9

Tableau I-14 : Relation de proportionnalité entre le diametre maximum et le diamétre de Sauter des

gouttes

L’on pourrait penser qu’un facteur k ¢levé serait signe d’un étalement plus important
de la distribution granulométrique autour du diametre moyen. Ceci semble en accord avec les
valeurs obtenues respectivement par Berkman et Calabrese (1988) et Lemenand et al. (2001,
2003). Le mélangeur HEV est un design beaucoup plus « ouvert » que le mélangeur Kenics,
avec taux de cisaillement siirement moins important que dans le mélangeur Kenics. Par
ailleurs, le mélangeur HEV favorise slirement plus le phénoméne de coalescence que le
design Kenics. Si ceci explique peut-&tre en partie la valeur de k obtenue par Lemenand et al.
(2001, 2003), la coalescence ne joue stirement aucun role dans le cas de 1’étude de Berkman
et Calabrese (1988) qui travaillent en milieu tres dilué.
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En revanche, la valeur de k relevée par Yamamoto et al. (2007) est plus élevée que
celle précisée par Berkmann et Calabrese pour le méme mélangeur, ce qui est parfaitement
explicable par la gamme de taux de rétention testée par Yamamoto comprenant des systémes
dilués a trés concentrés. Il faut également tenir compte du fait que ces deux études n’ont pas
¢été réalisées avec la méme formulation.

Le facteur k peut ainsi, a formulation fixée, permettre de comparer l’étalement des
distributions granulométriques de populations de gouttelettes générées par différents designs
de mélangeurs. 1l faudra quand méme tenir compte de la fiabilité ou non de la détermination
du diametre maximum qui n’est pas toujours aisée.

Par ailleurs, cette partie montre que si quelques auteurs valident la loi de Sprow pour
leurs résultats expérimentaux, la majorite d’entre eux [’admettent et corrélent directement
leur résultats en termes de diametre de Sauter.

11.C.3.b Validation de la théorie de la turbulence de Kolmogoroff pour les mélangeurs
statiques

En 1974, Middleman utilise certains aspects de la théorie de la turbulence de
Kolmogoroff (cf. Hinze, 1955, 1959) comme base pour corréler les résultats de dispersion
liquide liquide en régime turbulent en mélangeur Kenics, pour des systemes dilués.

Cette théorie prédit la taille maximum des gouttes de la maniére suivante :

0,6
dmax =K (iJ gm_0'4
Pe

La dépendance logarithmique du diamétre maximum ou du diamétre de Sauter (en
admettant ou en vérifiant la loi de Sprow) vis a vis du taux d’énergie dissipé a été vérifiée par
certains auteurs. Les relations retrouvées par les différents auteurs sont présentés dans le
tableau ci-dessous.

Auteurs Design ] Relation obtenue
Al Taweel et Walker (1983) Lightnin 0,01 D;, =K g,"°
El Hamouz et al. (1994) Lightnin 0,005 D;; =K &g," n=0,49-0,60
Al Taweel et Chen (1996) Tissage ondulé 060(())(} 4_ D;,=¢€," n=0,61-0,79
0.6
. SMV, SMX, - _ o -04
Streiff et al. (1997) SMXL =~ 0,01 d,,. =094 (_C) £,
Kenics 0,02 -0,7 -04
H s s D:»=K ,
Yamamoto et al. (2007) RSM 0.1-0.5 32=K¢&

Tableau I-15 : Données de la littérature relatives a la validation de la théorie de Kolmogoroff

La théorie de la turbulence de Kolmogoroff repose sur certaines hypothéses
concernant les propriétés de 1’écoulement. En effet, ce dernier doit étre a la fois homogene et
isotrope. L’homogénéité repose sur 1’absence de variations spatiales des propriétés de
I’écoulement. Or comme le précise Midleman (1974), tout écoulement cisaillant avec des
limites, comme les écoulements en mélangeurs statiques, est inhomogene. L’isotropie consiste
en ce que les composantes fluctuantes de 1’écoulement soient invariables selon les trois
coordonnées spatiales. Dans un écoulement en conduite, 1’écoulement est peu probablement
isotrope, sauf dans les zones ¢loignées des surfaces solides.
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Cependant, le tableau précédent montre que les exposants obtenus pour le taux
d’énergie dissipée par les différents auteurs varient de -0,4 a -0,79, ce qui est relativement
proche. Normalement, cette relation n’est valable que pour des systémes dilués, or Yamamoto
et al. (2007) ont montré que la théorie pouvait aussi s’appliquer a des systémes dilués a treés
concentrés.

A partir de la relation issue de la théorie de la turbulence de Kolmogoroff, Middleman
(1974) a développé un modeéle permettant de corréler de maniere adimensionnelle les tailles
de gouttes en fonctions de différents paramétres. Puis ce modele a été repris et complexifié
par d’autres auteurs afin de rendre compte de [’influence de parametres supplémentaires. Le
développement de ces modeles fait [’objet de la partie suivante.

11.C.3.c Modéles existant pour traiter le régime turbulent

En se basant sur 1’équation 1-46, Middleman (1974) propose 1’équation suivante pour
prédire le diametre de Sauter en fonction du nombre de Weber et du facteur de friction :

—Dg =KWwe™ £ 1-47

Puis, il considére que le facteur de friction peut étre relié au nombre de Reynolds via une
équation de type Blasius valable pour le cas des écoulements monophasiques en conduite
vide :

f=KRe"? 1-48
11 obtient ainsi la relation suivante permettant de corréler le diametre de Sauter aux nombres
de Sauter et de Reynolds:

D -
—r=Kwe "0 Re"! 1-49

Ce type de corrélation a été repris par la suite par de nombreux auteurs. Le tableau I-
16 présente les corrélations relevées dans la littérature pour corréler les tailles de gouttes en
fonction de différents paramétres. Ainsi, Streiff (1977) a déterminé expérimentalement les
valeurs des exposants attribués respectivement aux nombres de Weber et de Reynolds, et
trouve des valeurs proches de celles prédites grace a la théorie de Kolmogoroff par
Middleman (1974). Par ailleurs, il travaille avec des nombres de Weber et de Reynolds définis
comme suit en fonction de la vitesse interstitielle du fluide V/e, et du diamétre hydraulique
du mélangeur Dy,

Rey, =P 0 On 1-50
Mo €
p.Vy’ D
Wey, :Lzh 1-51
o>

Ces deux définitions présentent un intérét tout particulier lorsqu’il s’agit de comparer les
performances de différents designs de mélangeurs. En effet, elles permettent de s’affranchir
de certaines caractéristiques inhérentes au design des mélangeurs.

Legrand et al. (2001) reprennent également une équation telle que celle proposée par
Middleman (1974), en fonction de nombres de Reynolds et de Weber « de pores ». Ce modele
a été proposé par Morangais et al. (1999) en assimilant le mélangeur SMX a un réseau de
pores tortueux, caractérisés par un diamétre de pores d,, et une tortuosité t. Le modele de pore
a été repris par la suite par Das et al. (2005).

Al Taweel et Walker (1983) ont employé 1’équation I1-47 pour prédire la taille des
gouttes obtenues grace au mélangeur Lightnin. Pour les mélangeurs Sulzer, Streiff et al.
(1997) ont montré que I’équation II-416 pouvait étre utilisée.
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Chen et Libby (1978) ont introduit un nouveau terme prenant en compte le rapport des
viscosités des deux phases. Ce terme a par la suite été réutilisé par Haas (1987) et Rama Rao
et al. (2007). Berkman et Calabrese introduisent le groupe de viscosité Vi encore appelé
nombre capillaire, représentant le rapport des forces visqueuses et de la tension interfaciale
agissant dans la stabilisation des gouttes, comme suit :

- ,Ud_V()(&JO5

o \p

Enfin, Streiff et al. (1997) ont proposé une corrélation tenant compte la concentration
en phase dispersée ainsi que le rapport des masses volumiques des deux phases. Ce type de
corrélation est repris par Hirschberg et al. (2009) pour corréler les tailles de gouttes obtenues

I-52

via I’emploi du mélangeur SMX plus.

Auteur De,s1gn Dlar’m.etr.e Equation Régime
mélangeur caracteristique
?ihg(;il; man Kenics D % = Kwe™00 Re¥! Turbulent
Streiff D3y _ =05, 015 Transitoire
—==0,21We " Rey” ’
(1977) SMV D D, o turbulent
Chen et - D3y _ ors(a |
Libby (1978) Kenics D -5 1,14 We o Turbulent
Matsumura et — D3, ———
- —22 = KW =0,56-0,67
al. (1981) Hi-mixer D 5 e " n=0, ) Turbulent
Al Taweel et D
Walker Lightnin D, 0_3,5 =Kwe ™00 704 Turbulent
(1983)
Haas Keni D Dy3 _ -0.65 , ~0.2[ Kd 0
(1987) €nics T =12We "7 Re Ll_
Berkman et b Do \033 0.6
Calabrese Kenics D 232 = 0,49we™ 00| 1+1,38Vi (i] Turbulent
(1988) b b
Al Taweel et Tissage _ -0,859, 0875 b 0.833
Chen (1996)  ondulé D3, = 0,682(We et o Iﬁj Turbulent
d=C,(1+ K‘P{%JM [EJM [&10'18—0,4
Streifferal. ~ SMV, SMX, 2 Pe) \Pa
(1997) SMXL N
A :0,94[p—J g04
Laminaire
D _ _ )
ée(;g(;?;ld etal ovx d, % =0,20e, ™7 Re, 10 transitoire et
P
turbulent
Lemenand et D
al. (2001, HEV D % =0,57we 00 Turbulent
2003, 2005)
Das et al. yax _ -0,33
Smax = cype, 0
(2005) SMX d, d, p
05
Rama Rao et Dys _ Ha ||
al. (2007) SMX D T-K 15 Hll_c
Hirschberg et B (1+Bripe 5[ o 0.6 o, 0.1 "
al. (2009) SMX plus d=C,(1+ K(p{T] o) los £ Turbulent

Tableau I-16 : Modéle employés dans la littérature pour corréler les diamétres de gouttes moyens en
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Cette synthése bibliographique nous a amenés a constater que si le procédé
d’encapsulation par polycondensation interfaciale est trés documenté a propos des propriétés
des capsules ainsi que sur la modélisation de la cinétique de réaction, en revanche les lacunes
concernant les aspects « procédés » de cette technique sont importantes. Méme si les
propriétés d’usage des capsules dépendent quasiment exclusivement de la formulation choisie,
en revanche les procédés existant ne sont pas optimisé€s en termes de rendement et de cotit de
fonctionnement.

Nos recherches bibliographiques nous ont permis de mettre en évidence les problemes
posés par la mise en ceuvre des réactions de polycondensation interfaciale en réacteurs batch,
et notamment le probléme d’agglomération des capsules au cours de la réaction. Dans la
mesure ou ce probléme est li¢ a la nature de I’hydrodynamique des écoulements en batch, il
nous est apparu intéressant de tenter d’y remédier a travers la mise en ceuvre de conditions
hydrodynamiques mieux adaptées en passant au continu.

Certains auteurs proposent de découpler le procédé en réalisant 1 étape
d’émulsification en mélangeurs statiques. Mais si un tel découplage est intéressant dans la
mesure ou il permet de mieux maitriser la taille des gouttes a I’interface desquelles se déroule
la réaction interfaciale, il ne garanti pas une production de capsules sans pertes de produit
dues a 1’agglomération dans le réacteur. C’est I’une des raisons pour lesquelles nous avons
souhaité pouvoir passer au continu la totalité du procédé d’encapsulation.

Concernant 1’étape d’émulsification en mélangeurs statiques, la littérature est déja bien
documentée. Cependant, les parameétres étudiés sont généralement les parameétres physico-
chimiques et hydrodynamiques, dans la mesure ou ils gouvernent la taille des gouttes
obtenues. En revanche, I’influence des parameétres géométriques des mélangeurs est rarement
¢valuée. Or le colit de I"opération est directement li¢ aux pertes de charges générées par le
mélangeur, qui dépendent des paramétres géométriques. C’est pourquoi nous avons décidé
d’étudier en particulier ces paramétres, afin de minimiser au maximum le colt énergétique de
I’opération.

Enfin, il est d’usage d’affirmer que les mélangeurs statiques sont moins cotliteux
énergétiquement, mais cela n’est jamais vérifié pour le cas particulier de 1’opération
d’émulsification. Nous nous sommes donc attachés tout particulierement a cet aspect dans le
cadre de nos travaux.

49



III. Stratégie scientifique

L’objectif de ces travaux est de concevoir et de mettre en ceuvre un procédé continu
d’encapsulation par polycondensation interfaciale.

La particularit¢ de 1’encapsulation par polycondensation interfaciale est qu’elle est
réalisée en deux étapes. Dans les réacteurs batch, les deux étapes sont réalisées dans la méme
cuve, la seule variable est alors la vitesse d’agitation. Le fait de travailler en continu permet
d’adapter la technologie destinée a chaque étape aux problématiques propres a chacune
d’elles, et d’apporter des améliorations par rapports aux procédés réalisés en cuve agitée.

En particulier, nous nous sommes fixés pour objectif de proposer un procédé moins coliteux
en énergie, et plus rentable en proposant une production plus concentrée en capsules.

ITI1.A. Les contraintes a respecter

La particularit¢ du mode d’encapsulation qu’est la polycondensation interfaciale est
que la distribution granulométrique des capsules est fixée des I’étape d’émulsification. Il faut
cependant s’assurer que la granulométrie de 1’émulsion ne soit pas modifiée lors de 1’étape
d’encapsulation par un phénomeéne de coalescence des gouttelettes juste avant I’ajout du
second monomere, ou par I’agglomération des capsules durant la synthése de la membrane.

Les paramétres clés relevant du procédé concernant 1’étape d’encapsulation sont les
conditions hydrodynamiques ainsi que la vitesse d’ajout des monomeres (Puel et al., 2000).
Le monomere en phase continue doit étre homogénéisé dans cette phase le plus rapidement
possible, afin de s’assurer que la réaction se produit simultanément a 1’interface de toutes les
gouttelettes et dans les mémes conditions, conduisant a une bonne homogénéité des propriétés
des capsules. Les conditions hydrodynamiques doivent ainsi favoriser la diffusion du
monomeére en phase continue et assurer son renouvellement a I’interface des gouttelettes pour
permettre la progression de la réaction.

II1.B. Choix d’un systéme modeéle

Ce travail constitue une premicre approche du passage au continu du procédé
d’encapsulation par polycondensation interfaciale. Il s’agit dans un premier temps de
concevoir un procédé permettant de réaliser la réaction en maitrisant la taille des capsules
produites, et de déterminer les améliorations pouvant étre apportées par le procédé continu par
rapport aux procédés batch.

N’ayant donc pas de contraintes en termes de substance a encapsuler, nous avons
choisi un systéeme modele parmi les systémes les plus documentés dans la littérature, tant du
point de vue de la cinétique de réaction que des propriétés de base de la membrane.

La cinétique de réaction doit étre connue afin de dimensionner la longueur du réacteur.
Afin de pouvoir effectuer des expériences a 1’échelle laboratoire en continu, et de ne pas avoir
a gérer des volumes de produits trop importants, nous nous sommes orienté vers un systéme
possédant une cinétique de réaction rapide.

Les propriétés de base de la membrane seront comparées aux données de la littérature,
afin de vérifier que le changement de procédé n’entraine pas une perte de qualité du produit.
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Chapitre I : Synthese bibliographique

D’apres les critéres cités précédemment, et en se basant sur les travaux de Yadav et al.
(1990, 1996 a, 1996 b, 1997), Dhumal et al. (2008) et Wagh ef al. (2009), un systeéme
permettant de préparer une membrane de type polyurée a été retenu. La synthese repose sur la
réaction du monomere HMDA (hexaméthyléne diamine) en phase aqueuse, et du HMDI
(hexaméthyléne diisocyanate) en phase organique. Le cyclohexane constitue la phase
organique, et I’émulsion est stabilisée grace a du TweenS80.

La réaction de polycondensation mettant en jeu les monomeres linéaires HMDA et
HMDI a I’interface des deux liquides, et permettant d’obtenir la membrane polyurée est la
suivante :

nH,N—(CH,)s~NH, + nO=C=N—(CH,)¢—N=C=0 - -[HN—(CH,)s—NH-OCNH—(CH,)s NHCO]n-
HMDA + HMDI > Polyurée

Les travaux de Yadav et al. (1990, 1996 b), Dhumal et al. (2008) et Wagh et al. (2009)
portent sur 1’étude de la cinétique de cette réaction (a la différence que la phase dispersée est
du Butachlore pour le cas de Yadav et al., 1990, et que le tensioactif est du lignosulfonate de
sodium SLS pour le cas de Yadav et al., 1990, et du Tween 85 dans les autres cas). Les
travaux de ces auteurs précisent le protocole expérimental mis en ceuvre pour I’acquisition des
données cinétiques par pH-métrie.

Dans le tableau ci-dessous sont décrites les conditions expérimentales mises en ceuvre
par les différents auteurs cités précédemment, ainsi que certains résultats obtenus en termes de
cinétique. Les valeurs des concentrations en HMDI et HMDA sont les concentrations initiales
respectives des deux monomeres en phase dispersée et en phase continue. Notons que Yadav
et al. (1990) définissent un temps de réaction tos comme le temps nécessaire pour convertir
95% du monomere HMDA en phase continue.

Phase Phase Cumpa Cumpr

0,
Auteurs TC0O) aqueuse organique (mol.L")  (mol.L™") Peapsues D (M) o5 (5)
Yadav et al. 150 -
(1990) 30 Eau + SLS Butachlor 0,0298 0,2445 0,33 2,2-5,8 300
Yadav et al. Eau + 0,00009 —  0,0016 —
(1996 b) 27 -28 Tween 85 Cyclohexane 0,027 2.4 0,04 1,6
Dhumal et Eau + Cyclohexane
al. (2008) ) p-Xyléne 0,0054—  0,12—  0,04—
ot Waghet 2030 ?Z‘fg‘igf ccl, 1,25 5,00 0,20 1.6
al. (2009) Toluéne

Tableau I-17 : Conditions expérimentales mises en ceuvre par les différents auteurs dans le cadre de la
réaction du HMDI et du HMDA pour obtenir une membrane polyurée

Les travaux de Yadav et al. (1990) valident la méthode de pH-métrie comme moyen
d’acquisition de données sur la cinétique de la réaction, et renseignent sur les temps
d’encapsulation obtenus dans la gamme de conditions opératoires testées. Comme il a été
précisé précédemment (cf. partie 1.D.3.d), ils démontrent également la nature du régime
controlant la cinétique de réaction, ainsi que la dépendance de cette cinétique vis-a-vis de la
taille moyenne des gouttes formées pendant 1’étape d’émulsification.

Yadav et al. (1996 b) completent cette étude via la modélisation de la cinétique de la
réaction, et proposent un modele simple qui permet de déterminer le régime contrdlant la
cinétique de la réaction. Ils en déduisent des estimations de la constante de vitesse
(2,6.107 m* kmol™.s™) et de la constante de diffusion du HMDA & travers la membrane
(102 = 10" m?s™). Ils démontrent enfin a travers une étude de I'influence de la vitesse de
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réaction sur la cristallinité du polymere, que les membranes obtenues aux vitesses de réaction
les plus rapides sont les plus amorphes.

Wagh et al. (2009) complétent les travaux de Yadav er al. (1990, 1996 b) et
démontrent que la polarité du solvant organique a une influence sur la vitesse de réaction (cf.
partie 1.D.3.d). Leurs travaux sont repris par Dhumal et al. (2009) qui s’attachent a la
modélisation de la cinétique de polycondensation. En se basant sur les données cinétiques
expérimentales et la cristallinité du polymere obtenu, ils proposent un modele permettant de
prédire la cinétique de réaction, ainsi que ’influence des parameétres de préparation sur la
cristallinité du polymere, et d’autres propriétés de ce dernier telles son poids moléculaire et sa
polydispersité.

Outre les données sur la cinétique de réaction, Yadav ef al. (1996 a) étudient les
propriétés thermiques et la cristallinité du polymeére, en partant de la méme recette que Yadav
et al. (1996 b). Yadav et al. (1997) s’attachent a I’¢étude de I’influence de la perméabilité de la
membrane sur la vitesse de relargage de la substance encapsulée (dans ce cas : cyclohexane).
Ils montrent également que le produit de la perméabilité de la membrane et de son épaisseur
est directement reli¢ a la cristallinité de cette dernicre.

Ainsi, ces données fournissent un certain nombre de renseignements sur la cinétique
de la réaction entre le HMDI et le HMDA, ainsi que sur les propriétés du polymere obtenu.
Les données relatives a la cinétique de réaction pourront servir de base pour le
dimensionnement des appareillages employés pour mettre en ceuvre [’encapsulation. La
méthode expérimentale permettant d’acquérir des données sur la cinétique pourra étre
employée pour générer des données nouvelles correspondant a des conditions expérimentales
différentes de celles traitées dans la littérature, et permettant en particulier de travailler avec
des tailles de gouttes différentes.

Les données concernant les propriétés du polymere telles que ses caractéristiques
thermiques pourront également servir de point de comparaison pour vérifier [’obtention du
polymere attendu.

I11.C. Méthodologie

La démarche que nous avons suivie pour réaliser le passage au continu de la réaction
de polycondensation interfaciale retenue repose sur le découplage du procédé en deux étapes :
émulsification et encapsulation. Dans un premier temps nous analysons les problémes
rencontrés lors de la mise en ceuvre de chaque étape en batch. Puis nous proposons une
solution continue permettant de s’affranchir de ces problémes.

Chaque étape sera alors étudiée séparément, pour pouvoir déterminer et lever les
verrous inhérents a chacune d’entre elles, avant de tester le procédé¢ continu dans son
ensemble. Une attention particuliére sera portée aux conditions hydrodynamiques dans
chacune des étapes, qui doivent permettre d’atteindre la taille de capsules souhaitée, sans
altérer les propriétés du produit.

Sur le schéma ci-dessous nous présentons le mode d’introduction des différentes
phases constituant notre systéme mod¢le au cours du procédé d’encapsulation.
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Eau Tween 80
98,5 % vol. 1,5 % vol.

Sol. aq.
1,5% vol.
Tween 80

Phase Phase
aqueuse organique

Emulsification
M¢élangeur statique
Température ambiante

Phase
aqueuse

A4

Encapsulation par polycondensation
interfaciale

Cuve agitée ou réacteur continu

Température : 25°C

Figure I-13 : Schéma fonctionnel du procédé d’encapsulation pour le systeme modéle choisi

Etape d’émulsification

Concernant I’étape d’émulsification, il s’agit de trouver un appareillage permettant de
travailler en continu, et de bien contrdler la taille des gouttes. Dans la mesure ou ces travaux
ne sont pas orientés vers une application fixée, nous n’avons aucune contrainte concernant la
gamme de tailles a atteindre.

La solution technologique retenue pour cette étape est le mélangeur statique, déja
relativement documenté a propos de 1’émulsification. Afin de favoriser I’obtention de petits
diamétres de gouttes, nous avons décidé de travailler en régime turbulent. Outre 1’avantage de
pouvoir fonctionner en continu, ce type d’appareil est généralement cité pour ses faibles colits
énergétiques par rapport a la cuve agitée.

La premiere partie de cette étude (cf. Chapitre III) est ainsi consacrée a 1’étude des
pertes de charges générées par un écoulement monophasique et par 1’écoulement de notre
systeme eau/huile/tensioactif en régime turbulent dans trois designs différents de mélangeurs
statiques.

Puis D’émulsification en mélangeurs statiques en régime turbulents est étudiée (cf.
Chapitre IV). Les performances des trois mélangeurs testés sont comparées vis-a-vis du
systeme eau/huile/tensioactif choisi. L’influence de certains paramétres sur les performances
de I’émulsification est évaluée, puis le colt énergétique de 1’opération est comparé a celui de
la cuve agitée.
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Pour cette étude, le monomére normalement présent en phase dispersée lors de 1’étape
d’émulsification pour le procédé de polycondensation interfaciale n’est pas ajouté. En effet
dans la mesure ou sa concentration est faible, ce dernier n’influe pas sur les parametres pris en
compte pour I’étude de 1’émulsification (en particulier la tension interfaciale entre les deux
phases).

Etape d’encapsulation

Dans la littérature, les deux étapes sont généralement effectuées en batch. Or les
conditions hydrodynamiques nécessaires pour chaque étape sont différentes. En effet, si un
cisaillement important est nécessaire pour 1’étape d’émulsification, il en est tout autrement
pour I’étape d’encapsulation. Pour cette étape, le milieu doit étre maintenu en suspension afin
de garantir une certaine homogénéit¢ du produit (par exemple en termes d’épaisseur de
membrane) Il faut éviter tout phénomene d’agglomération des capsules en formation, et le
cisaillement doit étre faible afin de ne pas « casser » les gouttelettes en cours d’encapsulation.

C’est pourquoi nous avons souhaité avoir un écoulement favorisant I’homogénéisation
de la phase continue tout en limitant les gradients de vitesses favorables a la rencontre entre
capsules et a leur rupture. De telles conditions sont trés ¢loignées des conditions
hydrodynamiques générées par un écoulement turbulent en mélangeur statique, dans la
mesure ou elles provoquent un fort cisaillement, par ailleurs nécessaire a 1’émulsification.

Ainsi le découplage des deux étapes s’avere pertinent, et une seconde technologie est
implantée en sortie de mélangeur statique pour mettre en ceuvre la réaction de
polycondensation interfaciale. Ce mode de découplage du procédé a déja été proposé par
certains auteurs qui réalisent 1’émulsification en mélangeurs statiques, et la réaction de
polycondensation en batch (Morangais, 1997 ; Maa et Hsu, 1997 ; Legrand et al., 2001 ;
Hirech et al., 2003 ; Das et al., 2005).

La solution d’un réacteur continu a été retenue pour cette étape. Cependant, le
dimensionnement d’un tel réacteur nécessite de connaitre le temps de séjour requis. Or la
cinétique de la réaction de polycondensation dépend de certains parameétres tels que les
concentrations initiales en monomeres, la nature du solvant organique, la température, et la
taille des gouttelettes (cf. partie 1.D.3.d). Méme si le systétme mod¢ele est déja documenté,
certains paramétres sont inévitablement modifiés par rapport aux conditions expérimentales
rapportées dans la littérature. Une étude de la cinétique de la réaction s’avere donc nécessaire.

Pour cela, une premiére étude de la réaction a été mise en ceuvre en batch, I’étape
d’émulsification étant réalisée en mélangeur statique (cf. Chapitre V). L’influence de
différents parameétres sur la cinétique de réaction a ¢été évaluée. Cette étude a également
permis de nous familiariser avec le systéme modele choisi, et d’apprendre a mieux maitriser
certaines méthodes de caractérisation des microcapsules. Enfin, elle permet de mettre en
¢vidence les problémes rencontrés lors de la mise en ceuvre de la réaction en cuve agitée.

Deux types de réacteurs continus sont ensuite testés. Un premier réacteur (réacteur-
¢changeur de chaleur Deanhex) permet d’étudier la mise en ceuvre des premiers instants de la
réaction, et de valider le passage au continu. L’utilisation de ce réacteur permet également de
déterminer I’influence de la température sur la cinétique. Puis la réaction est mise en ceuvre
jusqu’a un taux de conversion en amine plus élevé (supérieur a 95%) dans un second réacteur
continu (réacteur tubulaire en serpentin).

Dans le cadre de la thématique de I’intensification des procédés, les potentialités de
tels réacteurs continus sont exploitées pour rendre le procédé plus économique, en augmentant
le pourcentage en phase dispersée et en testant les potentialités du procédé en absence de
tensioactifs
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CHAPITRE II

MATERIEL ET METHODE
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Dans ce chapitre sont décrits les différents dispositifs utilisés au cours de 1’étude:
v Cuve agitée pour I’émulsification en batch
v" Dispositif d’émulsification en continu équipé de différents types de mélangeurs
statiques
v" Cuve agitée pour I’encapsulation en batch et méthode d’acquisition des données
cinétiques sur la réaction de polycondensation interfaciale
v" Deux réacteurs différents pour I’encapsulation en continu

Nous exposons également dans ce chapitre les méthodes de caractérisation mises en
ceuvre pour 1I’étude hydrodynamique menée sur les mélangeurs statiques (perte de charge),
pour la partie émulsification ainsi que pour le suivi cinétique de la réaction de
polycondensation. Enfin, les différentes techniques d’analyse utilisées pour caractériser les
populations de gouttelettes ainsi que les capsules obtenues sont présentées.

I. Description des pilotes utilisés pour les
différentes ¢tapes de 1’étude

[.A. La Cuve agitée pour I’émulsification en batch

Une étude d’émulsification en batch avec le systéme eau/Tween80/cyclohexane a été
effectuée en cuve agitée. Le pilote utilisé est présenté sur la figure II-1. Les détails techniques
concernant ce pilote sont fournis dans le tableau II-1.

Le réacteur est muni d’une double-enveloppe dans laquelle circule de 1’eau employée
comme fluide caloporteur. Lors de chaque expérience la température de 1’eau est fixée a
25°C. La cuve est munie de 4 contre-pales intégrées dans le verre de la paroi interne du
réacteur. Le rapport entre les diamétres respectifs de la turbine de Rushton et de la cuve est
d’environ 'z, ce qui correspond a une configuration standard. Par ailleurs, la turbine est placée
au tiers de la hauteur de liquide, ce qui permet également d’étre dans des conditions standards.
Le moteur d’agitation est muni d’un afficheur et d’un régulateur de vitesse, permettant de
s¢lectionner la vitesse d’agitation souhaitée.

Lors de chaque expérience, la phase aqueuse (eau + tensioactif) est d’abord introduite

dans la cuve. Puis on met en marche 1’agitateur. La phase dispersée (cyclohexane) est ajoutée
rapidement par le ciel du réacteur lorsque la vitesse de rotation de 1’agitateur est stabilisée.
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Figure 10-1 : (a) Pilote utilisé pour I’émulsification en batch : 1. Cuve, 2. Moteur d’agitation, 3. Bain
thermostaté, 4. Entrée du fluide caloporteur dans la double-enveloppe, 5. Sortie du fluide caloporteur de
la double enveloppe ; (b) Mobile d’agitation : turbine de Rushton

Référence Equipement Détails techniques
Matériau : verre
V=1L
(a).1 Cuve D=10cm
4 contre-pales (configuration standard)
Moteur _
(a).2 d’agitation V =0-2000 rpm
. Matériau : inox
(b) Turbine de D=52cm
Rushton
6 pales

Tableau II-1 : Détails techniques concernant le pilote utilisé pour I’émulsification en batch

I.B. Les mélangeurs statiques

Dans cette partie sont decrits les équipements utilisés pour étudier les pertes de
charges ainsi que [’émulsification en mélangeurs statiques. L’installation a été congue pour
étre facilement démontable, permettant de modifier aisément le type de mélangeurs et le
nombre d’éléments constituant le mélangeur statique.

[.B.1) Présentation des trois mélangeurs statiques utilisés

Les trois designs de mélangeurs statiques étudiés sont présentés sur la figure I1-2, et
leurs caractéristiques géométriques sont précisées dans le tableau II-2. Ces trois types de
mélangeurs sont commercialisés et nous ont été fournis par la société Sulzer. Un diamétre
nominal de 10 mm a été choisi afin de travailler avec des ¢léments de taille suffisante pour ne
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pas prendre en compte des effets de bords trop importants, tout en ayant une taille
suffisamment petite pour pouvoir travailler en régime turbulent sans générer des volumes de
produits, non recyclables, raisonnables au niveau du laboratoire.

- ; ot

Figure 10-2 : Mélangeurs statiques étudiés : (a) SMX, (bTSMX+ vs. SMX, (¢) SMV

Si le mélangeur SMX est disponible dans le catalogue Sulzer au diamétre de 10 mm, il
n’en est pas de méme pour les mélangeurs SMX+ et SMV. Ces derniers ont donc été
fabriqués spécialement par la société Sulzer par prototypage rapide.

Mélangeur (a) SMX (b) SMX+ (c) SMV
Stellite 6

Matériau (alliage a base  Inox 1.4404  Inox 1.4404
cobalt)

Mode de fabrication Moulé Brasé Embouti / Soudé

Diamétre

D (mm) 10,15 10,30 9,45

Hauteur

H (mm) 10,04 10,40 9,97

Aspect ratio H/D =1 =1 ~1

Nombre de barres transversales
(caractéristique propre au design 6 6 5
SMX)

Epaisseur des barres ou plaques

gaufrées (mm) 099 b1 ol
Diameétre hydraulique 2.45 2,1 3,5
Dy, (mm)

Degré de vide 0,67 0,84 0,83

€

Tableau II-2 : Caractéristiques des mélangeurs statiques étudiés

Comme le mentionnent Hirschberg et al. (2009), la principale évolution du mélangeur
SMX+ par rapport au SMX est ’existence d’un espace entre deux barres transversales (figure
II-2-(b)). Précisons que dans notre cas les deux mélangeurs sont constitués du méme nombre
de barres (6).
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Les porosités des mélangeurs SMX et SMX+ étudiés sont différentes. Ceci ne résulte
pas d’un choix de notre part, mais des différences géométriques et de la fabrication spécifique
au diametre demandé. Enfin ces deux modeles de mélangeurs présentent un rapport
longueur/diameétre de 1 et un angle de 45° entre chaque barre transversale et 1’axe du tube,
caractéristiques du mélangeur SMX.

Le mélangeur SMV ¢étudié présente un diametre 1égérement plus faible que ceux des
SMX et SMX+. Sa section n’est pas exactement circulaire, mais il s’agit la encore d’une
conséquence du faible diametre du mélangeur, délicat a fabriquer a une si petite taille. Il est
congu avec le méme rapport longueur/diamétre que les deux autres mélangeurs (L/D = 1), et
sa porosité est tres proche de celle du mélangeur SMX+.

Le dispositif expérimental permet de faire varier le nombre d’¢éléments mélangeurs
utilisés, de 2 a 20 ¢léments pour les SMX et SMV, de 2 a 15 éléments pour le SMX+.

[.B.2) Présentation du dispositif expérimental

Le pilote expérimental utilis¢ pour la caractérisation hydrodynamique ainsi que
I’émulsification réalisée en mélangeurs statiques est présenté sur la figure I1-3.

\ 4

Bac \ 4
d’alimentation
en phase Mélangeur ~ Bac
continue statique (FD d’alimentation
Pk en phase
dispersée
@ Bac de
récupération

Y & “‘

A@/\‘
AN

Figure 10-3 : Schéma du pilote utilisé pour les mesures de pertes de charges et I’émulsification en
mélangeurs statiques : P. Capteur de pression différentiel ; Q. Débitmetre ; V. Vanne de prélévement
d’échantillons d’émulsion ; M. Moteur d’agitation

Le pilote est constitu¢ de deux bacs d’alimentation de 30 L. Chacun des bacs
d’alimentation est reli¢ a une pompe a engrenage dont les caractéristiques sont précisées dans
le tableau I-3. Le débit de chaque pompe est fixé grace a un variateur de fréquence. Les débits
en sortie de chaque pompe sont mesurés par un rotametre.

