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Abstract

The use of CFD for the development of hydrodynamic and kinetic models for the nitration of phenol and
the combustion of methane in a microchannel is a necessary step for the implementation of these important
reactions, which present the delicate characteristics of high exothermicity and heterogeneity of the reaction
mixture. The aim of this work was to firstly study the nitration of phenol with nitric acid in a microreactor
by simulations through the analysis of the effect of reactant feed rates and channel geometry. . The
simulations were performed in T-shaped and Y-shaped geometries. The widths of the feed channels and
the central channel are 100 mm and 200 mm, respectively. The flow and kinetic models as well as the
assumptions used in this work have enabled the development of a CFD model considering the
hydrodynamic and physic-chemical phenomena of the phenol nitration reaction in microchannels. The
simulation results showed that the most critical parameters for phenol conversion are the feed rates and
the longitudinal length of the microchannel. Thus, at low feed rates, the mass fraction of nitrophenol
obtained is higher and reaches up to 0.847 for some systems. The results of simulations of catalytic
combustion reactions of methane on a platinum surface; in a rectangular microreactor with 200 um width
and 30 mm length; indicated a good agreement between the temperature and mass fraction profiles of the
species. Maximum methane conversion is reached at the same position, which corresponds to the zone
where the combustion reaction is most intense. The catalytic combustion of methane is favored by high

temperatures.
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Résumé

Résumé

L'utilisation de la CFD pour le développement de modéles hydrodynamiques et cinétiques pour la nitration
du phénol et la combustion du méthane dans un microcanal, est une étape nécessaire a la mise en ceuvre
de ces réactions importantes qui présentent des caractéristiques délicates de forte exothermicite et
d'hétérogénéité du mélange réactionnel. Le but de ce travail était d'étudier en premier lieu, la nitration du
phénol avec de I'acide nitrique dans un microréacteur par simulations grace a I'analyse de I'effet des débits
d'alimentation des réactifs et de la géométrie des canaux. Les simulations ont été réalisées dans des
géométries en forme de T et de Y. Les largeurs des canaux d'alimentation et du canal central sont
respectivement de 100 mm et 200 mm Les modeéles d'écoulement et cinétiques ainsi que les hypothéses
utilisées dans ce travail ont permis le développement d'un modele CFD considérant les phénomenes
hydrodynamiques et physico-chimiques de la réaction de nitration du phénol dans les microcanaux. Les
résultats de la simulation ont montré que les parametres les plus critiques pour la conversion du phénol
sont les vitesses d'alimentation et la longueur longitudinale du microcanal. Ainsi, a faibles débits
d'alimentation, la fraction massique de nitrophenol obtenue est plus élevée et atteint jusqu'a 0,847 pour
certains systémes. Les résultats de simulations de la réaction de combustion catalytique du méthane sur
une surface de platine, dans un microréacteur rectangulaire avec 200 um de largeur et 30 mm de longueur,
ont indiqué une bonne concordance entre les profils de températures et de la fraction massique des especes.
La conversion du méthane maximale est atteinte a la méme position qui correspond a la zone ou la réaction
de combustion est la plus intense. La combustion catalytiqgue du méthane est favorisée par les hautes

températures.
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Nomenclature

Nomenclature

A— Facteur Pré-exponentiel

C—Concentration

Ca— Nombre capillaire

C;,— Concentration molaire de I'espece “j”

Cpi— Chaleur spécifique

Dn— Diametre hydraulique

Dj;— Diffusivité du soluté « i », dans un melange binaire (i, j)
D; — Diffusivité du composeé « i » dans le mélange
Dt — Diffusivité turbulente

Da — Nombre de Damkdhler

E—Energie

Ea —Energie activation

Eo— Nombre E6tvis

E— Energie d'activation de la réaction r

Fr— Nombre Froude

g— Accélération gravitationnelle

h— Enthalpie sensible

hi— Variation de I'enthalpie du composant “i”

h?— Enthalpie de formation du composant « i »

AHBP— Chaleur de vaporisation du soluté au point d'ébullition normale

AH]-BP— Chaleur de vaporisation du solvant au point d'ebullition normale

Ji— Flux de diffusion du composant « i »
k—I'énergie cinétique de turbulence

ks— Constante de Boltzmann

mol.m3
Adimensionnelle
mol.m3
JmoltK?

m

m?. st

m?. st

m?. st
Adimensionnelle
J.kmol*!

J.kmol*?
Adimensionnelle.
J.kg.mol*?
Adimensionnelle
m.s2

k.J

k.J

J.kmol?

kJ.mol*

kJ.mol*
kg.m?2.s?

Jkg?

JK1
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Nomenclature

Kn— Nombre de Knudsen

Ky, — Nombre de Knudsen global

K+— Constante de vitesse de la réaction

L— Largeur du microcanal

Lc — longueur caracteéristique

My,— Poids moléculaire de I'espece « i »

Mw,r — Poids moléculaire des réactifs R

MI—L efficacité du mélange

n; — Ordre de la réaction par rapport a ’espece « j »
Nu— Nombre de Nusselt

N— Flux de masse total

N— Nombre d'especes impliquées dans la réaction r
P—Pression

Pe—Nombre de Peclet

R— Constante des gaz parfait

Re—Nombre de Reynold

Rir—Taux d'Arrhenius de création/destruction d'especes i dans la réaction r
Sct : Nombre de Schmidt turbulent

ri— Taux de masse de réaction de 1’espéce « i »

F; —Taux molaire de réaction de I'espece « i »
T—Température

t—Temps

to—Temps de diffusion moléculaire

Teb— Température d'ébullition

Vaiim— Vitesse d'alimentation

ve— Volume de phase continue

V4¢— Volume de phase dispersée

VBP— Volume molaire du soluté au point d'ébullition normal

VjBP— Volume molaire du solvant au point d'ébullition normal

Adimensionnelle
Adimensionnelle
S-l

m

m

kg.mol?
kg.mol?
Adimensionnelle
Adimensionnelle
kg.m?.s?

Pa
Adimensionnelle
J.molt.K?
Adimensionnelle
kg.m3.s
Adimensionnelle
kg. m3.s?
mol.m3.s?!

K
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Nomenclature

vi— Vitesse radiale

Vmax— Vitesse maximale dans le canal central
Vi+—Volume total (Vi=V4+V¢)

We—Nombre de Weber

Xi— Fraction massique locale de 1’espéce « i »
Xj— Fraction massique locale de 1’espéce « j »
yi— Fraction massique de toute espece de produit
yr —Fraction massique d'un réactif particulier
Lettres grecques

3— Facteur de dispersion

a— diffusivité thermique

Br—Exposant de température

e—Taux de dissipation

A — conductivité thermique

v; —Coefficient steechiométrique de I'espece « 1 »
vy — Longueurs intermoléculaires

p—Densité

pa— Densité apparente de dispersion

pa— Densité de phase dispersée

pc— Densité de phase continue

ua— Viscosité dynamique apparente de dispersion
uc— Viscosité dynamique de la phase continue
um— Viscosité du mélange dynamique

ut — Viscosité turbulente

n— Viscosité cinématique du mélange

o— Facteur acentrique

17— contrainte de cisaillement

A— libre parcours moyen

om — diameétre moléculaire

m.s*t

m.s!

m3

Adimensionnelle

m3.m3

m2.s1

kg.m
Pa.s
Pa.s
Pa.s
Pa.s

m2.st

Pa
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Nomenclature

Abréviations

CFD : Dynamique des fluides computationnel
EDM : Modele Eddy dissipation

IP : Intensification des procedés

ICI : Imperial Chemical Industries

RD : Distillation réactive

STM : Modele de transport des espéces

Département.de Génie des Procédés, Thése de Doctorat LMD, CHAOUCHE Fatma-Zohra, 2022/2023

v



Liste des figures

Liste des figures

Page
Chapitre |
Figure 1.1 Equipements et méthodes d'intensification des procedés 16
Figure 1.2 Distillation réactive 18
Fiqure 1.3 Schéma d'un réacteur a membrane: (a) Schéma et (b) Photo du 18
g ' microréacteur @ membrane optofluidique
Réacteur a disque tournant (SRD), utilis¢ pour la préparation d’un
Figure 1.4 intermédiaire médicamenteux et la recristallisation d'un ingrédient ’1
pharmaceutique actif
. Divers secteurs industriels de l'intensification des procédés et leurs
Figure 1.5 - . 26
applications possibles
Figure 1.6 Usine d'acétate de méthyle d'Eastman Chemical : procédé intensifié 26
Chapitre 11
Figure 11.1 Principales applications des outils issus de la technologie microstructure. 37
. Recensement des outils issus des technologies microstructures dans le
Figure 11.2 . . . 37
secteur des industries chimiques.
Exemples de microréacteurs (150 mm x150 mm), a deux couches
. fonctionnelles. Extérieur : tempérage. A lintérieur : préchauffage,
Figure 11.3 , . e . . 40
mélange, canal de maintien (volumes d'environ 3 ml), de « Little Things
Factory GmbH, Iimenau, Allemagne ».
. Un microréacteur avec des canaux ayant un diametre de l'ordre de 10-
Figure 11.4 40
100 pm.
Deux type de champs de mélange en forme de Y : a) Champ de meélange
Figure 11.5 avec une largeur de canal de 1 mm, et (b) Champ de mélange dans un 42
autre canal avec une de 0,1 mm correspondant a un microréacteur.
Figure 11.6 Schéma représentant des Types de microréacteurs. 45
Figure 11.7 Microdispositifs. 48
Département.de Génie des Procédés, These de Doctorat LMD, CHAOUCHE Fatma-Zohra, 2022/2023 \Y



Liste des figures

Figure 11.8 Schéma représentant une classification générale des microréacteurs. 48

Figure 11.9 Schéma de classification des micromélangeurs. 49

Micromélangeurs a stratification paralléle : (a) le mélangeur en T de base 50

Figure 11.10 (b) le mélangeur en Y, (c) le concept de focalisation hydraulique

Micromélangeurs actifs : (a) micro-agitateur intégré dans le canal de
Figure 11.11  mélange, (b) perturbation de la pression le long du canal de mélange et 50
(c) perturbation di-électrophorétique

Figure 11.12  Etapes de la fabrication au moyen de LIGA. 52

a) Dispositif du microréacteur, b) zone de mélange, de diffusion et de
Figure I1.13  catalyse, ¢) coupe transversale d'une microplaquette et d) mélange et 53
microplaquette. (Behravesh et al. 2019).