Suivant les besoins en débit, I’'un ou 1’autre des circuits d’alimentation est utilisé pour
les études réalisées en milieu monophasique. Le bac d’alimentation en phase aqueuse est
équipé de 4 chicanes et d’un systeme d’agitation (hélice a 3 pales) permettant d’y préparer
directement le mélange eau-tensioactif.

Pompe Caractéristiques techniques

Pompe a engrenage Verder
Gamme fonctionnement :
80— 800 L/h

Pompe a engrenage Verder
Gamme de fonctionnement :
40 - 400 L/h

Tableau I10-3 : Caractéristiques des pompes utilisées lors des expériences

Pompe phase aqueuse
(bleue)

Pompe huile
(verte)
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Les différents fluides circulent ensuite dans le mélangeur statique, positionné
verticalement. La figure II-4 présente le dispositif d’alimentation des mélangeurs. Ils peuvent
étre alimentés soit par un injecteur central de diametre intérieur égal a 4 mm, soit par la
couronne annulaire qui entoure 1’injecteur, soit par les deux alimentations. Le tube central
peut coulisser a I’intérieur du tube principal afin d’adapter la longueur au nombre d’¢éléments
constituant le mélangeur. Le diamétre du tube, précisé dans le tableau II-4, est adapté aux
diametres des différents designs de mélangeurs.

Lors des expériences réalisées en écoulement monophasique, c’est 1’alimentation
annulaire qui est utilisée. Pour les études d’émulsification, la phase dispersée est introduite
par I’injecteur central, et la phase continue arrive par I’espace annulaire.

=

——SIIIIis

Figure 10-4 : Systéme d’injection des fluides dans le mélangeur statique

Equipement  Caractéristiques géométriques
Mélangeur SMX, SMX+ :
Djy = 10,65 mm
Doy = 12 mm

Tube L =220 mm

principal Mélangeur SMV :
Diy = 10 mm
Doy = 12 mm
L =220 mm

Tube Di, =4 mm

secondaire Dey = 6 mm

Tableau 10-4 : Caractéristiques géométriques des tubes d’alimentation

Le pilote présenté en figure II-3 est €galement équipé d’un capteur de pression
différentiel (Rosemount, 0 — 10 bars). Ce capteur est raccordé en partie basse et en partie

haute au tube contenant le mélangeur.
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[.B.3) Mesures des pertes de charge

1.B.3.a Fluides utilisés

Pour mettre en évidence le régime turbulent dans le cas des trois designs de mélangeurs
statiques étudiés, il est nécessaire de couvrir une large gamme de nombre de Reynolds. Pour
cela, quatre fluides différents ont ¢ét€¢ employés. Leur viscosité a été déterminée par
rhéométrie, grace au rhéometre AR2000 (TA Instruments). Ces quatre fluides ainsi que leurs
propriétés sont présentés dans le Tableau II-5 ci-dessous.

. Eau — glycérol Eau — glycérol
Fluide Eau Cyclohexane (40% massique) (60% massique)
Masse
volumique p 995 770 1090 1143
(kg/m’)

Viscosité p
(Pa.s)
Tableau 10-5: Propriétés des fluides employés pour mesurer les pertes de charges en mélangeurs statiques

0,0010 0,0009 0,0032 0,0083

1.B.3.b Protocole expérimental

Le débit est fixé a la valeur souhaitée qui est controlée grace au rotameétre. La perte de
charge est relevée une fois stabilisée (de quelques secondes a quelques dizaines de secondes
suivant le débit). Quatre mesures sont effectuées pour chaque débit. La perte de charge est
obtenue en faisant la moyenne des 4 mesures.

[.B.4) Emulsification

Pour les expériences d’émulsification, le débit de phase aqueuse est tout d’abord fixé a
la valeur souhaitée. Puis le débit de phase dispersée est également fixé. Une fois que les deux
débits sont fixés, et que la perte de charge est stabilisée, un échantillon d’émulsion est prélevé
en sortie de mélangeur et analysé en termes de distribution granulométrique (cf. partie I1.A.1))

Les fluides employés pour I’émulsification sont le cyclohexane (phase dispersée),
ainsi qu’une solution aqueuse a 1,5 % en volume de Tween 80 (phase continue). La tension
interfaciale a 1’équilibre entre ces deux fluides a été mesurée par la méthode de la goutte
pendante. Nous avons utilisé le tensiométre Balance 3S (GBX Instruments).

1.C. Couplage mélangeur statique - cuve agitée pour 1’étude
cinétique de la réaction de polycondensation interfaciale

I.C.1) Dispositif expérimental

Le dispositif expérimental mis en ceuvre pour acquérir des données cinétiques sur la
réaction d’encapsulation par polycondensation interfaciale est présenté sur la figure 1-6. Il
s’agit du couplage entre le pilote d’émulsification en continu qui comprend les mélangeurs
statiques (cf. figure II-3), et un réacteur d’l1L identique a celui utilis¢é pour étudier
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I’émulsification en batch (cf. figure II-1). Dans ce dispositif, I’émulsion est générée dans le
mélangeur statique, et la réaction a lieu dans la cuve agitée.

La seule modification apportée au réacteur concerne le mobile d’agitation. La turbine
de Rushton a été¢ remplacée par une turbine a pales inclinées en téflon de 45 mm de diametre.

Y

B:f;lc
d’alimentation

en phase Mélangeur . Bac
continue statique <P> d'alimentation
en phase
dispersée
BN
AN ‘\‘ @ v
< VA

Figure 10-5 : (a) Pilote utilisé pour I’acquisition de données cinétiques : M. Moteur d’agitation ; Q.
Débitmetre ; V. Vanne

Le réacteur est équipé d’une sonde de pH, qui va permettre d’assurer le suivi de la
réaction. L’acquisition du pH de la phase aqueuse durant la réaction de polycondensation est
effectuée en ligne. Le pH-metre employé est le modele Seven Easy de Mettler Toledo,
possédant une résolution de 0,01 unité¢ de pH, de 1 mV et de 0,1°C. Ce dernier est équipé
d’une sonde en verre combinée Inlab 431 (Mettler Toledo) de 300 mm de longueur et de 12
mm de diametre. Le logiciel d’acquisition mis en place posseéde une fréquence d’acquisition
de 1 seconde.

[.C.2) Méthode pH-métrique utilisée pour acquérir des données cinétiques sur la
réaction de polycondensation

1.C.2.a Description de la méthode

La méthode choisie pour acquérir des données sur la cinétique de la réaction de
polycondensation choisie (réaction entre I’hexaméthyléne diamine HMDA et ’hexaméthyléne
diisocyanate HMDI) est basée le suivi du pH de la phase aqueuse durant la réaction. Cette
méthode expérimentale a ¢ét€¢ mise au point par Yadav et al. (1990, 1996) pour étudier et
modéliser la cinétique de polycondensation entre ces deux méme monomeres, et a été reprise
par la suite par d’autres auteurs (Kubo et al., 2001, Dhumal et al., 2008, Wagh et al., 2009).

Les solutions aqueuses d’amines possédant un pH basiques, la mesure de la variation
dans le temps du pH de telles solutions permet de remonter a 1’évolution temporelle de la
concentration en amine. Or dans le cas de la réaction concernée, la phase aqueuse contenant
I’amine est la phase continue, il est donc possible de suivre grace a une sonde pH 1’évolution
dans le temps de la concentration en amine.

1.C.2.b Etalonnage
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Le passage des valeurs de pH mesurées aux concentrations en HMDA est possible
grace a une étape d’étalonnage. Il s’agit ainsi au préalable de mesurer le pH de solutions
aqueuses a différentes concentrations en HMDA. L’étalonnage doit étre réalisé avec le
tensioactif en phase aqueuse et des gouttelettes de phase dispersée, afin de reproduire au
mieux les conditions réelles de mesure durant les expériences d’encapsulation. Bien entendu,
le HMDI n’entre pas en jeu durant 1’étalonnage.

Les points d’étalonnages sont réalisés dans un bécher muni d’une double enveloppe
dans laquelle la température est fixée a 25°C pour se placer dans les mémes conditions que
pour les expériences de polycondensation. Les courbes d’étalonnages correspondant
respectivement au pH de la phase aqueuse seule et de la phase aqueuse contenant des
gouttelettes de cyclohexane en fonction de la concentration en HMDA en phase aqueuse
obtenues sont présentées sur la figure ci-dessous.
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Figure 10-6 : Courbes d’étalonnage pH = f(Cynpa)

Pour chaque point d’étalonnage, 1’écart entre le pH de la phase aqueuse et celui de
I’émulsion « grossiere » est inférieur a 1%, et augmente légerement (2%) pour les
concentrations en HMDA les plus faibles (10 mol/L et 8.10° mol/L).

La gamme de concentrations située entre 10 mol/L et 2.10™ mol/L présente un profil
linéaire qui peut étre modélisée par une équation du type (cf. Yadav et al., 1996, Wagh et al.,
2009):

Cumpa = A.Ch_p 1I-1
Ou Gy, est la concentration en ions hydrogene, et A et p des constantes déterminées par les
données expérimentales obtenues en émulsions.

L’équation obtenue lors de notre étude par régression linéaire des points d’étalonnage est la
suivante:

Cumpa = 1,7.10°.¢47! 11-2

La figure ci-dessous montre que le modele obtenu décrit convenablement les 14 points

d’étalonnage correspondant a des concentrations en HMDA comprises entre 10?2 mol/L et
2.10™* mol/L, correspondant 4 une gamme de pH comprise entre 11,47 et 9,96.
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Figure 10-7 : Modélisation de la courbe d’étalonnage pH = f(Cyypa)

1.D. Couplage mélangeur statique — réacteur continu pour la
mise en ccuvre de I’encapsulation en continu

L’encapsulation en continu a été mise en ceuvre en deux étapes : [’émulsification en
mélangeurs statiques SMX des 2 phases aqueuse et organique non miscibles, suivie de la
réaction de polycondensation en réacteur continu. Pour mener a bien cette ultime étape, il
s agit d’une part de véhiculer [’émulsion sortant du mélangeur statique vers le réacteur sans
en modifier la granulométrie, et d ’apporter la seconde fraction de phase aqueuse contenant le
second monomere.

Deux types de réacteurs continus ont eté utilisés: le réacteur Deanhex étudié et
deéveloppé par Anxionnaz et al. (2009), et un réacteur tubulaire enroulé classique. Ces deux
réacteurs sont présentés ci-dessous, ainsi que le dispositif expérimental complet permettant
de réaliser ’encapsulation en continu.

[.D.1) Les réacteurs continus utilisés pour I’étape d’encapsulation

1.D.1.a Le réacteur Deanhex

Le premier réacteur testé pour [’encapsulation en continu est le milli-réacteur
Deanhex (Dean Heat Exchanger Reactor). Ce réacteur est constitué de deux plaques de
plexiglas serrées ['une contre ['autre, 'une d’entre-elle étant gravée selon une géométrie
particuliere dessinant un canal de section carrée. L’influence des caractéristiques
géomeétriques de ce canal sur le transfert thermique, le mélange et la DTS font [’objet des
travaux d’Anxionnaz et al. (2009). Ce réacteur est présenté sur la figure 11-8.

64



Chapitre II : Matériel et méthode

= B =ty

Figure 10-8 : (a) Réacteur Deanhex vu de profil ; () Réacteur Deanhex vu de face : 1. Entrée principale
du fluide, 2. Entrée secondaire, 3. Sortie

Parmi tout le panel de maquettes Deanhex testées dans le cadre des travaux
d’Anxionnaz et al. (2009), le design de canal retenu pour cette étude résulte d’'un compromis
entre DTS, perte de charge, temps de mélange, et transfert thermique. Pour I’application qui
nous concerne, qui ne nécessite pas de transfert thermique, retenons que le réacteur est
parfaitement piston au débit considére, et que le mélange y est assuré sur un temps trés court
(entre trois et quatre coudes soit 0,5 secondes) et que I’indice de ségrégation vaut 0,3
(Anxionnaz et al, 2009).

Comme indiqué sur la figure II-8, ce réacteur est équipé de deux entrées : une entrée
principale notée (1) suivie d’une entrée secondaire (2) situé¢e au bout d’une premiére ligne de
coudes, et d’une sortie (3). La section du canal est carrée. Deux largeurs de canal ont été
testées dans le cadre de cette étude afin de réaliser une premicre étape de montée en échelle :
2 mm et 4 mm. Le canal posséde une longueur de 3,67 meétres. La gamme fonctionnelle de
débits se situe entre 1 et 15 L/h, ce qui correspond a des temps de séjour de 50 a 3 secondes.

Le pilote équipant le réacteur Deanhex est équipé de 2 pompes munies de débitmetres
reliés a un systéme d’acquisition. Des sondes de température reliées au systéme d’acquisition
permettent de mesurer la température en différents points du réacteur.

Ce réacteur a été développé avant tout dans le but de mettre en ceuvre de facon siire
des réactions fortement exothermiques. Méme si la réaction d’encapsulation étudiée ne
comporte aucune contrainte thermique, ce type de réacteur présente [’intérét d’étre
parfaitement caractérisé du point de vue de [’hydrodynamique et du mélange. Ses capacités
thermiques vont nous permettre de mettre en ceuvre de maniére simple la réaction a
différentes températures. 1l constitue donc un outil précieux pour tester la mise en ceuvre en
continu de la réaction étudiée.
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1.D.1.b Le réacteur tubulaire enroulé ou « coiled tube reactor »

Un second type de réacteur continu a été testé : il s’agit d’un réacteur tubulaire
enroulé encore appelé « coiled tube reactor ». Ce réacteur est présenté sur la figure I1-9.

Figure 10-9 : Réacteur tubulaire enroulé employé pour la mise en ccuvre de I’encapsulation en continu

Ce réacteur est constitué d’un tube en téflon de diamétre intérieur 4 mm, d’une
longueur totale de 50 m. Au débit testé¢ (10 L/h), le temps de sé€jour correspondant a cette
longueur est de 4 minutes. Ce tube est enroulé sur un tube porteur d’un diameétre de 300 mm.
Cinq points de prélévements, équipés de vannes quart de tour, ont été disposés le long de ce
tube. La distance de ces points de prélévements par rapport a 1’alimentation ainsi que les
temps de séjours correspondants pour un débit total de fluide de 10 L/h sont précisés dans le
tableau II-6 ci-dessous.

Point de prélévement 1 2 3 4 5
Position (m) 4,64 15 25 37,6 442
Temps de séjour (s) 21 68 113 170 200

Figure 10-6 : Positions des points de prélévements le long du réacteur enroulé

[.D.2) Le couplage des dispositifs expérimentaux

Dans cette partie, sont décrits les aspects techniques spécifiques au couplage des
deux technologies sélectionnées pour la mise en ceuvre l’encapsulation en continu.

La figure suivante schématise le couplage du pilote « mélangeur statique » et du pilote
« Deanhex ».
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Figure 10-10 : Couplage du mélangeur statique et du réacteur Deanhex : M. Moteur d’agitation ; Q.
Débitmeétre ; V. Vanne ; B. Balance

Les débits mis en ceuvre pour 1’étape d’émulsification (entre 200 et 650 L/h) sont trés
supérieurs a ceux correspondant a la gamme d’utilisation du réacteur Deanhex (1 - 15 L/h).
La conservation du débit total d’émulsion sortant du mélangeur statique pour 1’étape
d’encapsulation aurait conduit a 1’utilisation de volumes de fluides trés importantes. C’est
pourquoi une recirculation de 1’émulsion sortant du mélangeur dans le bac dédi¢ a la phase
continue a ¢ét¢é mise en place. Seule une fraction du débit total d’émulsion sortant du
mélangeur est alors envoyée vers le réacteur (Deanhex ou réacteur tubulaire enroulé) via un
tube de diamétre intérieur 4 mm. Un mobile d’agitation classique (hélice a 3 pales) est placé
dans le bac d’alimentation afin de maintenir 1’homogénéit¢ de I’émulsion durant
I’expérience.

Pour ces expériences, le mélangeur est constitué¢ de 10 éléments SMX, et le débit
d’émulsification est fixé a 167 L/h.

Le débit total circulant dans le réacteur (Deanhex ou tubulaire enroulé) est mesuré par
pesée en sortie de réacteur.

Dans le cadre des expériences réalisées avec le réacteur Deanhex, la phase aqueuse
contenant I’amine est introduite dans le réacteur via I’entrée principale (cf. figure II-8 (b).1),
et ’émulsion est introduite via I’entrée secondaire. Cette configuration est présentée sur la
figure ci-dessous.

Figure 10-11 : Introduction DeanheXx pour I’encapsulation en continu :
1.Arrivée de la phase continu contenant le monomére HMDA ; 2.Arrivée de I’émulsion, 3. Zone de contact
entre I’émulsion et la phase continue contenant le monomére HMDA
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Pour le cas du réacteur tubulaire enroulé, la mise en présence des deux fluides est
réalisée via un raccord en « T ». Le schéma d’introduction des phases est présenté sur la
figure ci-dessous.

| gy [ 4vn] D> 3
A 4 A

4 mm

2

Figure 10-12 : Configuration de I’introduction des phases dans le réacteur tubulaire enroulé via le raccord
en « T » : 1. Introduction de la phase aqueuse contenant I’amine, 2. Introduction de I’émulsion, 3. Vers le
réacteur tubulaire enroulé

Remarque

La mesure du pH en sortie de réacteur est relativement délicate puisqu’elle est
réalisée avec le méme équipement qu’en batch. Or la sonde posséde un diametre d’1 cm, qui
doit étre entierement plongée dans le milieu a analyser, celui-ci devant étre maintenu sous
agitation. Afin de respecter au mieux ces contraintes, la sonde est placée dans un réservoir
ouvert au volume adapté, a travers lequel s’écoule la solution a analyser.

II. Les aspects analytiques

I1.A. Caractérisation des gouttelettes d’émulsions et des
microcapsules

II.A.1) Granulométrie par diffraction laser

La diffraction laser a été employée pour réaliser les analyses de distribution
granulométrique des gouttelettes d’émulsions, ainsi que celles des microcapsules. Son
principe est exposé ci-dessous.

II.A.1.a Le principe de la diffraction laser
Le principe de la mesure de taille de gouttelettes par diffraction laser repose sur la

mesure des angles de diffraction générés lorsqu’un faisceau laser rencontre 1’échantillon. Le
principe de la mesure est schématisé sur la figure I1-13.
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Figure 0-13 : Schéma de principe de la diffraction laser

Une fois ces données collectées, il s’agit de convertir le spectre d’angles de diffraction
généré par la population analysée en distribution granulométrique. Cette dernicre est calculée
en comparant le spectre d’angles de diffraction a une modele optique approprié via un
procédé d’inversion mathématique. Traditionnellement, deux mod¢les différents sont utilisés :
I’approximation de Fraunhofer et la théorie de Mie.

La théorie de Mie, fournit une solution rigoureuse pour le calcul de distributions
granulométriques d’apres les données d’angles de diffraction, en se basant sur les équations
de champ ¢lectromagnétiques de Maxwell. Cette théorie prédit les intensités pour toutes les
gouttes ou particules, petites ou grandes, transparentes ou opaques, suivant les hypothéses
suivantes :

v" Les gouttes ou particules mesurées sont sphériques.

v’ La suspension est diluée, de telle maniére que la lumiére diffractée par une goutte ou
particule ne soit pas re-diffractée par une autre goutte ou particule.

v’ Les propriétés optiques des gouttes ou particules ainsi que celles de la phase continue
sont connues.

v' Les particules sont homogénes.

Dans la mesure ou les propriétés optiques des phases sont connues dans notre cas, et
que la taille des gouttes mesurées est de 1’ordre de quelques microns & quelques dizaines ne
microns, nous utiliserons 1’approximation de Mie.

I1.A.1.b Le dispositif expérimental

L’appareil utilisé est le Mastersizer 2000 (Malvern Instruments). Il permet de mesurer
la taille de gouttelettes ou particules situées entre 0,02 et 2000 um.

Pour véhiculer 1’échantillon jusqu’a la cellule de mesure, il existe différents appareils
proposés par Malvern. Pour le cas des émulsions, dans la mesure ou le systétme peut étre
relativement instable et sensible a tout cisaillement, un dispositif particulier a ét¢é mis en
ceuvre. Ce systéme est constitué d’un entonnoir directement reli¢ a la cellule de mesure. Une
pompe péristaltique située en sortie de cellule permet de pomper le milieu depuis la sortie de
la cellule. La pompe, principale source de cisaillement, est située en aval de la cellule de
mesure, et ne perturbe donc pas la granulométrie avant 1’analyse.
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II.A.1.c Protocole expérimental

Avant chaque analyse, les paramétres suivants, nécessaires a I’application de la théorie
de Mie sont fournis au logiciel:
v Nature de la phase continue et de la phase dispersée.
v' Indices d’absorption et de réfraction de ces phases respectives.

Pour pouvoir effectuer 1’analyse, le milieu doit étre suffisamment transparent, pour
respecter les hypothéses nécessaires a I’application de la théorie de Mie. Dans la mesure ou
une macro émulsion relativement concentrée (® > 0,1) est généralement blanche opaque, une
¢tape de dilution de 1’échantillon dans de la phase continue est nécessaire avant chaque
analyse.

Généralement, un cycle de mesures est constitué de 3 mesures successives. Plusieurs
cycles peuvent étre effectués sur un méme échantillon afin d’évaluer la répétabilité¢ des
résultats.

Lorsque I’analyse est terminée, il est possible de superposer toutes les distributions
granulométriques correspondant a chaque mesure. Le logiciel fournit pour chaque distribution
les diamétres caractéristiques.

II.A.2) Analyse de la morphologie des capsules par microscopie €lectronique a
balayage

La microscopie optique nous a permis dans un premier temps d’évaluer la taille des
gouttes d’émulsion, ainsi que la taille et la forme des capsules. La microscopie électronique a
balayage a ét¢ mise en ceuvre afin d’observer 1’état de surface des microcapsules obtenues.
L’appareil utilisé¢ dans le cadre de cette étude est le microscope Leo 435 VP. Différentes
techniques de préparation ont été testées afin de pouvoir observer les microcapsules au MEB.
Pour le cas des capsules obtenues dans le cadre de cette étude, le seul mode de préparation
d’échantillon ayant permis d’aboutir a un résultat a ét¢ de déposer une goutte de milieu obtenu
en fin de procédé, autrement dit un échantillon de capsules baignant dans la phase aqueuse,
sur un plot propre aux analyses MEB, puis de le placer a I’étuve a environ 30°C pendant au
moins 24h. L’échantillon a ensuite ét¢ métallis¢é de facon classique avant de passer a
I’analyse.

II.A.3) Analyse des capsules par DSC (Differencial Scanning Calorimetry)

La DSC a été employée dans cette étude pour évaluer les propriétés thermiques de la
membrane polyurée formée lors de la réaction de polycondensation. Cette partie présente
rapidement le principe de ce type d’analyse, ainsi que [’appareil utilisé, et le protocole
expérimental mis en ceuvre.

1l est important de noter que la propriété qui nous intéresse ici est une propriété
inhérente au matériau constituant les capsules. Le polymere doit donc d’abord étre préparé
pour étre analysé sous forme de poudre « seche ».

L’appareil employé est le modeéle Q2000 de TA Instruments. Le four est en argent

pour une meilleure conductivité. Les creusets utilisés sont des creusets en aluminium. Les
analyses sont effectuées sous balayage d’azote 6.0 (99,99990%) a environ 1 bar.
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II.A.3.a Préparation des échantillons

Afin d’obtenir le polymeére sous forme de poudre « séche », le protocole suivant a été
observé pour préparer les échantillons :
Séparation des capsules de la phase aqueuse par décantation pendant environ 24
heures.
Centrifugation.
Lavage dans une solution d’éthanol a 10%.
Centrifugation.
Séchage a 1’é¢tuve a environ 30°C pendant environ 24 heures.

AN NI NN

11.A.3.b Meéthode expérimentale

Pour la majorité¢ des analyses, la méme méthode a été employée. Afin de déterminer
les propriétés thermiques du polymere, la procédure appliquée est précisée dans le tableau II-
1. Au préalable, les échantillons sont pesés, et on choisit de travailler avec des échantillons
dont la masse est comprise entre 1 et 5 mg.

Type d’opération Température Précisions techniques
Palier 25°C
Rampe de température 25 —400°C 10°C / min

Tableau 0-7 : Procédure classiquement appliquée lors des analyses thermiques des polyméres par DSC

II.A.4) Analyse des capsules par FTIR (Spectroscopie Infra-rouge a
Transformée de Fourier)

Ce type d’analyse a été mis en ceuvre ponctuellement afin de mettre en évidence
["apparition des fonctions caractéristiques de la polyurée lors de l’encapsulation.

De méme que pour la DSC, la propriété concernée ici est relative au matériau
constituant les capsules. Le polymere doit donc d’abord étre préparé pour étre analysé sous
forme de poudre « seche », et a été préparé de la méme maniere que pour les analyses DSC.

I1.A.4.a L’appareil utilisé

L’appareil utilisé pour effectuer les analyses est le Nicolet 5700 (Thermo Fischer).
Les sources lumineuses utilisées sont les suivantes :
v Source rouge : Hélium-Néon
v" Source blanche : filament Nickel-Chrome Evergload
Le détecteur employé est un détecteur DTGS, et la séparatrice une XTKBr

11.A.4.b Protocole expérimental

L’¢chantillon de polymere sec est déposé sur le diamant. Puis 1’analyse est effectuée
en ATR (Attenuated Total Reflectance) a une seule pénétration dans I’échantillon. Le blanc
est effectu¢ en air sur air. Seize scans sont réalisés sur lesquels est effectuée une moyenne. Le
traitement du signal obtenu est effectué sans correction de la ligne de base, et aucun
traitement du résultat. La résolution est de 4 cm™.
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Chapitre III : Etude des pertes de charge en mélangeurs statiques en régime turbulent

CHAPITRE III

ETUDE DES PERTES DE
CHARGE
EN MELANGEURS
STATIQUES EN REGIME
TURBULENT
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Les mélangeurs statiques offrent de nombreux avantages par rapport a la cuve agitée
pour réaliser bon nombres d’opérations relevant de la problématique du mélange. Les pertes
de charge qu’ils générent sont cependant importantes, et déterminent pour une part importante
le colt énergétique de I’opération. C’est pourquoi il est nécessaire, lors du choix d’un design
pour une opération donnée, de trouver un compromis entre le but atteint en termes de
performances de mélange (au sens large du terme), et les pertes de charge engendrées.

Il existe dans la littérature un grand nombre de corrélations permettant de prédire les
pertes de charge produites par les designs de mélangeurs les plus classiques (Kenics, SMX,
SMYV). Cependant, ces corrélations sont trés souvent fournies sans précisions concernant les
caractéristiques géométriques des mélangeurs concernés, ce qui les rend difficilement
applicables.

Nous avons donc choisi de caractériser les pertes de charge générées par un
écoulement monophasique a travers trois designs, les mélangeurs SMX, SMX plus et SMV.
Apres avoir déterminé le nombre de Reynolds correspondant au passage du régime transitoire
au régime turbulent, nous nous sommes plus particulierement intéressés a la caractérisation du
régime turbulent. La perte de charge est alors modélisée a travers des corrélations basées sur
des nombres adimensionnels tenant compte de certains paramétres géométriques de nos
mélangeurs.

Enfin, nous avons quantifi¢ les pertes de charge générées par I’écoulement de
I’émulsion cyclohexane dans eau (+ Tween 80) mise en jeu dans notre systéme modele a
travers ces trois mélangeurs. Cela nous a permis de corréler les résultats obtenus dans le cas
d’un écoulement diphasique, ce qui est rarement effectué dans la littérature.

I. Pertes de charge générées par un écoulement
monophasique

Cette partie concerne [’analyse des pertes de charge en régime turbulent pour les trois
designs de mélangeurs testés. L’influence du nombre d’éléments est d’abord évaluée via
[’évolution des pertes de charges linéaires le long du mélangeur. Puis la problématique du
passage du régime transitoire au régime turbulent est examinée avec soin, afin d’'une part de
pouvoir comparer cette transition au cas du tube vide, et d’autre part de bien caractériser
[’hydrodynamique des mélangeurs testés.

Enfin, les pertes de charges en écoulement monophasique pour le cas des fluides
newtoniens sont comparées pour les trois designs, corrélées en couvrant une large gamme de
nombres de Reynolds, et comparées aux données disponibles dans la littérature.

I.A. Evolution de la perte de charge linéaire en fonction du
nombre d’éléments

Pour les trois designs de mélangeurs, les pertes de charges ont ¢été mesurées
respectivement avec 5, 10 et 15 ¢léments. Les gammes de nombres de Reynolds (cf. chap. 1,
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Chapitre III : Etude des pertes de charge en mélangeurs statiques en régime turbulent

définition Streiff et al. (1999)) couvertes sont présentées dans le tableau ci-dessous, ainsi que
les gammes de nombres de Reynolds hydrauliques correspondantes :

Design Re Rey,

SMX 274 — 14865 99 - 5355
SMX plus 71 -15747 16 - 3589
SMV 66 - 14786 32-7027

Tableau III-1 : Gammes de nombres de Reynolds couvertes pour chaque design dans le cadre des mesures
de pertes de charges en monophasique

Les figures III-1 a III-3 présentent 1’évolution des pertes de charges lin€aires (pertes
de charges par unité de longueur) pour chaque design en fonction du nombre d’éléments
constituant le mélangeur, pour les plus forts débits (a partir de 125 L/h).
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Figure III-1 : Pertes de charge linéaires générées par I’écoulement dans le mélangeur SMX
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Figure III-2 : Pertes de charge linéaires générées par I’écoulement dans le mélangeur SMX plus
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Figure III-3 : Pertes de charge linéaires générées par I’écoulement dans le mélangeur SMV

Pour les trois designs testés, on observe qu’a partir d’environ 200 L/h (Re = 7000 pour
un fluide tel que I’eau) les pertes de charges linéaires décroissent avec le nombre d’éléments.
Ce phénomene est d’autant plus marqué que le débit est élevé.

De plus, pour les mélangeurs SMX plus et SMV, cette diminution de la perte de
charge linéaire n’apparait qu’entre 5 et 10 éléments, la perte de charge est ensuite
pratiquement constante entre 10 et 15 éléments.
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Chapitre 111 : Etude des pertes de charge en mélangeurs statiques en régime turbulent

Ce phénoméne de diminution de la perte de charge linéaire avec le nombre d’éléments
n’est jamais mentionné dans la littérature. En effet, il est généralement établi que les pertes de
charges linéaires sont constantes le long du mélangeur. Karoui (1998) montre ainsi que les
pertes de charges linéaires en mélangeur SMV de 50 mm de diamétre en régime turbulent sont
constantes pour 1, 2 et 3 éléments. Elle souligne ainsi qu’il n’y a pas de création de perte de
charge a I’interface entre deux éléments consécutifs. Une explication, dans notre cas, pourrait
étre un effet d’entrée dans le mélangeur, di aux tourbillons générant une perte de charge
singuliere. Cet effet d’entrée est d’autant plus remarquable que le diamétre des mélangeurs est
ici relativement faible. Plus le nombre d’éléments augmente, et plus la perte de charge
singuliére due a cet effet d’entrée devient négligeable devant la perte de charge engendrée par
les mélangeurs.

I.LA.1) Mise en évidence de I’apparition du régime turbulent

L objectif de cette partie est de préciser certains aspects hydrodynamiques des
ecoulements de fluides monophasiques dans les mélangeurs testés. Le but étant de corréler les
pertes de charges correspondant au régime turbulent, il s’agit dans un premier temps de
mettre en évidence |’apparition de ce régime.

Comme pour les écoulements en tube vide, 1’apparition du régime turbulent en
mélangeur statique peut étre caractérisée via un nombre de Reynolds limite marquant le
passage du régime de transition au régime turbulent (il en est d’ailleurs de méme pour le
passage du régime laminaire au régime de transition).

Classiquement, on représente les pertes de charges de mani¢re adimensionnelle via un
nombre de Newton ou un facteur de friction en fonction du nombre de Reynolds. La limite du
régime turbulent est alors mise en évidence par un changement d’allure de la courbe.

Afin de pouvoir comparer les pertes de charges générées par trois designs différents de
mélangeurs statiques, la représentation de ces pertes de charges doit étre réalisée de maniere a
s’affranchir de certaines caractéristiques géométriques spécifiques a chaque mélangeur

Pour cela, il semble intéressant de définir le nombre de Reynolds et le facteur de
friction en termes de vitesse interstitielle V; = Vy/e qui prend en compte la porosité du
mélangeur, et de diameétre hydraulique Dy, qui permet de se ramener a un diameétre de conduite
circulaire correspondant au mélangeur employé.

Ainsi, les pertes de charges mesurées dans le cadre de ces travaux sont représentées
selon les formules proposées par Streiff et al. (1999) :

AP &> D
U YYZ 7 i
0
Reh = M 111-2
EU

Les résultats obtenus respectivement pour les mélangeurs SMV, SMX plus et SMX
sont présentés en termes de /2 en fonction de Rey, sur les figures I11-4 a I1I-6 ci-dessous.
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Figure I11-4 : Résultats obtenus en termes de f,/2 = f(Re;,) pour le mélangeur SMV
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Figure III-5 : Résultats obtenus en termes de f,/2 = f(Rey,) pour le mélangeur SMX+



Chapitre 11 : Etude des pertes de charge en mélangeurs statiques en régime turbulent

100,00 - :
B |
| ©5 SMX
| | 0 10 SMX
10,00 - 1 2 15 SMX
1 Re, =290
|
|
S 1,00 4 [
- ' E 8 &
] LETY N
mgm
|
| Wee 200000
0,10 A |
1 |
1 |
|
|
|
0,01 e — —_— E—
10 100 1000 10000
Re,

Figure III-6 : Résultats obtenus en termes de f/2 = f(Re,) pour le mélangeur SMX

Pour les mélangeurs SMV et SMX plus, la gamme de Reynolds couverte
expérimentalement permet de distinguer le changement d’allure de la courbe représentant f;,/2
= f(Rep) correspondant au passage du régime transitoire au régime turbulent.

Pour le mélangeur SMV, le régime turbulent apparait a partir de Rey, = 500, ce qui
correspond a Re = 1130. Pour le mélangeur SMX plus, la limite se situe aux alentours de Rey
=~ 260, autrement dit vers Re = 1060.

Concernant le mélangeur SMX, la plage de Reynolds est plus réduite et les résultats
expérimentaux obtenus ne font pas apparaitre clairement de changement de régime. Mais
comme il sera vu par la suite dans le cadre de la modélisation des résultats (cf. partie 1.A.2)),
le passage au régime turbulent se produit vers Re, = 290, ce qui correspond a Re = 800.

Il est intéressant de noter que le régime turbulent est atteint pour de plus faibles
nombres de Reynolds avec les mélangeurs SMX et SMX plus qu’avec le design SMV. Les
résultats sont présentés ici en termes de Reynolds et facteur de friction « hydrauliques », donc
en s’affranchissant des parametres géométriques que sont la porosité et le diamétre
hydraulique des mélangeurs. L’écart reporté ici peut alors étre attribué a la différence de
design entre les mélangeurs type SMX, et le modele SMV plus « fermé ». Les mélangeurs
SMX et SMX plus apparaissent donc comme des promoteurs de turbulence plus efficaces que
le mélangeur SMV.