Chapitre 111

Micropompe pour insuline (Image courtesy of Debiotech, S. A,

Figure I11.1 .
'gure Switzerland). 63
(a) Distribution de la température dans une cuve discontinue simulée
Fiaure 111.2 pour une réaction de neutralisation (HCI et NaOH), (b) distribution de la
g ' température dans un canal T simulée pour une réaction de neutralisation
de HCI et NaOH. 1
Chapitre 1V
Figure IV.1  Configurations géométriques des microcanaux 85
Figure IV.2 Maillage 92
Figure IV.3 Criteres de convergence 93
Figure IV.4 Contour des vitesses dans le microréacteur pour vaiim = 0.01 m.s*! 94
Figure IV.5 Evolution de la vitesse radiale le long de 1’axe du microréacteur. 95

Figure IV.6  Evolution de la Vitesse radiale le long de 1’axe du microréacteur T-cm. 95

. Fraction massique du nitrophénol dans le microréacteur T-mm.
Figure IV.7 97
(Valim =0.001 and 0.01 m.s%)

. Fraction massique du nitrophénol dans le microréacteur T-cm
Figure IV. 8 L 97
(Valim =0.001 ; 0.01; 0.1 m.s™)

Fraction massique du nitrophénol dans le microréacteur Y-cm (Valim

Figure IV-9 0001 ; 0.01; 0.1 m.s™)

Département.de Génie des Procédés, These de Doctorat LMD, CHAOUCHE Fatma-Zohra, 2022/2023 VI



Liste des figures

Profils radiaux de la fraction massique du nitrophénol dans le réacteur T-

Figure 1V.10 98
cm.
. Profils radiaux de la fraction massique du nitrophénol dans le réacteur Y-
Figure IV.11 a P 99
cm.
. Profils radial et longitudinal de la fraction massique du nitrophénol dans
Figure 1V.12 . g q P 99
le réacteur T-mm.
. Profils longitudinaux de la fraction massique du nitrophénol dans le
Figure IV.13 J f P 100
reacteur T-cm.
. Profils longitudinaux de la fraction massiques du nitrophénol dans le
Figure IV.14 g q P 100
reacteur Y-cm
Figure IV.15  Contour de température dans le réacteur T-cm. 102
Figure IV.16  Contour de température dans le réacteur Y-cm. 104
Figure IV.17  Contour de température dans le réacteur T-mm. 105
Figure IV.18  Profils radiaux de la température le long du microréacteur T-cm. 105
. Profils radiaux de la température le long du canal central des
Figure 1V.19 L P 9 106
microréacteurs T-cm et Y-cm.
. Evolution de la fraction massique du nitrophénol avec la vitesse
Figure V.20 . ouHon ¢ f P 107
d’alimentation.
. Comparaison de xne comme une fonction it ’alimentati
Figure IV.21 p : de Xnp des vitesses d’alimentation 108
pour le microréacteur T-mm.
. Comparaison de xnp comme une fonction des géométries de
Figure 1V.22 _p . NP g 108
configuration T-mm et T-cm.
. Comparaison de xnp comme une fonction des géométries de
Figure 1V.23 _p . NP g 109
configuration T-cm et Y-cm.
) Comparaison des résultats de cette étude avec d’autre travaux de nitration
Figure 1V.24 , . 113
d’aromatiques
Chapitre V
i Evolution du nombre de publications sur la combustion catalytique du
Figure V.1 , 127
méthane.
) Principales applications de la combustion catalytigue du méthane
Figure V.2 Los . - 127
(adaptée a partir de la référence.
Figure V.3 Dimensions et maillage du microréacteur 131
Département.de Génie des Procédés, Thése de Doctorat LMD, CHAOUCHE Fatma-Zohra, 2022/2023 VII



Liste des figures

Figure V.4 Contréle de la Convergence des résidus sans reaction. 133
Figure V.5 Simulations sans activation du model réaction : Contour de température. 137
Figure V.6 Profil de température axiale dans le microréacteur. 137
: Simulations sans activation du model de réaction : contours des fractions
Figure V.7 . 138
Massiques de CHa, Oz, CO2 et H.O.
: Profil de la fraction massique de CHs4, O et CO2 a travers le
Figure V.8 . q b ? 138
microreacteur.
Figure V.9 Contours de vitesses pour les vitesses d’alimentation : @) Vaiim =0,8 m/s 139
et b) vaim =5 m/s.
Profils des vitesses radiales a différentes positions axiales pour les
Figure V.10 vitesses d’alimentation : @) Vaiim = 0,8 M/s, b) vaiim =3,0 M/S, C) Vaiim =5,0 140
m/s.
Figure V.11 Proﬁls de vitesses radiales pour différentes vitesses d’alimentation a la 140
sortie.
Figure V.12  Contours de températures pour différentes vitesses d’alimentation. 141
Figure V.13  Profils de températures axiales pour différentes vitesses d’alimentation 143
. Profils de températures axiales pour differentes vit ’alimentation
Figure V.14 p p vitesses d’alimentation 143
x=0,001 m.
Figure V.15 Proﬁls'de,s tempér.atures radia}les a la‘ position axiale x=0,001 m, 144
Pour différentes vitesses d’alimentation.
Figure V.16  Evolution de la température maximale avec la vitesse d’entrée 144
Figure V.17.a C,Onjcours Fle fraction massique d’O2 pour différentes vitesses 146
d’alimentation.
, Contours de fraction massique de CHas pour différentes vitesses
Figure V.17b . . a “ P 146
d’alimentation.
Figure V.18 Pro.ﬁ‘ls des ‘fractions massiques radi.alés :a) p01.1r O et l’o) Pour CH4, ala 147
position axiale x = 0,001 m, Pour différentes vitesses d’alimentation.
Profils des fractions massiques radiales des espéces, pour la position
FigureV.19 axial x = 0,001m pour différentes vitesses d’alimentation :a) vaim=0.8 148
m/s,  b) Vaiim =5 m/s, ¢) Vaiim =10m/s
Figure V.20 Proﬁ%s de ’la fraction mas§iq}le des produits ::it) )‘(coz, b)'tzo ; a la sortie 148
du microréacteur ; pour différentes vitesses d’alimentation
Figure V.21 Caon.tours c.le fraction massique de CO> pour différentes vitesses 149
d’alimentations.
Département.de Génie des Procédés, Thése de Doctorat LMD, CHAOUCHE Fatma-Zohra, 2022/2023 VI



Liste des figures

Contours de fraction massique de HoO pour différentes vitesses

Figure V.22 ) . 149
g d’alimentations.
Figure V.23 Contour de vitesse a travers le microréacteur a valim = 0,1 m/s. 152
Figure V.24  Profils des vitesses radiales pour différentes vitesses d’alimentation. 152
Figure V.25  Profils des températures axiales pour différentes vitesses d’alimentation. 153
Figure V.26 P!‘OfﬂS des .temperatures axiales a x=0.001 m pour différentes vitesses 154
d’alimentation.
Figure V.27  Contours de tempeératures pour différentes vitesses d’alimentation. 154
: Profils axiaux de la fraction massique de : ) XcH4, b) Xo2, pour différentes
Figure V.28 . - . a ) Xchs, b) oz, p 155
vitesses d’alimentation.
Figure V.29 Profils radiaux de la fracti‘on,massiqu‘e pour la’p(?sition a‘xiale x=0.001m, 156
de : a) XcH4, b) X02, pour différentes vitesses d’alimentation.
Figure V.30 C’on.tours (‘16 fraction massique de CH: pour différentes vitesses 156
d’alimentation.
: Contours de fraction massique d’O2 pour différentes vitesses
Figure V31~ —Oniours q 2 P 157
d’alimentation.
Figure V.32 Conversion du méthane en fonction de la vitesse d’alimentation. 157
Figure V.33 C’on.tours sie fraction massique de CO: pour différentes vitesses 158
d’alimentation.
Figure V.34 C’on.tours d.le fraction massique de H>O pour différentes vitesses 158
d’alimentation.
FigureV/.35 P'rof’ils de 1%1 fractio,n 'massiq'ue axiale de : a) Xcoz2, b) Xm0, pour 159
différentes vitesses d’alimentation.
Figure \V.36 Profils radiaux de Ifa f,ractlon ma35|que’ ; @ la p0§|t|on x=0,001 m : a) 159
Xco2,b) XH20, pour différentes vitesses d’alimentation.
Figure V.37  Schéma de maillage du microréacteur catalytique. 160
Figure V.38  Controle de la Convergence des résidus. 161
Figure V.39  Contour de vitesse. 163
Figure V.40  Profils de vitesses radiales pour différentes températures. 164
Figure V.41 Contour de température pour T =800 K. 164
Figure V.42  Profils de températures axiales pour différentes T. 165
Figure V.43 Profils de températures radiales pour différentes positions axiales 166
Pour T =1290 K.
Département.de Génie des Procédés, These de Doctorat LMD, CHAOUCHE Fatma-Zohra, 2022/2023 IX



Liste des figures

Profils de températures :a) entrée catalyseur, b) sortie catalyseur, pour

Figure V.44 : . 166
g différentes températures de fonctionnement.
Figure V.45 Contgur de la fraction massique du méthane pour température de 167
fonctionnement 1290 K.
i V.46 Profils de la fraction massique des réactifs pour différentes températures 167
Igur . . . .
gure de fonctionnement : a) Entrée du catalyseur ,b) Sortie du catalyseur.
. Profils de la fraction massique axiale de : a) Xco2, b) Xm0, pour
Figure V.47 .o, , aue ) ) PO 168
différentes températures de fonctionnement.
) Profils de la fraction massique de CO pour différentes températures de
Figure V.48 . . . 169
fonctionnement : a) Entrée du catalyseur, b) Sortie du catalyseur.
Figure V.49  Conversion du méthane en fonction de la température. 169
Figure V.50  Etude comparative des résultats de simulation avec des travaux antérieurs 171
Figure V.51  Etude comparative des résultats de simulation avec des travaux antérieurs 172
Etude comparative des résultats de simulation avec des travaux
Figure V.52  antérieurs :Evolution axiale de la fraction massique du méthane. 1) 173
Vaiim=0,6m/s, 2) Vaim =0,8 m/s et 3) Vaim =1,7 m/s.
i Etude comparative des résultats de simulation avec des travaux antérieurs
Figure V.53 . , 174
: Conversion du méthane.
Département.de Génie des Procédés, These de Doctorat LMD, CHAOUCHE Fatma-Zohra, 2022/2023 X



Liste des tableaux

Liste des tableaux

Page
Chapitre |
Définitions de l'intensification des procédés au fil des ans (Van
Tableau 1.1 . . 13
Gerven and Stankiewicz 2009, Kim et al. (2017).
Tableau 1.2 Cara,cte,rlsthues de base de trois domaines du génie chimique et des 15
procédés.
Tableau 1.3 Quelques catastrophes du XXe siecle dans I'industrie chimique. 22
in r ivité int ch rtech ivers ré r
Tableau 1.4 _Gal de productivite atteint chez Certech avec divers réacteurs )8
intensifiés.
Chapitre 11
mparaison de la taill n intern macro-, micro-
Tableau 1.1 Compa §|§o de la taille des canaux internes des macro-, micro- et 39
nano-unités.
Tableau [1.2 Mllc.rorfeacteurs chimiques : types, avantages / inconvénients et 46
utilisations.
Chapitre 111
Tableau I11.1 Lois d'échelle pour différentes grandeurs physiques. 65
Chapitre 1V
Tableau V.1 Géometrie et dimensions des microcanaux. 85
Tableau IV.2 Propriétés de la dispersion. 86
Tableau V.3 Nombres adimensionnels. 88
Tableau 1V .4 Propriétés thermophysiques des composants. 90
Tableau IV.5 Diffusivités binaires. 91
Tableau IV.6 Reésultats de calcul des diffusivités moyennes dans le mélange. 91
Tableau IV.7 Choix du nombre de mailles. 93
Département.de Génie des Procédés, These de Doctorat LMD, CHAOUCHE Fatma-Zohra, 2022/2023 Xl