Méme s’il est délicat de déterminer précisément le passage du régime transitoire au
régime turbulent a partir de la représentation du facteur de friction en fonction du nombre de
Reynolds, les valeurs annoncées plus haut sont en bon accord avec celles que I’on trouve dans
la littérature.

En effet, pour le mélangeur SMV, la valeur du nombre de Reynolds marquant
I’apparition du régime turbulent est trés proche de celle précisée par Pahl et Muschelknautz
(1980, 1982). Pour le mélangeur SMX, la valeur déterminée précédemment est en bon accord
avec celle fournie par Pahl et Muschelknautz (1980, 1982) et Li et al. (1997).

En revanche les valeurs obtenues ici sont trés différentes des valeurs fournies par

Streiff et al. (1999) qui fixent 1’apparition du régime turbulent pour les mélangeurs SMV et
SMX, a Rey, = 2300. Cette valeur est treés élevée en regard des valeurs obtenues ici. Par
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ailleurs, ils annoncent une allure asymptotique pour décrire la courbe caractéristique de
I’évolution du facteur de friction en fonction du Reynolds en régime turbulent. Leurs résultats
sont difficilement comparables aux notres dans la mesure ou ils ne précisent pas la gamme de
Reynolds couverte. Il est en effet possible que cette asymptote soit obtenue pour des Reynolds
plus élevés que ceux testés dans le cadre de notre étude.

[.A.2) Comparaison des différents designs de mélangeurs en régime turbulent

Pour chaque application industrielle nécessitant l’emploi de mélangeur statique, il est
important de bien sélectionner le design le mieux adapté. Un critere simple de choix est la
perte de charge générée par le mélangeur. Dans cette partie sont comparées les pertes de
charges obtenues respectivement pour les trois designs testés.

Les pertes de charge obtenues pour les trois différents designs sont comparées pour un
nombre d’¢léments fixé a dix. En effet, c’est a partir de dix éléments que la perte de charge
linéaire se stabilise quel que soit le débit (cf. partie 1.A). De plus, cela représente une réalité
industrielle, puisque les mélangeurs sont rarement utilisés a moins de dix éléments. Sur la
figure ci-dessous sont donc comparées les pertes de charges générées respectivement par 10
mélangeurs SMV, SMX plus et SMX.
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Figure III-7 : Comparaison des pertes de charges générées respectivement par les mélangeurs SMV, SMX
plus et SMX, constitués de 10 éléments

La figure III-7 montre que les pertes de charges générées par le mélangeur SMX en
régime turbulent sont trés nettement supérieures a celles générées par les mélangeurs SMV et
SMX plus. En ce qui concerne ces deux derniers mélangeurs, les pertes de charges obtenues
en régime turbulent sont trés proches.

Le fait que la perte de charge générée par le mélangeur SMX plus soit moins
importante que celle générée par son modele originel est en accord avec les performances
annoncées par Hirschberg et al. (2009). En effet, ces derniers prédisent, d’aprés une étude par
simulations numériques, une diminution des pertes de charge de plus de 50% entre le nouveau
modele (SMX plus) et le modele originel (SMX). Ils attribuent majoritairement cette

80



Chapitre 11 : Etude des pertes de charge en mélangeurs statiques en régime turbulent

diminution a ’espace entre les barres transversales ajouté au design SMX pour obtenir le
mélangeur SMX plus.

Sur la figure I11I-7, on observe également que 1’allure du facteur de friction en fonction
du nombre de Reynolds en régime turbulent est la méme pour les trois designs testés.
Contrairement a ce qu’obtiennent certains auteurs (Pahl et Muschelknautz, 1980, 1982 et
Streiff et al., 1999), le facteur de friction n’est pas constant en régime turbulent. En effet, on
obtient selon la représentation logarithmique des droites dont les pentes sont identiques pour
les trois designs. Comme il a été précisé plus haut, il est possible que le facteur de friction se
stabilise a partir de nombres de Reynolds plus ¢élevés que la gamme testée dans le cadre de
notre étude. Or Pahl et Muschelknautz (1980, 1982) ne précisent pas la plage de Reynolds sur
laquelle s’appuie leur analyse.

Dans la partie qui suit, une analyse quantitative des résultats décrits précédemment
est proposée a travers leur modélisation.

Pour les trois designs, les résultats obtenus en régime turbulent présentent un profil
linéaire selon la représentation logarithmique. Ce type de résultats peut étre modélisé via une
corrélation de type Blasius (cf. Bird et al., 1924), comme le proposent, dans le cas du
mélangeur SMX, Bohnet et al. (1990) ainsi que Li et al. (1997):

K
= I1-3
R 60.25

Ou K est une constante a déterminer.

Afin de tenir compte des caractéristiques géométriques de chaque mélangeur étudié
ici, les facteurs de friction et nombre de Reynolds sont corrélés sous leur forme
« hydraulique » prenant en compte le diametre hydraulique du mélangeur, ainsi que la vitesse
interstitielle du fluide, sous la forme suivante :

K
fh=— 111-4
k Re,025

Les corrélations obtenues sont présentées ci-dessous sur les figures I1I-8 a I11-10.
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Figure III-8 : Corrélation des résultats de facteurs de frictions en régime turbulent pour le mélangeur
SMV
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Figure III-9 : Corrélation des résultats de facteurs de frictions en régime turbulent pour le mélangeur
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Figure III-10 : Corrélation des résultats de facteurs de frictions en régime turbulent pour le mélangeur
SMX

Pour chaque design, une corrélation de type Blasius permet de bien rendre compte de
I’évolution de la perte de charge en fonction du nombre de Reynolds : le facteur de friction est
proportionnel 4 Re’ "’

Comme le montrent les valeurs des numérateurs dans les modeles obtenus
respectivement pour les trois mélangeurs, les pertes de charges générées par le mélangeur
SMX sont bien deux fois supérieures a celles générées par le design SMX plus. Ce résultat est

en accord avec les simulations numériques effectuées par Hirschberg et al. (2009).

Dans cette partie, les pertes de charges obtenues en régime turbulent pour les
mélangeurs SMX, SMX plus et SMV ont été comparées. Le fait de représenter les résultats en
termes des nombre de Reynolds et facteur de friction « hydraulique » permettent de
s affranchir de certains parametres geométriques, et de mettre en avant les différences liées
au design méme du mélangeur.
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Dans la partie suivante, les résultats expérimentaux obtenus dans la présente étude
sont comparés aux données de la littérature.

[.B. Comparaison des résultats obtenus a ceux de la littérature

Dans cette partie, les résultats obtenus respectivement pour les melangeurs SMV et
SMX sont comparés aux données disponibles dans la littérature. Le SMX plus est trés récent
et la littérature est peu documentée a son sujet. Il ne donnera donc pas lieu a comparaison.
Les facteurs influant sur la perte de charge sont, comme il a été vu précédemment, les
parametres geométriques des mélangeurs, ainsi que leur design. Ainsi, afin de comparer
correctement les résultats obtenus a ceux de la littérature pour un méme design, il faut
s affranchir au maximum des parametres géométriques en faisant intervenir le diametre
hydraulique du mélangeur, ainsi que sa porosité.

Soulignons que la rugosité du matériau n’a pas encore été citée mais entre
certainement en compte. Cependant, si des modeles prenant en compte la rugosité sont
rapportes dans la littérature pour caracteriser les pertes de charge en tube vide (formules de
Karman Prandtl, 1910, 1928 ; Nikuradse, 1932, 1933 ; d’apres Midoux, 1993), elle
n’intervient jamais dans les modeles développés pour les mélangeurs statiques.

[.B.1) Cas du mélangeur SMV

Sur la figure III-11 ci-dessous la corrélation établie a partir des résultats
expérimentaux obtenus dans le cadre de cette étude est comparée a celle obtenue par Karoui
(1998) pour le mélangeur SMV. La corrélation proposée par Karoui (1998) est exprimée en
termes de Ne = f(Re), et est présentée ici sous la forme f,/2 = f(Rey) grace aux valeurs de Dy
et € précisées dans ses travaux.
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Figure III-11 : Comparaison des résultats obtenus dans le cadre de cette étude pour le mélangeur SMV
aux données de la littérature
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Les résultats obtenus dans le cadre de ces deux études en régime turbulent et dans une
méme plage de nombres de Reynolds sont relativement similaires. L’exposant attribu¢ par
Karoui (1998) au nombre de Reynolds n’obéit pas a une loi type Blasius, mais est tout de
méme proche de la valeur -0,25.

Les pertes de charges obtenues dans notre cas sont légérement supérieures a celles
mesurées par Karoui (1998). Or le mélangeur SMV employé pour ses travaux par Karoui
posséde un diametre plus grand que celui du mélangeur SMV testé ici. Un effet de bord plus
important pour le cas de notre mélangeur peut peut-&tre expliquer cette différence. Par ailleurs
le mélangeur testé par Karoui est en plexiglas, tandis que le notre est en inox. La différence de
rugosité entre ces deux matériaux est peut-€tre €¢galement responsable de cet écart.

[.B.2) Cas du mélangeur SMX

Sur la figure III-12 ci-dessous, la corrélation des résultats obtenue dans ce travail est
comparée a celles obtenues respectivement par Li et al. (1997), et Bohnet ef al. (1990). Le
manque de précision concernant les caractéristiques géométriques des mélangeurs utilisés par
ces auteurs rend impossible une comparaison de corrélations basées sur un facteur de friction
et un Reynolds hydraulique. Les résultats ne peuvent donc étre comparés que sur la base de
corrélations établies a partir de facteur de friction et nombre de Reynolds exprimés en termes
de vitesse en flt vide V et de diamétre du tube contenant le mélangeur.

100,00 5
10,00
] 24| Re®®
Q1,00 4
] [
X 6/ Re”*
[
1 [
[ A .
0,10 4 o —— Cette étude: SMX
E || ——Lietal. (1997)
. Bohnet et al. (1990)
[
[
0,01 ——— T -t —— T
10 100 1000 10000 100000
Re

Figure III-12 : Comparaison des résultats obtenus dans le cadre de cette étude pour le mélangeur SMX
aux données de la littérature

Une corrélation basée sur 1’équation de Blasius s’avére pertinente pour chacune des
trois ¢études. Les relations obtenues montrent cependant que les valeurs numériques du
numérateur sont différentes. Pour Li et al. (1997), cette valeur est de 6, contre environ 9 pour
Bohnet et al. (1990), et 24 pour la présente étude.

Cette différence peut s’expliquer par une différence de porosité et de diameétre
hydraulique entre les trois mélangeurs SMX. Pour le mélangeur utilisé par Li et al. (1997), la
porosité est précisée, et est de 0,84. Ces auteurs ayant employé un mélangeur beaucoup plus
poreux que celui utilisé dans le cadre de la présente étude, il est normal que les pertes de
charges obtenues ici soient supérieures aux leurs. Bohnet e al. (1990) ne fournissent ni la
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porosité ni diamétre hydraulique de leur mélangeur SMX. Il est donc difficile de justifier la
différence obtenue.

Une comparaison plus précise peut étre réalisée entre nos résultats et ceux de Li ef al.
(1997), en utilisant des facteurs de friction et nombre de Reynolds « interstitiels » utilisés par
Shah et Kale (1991, 1992). Une telle représentation permet de s’affranchir du facteur
géométrique €, méme si le diametre hydraulique n’est pas pris en compte.

Les résultats de cette comparaison sont présentés sur la figure ci-dessous.
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Figure III-13 : Comparaison des résultats obtenus dans le cadre de cette étude aux résultats obtenus pas
Li et al. (1997) en tenant compte de la vitesse interstitielle du fluide V /¢

Si la porosité n’explique pas a elle seule la différence existant entre les pertes de
charges mesurées pour ces deux types de mélangeurs SMX, elle apparait ici comme un
parametre important. En effet, le rapport entre les numérateurs dans les corrélations était de 4
pour la représentation en termes de vitesse en flt vide, et n’est plus que d’environ 2 pour la
représentation en termes de vitesse interstitielle. Rappelons que le diametre hydraulique du
mélangeur employé par ces auteurs n’est pas précisé. Or il est sans doute également un
facteur clé pour les pertes de charges générées par un mélangeur de méme design.

Par ailleurs, le mélangeur employé par Li et al. (1997) posséde un diamétre de 15 mm
et un « aspect ratio » L/D de 1,5 contre un diamétre de 10 mm et un « aspect ratio » de 1 pour
la présente étude. Ces caractéristiques géométriques doivent également avoir une influence
sur les pertes de charges. Un diameétre plus faible pourrait générer un effet de bord, d’ou une
perte de charges plus ¢levée, comme cela a déja été remarqué entre un diametre de 10 mm et
de 50 mm pour le mélangeur SMV.

Pour un méme design, les pertes de charge dépendent des paramétres géométriques
du mélangeur. Le nombre de ces parametres differe selon le design concerné, et est
relativement éleve pour le cas du SMX.

Dans le cadre de notre étude, les pertes de charge sont diminuées de 50% avec le
SMX plus par rapport au SMX, méme en tenant compte de la porosité et du diametre
hydraulique. Entre ces deux mélangeurs, il existe encore d’autres « variables
géomeétriques » : le nombre de lamelles qui constituent le mélangeur, ainsi que [’existence ou
non d’un espacement entre les lamelles. Ces deux parameétres sont sans doute responsables de
la différence des pertes de charges.
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I.C. Influence de la présence des mélangeurs statiques dans un
tube dans le cas d’écoulement turbulents monophasiques

Les corrélations de type Blasius obtenues précédemment pour les mélangeurs statiques
permet d’évaluer I’augmentation des pertes de charges générées par la présence des
mélangeurs dans un tube. Dans ce cas, la corrélation doit faire intervenir le facteur de friction
et le nombre de Reynolds exprimés en termes de diaméetre du mélangeur et vitesse en fit vide
Vo.

Le quotient entre le numérateur obtenu dans la corrélation de Blasius pour chaque
mélangeur et celui correspondant au tube vide représente le facteur Z :
Alys
APry

Les valeurs de facteur Z obtenues pour les trois mélangeurs testés dans le cadre de
notre étude et par les auteurs cités dans le paragraphe précédent sont compilées dans le
tableau ci-dessous.

zZ = III-5

Mélangeur SMV SMX plus SMX SMX SMX
concerné (cette étude) (cette étude) (cette étude) (Lietal.,1997) (Bohnet et al., 1990)
Facteur 2 126 228 606 126 228

Tableau III-2 : Facteurs Z calculés pour chacun des mélangeurs testés dans le cadre de cette étude, ainsi
que pour d’autres auteurs de la littérature

Les différentes valeurs de Z indiquées dans le tableau illustrent bien que la présence
de mélangeurs statiques dans un tube provoque des modifications sensibles en termes de
pertes de charges. Quel que soit le type de mélangeur et ses caractéristiques géométriques, ce
dernier provoque toujours une importante augmentation de la perte de charge, dont il faudra
tenir compte dans le dimensionnement du procédeé mis en ceuvre. La diversité des résultats
montre également qu’il faut rester tres vigilant dans [’application de corrélations obtenues
avec des mélangeurs dont on ne connait pas toujours les caractéristiques geométriques.

II. Pertes de charge générées par la dispersion
liquide liquide

Dans cette partie nous présentons les pertes de charge générées par l’écoulement
dans les mélangeurs statiques SMX, SMX plus et SMV de I’émulsion cyclohexane dans eau
(+Tween 80) mise en jeu dans le systeme modéle choisi pour [’étude du procédé
d’encapsulation par polycondensation interfaciale.

II.A. Evolution de la perte de charge linéaire en fonction du
nombre d’éléments

La concentration en phase dispersée est constante pour cette étude, et vaut 25% en
volume.
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Chapitre 11 : Etude des pertes de charge en mélangeurs statiques en régime turbulent

Les plages de débits couvertes ainsi que les gammes de nombres de Reynolds
hydrauliques correspondantes sont présentées dans le tableau ci-dessous. Précisons que ces
nombres de Reynolds sont calculés en fonction des propriétés de la phase continue.

Design Qqot (L/h) Rey,

SMX 204 - 600 2547 - 7492
SMX plus 204 - 630 1691 — 5223
SMV 204 - 647 3389 - 10748

Tableau III-3 : Plages de débits couvertes et nombres de Reynolds hydrauliques correspondant pour
chaque design dans le cadre des mesures de pertes de charges en écoulement diphasique

Pour le design SMX, les pertes de charges ont été mesurées respectivement pour 2, 5,
10, 15 et 20 éléments. Les pertes de charges linéaires sont présentées sur la figure ci-dessous.

50
204 L/h
45 1 —=—335L/h
40 - 383 L/h
485 L/h
= 351 —%— 600 L/h
> 30
I
L 25 -
-
< 20 -
S
15
10 - , 7‘J~
5 _
0 |
0 5 10 15 20
Nombre d'éléments

Figure III-14 : Pertes de charge linéaires générées par I’écoulement de I’émulsion cyclohexane dans eau
(+Tween 80) a 25% volumique en phase dispersée dans le mélangeur SMX

Pour les plus faibles débits, la perte de charge lin€aire est constante quel que soit le
nombre d’éléments. A partir d’un débit de 383 L/h, on observe que la perte de charge lin€aire
décroit fortement jusqu’au 10" élément, puis se stabilise.

Pour les mélangeurs SMX plus et SMV, nous disposons de 1’évolution de la perte de
charge linéaire le long du mélangeur pour un seul débit (Qr = 335 L/h). A ce débit, la perte
de charge linéaire est stabilisée pour le mélangeur SMV au bout de 5 éléments, et de 10
¢léments pour le mélangeur SMX plus.

Les pertes de charges générées par I’écoulement diphasique dans ces trois mélangeurs
mettent donc en évidence I’effet d’entrée déja observé dans le cas de I’écoulement
monophasique.
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I1.B. Modélisation des pertes de charge générées par
I’écoulement diphasique

Nous avons souhaité vérifier si les pertes de charges générées par 1’écoulement de
I’émulsion en régime turbulent dans les trois mélangeurs pouvaient étre modélisées a travers
une corrélation de type Blasius, comme pour les écoulements monophasiques. Dans ce cas le
facteur de friction hydraulique et le nombre de Reynolds hydraulique sont calculés en
fonction des propriétés de la phase continue. Les résultats obtenus sont présentés sur la figure
ci-dessous.

1,0 -
] 0.5 © 2 SMX
] 2/Ren X 5 SMX
. / o A 10 SMX
R X8 %q X
| 7 O 15 SMX
R =)
S 0 20 SMX
o "mEe -
N 01 - / in -8 m 10 SMX+
- ] A 10 SMV
1 A
1 0,9/Re,™” 025
| 0,8/Reh
0,0 - -
1000 10000 100000
Rey,

Figure III-15 : Validation de la relation type Blasius pour les pertes de charges en écoulement liquide-
liquide pour les trois mélangeurs

Les pertes de charge générées par I’écoulement diphasique dans les mélangeurs SMX
plus et SMV sont environ deux fois moins élevées que celles générées par le mélangeur SMX.
Par ailleurs, la relation de type Blasius s’applique bien aux résultats obtenus avec les
mélangeurs SMX plus et SMV, et légérement moins bien aux résultats obtenus avec le
mélangeur SMX. Cependant, les pertes de charges en écoulement diphasique sont délicates a
obtenir, en particulier dans le cas des faibles nombres d’¢léments pour lesquels la dispersion
est encore grossiere. En effet, il est possible que dans ce cas de grosses gouttes se bloquent a
I’arriere de la structure du mélangeur et diminuent de maniére transitoire la porosité du
milieu. Ce phénomene est a 1’origine de fluctuations importantes en termes de perte de
charge, rendant sa mesure difficile.

Enfin, les valeurs du numérateur dans la relation de Blasius sont quasiment identiques
a celles obtenues en écoulement monophasique pour les trois mélangeurs (2 pour le
mélangeur SMX soit une valeur identique et 1 pour les mélangeurs SMX plus et SMV au lieu
des 0,9 et 0,8 observés dans ce cas). On peut donc en déduire que la viscosité apparente des
émulsions est proche de celle de la phase continue. Ceci ne parait pas aberrant dans la mesure
ou les émulsions préparées ne sont pas trés concentrées (O = 0,25) Il est en effet généralement
admis qu’en dessous de 50% en phase dispersée, la viscosité ne varie que peu en fonction de
la concentration en phase dispersée pour des systemes constituées de phases peu visqueuses.

88
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Conclusion

A travers cette étude, nous avons pu caractériser le passage du régime transitoire au
régime turbulent pour les mélangeurs SMX, SMX plus et SMV. Les résultats ont montré que
cette transition avait lieu a des nombres de Reynolds beaucoup plus faibles que pour le cas du
tube vide. Ceci indique que les mélangeurs statiques sont de bons promoteurs de turbulence.

Puis, nous avons corrélé les pertes de charges produites en régime turbulent par ces
trois mélangeurs pour le cas d’écoulements monophasiques a travers une équation telle que
celle proposée par Blasius pour quantifier les pertes de charges en conduites circulaires vides.
En exprimant cette corrélation en termes de nombre de Reynolds et de facteur de friction
exprimés en fonction du diameétre hydraulique et de la porosité des mélangeurs, nous avons
démontré que les pertes de charges générées par le mélangeur SMX sont environ deux fois
plus élevées que celles produites par les designs SMX plus et SMV.

A travers une comparaison de nos résultats a ceux de la littérature, nous avons mis en
¢vidence I’importance des parametres géométriques des mélangeurs sur la perte de charge.
Ces parametres doivent donc étre intégrés dans les modéles de prédiction des pertes de
charge.

Enfin, nous avons démontré que les pertes de charge générées par 1’émulsion
cyclohexane dans eau (+ Tween 80) a 25 % volumique en phase dispersée pouvaient étre
prédites avec succes grace a une équation de type Blasius. Ce résultat sera utilisé par la suite
(cf. Chapitre IV) pour modéliser la taille des gouttes en fonction des parametres
hydrodynamiques.
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Chapitre IV : Emulsification en mélangeurs statiques en régime turbulent

CHAPITRE IV

EMULSIFICATION EN
MELANGEURS STATIQUES
EN REGIME TURBULENT
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Au cours du procédé d’encapsulation, il est généralement admis que la granulométrie
des microcapsules est fixée par celle des gouttelettes de 1’émulsion obtenue au cours d’une
précédente étape. C’est pourquoi il est trés important de bien maitriser cette étape, et surtout
de pouvoir prédire la taille des gouttes obtenues en fonction des parametres opératoires mis en
ceuvre. Cette problématique fait 1’objet de ce chapitre, dans lequel sont comparées les
performances pour I’émulsification de trois designs de mélangeurs statiques : SMX, SMV, et
SMX plus.

Si Dinfluence des paramétres physico-chimiques sur les performances de
I’émulsification est relativement bien documentée dans la littérature, en revanche 1’influence
des parametres géométriques des mélangeurs est peu abordée. Or 1'un des objectifs de
I’intensification des procédés est de diminuer au maximum les colts inhérents a chaque
opération. L’un des buts de cette étude a donc ét¢ de quantifier 1’influence de certains
parametres géométriques des mélangeurs (nombre d’éléments constituant le mélangeur,
design du mélangeur) sur le colit énergétique de I’opération. Cette étude a permis pour un
méme systeme eau/huile/tensioactif de comparer entre-elles les performances de trois designs
de mélangeurs. Les performances des mélangeurs statiques sont également comparées a celles
de la cuve agitée classique. Ceci nous a permis de quantifier I’économie énergétique réalisée
en passant d’un procédé d’émulsification batch en cuve agitée a un procédé continu équipé de
mélangeurs statiques.

Pour la prédiction de la taille des gouttes obtenues en fonction des parameétres
opératoires, une équation du type de celle proposée par Middleman (1974) et issue de la
théorie de la turbulence de Kolmogoroff, nous permet de bien corréler nos résultats
expérimentaux.

I. Influence de différents parametres

Les différents parametres testés au cours de notre étude sont présentés dans cette
premiere partie. Avant d’exposer les résultats obtenus en termes de distribution
granulométrique, nous nous sommes attachés a veérifier la fiabilité de la technique de
caractérisation choisie.

I.A. Les paramétres étudiés

Les documents de la littérature traitant de [’émulsification en mélangeurs statiques
s attachent pour la plupart a la seule étude de l'influence des paramétres physico-chimiques
tels que la tension interfaciale entre les deux phases ou le rapport des viscosités sur les
performances de [’opération (Middelman, 1974 ; Streiff, 1977 ; Chen et Libby, 1978 ;
Matsumura et al., 1981 ; Haas, 1987 ; Berkman et Calabrese, 1988). Or, dans le cadre de
Iintensification des procédés, il nous a paru intéressant d’évaluer ['impact de la
concentration en phase dispersée sur la taille des gouttes obtenues, ainsi que l’'impact des
parametres géeométriques des mélangeurs sur le cotit énergétique du procéde.

Par ailleurs, ces études sont généralement réalisées chacune sur un seul design de
mélangeur. Nous avons pour notre part souhaité présenter une comparaison des
performances de deux mélangeurs classiques (les mélangeurs SMX et SMV) aux designs bien
différents quoique relativement peu poreux (en opposition par exemple aux mélangeurs
Kenics ou HEV). Le nouveau mélangeur SMX plus a également été étudie, afin d’évaluer
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I'impact des modifications apportées au mélangeur SMX sur les performances pour
[’émulsification.

Au cours de nos travaux, les différents types de paramétres testés pour I’étape

d’émulsification sont donc les suivants:

v
v
v

Un parametre physico-chimique : concentration en phase dispersée ®.

Un parametre hydrodynamique : débit total en émulsion Q.

Deux parametres géométriques : design du mélangeur, nombre d’éléments n.
constituant le mélangeur.

Cinquante expériences ont été réalisées, pour lesquelles les conditions opératoires sont

précisées dans le tableau ci-dessous.

REF. exp. Design @ Nombre ‘ril Cléments | (1 m)
Eml 0.1
Em2+ 0.25
o SMX 0 10 335
Eméd 0.6
Em5 2
Emé 5
Em7 10 204
Em8 5
Emo*+ 20
Eml10 2
Emll 5
Eml12 5 335
Eml3 20
Eml14 0
Eml5 2
Eml6 5
Eml7 10 383
Em18 SMX 15
Em19 20
Em20 5
Em21* 10 435
Em22 5
Em23 2
Em24 5
Em25 10 485
Em26 15
Em27+ 20
Em28 0.25 2
Em29+ 5
Em30 10 600
Em31 15
2
5
> 335
5
2
5
10 335
5
19
204
383
10 447
500
630
204
383
10 459
500
647

93



Tableau 0V-1 : Récapitulatif des conditions expérimentales testées : * Expériences pour lesquelles deux
prélévements ont été réalisées ; + Expériences répétées deux fois

L’expérience Em14 a été réalisée en 1’absence de mélangeur, afin de s’assurer qu’au
débit pratiqué la seule turbulence générée par le débit en tube vide ne suffisait pas a obtenir
une population de gouttelettes fines et monodisperse.

Lors de la mise en ceuvre de [’étape d’émulsification au sein du procédé
d’encapsulation, la phase dispersée contient un monomére, le HMDI. La concentration en
HMDI est cependant suffisamment faible pour ne pas modifier la tension interfaciale entre les
deux phases. L’émulsification est donc mise en ceuvre ici en 1’absence du monomere HMDI
dans la phase dispersée.

1.B. Fiabilité des analyses granulométriques

La caractérisation de la distribution granulométrique des émulsions obtenues a été
réalisée par diffraction laser. Si cette technique est la plus utilisée pour le cas des émulsions,
elle présente certains inconvénients. En effet, cette technique permet d’effectuer des analyses
off-line par rapport au procéde, sur des systemes dilués. La nature et la composition de la
dispersion ainsi que les conditions hydrodynamiques de la mesure sont donc différentes des
conditions expérimentales. Outre la représentativité de [’analyse elle-méme, ce type de
meétrologie pose alors le probleme de [’échantillonnage, auquel il faut ajouter d’éventuelles
evolutions de ’échantillon entre le prélevement et [’analyse dans le cas de systemes instables
dans le temps.

La majorité des émulsions formulées dans le cadre de cette étude possédent une
concentration en phase dispersée de 25% volumique, ce qui correspond a un systeme
concentre (cf. Chapitre I). La dilution est alors nécessaire pour atteindre un niveau
d’opalescence acceptable pour la mesure, a partir d’un systeme généralement blanc opaque.
Nous avons choisi de diluer [’émulsion dans la phase aqueuse contenant du tensioactif dans
les mémes proportions que celles correspondant a la fabrication des émulsions afin de rester
le plus proche possible des conditions physicochimiques du systéme.

L’observation d’échantillons au microscope nous permettra de valider les résultats
obtenus par diffraction laser.

Puis, un test de fiabilit¢ de [’analyse est effectu¢ a travers [’étude de la
reproductibilité des différentes mesures constituant cette derniere.

Les émulsions préparées dans le cadre de cette étude ont montré un phénomene de
crémage, observable a [l'eil nu dans les 5 a 10 minutes suivant leur prélévement. Ce
phénomene s’explique facilement par la différence de densité entre les deux phases
constituant les émulsions, la phase dispersée (cyclohexane) étant moins dense que la phase
continue (eau + Tween80). Le crémage a lui seul est une évolution réversible des émulsions.
S'il est facilement détectable a [’eeil nu, en revanche les gouttelettes peuvent ensuite coalescer
ou se comporter selon le mirissement d’Ostwald, conduisant a une modification non
reversible de la distribution granulométrique des gouttelettes (cf. Chapitre ). Ces deux
phénomenes ne sont quant a eux pas discernables a ['eil nu. C’est pourquoi plusieurs
analyses ont parfois éte réalisées sur un méme échantillon, afin d’évaluer 'impact du temps
sur la granulomeétrie de ce dernier.

On veérifie ensuite que le systeme de dispersion permet d’obtenir une répartition
granulométrique constante au cours du temps une fois le régime permanent établi, en
effectuant plusieurs prélevements.
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Enfin, certaines expériences ont été effectuées plusieurs fois afin de tester la
répetabilité du dispositif expérimental en termes de diameétre de gouttes obtenues.

[.B.1) Caractéristiques des distributions granulométriques obtenues

La figure ci-dessous est une image au microscope de 1’émulsion obtenue lors de
I’expérience Em21.

Figure IV-1 : Image au microscope d’un échantillon d’émulsion obtenue lors de I’expérience Em21 :
Qtot =435 L/ha ne = 10, o= 0,25

On constate sur cette figure que les gouttelettes obtenues sont bien sphériques. Par
ailleurs, on observe des gouttelettes dont la taille varie approximativement entre 10 et 70
microns.

La figure IV-2 montre une distribution granulométrique obtenue lors de 1’analyse d’un
¢chantillon de cette méme émulsion, présentée sous la forme d’une distribution en volume.

Cette distribution présente une allure monodisperse, de type log normale. Elle est
caractérisée par un diamétre de Sauter de 25,2 um, et un SPAN de 0,98.

Les émulsions obtenues grace a I’emploi des trois designs de mélangeurs statiques
testés sont toutes caractérisées par une distribution granulométrique monodisperse de type
log-normale.

Pour le cas de la distribution en volume, 50 % en volume de la phase dispersée est
constitué de gouttelettes de diameétre inférieur a dps. Dans la mesure ou les distributions
obtenues présentent une allure gaussienne, le diametre médian dyps est généralement tres
proche du diamétre de Sauter Ds;.
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Figure IV-2 : Exemple de distribution granulométrique obtenue (expérience Em21 : Q,; =435 L/h, n, =
10, ® = 0,25)

[.B.2) Reproductibilité¢ des mesures

D’apres le mode opératoire défini pour les analyses de granulométrie par diffraction
laser (cf. Chapitre II), chaque résultat d’analyse est obtenu en faisant une moyenne des
résultats des différentes mesures (de 3 a 6 selon le volume et le taux de dilution de
I’échantillon) effectuées sur le méme échantillon. La figure IV-3 montre les répartitions
granulométriques obtenues sur un échantillon au cours d’une analyse de 4 mesures. Le tableau
IV-2 précise les diametres de Sauter Ds; correspondant a chacune des mesures.

16 -
14 -
12 -
10 7 Mesure 1
— ] Mesure 2
@) ]
> 81 Mesure 3
X ]
6 - Mesure 4
41
2
0
1 10 100 1000
Tailles (um)

Figure IV-3 : Séquence de 4 mesures successives lors de I’analyse d’un échantillon prélevé
au cours de I’expérience Em2 : Q. =335 L/h, n. =10, ® = 0,25
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Mesure Mesure 1 Mesure 2 Mesure 3 Mesure 4

D, (um) 41,8 39,4 38,5 36,1

Tableau 0V-2 : Diamétres de Sauter correspondant aux 4 mesures effectuées au cours de ’analyse
granulométrique de 1’échantillon Em2

Si ’on excepte la premieére mesure, on note une bonne reproductibilité entre les
différentes mesures, tant au niveau de la répartition granulométrique que du diameétre de
Sauter. On observe cependant une légeére diminution du diamétre entre la seconde et la
quatriéme mesure.

Rappelons que 1’échantillon est introduit dans la cellule de mesure au moyen d’une
pompe située en aval de cette derniére. La premiére mesure est effectuée pendant la mise en
régime de la pompe, et la répartition granulométrique résultante n’est peut-€tre pas toujours
représentative de 1’échantillon. Elle n’est donc pas prise en compte dans le traitement des
résultats dans la suite de 1’étude.

De plus, I’échantillon est introduit progressivement dans le circuit d’analyse au moyen
d’un entonnoir. La phase dispersée (cyclohexane) étant moins dense que la phase aqueuse, les
plus petites gouttelettes doivent commencer a crémer dans I’entonnoir, et ne circuleront au
niveau de la cellule de mesure qu’a la fin de la séquence. Elles ne sont alors prises en compte
qu’au cours de la derniére mesure, ce qui explique que celle-ci conduise a une valeur de
diametre moyen un peu plus faible que les autres.

Dans la suite de I’étude, les diameétres de Sauter considérés résultent donc d’une
moyenne effectuées sur les D3, obtenus lors d’une analyse, a I’exception du diameétre résultant
de la premiére mesure. Les barres d’erreurs sur les valeurs de D3, sont déterminées en prenant
respectivement pour valeur inférieure et supérieure les valeurs extrémes des D3, moyennés.

La méme procédure est appliquée pour déterminer les valeurs moyennes et les barres
d’erreur des diamétres maximum.

[.B.3) Reproductibilité des analyses

Pour s’assurer de la reproductibilit¢ de 1’analyse d’un échantillon, deux analyses,
espacées de quelques minutes, ont été réalisées sur certains échantillons. On peut ainsi
déterminer si I’instabilité de I’échantillon (sa tendance au crémage) n’a pas d’influence sur le
résultat de 1’analyse. Pour le méme échantillon que celui présenté précédemment, la figure
IV-4 présente les distributions granulométriques obtenues lors des deux analyses.