Liste des tableaux

Intervalles des vitesses d’alimentation explorées et leur nombre de

Tableau IV.8 - 94
Reynolds associé.
Tableau V.9 Parametres de transfert de masse. 102
Tableau IV 10 Ir.lﬂuen(,:e de la Vitesse d’alimentation sur la concentration du 107
nitrophénol.
Comparaison des résultats expérimentaux et des prédiction de
Tableau 1V.11 . . 111
simulation
Comparaison des résultats de simulation avec des travaux de nitration
Tableau V.12 , ) ] , 112
d’aromatiques en microréacteurs
Chapitre V
Tableau V.1 Parametres de simulation. 131
Tableau V.2 Température maximale pour différents nombre de nceuds. 132
Gamme des vitesses utilisées et la valeur du nombre de Reynolds
Tableau V.3 © y 133
Associée.
Tableau V.4 Les magnitudes des constantes du modeéle k- ¢. 137
Tableau V.5 Données de la cinétique de réaction. 151
Tableau V.6 Parametres de simulation. 161
Tableau V.7 Mécanisme de réaction de surface sur le platine. 163
Tableau V.8 Comparaison des résultats de simulation avec des travaux antérieurs. 171
Tableau V.9 Comparaison des résultats de simulation avec des travaux antérieurs. 172
Tableau V.10 Comparaison des résultats de simulation avec des travaux antérieurs. 173
Tableau V.11 C_omparalson des résultats expérimentaux et des prédictions de 175
simulation.
Département.de Génie des Procédés, Thése de Doctorat LMD, CHAOUCHE Fatma-Zohra, 2022/2023 Xl






Introduction générale

Introduction géenérale

Plan

Avant-propos
Contexte

Obijectifs
Méthodologie
Contenu de la these

Département.de Génie des Procédés_Thése de Doctorat LMD_CHAOUCHE Fatma-Zohra_2022/2023

1



Introduction générale

Introduction genérale

Avant-propos

Notre travail s’inscrit, de manicere générale, dans une mouvance qui a été impulsée par une prise de
conscience mondiale, et qui s’est traduite par la notion de “Développement Durable”, bien connu sous le

vocable anglais de “Sustainable Development”.

L’ingenierie des procédés durables fait appel aux différents principes et méthodes d’un concept relativement
récent ou qui connait actuellement un grand essor et que 1’on appelle : I’Intensification des Procédés « IP »
ou “Process Intensification-IP” et qui s’impose de plus en plus comme 1’une des clés pour la mise en ceuvre
de procédés durables. Parmi les outils de I’intensification des procédés, les systemes miniaturisés, appelés
souvent «Microsystéemes» et plus particulierement, les Microréacteurs ont connu et font toujours 1’objet d’un
intérét considérable. Ces technologies innovantes constituent actuellement un axe de recherche et de
développement majeurs dans le domaine du Génie des Procédés et plus particulierement en Génie Chimique.

La mise en ceuvre de la réaction chimique dans de tels volumes allant de 1’échelle millimétrique au
micrometre, nécessite la connaissance de la nature des écoulements dans de tels espaces confinés. Cet aspect
de I’étude de I’hydrodynamique des écoulements en microcanal constitue 1’'un des objectifs de la

microfluidique et sera utilisé au cours de ce travail.

D’autre part, I’application de la Mécanique des Fluides Numérique ou “ Computational Fluid Dynamics-
CFD ” a I’étude des écoulements dans les microréacteurs, constituera 1’un des outils de notre étude. En effet,
la Mécanique des Fluides Numérique est un outil permettant d’étudier les mouvements d’un fluide, et leurs
effets, par la résolution numérique des equations régissant le fluide, représente une économie en temps et en
co(t pour éviter une expéerimentation fastidieuse et surtout pour ne faire réaliser que les composants

structurés les plus prometteurs.

Parmi les objectifs directs de ce travail, on peut citer 1’étude du comportement hydrodynamique des fluides
circulant dans un microcanal par une étude de modélisation et de simulation numérique (CFD), avec comme
buts la détermination du role de I’hydrodynamique et de 1’effet de la miniaturisation sur la performance du

microréacteur. L’étude de I’influence des conditions opératoires et les effets de la géométrie d’alimentation
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des microréacteurs sur 1’efficacité d’une réaction chimique permettra également de mettre en évidence

I’importance de la mise en contact des fluides.
Contexte du travail de thése

L’intensification des procédés propose des principes radicalement innovants et peut étre définie comme une
stratégie qui vise a réduire le ratio taille des équipements/capacité de production. Elle a donc comme objectif
d’aboutir a de nouvelles technologies et de nouveaux équipements aussi bien que de nouvelles méthodes et
procédures de conception de procédé. L’impact attendu d’une telle approche sur les industries de
transformation de la matiére peut étre décliné en cinq points : réduction des cofits, réduction de 1’énergie,

compacité des équipements, réduction des rejets et augmentation de la sécurité.

En fait, la recherche de I’augmentation de 1’efficacité (dans le sens large du terme : transferts, codt
énergétique, sécurité...) des procédés dans les divers secteurs de I’industrie chimique est une préoccupation
aussi ancienne que cette industrie et de nombreux exemples 1’attestent ; mais ce qui est, par contre nouveau,
¢’est-a-dire depuis maintenant une vingtaine d’année, c’est la systématisation de cet intérét pour I’efficacité

des procedés et des technologies, relié a des impératifs environnementaux et de développement durable.

C’est dans ce contexte de développement durable qui se veut un processus qui concilie I'économie, le social
et I'écologie, et qui établit un cercle vertueux entre ces trois poles pour un développement, économiquement
efficace, socialement équitable et respectueux de I’environnement, que I’intensification des procédés en
génie chimique (ou plus généralement en génie des procédés) s’impose comme 1’un des moyens les plus
prometteurs pour parvenir a une nouvelle forme de I’industrie de transformation au sein des processus de

développement de demain.

Et c’est dans cette perspective, ou de nouveaux enjeux économiques et environnementaux sont amenés a
structurer la pratique des procédés en génie chimique et biotechnologique que ces mémes préoccupations
ont introduit depuis quelques années déja le concept d’intensification des procédés. On peut dire que

I’intensification des procédés s’inscrit dans des enjeux :

e environnementaux : les procédés sont moins consommateurs d’énergie, de matieres premicres et de
solvants, et réduisent la production de déchets ;

e ¢conomiques par la réduction, la miniaturisation des équipements ou de I’ensemble des équipements
(gain de place), la baisse du colit du catalyseur, la baisse de la consommation d’énergie,
I’amélioration de la productivité ;

e sociétaux : les avantages techniques et économiques contribuent a la compétitivité de 1’industrie.
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e Elle permet également de renforcer la sécurité au regard des problémes d’exothermicité des
réactions, et des produits dangereux (toxiques, explosifs), et une plus grande qualité (probléme de

sélectivité, limitation par transfert de matiére ou micromélange, désactivation du catalyseur).

Pour notre pays, I’intérét, voir 1’obligation de formation de spécialiste et de chercheurs dans le domaine de
I’intensification des procédés, qui est une discipline relativement récente, est certain aussi bien pour des
raisons académiques que scientifiques et économiques, mais aussi stratégiques : les enjeux sont énormes et
la mobilisation des pouvoirs publics pour la recherche dans le domaine de I’intensification des procédés,
dans de nombreux pays, confirment cette assertion. C’est aussi dans ce contexte que notre travail de thése

trouve une de ses justifications.
Intérét et motifs du travail

L’intensification des Procédés apparait comme un nouveau paradigme en Génie des Procédés, qui s’impose
de plus en plus et il devient donc primordial d’en tenir compte aussi bien dans la définition des axes de
recherche en Génie des Procédés mais également dans les cursus de formation dans les différentes spécialités
en Génie des Procédés en incitant a la formation de compétences en mesure d’initier des recherches dans ce
domaine. Ce travail de thése, mais également les travaux de mémoires de master et la formation en doctorat
dans cette spécialité se veulent aussi comme une des actions structurantes qui seront mises en place au sein
du département de Génie des Procédés afin de susciter un intérét scientifique et académique pour ce concept

en « Intensification des Procédés ».

En résumé, les éléments qui peuvent étre pris en compte lors de 1I’élaboration du contexte particulier a ce

travail seraient :

o [D’intérét (industriel, technologique, scientifique, économique..., de la réaction mise en jeu ;
e opportunité de cette étude parmi I’intérét scientifique et technologique suscité pour les systemes
microstructurés ;

e place de ce travail dans les perspectives de recherche au sein du laboratoire et du département.
Problematique

Il s’agit d’un des premiers travaux que I’on se propose de réaliser sur I’étude des microréacteurs, au sein de
notre département. Notre problématique est particuliére dans le sens ou il nous appartient de choisir par nous
méme, I’objet de notre étude et de définir les objectifs : nous sommes donc dans la posture de 1’industriel
(ce que I’on n’a pas I’habitude de faire) qui a ses propres objectifs et de ’académicien dont le role est de
choisir, définir et mettre en ceuvre une démarche scientifique pour répondre aux impératifs assignés. Cela

n’est pas ais¢ car nos choix doivent &tre opportuns du point de vue économique, industriel et technologique.

Département.de Génie des Procédés_Thése de Doctorat LMD_CHAOUCHE Fatma-Zohra_2022/2023 4



Introduction générale

Le théme étant une contribution a I’étude de 1’hydrodynamique des écoulements et de la réaction chimique
en microcanal dans les réacteurs microstructurés, il s’agira en premier lieu de choisir la réaction chimique
qui doit faire 1’objet de notre étude. En effet, il vient naturellement a 1’esprit que c’est aussi (et surtout) a

partir de la connaissance de la réaction chimique dans ses divers aspects :

e nature de la phase (liquide ou gaz) ;
e homogene ou hetérogéne ;
e cinétique (rapide, ou lente, position du plan de réaction... ;

e thermodynamique (exothermique ou endothermique, paramétres d’équilibre...;

que I’on sera amené a choir le type de réacteur adéquat qui conditionnera, dans une large mesure

I’hydrodynamique du systéme. Il apparait donc que le choix de la réaction a mettre en ceuvre est capital.

Pour notre travail consacré a « la mise en ceuvre de réactions chimiques en microcanal » nous avons fait le
choix d’une réaction en phase liquide et d’une autre en phase gazeuse. Notre choix s’est porté sur la nitration
du nitrophénol et la combustion catalytique du méthane. Le choix de ces deux réactions a été motivé par
I’importance des deux réactions tant du point de vue de leur importance industrielle que de leur intérét

academique.

La nitration des aromatiques a été 1'un des premiers procédés chimiques utilisés pour fonctionnaliser un
dérivé aromatique. Elle est actuellement trés utilisée pour I’acces a des intermédiaires dans le domaine des
polyuréthannes, mais aussi dans beaucoup d’autres domaines de la chimie de spécialités. Les dérives nitrés

permettent d’obtenir une grande diversité fonctionnelle sur le noyau aromatique.

La réaction de nitration est exothermique. La chaleur de réaction est généralement de — 30 kcal/mol, a
laquelle il faut ajouter la chaleur de dilution de I’acide en fonction de sa concentration (jusqu’a — 10
kcal/mole pour donner un ordre de grandeur). Cette particularité d’exothermicité constitue justement, une
raison pour la mise en ceuvre en réacteur microréacteur. En effet, les réactions de nitrations sont des réactions
sensibles sous I’angle de la sécurité car les dérivés nitrés sont des fonctions explosophores. Beaucoup
d’explosifs comportent des fonctions nitrées comme le trinitrotoluéne (TNT), un explosif bien connu. Les
problémes d’emballement thermique lors des réactions de nitration, I’inflammabilité de mélanges gazeux
(car la nitration coproduit souvent des gaz comme NO2, NO, CO...) sont des risques a maitriser. De méme,
I’utilisation d’acides concentrés comme 1’acide nitrique n’est pas anodine et doit engendrer des réflexions

indispensables sur la conduite de tels procédés : sécurité, matériaux, compatibilités avec les organiques.

Parmi les réactions de nitration des aromatiques, la réaction de nitration du benzéne qui fait partie des plus

importantes en chimie industrielle avec la chloration et la sulfonation posséde un également un intérét. Le
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nitrobenzéne est un intermédiaire de synthése important utilise & grande échelle pour la fabrication d'un
grand nombre de composés chimiques. Il est utilisé principalement dans la production de I'aniline et de ses
dérivés comme le diisocyanate de diphénylméthyléne, pour la fabrication de caoutchouc synthétique, pour
la fabrication de pesticides, pour la fabrication de colorants, pour la fabrication et de médicaments, dans la
production de vernis pour les sols et de cirage, dans la fabrication de paracétamol, comme solvant dans des
peintures et dans d'autres types de produits pour masquer les odeurs désagréables, sous forme d'essence de

mirbane, apres redistillation.

Un autre secteur qui présente de plus en plus d’intérét est production de gaz industriels dans la mesure ou
c’est un secteur en plein essor et qui représente une opportunité pour notre pays pour la production
d’hydrogene a partir du méthane ; quand on prend en compte que I’Algérie est parmi les plus grands
producteurs de gaz naturel dans le monde. Toujours dans le domaine du traitement des gaz, la combustion
catalytique du méthane constitue depuis deux décennies, un enjeu aussi industriel que de recherche. Par la
problématique posée par la conduite de cette réaction de combustion, comme son exothermicité, et les rejet
de polluants ainsi que des rendements et sélectivité insuffisants, la mise en ceuvre de 1’oxydation catalytique

du méthane en microcanal présente beaucoup d’avantages prometteurs.
Les différents aspects, ainsi mis en évidence, amenent a articuler ce travail autour de cing chapitres.

Le premier chapitre est consacré & la description de I’intensification des procédés est exposee dans le
deuxiéme chapitre par la présentation, tout d’abord d’un apergu historique retragant les différentes étapes de
I’évolution de cette véritable nouvelle discipline du génie des procédés et de ces tendances futures. Cette
partie décrit également les principes et les méthodes ainsi que les domaines d’application de cette discipline
ainsi que les applications propres au génie des procédés et plus particulierement a la mise en ceuvre de la

réaction chimique.

Le deuxiéme chapitre a eté destiné a la description des différents types de microréacteurs en commengant
par un apercu historique et en étendant la description aux caractéristiques des microréacteurs, de leur intéréts

et avantages ainsi que des différents types de microréacteurs et des différentes techniques de leur fabrication.

Les différents aspects liés a la description des écoulements en microcanal, qui de par la géométrie
particuliére des microréacteurs et des dimensions des canaux, présentent des particularités par rapport aux
écoulements dans les espaces plus larges conventionnels sont abordés dans le troisieme chapitre : il s’agit
de la description des aspects fondamentaux de la microfluidique. L’intérét de I’application de la
microfluidique aux procédés du génie chimique et de leur miniaturisation sont également abordés. Les

aspects, lies aux phénomenes de transport et de réaction chimique dans les microcanaux ainsi que les
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principes de leur modélisation, par I’application de la mécanique la dynamique des fluides computationnelle,

sont également décrits dans la deuxiéme partie de ce chapitre.

Le chapitre IV est consacré a la présentation de 1’étude sur la mise ceuvre de la réaction de nitration du
nitrophénol en microcanal. L'objectif de cette étude était de développer un modéle de mise en ceuvre de la
réaction de nitration du phénol en présence d'acide nitrique dans un microcanal, y compris les aspects
hydrodynamiques, cinétiques et reactionnels. Les effets de différentes configurations géométriques de
microcanaux et de vitesses d'alimentation sur I'hydrodynamique, les profils de concentration des produits de
la réaction et les profils de température, pendant la nitration du phénol, ont été déterminés et analysés. Trois
systemes microfluidiques avec des contacteurs d'entrée en forme de Y et de T ont été étudies, présentés et
commentés. Les résultats de la simulation ont été analysés par 1’utilisation des critéres adimensionnels
appropriés pour comparer les résultats de la simulation du modele développé avec les prédictions données
par les critéres adimensionnels. Les principales conclusions de la mise en ceuvre de la réaction de nitration
du phénol dans un microcanal ont été présentés et discutés et les effets des variables opératoires sur les

performances du procédé ont été identifiés et clarifiés.

Le dernier chapitre a porté sur la mise en ceuvre de la réaction en phase gazeuse et se rapportant a I’oxydation
catalytique du méthane dont 1’objectif était la modélisation de la réaction de combustion de méthane dans
un microréacteur en mettant en ceuvre des simulations CFD du transport d'especes réactives. Les simulations
réalisées sont présentées et discutées et avaient pour but I’étude hydrodynamique de la combustion du
méthane dans un microcanal par ’analyse de l'effet de La vitesse d'entrée des réactifs sur la réaction de
combustion avec le model numérique de viscosité laminaire et le model turbulence k-epsilon. Le modeéle de
turbulence a été utilisé pour réaliser les simulations CFD d’une combustion méthane-air prémélangé dans

un microréacteur afin d’explorer ’applicabilité de ce modéele a 1’échelle microscopique.

En conclusion génerale, nous présentons les principaux resultats de notre étude et les perspectives de

recherche ultérieures.

Ce travail de these a été accompagné, par une publication dans une revue scientifique ainsi que par de
nombreuses participations & des seminaires et a des conférences nationales et internationales, dont une

rétrospective est présentée, ci-dessous :

(1) F. Z. Chaouche, B. Bensebia, S. Kouadri Moustefai, Computational Fluid Dynamics for
Microreactors Used in Nitration of Phenol. Theor Found Chem Eng 56, 1215-1235 (2022).
https://doi.org/10.1134/S0040579522330028
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(8)
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F.Z. Chaouche, B. Bensebia, S. Kouadri Moustefai, Etude de simulation de la dégradation des
composés organiques volatils en Microréacteur. ler Séminaire National de Génie des Procedes.
SNGP_Blida, 07-08 Novembre (2018).

F.Z. Chaouche, B. Bensebia, S. Kouadri Moustefai. “Hydrodynamic analysis of reactive flow in
microchannels, International Eurasian Conference on Science, Engineering and Technology
(EurasianSciEnTech-2018), November 22-23, (2018) Ankara, Turkey.

www.EurasianSciEnTech.org

Fz. Chaouche, B. Bensebia, S. Kouadri Moustefai “CFD simulation study of the influence of the
flow velocity on the propane combustion temperature in a milli-channel” International Symposium
on Hydrocarbons and Chemistry (ISHC8) 08-10 April (2019), Boumerdes-Algérie.

Fz. Chaouche, B. Bensebia, S. Kouadri Moustefai “CFD study of propane combustion in
microchannel”. International Conference on Materials and Energy (ICOME’1) 23-26 Auvril (2019),

Hamamet-Tunisie.

F.Z. Chaouche, B. Bensebia, S. Kouadri Moustefai. “Hydrodynamic study of oxydation reaction in

Microchannels” The First Doctoral Symposium on Technology: Process, Mechanical and Electrical

Engineering (DST’01-2019) Chlef 13-14, November (2019), Algeria.

F. Z. Chaouche, B. Bensebia, S. Kouadri Moustefai, S. Chaachoua Sameut, M. Elkheiri “CFD study
of an exothermic reaction in continuous sublimmeter reactor” 1st International Conference on

Sustainable Energy and Advanced Materials IC-SEAM’21 April 21-22, (2021), Ouargla, Algeria.

F. Z. Chaouche B. Bensebia, M. Saadi, S. Kouadri Moustefai, “CFD study of the hydrodynamics
and the nitration reaction of un compound in a microchannel” Fifth International Conference on
Artificial Intelligence in Renewable Energetic System’s IC-AIRES2I November 22-24, (2021) in
ESC-Koléa-Tipasa, Algeria.

F. Z. Chaouche, B. Bensebia, S. Kouadri Moustefai, “Simulation study of the influence of the flow
velocity on the formation of ammonia in microreactor” The Second Doctoral Symposium on
Technology : Process, Mechanical and Electrical Engineering (DST’02-2022), 26-27 October (2022)
Chlef Algeria.
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Chapitre | : Intensification des procédés

Chapitre I : Intensification des procéedés (1P)

1.1. Introduction

De nouveaux défis apparaissent dans un monde en évolution trés rapide ; parmi eux figurent
I’efficacité de 1’énergie et des ressources naturelles utilisées [1]. Gorak et Stankiewicz en 2011, ont
postulé : « Avec une population croissante et une prise de conscience croissante du gaspillage non
durable et de I’utilisation de 1’énergie et des ressources dans le monde, I’industrie de transformation
doit envisager d’opérer un changement structurel [2]. Pour ce faire, I’intensification des procédés (IP)

sera essentielle [1].

Le domaine de I'utilisation d l'intensification des procédés n'a cessé de croitre au cours des dernieres
décennies et les applications industrielles réussies ont accru I’intérét pour la recherche. L'IP est tant6t
considérée comme une « boite a outils » autonome contenant des exemples concrets d'amélioration
des processus [2], tantbt comme une stratégie systématique robuste pour favoriser I'innovation [3-6].
Ces derniéres années, il y a eu une prise de conscience croissante de l'importance de I'IP et de
nombreuses publications scientifiques, livres, revues et conférences ont mis en lumiére I'intérét et la

philosophie de I’intensification des procédés.