On observe que la taille maximum des gouttes est bien conservée pour ces deux
analyses, tandis que leur taille minimum diminue légérement lors de la seconde analyse.
Cependant la répétabilité de ’analyse est jugée satisfaisante. En effet, 1’écart entre la valeur
obtenue pour la premiere analyse (D3, =38,0 um) et celle obtenue lors de la seconde analyse
(D3>= 35,5 pm) est d’environ 7%, soit un écart du méme ordre de grandeur que celui observé
entre deux mesures d’une méme analyse.
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Figure IV-4: Résultats des deux analyses de granulométrie effectuées sur le méme échantillon
lors de I’expérience Em2 : Q=335 L/h, n, =10, ® = 0,25

[.B.4) Reproductibilité de I’échantillonnage

Les analyses off-line posent le probleme de la représentativité des échantillons. En
effet, il est important d’étre certain que [’échantillon prélevé représente bien le produit qui
réesulte du procédé. Les problemes d’échantillonnages peuvent par exemple découler du lieu
du prélevement, ou des appareillages intervenant dans le mode de prélevement. Au cours de
cette étude, les échantillons sont prélevés en sortie de colonne, grdce a l’emploi d’une pipette.
Le fait de comparer les résultats d’analyses granulométriques effectuées lors d’une méme
expérience sur différents échantillons permettra de s’affranchir d’éventuels problemes de
reproductibilité des résultats dus au prélevement.

Pour certaines expériences, plusieurs prélevements ont donc ¢été effectués
successivement dans le temps, et analysés. Ces expériences sont signalées par le symbole *
dans le Tableau OV-1. Le premier prélévement n’est effectué qu’aprés que le régime
permanent soit établi (pertes de charge stabilisées).

La figure IV-5 présente les distributions granulométriques obtenues pour les deux
¢échantillons prélevés lors de I’expérience Em21.

Ces distributions montrent une bonne reproductibilité entre les deux échantillons,
malgré un élargissement de la distribution vers les faibles tailles pour le premier échantillon.
Ce dernier est caractérisé par un D3, de 25,1 um, contre 26,2 um pour le second, d’ou un écart
de 4%, ce qui est tres faible, et inférieur a 1’écart relevé dans le cadre de 1’étude de répétabilité
de I’analyse. La reproductibilité entre ces deux échantillons est donc correcte.
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Figure IV-5: Distributions granulométriques obtenues lors des analyses respectives
des deux échantillons prélevés lors de ’expérience Em21 : Q. =435 L/h, n. =10, ® = 0,25

[.B.5) Répétabilité du procédé d’émulsification

Afin de s’assurer de la répétabilité¢ de la granulométrie des émulsions obtenues via
I’emploi des mélangeurs statiques, certaines expériences ont été répétées a deux reprises.
Celles-ci sont repérées par le symbole + dans le tableau IV-1. Les résultats obtenus sont
récapitulés dans le tableau IV-3.

Réf. exp. Conditions expérimentales Ds;  (um) Ds; ; (um) Ecart (%)
Em2 SMX, n, = 10, Q= 335 L/h, ® = 0,25 36,7 37,2 !
Em9 SMX, n, = 20, Qu, = 204 L/h, = 0.25 542 459 15
Em27 SMX, n, =20, Q=485 L/h, ® = 0,25 23,1 22,6 2
Em29 SMX, n, = 5, Qu = 600 L/h, ® = 0,25 18.9 19.2 2
Em38 SMV, n, =10, Q= 335 L/h, ® = 0,25 48,5 52,0 7

Tableau 0V-3 : Etude de la répétabilité des mesures pour certaines conditions expérimentales

On observe que les résultats obtenus sont similaires, a I’exception de I’expérience
Em9 pour laquelle 1’écart entre les deux diametres de Sauter obtenus est d’environ 15%. Cet
¢cart peut s’expliquer par la relative instabilité des émulsions obtenues au débit de 204 L/h.
En effet, si les émulsions obtenues dans le cadre de cette étude présentent toutes un aspect
blanc laiteux et une certaine stabilité dans les minutes suivant leur obtention, celles préparées
a un débit de 204 L/h sont opalescentes et semblent moins stables. Notre méthode de
caractérisation est alors moins fiable, et 1’écart observé ici peut étre autant dii @ un probléme
de stabilit¢ entre I’échantillonnage et la mesure qu’a un probléme de reproductibilité de
I’expérience.
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I.C. Influence de la concentration en phase dispersée

La plupart des modeéles prédisant la taille des gouttes lors de [’émulsification en
mélangeurs statiques sont valables uniquement pour des systemes dilués (cf. Chapitre 1), mais
de tels systemes ne représentent genéralement pas les besoins industriels. De plus, la
littérature est relativement pauvre concernant |’émulsification en mélangeurs statiques pour
des systemes concentrés. L’influence du taux de rétention sur les performances du procédé est
donc peu prédictible.

Dans le cadre de cette étude, une gamme assez large de pourcentage en phase
dispersée a été balayée, allant d’un systeme dilué (® = 0,1) a un systeme plutot concentré
(P =0,6).

L’influence de la concentration en phase dispersée est étudiée dans le cas de la mise
en ceuvre de [’émulsification en mélangeurs SMX. L unité d’émulsification est constituée de

10 mélangeurs, ce qui correspond a un nombre classiquement proposé par les fournisseurs, et
le débit est fixe a 335 L/h.

Les expériences correspondantes sont récapitulées dans le tableau IV-1 de Em1 a Em4.
Les distributions granulométriques obtenues sont présentées sur la figure [V-6.
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Figure IV-6: Influence de la concentration en phase dispersée (Design : SMX, n, = 10, Q¢ =335 L/h)

Les diamétres de Sauter et SPAN correspondant a chaque expérience sont précisés
dans le tableau ci-dessous.

Expérience Eml Em2 Em3 Em4
(] 0,10 0,25 0,40 0,60
Ds; (nm) 274 37,2 36,7 40,2
SPAN 0,97 0,92 0,94 1,07

Tableau 0V-4 : Diamétres de Sauter et écarts types obtenus lors de chacune des expériences Em1 a Em4
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Chapitre IV : Emulsification en mélangeurs statiques en régime turbulent

La distribution granulométrique obtenue pour un systeme dilué (® = 0,1) est décalée
par rapport aux distributions correspondant a des systémes plus concentrés : le diametre
minimum, le diamétre maximum ainsi que le D3, sont inférieurs dans le cas du systeme dilué.
Les répartitions granulométriques obtenues pour un pourcentage en phase dispersée de 25 et
40 % sont similaires, et conduisent a un méme diametre moyen (D3, = 37 pm). Lorsque le
pourcentage en phase dispersée augmente encore (® = 0,6), la répartition granulométrique
s’¢largit vers les plus forts diameétres, ce qui est confirmé par la valeur du SPAN, le diameétre
minimum restant inchangé. Le diamétre de Sauter augmente alors 1égerement (D3, = 40 Jm).

A 10% en volume en phase dispersée on peut supposer que le phénomene de
coalescence est négligeable, et que la répartition granulométrique résulte principalement des
phénoménes de rupture. Entre 10 et 25% volumique en phase dispersée, le systeéme devient
suffisamment concentré pour que les phénoménes de coalescence entrent en jeu. La
répartition granulométrique qui en résulte est donc décalée vers de plus forts diametres. Ce
résultat est en accord avec ceux présentés par Lemenand et al. (2001, 2003), qui dans le cas
de I'utilisation du mélangeur HEV montrent que jusqu’a @ < 0,15, la taille des gouttes n’est
pas modifiée par la concentration en phase dispersée.

On aurait pu s’attendre a ce que la coalescence résulte en des tailles de plus en plus
¢levées a mesure qu’augmente la concentration en phase dispersée, mais ce n’est quasiment
pas le cas. Ce phénomeéne n’est jamais observé dans la littérature, la majorité des études ayant
été réalisées en systémes dilués. L’on peut cependant supposer que la présence du tensioactif
a une concentration supérieure a la concentration micellaire critique a tendance a inhiber le
phénomene de coalescence dans la gamme de taux de rétention testés.

Dans la suite de cette étude, toutes les expériences ont été réalisées a une
concentration en phase dispersée fixée a 25% en volume. Le choix de cette concentration a
ete guide par la perspective du procédé global d’encapsulation en continu. En effet, lors de
[’étape d’encapsulation I’émulsion est diluée au moment de [’ajout du second monomere en
phase dispersée. Il faut alors trouver un compromis sur la concentration en gouttelettes lors
de ’étape d’émulsification:

v L’émulsion ne doit pas étre trop concentrée afin de s’affranchir d’un éventuel
phénomene de collage des capsules durant ’encapsulation.

v’ Elle ne doit pas étre trop diluée par souci de rentabilité pour [’étape d’encapsulation,
et pour pouvoir faire varier la concentration en capsules lors de l’ajout du second
monomere.

1.D. Influence des parameétres géométriques

Si Uinfluence des paramétres physico chimiques (rapport des viscosités des deux
phases, tension interfaciale) sur les performances de [’émulsification est déja bien décrite
dans la littérature, l'influence des parametres géométriques tels que le nombre d’éléments
constituant le mélangeur n’est pas quantifiée. Par ailleurs peu d’études permettent de
comparer différents designs de mélangeurs. L’influence de ces paramétres fait donc l’objet
de cette partie. Trois mélangeurs Sulzer sont comparés : le mélangeur SMX, le SMX plus, et
le SMV. Ces trois designs de mélangeurs Sulzer ont été testés afin de pouvoir les comparer a
méme diametre, méme longueur de mélangeur, et surtout méme formulation, ce qui est
rarement proposé dans la littérature.
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Le mélangeur SMV est préconisé par Sulzer pour [’émulsification en régime turbulent
dans la mesure ou il génere des pertes de charge moins importantes que le SMX dans ce
régime. Mais la comparaison des tailles de gouttes obtenues a dépense énergétique identique
pour les deux designs n’a jamais clairement été établie.

Quant au mélangeur SMX plus, il est relativement récent, et il existe trés peu de
données relatives a ses performances pour [’émulsification. Si les modifications apportées au
design SMX permettent de diminuer de moitié les pertes de charge en écoulement
monophasique et d’avoir des résultats similaires en termes de mélange (Hirschberg et al.,
2009), il s agit ici de le comparer a d’autres mélangeurs Sulzer pour [’émulsification.

[.D.1) Influence du nombre d’¢léments constituant le mélangeur

Dans un premier temps, les résultats de [’expérience en tube vide sont analysés. Puis
[’évolution de la granulométrie des gouttelettes le long du mélangeur (en fonction de n,) est
etudiée pour le mélangeur SMX a différents débit. Enfin, [’influence du nombre d’éléments
sur les performances de [’émulsification en mélangeurs SMX plus et SMV pour un débit
d’émulsion fixé est évaluée.

1L.D.1.aImportance du mélangeur statique : expérience a n, = ()

Afin d’¢évaluer I’influence du dispositif expérimental sans mélangeurs statiques sur
I’émulsification, une expérience a été réalisée en tube vide (expérience Em14). L’introduction
des deux phases se fait via des pompes séparées, et la phase dispersée arrive dans un tube de
plus faible diamétre que celui du tube contenant le mélangeur, selon la configuration
généralement conseillée (position centrale, directement en entrée du mélangeur statique). Les
deux phases sont introduites de la méme manicre que lorsque des mélangeurs sont utilisés (cf.
Chapitre II). La dispersion obtenue résulte donc de la turbulence engendrée par 1’écoulement
dans le tube vide.

Les distributions granulométriques obtenues lors des deux analyses effectuées sur
I’échantillon prélevé lors de cette expérience sont présentées sur la figure ci-dessous. Le débit
test¢ correspond a un débit intermédiaire dans la gamme de débits mis en ceuvre pour
I’émulsification en mélangeurs statiques (cf. tableau IV-1), et a un nombre de Reynolds
calculé en termes de propriétés de la phase continue Re. de 12 075, soit un régime pleinement
turbulent.
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Chapitre IV : Emulsification en mélangeurs statiques en régime turbulent
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Figure IV-7 : Distributions granulométriques obtenues lors de ’expérience Em14,
avec n, =0, Qy; =383 L/h et ® =0,25

La dispersion obtenue au cours de cette expérience présente un aspect opalescent, avec
des gouttes discernables a 1’ceil nu. Il s’agit d’une « émulsion grossiere ».

L’émulsion est tres instable et les échantillons prélevés commencent a coalescer entre
le prélevement et la mesure (5 a 10 minutes environ). Les distributions granulométriques
présentées sur la figure IV-7 ne représentent donc pas de manicre fiable I’émulsion obtenue.
Elles donnent cependant une idée de la gamme de tailles atteintes en 1’absence de mélangeur.

L’instabilité de 1’émulsion apparait clairement en comparant 1’allure des répartitions
obtenues sur les différentes mesures. Les tailles mesurées vont d’environ 10 a 1000 microns,
et sont monodisperses ou bidisperses selon la mesure réalisée, sans évolution cohérente en
fonction du temps.

Dans la gamme de débits étudiés, il est donc impossible de générer une dispersion fine
et monodisperse en tube vide. Il est alors bien nécessaire de recourir a ['utilisation d’un
dispositif de dispersion. Dans la suite de ces travaux, c’est ’ensemble du dispositif tube +
mélangeurs qui sera caractérise.

1.D.1.b Design SMX

La figure IV-8 présente I’évolution de la distribution granulométrique le long du
mélangeur SMX pour un débit total d’émulsion de 335 L/h. Les figures correspondant aux
autres débits testés sont fournies en annexes 1 a 5. L’ensemble des résultats obtenus montre
que quand le nombre d’éléments n. augmente, la taille maximum des gouttelettes diminue.
Par ailleurs, dans la majorité des cas, le diamétre minimum des gouttelettes semble atteint des
le cinquieme voir le second élément. Le diametre maximum diminue lorsque n. augmente de
2 a 20 aux faibles débits, et semble se stabiliser a partir de no = 10 aux plus forts débits.
Notons qu’aux débits les plus faibles, la stabilisation n’est pas atteinte a 20 ¢léments.
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Figure IV-8: Influence du nombre d’éléments sur la distribution granulométrique des gouttes de
I’émulsion pour les expériences réalisées avec le mélangeur SMX, avec Q. =335 L/h, et ® 0,25

La figure IV-9 permet d’observer I’évolution du Ds; en fonction du nombre
d’éléments aux différents débits testés. Quelque soit le débit, le profil du Dj, en fonction du
nombre d’¢léments présente la méme allure. On observe qu’a partir de 10 ou 15 éléments
(suivant le débit) le diametre moyen des gouttes ne diminue plus de maniére significative,
méme s’il ne se stabilise pas totalement.

Dans les premiers mélangeurs (jusqu’a n. = 5 pour notre systéme) les grosses gouttes
sont fractionnées de maniere importante, c’est le phénoméne de rupture qui prédomine. Puis
rupture et coalescence se poursuivent dans les mélangeurs suivants. Au bout d’un certain
nombre d’¢éléments, I’équilibre entre les deux phénomeénes est pratiquement atteint, et le
diamétre moyen se stabilise. Chaque débit correspond a un niveau de turbulence différent
conduisant donc a une répartition granulométrique stabilisée différente.

Une expérience supplémentaire, réalisée avec un nombre d’éléments supérieur a 20
aurait permis de vérifier si une asymptote est réellement atteinte. Cependant, les résultats
obtenus montrent que la diminution du diametre des gouttes devient peu significative a partir
de 10 a 15 éléments. Or a partir de n. = 10 la perte de charge reste proportionnelle au nombre
d’¢léments (cf. Chapitre 3). Le faible gain en termes de diamétre moyen des gouttes ne
justifie donc pas, pour I’émulsification de ce systéme eau/huile/tensioactif, 1’utilisation d’un
nombre plus important de mélangeurs, qui s’accompagnerait d’une dépense énergétique
importante.
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Chapitre IV : Emulsification en mélangeurs statiques en régime turbulent
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Figure IV-9: Evolution du diamétre de Sauter le long du mélangeur SMX pour la gamme de débits testée

ID.1.c Design SMX plus

Nous avons vu précédemment que dans le cas du mélangeur SMX, I’évolution du Ds;
en fonction de n, est similaire quel que soit le débit teste. C’est pourquoi l’influence du
nombre d’éléments sur les performances de I’émulsification en mélangeur SMX plus n’a été

étudiée qu’a un seul debit.

Les distributions granulométriques obtenues a chaque nombre d’éléments, pour un
débit total d’émulsion Q, de 335 L/h sont présentées sur la figure IV-10 suivante.
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Figure IV-10: Influence du nombre d’éléments pour les expériences réalisées avec le mélangeur SMX plus,
avec Qo =335 L/h, et ® = 0,25

On observe un comportement similaire a celui mis en évidence dans le cas du
mélangeur SMX. La rupture des grosses gouttes s’effectue principalement entre le second et
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le cinquieme élément, conduisant a une granulométrie plus resserrée a n. = 5. Entre le
cinquieme et le dixiéme élément, le diamétre minimum des gouttes diminue 1égérement. A
partir du dixieme ¢élément, la distribution granulométrique semble stabilisée.

La figure IV-11 ci-dessous présente 1’évolution du diamétre de Sauter le long du
mélangeur. Cette évolution est similaire a celle obtenue avec les mélangeurs SMX. A ce débit
le diametre moyen est quasiment stabilisé au bout de 10 éléments.

70 - —
60
50 -
i B
—~ ] - R‘Lfli
%_ 40 E L*H\H.
S 30?
20
10 |
] m Qtot = 335 L/h
0 y T T T
0 5 10 15 20
Ne

Figure IV-11 : Evolution du diamétre de Sauter le long du mélangeur SMX plus a Q. =335 L/h

1.D.1.d Design SMV

Tout comme pour le mélangeur SMX plus, l'influence du nombre d’éléments sur la
granulométrie des gouttelettes lors de |’émulsification en mélangeur SMV n’a été évaluée que
pour une seule valeur de débit.

La figure IV-12 présente [’évolution de la distribution granulométrique des
gouttelettes en fonction du nombre d’éléments n., et la figure IV-13 1’évolution du diameétre
de Sauter le long du mélangeur.

Sur ces deux figures, le résultat obtenu pour dix éléments semble incohérent par
rapport au reste des résultats. En effet la distribution granulométrique de la population de
gouttelettes obtenue pour dix éléments est décalée vers la droite par rapport a celle obtenue
pour cinqg ¢léments. Le diameétre de Sauter a dix éléments est supérieur a celui obtenu pour 5
¢léments, et quasi identique a celui correspondant a deux éléments. Une seconde expérience
réalisée dans les mémes conditions vient confirmer cette tendance (cf. figure [V-13).

D’ordinaire, les mélangeurs SMV ne sont pas commercialisés dans un diameétre aussi
petit que celui testé dans le cadre de cette étude (le diaméetre minimum commercialisé est de
20 mm). En effet, leur design est trés délicat a réaliser a une aussi petite échelle. Ainsi le
prototype réalis¢ par Sulzer pour cette étude ne présente pas une section parfaitement
circulaire. De plus, le positionnement des ¢léments dans le tube est réalis¢ manuellement. 11
est donc possible que I’angle de 90° entre deux ¢éléments n’ait pas été parfaitement respecté.
La non circularité comme le non respect de 1’angle de 90° entre deux éléments consécutifs
peuvent favoriser des « passages préférentiels ». Or de tels passages peuvent perturber
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Chapitre IV : Emulsification en mélangeurs statiques en régime turbulent

I’établissement de 1’équilibre entre les phénomeénes de rupture et coalescence, en diminuant
I’effet de rupture engendré normalement par la géométrie des mélangeurs, et en déplagant la
répartition granulométrique vers de plus gros diametres.

Ainsi, en faisant abstraction du résultat obtenu pour 10 ¢éléments, on observe une
variation importante du diamétre des grosses gouttes jusqu’au quinziéme élément. Le
diametre minimum semble stable dés le second €lément. A partir de quinze éléments, les
distributions granulométriques sont quasiment superposées, et 1’on peut supposer que
I’équilibre est atteint. On obtient donc un diameétre de Sauter identique a 15 et 20 mélangeurs
(cf. figure IV-13).
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Figure IV-12: Influence du nombre d’éléments pour les expériences réalisées avec le mélangeur SMV,
avec Qo =335 L/h, et ® = 0,25
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Figure IV-13 : Evolution du diamétre de Sauter le long du mélangeur SMV a Q=335 L/h

L’é¢tude de [’émulsification en régime turbulent pour un systeme relativement
concentre (© = 0,25), montre que l’évolution de la granulométrie en fonction du nombre de
mélangeurs est globalement la méme pour les trois designs testés. La taille moyenne des
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gouttes diminue le long du mélangeur, de maniere importante jusqu’au cinquieme élément,
puis de maniere moins significative pour se stabiliser autour de 10 a 15 éléements. L’ analyse
des répartitions granulométriques montre que quelque soit le design du mélangeur, la rupture
des grosses gouttes a lieu principalement dans les cing premiers éléments, le phénomene de
rupture étant alors prépondérant par rapport au phénomene de coalescence. On peut noter
une petite différence de comportement des trois designs concernant l’évolution des plus fines
goutte. En effet leur diamétre est stable des les premiers mélangeurs pour le modele SMV, a
partir du cinquieme élément pour le SMX plus et seulement a partir du dixieme pour le SMX.

Ce résultat est en accord avec les observations de Streiff et al. (1997) pour les
mélangeurs SMX et SMV, pour des expériences réalisées en milieu dilué (@ = 0,01). Ceci
montre que, quel que soit le type de mélangeur, et quelle que soit la concentration en phase
dispersée, le mécanisme de rupture se traduit par une diminution rapide du diametre moyen
au travers des premiers éléments.

Entre 10 et 15 éléments, la diminution de la taille des gouttes devient peu significative,
et ce pour les trois designs de mélangeurs testés. Ainsi, si [’on devait conseiller un nombre de
mélangeurs optimal pour mettre en ceuvre l’émulsification en régime turbulent avec un tel
systeme eau/huile/tensioactif, un nombre de 10 éléments apparaitrait un bon compromis entre
le gain en termes de diametre moyen de gouttes atteint et |’augmentation de la perte de
charge générée.

[.D.2) Influence du design

Dans cette partie, les performances de trois designs de mélangeurs Sulzer pour
[’émulsification d’'un méme systeme eau/huile/tensioactif sont comparées. Les mélangeurs
SMX et SMX plus peuvent étre qualifiés de designs « multicouches », tandis que le mélangeur
SMV appartient a la classe des mélangeurs a plaques ondulées.

Les performances de ces trois designs sont comparées selon différents criteres. Dans
un premier temps, les distributions granulométriques genérées par les trois mélangeurs sont
comparées a un debit donné. Puis, la puissance dissipée par unité de masse de fluide pour
réaliser [’opération est quantifiée, permettant une nouvelle comparaison des performances
des mélangeurs.

1.D.2.a Comparaison des résultats a méme débit

La figure IV-14 ci-dessous présente les distributions granulométriques obtenues
respectivement avec les mélangeurs SMX, SMX plus et SMV, pour un débit total d’émulsion
Qwt = 383 L/h, un nombre d’éléments n. = 10, et une concentration en phase dispersée
@ =0,25.

Cette figure montre que la population de gouttelettes la plus fine et la plus resserrée est
obtenue grace au mélangeur SMX. Le mélangeur SMV produit I’émulsion la plus grossiére, et
la population la plus étalée autour du diamétre moyen. Par ailleurs, la taille minimum des
gouttes est quasiment semblable pour les trois mélangeurs. La différence entre les trois
designs se situe donc au niveau de la taille des plus grosses gouttes.

Les valeurs des diameétres de Sauter et diamétres maximums correspondant a ces
expériences sont précisées sur 1’histogramme présenté sur la figure IV-15. On retrouve
I’évolution des diametres de Sauter et diametres maximums observée sur la figure IV-14. Le
diametre moyen le plus petit est obtenu avec le mélangeur SMX, le plus gros avec le
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Chapitre IV : Emulsification en mélangeurs statiques en régime turbulent

mélangeur SMV (ces diamétres sont respectivement de 31,8 a 46,5 pm). L’évolution du Dyax
suit celle du Dj;, suivant le type de mélangeur testé, avec toutefois des différences plus
marquées. En effet le Dy,.x obtenu avec le mélangeur SMV est quasiment deux fois plus élevé
que celui obtenu avec le mélangeur SMX (157,2 um contre 84,2 pm).

Pour un méme débit, on observe donc que les trois designs conduisent a des Dy,
identiques, mais a des D3, et Dyax différents. Le diameétre maximum des gouttes est relié¢ a la
taille des plus petits tourbillons générés par la structure des mélangeurs. Ceux-ci se trouvent a
proximité des parois et des intersections entre parois des mélangeurs.

Si les mélangeurs SMX et SMX plus présentent des structures trés voisines, les
intersections entre parois sont différentes. Quant a la structure des SMV, elle repose sur un
concept completement différent des deux autres. On peut donc aisément supposer que la taille
des plus petits tourbillons formés dans chacun des mélangeurs est différente. Une analyse
locale des écoulements a I’intérieur des mélangeurs permettrait de valider cette hypothese.
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Figure IV-14 : Comparaison des distributions granulométriques obtenues pour chaque design
dans les mémes conditions expérimentales : n, = 10, Q. =383 L/h, ® = 0,25
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Figure IV-15 : Diamétres de Sauter et diamétres maximum obtenus pour les expériences réalisées
avec les trois designs, dans les mémes conditions expérimentales : n, = 10, Q, = 383 L/h, ® = 0,25

Dans cette partie, trois designs relativement « fermés » ont été comparés, et ont
montré qu’a debit total fixé, le mélangeur SMX permet d’obtenir des populations de
gouttelettes plus fines et plus resserrées autour du diametre moyen, le design SMV donnant
les émulsions les plus grossieres.

Dans cette partie !'influence du design sur les performances de |’émulsification
réalisée dans les mémes conditions expérimentales (débit, nombre d’éléments, concentration
en phase dispersée) a été demontrée. Le design des mélangeurs jouant un role déterminant
sur les pertes de charges (cf. Chapitre I1l), il en résulte des puissances dissipées différentes
dans chacun des cas. Or 'influence de la puissance dissipée sur la taille des gouttes obtenue
est mise en évidence dans un grand nombre de publications (cf. Chapitre I). Dans le cas de
trois designs concernés ici, il nous semble donc important de comparer la taille de gouttes
obtenue avec chaque design a puissance dissipée identique.

1.D.2.b Comparaison des résultats en termes de puissance dissipée

La puissance dissipée par unité de masse de fluide €., définie par Al Taweel et Walker
(1983) est exprimée en fonction du volume du mélangeur, sans faire intervenir la porosité qui
permet de rendre compte du volume réellement offert a 1’écoulement par le mélangeur. C’est
pourquoi nous proposons la définition de ¢, suivante qui tient compte de la porosité:

£, = OrotAP - QtatAZP V-1
Vof]'ert a I'écoulement Pc Is nD o
P c

Connaissant les caractéristiques géométriques de chaque design, il est donc possible
de calculer la valeur de ¢, grace aux pertes de charge mesurées pour chaque expérience. La
figure IV-16 présente les tailles de gouttes obtenues en fonction de la puissance dissipée pour
chaque design.
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Figure IV-16 : Evolution du Diamétre de Sauter en fonction de la puissance dissipée
pour les trois designs de mélangeur

On observe que les mélangeurs SMX plus et SMV produisent, 3 méme puissance
dissipée, des tailles de gouttes plus faibles que le mélangeur SMX, et ce d’autant plus que la
puissance dissipée augmente. Il est délicat de distinguer un mélangeur plus intéressant a
utiliser qu’un autre entre le SMX plus et le SMV, mais dans la mesure ou les distributions les
plus resserrées sont obtenues avec le mélangeur SMX plus, celui-ci semble préférable.

Les mélangeurs testés different par leur porosité (quasiment identique pour les SMV et
SMX+ avec respectivement ¢ = 0,83 et 0,84 ; et plus faible pour le SMX avec ¢ = 0,66). Ce
parametre, dont dépend directement la perte de charge, est pris en compte dans la puissance
dissipée. A puissance dissipée identique, on pourrait donc s’attendre a obtenir le méme
diametre moyen avec les trois mélangeurs.

Par ailleurs, ces trois mélangeurs présentent également des géométries différentes.
Mais alors que la géométrie du SMX plus est relativement similaire a celle du SMX, ses
performances sont plus proches de celles obtenues avec le mélangeur SMV.

Le mélangeur SMX est constitué de lamelles plus épaisses que celles constituant le
mélangeur SMX plus (cf. Chapitre II). Or, outre la différence de porosité qui en découle, il est
possible que ce facteur joue un role dans le mécanisme de rupture des gouttes. Il aurait ainsi
été intéressant de tester les performances pour 1’émulsification de mélangeurs SMX et SMX
plus possédant des lamelles de méme épaisseur afin de valider notre hypothése.

Nous avons comparé la taille des gouttes obtenues avec les trois mélangeurs pour un
debit fixé. La comparaison des trois mélangeurs au travers de la puissance dissipée pour
génerer I’émulsion est sans doute plus pertinente, puisqu’elle permet de rendre compte de la
dépense énergétique induite par chaque mélangeur pour obtenir un diametre de gouttes
donné. Il est alors intéressant de modéliser la taille de gouttes obtenues. On s attachera pour
cela a verifier si la théorie de la turbulence de Kolmogoroff (cf- Hinze, 1955, 1959)
s applique au cas du mélangeur statique. Puis nos résultats seront comparés a ceux issus de
la littérature et de nouveaux modeéles seront proposés.
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II. Corrélation des résultats

II.A. Validation de la lo1 de Sprow

Afin d’exprimer nos résultats en terme de diametre moyen de Sauter plutot que de
diametre maximum comme [’exige la théorie (voir Chapitre 1), nous avons souhaité vérifier si
la relation de proportionnalité entre ces deux diametre (loi de Sprow) s’ applique bien dans le
cas des mélangeurs statiques.

La loi de Sprow est vérifiée tout d’abord pour le mélangeur SMX, et ce pour chaque
nombre d’éléments n. testé, puis pour le mélangeur SMX plus constitué de 10 éléments. Les
résultats correspondant a n, = 10 pour le mélangeur SMX sont présentés sur la figure IV-17,
et ceux correspondant aux autres valeurs de ne sont présentés en annexes 6 a 9. Les résultats
correspondant au mélangeur SMX plus sont présentés sur la figure IV-18.

La figure IV-19 montre que les diameétres maximum et les diameétres de Sauter obtenus
pour le cas du mélangeur SMV peuvent étre reliés via une relation de proportionnalité si I’on
ne tient pas compte du point obtenu a 335 L/h, qui est, comme il a ét¢ vu précédemment (cf.
partie 1.D.1.d), peu fiable.

200 -
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Figure IV-17 : Evolution du D,,,, en fonction du D3, pour les résultats expérimentaux obtenus
avec 10 éléments SMX, et ® = 0,25
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Figure IV-18: Evolution du D,,,, en fonction du D3, pour les résultats expérimentaux obtenus
avec 10 éléments SMX plus, et ® = 0,25
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Figure IV-19: Evolution du D,,,, en fonction du D, pour les résultats expérimentaux obtenus
avec 10 éléments SMV, et ® = 0,25

Le tableau ci-dessous récapitule les valeurs du facteur k = Dy,ax/D32 pour le mélangeur
SMX constitué de 2 a 20 éléments, ainsi que pour les mélangeurs SMX plus et SMV
constitués de 10 éléments.

Les points expérimentaux correspondant au débit de 204 L/h pour le mélangeur SMX
plus et le mélangeur SMV ainsi que celui correspondant au débit de 335 L/h pour le

mélangeur SMV sont peu fiables et n’ont pas été pris en compte.
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Design SMX SMX SMX SMX SMX SMX plus SMV

n, 2 5 10 15 20 10 10

k 3,1 2,9 2,8 2,7 2,6 2,9 3,5

Tableau IV-5 : Facteur de proportionnalité k entre les diamétres maximums et les diameétres de Sauter

La valeur du rapport k = Dp,ax/D32 permet de quantifier la largeur de la distribution du
coté des plus forts diameétres, dans la mesure ou plus k est élevé, plus le Dyax est « éloigné »
du D3,, et donc plus la distribution est large. Pour le mélangeur SMX, ces valeurs confortent
les résultats décrits précédemment concernant 1’influence du nombre d’¢léments sur
I’évolution de la distribution granulométrique (cf. partie 1.D.1.b). En effet, la valeur de k
décroit avec le nombre d’éléments entre n. = 2 et n. = 10, puis devient quasiment constante.
Ainsi, comme il a été dit plus haut, le fractionnement des grosses gouttes est plus important
dans les 5 premiers éléments.

La valeur de k obtenue pour le mélangeur SMX plus est relativement proche de la
valeur de k obtenue pour le mélangeur SMX constitué de 10 éléments. Méme s’il a ét€¢ montré
plus haut (cf. partie I.D.2.a) qu’au débit de 383 L/h la distribution obtenue pour le mélangeur
SMX plus est plus large que celle correspondant au mélangeur SMX, les écarts sont dans les
deux cas tres faibles et stirement peu significatifs.

Enfin, la valeur de k obtenue pour le mélangeur SMV est plus élevée que celles
obtenues pour les deux mélangeurs, ce qui confirme 1’hypothése que le phénomene de rupture
y est slirement moins efficace.

Globalement, ces valeurs sont plus élevées que celles présentées dans la littérature,
souvent obtenues avec des mélangeurs plus «ouverts » que les mélangeurs Sulzer (cf.
Chapitre I, partie 11.C.3.a). Rappelons que Berkman et Calabrese (1988) et Lemenand ef al.
(2001, 2003) obtiennent (respectivement avec les mélangeurs Kenics et HEV), dans le cas de
systémes dilués, des valeurs de k respectivement de 1,5 et 2,22. Yamamoto et al. (2007), ont
eux travaillé avec des mélangeurs NJM, RSM et Kenics, en milieux dilués a trés concentrés.
IIs trouvent des valeurs plus proches de celles que nous avons déterminées. Plus que le type
de mélangeur, il semblerait que ce soit le taux de dilution de la phase dispersée qui influence
le plus la largeur de la répartition granulométrique. Rappelons cependant que dans la gamme
de concentration que nous avons étudiée (10 a 60 %) et pour un systéme stabilisé avec un
tensioactif, ce parametre influence peu la largeur de la répartition granulométrique. (cf.
partie 1.C).

La loi de Sprow (1967) est donc bien applicable pour les trois designs de mélangeurs
testés. Dans la suite, la validité de la théorie de Kolmogoroff (cf. Hinze, 1955, 1959) sera
donc testée en termes de diametre de Sauter, plutot qu’en terme de D,y y.

I1.B. Validation de la théorie de la turbulence de Kolmogoroff

La théorie de la turbulence de Kolmogoroff (cf. Hinze, 1955, 1959) ne s’applique
qu’aux écoulements homogenes et isotropes. L’homogénéité repose sur 1’absence de
variations spatiales des propriétés de 1’écoulement. Or comme le précise Middleman (1974),
tout écoulement cisaillant avec des limites tel que les écoulements en mélangeurs statiques,
est inhomogeéne. Un écoulement est dit isotrope si les composantes fluctuantes de
I’écoulement sont invariables selon les trois coordonnées spatiales. Dans un écoulement en
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conduite, I’écoulement est peu probablement isotrope, sauf dans les zones éloignées des
surfaces solides.