L’intensification des procédés (IP) est une approche innovante constituant plutot une rupture avec
I’évolution traditionnelle des procédés de I’industrie chimique conventionnelle et dont I’intérét est de
développer des procédes a caractere écologique. L’approche « IP » est basée sur le fait qu’il est
souvent possible de mener efficacement une réaction chimique dans des conditions extrémes de
température, a condition que le mélange réactionnel n’y réside que pendant une durée trés courte. Cet
objectif d'intensification d’un procéde implique l'utilisation de trés petits réacteurs capables de
contenir des catalyseurs de haute performance qui permettent des temps de réaction réduits ; un
fonctionnement continu & débits rapides pour compenser la perte de volume de réaction et résister aux

conditions opératoires de tels systemes.
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L'intensification des procédés est une approche multidisciplinaire qui vise a réduire la consommation
d'énergie des procédes chimiques en exploitant les synergies entre les phénoménes multifonctionnels
a différentes échelles temporelles et spatiales, et en augmentant les taux de transfert de masse, de

transfert de chaleur et de quantité de mouvement.

Nous examinerons, le concept d’intensification des procédés, avec un bref historique de I’IP et de
I'évolution des definitions liées a cette approche. Les avantages de I'lP et la maniere dont cette
approche aborde les problémes environnementaux seront soulignés. Nous évoquerons egalement les

obstacles a l'intégration des méthodes IP dans le domaine du génie de la réaction chimique.

1.2. Apercu historique

L’histoire de l'intensification des procédés remonte a environ quatre décennies. Le terme «
intensification des procédés » a commencé a apparaitre au milieu des années 1960 et au début des
années 1970 [7-9]. C’est dans les années 1970 que le vocable « Intensification de Processus-1P» a été
cité pour la premiére fois par Kleemann [10] et Ramshaw [11]. A la fin des années 1970, L’Imperial
Chemical Industries (ICI) qui est une société britannique parmi les plus grandes entreprises chimiques,
a lancé le concept d'intensification des procédés le but était de réduire la taille des nouvelles usines
chimiques afin d’abaisser les colts d'investissement. L’idée était basée sur 1’idée que la majorité
(jusqu'a 80 %) du colt de I'usine était attribuable aux colts d'installation impliquant des éléments de
base comme la tuyauterie, la structure de support et le génie civil [6, 12, 13].

Ces codts pourraient étre considérablement réduits si les principaux éléments « actifs » de l'usine (tels
que les séparateurs et les échangeurs de chaleur) étaient considérablement réduits en taille et/ou
couplés ensemble en intégrant la fonction d'équipement. Pour accéder a ces réductions de codts, ICI
amis en place un programme d'intensification des procédes [14]. En 1983, on a la premiére publication
sur l'application des champs centrifuges (dits "Hi Gee™) dans les processus de distillation [15] par
Colin Ramshaw qui est considéré comme le pére de l'intensification des procédés. Son travail a
consisté a analyser I'effet du champ de haute gravité dans la distillation et une hybride stratégie pour
combiner la séparation avec les processus de réaction dans une seule colonne remplie de catalyseur
[16].

Dans les années 1980, Eastman Chemicals [17] a mis en place une tour de distillation réactive avec
des capacités multifonctionnelles réduisant de 80 % les besoins énergétiques par rapport aux procédés

conventionnelles.
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Jusqu’au début des années 1990, I'intensification des procédés était presque uniqguement une discipline
britannique. En 1995, le groupe britannique BHR a organisé la premiére conférence sur I’IP [6]. C’est
vers la fin des années 90 que les technologies IP ont été développées dans des laboratoires de recherche
du monde entier, tels que des microréacteurs aux Etats-Unis (Massachusetts Institute of Technology)
et en Allemagne (Institut fur Mikrotechnik, Mayence). Le traitement a haute gravité en Chine
(Université de Pékin), transfert de chaleur compact en France (Institut Greth CEN) et adsorption
centrifuge aux Pays-Bas (TU Delft) [18].

Les premiers ouvrages sur I'lP ont été publiés [18-20] et la premiere revue dédiée a I'IP Chemical

Engineering and Processing : process Intensification a été lancé en 2007.

En 2008, une feuille de route européenne pour l'intensification des procédés a jeté les bases d'une
stratégie a court et moyen terme et établis sur les contributions des experts de 16 pays [21]. En 2009-
2011, la feuille de route a obtenu un suivi sous la forme du projet Delft Skyline Debates [2,22], au
cours duquel une équipe multidisciplinaire de 75 universitaires et industriels de premier plan de
différents pays a créé une vision scientifique sur les développements a long terme dans le domaine de

I'intensification des procédés qui irait au-dela de I'horizon de 2050 [7].

1.3. Définitions
L'intensification des procédés est désormais largement reconnue comme l'une des voies de
développement les plus attrayantes pour l'industrie des procédés chimiques et I'un des domaines les

plus importants de la recherche en génie chimique [23].

Les travaux de Stankiewicz et Moulijn, en 2000, ont été a I’origine des premieres définitions lancées
pour ce nouveau moyen des procedés chimiques [24] et 1’ IP est aussi un terme utilisé pour décrire la
stratégie visant a réduire considérablement la taille physique d'une usine chimique tout en atteignant

des objectifs de production spécifiques [25].

De nombreuses définitions de IP ont été proposées (Tableau 1. 1), qui outre leur accent commun sur
I'innovation, sont souvent trés diverses. L'interprétation du processus/procédé intensifié y est tout
aussi variée, selon les auteurs [4]. Pour certains, la miniaturisation est I'enjeu fondamental de PI [15,
16], dont les microréacteurs sont I'exemple le plus typique. Pour d'autres, I'intensification des procédés
est basée sur l'intégration fonctionnelle ; la distillation étant I’illustration proéminente [27].
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Tableau 1.1 : Définitions de l'intensification des procédes au fil des ans
(Van Gerven and Stankiewicz 2009 [24], Kim et al. (2017) [xxX]

Intensification des procédes

Auteur
année

... [est Ia] conception d'une usine extrémement compacte qui réduit a la fois «

I'élément principal de l'usine » et les codts d'installation.

Ramshaw (1983), [11]

... [est concerné par] des réductions d'un ordre de grandeur dans les usines et

équipements de traitement.

Heggs (1983), [26]

.. [est une] philosophie de conception et de construction d'usines selon laquelle
une performance donnée est obtenue dans des équipements beaucoup plus petits -

généralement avec une réduction de volume de 2 a 3 ordres de grandeur.

Ramshaw (1985)
[10]

... [est la] stratégie de réduction de la taille de I'usine chimigque nécessaire pour

atteindre un objectif de production donne.

Cross et Ramshaw
(1986), [20]

... [est une] nouvelle approche de conception ou les besoins fondamentaux des
processus et les considérations commerciales sont analysés et des technologies de

processus innovantes utilisées pour y répondre de maniére optimale

Green (1998), [28]

.... [est le] développement d'appareils et de techniques innovants qui offrent des
améliorations drastiques dans la fabrication et le traitement des produits
chimiques, réduisant considérablement le volume d'égquipement, la consommation
d'énergie ou la formation de déchets, et conduisant finalement a des technologies

moins chéres, plus sdres et durables

Stankiewicz et Moulijn
(2000), [2]

... [est la] stratégie consistant a réduire considérablement la taille physique d'une

usine chimique tout en atteignant un objectif de production donné

Dautzenberg et
Mukherjee (2001), [24]

.. [implique] des réactions plus rapides, de meilleures conversions, des produits

améliorés ou nouveaux et moins de sous-produits.

Swamy et Narayana
(2001), [30]

... [est] I'approche révolutionnaire de la conception, du développement et de la
mise en ceuvre des processus et des usines. Fournir a un processus l'environnement
précis dont il a besoin pour s'épanouir et se traduit par de meilleurs produits et des

processus plus sdrs, plus propres, plus petits et moins chers.

BHR Groupe (2003),
[26]

... [est] tout développement du génie chimique qui meéne a une technologie

sensiblement plus petite, plus propre, plus sdre et plus économe en énergie

Costello (2004), [16]

... [représente] une approche intégrée pour l'innovation de processus et de
produits dans la recherche et développement chimiques et le génie chimique afin

de maintenir la rentabilité méme en présence d'incertitudes croissantes.

Becht et al. (2009), [20]
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1.4. Principes de I’Intensification des Procédés
L’intensification des procédés consiste a concevoir des procédés plus compacts et économiques grace
au développement de méthodes, de techniques et d'équipements adaptés, dont la capacité de
production est plusieurs fois supérieure a celle des procédés conventionnels. Une premiére vision de
I'intensification des procédés a été proposée par Stankiewicz et Moulijn en 2000, baséee sur deux sous-
domaines [26, 28] :

e Equipements d'amélioration des procédés : nouveaux réacteurs, équipements de mélange

intensif, de transfert de chaleur et de transfert de masse.
e Méthodes d'intensification des procédés : séparations nouvelles ou hybrides, intégration de
réactions et séparations, et/ou échanges thermiques et/ou transitions de phase.

Une autre approche considére que 1’objectif principal de l'intensification des procédés est d’arriver a
des processus limités uniquement par la cinétique sans limitations de quantité de mouvement, de
chaleur et de transport de masse [8]. C'est certainement une approche valable, mais elle ne résout
qu'une partie du probléme, car I’IP peut également améliorer la vitesse de réaction. La recherche
fondamentale dans ce domaine a montré que I'injection de la bonne forme d'énergie dans une liaison
chimique peut augmenter la cinétique des réactions chimiques de plusieurs ordres de grandeur.
Compte tenu des considérations ci-dessus, un systeme de traitement intensif idéal (et le but ultime de
PI) est un systéme dans lequel les réactions se déroulent avec une efficacité maximale réalisable ;
toutes les molécules subissent le méme historique de traitement, les limitations hydrodynamiques, de
transfert de chaleur et de masse sont supprimées et les synergies résultant des interrelations entre les
différentes opérations et les étapes sont pleinement utilisées. Les grands principes qui pilotent
I'intensification du procédé peuvent étre résumeés en trois points essentiels [23, 24, 28] :

I. Maximiser I'efficacité des événements intra- et intermoléculaires [9] :

donner a toutes les molécules la méme expérience de traitement ;

e processus non contraints par une cinétique intrinseque mais régis par des changements de cinétique.

e améliorer la conversion et la sélectivité et éviter les sous-produits indésirables ;

e améliorer le nombre et la fréquence des collisions et mieux comprendre la géométrie des
dispositifs afin d’améliorer 1'orientation des molécules et leurs énergies lors des collisions ;

e créer un produit cohérent avec un minimum de déchets.

e répartition macroscopique des temps de séjour, réduction des zones mortes.
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ii.  Optimisation des forces motrices et maximisation de la surface spécifique

maximiser la plage d'interfaces pour augmenter la vitesse de transfert entre les interfaces ;

tailles des canaux allant du millimétre au micrometre. ;

il n'est pas toujours nécessaire de maximiser la force motrice (différence de concentration) ;

améliorer les taux de transport a travers les interfaces en maximisant la zone interfaciale de

Millimétre a I'échelle micrométrique des dimensions du canal.

iii.  Maximiser les effets synergiques des processus partiels
e multifonctionnalité a grande échelle. ;

e réaction-séparation en éliminant les produits de I'environnement de réaction.

L'intensification des processus differe de l'optimisation des processus, qui est définie comme
I'amélioration des performances des concepts existants, et de I'ingénierie des systemes de processus,
qui est définie comme l'intégration multi-échelle des concepts existants et nouveaux. Le tableau

suivant fournit une bréve description de chaque processus [ 9].

Tableau 1.2 : Caractéristiques de base de trois domaines du génie chimique et des procédés [9]

Optimisation des Systemes des Intensification des
procedés procédés (Ingénierie) procédés
Développement de
nouvelles notions d'étapes
du procédé et de
I'équipement
Expérimentation,
phénomeéne, interphase

Performance et Intégration multi-échelle
Objectif amélioration de notions  d’existantes et nouvelles
existantes. notions

Modele, méthodes . ..
Focus - Modele, logiciel
numériques

. . Modeste : .
Faible : interface avec Forte : chimie, catalyse,

e . Mathématiques T
Interdisciplinarité mathématiques génie mécanique,

o, appliqués, informatique, g \ .
appliquees chimie matériaux, électronique. ..

1.5. Méthodes et équipements
L'intensification des procédés consiste au développement de nouveaux appareils et de techniques de
traitement et des méthodes de développement de procédés qui, par rapport aux méthodes

conventionnelles, offrent des améliorations consistantes dans la fabrication et le traitement chimiques.
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Cette amélioration est due a la diminution considérable de rapport (taille de I'équipement/capacité de
production), qui par rapport & ceux couramment utilisés aujourd'hui apportent des améliorations
tangibles dans la fabrication, la transformation, la consommation d'énergie ou la production de
déchets, et aboutissant finalement a des technologies moins chéres et durables [12], [29-33].

L’ensemble des domaines d’IP peut généralement étre divisé en deux sous-domaines (Figure 1.1) :

e équipements intensifiant le processus, tels que les nouveaux réacteurs, et intensifs dispositifs
de mélange, de transfert de chaleur et de transfert de masse ;

e méthodes d'intensification des processus, telles que les séparations nouvelles ou hybrides,
I'intégration de la réaction et de la séparation, échange de chaleur ou transition de phase (en
Réacteurs dits multifonctionnels), techniques utilisant les énergies alternatives sources
(lumiére, ultrasons, etc.), et de nouvelles méthodes de contrle de processus (comme le

fonctionnement en régime instationnaire intentionnel).

Exemples

[ Réacteur disque tournant
Réacteurs mélangeurs statiques
Réacteur monolithe
Microréacteurs

Réacteurs <

[ Mélangeurs statiques
Equipement pour ) Echangeurs de chaleur compacts

nilieux non réactifs | Lit garni rotatif

| Adsorption centrifuge

5 [ Réacteurs - échangeurs
Appareils Séparations réactives

| ) &
multifonctionnels Broyag_e rea'ctlf.
Extrusion réactive

. Piles a combustible

Absorption membranaire
Appareils hybrides Distillation membranaire
Distillation avec absorption

1

Centrifugation

L Ultrasons
u Activation Energie solaire
energetique Champs électriques
Plasma

Fluides supercritiques
Autres... Mode opératoire cyclique
Réacteur a flux inversé

Figure 1.1 : Equipements et méthodes d'intensification des procédés [24].
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1.5.1. Méthodes en Intensification des Procedés

Les méthodes d'intensification des procedes peuvent étre classées en quatre domaines principaux : les
séparations hybrides, les réacteurs multifonctionnels, les techniques utilisant des sources d'énergie
alternatives et d'autres méthodes. Dans le cas des séparations hybrides et des réacteurs
multifonctionnels, I'accent est mis sur l'intégration d'opérations telles que la réaction et la séparation

ou I'échange de chaleur [34].

1.5.1.1. Les réacteurs multifonctionnels

Les réacteurs multifonctionnels sont intensifiés en ajoutant différentes fonctions de propres aux
opérations unitaires [35]. Ces réacteurs comprennent une grande variété de combinaisons d'intégration
telles que I'échange de chaleur pour l'intensification thermique. Par exemple, la surface spécifique (m?
m-3), le coefficient global de transfert de chaleur (W m K1) et le rapport entre la puissance calorifique
et le volume du réacteur d'échangeurs de chaleur compacts multifonctionnels (kWm=K™) ont

augmenté de 160, 875 et 1400 fois par rapport a ceux des technologies conventionnelles [34, 36].

Les processus de séparation réactive impliquent l'intégration simultanée de la séparation et de la
réaction dans un seul appareil, par exemple : I’extraction réactive, 1'absorption réactive, I'extraction

réactive, la cristallisation réactive et les réacteurs a membrane.

La distillation réactive (RD) est un bon exemple des méthodes intensifiées et qui combine a la fois la
séparation et la réaction (Figure 1.2) au sein d’un méme appareil. Ce nouveau procédé a un impact
significatif sur la diminution des investissements, des colts de fonctionnement ainsi que la

consommation énergétique : réduction des besoins énergétiques de 20 a 35 % [37, 38].

Les reacteurs a membrane (Figure 1.3) couplent la réaction et la séparation dans une méme unité. lls
représentent un systéme tres efficace pour surmonter les limitations d'équilibre dans les réactions. Car
les produits sont éliminés de maniére continue et sélective. La séparation membranaire consiste a
appliquer une barriere sélective (membrane) pour réguler le transport de substances telles que les gaz,
les vapeurs et les liquides, a différents taux de transfert de masse [31]. Il existe plusieurs types de
procédés membranaires disponibles pour la séparation. Les réacteurs ont eté étudiés en utilisant
I'osmose inverse (OR), la la nanofiltration (NF), l'ultrafiltration (UF), la microfiltration (MF),
I'électrodialyse (ED), l'ultrafiltration (UF), la microfiltration (MF), les membranes liquides (ML),
pervaporation (PV), infiltration de gaz, infiltration de vapeur, tamisage moléculaire, diffusion de

Knudsen (et diffusion moléculaire) [30].

Département de Génie des Procédés_These de Doctorat LMD_CHAOUCHE Fatma-Zohra_2022/2023 17



Chapitre | : Intensification des procédés
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Figure 1.2 : distillation réactive [37]
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Figure 1.3 : schéma d'un réacteur a membrane : (a) Schéma et (b) photo du microréacteur a
membrane optofluidique [38]
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1.5.1.2. Les séparations hybrides

Les séparations hybrides nécessitent I'intégration d'au moins deux unités de séparation, ce qui se
traduit par une meilleure performance de séparation que I'application des unités individuelles. Certains
exemples de combinaisons de séparation hybrides sont la colonne a paroi de séparation, qui combine

deux colonnes de distillation en une seule unité [22].

1.5.1.3. Distillation membranaire
La distillation membranaire [27] est une technique de séparation hybride largement connue et
considérée comme une alternative a I'osmose inverse et a I'évaporation [16]. C’est une technologie
émergente combinant a la fois le procédé de distillation et un procédé a membrane et qui présente un
intérét primordial pour 1’épuration des eaux usées [30, 33]. Par rapport a la distillation traditionnelle,
la distillation membranaire présente les avantages caractéristiques de la séparation membranaire, tels
gu'une mise a I'échelle et un fonctionnement simples, un rapport surface/volume élevé de la membrane
et la possibilité de traiter les flux avec des composants sensibles a la chaleur [34]. Cependant, cette
technologie est restée toujours a I'échelle pilote a cause du faible rendement est de son aspect
énergivore [30]. Parmi les avantages qu’offre la distillation membranaire [35] :
e rejet a 100 % des ions, macromolécules, colloides, cellules et autres non-volatils ;
e pression de fonctionnement plus faible que dans les procédés a pression tels que I'osmose
inverse ;
o température de fonctionnement plus basse que dans les procédés pilotés par la température
tels que la distillation ;

e espaces de vapeur réduits par rapport a la distillation conventionnelle.

1.5.1.3. Les sources d'énergie alternatives

Les sources d'énergie alternatives [18] peuvent améliorer de nombreuses technologies de traitement
conventionnelles. L'énergie solaire, les micro-ondes et les ultrasons ne sont que quelques-unes des
possibilités d'un traitement chimique plus durable. D'autres methodes incluent les fluides
supercritiques, qui en raison de leurs propriétés physiques et de transport spécifique, peuvent
constituer un environnement favorable aux processus de transfert de masse et aux réactions chimiques
et qui en raison de leurs propriétés uniques, sont utilisés industriellement pour le traitement de produits

naturels [14].
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1.5.2. Equipements en intensification des procédes

L'équipement en intensification des procédés comprend de nouveaux reacteurs, des mélangeurs
intensifs et des systemes de transfert de chaleur et de masse performants. Les équipements sont classes
en deux catégories :

e reacteurs pour réactions chimiques. Les réacteurs chimiques comprennent de nombreux
dispositifs polyvalents tels qu'un réacteur a disque rotatif (SRD) qui utilise des forces centrifuges
ou des microréacteurs qui sont des réacteurs microstructurés ou a microcanaux ;

o dispositifs n'impliquant pas directement de réactions chimiques : ce sont des équipements
utilisés comme systémes non réactifs tels qu'un lit fixe rotatif ou un absorbeur centrifuge. Un

mélangeur statique est appliqué pour le mélange continu de fluides sans piéces mobiles [20, 36].

1.5.2.1. Microréacteurs

Les microréacteurs sont généralement un type de réacteur a flux continu avec un faible encombrement
et de petits volumes de réaction avec une conception en forme de canal. lls sont constitués de canaux
de taille micrométrique, et ces réseaux de canaux sont reliés entre les réactifs et les produits. Les
microréacteurs possédent un avantage important : le mélange, la réaction catalytique, I'échange de
chaleur ou la séparation peuvent étre incorporés dans une seule unité en diverses combinaisons et
étapes [14].

De plus, ces micros systemes permettent des taux de transfert de chaleur exceptionnels [37].
L'échange de chaleur amélioré, associé au rapport surface/volume accru, offre un excellent contréle
thermique. Par conséquent, des réactions exothermiques peuvent étre réalisées et contrélées en toute

sécurité ; ce qui etait auparavant inaccessibles a plus grande échelle [38, 39].