Bien qu’il soit donc probable que les écoulements en mélangeurs statiques ne soient ni
homogenes ni isotropes, de nombreux auteurs font référence a la relation suivante, issue de la
théorie de Kolmogoroff (cf. Hinze, 1955, 1959) :

0,6
d,, =K (ij £, V-2
P,

Dans le cas de notre étude, le rapport 6/p. est constant. Par ailleurs il a été démontré
précédemment que les diamétres maximum sont proportionnels aux diametres de Sauter.
L’équation II.1 peut donc s’écrire sous la forme :

D;, =K ¢,* V-3

Les figures 1V-20 a IV-22 présentées ci-dessous représentent 1’évolution du diametre
de Sauter en fonction de la puissance moyenne dissipée par unité de masse de fluide, pour les
trois designs de mélangeur.
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Figure IV-20: Influence du taux d’énergie dissipée sur le diamétre moyen de Sauter
pour le mélangeur SMX constitué de 2 a 20 éléments
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Figure IV-21: Influence du taux d’énergie dissipée sur le diamétre moyen de Sauter
pour le mélangeur SMX plus
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Figure IV-22: Influence du taux d’énergie dissipée sur le diamétre moyen de Sauter
pour le mélangeur SMV

On observe sur ces figures que la dépendance logarithmique de D3, vis-a-vis du taux
d’énergie dissipée par unité de masse de fluide € est vérifiée dans le cas de chacun des designs
de mélangeurs.

L’exposant correspondant a € s’écarte plus ou moins de —0,4 suivant le design du
mélangeur. Le tableau ci-dessous récapitule les valeurs des constantes a correspondant a cet
exposant obtenues pour les différentes configurations.

Design SMX SMX SMX SMX SMX SMXplus SMV
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ne 2 5 10 15 20 10 10
a -0,22  -039 -037 -038 -0,39 -0,52 -0,65

Tableau IV-6 : Valeurs de la constante a pour les différentes séries d’expériences réalisées

Les valeurs de a obtenues pour le mélangeur SMX, sont trés proches de la valeur de
-0,4 prédite par Kolmogoroff, sauf pour le cas ou le mélangeur est constitué de 2 ¢éléments.
Cet écart peut étre attribu¢, comme il a déja été souligné précédemment, au fait qu’a 2
¢léments de grosses gouttes n’ont pas encore subi de fractionnement et que le systéme se
trouve tres €loigné de 1’équilibre entre les phénomeénes de rupture et de coalescence.

De 5 a 20 éléments, la valeur de a est pratiquement constante et trés proche de -0,4. A
partir de 10 éléments, les résultats sont pratiquement confondus, confirmant 1’hypothése que
I’équilibre entre rupture et coalescence est quasiment atteint a 10 éléments.

Les valeurs de a obtenues respectivement pour les mélangeurs SMX plus (-0,52) et
SMV (-0,65) sont supérieures a 1’exposant issu de la théorie de Kolmogoroff. On peut
imaginer, étant donné la structure de ces deux mélangeurs, que 1’écoulement est moins
homogene que dans le cas du design SMX, et que 1’on s’écarte du domaine d’applicabilité de
la théorie de Kolmogoroft.

I1.C. Comparaison des résultats a ceux de la littérature

Dans la partie précédente, les diametres de Sauter ont été reliés a la puissance dissipée
par unite de masse de fluide via la théorie de la turbulence de Kolmogoroff. Dans la
littérature, la comparaison entre les résultats obtenus par différents auteurs avec différents
mélangeurs est généralement réalisée en termes d’aire interfaciale générée en fonction de
[’énergie dissipée pour effectuer I’opération. Afin de comparer nos résultats avec ceux issus
de la littérature, le diametre de Sauter sera recalculé a partir de [’aire interfaciale annoncée
par les différents auteurs. En effet, une représentation des diametres de Sauter obtenus nous
parait plus appropriée pour bien rendre compte des tailles brutes atteintes, la valeur de @
renseignant sur [’appartenance a la classe des émulsions diluées ou concentrées, dont dépend
[’existence ou non de phénomenes de coalescence.

L’aire interfaciale A est calculée de la maniére suivante en fonction du diamétre de
Sauter de la distribution, et de la fraction volumique en phase dispersée @ :
- 69
D32
De la formule précédente on peut donc retrouver le diametre de Sauter pour une aire
interfaciale donnée.

La figure IV-23 compare les données disponibles dans la littérature ainsi que les
résultats issus de cette étude en termes de diametre de Sauter en fonction de 1’énergie dissipée
par unité de masse de fluide. L’énergie est obtenue en multipliant la puissance dissipée
moyenne € par le temps de séjour dans le mélangeur statique T.

Iv-4
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Figure IV-23: Comparaison des résultats obtenus en termes de diamétres de Sauter en fonction du taux
d’énergie dissipée a ceux de la littérature (d’aprés Al Taweel et Chen, 1996, et Lemenand et al., 2003)

Les mélangeurs Sulzer employés dans le cadre de la présente étude apparaissent
relativement coliteux en énergie, mais permettent par ailleurs d’atteindre des tailles de gouttes
plus faibles que les autres mélangeurs auxquels il est fait référence. Ceci s’explique par le fait
que les mélangeurs Sulzer sont des designs plus complexes et plus « fermés » que le
mélangeur HEV en particulier, et également que les mélangeurs Kenics et Lightnin. Les
mélangeurs Sulzer géneérent donc des pertes de charges plus importantes, d’ou une €nergie
dissipée plus élevée et des tailles de gouttes plus faibles.

11 est difficile a partir de la Figure IV-23 de pousser plus loin la comparaison entre les
différents designs. En effet, une comparaison des seuls designs nécessiterait de travailler au
moins a méme formulation (phases continue et dispersée identiques, emploi d’un méme
tensioactif, d’ou une méme tension interfaciale, et méme concentration en phase dispersée), et
avec un maximum de parameétres géométriques identiques : diametre, rapport L/D, diametre
hydraulique, et porosité des mélangeurs.

Une différence de tensions interfaciales peut expliquer en partie la différence entre les
tailles obtenues avec le design SMV par Streiff (1977) et lors de la présente étude. En effet,
lorsque la théorie de la turbulence de Kolmogoroff s’applique, la tension interfaciale influe
sur la taille des gouttes a la puissance 0,6. Or dans le cas des expériences réalisées par Streiff
(1977), la tension interfaciale entre les deux phases varie entre 25 et 46 mN/m, tandis qu’elle
a été abaissée a 3 mN/m via I’emploi d’un tensioactif pour les résultats de notre étude. Cette
différence engendre un rapport de 4 sur le diametre moyen obtenu.

I1.D. Les corrélations employées pour prédire les tailles de
gouttes

La littérature propose souvent une approche adimensionnelle pour prédire le diametre
moyen caractéristique de [’émulsion. Ainsi de nombreux auteurs proposent une relation entre
le diametre de Sauter et les nombres de Weber et de Reynolds. Dans le cas ou les pertes de
charge geénérées par l’écoulement diphasique obéissent a une relation de type Blasius, ce qui
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dans notre cas a été verifiée (cf. Chapitre I1l), I’équation Il.1 reliant le diametre moyen a la
puissance dissipée conduit a la relation suivante, proposée par Middleman (1974) :

D3y ;2 = Kwe 00 R0t V-5

D’autres auteurs proposent des corrélations ou les exposants associés aux nombres
adimensionnels sont déterminés de maniere empirique.
1l nous a paru intéressant de vérifier si, dans notre cas, une relation du type de celle
propose par Middleman permettait de rendre compte de nos résultats. Ceux-ci seront ensuite
compareés avec les autres corrélations proposées dans la littérature.

I1.D.1) Etablissement d’une corrélation du type « Middleman »

Dans la corrélation qu’il propose, Middleman (1974) prend en compte les propriétés
de la phase continue en termes de masse volumique et de viscosité pour calculer les nombres
de Weber et de Reynolds. Comme pour la comparaison des pertes de charges générées par les
trois designs testés, nous avons choisi d’exprimer ces deux nombres en termes de diametre
hydraulique et de vitesse interstitielle. Le nombre de Weber s’écrit de la maniére suivante :

2
Vo™ D
Wey, = Pc Vo™ Dp

0'82
Précisons que la valeur de la tension interfaciale intervenant dans le calcul du nombre de
Weber devrait, en toute rigueur, étre la tension interfaciale dynamique, afin de tenir compte
des mécanismes de diffusion et d’adsorption des molécules de tensioactif au niveau de
I’interface nouvellement créée. Or cette tension interfaciale dynamique n’a pas pu étre
mesurée, et a été substituée par la tension interfaciale statique. Mais dans la mesure ou toutes
les expériences sont effectué¢es avec le méme tensioactif, et & concentrations respectives en
tensioactif et en phase dispersée identiques, 1’erreur commise sur la valeur de la tension
interfaciale sera compensée par la constante figurant dans la corrélation.

Enfin dans la relation IV-2, le diamétre de Sauter est adimensionnalisé a I’aide du
diametre hydraulique et non du diamétre du tube. Cette relation est donc modifiée de la
maniére suivante :

D -
32 = ke, 00 Re 0 Iv-7
Dy,

IV-6

Les résultats obtenus pour le cas du mélangeur SMX constitué de 2 a 20 ¢léments sont
présentés sur la figure IV-24. La figure IV-25 illustre les résultats obtenus avec les
mélangeurs SMX plus, SMV et SMX constitués de 10 éléments.
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Figure IV-24: Corrélation des résultats obtenus avec le mélangeur SMX constitué de 2 a 20 éléments
via la relation proposée par Middleman (1974)
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Figure IV-25: Corrélation des résultats obtenus 10 éléments SMX, SMX plus et SMV
via la relation proposée par Middleman (1974)

La corrélation IV-7 est bien applicable au mélangeur SMX, méme pour le cas d’un
systeme relativement concentré, et ce quel que soit le nombre d’éléments constituant le
mélangeur. Cette équation s’applique également bien aux mélangeurs SMX plus et SMV.

Les valeurs de la constante K’ dans 1’équation IV-7 pour les différentes séries de
résultats sont précisées dans le tableau ci-dessous.

Design SMX SMX SMX SMX SMX SMX plus  SMV
n, 2 5 10 15 20 10 10
K’ 0,54 0,57 0,50 0,48 0,46 0,69 0,91

Tableau IV-7 : Valeurs de la constante K’ dans la relation IV-7 pour les différentes séries de résultats
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Pour le mélangeur SMX, la valeur de K’ est plus €levée pour 2 et 5 éléments, puis
devient quasiment constante entre 10 et 20 ¢léments, lorsque I’équilibre entre rupture et
coalescence s’établit. De plus, a nombre d’éléments fixé, la valeur la plus grande de K’ est
obtenue avec le mélangeur SMV, la plus petite avec le SMX.

Dans cette partie, nous avons proposé une corrélation de type « Middleman » pour
prédire le diamétre de Sauter. Dans la corrélation proposée, les nombres de Reynolds et de
Weber choisis prennent en compte les caractéristiques géeométriques de chaque mélangeur
(diameétre hydraulique, porosité). Pour le cas du design SMX, il a également été déemontré que
la corrélation proposée s’applique quel que soit le nombre d’éléments constituant le
mélangeur.

La relation proposée fait intervenir une constante K’ qui dépend de parameétres
physico chimiques (dont l'influence n’a pas été étudiée ici), ainsi que du nombre d’éléments
constituant le mélangeur. La corrélation peut donc étre améliorée en tenant compte du
nombre d’éléments. C’est ce qui est proposée dans la suite de ce travail.

I1.D.2) Prédiction des diametres de Sauter en fonction des nombres de Weber et
de Reynolds, et du nombre d’éléments mélangeurs

Afin de tenir compte du nombre d’éléments, un nouveau terme est ajouté a la
corrélation IV-7. La figure ci-dessous montre une bonne adéquation entre nos résultats
expérimentaux et la corrélation proposée, de la forme suivante:

D - -
_D32 =0,79Wey, 0.6 Reh0’1 ne 0.2 IV-8
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Figure IV-26: Corrélation des résultats obtenus pour le cas du mélangeur SMX a travers la corrélation
proposée par Middleman (1974) additionnée d’un terme tenant compte du nombre d’éléments

Les résultats obtenus lors des expériences d’émulsification en mélangeurs statiques
SMX, SMX plus et SMV ont été corrélés a travers une relation adimensionnelle permettant de
determiner le D3, en fonction des nombre de Reynolds et de Weber. Cette relation a été
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ensuite modifiée en introduisant un terme supplémentaire pour prendre en compte le nombre
d’éléments dans le cas du mélangeur SMX. Dans la partie suivante, les résultats
expérimentaux sont comparés aux différentes corrélations disponibles dans la littérature.

II.D.3) Comparaison des résultats obtenus avec ceux issus de la littérature

La plupart des auteurs s’accordent pour corréler les résultats sous la forme d’une
¢quation du type de celle proposée par Middelman (1974):

)

Dearactéristique

Les valeurs des exposants O et [3 respectivement attribuées aux nombres de Weber et
de Reynolds différent par contre suivant les sources.

Le tableau ci-dessous récapitule les différentes valeurs de ces exposants.

= kwe® reP 1v-9

Auteur De:51gn o B Régime
mélangeur

Middleman .

(1974) Kenics -0,6 0,1 Turbulent

Streiff Transitoire,

(1977) SMV 0,5 0,15 b

Chen et .

Libby (1978) Kenics -0,75 Turbulent

Matsumura et .

al. (1981) Hi-mixer -0,56 -0,67 Turbulent

Al Taweel et

Walker Lightnin -0,6 Turbulent

(1983)

Haas .

(1987) Kenics 0.65 0.2 _

Berkman et

Calabrese Kenics -0,6 Turbulent

(1988)

Al Taweel et Tissage

Chen (1996)  ondulé -0.859 futent

Streiff et al. SMV, SMX,

(1997) SMXL -0,6 Turbulent
Laminaire,

éeégé?;ld etal. SMX -0,2 -0,16 transitoire et

turbulent

Lemenand et

al. (2001, HEV -0,6 Turbulent

2003, 2005)

Das et al.

(2005) SMX -0,33

Tableau IV-8 : Valeurs des exposants a et  attribuées respectivement aux nombres de Weber et de
Reynolds dans les différents travaux de la littérature

A partir des valeurs présentées dans le tableau IV-8, on peut conclure que lorsque 1’on
opére en régime turbulent, I’exposant oo du nombre de Weber est compris entre -0,5 et -0,859.
La majorité des auteurs font toutefois état de valeurs proches de celle prédite par la théorie de
la turbulence de Kolmogoroff (a0 = -0,6). Par ailleurs, peu d’auteurs évoquent une dépendance
du diamétre moyen des gouttes vis-a-vis du nombre de Reynolds. Cependant, lorsque c’est le
cas, il est intéressant de noter que 1’exposant du nombre de Reynolds semble dépendre du
régime d’écoulement, comme le précisent Legrand ef al. (2001). En effet, cet exposant est
positif pour le cas du régime turbulent, et négatif pour le cas du régime laminaire.

122



Chapitre IV : Emulsification en mélangeurs statiques en régime turbulent

III. Comparaison énergétique mélangeurs statiques
- cuve agitée

L objectif de ces travaux est de proposer un procédé continu pour mettre en ceuvre
[’encapsulation par polycondensation interfaciale. Les mélangeurs statiques ont été
sélectionnés pour réaliser [’étape d’émulsification d’une part pour leur bonne adaptabilité a
un procédé continu, d’autre part car ils sont réputés pour représenter une économie
energétique non négligeable par rapport a la cuve agitée.

Nous nous proposons ici de comparer les performances énergétiques du mélangeur
SMX et de la cuve agitée munie d’un agitateur standard, la turbine de Rushton. 1l serait bien-
sur également pertinent de comparer les mélangeurs avec d’autres systemes d’émulsification
couramment rencontrés, tels que les rotors stators et les moulins colloidaux, mais cela ne
sera pas réalisé dans le cadre de ces travaux.

Pour effectuer cette comparaison, nous avons retenu parmi les trois mélangeurs testés
le modéle SMX, qui est le moins favorable d’un point de vue énergétique. La turbine de
Rushton est un mobile classique pour ce type d’opération en cuve agitée en régime turbulent.

La comparaison énergétique entre la cuve et le mélangeur statique est effectuée a un
méme diamétre de Sauter a 1’équilibre entre les phénomenes de rupture et de coalescence.
Pour le mélangeur statique, cela correspond a un mélangeur constitué de 10 éléments.

Afin de déterminer le temps nécessaire a 1’obtention d’un tel équilibre dans le cas de
la cuve, I’émulsification en cuve agitée est menée pendant environ 2 heures. La vitesse
d’agitation est fixée a 1000 rpm, ce qui correspond a un régime turbulent.

Rappelons que dans le cas de la cuve agitée, le nombre de Reynolds est calculé comme
suit en fonction des propriétés de la phase continue:
p. N D}

He
Ou N est la vitesse de rotation en tr/s, et D; le diamétre de la turbine. Dans notre cas le nombre
de Reynolds est ainsi de 39000.

V-9

Recyye agitée

La phase continue (V. = 750 mL) est introduite dans le réacteur avant de démarrer
I’agitation. Une fois la vitesse souhaitée atteinte et stabilisée, la phase dispersée (V4= 250
mL) est ajoutée par le ciel du réacteur. Des prélévements sont effectués a 1’aide d’une pipette
dans la zone du réacteur située juste au dessus de I’agitateur, toutes les 2 minutes durant les
12 premieres minutes, puis toutes les 5 minutes de 15 a 60 minutes apres le début de
I’expérience, et enfin toutes les 30 minutes.

L’évolution du diameétre de Sauter de I’émulsion produite en fonction du temps est
présenté sur la figure IV-27 ci-dessous.
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Figure IV-27 : Evolution du diamétre de Sauter au cours du temps lors de I’émulsification en cuve agitée

Le diametre de Sauter diminue de maniére importante durant les 10 premieres
minutes, puis atteint une valeur stabilisée autour de 34,5 pm a partir de 30 minutes.

Le débit permettant d’obtenir le diamétre de Sauter le plus proche en mélangeur

statique (36,8 pum soit 7% de différence correspondant a la marge d’incertitude sur les
mesures de taille) est de 335 L/h.

Les deux distributions granulométriques obtenues respectivement grace au mélangeur
statique SMX et a la cuve agitée sont présentées sur la figure ci-dessous.

14 1 ——10SMX, 335U/

—— Cuve agitée, 1000 rpm V\
D32 = 34,5 pm

8 | D3, = 36,8 um

: /

% vol.

07 T T T T T T TT

1 10 100 1000
Tailles (um)

Figure 1V-28 : Comparaison des distributions granulométriques obtenues respectivement pour
Pexpérience Em2 en mélangeur SMX (n, = 10, Q. =335 L/h, ® = 0,25),
et ’expérience réalisée en cuve agitée (N = 1000 rpm, ® = 0,25)

Ces deux distributions sont quasiment similaires. La distribution obtenue en cuve

agitée est légerement plus resserrée par rapport a celle obtenue en mélangeur SMX, les
diametres minimum ¢€tant quasiment identiques mais le diamétre maximums étant plus
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Chapitre IV : Emulsification en mélangeurs statiques en régime turbulent

importants pour le cas du mélangeur statique. Dans le cas de la formulation choisie,
’utilisation des mélangeurs statique ne constitue donc pas un apport par rapport a la cuve
agitée en ce qui concerne le resserrement de la granulométrie obtenue.

Pour une distribution granulométrique similaire, les deux techniques d’émulsification
peuvent étre comparées en termes de puissance dissipée et d’énergie dépensée par unité de
masse de fluide.

Pour la cuve agitée, la puissance dissipée par unité de masse de fluide &, peut €tre
calculée d’apres la puissance consommée par la turbine, donnée par :

P=N,p.N7 D] IV-10
Ou N, est le nombre de puissance, environ égal a 5,2 pour les turbines de Rushton en
¢coulement turbulent (Paul ez al., 2003).

L’¢énergie dépensée par unit¢ de masse de fluide, est obtenue en multipliant la
puissance dissipée par unité de masse de fluide par le temps caractéristique de 1’opération, soit
environ 30 minutes dans notre cas.

Pour le mélangeur statique, la puissance dissipée par unité¢ de masse de fluide doit étre
multipliée par le temps de s¢jour, calculé par la relation suivante :
1= EVmétangeur _ € AL IvV-11

Ql()t Ql()t
Ou A est la section du tube contenant le mélangeur.

Les différentes valeurs obtenues en termes de puissances dissipées et d’énergie

dépensée sont présentées dans le tableau IV-9 ci-dessous.

Technique Temps caractéristique (s) P (W) &em (W/kg) E (J/kg)
Cuve agitée 1800 7,5 8,0 14325
M¢langeur SMX 0,06 9,0 1590 102

Tableau I'V-9 : Comparaison des performances énergétiques de la cuve agitée et du mélangeur SMX

Les résultats montrent que la puissance dissipée par unité de masse de fluide est
nettement plus importante pour le mélangeur statique. Mais la grandeur qui quantifie le coft
énergétique de I’opération est 1’énergie dissipée par unité¢ de masse de fluide pour atteindre le
résultat. Et de ce point de vue, le mélangeur statique est beaucoup plus intéressant que la cuve
agitée.

Ce résultat s’explique par la répartition des zones de cisaillement dans les deux
techniques comparées. En effet, le cisaillement est beaucoup mieux réparti dans le mélangeur
statique par rapport a la cuve agité ou le cisaillement est localisé dans la zone située autour de
I’agitateur. Dans le cas de la cuve agitée, le fluide passe donc une partie importante du temps
dans des zones non cisaillantes. L’équilibre entre rupture et coalescence nécessite dans plus
de temps que dans le cas des mélangeurs statiques.

Ajoutons que méme en considérant un temps caractéristique de quelques minutes pour
la cuve agitée, le colt énergétique est toujours plus élevé par rapport au mélangeur statique.
L’intérét du mélangeur statique par rapport a la cuve agitée, du point de vue énergétique,
réside donc dans I’homogénéité du cisaillement qu’ils offrent, et donc du temps tres faible
nécessaire a I’obtention d’un diametre stable.
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Conclusion

Dans ce chapitre nous avons étudié la premiére étape du procédé continu proposé pour
I’encapsulation par polycondensation interfaciale. Les performances de 1’émulsification en
mélangeurs statiques ont été quantifiées en termes de tailles moyennes de gouttes obtenues, et
de puissance moyenne dissipée. Les D3, obtenus sont compris entre 60 pm et 10um.

Dans l'optique du dimensionnement d’un équipement industriel, les parametres
physico-chimiques aussi bien que les paramétres hydrodynamiques et géométriques doivent
étre pris en compte afin de pouvoir prédire la taille des gouttes obtenues. Etant donné 1’état de
I’art concernant ce type d’opération, nous nous sommes concentrés sur 1’influence des
parametres géométriques que sont le nombre d’éléments constituant le mélangeur ainsi que le
design des mélangeurs. Il a ainsi ét¢ mis en évidence qu’un quasi équilibre entre les
phénomeénes de rupture et de coalescence était atteint au bout de dix éléments. Ce nombre
d’¢élément a donc été retenu pour la mise en ceuvre du procédé d’encapsulation. Par ailleurs, il
a été démontré que les mélangeurs SMV et SMX plus permettaient d’atteindre des tailles de
gouttes plus faibles que le mélangeur SMX pour un méme colt énergétique.

Cependant, les tailles de gouttes obtenues avec ces trois mélangeurs sont relativement
proches en regard des tailles précisées dans la littérature pour d’autres mélangeurs. Méme si
les mélangeurs SMX et SMV sont bien différents, ils possédent tous les deux des designs
relativement fermés. Il aurait ainsi €té intéressant de comparer les performances de ces
mélangeurs a des designs plus ouverts tels que le modele Kenics, le modele Lightnin ou le
modele HEV. Dans la mesure ou les tailles de gouttes recherchées varient selon 1’application
visée, cela aurait permis de présenter un plus large éventail de gammes de tailles de gouttes
atteignables en fonction du design du mélangeur pour un méme systéme eau/huile/tensioactif.
Le mélangeur retenu pour la suite de cette étude est finalement le mélangeur SMX, qui est
celui qui permet d’obtenir les répartitions granulométriques les plus resserrées, parametre
important pour la mise en ceuvre de 1’encapsulation.

Les résultats obtenus ont été corrélés avec succes a travers une corrélation du type de
celle proposée par Middleman (1974) issue de la théorie de la turbulence de Kolmogoroff, en
termes de nombres de Reynolds et de Weber. Une nouvelle corrélation a également été
proposée en prenant en compte le nombre d’éléments constituant le mélangeur. Cette
corrélation permet de compléter le nombre de paramétres généralement pris en compte lors de
la modélisation de 1I’émulsification en mélangeurs statiques.

Enfin, si le choix des mélangeurs statiques est bien approprié dans le cadre d’un
procédé continu, le gain énergétique représenté par cette technologie par rapport a la cuve
agitée classique a également été mise en évidence a travers cette étude. En effet, le coft
énergétique de I’opération est diminué¢ d’un facteur de Iordre de 100. Un autre avantage
présenté par les mélangeurs statiques par rapport a la cuve agitée est le temps nécessaire pour
atteindre I’équilibre entre les phénomenes de rupture et coalescence qui correspond ici au
temps de séjour dans le mélangeur constitué¢ de 10 éléments. Dans la gamme de débits testés,
ceci correspond a des temps caractéristiques compris entre 0,13 secondes et 0,03 secondes, ce
qui est trés faible par rapport aux temps d’émulsification généralement mis en ceuvres en cuve
agitée.
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CHAPITRE V

MISE EN (EUVRE DE
L’ENCAPSULATION EN
REACTEUR BATCH
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Nous avons démontré dans le chapitre précédent que les mélangeurs statiques permettent de
bien controler la taille des gouttes de 1’émulsion. Avant de réaliser 1’étape réactive du procédé
en continu, il est nécessaire d’étudier la cinétique de la réaction, et de déterminer des temps
caractéristiques de réaction, afin de pouvoir choisir et dimensionner le réacteur continu
adéquat. Une telle étude ne peut étre réalisée qu’en batch. L’étape d’émulsification est
cependant mise en ceuvre en mélangeur statique, le mélangeur alimentant le batch sur un
temps trés court. Ce procédé peut donc étre qualifié de semi-continu.

Le fait de découpler le procédé pose néanmoins le probléme du transport de 1’émulsion
du mélangeur vers le batch avant la réaction, qui ne doit en aucun cas perturber la distribution
granulométrique des gouttelettes de 1’émulsion. C’est pourquoi nous nous attachons a vérifier
que cette distribution est conservée pendant la réaction, avant d’étudier la cinétique de la
réaction.

Les réactions de polycondensation interfaciale sont des réactions relativement rapides,
non exothermiques, et pouvant étre mises en ceuvre facilement a température ambiante. La
nature hétérogéne de ces réactions, ainsi que le nombre et la complexité des mécanismes mis
en jeu, rendent la modélisation de ces réactions assez complexe. Cependant il est possible a
partir des données expérimentales de déterminer la nature du mécanisme gouvernant la
cinétique de réaction, et d’évaluer I’influence de différents parameétres sur cette derniere.
Nous nous sommes intéressés a ces différents aspects ainsi qu’a la quantification de temps
caractéristiques de la réaction.

Dans le cadre de cette ¢tude, nous avons réalisé treize expériences. Les conditions
expérimentales correspondant a ces expériences sont récapitulées dans le tableau ci-dessous.
Les D3, fournis correspondent aux diamétres moyens des gouttelettes d’émulsion sortant du
mélangeur statique.

Pour toutes ces expériences la concentration en cyclohexane lors de [’étape
d’émulsification est de 25% en volume. Pour I’étape d’encapsulation, la phase aqueuse est
diluée dans le pied de cuve, c’est pourquoi nous précisons dans ce tableau les concentrations
en capsules @cqpauies cOrrespondant aux concentrations en phase dispersée lors de cette étape.

Les valeurs Cumpro €t Campao sont les concentrations initiales en monomeéres dans
leurs phases respectives, et le rapport R est le rapport molaire selon lequel sont introduits les
deux monomeres lors de I’étape d’encapsulation.

Enfin les grandeurs 0 et tos correspondent respectivement aux valeurs d’épaisseurs de
membrane estimées par un calcul (cf. partie [.A.3), et aux temps nécessaires pour convertir
95% de HMDA (cf. partie II. ).

Réf. Qémuision Conditions Ds, @ Cumpro Cumpay R= 3 (nm) tos (S)

exp. (L/h) d’agitation (um) capsules (mol/L) (mol/L) Navpr/ MEMDA

Cl 485 Turbine 29 0,05 0,1480 0,0040 2 112 12
200 rpm

c2 600 Turbine 20 0,05 0,1800 0,0047 2 83 14
200 rpm

C3 600 Turbine 19 0,05 0,0888 0,0047 1 79 20
200 rpm

c4 600 Turbine 17 0,05 0,0560 0,0029 1 49 47
200 rppm

cs 485 Turbine 23 0,05 0,0760 0,0040 1 79 39
200 rpm

c6 485 Turbine 21 0,05 0,0760 0,0041 1 78 42
200 rpm

C7 485 - 21 0,05 0,076 0,0041 1 78 -
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Cs 485 Turbine 21 0,0680 0,0077 1 69 41
200 rpm

o Turbine 30 0,05 0,0530 0,0028 1 81 73
200 rpm

cl10 Turbine 32 0,05 0,0890 0,0048 1 141 58
200 rppm

cire Turbine 0,05 0,0564 0,0188 1
200 rpm

. Turbine 0,05 0,0564 0,0188 1
200 rpm

c13e’ Turbine 0,05 0,0564 0,0188 1
200 rpm

Tableau V-1: Conditions expérimentales testées pour les expériences d’encapsulation en réacteur batch : ©
deux monomeéres présents dés I’émulsification, échantillons de polymére analysés en DSC

Nous avons mis en ceuvre les réactions C5 et C6 dans les mémes conditions
expérimentales afin de vérifier la reproductibilité de la méthode pH-métrique pour acquérir
les données sur la cinétique de la réaction de polycondensation.

Les expériences Cl1 et C5 ont été réalisées dans des conditions expérimentales
identiques, sauf le rapport molaire R. Ces expériences nous permettront donc d’évaluer
I’influence de la concentration initiale en monomeére HMDI sur la cinétique. L’effet de la
concentration initiale en monomére HMDA est étudiée a travers les expériences C3 et C4.

Nous évaluerons également I’influence de la taille des gouttes grace aux données
cinétiques issues des expériences C4 et C9.

Toutes les expériences ont ét€ mises en ceuvre avec une concentration en capsules de
5% en volume sauf D’expérience C8 a travers laquelle nous souhaitions étudier le
comportement du systéme pour une concentration en capsules supérieure (10% volumique).

Enfin, nous avons testé¢ au cours des expériences C11 a C13 la mise en présence des
deux monomeres dés I’étape d’émulsification.

I. Caractérisation des microcapsules

Nous avons caractérisé certaines des propriétés des microcapsules obtenues dans le
cadre de cette étude afin de vérifier les performances en termes de qualité de produit du
procédé mis en ceuvre ici en mode semi-continu. Dans un premier temps, nous avons analysé
les propriétés granulométriques des microcapsules afin de vérifier que la distribution
granulométrique des gouttes obtenues lors de [’étape d’émulsification est bien conservée
pendant [’encapsulation. La morphologie des microcapsules est également observée grace a
des analyses MEB.

Enfin, nous avons quantifié certaines propriétés thermiques de la membrane obtenue
grace a des analyses DSC. Ces analyses permettent de nous assurer que la membrane des
microcapsules obtenues par ce procédé possede bien les propriétés thermiques de la polyurée
attendue.

I.A. Propriétés granulométriques des microcapsules

I.A.1) Morphologie des microcapsules

Suite a certaines expériences, des échantillons de microcapsules ont été analysés au
MEB. Les deux figures ci-dessous présentent des exemples d’images que nous avons
obtenues.
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Figure V-1 : Exemple d’image obtenue par Figure V-2 : Exemple d’image obtenue par
analyse MEB des microcapsules analyse MEB des microcapsules

Sur la figure V-1 on peut observer une microcapsule dont le diametre est de 1’ordre de
1,5 um. Sur la figure V-2 on distingue une microcapsule dont le diameétre est d’environ 7 um.
Ces deux microcapsules présentent une morphologie sphérique.

Si nous sommes parvenus a observer au MEB des microcapsules de faibles tailles, il
n’a en revanche pas ¢été possible d’observer des microcapsules de plus grandes tailles (de
quelques dizaines de microns), de I’ordre de celles correspondant aux plus grandes tailles des
distributions granulométriques que nous analyserons par la suite.

Plusieurs hypothéses ont été avancées pour expliquer cet échec. Les microcapsules
¢tant poreuses et le cyclohexane encapsulé étant volatile, il est possible que les plus grosses
microcapsules se soient «vidées» de leur contenu durant la phase de séchage des
¢chantillons, nécessaire avant chaque analyse au MEB classique. Les microcapsules « vides »
se sont alors sans doute « dégonflées » et rassemblées, formant 1’agglomérat que 1’on
observe sur la figure V-2.

Afin de remédier a ce probléme de séchage des microcapsules, nous avons testé
d'autres méthodes de préparation des échantillons. La premiére méthode consiste a inclure des
microcapsules dans une résine, puis de les couper au microtome afin de pouvoir observer des
« tranches » de microcapsules, et ainsi de déterminer leur diameétre et leur épaisseur. Cette
méthode est pratiquée dans le domaine médical, et nécessite au préalable des passages par des
bains d’alcool de degré de plus en plus élevé. Dans notre cas, les microcapsules n’ont pas
résisté a un bain de 50° d’alcool.

Une seconde méthode consistait & observer les microcapsules en milieu aqueux, afin
d’éviter I’évaporation du cyclohexane lors de la phase de séchage. Nous avons donc envisagé
’alternative du MEB environnemental, dans la mesure ou le vide nécessaire pour les analyses
est moins pouss¢ que pour les analyses au MEB classique, permettant ainsi de conserver un
certain taux d’humidité au niveau de I’échantillon. Lors de cette tentative, un phénomene de
« dégazage » est survenu durant I’étape de pompage, entre 10 et 15 torrs. Tout 1’échantillon a
alors été détruit.

Ces différents tests montrent que [’analyse au MEB de produits tels que les
microcapsules n’est pas aisée, dans la mesure ou il s’agit de structures inhomogenes en
densité, la membrane solide renfermant un cceur liquide. Dans notre cas, la membrane est
synthétisée a partir de monomeres bifonctionnels. Il est donc probable que le polymere soit
relativement poreux, et peu cristallin d’apres la nature des monomeres utilisés. Par ailleurs
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la faible épaisseur de la membrane peut expliquer une certaine souplesse de cette derniere.
L’emploi d’'un monomere trifonctionnel, et/ou [’épaississement de la membrane via des
quantités de monomeres apportées plus importantes permettraient peut étre de remédier a ces
problemes.

[.A.2) Distributions en tailles des microcapsules

1l est tres important de vérifier que la distribution granulométrique des capsules
obtenues en fin de procédé est la méme que celle de [’émulsion dont elle est issue. Ceci
permet de pouvoir écarter définitivement tout phénomene de coalescence des gouttes de
["émulsion lors du transport vers le batch, et d’agglomération ou de collage des capsules
formées ou en formation dans le batch.

L. A.2.a Expériences a 5% volumique en microcapsules

Morangais (1997), Legrand et al. (2001), et Das et al. (2005) ont étudié la dispersion
liquide-liquide en mélangeur statiques SMX, et ont utilisé [’encapsulation pour déterminer la
distribution granulométrique des gouttes instables obtenues en sortie de mélangeur. La
polycondensation a lieu des la sortie du mélangeur, et se poursuit dans un réacteur batch.
Cette technique suppose que la distribution en taille des capsules soit identique a celle des
gouttes de [’émulsion.

C’est cette hypothése que nous souhaitons vérifier en comparant pour chaque
expérience la distribution granulométrique des capsules a celle des gouttelettes de 1’émulsion.
De plus, nous analysons la distribution granulométrique des microcapsules a différents temps
(durant la réaction, et en fin de réaction), afin de mettre en évidence un éventuel phénomene
d’agglomération durant la réaction, dans la mesure ou n’ou n’ajoutons aucun additif de type
anticollant.

Sur la figure ci-dessous est présentée une image au microscope d’un échantillon de
microcapsules obtenues lors de 1’expérience C1.

Figure V-3 : Image au microscopé optique d’un échantillon de micn-'-ocapsules obtenues lors de ’expérience
c1 (D32 =29 pm ; (I)capsules = 0’05)
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Ces microcapsules présentent une forme sphérique, avec des tailles comprises entre 10
et 40 micrometres. La répartition en tailles de ces microcapsules est comparée ci-dessous a
celle de I’émulsion dont elle est issue.

16
1 ——— C1: Gouttes émulsion
14 1 —Cl1: Caspules:t=50s
12 ] Cl: Capsules:t=110s
B — Cl: Capsules: t =600 s
10 -
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Figure V-4 : Comparaison de la distribution granulométrique des capsules a celle des gouttelettes de
I’émulsion obtenues lors de I’expérience C1 (D3; =29 pm ; @465 = 0,05)

Cette figure montre que la distribution en tailles des gouttelettes de I’émulsion, de type
log-normale, est conservée lors de I’encapsulation, ainsi que 1’étalement autour du diamétre
moyen. Les tailles des microcapsules sont comprises entre 9 et 80 micromeétres environ, ce qui
est en accord avec celles observées au microscope optique. Nous récapitulons dans le tableau
suivant les diametres de Sauter caractéristiques des gouttelettes de 1’émulsion ainsi que des
microcapsules a différents temps de réaction.

Systéme Gouttes Capsules,t  Capsules, Capsules, t
caractérisé émulsion =50s t=110s =600 s
Ds; (um) 29,4 27,7 28,3 28,4

Tableau V-2 : Comparaison des diametres de Sauter des différentes distributions granulométriques
analysées pour I’expérience C1

La comparaison des diametres de Sauter précisés dans le tableau ci-dessus confirment
les observations faites d’apres la Figure V-4. L’écart maximum entre le diametre de Sauter
caractérisant la population des gouttelettes de I’émulsion et celui caractérisant les capsules est
d’environ 6%, ce qui est suffisamment faible pour considérer que le diametre moyen est
conserve.

Précisons qu’a t = 600 s, I’on se situe dans le domaine ou le pH de la phase continue
ne diminue plus (pH = 7,22, cf. partie ILLA). Ceci suggeére que la conservation de la
granulométrie de 1I’émulsion est assurée jusqu’a la fin de la réaction.

Nous vérifions également que la granulométrie de 1’émulsion est conservée durant
I’étape d’encapsulation pour toutes les autres expériences pour lesquelles la concentration en
capsules est de 5% en volume (soient toutes les expériences, hormis I’expérience C8 et les
expériences C11 a C13 qui seront traitées par la suite). Les résultats sont présentés en annexes
1 a 8. Pour les expériences C2, C4 et C9, des pics situés vers les grandes tailles apparaissent
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Chapitre V : Mise en ceuvre de I’encapsulation en réacteur batch

sur certaines distributions, mais sont dus a des bulles de gaz qui sont parfois entrainées avec
les gouttelettes ou microcapsules.

Dans cette partie, nous avons démontré que la distribution granulométrique des
gouttes de |’émulsion est conservée durant l’étape de polycondensation, dans les cas ou la
concentration en microcapsules est la plus faible (@ = 0,05). Or d’un point de vue
production, il est toujours intéressant de pouvoir travailler en milieu le plus concentré
possible, sans modifier la qualité du produit. C’est pourquoi nous avons réalisé une
expérience avec une concentration en microcapsules de 10% en volume (expérience C8).
Nous décrivons les résultats obtenus en termes de distribution granulométrique dans la partie
suivante.

LA.2.b  Expériences a 10 % volumique en microcapsules

Pour toutes les expériences réalisées a 5% volumique en capsules (expériences CI a
C7, C9 et C10), nous n’avons observé a l’eil nu aucun phénomene d’agrégation (dii a des
forces de cohésions de nature physique ou physico-chimique) ou d’agglomération (dii a
[’apparition de ponts cristallins ou polymérique) des capsules maintenues sous agitation. La
conservation de la granulométrie de [’émulsion pendant [’encapsulation démontrée
précédemment (cf. Partie 1.A.2.a) confirme cette observation.

En revanche, lors de I’expérience C8, a méme vitesse et mobile d’agitation que lors
des autres tests, on observe clairement a ’ceil nu, au bout d’environ 9 minutes, la formation
d’ « agglomérats » de capsules. La figure ci-dessous illustre I’évolution de la distribution
granulométrique des capsules au cours du temps, qui est comparée a la distribution
granulométrique de I’émulsion.

16 -
1 —— C8: Gouttes émulsion
14 1 ——— C8: Capsules:t=28s
12 E C8: Capsules:t=70s
] ——— C8: Capsules: t =520 s
10 -
2 8-
X ]
6 -
4-
2 -
07 T T T AT T T T T — T T L
1 10 100 1000 10000
Tailles (um)

Figure V-5 : Comparaison de la distribution granulométrique des capsules a celle des gouttelettes de
I’émulsion obtenues lors de I’expérience C8

Le prélevement de capsules effectué¢ a t = 28 secondes (pH = 10,63) correspond a une
conversion en HMDA d’environ 90% (cf. partie II.A). On observe alors déja I’apparition d’un
second pic dans la distribution granulométrique des capsules par rapport a celle de 1’émulsion.
Ce second pic gagne en importance relative par la suite, comme on peut le constater au niveau
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des prélevements effectuées respectivement a t = 70 secondes (pH = 9,97) et a
t = 520 secondes (pH = 9,47). Précisons que ces deux derniers prélévements correspondent a
des conversions en HMDA supérieures a 95%.

L’évolution de la distribution granulométrique des capsules au cours du temps peut
étre expliquée par une agglomération (formation de ponts polymériques) irréversible des
capsules en formation et / ou nouvellement formées. L’hypothése d’une coalescence des
gouttes de I’émulsion durant leur transport vers le réacteur peut étre rejetée dans la mesure ou
le pic principal de la distribution granulométrique des capsules a t = 28 secondes est
quasiment superposé a celui représentant la distribution granulométrique de 1’émulsion.

Dans cette partie, nous avons mis en évidence l’influence de la concentration en
microcapsules sur [’apparition du phénomeéne d’agglomération de ces dernieres. Dans la
littéerature (Choi et al., 1991 ; Siddhan et al., 2007), l’apparition de ce phénomene est
egalement attribuée a [’hydrodynamique du réacteur de polycondensation. Une vitesse
d’agitation trop élevée a en effet pour conséquence une augmentation de la probabilité de
rencontre des capsules.

Lors de la mise en ceuvre de la réaction en continu, il sera donc intéressant de voir si
des conditions hydrodynamiques plus favorables peuvent permettre d’augmenter la
concentration en microcapsules sans qu’elles ne s’agglomerent.

I.A.3) Estimation de 1’épaisseur de la membrane des microcapsules

Dans le cadre de la caractérisation des microcapsules, il est intéressant de pouvoir
préciser ’épaisseur des microcapsules, notamment pour mieux prédire les vitesses de
libération des principes actifs. Si nous ne sommes pas parvenus a évaluer cette dernicre
expérimentalement par analyse MEB (via la coupe de microcapsules au microtome), nous
pouvons en revanche I’estimer par le calcul, a travers I’expression suivante, en faisant
I’hypothese que la totalit¢ du HMDA est consommé, et en assimilant la taille de toutes les
capsules au diametre moyen Ds; caractérisant leur distribution granulométrique :

5 = Y potym N (M HMpr +M HMDA)~ a. Ve - Cumpao - D32 Vo1
nbgouttes N goutte 6. Ppolym - Vp

Ou 9o est I’épaisseur de la membrane, Mympr €t Mympa les masses molaires respectives des
deux monomeres, ppolym 1a densité du polymeére, et a son taux de gonflement, défini comme le
rapport du volume de polymere gonflé par la phase aqueuse au volume de polymeére non
gonflé.

Pour la densité du polymeére, nous prenons la valeur de 1000 kg.m-3 proposée par
Yadav et al. (1990) pour le cas du polymere polyurée synthétisé a partir du HMDI et du
HMDA. Concernant le taux de gonflement, nous ne disposons pas de valeur numérique pour
caractériser notre polymeére. Pour exemple, Pearson et Williams précisent une valeur de o de
1,6 pour un polymeére obtenu a partir d’un isocyanate et d’un diol. Dans la mesure ou nous ne
disposons pas d’une valeur de a, nous prendrons une valeur égale a 1, ce qui revient a ne pas
prendre en compte le gonflement. Nous calculons alors des valeurs sous-estimées d’épaisseur
de membranes, et obtenons des valeurs comprises entre 50 et 140 nm pour les conditions
expérimentales testées.
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1.B. Propriétés thermiques des microcapsules

Suivant [utilisation du polymere synthétisé, il est important de connaitre ses
propriétés thermiques telles que la température de transitions vitreuse, la température de
fusion, etc.... Dans cette partie nous caractérisons certaines propriétés thermiques du
polymere obtenu a travers des analyses DSC.

Afin de comparer nos résultats a ceux de la littérature (cf. Yadav et al., 1996 a), la
méme méthode expérimentale a été choisie. Il s’agit d’'une méthode classique consistant en
une montée en température, a 10°C / min, ici de 25 a 400°C.

Le thermogramme obtenu lors de I’analyse DSC d’un échantillon de polymeére issu de
I’expérience C13 est présenté ci-dessous. Celui obtenu lors de la méme analyse sur un

échantillon issu de I’expérience C11 est présenté en annexe 9.
2
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Figure V-6: Thermogramme d’un échantillon de polymére obtenu lors de I’expérience C13

Ce thermogramme présente un point de fusion a environ 288°C, avec une chaleur de
fusion de 71 J/g. Il montre également un pic endothermique vers 249°C, et un pic
exothermique vers 251°C. Ce thermogramme est en bon accord avec les résultats obtenus par
Yadav et al. (1996 a) qui étudient les propriétés du polymére polyurée synthétis¢ a partir des
méme monomeres que ceux employés dans le cadre de notre étude.

Le premier pic endothermique situé vers 249°C correspond a la fusion des impuretés
formées durant la polymérisation. Le pic exothermique vers 251°C est probablement une
étape de cristallisation au cours de laquelle les chaines du polymére se réarrangent sous la
forme d’une structure la plus ordonnée possible.

Pour tester ces hypotheses, nous avons réalis¢ une analyse DSC supplémentaire
consistant a chauffer I’échantillon jusqu’a 265°C afin de passer ces deux premiers pics, a le
refroidir jusqu’a température ambiante, puis a le chauffer a nouveau jusqu’a 400°C selon la
procédure habituelle. Les résultats de cette analyse sont présentés sur la figure ci-dessous.
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Figure V-7 : Thermogramme issu de I’analyse DSC d’un échantillon de polymeére issu de ’expérience C13
mettant en évidence la nature des pics endothermique et exothermique vers 249°C et 251°C

Ce thermogramme montre que les deux pics endothermique (vers 249°C) et
exothermique (vers 251°C) ont disparu lors de la seconde étape de chauffe. Ceci confirme
I’hypothése que le pic observé précédemment vers 251°C correspond a une étape de
cristallisation.

Dans cette partie nous avons quantifié certaines propriétés thermiques du polymere,
demontrant comme le précisent Yadav et al. (1996 a) que le polymere obtenu est de type
thermoplastique a haut point de fusion. Ces propriétés nous permettent de verifier la qualité
du produit obtenu lors de la mise en ceuvre du procédé en batch.

II. Traitement des résultats cinétiques

Le but de cette étude est de comprendre la cinétique de la réaction étudiée.
L’acquisition de références de temps de réaction nous permettra par la suite de dimensionner
le réacteur choisi pour mettre en ceuvre le procédé en continu. Qutre [’estimation de temps de
réaction, nous déterminons dans cette partie [’influence de certains paramétres
(concentrations initiales en monomeres, taille des gouttelettes d’émulsion) sur la cinétique de
réaction.

Avant d’évaluer l'influence de ces parametres sur la cinétique de réaction, nous avons
dans un premier temps verifié la fiabilité de la technique expérimentale choisie pour acquérir
les données sur la cinétique de réaction. Puis nous avons abordé la question du mécanisme
contréolant la cinétique de réaction. Cette question est primordiale dans le cadre de
l’intensification des procédés dans la mesure ou il est parfois possible d’accélérer les
réactions en améliorant certains phénomenes de diffusion.
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Chapitre V : Mise en ceuvre de I’encapsulation en réacteur batch

II.A. Fiabilité de la technique expérimentale de suivi de la
cinétique de la réaction

Dans le but d’évaluer la reproductibilité de la méthode employée pour étudier la
cinétique de réaction, nous avons réalis¢ deux expériences dans des conditions
expérimentales identiques (expériences C5 et C6).

La figure ci-dessous illustre 1’évolution temporelle du pH au cours de ces deux
expériences. Dans les deux cas, I’évolution du pH est la méme, méme si I’on note un léger
écart au niveau de la trainée, a partir d’environ 220 secondes aprés le début de la réaction
(€cart supérieur a 2% a partir de 220 secondes).
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Figure V-8 : Evolution temporelle du pH lors des expériences C5 et C6

Sur cette figure, on observe que le pH chute d’abord rapidement (jusqu’a environ 50
secondes), puis le pH évolue plus lentement (jusqu’a 400 secondes), enfin un nouveau
changement de pente est observé apres 400 secondes. Les différentes portions de ces courbes
seront explicitées par la suite (cf. partie I1.B).

A partir des données expérimentales pH = f{(t), il est possible de remonter a des tracés
représentant Xyyvpa = f(t), la conversion en amine étant reliée a la diminution du pH depuis sa
valeur initiale pHy de la maniére suivante :

CumMpa = A‘Ch_p V-2
Ou Cj, est la concentration en ions hydrogene, et A et p des constantes déterminées lors de
I’étape d’étalonnage (cf. Chapitre II).

D’ou:

C -C P .
Xpypa = HMPAD AMDA — j - (i) =] —]0PHo=PH)p va3

CHMDA,() 0

Dans notre étude, la gamme de concentrations initiales en HMDA (0,0029 mol.L™ —
0,0077 mol.L'™") correspond a des pH, compris entre 11,50 et 11,12. D’aprés la gamme de pH
prise en compte lors de 1’étalonnage (cf. chapitre II), il sera alors possible de quantifier le

temps nécessaire pour atteindre des conversions en HMDA allant de 0,95 a 0,98. Dans la suite
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de cette étude, nous précisons les valeurs de tos correspondant au temps nécessaire pour
atteindre une conversion en HMDA de 95%.

Sur la figure ci-dessous nous présentons 1’évolution temporelle de Xyupa pour les
expériences C5 et C6, durant les 60 premieres secondes de la réaction. Au dela de 60
secondes, le pH diminue pour atteindre des valeurs non incluses dans la droite d’étalonnage
donnant le pH en fonction de Cyypa. On observe sur cette figure une bonne reproductibilité
entre les deux suivis cinétiques. Le tos, est respectivement de 39 et 42 secondes pour les
expériences C5 et C6, ce qui représente un écart relativement faible de 7%.
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Figure V-9 : Evolution temporelle de Xyypa lors des expériences CS et C6

Remarque sur le temps de mélange de 1’émulsion au pied de cuve

Sur la figure V-9, on observe des fluctuations de Xpyypa durant les 10 premicres
secondes, en particulier pour I’expérience C6. Ces fluctuations sont dues a ’homogénéisation
de I’émulsion et du pied de cuve. En effet, nous avons estimé expérimentalement le temps
nécessaire pour homogénéiser I’aspect blanc opaque caractérisant 1’émulsion dans toute la
cuve a environ 10 secondes.

Il est également possible d’estimer le temps de mélange t,, par la corrélation suivante
proposée par Nienow (1997) :

-2
- D
N.t, = 5,3.Np 1/3.(?J V-4

Ou N est la vitesse de rotation du mobile, D le diameétre du mobile (égal ici a 0,045m) et T le
diametre de la cuve (égal ici a 0,10 m). Cette corrélation est valable en régime turbulent et
fiable a plus ou moins 10%. Elle donne pour une vitesse d’agitation de 200 rpm avec un
nombre de puissance égal a 1,5, un temps de mélange égal a 7 secondes. La valeur estimée
expérimentalement est donc bien en accord avec cette valeur.

Pendant cette période, le signal mesuré par la sonde de pH est donc perturbé par la
non-homogénéité du systeme.
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Chapitre V : Mise en ceuvre de I’encapsulation en réacteur batch

Les expériences C5 et C6 ont donc permis de mettre en évidence la relativement bonne
reproductibilité de la méthode de suivi cinétique par pH-métrie pour la détermination du tos.
Les valeurs de ces tys sont précisées dans le tableau V-1.

I1.B. Régime de réaction

Les réactions de polycondensation interfaciale sont des réactions hétérogenes. Par
ailleurs, plusieurs mécanismes sont susceptibles d’influer sur la cinétique de réaction, et en
particulier la réaction chimique ainsi que la diffusion du monomere initialement en phase
aqueuse a travers la membrane, en supposant que la réaction a bien lieu du coté organique
de l'interface. La question des mécanismes régissant la cinétique apparente de la réaction est
encore peu discutée.

L’objectif de cette partie est de déterminer les phénomenes controlant la cinétique
apparente de la réaction a travers [’analyse de [’évolution temporelle du pH de la phase
continue contenant le monomere HMDA.

Nous avons réalisé les expériences C5 et Cl dans des conditions expérimentales
identiques (Cympao = 0,0040 mol.L'l, Dcapsules = 0,05, D3> = 25 um), hormis la concentration
initiale en HMDI. En effet, le rapport molaire R = ngyp;/ numpa est respectivement de 1 et de
2 pour les expériences C5 et Cl. Les évolutions temporelles du pH durant ces deux
expériences sont présentées sur la figure ci-dessous.
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Figure V-10 : Influence du rapport molaire R = nyyp;/ ngmpa sur la cinétique apparente de réaction
concernant les expériences CS et C1, tous les autres parameétres étant égaux par ailleurs : Cympa,o = 0,0040
mOLL-l’ (I)capsules = 03057 D32 =25 pm

Ces deux courbes présentent respectivement deux changements d’allure. Le premier
changement correspond a un pH proche de 10 (10 pour R = 1 a environ 40 secondes et 9,8
pour R = 2 a environ 15 secondes) qui correspond a la valeur du pKa2 de I’hexaméthyléne
diamine, dibase possédant deux pKa (pKal = 11,1 et pKa2 = 10,0).

Puis un second changement d’allure de la courbe intervient, pour I’expérience C5 a R
= 1 aux alentours de 300 secondes et un pH de 8,57 et pour I’expérience C1 a R = 2 aux
alentours de 90 secondes et un pH de 8,21. Au-dela de ces valeurs de pH les deux courbes
présentent des profils paralleles tendant vers des valeurs asymptotiques de pH. Si le premier
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changement peut étre attribué au pKa2 de I’hexaméthyléne diamine, en revanche le second est
certainement du a un changement de régime de réaction.

Etant donné que la cinétique apparente de la réaction est plus rapide jusqu’au second
chagement du profil temporel de pH dans le cas ou R = 2, autrement dit a plus forte
concentration initiale en isocyanate, il est probable que le mécanisme gouvernant la cinétique
apparente de la réaction soit dans cette zone la réaction chimique. Puis il est probable que la
diffusion de I’amine a travers la membrane entre en jeu, la cinétique apparente étant alors soit
controlée uniquement par ce phanomene ou bien par les deux a la fois (réaction chimique et
diffusion de I’amine a travers la membrane). Il est important de souligner que les tos pour ces
deux expériences sont respectivement de 12 et 39 secondes pour les expériences C1 (R =2) et
C5 (R =1). Ainsi la majeur partie de I’amine est convertie alors que la cinétique apparente de
la réaction est contrdlée par la réaction chimique.

Une compréhension plus détaillée de la cinétique de réaction nécessiterait la
modélisation de cette derniere en considérant au moins une réaction de polymérisation multi-
¢tapes ainsi que la séparation des phases.

Enfin, la figure V-11 montre que le pH atteint au niveau de 1’asymptote est d’environ
7,87 au bout d’environ 1200 secondes pour 1’expérience C5, contre environ 7,10 au bout
d’environ 880 secondes pour I’expérience C1. Sur la totalité¢ des expériences que nous avons
réalisées, il apparait que lorsque le HMDA est le monomeére limitant (R=2, expériences C1 et
C2), ce dernier est completement consommé (le pH se stabilisant & une valeur proche de 7 en
fin de réaction), alors qu’il ne I’est pas quand R = 1 (le pH se stabilisant a une valeur proche
de 8 en fin de réaction).

Ce résultat est en accord avec les observations de Wagh ef al. (2009). En effet, ces
derniers expliquent que trois formes d’oligomeéres sont généralement formées durant ce type
de réactions de polymérisations : des oligomeres possédant deux terminaisons amines, des
oligoméres possédant deux terminaisons isocyanates, et des oligomeéres possédant une
terminaison amine et une terminaison isocyanate. Or dans ce type de réactions de
polymérisation, les comportements observés montrent une prédominance des oligomeéres
possédant deux terminaisons isocyanates. Ceci traduit un excés de groupements isocyanate
ayant réagi par rapport aux groupements amines, et explique 1I’épuisement du monomeére
isocyanate avant le monomére amine. Ce phénomeéne renforce I’hypothése selon laquelle la
réaction a lieu du c6té organique de I’interface ou se trouve initialement I’isocyanate.

Les résultats décrits dans cette partie nous ont permis d’évaluer de maniére
qualitative le role des concentrations en monomeres sur la cinétique apparente de réaction.
La cinétique apparente est ainsi controlée par la réaction chimique sur la majeur partie de la
plage de conversion en amine (jusqu’a des conversions en amine d’environ 95%). La
cinétique apparente est ensuite controlée, au moins partiellement, par la diffusion de I’amine
a travers la membrane.

Par ailleurs les résultats obtenus montrent que [’amine n’est pas totalement
consommee lorsqu’elle n’est pas introduite initialement en défaut.

Enfin, si les données cinétiques obtenues nous permettent de quantifier aisément le
temps nécessaire pour convertir 95% d’amine, il est plus délicat de pouvoir préciser le temps
exact pour terminer la réaction, dans la mesure ou la fin de cette derniéere est en partie
controlée par le mécanisme lent de diffusion de |’amine a travers la membrane. Nous pouvons
simplement estimer le temps nécessaire pour atteindre un pH stabilisé, qui d’apres |’ensemble
des résultats obtenus, est de [’ordre de 10 a 20 minutes.
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Chapitre V : Mise en ceuvre de I’encapsulation en réacteur batch

I1.C. Influence de différents parameétres sur la vitesse de
réaction

I1.C.1) Influence de la taille des microcapsules

Si ’on souhaite proposer un procédé permettant de produire des microcapsules en
continu, en controlant leur taille via l’étape d’émulsification, il est important de vérifier la
dépendance de la cinétique apparente d’encapsulation vis-a-vis de la taille de gouttes. En
effet, cet aspect devra étre pris en compte pour le dimensionnement de réacteurs continus
d’encapsulation en fonction de la gamme de taille de microcapsules souhaitée.

Nous avons mis en ceuvre les expériences C4 et C9 dans les mémes conditions
expérimentales (R = 1 ; ®capsutes = 0,05 ; Crmpao = 0,0028 mol.L’l), a ’exception de la taille
moyenne des gouttes d’émulsion. . Les évolutions du pH pour ces expériences sont comparées
sur la figure suivante.
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Figure V-12 : Influence de la concentration initiale en monomeéres sur la cinétique apparente de réaction
concernant les expériences C4 et C9, tous les autres parametres étant égaux par ailleurs : R =1 ; @006 =
0,05 ; Civpao = 0,0028 mol.L™

Les Ds; correspondant aux populations de gouttelettes obtenues lors des expériences
C4 et C9 sont respectivement de 17 et 30 um. L’écart entre ces deux diametres moyens est
donc significatif. Les profils des vitesses de diminution du pH pour ces deux expériences sont
quasiment superposés durant les premiers instants de 1’expérience, jusqu’a environ 50
secondes et au premier changement de d’allure de la courbe di au pKa2 de I’amine. Puis la
cinétique apparente de la réaction est plus rapide dans le cas de I’expérience C4 pour laquelle
la taille moyenne des capsules est la plus faible. Le tys correspondant a cette expérience est
d’environ 47 secondes, contre environ 73 secondes pour 1’expérience C9.

La taille des gouttes étant plus petite pour le cas de I’expérience C4, il en résulte une
aire interfaciale plus grande. Or dans les deux cas les quantités de monomeres mises en jeu
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sont identiques, donc 1’épaisseur finale de la membrane est plus fine pour le cas des plus
petites gouttes : 49 nm contre 80 nm pour les plus grosses gouttes. La résistance a la diffusion
de ’amine a travers la membrane est donc plus importante dans le cas des plus grosses
gouttes, ce qui explique que la cinétique apparente correspondant a cette réaction soit plus
lente en fin de réaction.

En comparant les résultats obtenus pour des tailles moyennes de gouttes d’émulsion
de 17 um et 30 um, nous avons déemontré l’influence de la taille des gouttes sur la cinétique
d’encapsulation. En effet, cette derniere est d’autant plus lente que le diamétre moyen des
gouttes est élevé, a concentrations initiales en monomeres égales.

II.C.2) Influence de la concentration initiale en monomeres

Lors de la réaction de polycondensation, la quantité de polymere formé dépend du
nombre de moles de monomere limitant mises en jeu. Or de la quantité de polymere formé
dépend en partie |’épaisseur de la membrane des microcapsules, cette derniere dépendant
egalement de la nature des monomere choisis, de la densité de réticulation, ainsi que du taux
de cristallinité du polymere. C’est pourquoi il nous est apparu important d’évaluer ['impact
de la concentration en monomeres sur la cinétique de réaction.

Nous avons réalis¢é les expériences C3 et C4 dans les mémes conditions
expérimentales, a I’exception de la concentration initiale en HMDA. Sur la figure ci-dessous
nous comparons les évolutions du pH pour ces deux expériences.

12,00
C4: CHMDA,0 = 0,0029 mol/L
11,00 * C3: CHMDA 0 = 0,0047 mol.L
10,00 -
T
o
9,00 -
8,00 -
7,00 : : : : : :
0 200 400 600 800 1000 1200
t(s)

Figure V-3 : Influence de la concentration initiale en monomeres sur la cinétique apparente de réaction
concernant les expériences C4 et C3, tous les autres paramétres étant égaux par ailleurs : R =1 ; ®,,qye =
0,05 ; D3, =20 pm
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Chapitre V : Mise en ceuvre de I’encapsulation en réacteur batch

Les résultats de ces deux expériences montrent que la cinétique apparente de réaction
est plus rapide lorsque les concentrations initiales en monomeres sont plus élevées
(expérience C3), et ce des les premiers instants de la réaction. Or nous avons démontré
précédemment (cf. partie I1.B) que la vitesse de réaction est controlée par la réaction chimique
jusqu’a des conversions en amine assez ¢levées. Nous avons également mis en évidence que
la vitesse de polycondensation dépend de la concentration en isocyanate.

Les résultats présentés ici nous permettent de compléter cette analyse, en démontrant
que la vitesse apparente de réaction est d’autant plus rapide que la concentration initiale en

monomeéres est élevée. Ce résultat est en accord avec ceux obtenus par Yadav et al. (1996 b),
Dhumal et al. (2008) et Wagh et al. (2009).

III. Emulsification et encapsulation simultanées
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Dans les cas ou les deux étapes de [’encapsulation par polycondensation interfaciale
sont réalisées en batch, le temps caractéristique de l’étape d’émulsification est genéralement
de ’ordre de quelques minutes a quelques dizaines de minutes selon la technique employée, et
la taille de gouttes souhaitée.

Dans notre cas, |’émulsification est mise en ceuvre en mélangeur statique, et le temps
caractéristique de [’opération correspond au temps de séjour du fluide dans le mélangeur.
Dans le chapitre IV nous avons montré qu’en opérant en régime turbulent, une distribution
granulométrique « stable » est obtenue au bout d’environ 10 éléments mélangeurs (SMX,
SMX plus ou SMV). Dans la gamme de débit testés pour le mélangeur SMX (200 a 600 L/h), il
en resulte des temps de séjour trés courts : 0,11 a 0,04 secondes.

Ainsi dans le cas de la mise en ceuvre de [’étape d’émulsification en mélangeur
statique, les temps caractéristiques relatifs aux deux étapes sont tres différents, le rapport
entre les deux étant de ['ordre de quelques milliers a quelques dizaines de milliers. C’est
pourquoi il nous a paru intéressant de tester la mise en ceuvre simultanée de ces deux
opérations.

En pratique, les deux monomeres sont mis en présence des 1’étape d’émulsification, et
nous avons laissé la réaction se poursuivre dans le batch. L’émulsification a €té mise en
ceuvre avec un débit total de 383 L/h, et une concentration en phase dispersée de 25% en
volume. Afin d’éviter tout phénomeéne d’agglomération des capsules dans le réacteur, le
systéme a été dilué dans de la phase aqueuse dans le batch, afin de diminuer la concentration
en capsules a 5% en volume, comme lors des expériences précédentes. Le milieu dans le
batch a été maintenu en suspension via le méme dispositif d’agitation que pour les
expériences précédentes. Enfin, 1’émulsification a été¢ mise en ceuvre a température ambiante
(= 21°C), et la réaction a été poursuivie dans le batch thermostaté a 25°C (expériences C11 a
C13).

La figure ci-dessous illustre pour I’expérience C11 la comparaison de la distribution
granulométrique du milieu en sortie de réacteur et des microcapsules dans le réacteur a
différents instants.

16
. e C11: Sortie mél
14 —— Cl1: Réact, t =103 s
] C11: Réact, t =160 s
12 1 —Cl1:Réact, t=690s
10 7 —— Cl1: Réact, t =1020 s
- ] —— Cl11: Réact, t =1920 s
O 4
> 8
S
6 -
4 1
2 -
1 10 100 1000
Tailles (um)

Figure V-14: Comparaison de la distribution granulométrique des capsules en sortie de mélangeur
statique est dans le réacteur lors de I’expérience C11
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Chapitre V : Mise en ceuvre de I’encapsulation en réacteur batch

Les répartitions en tailles des capsules en sortie de mélangeur et dans le batch
présentent toutes des distributions monomodales. Cependant il apparait que la distribution en
tailles des capsules s’¢largit vers les plus petites tailles au cours du temps. Nous précisons les
diametres de Sauter correspondant a ces distributions dans le tableau suivant.

Sortie mélangeur
statique

D3, (um) 34,0 38,0 35,6 31,0 27,8 31,6

Temps (s) 103 160 690 1020 1920

Tableau V-3 : Evolution du diamétre de Sauter en fonction du temps lors de ’expérience C11

L’écart maximum entre ces diametres moyens est de 27%, ce qui n’est pas
négligeable. De plus, I’évolution de la distribution granulométrique des capsules est délicate a
interpréter dans la mesure ou elle va dans le sens d’une diminution du diameétre moyen.

Cette expérience est néanmoins prometteuse puisqu’aucun agglomérat de capsules n’a
été observé en sortie de mélangeur et dans le réacteur au cours de la réaction. Afin de tester la
reproductibilité de cette expérience, nous l’avons par la suite répétée a deux reprises
(expériences C12 et C13). Les résultats de I’expérience C12 en termes de granulométrie sont
présentés ci-dessous, et ceux de I’expérience C13 en annexe 10.

16 4
] = C12: Sortie mél
14 E ——Cl12: Réact,t=60s
12 C12: Réact, t =155 s
0 1 ——Cl12: Réact: t =290 s
1 1 —C12: Réact, t =455 s
el ]
> 84
2
6 -
4
2 1
0 - A —
1 10 100 1000
Tailles (um)

Figure V-5 : Comparaison de la distribution granulométrique des capsules en sortie de mélangeur statique
est dans le réacteur lors de I’expérience C12

Lors de I’expérience C12, nous avons observé des agglomérats de capsules en sortie
de mélangeur statique. Ces agglomérats correspondent au pic correspondant aux grandes
tailles (entre 90 et 150 um) sur la figure V-5 . Sur cette figure apparait également un pic vers
les petites tailles (entre 4 et 9 microns). Il est donc possible d’émettre I’hypotheése que des
gouttelettes ont été fragmentées lors du transport vers le réacteur, et que les petits fragments
sont responsables de ce pic vers les petites tailles. Nous avons observés ces mémes
agglomeérats et fragments en sortie de mélangeur statique au cours de 1’expérience C13.
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Sur la figure ci-dessous nous comparons les distributions en taille des capsules en
cours de formation en sortie de mélangeur lors des expériences Cl1 a Cl13, a celle
correspondant a I’émulsion obtenue lors de I’expérience Em17 (cf. Chapitre IV).

16
] —— C11: Sortie mél
14 i —— C12: Sortie mél
12 —— C13: Sortie mél
] —Em17
10 -
§ 8
S
6 1
4]
21
0 ] T T T T T T L
1 10 100 1000
Tailles (um)

Figure V-16 : Comparaison des distributions granulométriques des capsules en formation en sortie de
mélangeur statique pour les expériences C11 a C13 a la distribution granulométrique des gouttelettes
d’émulsions obtenues lors de I’expérience Em17

Ces répartitions granulométriques présentent un pic principal quasiment identique
dans les quatre cas. Le D3, caractérisant la distribution issue de I’expérience Em17 est de 31,8
um, contre 34,0 um pour la distribution des capsules en sortie de mélangeur issue de
I’expérience C11. Ceci représente un écart de 6%, ce qui est satisfaisant. On peut donc
supposer qu’un phénomene de fragmentation des gouttelettes en sortie de mélangeur s’est
produit durant les expériences C12 et C13. Si ce dernier peut étre di au transfert du milieu
depuis les mélangeurs statique vers le réacteur, il peut également étre attribué au mode de
prélévement en sortie de mélangeur via une vanne quart de tour.