1.5.2.2. Dispositifs rotatifs

Les réacteurs a disque rotatif SRD ont été principalement congus pour des réactions liquide/liquide
rapides et trés rapides avec des effets thermiques importants tels que les nitrations, les sulfonations
et les polymerisations. Dans ce réacteur, une fine couche (typiquement 100 pm) de liquide se déplace
a la surface d'un disque tournant jusqu'a 1000 tr/min. Le film mince contenant les réactifs est créé en
utilisant la force centrifuge (Figure 1.5). Ces réacteurs fonctionnent en mode continu et améliorent

les transferts de chaleur et de masse combineés & de bons temps de traitement [27].
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1.5.2.3. Mélangeurs rotor/stator

Les mélangeurs a rotor/stator sont congus pour les processus nécessitant un mélange trés rapide a une
échelle microscopique. Cet équipement se compose d'un rotor a grande vitesse tournant a proximité
d'un stator fixe (figure 1.4). Le fluide traverse la région ou le rotor et le stator interagissent, ce qui
entraine un écoulement et un cisaillement tres pulsés.

Les quatre etapes de fonctionnement du mélangeur : a I'étape 1, la rotation & grande vitesse des pales
du rotor crée un puissant effet d'aspiration. Au cours de I'étape 2, la force centrifuge entraine les
fluides et les solides vers le bord de la téte de travail. L'étape 3 comprend un cisaillement hydraulique
intense lorsque les matériaux liquides et solides sont expulsés a grande vitesse a travers les
perforations du stator. Dans la derniére étape, le fluide et les solides évacués de la téte sont lancés

radialement a grande vitesse vers les cotés de la cuve de mélange [41].

- Tuyaux |
2 - well
d'alimentation v 7/ Y

/ > Fine pellicule liquide

,/ /" S (Fluide de procédé)

e A R

(refroidies) 2
| |
I Circulation & contre-courant

TS~—— Disque rotatif < | =D (fluide caloporteur)
(chauffé ou refroidi) {I A
tlait]

Parois du réacteur 3

Y (= W iy ¥ Drainage VL

Figure 1.4 : Réacteur a disque tournant (SRD), utilisé pour la préparation d’un intermédiaire
médicamenteux et la recristallisation d'un ingrédient pharmaceutique actif [37,40].

1.6. Intensification des procédés et développement durable

L'intensification des proceédés peut apporter une contribution significative a la résolution de problemes
de développement tels que le manque d'énergie, de ressources matérielles, d'eau, de nourriture et de
pollution et de sécurité des procédés en raison des graves tragédies chimiques subies par I'hnumanité
au cours du siéecle dernier. Le Tableau 1.3 expose clairement les conséquences désastreuses que
peuvent avoir les grands inventaires en cas de probléme. [11, 14].

Le changement n'est pas uniquement inhérent au niveau technique, I'amélioration des procédés passe
également par une refonte des procédés chimiques et des approches de réactions basées sur les
principes de la chimie verte (économie atomique, nouveaux catalyseurs plus selectifs, nouveaux

protocoles moins gourmands, solvants alternatifs respectueux de I'environnement, sources d'énergie

Département de Génie des Procédés_These de Doctorat LMD_CHAOUCHE Fatma-Zohra_2022/2023 21



Chapitre | : Intensification des procédés

alternatives, etc.). Cette approche durable peut réduire la consommation de matieres premieres, de
solvants et d'énergie et des risques associés a I'industrie chimique [42]. Afin de répondre aux exigences
societales en matiéere de développement durable et pour contribuer a la lutte contre la dégradation de
I'environnement, I'amélioration des procedés integre le développement durable dans la conception des

réacteurs. Cette approche est maintenant adoptée par la chimie (verte) et le génie chimique moderne

[43].

Tableau 1.3 : Quelques catastrophes du XXe siecle dans I'industrie chimique [18]

Endroit Date Produits chimiques | Quantités mises enjeu Victimes
Sulfate
Oppau/ 21 septembre d’ammonium, Explosion de 4500 600 morts, 1500
Ludwigshafen 1921 nitrate tonnes blessés
d'ammonium
Inventaire de 400
. .. 28 morts
Flixborough 1 juin 1974 Cyclohexane tonnes, 8 mo t? 89
. . blessés
40 tonnes echappées
; — 3
Beek 7 Novembre 1975 _Prc_)pylene Inventaire ,10000’m 14 morts,, 107
(principalement) 5,5 tonnes échappées blessés
5 Aucune victime
. . ' , Inventaire de 7 tonnes, directe, environ
Seveso 10 juillet 1976 | 4,5Trichlorophénol, , )
. 3 tonnes échappées 37000personnes
dioxine )
exposées
environ 500
San Juan, 19 Novembre LPG Inventaire > 10000 m® |  morts, 7000
Mexico 1984 .
blessés
environ 3 800
I L , 272
Bhopal 3 Décembre 1984 socy,anate de 41 tonnes rejetees morts. . 0
méthyle handicapés
permanents
Ethyléne,
Pasadena 23 Octobre 1989 isobutane, hexane, 33 tonnes échappées 23 Morts, 1,3 0-
. 300 blesses
hydrogene

1.6.1. Avantages de ’intensification des procédés

La réduction des colts dans les systemes de production a été citée comme la principale motivation de
I'intensification des procédés (IP) [44], mais il existe également d'autres avantages. Par exemple, une
qualité améliorée, une utilisation plus efficace des matiéres premieres, une consommation d'énergie

réduite et une facilité de mise a I'échelle.

Département de Génie des Procédés_These de Doctorat LMD_CHAOUCHE Fatma-Zohra_2022/2023 22



Chapitre | : Intensification des procédés

L’intensification des procédés présente donc de multiples avantages commerciaux, pour les procédés

et pour 1’environnementaux [45].

1.6.1.1. Activites (Business)

La réduction de la taille des éléments clés de l'usine tels que les réacteurs, les échangeurs de chaleur
et les separateurs dans le processus réduit non seulement les codts d'équipement individuels, mais
réduit également considérablement les colts d'installation par les réductions de la plomberie, du génie
civil et des structures de support.

En outre, des usines plus petites devraient devenir plus « mobiles » et pouvoir étre transportées vers
des ressources telles que les clients et les champs pétroliféres ou gaziers. Un autre avantage lié a
I'industrie pharmaceutique est la capacité de commercialiser de nouveaux produits plus rapidement
qu'aujourd'hui. Avec I’IP, un réacteur continu de laboratoire peut devenir une unité de production si
le débit correspond au taux de production souhaité. Ce concept a été démontré dans une étude de
preuve de concept (ou POC (proof of concept)) menée par SmithKline Beecham chez SDR [40], Un
réacteur a I'échelle du laboratoire a pu atteindre une capacité de traitement par lots avec un rendement
de produit de 8 tonnes par an. Donc parmi les améliorations qu’offre I’intensification des procédés :

e usine réduite ;

réduction des codts d'investissement ;

réduction des codts d'exploitation ;

fabrication distribuée ;

mise plus rapide de nouveaux produits sur le marché.

1.6.1.2. Procédeés
L'adoption de I'approche IP peut améliorer considérablement la sécurité intrinséque d'un processus
car il y aura un volume considérablement réduit de produits chimiques potentiellement dangereux a
tout moment, dans une unité plus petite et intensifiée. De plus, I'un des objectifs de I’IP est de passer
du traitement par lots a de petits réacteurs continus, qui ont un fonctionnement global plus efficace,
en particulier dans le cas de réactions extrémement exothermiques, dans lesquelles la chaleur peut étre
évacuée en continu au fur et a mesure qu'elle est libérée. Les avantages qu’offre L’IP sont :

e meilleure sélectivité/pureté du produit ;

e vitesses de réaction plus élevees ;

e propriétés améliorées du produit ;
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e amélioration de la sécurité des processus ;

e conditions de traitement plus larges.

1.6.1.3. Environnement

De nouvelles conceptions de réacteurs basées sur le concept IP permettront de mettre en pratique une
technologie propre en permettant la minimisation des déchets a la source. En d'autres termes, un
fonctionnement a haute sélectivité dans des réacteurs réduira ou éliminera complétement la formation
de sous-produits indésirables. Un produit de haute pureté — donc de meilleure qualité — sera ainsi
obtenu sans encourir d'énormes co(ts de purification en aval. L'amélioration de I'efficacité énergétique
dans les opérations unitaires intensifiées constitue un autre avantage tres attractif de I’IP dans un
monde ou il y a une prégnante préoccupation face a la demande sans cesse croissante de ressources

énergétiques non renouvelables. Parmi les avantages que présente I’IP pour I’environnement :

e réduction de la consommation d'énergie ;
e réduction des déchets ;
e utilisation réduite de solvants ;

e plus petites, moins envahissantes dans le paysage.

1.6.2. Défis de I’intensification des procédés
L’adoption de I’intensification des procédés pour les industries de transformation est toujours lente.
Malgreé sa création il y a plus de trois décennies, cette technologie n’est pas encore intégrée dans les
codes de conceptions qui certifient la fiabilité et la sécurité de fonctionnement des unités de conception
et cela est d0 a son immaturité [45]. L'adoption industrielle du PI se heurte a plusieurs obstacles [5,
26] :
e manque de connaissances approfondies et de savoir-faire en IP parmi les ingénieurs de
procédé ;
e inadéquation des installations a I'échelle pilote pour I’'IP sur les lignes de production
existantes ;
e enjeux élevés (a la fois techniques et financiers) dans le développement de prototypes ainsi

que dans la modernisation du procédé existant ;
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e manque de sensibilisation sur les avantages potentiels des technologies IP ;

e indisponibilité des systémes de contréle de processus répondant aux nouveaux modules IP.

Cependant, malgré ces limitations et défis d'application, le potentiel de I'lP reste largement inexploité,
alors que les avantages économiques pour les entreprises qui introduisent I'lP sont susceptibles d'étre
substantiels et cela aura des avantages environnementaux pour un avenir plus durable pour les
générations a venir.

1.7. Domaines d’applications de I’Intensification des Procédés

L’intérét de L'intensification des procédés (IP) est la conception des processus et des équipements,
qui peuvent apporter des avantages significatifs en termes d'efficacité, de dépenses d'investissement

et d'exploitation reduites [46].

D'un point de vue industriel, l'intensification des procédés représente un exemple classique
d'innovations de rupture en matiére de développements de procédés et de produits. C'est peut-étre la
raison pour laquelle le taux d'adoption des technologies et des méthodes d'intensification dans le
I’industrie de transformation a été généralement faible. Pourtant I'intensification des procédés en tant
qu'approche multidisciplinaire intégrée, qui combine la recherche et le développement chimiques et
le génie chimique, a le potentiel d'innovations qui modifient fondamentalement et radicalement les

procédés chimiques pour des applications sélectionnées.[47].

L’intensification des procédés peut étre appliquée a divers secteurs industriels, notamment la
fabrication de produits chimiques, la production de biocarburants, la production d'électricité, le
raffinage du pétrole, I'exploration pétroliere et gaziére, ainsi que le traitement et le recyclage de I'eau.

La figure 1.5 illustre les différentes secteurs industrielles dont I’application de I’IP est réalisable [26].