Pour déterminer [’origine du phénomene de fragmentation des capsules, le dispositif
de transfert du milieu depuis la sortie du mélangeur statique vers le réacteur pourrait étre
amélioré, par exemple en rapprochant le réacteur de la sortie du mélangeur statique.

Si le phénomene de fragmentation de capsules pouvait étre évité, ces trois expériences
seraient plutot prometteuses en termes d’intensification du procéde. Le fait de pouvoir
réaliser simultanément |’émulsification et la mise en présence des monomeres permettrait de
s affranchir de ['utilisation d’une troisieme pompe, et donc de réduire les coits d’installation.
Dans le cas ou un dispositif continu permettrait d’assurer le temps de séjour nécessaire a la
poursuite de la réaction jusqu’a son terme (cf. Chapitre VI), le passage au continu d’un tel
procéde serait alors relativement aisé.
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Chapitre V : Mise en ceuvre de I’encapsulation en réacteur batch

Conclusion

Cette ¢tude du procédé semi-continu d’encapsulation par polycondensation interfaciale
nous a permis dans un premier temps de vérifier que le transport de I’émulsion entre les deux
unités (émulsification et encapsulation) n’engendre aucune modification de la granulométrie
des gouttes de I’émulsion. Cette distribution en taille est ensuite conservée pendant
I’encapsulation. Nous avons également mis en évidence ’apparition d’un phénomeéne non
réversible d’agglomération des microcapsules lors de I’augmentation de la concentration de
ces dernicres. Les conditions hydrodynamiques dans la cuve agitée doivent étre a 1’origine de
ce phénomeéne.

L’un des enjeux du passage au continu réside donc dans la mise en ceuvre de
conditions hydrodynamiques permettant de réduire la probabilit¢ de rencontre entre les
capsules, tout en augmentant leur concentration par souci de rentabilité du procédé.

L’étude du comportement cinétique de la réaction nous a permis de mettre en évidence
le contrdle de la vitesse de réaction par la réaction chimique jusqu’a des taux de conversion en
HMDA assez élevés (de 1’ordre de 95%), puis par la diffusion du HMDA a travers la
membrane.

D’autre part, nous avons montré que la cinétique de réaction est accélérée avec
I’augmentation des concentrations initiales en monomeres. La diminution de la taille des
gouttes permet d’accélérer la vitesse apparente de réaction.

Enfin, la mise en ceuvre de I’étape d’émulsification en mélangeur statique nous a
permis d’ouvrir une premicre voie d’intensification du procédé grace aux faibles temps
caractéristiques de 1’opération. Nous avons démontré, malgré une petite réserve, que le fait de
mettre les deux monomeres en présence des le début du procédé n’était pas dommageable
pour la distribution en taille des microcapsules.

Cette voie d’intensification n’a pu étre testée dans le cadre du passage au continu
(cf. Chapitre VI) pour des raisons techniques. Ces premiers résultats, prometteurs, devront
étre considérés sérieusement dans de futures études.
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Chapitre VI : Etude de I’encapsulation en continu : Intensification du procédé

CHAPITRE VI

ETUDE DE
L’ENCAPSULATION EN
CONTINU
INTENSIFICATION DU
PROCEDE
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L’objectif principal de ce chapitre est de mettre en ceuvre la totalit¢ du procédé
d’encapsulation par polycondensation interfaciale en continu. Dans le chapitre IV, nous avons
démontré que les mélangeurs statiques Sulzer étudiés permettent de bien maitriser la taille des
gouttes en opérant en régime turbulent. Dans ce dernier chapitre, nous nous focalisons sur
I’étape réactionnelle. La réussite du couplage entre les deux unités employées dépend tout
d’abord de la conservation de la distribution granulométrique des gouttelettes de 1’émulsion
au cours du transport entre les deux étapes et durant I’encapsulation.

Dans le chapitre V, nous avons démontré que la cinétique apparente de réaction est
contrélée par la réaction chimique jusqu’a des taux de conversions en HMDA relativement
¢élevés (de ’ordre de 95%). 1l est important de s’assurer lors du passage au continu que cette
cinétique apparente est conservée.

Lors de I’é¢tude du procédé semi-continu, nous avons mis en évidence un phénoméne
d’agglomération des capsules pour une concentration en capsules de 10% en volume. Nous
évaluons donc dans le présent chapitre 1’influence de 1’hydrodynamique du réacteur de
polycondensation sur 1’apparition de ce phénomene.

Enfin, nous étudions la mise en ceuvre de deux nouvelles voies d’intensification du
procédé grace au passage au continu. Dans la mesure ou la réaction de polycondensation est
trés rapide, cette derniere permet de « solidifier » rapidement 1’interface entre les deux phases.
Nous exploitons cette propriété, ainsi que des conditions hydrodynamiques favorables li¢es au
choix du réacteur continu pour mettre en ceuvre le procédé sans tensioactif pour stabiliser les
gouttes de I’émulsion. Nous étudions également la possibilité d’augmenter la concentration en
capsules dans le réacteur jusqu’a 25% en volume.

Pour ces expériences, I’émulsification est réalisée dans le mélangeur statique SMX
constitué¢ de 10 éléments. Comme précisé dans le Chapitre II, les débits mis en ceuvre dans le
mélangeur statique (204 — 647 L/h) sont bien supérieurs a ceux admissibles dans le réacteur
Deanhex (1 — 15 L/h). C’est pourquoi I’émulsion est mise en circulation via le bac de phase
continue, et une fraction seulement du débit sortant du mélangeur est envoyée vers le réacteur.

Dans le tableau ci-dessous nous présentons les conditions expérimentales testées dans
le cadre de cette étude. Le débit indiqué est la somme des débits d’émulsion et de phase
aqueuse circulant dans le réacteur. Le débit d’émulsification dans le mélangeur statique est
fixé a 167 L/h pour les essais réalisés avec le tensioactif, et a 353 L/h quand on n’utilise pas
de stabilisant. Les temps de sé€jour dans le réacteur ainsi que le nombre de Reynolds
hydraulique calculé en fonction des propriétés de la phase continue sont également précisés.

Dans le tableau VI-1 on distingue les concentrations en phase dispersée pour 1’étape
d’émulsification ®¢myision €t 1a concentration en capsules pour 1’étape d’encapsulation @capsules-

La tension interfaciale ¢ entre les deux phases est ¢gale a 3 mN/m lorsqu’on utilise le
tensioactif Tween 80 pour stabiliser les gouttes, et vaut 47 mN/m lorsqu’on opére sans
tensioactif.

Suivant les expériences, la température dans le réacteur varie de 21°C a 40°C. La
concentration en HMDA est la concentration initiale en monomere dans la phase continue.
Toutes les expériences ont été mises en ceuvre avec un rapport molaire entre les deux
monomeres R = 1. Enfin, la valeur Xpyupa indiquée dans ce tableau correspond a la
conversion en HMDA mesurée en sortie de réacteur.
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Chapitre VI : Etude de I’encapsulation en continu : Intensification du procédé

Réf. . Q Duisi @ yicr o Cumpa_o Xumpa
Exp. Reacteur o gomy 6O Re ool vy SN TCO oy ()
£r" [ 4,7 10,2 645 25 5 3 21 4,7.10° 91
2 mm
g2 [ 50 9.6 686 25 4 3 25 4,1.10° 55
2 mm
Deanhex 3
E3 49 9,7 673 25 10 3 25 7,7.10 64
2 mm
E4 Dieailiss 52 94 714 25 11 3 - 7,7.10° 90
2 mm
E5 - 9,9 19,4 680 25 10 3 25 7,7.10° 78
E6 Dreailiss 50 9.6 686 25 5 - 25 4,7.10° 33
2 mm
E7 9.8 230 867 25 10 3 25 7,7.10° 93
ES 10,0 226 884 25 6 25 4,7.10° 83
E9 Dzeanhex 49 9.8 673 25 4 40 4,7.10° 72
mm
Deanhex 3
E10 50 9.6 686 60 24 3 25 23,5.10
2 mm

Tableau VI-1 : Conditions expérimentales testées pour le passage au continu du procédé
d’encapsulation : “échantillons de polymére analysés en DSC, “échantillon de polymére analysé en FTIR

I. Utilisation du réacteur Deanhex

Afin de valider le passage en continu de [’étape d’encapsulation, nous avons mis en
ceuvre la réaction dans un milliréacteur développé et mis au point au laboratoire. Les
dimensions du réacteur sont telles que l’on peut tester différents parametres en utilisant des
volumes de fluide raisonnables a I’échelle du laboratoire.

Ce réacteur a fait I’objet d’une thése visant a caractériser I’influence des parametres
géométriques du canal sur les performances hydrodynamiques et thermiques (Anxionnaz,
2009). D’apres ces travaux, une géométrie de canal a été sélectionnée selon des critéres de
temps de mélange, et de DTS. Ceci permet de nous placer dans des conditions optimales de
temps de mélange au moment de 1’introduction du second monomere dans la phase continue.
L’écoulement dans le réacteur est de type piston, permettant de bien contrdler les temps
réactionnels.

Enfin, ce réacteur n’a jamais été étudié en systéme diphasique. Notre étude va donc
permettre d’enrichir les connaissances sur le réacteur Deanhex, et élargir ses domaines
d’applications.

I.A. Passage du batch au continu

Un des objectifs de cette étude est de proposer un procédé continu permettant de bien
maitriser la granulométrie des capsules produites. Comme pour [’étude du procédeé découplé
semi-continu mis en ceuvre dans le Chapitre V, le fait d’utiliser deux unités distinctes pour
réaliser les étapes d’émulsification et d’encapsulation engendre le risque de modifier la
granulométrie des gouttes obtenue lors de la premiere étape au cours du transport de
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[’émulsion. Il est donc primordial de vérifier que la granulométrie de [’émulsion est
conservée durant l’étape d’encapsulation.

Nous avons démontré dans le chapitre précédent que la cinétique de réaction est
controlée par la réaction chimique jusqu’a des taux de conversion en HMDA élevés (de
["ordre de 95%). Dans ce cas, I’hydrodynamique du réacteur ne devrait pas modifier la
vitesse apparente de la réaction. Il nous parait cependant nécessaire de vérifier si les taux de
conversion obtenus en sortie de réacteur continu sont en accord avec les données acquises en
batch (cf. Chapitre V).

Enfin, nous caractérisons respectivement par analyses FTIR et DSC les liaisons
chimiques formées ainsi que les propriétés thermiques du polymere obtenu lors du passage au
continu. Nous pouvons ainsi comparer ces données aux données de la littérature afin de
verifier |’'obtention du polymere attendu.

Nous proposons donc de valider le procédé continu selon les criteres susmentionnés a
travers les résultats de ’expérience E2. Nous comparons le taux de conversion en sortie de
réacteur lors de cette expérience aux résultats obtenus lors de [’expérience C5 en batch dans
des conditions expérimentales similaires (T= 25 °C, concentration en capsules Pcupsuies = 5 %0
vol., @imuision~ 25 % vol., Crnipao=4,1.107 mol/L).

[.A.1) Comparaison de la distribution granulométrique des microcapsules a celle
des gouttelettes de 1’émulsion

Dans cette partie on s’intéresse a l’évolution de la morphologie et de la répartition
granulométrique de [’émulsion et des capsules, afin de déterminer l'influence du transport de
[’émulsion et de la réaction sur la forme et la taille des microcapsules.

LA.1.a Morphologie des microcapsules

Nous avons observé au microscope un échantillon de gouttelettes apres émulsification
ainsi qu’un échantillon de microcapsules obtenues apres la réaction. Les figures ci-dessous
présentent des photographies de ces échantillons. On observe que comme les gouttelettes
d’émulsion, les microcapsules obtenues sont bien sphériques.

Figure VI-1 : Image au microscope optique de gouttelettes d’émulsion obtenues lors de I’expérience E2
(grossissement : x10)
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Chapitre VI : Etude de I’encapsulation en continu : Intensification du procédé

Figure VI-2 : Image au microscope optique de microcapsules obtenues lors de I’expérience E2
(grossissement x10)

LA.1.b Analyse granulométrique

Sur la figure VI-3 ci-dessous nous comparons les distributions granulométriques
respectives des gouttes d’émulsion et des microcapsules obtenues lors de I’expérience E2. Les
deux distributions sont quasiment superposées, et les diametres de Sauter de ces deux
distributions sont tous les deux égaux a 14 um. La granulométrie de 1’émulsion n’est donc
altérée ni par le transport entre le mélangeur statique et le réacteur, ni par la réaction.
Remarquons cependant que 1’essai décrit a été réalisé a concentration en capsules

relativement faible (5 % volumique), et dans le cas ou I’émulsion est stabilisée par le
tensioactif (Tween 80).

% vol.

—— E2: Gouttes émulsion
2 —— E2: Capsules

1 10 100 1000
Tailles (um)

Figure VI-3: Comparaison de la distribution granulométrique des capsules a celle des gouttelettes de
I’émulsion obtenues lors de I’expérience E2

Remarque
Le diametre moyen précisé précédemment est plus faible que celui obtenu pour des

debits d’émulsification supérieurs lors de [’étude de |’émulsification exposée dans le chapitre
1V (55 a 18 pm pour des débits compris entre 204 et 600 L/h contre 14 um pour un débit de

153



167 L/h ici). Cette différence peut étre attribuée a l’influence de la recirculation de |’émulsion
dans le mélangeur statique.

Les résultats présentés dans le chapitre IV concernant ’émulsification réalisée en un
seul passage ont montré que le diametre moyen des gouttes est pratiquement stabilisé a partir
de 10 éléments. Dans le cas décrit ici, la recirculation dans le mélangeur statique pendant
quelques minutes conduit a des diametres plus petits que ceux obtenus en un seul passage.
Précisons qu’'une recirculation de 15 minutes dans le dispositif expérimental correspond pour
le débit teste (167 L/h) au passage a travers environ 100 éléments SMX. 1l existe donc dans le
cas décrit ici une derive du diametre moyen des gouttes dii a la recirculation.

Cependant, dans la mesure ou nous effectuons les prélevements respectifs des gouttes
d’émulsion et des microcapsules quasiment au méme instant, la comparaison des deux
distributions granulométriques reste pertinente.

I.A.2) Comparaison des données cinétiques du procédé continu a celles obtenues
en batch

Etant donné la longueur du canal dans lequel est mise en ceuvre la réaction E2 (3,67
m), ainsi que le débit total dans le réacteur ( Qs = 5 L/h) le temps de séjour dans ce dernier
est de 9,6 secondes. Ce temps est inférieur au tys mis en évidence lors de I’expérience C5 (39
secondes), et a fortiori au temps nécessaire pour obtenir un taux de conversion proche de
100% (de I’ordre de 20 minutes).

L’emploi de ce réacteur permet cependant de comparer la conversion en HMDA en
sortie de réacteur aux données batch dans les premiéres secondes de la réaction. Pour mener la
réaction jusqu’a son terme en continu, il sera possible d’augmenter la longueur du réacteur, ou
encore d’en associer plusieurs en série.

Sur la figure VI-4 nous comparons le taux de conversion en monomere HMDA en
sortie de réacteur pour 1’expérience E2 avec celui obtenu en batch dans les mémes conditions
de température, de concentration en capsules, et de concentrations initiales en monomeres
(expérience C5).

Remarque

Le taux de conversion est déterminé a partir d’une mesure de pH effectuée en sortie de
réacteur, apres passage dans un tube de récupération. Le temps de séjour dans le réacteur est
exactement de 9,6 secondes, mais la mesure du pH est effectuée au bout de 12,9 secondes.
C’est a ce temps que sont comparés les taux de conversion.

La conversion en sortie de réacteur est de 55%, contre 65% au méme temps pour
I’expérience en batch. Ceci représente un écart de 15%, que 1’on peut attribuer a 1’incertitude
sur la valeur du pH mesurée en sortie du réacteur

Ce résultat montre que la vitesse apparente de réaction dans le réacteur Deanhex est la
méme qu’en batch. Ceci confirme le fait que la cinétique de réaction est controlée par la
réaction chimique au cours des premieres secondes, et non par la diffusion du HMDA en
phase aqueuse. En effet, dans le cas du réacteur Deanhex, le temps d’homogénéisation entre
I’émulsion et la phase aqueuse contenant le monomere HMDA est plus rapide qu’en batch
(= 0,5 secondes contre environ 10 secondes en batch). Ainsi, si la cinétique avait été controlée
par la diffusion du monomére HMDA en phase aqueuse, la vitesse de réaction aurait pu étre
accélérée via ’emploi du réacteur Deanhex.
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Figure VI-4 : Comparaison des données cinétiques entre I’expérience en batch C5, et I’expérience en
réacteur Deanhex E2

I.A.3) Caractérisation du polymere formé

Dans cette partie, nous analysons la nature des liaisons chimiques formées ainsi que
les propriétés thermiques du polymere obtenu afin de vérifier ['obtention du polymere
attendu.

L.A.3.a Nature des liaisons chimiques

Lors de Ila polycondensation de [I’hexaméthylénediamine (HMDA) et de
I’hexaméthyleénediisocyanate (HMDI), les groupements amines et isocyanates réagissent de la
maniere suivante :

nH,N—(CH,)¢~NH, + nOCN—(CH,)¢~NCO > -[HN—(CH,)s~NH-OCNH—(CH,)s - NHCO]n-
HMDA + HMDI > Polyurée

Lors de la formation de la polyurée, le groupement fonctionnel isocyanate N=C=0
présent au niveau de 1’isocyanate disparait. Ainsi, la consommation de 1’isocyanate durant la
réaction se traduit par la disparition du pic caractéristique de ce groupement sur le spectre
FTIR.

Le résultat de I’analyse FTIR d’un échantillon de polymere séché obtenu lors de
I’expérience E2 est présenté sur la figure ci-dessous. Ce dernier est comparé avec les données
de la littérature concernant les spectres FTIR respectifs de ’'HMDA et de ’HMDI fournis en
annexes 1 et 2.
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Figure VI-5 : Résultat de ’analyse FTIR d’un échantillon de polymére séché obtenu suite a ’expérience
E2

Sur la figure VI-5, on observe un premier pic vers 3334 cm™. Il peut étre attribué a
I’élongation des liaisons N-H liées (3300 — 3250 cm™). Ce type de liaison est présent aussi
bien dans I’amine que dans la polyurée.

Les pics 4 2919, 2908 et 2852 cm™ sont certainement caractéristiques de la présence
des groupements CH, des amines aliphatiques.

Contrairement au spectre de I’HMDI, celui correspondant a notre échantillon ne
présente pas de pic entre 2275 et 2242 cm™. On en déduit que le polymére analysé ne posséde
plus de liaisons N=C=0. L’isocyanate a donc été consomme¢ en totalité.

Le pic a 1623 cm™ correspond a la déformation des amines primaires, et 1’épaulement
vers 1573 cm™ correspond 4 la déformation des amines secondaires.

L’épaulement a 1560 cm™ témoigne de I’élongation de la liaison C=0.

Les pics entre 1220 et 1020 cm’' sont certainement dus 4 la vibration de la liaison C-N
formée lors de la réaction.

Les résultats de cette analyse FTIR montrent donc la consommation de [’isocyanate et
la formation de la polyurée. En complément de cette étude, des analyses DSC ont été réalisées
sur certains échantillons afin d’analyser les propriétés thermiques du polymere obtenu. Ces
analyses font [’objet de la partie suivante.

156



Chapitre VI : Etude de I’encapsulation en continu : Intensification du procédé

1.A.3.b Propriétés thermiques

Nous avons déja analysé les propriétés thermiques d’échantillons de polymere obtenus
dans le cadre de [’étude du procédé semi-continu présenté dans le Chapitre V. La méme
démarche est adoptée ici, dans le cadre de la mise en ceuvre du procédeé d’encapsulation en

continu.

Nous présentons le thermogramme d’un échantillon de polymeére obtenu lors de
I’expérience E2 sur la figure ci-dessous, et celui d’un échantillon de polymeére obtenu lors de

I’expérience E1 en annexe 3.
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Figure VI-6 : Analyse DSC d’un échantillon de polymeére issu de I’expérience E2

Ces deux thermogrammes présentent les mémes pics caractéristiques que ceux obtenus
précédemment (cf. Chapitre V). Nous récapitulons dans le tableau ci-dessous les températures
et chaleurs caractéristiques des différents pics pour ces deux analyses.

Pic endothermique Pic exothermique Fusion
Réf. Exp. T. (°C) AH, (J/g) Texo (°C) AHexo (J/8) T (°C) AH; (J/g)
El 238 23 256 12 289 81
E2 241 19 253 7 290 100

des expériences E1 et E2

Tableau VI-2 : Caractéristiques des différents pics obtenus sur les thermogrammes des échantillons issus

Ces résultats sont tres similaires a ceux obtenus dans le cas du procédé semi-continu
(chapitre V), et en accord avec ceux détaillés dans la littérature (Yadav et al., 1996 a). En
effet on obtient bien un point de fusion vers 290°C, ainsi qu’un pic endothermique vers 240°C
correspondant a la fusion des impuretés, et un pic vers 255°C traduisant une étape de

cristallisation.
Le fait de mettre en ceuvre la réaction en continu grace au réacteur Deanhex permet

donc de conserver les propriétés thermiques du polymere.
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La réaction d’encapsulation a été mise en ceuvre avec succes dans le réacteur
Deanhex de 2 mm de largeur de canal. La granulométrie des gouttes d’émulsions est
conservee lors de ’étape d’encapsulation. La maitrise de la taille de |’émulsion permet donc
de controler la taille des capsules produites en fin de procéde.

Le taux de conversion en HMDA en sortie de réacteur continu est similaire a celui
obtenu en batch. La cinétique apparente de réaction est donc identique dans les deux types de
réacteurs, confirmant que la diffusion du monomere dans la phase aqueuse n’est pas un
phénomene limitant pour la réaction.

Par ailleurs les caractéristiques du polymere obtenu en termes de nature des liaisons
chimiques formées et propriétés thermiques sont en accord avec la littérature, indiquant que
ce dernier est bien le polymere attendu.

1.B. Augmentation de la concentration en capsules

Lors de I’expérience a 10% volumique en phase dispersée en cuve agitée (expérience
C8, cf. Chapitre V), nous avions observé la formation d’agglomérats de microcapsules au
bout de quelques secondes (environ 28 secondes).

L utilisation d’un réacteur continu, dont les caractéristiques hydrodynamiques sont
bien différentes de celles d’une cuve agitée, pourrait nous permettre d’éviter ce phénomeéne
d’agglomération. En effet, |’écoulement piston dans le réacteur Deanhex devrait limiter la
probabilité de rencontre des capsules en cours de formation.

La longueur du réacteur va nous permettre d’observer les conséquences
macroscopiques dues aux phénomenes de surface (gouttes puis capsules) au bout des 10
premieres secondes de la réaction. Afin d’évaluer les risques d’agglomération sur des temps
plus longs, un échantillon sera prélevé en sortie de réacteur et maintenu sous agitation
magnétique dans un bécher.

Nous avons donc réalisé I’expérience E3 avec une concentration en phase dispersée de
10% dans le réacteur.

La conversion en HMDA mesurée en sortie de réacteur pour cette expérience est de 64
%. On peut comparer cette valeur a celle obtenue au méme temps lors de ’expérience C8
réalisée en batch dans les mémes conditions de température et de concentrations initiales en
monomeéres (cf. figure VI-7). Au bout de 13 secondes, la conversion obtenue en batch est de
66 %, soit un écart trés faible de 3 %.
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Figure VI-7 : Comparaison des données cinétiques entre I’expérience en batch C8, et I’expérience en
réacteur Deanhex E3

L’échantillon de milieu réactionnel dans le bécher est placé sous agitation douce afin
de maintenir les capsules en suspension et de minimiser les interactions entre elles. Ceci nous
permet d’observer visuellement le comportement des capsules a des taux de conversion
supérieurs a 64 %. Nous n’observons aucune évolution du milieu durant les deux premicres
minutes suivant le prélevement, puis apparait un phénomene d’ « agglomération » des
capsules. Une analyse granulométrique est alors effectuée sur un échantillon d’agglomérats de
microcapsules.

Nous comparons sur la figure ci-dessous la distribution granulométrique de cet
¢chantillon a celles de I’émulsion initiale et des capsules en sortie de réacteur (t; = 13 s).
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Figure VI-8 : Comparaison de la granulométrie des gouttes de ’émulsion aux capsules en sortie de
réacteur, et au milieu dans le bécher au bout de 3 minutes 28 secondes aprés le début de la réaction pour
P’expérience E3
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On observe que la répartition granulométrique des capsules en sortie de réacteur est
identique a celle des gouttes de I’émulsion. A cette concentration, le réacteur Deanhex permet
donc de mener a bien la réaction d’encapsulation sans générer de probléme de collage ou
d’agglomération entre les capsules, et cela jusqu’a des taux de conversion de 64 %.

En revanche, 1’échantillon prélevé dans le bécher en sortie de réacteur présente, apres
quelques minutes supplémentaires de réaction, une distribution granulométrique trimodale,
avec I’apparition de pics correspondant a des tailles plus élevées. Or cet échantillon a été
prélevé au bout d’environ 3 minutes 30 secondes apres le début de la réaction. Or les données
batch nous ont permis d’obtenir pour I’expérience C8 un tos de 41 secondes. Le phénomeéne
d’agglomération des capsules apparait donc a une conversion en HMDA trés élevée
(supérieure a 0,95).

Dans le cas de I’expérience en continu E3, la membrane des capsules n’est pas encore
entiecrement formée en sortie de réacteur (Xympa = 0,64). Des agrégats de capsules visibles a
I’ceil nu apparaissent dans le bécher pour une conversion en HMDA supérieure a 0,95.

Le fait de diluer et d’agiter magnétiquement le milieu pour I’analyse granulométrique
ne permet pas de «casser » ces agrégats. Ceci nous permet de supposer la formation de
liaisons chimiques entre capsules, véritables ponts polymériques. Plutdt que d’agrégats, il
s’agit donc ici d’agglomérats.

Ces résultats montrent donc que le phénomene d’ « agglomération » des capsules déja
observé lors de I’expérience en batch pour une concentration en capsules de 10 % volumique,
survient pour une conversion en HMDA supérieure a 95%.

Provoqué par la rencontre entre particules, ce phénomene d’agglomération est lié aux
conditions hydrodynamiques dans lesquelles est réalisée la réaction. La mise en ceuvre de la
réaction jusqu’a son terme (ou au moins jusqu’a une conversion en HMDA supérieure a sa
valeur critique située entre 0,95 et 1,00) dans des conditions d’écoulement limitant les
interactions entre capsules pourrait limiter ’apparition de ce phénomene.

I.C. Influence de la température sur la cinétique de réaction

L’expeérience E4 a été réalisée a une température supérieure aux précédentes, afin
d’évaluer 'influence de la température sur la cinétique de la réaction. Nous avons choisi de
travailler a 32°C. Le taux de conversion en HMDA en sortie de réacteur sera comparé a celui
obtenu a concentrations initiale en HMDA identique a 25 °C (expérience E3).

La phase aqueuse contenant le HMDA est amenée a la température désirée.
L’émulsion alimente le réacteur a température ambiante, ce qui diminue légerement la
température du milieu réactionnel. La température résultant du mélange des deux fluides est
mesurée en sortie de canal.

Les taux de conversions obtenus en sortie de réacteur aux deux températures sont
comparées sur la figure ci-dessous sur laquelle sont également présentées les données
cinétiques obtenues en batch a T=25°C.
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Figure VI-9: Influence de la température sur la cinétique de réaction: comparaison des conversions en
HMDA en sortie de réacteur pour les expériences E3 et E4

La conversion en HMDA obtenue en sortie de réacteur pour I’expérience E4 a 32°C
est de 90%. La réaction est donc bien accélérée lorsqu’on augmente la température.

Au cours de cette expérience a 32°C, nous n’avons observé aucun phénomene
d’agglomération des capsules en sortie de canal. Les distributions granulométriques de
I’émulsion et des capsules en sortie de réacteur sont comparées sur la figure ci-dessous. On
n’observe aucune évolution significative de la granulométrie, ce qui confirme qu’a ce taux de
conversion en amine (0,90), aucun phénomene de collage entre capsules ne se produit.
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Figure VI-10 : Comparaison de la granulométrie des gouttes de I’émulsion aux capsules en sortie de
réacteur pour I’expérience E4

Nous avons également effectué un prélévement d’échantillon du milieu réactionnel en
sortie du réacteur. Comme lors de I’expérience réalisée a 25°C, 1’échantillon est maintenu
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sous agitation magnétique a température ambiante. Au bout d’environ 2 minutes 30 secondes,
on observe a nouveau un phénomeéne d’agglomération des capsules. Un échantillon est alors
prélevé et analysé en termes de granulométrie. On obtient une distribution monomodale, et
relativement similaire a celle des capsules en sortie de réacteur (cf. figure ci-dessous),
caractérisée par un diametre de Sauter d’environ 12 pm contre environ 15 um pour la
distribution des capsules sortant du réacteur. La différence entre ces deux diametres moyens
n’est pas significative dans la mesure ou elle est inférieure a I’erreur liée a la mesure (cf.
Chapitre IV).
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Figure VI-11 : Comparaison des distributions granulométriques des capsules en sortie de réacteur et dans
le bécher au bon de 2 minutes 40 secondes pour I’expérience E4

Dans ce cas I’agrégation des particules est encore réversible. En effet une simple
dilution et agitation magnétique de I’échantillon suffit a séparer les agrégats, certainement en
neutralisant les forces d’attraction des capsules entre elles.

Or ce prélevement a été effectué toujours pour une conversion en HMDA supérieure a
0,95, mais certainement avant la conversion « critique » atteinte lors de 1’expérience E3
décrite précédemment. Le phénomeéne d’agglomération (irréversible) des microcapsules est
donc précédé d’un phénomene d’agrégation (réversible), et se produit pour une conversion en
HMDA trés ¢élevée, comprise entre 95 % et 100%. Le taux de conversion « critique » est tres
difficile a déterminer dans la mesure ou 1’on se situe en fin de réaction, lorsque la cinétique
devient plus lente et est gouvernée par la diffusion de I’amine a travers la membrane. De plus,
au-dela de 95%, le suivi de pH ne permet plus de remonter aux taux de conversion en amine
(cf. Chapitre II).

[.D. La montée en échelle

L’emploi du réacteur Deanhex de 2 mm de largeur pour la mise en ceuvre de
[’encapsulation par polycondensation interfaciale en continu a été validé précédemment. 1l
s’agit ici de réaliser une premiere étape de montée en échelle, et d’évaluer l'influence de la
largeur du canal sur les performances de [’encapsulation en Deanhex. Pour cela, une
maquette de 4 mm de largeur a été testée (expérience ES). Le fait de passer a un canal de
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Chapitre VI : Etude de I’encapsulation en continu : Intensification du procédé

largeur 2 fois plus grande que le premier et de méme longueur permet de doubler le temps de
sejour, et d’atteindre une conversion en HMIDA en sortie de réacteur plus importante que lors
des expériences avec le réacteur de 2 mm de largeur.

Dans le cadre de leurs travaux, Anxionnaz et al. (2009) se sont intéressés aux profils
d’écoulement générés par la succession de coudes et de longueurs droites constituant les
canaux du réacteur Deanhex. IIs ont mis en évidence a travers une étude CFD 1’apparition de
boucles de recirculation caractéristiques des écoulements de Dean. Tout en travaillant dans
des gammes de nombres de Reynolds habituellement caractéristiques du régime laminaire, ces
phénomenes de recirculation permettent d’homogénéiser rapidement les champs de
température, de vitesse, et de quantité de mouvement.

D’apres la littérature, 1’apparition des vortex de Dean a lieu a partir d’'un nombre de
Dean critique de 150, ce nombre étant défini comme suit :

{ D
De = Re R—h VI-1

Ou Dy, est le diamétre hydraulique de la conduite, et R; sont rayon de courbure.

Anxionnaz et al. (2009) ont alors démontré en passant d’un canal de section carrée de
2 mm a 4 mm de largeur, que le temps de mélange était conservé a nombre de Dean
« interne » identique, le nombre de Dean « interne » étant dérivé du nombre de Dean en
prenant le rayon de courbure interne caractéristique du canal a la place du rayon de courbure.

Dans le cadre de nos expériences en réacteur Deanhex, le nombre de Dean est
d’environ 700 pour les expériences réalisées avec le réacteur de 2 mm de largeur a environ 5
L/h, et d’environ 700 pour I’expérience E5 réalisée dans le réacteur de 4 mm de largeur a
environ 10 L/h. Ces deux valeurs de De sont bien supérieures a 150, ce qui garantit
I’existence de vortex de Dean dans les deux cas testés.

Nous comparons sur la figure ci-dessous la conversion en HMDA en sortie de réacteur
a la conversion au méme temps lors de ’expérience C8 en batch. Sur cette figure est
¢galement rappelée la conversion en HMDA en sortie de réacteur Deanhex de 2 mm de
largeur (t; = 9,7 secondes) obtenue lors de I’expérience E3.
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Figure VI-12 : Comparaison des données cinétiques entre I’expérience ES en réacteur Deanhex de 4 mm
de largeur a 25°C a I’expérience C8 en batch a 25°C
et a Pexpérience E3 en réacteur Deanhex de 2 mm de largeur

Cette figure montre que les résultats obtenus en réacteurs continus a différents temps
de séjour sont en bon accord avec les données batch. En effet, lors de I’expérience ES, la
conversion en HMDA en sortie de réacteur est d’environ 78 % pour un temps de séjour de 21
secondes, contre environ 83% pour I’expérience C8 en batch au méme temps. Ceci représente
un écart satisfaisant de 6%.

Sur la figure ci-dessous nous comparons la distribution en tailles des microcapsules en
sortie de réacteur a celle des gouttes de I’émulsion obtenues lors de I’expérience ES.
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Figure VI-13 : Validation de la conservation de la granulométrie des gouttes de ’émulsion pendant
I’encapsulation pour ’expérience E5

La distribution granulométrique des gouttes de I’émulsion est conservée pendant
I’étape d’encapsulation. Le diamétre de Sauter est d’environ 20 pum pour les deux
distributions.

Cette étape de montée en échelle a permis de valider le passage au continu pour un
réacteur Deanhex de largeur deux fois plus grande que le premier testé. La conversion en
HMDA en sortie de réacteur est en accord avec les données cinétiques acquises en batch, et
la distribution granulométrique de [’émulsion est conservée pendant |’encapsulation.

Les temps de séjour pratiqués dans les deux réacteurs Deanhex n’ont pas permis de
mener la réaction a son terme. La comparaison des données cinétiques obtenues en batch et
dans les réacteurs Deanhex a confirmé [’hypothese faite dans la littérature que la diffusion du
monomere HMDA en phase continue n’est pas un phénomene limitant.

Par ailleurs, la conversion en HMDA critique, supérieure a 95%, a laquelle le
phénomene d’agglomération des capsules apparait, n’a pas été dépassée. C’est pourquoi
nous proposons dans la suite de cette étude de mettre en ceuvre la réaction dans un réacteur
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tubulaire enroulé permettant d’avoir des temps de séjour supérieurs a ceux permis par les
réacteurs Deanhex.

I1. Utilisation du réacteur tubulaire enroulé en
serpentin

Nous avons choisi de nous placer dans des conditions proches de celles correspondant
a la mise en ceuvre du réacteur Deanhex de 4 mm de largeur. C’est pourquoi nous avons
travaillé avec un réacteur tubulaire de 4 mm de diametre.

Notre but n’étant pas de promouvoir le mélange, mais simplement de générer un
ecoulement limitant les interactions entre les capsules pendant la réaction, nous souhaitons
conserver le méme débit, soit 10L/h. Ceci résulte en un nombre de Reynolds relativement
similaire a celui correspondant a l’expérience en réacteur Deanhex de 4 mm de largeur. La
longueur du réacteur tubulaire enroulé est choisie afin d’avoir, a ce débit, un temps de séjour
de 4 minutes. Ce temps de séjour permettra d’aller au-dela du temps (environ 3 minutes 30
secondes) auquel le phénomene d’agglomération des capsules a été observé précédemment.

L’hydrodynamique du réacteur tubulaire enroulé n’a pas été caractérisée, mais ce
type de réacteur est bien connu, et permet, sur des longueurs suffisamment longues, d’obtenir
un écoulement de type piston, donc des temps de séjour parfaitement controlés.

Comme pour l’emploi du Deanhex, la mise en ceuvre de la réaction d’encapsulation en
continu dans le réacteur tubulaire enroulé a éte validée selon différents criteres . la
conservation de la granulométrie des gouttes de |’émulsion au cours de la réaction, ainsi que
la cinétique de la réaction. Ces deux aspects font l’objet des deux parties ci-dessous.

II.A. Comparaison de la conversion en HMDA dans le
réacteur aux données cinétiques batch

La caractérisation des temps de mélange dans le réacteur tubulaire et dans les
conditions expérimentales de la réaction n’a pas été effectuée. Il est donc important de vérifier
que le mélange s’effectue suffisamment rapidement pour ne pas perturber la cinétique de la
réaction. On effectue pour cela un prélevement a un point du réacteur situé¢ a 4,64 m de
I’entrée, ce qui correspond, au débit étudié, a un temps de séjour de 21 secondes. Le pH du
milieu est aussitot relevé, et nous donne accés au taux de conversion. Celui-ci est égal a 93%.
Cette valeur est comparée sur la figure ci-dessous aux données cinétiques obtenues en batch
lors de I’expérience C8.
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Figure VI-14 : Comparaison des données cinétiques entre I’expérience en batch C8, et I’expérience en
réacteur Deanhex E7

La conversion obtenue en batch pour un temps de séjour de 21 secondes est de 83%,
soit un écart de 10%. Cet écart est relativement élevé, mais comme il a été mentionné
précédemment la mesure du pH lors des expériences en continu est assez délicate. En effet, le
diametre de la sonde de pH est de 10 mm, et doit normalement plonger complétement dans la
solution dont le pH doit étre mesuré. Or le débit sortant est ici assez faible et il est difficile de
maintenir la sonde totalement immergée dans le liquide circulant dans notre réservoir de
mesure. Par ailleurs, la réaction est encore relativement rapide autour de ces taux de
conversion, et une faible variation sur le temps — ici temps nécessaire au passage du milieu du
réacteur au réservoir de mesure - peut entrainer la surestimation de la conversion en HMDA.

Malgré I’incertitude sur la valeur mesurée, nos résultats montrent que la réaction n’est
pas ralentie dans les premieres secondes. Le dispositif de mélange peut donc étre considéré
comme suffisamment efficace au vue de la réaction a mettre en ceuvre.

I1.B. Evolution de la distribution granulométrique des capsules
pendant la réaction

Durant I’expérience E7, des analyses granulométriques ont été effectuées sur un
échantillon d’émulsion en sortie de mélangeur statique, puis a différents points le long des 50
metres de tube constituant le réacteur tubulaire en serpentin. Les points de prélévement ainsi
que les temps de séjour correspondant au débit de 9,8 L/h pratiqué pendant 1’expérience E7
sont rassemblés dans le tableau suivant.
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Chapitre VI : Etude de I’encapsulation en continu : Intensification du procédé

Point de prélévement L (m) ts (s)
1 4,64 21
2 15 69
3 25 115
4 37,6 174
5 442 204
Sortie réacteur 50 231

Tableau VI-0-3 : Position de points de prélévement et temps de séjour correspondant pour I’expérience E7
en réacteur tubulaire enroulé a Q= 9,8 L/h

Notons qu’au cours de cette expérience, aucun phénomene d’agglomération des
capsules n’a été observé au niveau des prélévements effectués le long et en sortie du réacteur.
De plus, un échantillon du milieu sortant du réacteur a été prélevé et maintenu sous agitation.
L’échantillon n’a pas évolué au cours du temps, et aucun phénomeéne d’agglomération n’est
apparu.

Les distributions granulométriques des capsules a chacun de ces points ainsi que de
I’émulsion sortant du mélangeur statique sont présentées sur la figure ci-dessous.

16
14 1 —— E7: Gouttes Emulsion —— E7: Capsules, ts =21 sec
E —— E7: Capsules, ts = 69 sec E7: Capsules, ts = 115 sec
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Figure VI-15 : Distributions granulométriques des gouttelettes de I’émulsion et des capsules le long du
réacteur tubulaire enroulé lors de ’expérience E7

Les distributions en tailles des capsules le long du réacteur sont monomodales, et
relativement bien superposées. Ces distributions présentent des tailles maximums légérement
décalées vers les plus petites tailles par rapport aux distributions des gouttes d’émulsion et des
capsules en sortie de réacteur. Cette différence peut provenir du mode de prélévement des
capsules le long du réacteur. En effet, les échantillons de capsules sont prélevés au travers de
vannes quart de tour, qui peuvent « casser » ou plus probablement retenir les plus grosses
capsules.

Les diameétres de Sauter des gouttes de I’émulsion et des capsules aux différents points
sont précisés dans le tableau ci-dessous.
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Milieu analysé ts (s) D3, (um)

Emulsion 14
1 21 13
2 69 12
3 115 13
4 174 13
5 204 13
Sortie réacteur 231 15

Tableau VI-4 : Comparaison des diamétres de Sauter de I’émulsion et des capsules pour les différents
prélévements effectués durant ’expérience E7

L’écart entre les diametres de Sauter de I’émulsion et des microcapsules aux différents
points de prélevement est relativement faible. On peut donc considérer que la granulométrie
est conservée au cours de 1’encapsulation.

Afin de vérifier que les capsules ne se sont pas agglomérées apres la sortie du réacteur,
et de déterminer si elles sont stables dans le temps, un échantillon du milieu obtenu a été
maintenu sous agitation magnétique pendant 24 heures. Nous avons ensuite effectué une
analyse granulométrique des capsules, dont le résultat est comparé a celle des capsules en
sortie de réacteur sur la figure ci-dessous.

14 1 —— E7: Capsules, sortie réacteur
—— E7: Capsules, 24h aprés l'expérience

% vol.

1 10 100 1000
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Figure VI-16 : Comparaison de la distribution granulométrique des capsules en sortie de réacteur et 24
heures environ apreés la fin de ’expérience pour I’expérience E7

Les deux distributions granulométriques sont quasiment superposées, et présentent un
diametre de Sauter d’environ 15 um pour les capsules en sortie de réacteur, et d’environ 13
um pour les capsules au bout de 24 heures. Le décalage vers la gauche de la distribution
obtenue environ 24 heures apres la fabrication des capsules n’est pas significatif, et reléve
certainement de I’incertitude liée a la mesure.
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Chapitre VI : Etude de I’encapsulation en continu : Intensification du procédé

Au régime étudié, le réacteur enroulé en serpentin permet donc d’éviter le phénomene
d’agglomération des capsules. La granulométrie de 1’émulsion est conservée en cours de
réaction, et n’est plus modifiée apres la sortie du réacteur.

Dans cette partie, nous avons valideé [’emploi du réacteur tubulaire en serpentin pour
le passage au continu en termes de granulométrie et de cinétique. Nous avons également
démontré que des conditions hydrodynamiques favorables permettent, dans le cas d’'une
concentration en capsules de 10% volumique, de mener la réaction jusqu’a une conversion en
HMDA tres élevée (supérieure a 0,95) sans agglomération irréversible des capsules.

III. Les ame¢liorations apportées par le passage au
continu

Les réacteurs Deanhex et tubulaire en serpentin ont permis de valider le passage au
continu de la réaction d’encapsulation par polycondensation interfaciale. L’emploi du
réacteur serpentin a permis de mettre en ceuvre [’encapsulation avec une concentration en
capsules de 10% volumique, sans observer le phénomene irréversible d’agglomération des
capsules apparu en batch.

Ces reésultats offrent des perspectives en termes d’intensification pour le procédé
d’encapsulation étudié. En effet, si le fait de maintenir en circulation le milieu pendant la
réaction permet de diminuer la probabilité de rencontre des capsules, et d’éviter ainsi
qu’elles ne collent entre elles, d’autres voies peuvent étre envisagées.

En effet, le tensioactif est utilisé principalement pour stabiliser les gouttes et diminuer
leur taille pendant I’émulsification. Mais il peut étre intéressant de voir si le fait de maintenir
les gouttes en circulation depuis [’étape d’émulsification jusqu’a la fin de la réaction peut en
lui-méme assurer une homogénéisation du milieu permettant de s affranchir du tensioactif. Il
est evident que sans tensioactif la taille des capsules serait alors plus élevée, mais cela
représenterait une économie trés importante au vu du cotit représenté par [’emploi des
tensioactifs et du traitement ultérieur de la phase aqueuse.

Enfin, il peut étre envisagé d’augmenter encore la concentration en phase dispersée
dans le réacteur de polycondensation. Le succes d’une telle expérience représenterait un gain
non négligeable en termes de rendement du procédé. Ces deux voies d’intensification du
procéde font I’objet des parties suivantes.

III.A. Expériences sans tensioactif

Lors de [l'étape d’émulsification, la tension interfaciale entre [’eau distillée et le
cyclohexane est abaissée de 47 mN/m a 3 mN/m en ajoutant du Tween 80 a [’eau. Dans cette
partie, I’émulsification est mise en ceuvre sans tensioactif dans la phase continue.

Dans un premier temps, la réaction est mise en ceuvre dans le réacteur Deanhex de 2
mm de largeur, afin d’évaluer la faisabilité de |’encapsulation sans utilisation de tensioactif.
Afin d’atteindre des tailles de gouttes suffisamment petites pour étre assez stables durant le
transport de ’émulsion vers le réacteur, le débit de circulation dans le mélangeur statique est
augmenté par rapport aux expériences effectuces avec le tensioactif (335 L/h au lieu de 167
L/h). Par ailleurs, la réaction est mise en ceuvre avec une concentration en capsules de 5%
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volumique, afin de limiter la probabilité de rencontre entre particules et donc d’éviter le
phénomene de collage.

IIT1.A.1) Réaction en réacteur Deanhex a T = 25°C

Nous avons réalisé 1I’expérience E6 en 1’absence de tensioactif dans la phase aqueuse,
a T = 25°C. Sur la figure ci-dessous nous comparons la conversion en HMDA en sortie de
réacteur pour cette expérience aux données batch obtenues avec une méme concentration
initiale en HMDA et a méme température (expérience C3).

X X
>K>K>K>K
0.90 g X X X

X C3 (batch): T=25T
—E6: T=25T

0 5 10 15 20 25
t@

Figure VI-17 : Comparaison des données cinétiques entre I’expérience en réacteur Deanhex E6 a
I’expérience C3 en batch

La valeur de Xumpa en sortie de canal obtenue pour 1’expérience E6 sans tensioactif
est d’environ 33% pour un temps de séjour de 12 secondes, contre environ 85% au méme
temps pour I’expérience C3 en batch et avec tensioactif. Ceci représente un écart de 61%.

Un écart aussi important ne peut pas étre di a la seule imprécision de la mesure de pH
lors des expériences en continu. Nous avons démontré dans le Chapitre V (cf. partie I1.C.1))
qu’a concentrations initiales en monomeres et concentration en phase dispersée égales, la
cinétique apparente de la réaction dépend de la taille des gouttes. Les plus grosses gouttes
développant une aire interfaciale plus faible, il en résulte une épaisseur de membrane en fin de
réaction plus ¢élevée, d’ou une diffusion du HMDA a travers la membrane plus lente en fin de
réaction. Durant I’expérience E6 en continu sans tensioactif, les capsules en sortie de canal
sont discernables a 1’ceil nu, et donc relativement grossieres. C’est la différence de taille des
gouttes qui explique la différence de taux de conversion entre les deux expériences.

Par ailleurs, on observe en sortie de réacteur la formation de filaments de polymeres,
qui nous font penser que les gouttes formées lors de ’étape d’émulsification ont perdu, au
moins en partie, leur intégrité et leur forme initiale en cours de réaction.
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Chapitre VI : Etude de I’encapsulation en continu : Intensification du procédé

Sur la figure ci-dessous nous présentons la distribution granulométrique du systéme en
sortie de réacteur.

14 —— E6: T=25C

% vol.

0 - — T T

1 10 100 1000
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Figure VI-18 : Distribution granulométrique obtenue en sortie de réacteur pour I’expérience E6

Sur cette figure on observe une distribution granulométrique bimodale, avec un
premier pic autour de 20 Um, et un second autour de 250 um. Ce second pic peut étre di a des
agglomérats de capsules.

Cependant, cette distribution granulométrique doit étre considérée avec précautions,
dans la mesure ou le milieu a nettement évolué entre le prélevement de 1’échantillon et son
analyse (environ 5 minutes d’écart). En effet, la formation de filaments évoquée
précédemment se poursuit dans le flacon d’échantillon pendant ce temps de latence. La
répartition granulométrique représentée sur la figure III-2 n’est alors plus tout a fait
représentative de 1’état du systéme en sortie de réacteur.

Malgré la répartition bimodale des capsules obtenue au cours de cette expérience,
nous avons montré que la réaction semble s effectuer correctement, bien que plus lentement
etant donné la taille des gouttes de |’émulsion. La réaction étant peu avancée en sortie de
réacteur et la taille des capsules étant assez grossiere, ces dernieres, non stabilisées, ont
tendance a s’agglomérer. Il pourrait étre intéressant de mener la réaction jusqu’a des taux de
conversion plus importants, de maniére a obtenir des capsules plus stables et moins collantes.
Nous avons donc choisi de mener le méme type d’expérience a une température supérieure,
T =40°C. Les résultats de cette expérience sont exposés dans la partie suivante.

IIT1.A.2) Réaction en réacteur Deanhex a T = 40°C

Nous avons réalisé 1’expérience E9 en réacteur Deanhex a T = 40°C. Toutes les autres
conditions expérimentales sont maintenues constantes par rapport a I’expérience E6 décrite
précédemment. Cette température est assez ¢loignée de la température d’¢ébullition du
cyclohexane (80°C), et ne devrait donc pas poser de probléme. Sur la figure ci-dessous nous
comparons la conversion en HMDA en sortie de réacteur aux données batch obtenues lors de
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I’expérience C3 a T = 25°C avec les mémes concentrations initiales en monomeres, ainsi qu’a
la conversion en sortie de réacteur lors de 1’expérience E6.
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Figure VI-19 : Comparaison des données cinétiques entre I’expérience en réacteur Deanhex E9 a 40°C, et
les expériences E1 en réacteur Deanhex a 25°C, et C3 en batch a 25°C

La conversion en HMDA en sortie de réacteur est d’environ 72% pour I’expérience E9
pour un temps de sé¢jour de 13,1 secondes, contre environ 87% en batch au bout de 13
secondes. Ceci représente un écart de 17%. Cet écart est relativement élevé, mais beaucoup
moins important que celui calculé d’aprées le résultat de I’expérience E6 a T = 25°C.

Lors de cette expérience, le phénomene d’agglomération des capsules est observé lors
de la prise d’échantillon en sortie de réacteur. La formation de filaments décrite dans la partie
précédente a quant a elle disparu. Sur la figure VI-20 la distribution granulométrique des
capsules en sortie de réacteur est comparée a celle obtenue lors de 1’expérience E6.

La distribution granulométrique des capsules obtenues lors de 1’expérience E9 est,
comme pour I’expérience E6, bimodale. Cependant, le pic correspondant aux grandes tailles
est moins important. Le phénomene d’agglomération des capsules est donc sirement moins
important pour cette expérience.

Cette derniére expérience est prometteuse dans la mesure ou le fait d’augmenter la
conversion en HMDA en sortie de canal permet de diminuer le phénomeéne d’agglomération
des capsules encore en formation. Il s’agit donc ensuite de pouvoir mener la réaction a son
terme afin de voir si cela permet d’atteindre une distribution en capsules monomodale. C’est
pourquoi nous avons mis la réaction en ceuvre sans tensioactif en réacteur tubulaire en
serpentin. Les résultats de cette expérience sont décrits dans la partie suivante.
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Chapitre VI : Etude de I’encapsulation en continu : Intensification du procédé
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Figure VI-20 : Comparaison de la distribution granulométrique des capsules en sortie de réacteur pour les
expériences E6 et E9

IIT1.A.3) Réaction en réacteur tubulaire enroulé

La réaction en absence de tensioactif est mise en ceuvre dans le réacteur serpentin a
25°C. Le contrdle de la température est réalisé en faisant circuler la phase aqueuse contenant
le HMDA a travers un bain thermostaté a 25°C avant son entrée dans le réacteur. L’émulsion
est a température ambiante, mais comme cette dernicre est proche de 25°C, et que le débit
d’émulsion ne représente qu’1/5 du débit total, la température de réaction reste trés proche de
25°C.

La conversion en HMDA au premier point de prélévement, soit au bout de 20

secondes, est comparée sur la figure VI-21 aux données batch obtenues lors de I’expérience
E8.

La conversion en HMDA au premier point de prélévement du réacteur est d’environ
83%, contre environ 95% au méme temps pour la réaction en batch. Ceci représente un écart
de 13%. Comme il a été expliqué précédemment, cet écart est certainement di a la diminution
de la vitesse apparente de la réaction découlant de 1’augmentation de la taille des capsules
obtenues en I’absence de tensioactif.

La distribution granulométrique des capsules en sortie de réacteur tubulaire est
comparée sur la figure VI-22 aux distributions granulométriques des capsules en sortie de
réacteur Deanhex pour des températures respectives de 25 et 40°C, ainsi qu’a la distribution
granulométrique des capsules en sortie de réacteur Deanhex lors de I’expérience E2 réalisée a
méme T = 25°C, et en présence de tensioactif.
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Figure VI-21 : Comparaison des données cinétiques entre I’expérience en réacteur Tubulaire enroulé E8 a
25°C a I’expérience C3 en batch a 25°C
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Figure VI-22 : Comparaison des distributions granulométriques des capsules obtenues lors des
expériences sans tensioactif E6, E9 et E8, et en présence de tensioactif E2

La distribution en taille des capsules en sortie de réacteur tubulaire enroulé présente
une distribution granulométrique monomodale, contrairement a celles obtenues en sortie de
réacteur Deanhex lors des expériences E6 et E9. Par ailleurs le milieu obtenu en sortie de
réacteur ne présente pas d’agglomérats de capsules. Le diamétre de Sauter correspondant a la
distribution en taille de ces capsules est d’environ 45 pum, et leur diameétre maximum est
d’environ 110 pm.

En I’absence de tensioactif, cette distribution est plus grossiere et plus étalée que celle
obtenue par exemple lors de 1’expérience E2 (réalisée avec du tensioactif) pour laquelle le
diametre de Sauter était d’environ 14 pm.
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Chapitre VI : Etude de I’encapsulation en continu : Intensification du procédé

Ces trois expériences réalisées a 5% volumique en capsules ont permis de montrer
qu’il était possible de mettre en ceuvre [’encapsulation en continu sans tensioactif, en
effectuant la réaction dans un réacteur tubulaire en serpentin, qui limite les phénomeénes
d’agglomération entre capsules. En opérant sans tensioactif, on obtient des capsules plus
grosses qu’en travaillant avec tensioactif. Le dispositif expérimental mis en ceuvre ne nous a
pas permis d’effectuer de prélevement de [’émulsion, dont la taille n’a pas pu étre
caractérisée.

Le fait que le procédeé puisse étre mis en ceuvre en continu en l’absence de tensioactif
est tres intéressant du point de vu économique. En effet, pour le cas d’applications nécessitant
des capsules aux diametres relativement grossier, cela permet de s’affranchir du coiit
représente par le tensioactif, et limite les sous produits présents dans la phase aqueuse.

I11.B. Augmentation de la concentration en capsules

Les expériences a 10 % volumique en capsules ayant été réalisées avec succes en
réacteur tubulaire en serpentin, sans phénomene d’agglomération des capsules, il a été
envisagé de réaliser une derniere expérience avec une concentration en capsules supérieure.
Cette derniere a été réalisée dans le réacteur Deanhex de 2 mm de largeur, afin de pouvoir
observer le comportement du systeme durant les premiers instants de la réaction.

La réaction a été réalisée avec une concentration de 24% en volume de capsules. Afin
de conserver le méme rapport de dilution au moment de ’ajout du second monomere par
rapport aux expériences a 10 % en capsules, I’émulsification a été réalisée avec un taux de
rétention fixé a 60 % en volume.

Par ailleurs, la concentration initiale en HMDA en phase continue a été fixée a cinq
fois la concentration en HMDA lors des expériences a 5 % en volume de capsules.

Ne disposant d’aucunes données cinétique en batch pour une telle concentration en
capsules (et une telle concentration initiale en HMDA), il n’est pas possible de valider
I’expérience en termes de cinétique. Seuls les résultats obtenus en termes de granulométrie
permettent donc d’évaluer les résultats de cette expérience. Sur la figure VI-23 nous
comparons les distributions granulométriques respectives des gouttes de 1’émulsion et des
capsules obtenues lors de cette expérience.

Ces deux distributions montrent un décalage vers la droite de la courbe représentant la
distribution granulométrique des capsules par rapport a celle représentant les gouttelettes de
I’émulsion. Les diamétres de Sauter caractérisant respectivement ces deux distributions sont
d’environ 18 et 34 um. soit une différence supérieure a I’incertitude sur la mesure du diamétre
moyen (5 Um).

Le transport de I’émulsion depuis la sortie du mélangeur statique jusqu’a 1’entrée du
réacteur Deanhex est effectué au moyen d’un tube souple, de 4 mm de diameétre. Il est
possible qu’a cette concentration en phase dispersée, un phénomene de coalescence des
gouttes se produise dans le tube. Ce phénomene pourrait expliquer la différence de
granulométrie observée entre 1’émulsion et les capsules. On ne peut cependant pas écarter la
possibilité que le phénomene ait lieu dans le réacteur Deanhex.
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Figure VI-23 : Comparaison de la granulométrie des gouttes de I’émulsion a celle des capsules en sortie de
réacteur pour ’expérience E10

Conclusion

Les résultats présentés dans ce dernier chapitre ont permis de valider le passage au
continu du procédé d’encapsulation étudié. En effet, nous avons démontré que la distribution
en taille des gouttes de I’émulsion était conservée durant I’encapsulation, et que la cinétique
apparente de la réaction était en accord avec les résultats obtenus en batch, aussi bien en
utilisant un milliréacteur Deanhex que le réacteur tubulaire en serpentin.

Le fait de travailler dans des conditions hydrodynamiques permettant de limiter la
probabilité de rencontre entre les capsules durant la réaction a également permis de travailler
avec une concentration en capsules de 10% en volume sans apparition du phénomene
d’agglomération. Cette concentration a méme ¢été augmentée a 25% en volume, ne montrant
qu’un phénoméne d’agglomération limité des capsules.

Enfin, nous avons exploité les conditions hydrodynamiques favorables du procédé
pour nous affranchir de I'utilisation du tensioactif lors de 1’étape d’émulsification. Des
capsules de tailles plus élevées que celles obtenues grace au tensioactif sont produites, mais
leur distribution en taille est bien monomodale. Ce résultat représente une nouvelle voie
d’intensification du procédé grace a la réduction des coflits de fonctionnement.

La caractérisation granulométrique des dispersions liquide-liquide est treés délicate
lorsque ces dernieres ne sont pas stables. Le résultat reporté ici permet d’envisager un mode
de caractérisation granulométrique de telles dispersions en mettant en ceuvre en sortie
d’émulseur une réaction de polycondensation a I’interface des gouttelettes dans un réacteur
continu bien choisi.

Dans le cadre de ce travail, nous avons donc démontré que 1’hydrodynamique du

réacteur tubulaire en serpentin était bien adaptée a la problématique posée par la mise en
ceuvre de la réaction de polycondensation. Les expériences réalisées avec le réacteur Deanhex
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Chapitre VI : Etude de I’encapsulation en continu : Intensification du procédé

ont permis de mettre en évidence leur capacité a traiter un exemple de réaction en systéme
liquide liquide. Ceci est prometteur en vue d’utiliser ces réacteurs dans le cas de réactions
hétérogenes exothermiques.
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CONCLUSIONS ET PERSPECTIVES

A travers cette étude nous avons proposé¢ une méthodologie permettant de mener a
bien le passage au continu d’un procédé souvent réalis¢ en batch. Dans le cas des
microcapsules obtenues par polycondensation interfaciale, I’influence de la formulation sur
les propriétés d’usage est largement commentée dans la littérature. Par contre, peu d’études
portent sur I’influence du procédé. Si la majorité des propriétés d’usage des capsules semblent
dépendre exclusivement de la formulation, en revanche la maitrise de leur taille et du
rendement de production peuvent étre améliorées de manicre significative en s’intéressant au
procédé.

Le procédé continu proposé€, découplé en deux étapes, permet de contrdler la taille des
capsules obtenues, et de limiter les pertes de produit dues au phénomene d’agglomération de
ces dernicres. Ceci a nécessité de lever les verrous inhérents a chaque étape les uns apres les
autres.

Concernant 1’étape d’émulsification, nous avons d’abord caractérisé les trois designs
de mélangeurs statiques du point de vue de I’hydrodynamique globale, en déterminant les
pertes de charge générées en régime turbulent. Un modele a été proposé pour prédire les
pertes de charge en milieu monophasique. Nous avons alors démontré qu’il s’appliquait
¢galement dans le cas de notre systéme diphasique.

Nous avons ensuite comparé les performances de ces trois modéles de mélangeurs
pour I’émulsification en régime turbulent. Pour le systéme eau/huile/tensioactif étudi¢, dix
¢léments mélangeurs, soit un temps de séjour inférieur a la seconde, permettent d’obtenir une
distribution granulométrique quasiment « stable ». Par ailleurs, nos résultats ont révélés que
les mélangeurs SMV et SMX plus permettaient d’atteindre des tailles de gouttes plus faible
que le modele SMX a colit énergétique identique, les distributions granulométriques obtenues
grace a I’utilisation du design SMX plus étant plus resserrées que celles obtenues grace au
SMV.

I1 était déja certain que les colits d’investissement liés a 1I’implantation de mélangeurs
statiques sont plus faibles que ceux d’une cuve agitée. Nous avons démontré que la dépense
énergétique représentée par I’emploi des mélangeurs statiques était diminuée d’un facteur de
I’ordre de 100 par rapport a la cuve agitée.

L’étude du procédé semi-continu, mettant en jeu un mélangeur statique pour 1’étape

d’émulsification et un réacteur batch pour la partie réactionnelle s’est révélée intéressante.
Elle nous a permis non seulement d’acquérir les données cinétiques nécessaires au passage au
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continu, mais également de mettre en évidence le probléme d’agglomération des capsules lors
de I’augmentation de la concentration de ces derniéres.

L’étape réactive a pu ensuite étre réalisée avec succes en continu grace aux réacteurs
Deanhex et tubulaire en serpentin. Les réacteurs Deanhex ont permis de visualiser le
comportement du systéme durant les premiers instants de la réaction, et d’avancer pas a pas
vers la mise en ceuvre de la réaction jusqu’a son terme. Finalement, la réaction a été mise en
ceuvre jusqu’a des taux de conversion ¢levés dans un réacteur tubulaire en serpentin.

Nous avons montré que la distribution en taille des gouttes de I’émulsion était
conservée durant 1’encapsulation, et que la cinétique apparente de la réaction était en accord
avec les résultats obtenus en batch, aussi bien en utilisant un milliréacteur Deanhex que le
réacteur tubulaire en serpentin.

Le procédé continu nous a permis de produire des capsules avec une concentration
relativement élevée (25 % volumique). Nous avons également testé le procédé en I’absence de
tensioactif lors de 1’étape d’émulsification. Le succeés de cette expérience représente une
nouvelle voie d’intensification intéressante pour le cas d’applications admettant des tailles de
capsules relativement « grossicres ».

L’utilisation des mélangeurs statiques en régime turbulent permet de générer une
émulsion selon des temps de sé€jours tres faibles, et surtout trés faibles en regard des temps de
réaction de la polycondensation interfaciale. L’introduction des deux monomeres dés 1’étape
d’émulsification est alors possible, comme le montrent les résultats que nous avons obtenus
en semi-continu. Nous n’avons pas pu poursuivre la réaction dans un réacteur continu, mais
ces résultats offrent des perspectives trés intéressantes pour 1’intensification du procédé.

Concernant 1’étape d’émulsification en mélangeurs statiques les perspectives sont
diverses. Si nous avons pu comparer les performances pour 1I’émulsification de trois designs
de mélangeurs en termes de tailles de gouttes en fonction de 1’énergie moyenne dissipée, il
aurait également été intéressant de tester d’autres designs plus «ouverts » tels que les
mélangeurs HEV et Kenics. Cela aurait sans doute permis d’élargir la gamme de tailles
atteignables en régime turbulent a formulation fixée.

La caractérisation globale de 1’hydrodynamique des mélangeurs ne permet pas
d’expliquer les différences obtenues avec les trois designs en termes de taille de gouttes. Il
serait intéressant d’avoir acces aux phénomenes locaux induits par chacune des géométries, et
en particulier a la répartition locale de la puissance dissipée. Une premicre approche pourrait
reposer sur la simulation numérique des écoulements en milieu monophasique.

Enfin, I’extrapolation de 1’opération d’émulsification en mélangeur statique reste
encore a ¢étudier. Nous avons démontré a travers ce travail I’influence de la porosité, du
diamétre hydraulique, du design (de maniere générale) sur la puissance dissipée. La encore,
une ¢tape de simulation numérique, complétée par une validation expérimentale, pourrait
permettre de dégager les paramétres d’extrapolation les plus pertinents.

Enfin, le dimensionnement de pilotes continus a 1’échelle « laboratoire » est une
contrainte supplémentaire par rapport aux équipements batch. Le diamétre des mélangeurs
statiques a été choisi pour avoir des résultats suffisamment représentatifs, tout en traitant des
quantités de produits admissibles. Dans la mesure ou nous avons réalisé 1’émulsification en
régime turbulent, nous avons du adapter le dispositif en mettant en place un recyclage de
I’émulsion pour respecter les débits admissibles dans les réacteurs continus.
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Par ailleurs, le passage au continu présente également certains obstacles concernant
I’instrumentation. Dans notre cas, la mesure du pH a du étre réalisée de maniere ponctuelle,
en adaptant le systéme utilisé en batch.

Concernant le contrdle de la granulométrie de 1’émulsion sortant du mélangeur
statique et des capsules dans le réacteur, il aurait été intéressant de pouvoir mettre en place un
dispositif de granulométrie en ligne. De nouveaux appareils utilisant le principe de la
diffraction laser sont actuellement développés ou commercialisés pour répondre a ce type de
problématique, permettant d’analyser des systémes relativement concentrés.
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Annexes Chapitre IV
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Annexe 1 : Influence du nombre d’éléments sur la distribution granulométrique des gouttes de I’émulsion
pour les expériences réalisées avec le mélangeur SMX, avec Q. =204 L/h, et ® = 0,25
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Annexe 2 : Influence du nombre d’éléments sur la distribution granulométrique des gouttes de I’émulsion
pour les expériences réalisées avec le mélangeur SMX, avec Q. = 383 L/h, et ® = 0,25
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Annexe 3 : Influence du nombre d’éléments sur la distribution granulométrique des gouttes de I’émulsion
pour les expériences réalisées avec le mélangeur SMX, avec Q. =435 L/h, et ® = 0,25
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Annexe 4 : Influence du nombre d’éléments sur la distribution granulométrique des gouttes de I’émulsion
pour les expériences réalisées avec le mélangeur SMX, avec Q. = 485 L/h, et ® = 0,25
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Annexe 5 : Influence du nombre d’éléments sur la distribution granulométrique des gouttes de I’émulsion

pour les expériences réalisées avec le mélangeur SMX, avec Q. = 600 L/h, et ® = 0,25
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Annexe 6 : Evolution du D,,,, en fonction du D, pour les résultats expérimentaux obtenus avec 2 éléments

SMX, et ® = 0,25
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Annexe 7 : Evolution du D,,,, en fonction du D;, pour les résultats expérimentaux obtenus avec 5 éléments

SMX, et ® = 0,25
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Annexe 8 : Evolution du D,,,, en fonction du D, pour les résultats expérimentaux obtenus avec 15

éléments SMX, et ® = 0,25
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Annexe 9 : Evolution du D,,,, en fonction du D3, pour les résultats expérimentaux obtenus avec 20

éléments SMX, et ® = 0,25
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Annexes Chapitre V
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Annexe 1 : Comparaison de la distribution granulométrique des capsules a celle des gouttelettes de
I’émulsion obtenues lors de I’expérience C2
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Annexe 2 : Comparaison de la distribution granulométrique des capsules a celle des gouttelettes de
I’émulsion obtenues lors de I’expérience C3
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Annexe 3 : Comparaison de la distribution granulométrique des capsules a celle des gouttelettes de
I’émulsion obtenues lors de I’expérience C4
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Annexe 4 : Comparaison de la distribution granulométrique des capsules a celle des gouttelettes de
I’émulsion obtenues lors de I’expérience C5
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Annexe 5 : Comparaison de la distribution granulométrique des capsules a celle des gouttelettes de
I’émulsion obtenues lors de I’expérience C6
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Annexe 6 : Comparaison de la distribution granulométrique des capsules a celle des gouttelettes de
I’émulsion obtenues lors de I’expérience C7
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Annexe 7 : Comparaison de la distribution granulométrique des capsules a celle des gouttelettes de
I’émulsion obtenues lors de I’expérience C9
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Annexe 8 : Comparaison de la distribution granulométrique des capsules a celle des gouttelettes de

I’émulsion obtenues lors de I’expérience C10
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Annexe 9 : Thermogramme d’un échantillon de polymére obtenu lors de I’expérience C11
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Annexe 10 : Comparaison de la distribution granulométrique des capsules en sortie de mélangeur statique
est dans le réacteur lors de I’expérience C13
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Annexes Chapitre VI
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Annexe 2 : Spectre FTIR du HMDI (d’aprés Sigma Aldrich)
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