Parmi les ¢léments de '[P, la distillation constitue I’opération de séparation la plus utilisée dans
l'industrie chimique. Mais c’est un procédé complexe et qui comprend nombreux équipements. Cette
technique représente 90 a 95 % de toutes les séparations et consomme 40 a 60 % de I'énergie dans la

chimie et le raffinage.
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Figure 1.5 : Divers secteurs industriels de I'intensification des procédeés et leurs Applications

possibles [24]

La stratégie de I’intensification des procédés peut réduire le nombre de condenseurs et de rebouilleurs

utilisés pour plusieurs tours de distillation multi-composants et par conséquence diminuer la charge

calorifique[48]. L’usine de distillation d'acétate de méthyle développée par d'Eastman Chemical,

constitue un exemple marquant un bond en avant dans la technologie d’IP et par lequel le nombre

d'équipements a été réduit de 28 a 3 (Figure 1.6). [49]

Figure 1.6: Usine d'acétate de méthyle d'Eastman Chemical : procédé intensifie [29].
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Une autre technique révolutionnaire développée par Hui Ding et al. a été développée en
combinant micro-ondes et distillation réactive conventionnelle : il s’agit d’une distillation
réactive assistée par micro-ondes (MRD) pour la réaction d'estérification entre I'acide acétique
et I'éthanol en présence d'acide sulfuriqgue comme catalyseur. Cette technique a non seulement

amélioré le temps de réaction, mais également amélioré la pureté du produit.

Le principe de l'utilisation des micro-ondes eétait daugmenter la volatilité relative des
composants du mélange. Lors de cette étude, il a été constaté que la pureté du produit
augmentait. Concernant les échanges de chaleur, 1’étude a mis en évidence qu’environ 64,77 %

des besoins énergétiques avaient été economisés [29, 50, 51].

Un autre secteur qui a connu une amélioration significative en bénéficiant des principes
d’intensification des procédés est I’industrie pharmaceutique, en particulier la cristallisation, qui
est une étape importante de purification et de séparation dans de nombreux procédés

pharmaceutiques. [52].

L'équipe de recherche du Certech (Chemical Technology Resource Center) [52] a développé
plusieurs réacteurs optimisés congus et équipés de facteurs d'intensification élevés. Le tableau
1.4 illustre le potentiel d'augmentation de la productivité. Ces réacteurs sont congus et
dimensionnés au Certech puis construits par I'équipementier en milieu industriel, le plus souvent
chez le client. Les gains de productivité indiqués dans ce tableau sont basés sur la productivité
horaire par unité de volume du réacteur. Le taux de production de 100 % correspond au taux de
production d'un réacteur conventionnel, généralement celui fourni par le partenaire avant le

démarrage du projet.

Ces développements montrent qu'il est possible de rendre les équipements plus productifs et
plus compacts, réduisant ainsi encore plus les investissements potentiels et [l'impact

environnemental [1].

Une autre technologie qui bénéficie des avantages et des concepts offerts par I'IP est le réacteur
a flux oscillant (OFR), qui superpose un flux oscillant au mouvement net a travers un réacteur
a flux. Les OFR sont congus pour surmonter les problémes rencontrés par les réacteurs a flux

conventionnels.

Département de Génie des Procédés_These de Doctorat LMD_CHAOUCHE Fatma-Zohra_2022/2023 27



Chapitre | : Intensification des procédés

Tableau 1.4 : Gain de productivité atteint chez Certech avec divers réacteurs intensifiés [52]

Types de phases impliquées  Gain de productibilité (*)

Activité Anné -
ctivite nnee dans la réaction (%)
Raffinage 2012 Liquides-Particules solides 1400
Matériaux

_ ] 2014 Solide-Gaz 3200
inorganiques

Dépollution d’air 2014 Gaz-Solide (**) 700

Chimie 2015 Solide-Liquide 5000

(*) Calculé avec le rapport des débits par le volume du réacteur correspondant (Dr/Vr )(Doatch /Vbatch )
(**) Mousse métallique coatée avec un catalyseur permettant une diminution des pertes de
charges et un tres bon transfert de chaleur [1].

lls fournissent un mélange amélioré, un excellent transfert de chaleur et de masse et de bonnes
caractéristiques d'écoulement piston sur une large gamme de conditions de fonctionnement. Ces
propriétés rendent ces réacteurs attractifs, car ils conviennent aux réactions nécessitant de longs temps
de séjour, un transfert de masse amélioré comme dans les systemes biphasiques liquide-liquide ou une

suspension uniforme de particules solides.

Au cours des deux derniéres décennies, diverses configurations OFR (Oscillatory flow reactors)
offrant des fonctions spécifiques ont été développées et des progres significatifs sont encore en cours.
La revue de (Bianchi, Williams, et Kappe 2020) décrit les principes et les avancées récentes de la
technologie OFR et donne un apercu des applications synthétiques des OFR pour les systémes

biphasiques liquide-liquide et solide-liquide [53].

1.8. Conclusion

L’intensification des procédés se caractérise par la nouveauté avec les procédés conventionnels en
matiére d'ingénierie et de conception des procédés. La combinaison de nouveaux procédés avec des
procédés traditionnels peut non seulement résoudre les problémes de gestion des déchets, mais peut
également étre I'occasion d'améliorer I'économie des procédes. L'application de méthodes
d'intensification des procédés dans divers systémes conduit a des solutions économiques

prometteuses.
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Il existe plusieurs technologies d'amélioration des procédés qui ont réussi a I'échelle industrielle,
comme dans le secteur pharmaceutique. Le développement de I’'IP est toujours d'un grand intérét
industriel qui adhére avec les principes du développement durable et répond donc aux enjeux
environnementaux de procédés plus sdrs, ce qui est particulierement important pour les substances
dangereuses (explosifs ou hautement toxiques) ; moins consommateurs d’énergie, de maticres
premieres et de solvants, et moins polluants et économiques. La miniaturisation réduit I'intensité
capitalistique des procédés, et diminue la durée et donc le colt des phases de conception et
d'extrapolation.

Cependant, il existe également plusieurs obstacles a la mise en ceuvre des technologies IP. Dans
I'industrie, comme par exemple : I’encrassement dans les appareils miniaturisés, la lente dynamique
de transformation des propriétaires conservateurs des usines. La diversité des solutions requises pour
chaque conception et les normes nécessaires pour les nouveaux équipements IP, le manque de
sensibilisation concernant PI. Néanmoins, I'adoption de l'intensification des procédés peut étre
accélérée par une coopération proactive entre l'industrie, les universités, les instituts de recherche et

les organismes de réglementation, ainsi que I'engagement de la « communauté IP » mondiale [54].
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Chapitre Il : Propriétés et utilisation des
Microréacteurs

I1.1. Introduction

La miniaturisation est I'une des voies essentielles de l'intensification des procédés, qui conduit a de
nouvelles approches lors de sa mise en ceuvre d’opérations de séparation, de mélange, d’échange de
chaleur et de réaction chimiques en génie des procédés. Ces approches concernent aussi bien les
aspects liés aux méthodes de calcul des procédés qui doivent tenir compte des échelles ainsi mises en
jeu que des aspects liés aux retombés industriels tels que ceux liés a la sécurité industrielle, a

I’efficacité et aux couts d’investissement et d’exploitation.

Les microréacteurs sont un outil clé pour appliquer les concepts offerts par la miniaturisation des
procédés, car ce sont des systemes miniaturisés a flux continu, offrant a I'industrie chimique la
possibilité de surmonter les défis auxquels sont confrontés les procédés industriels. La réduction de
taille a I'échelle microscopique induite par la technologie des microréacteurs offre des avantages
potentiels considérables pour l'industrie des procédés chimiques. Il est nécessaire de faire remarquer
que les microréacteurs, objet principal de notre présente étude, font partie d’un large panel de diverses
« technologies microstructures » utilisées pour 1’acquisition et le traitement de 1’information et pour

la transformation chimique.

De maniére génerale, une étude sur les microréacteurs [1] souligne que dans le domaine des industries
chimiques, les technologies microstructures sont plus particulierement destinées a deux types
d’applications distinctes : I’acquisition et le traitement de 1’information, pour permettre de caractériser
en temps réel des substances ou un systéeme chimique et la transformation chimique, pour initier et
conduire une ou plusieurs réactions chimiques. Seule la deuxi¢me catégorie d’applications peut étre
associee a la production de substances chimiques (Figure I1.1). Le recensement de ces différentes
technologies par la méme étude portant sur les microréacteurs fait état de dix-huit technologies

microstructures (Figurell.2).
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Caractérisation en temps réel
de substances chimiques
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Figure 11.1 : Principales applications des outils issus de la technologie microstructure [1].
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Figure 11.2. : Recensement des outils issus des technologies microstructures dans le secteur des
industries chimiques [1].
Un microréacteur est un dispositif constitué d'un certain nombre de microcanaux interconnectés. Dans
cet appareil, de petites quantités de réactifs peuvent étre traitées, mélangées et mises a réagir pendant

un temps déterminé [2]. Les microréacteurs sont fabriqués a lI'aide de méthodes de microtechnique et

Département de Génie des Procédés_Thése de Doctorat CHAOUCHE Fatma-Zohra_2022/2023 37



Chapitre Il : Microréacteurs

d'ingénierie de précision. Les dimensions caractéristiques des structures internes des microréacteurs
sont de I'ordre du micrométre [3]. Le domaine de recherche en microsystémes, en particulier les
microréacteurs, est relativement récent et combine I'utilisation des techniques électroniques,

informatiques, chimiques, mécaniques et optiques.

11.2. Apercu historique
Pour rendre compte de I’historique du développement de cette technologie, nous énumérons les dates

les plus importantes dans le développement des microsystemes :
e En 1940, Philpot [4] a étudié un séparateur électrophorétique a I'échelle du millimétre.

e En 1977, un premier exemple d'utilisation d'un microréacteur a été établi par I'inventeur Bollet

[5]. L'invention consistait au mélange de deux liquides dans un dispositif micro-usiné.

e EN1979, Terry [6] a réalisé un appareil miniaturisé de chromatographie en phase gazeuse sur
une plaquette de silicium, incluant la propulsion de fluides dans des microcanaux de section

submillimétrique.

e La fabrication du premier dispositif de chromatographie liquide & haute performance (CLHP)
(une puce de 5 x 5 mm contenant une colonne tubulaire ouverte de 6 pm x 2pm x 15 cm)
décrite par Manz [7] a considérablement stimulé le développement de la technologie

microfluidique.

e A la fin des années 1980, les premieres micro-vannes et micro-pompes basées sur le micro-

usinage du silicium ont été étudiées [8].

e En 1989, un microréacteur visant a réduire le colt des grandes réactions de dégagement de

chaleur a été congu par Schmid et Caesar [5].

e Au début des années 1990, il a été noté 1’apparition des microréacteurs liquides [9] et I'un des
premiers microréacteurs avec échangeurs de chaleur intégrés a haut rendement a été développé

au Centre de Recherche a Karlsruhe en Allemagne [10].

e Au cours de I’année 1997, des couplages azoiques (qui génerent des produits d'intérét
industriel appelés colorants azoiques) ont été réalisés dans un réacteur en pyrex dont les canaux
avaient une profondeur de 90 um et une largeur de 190 um [ 9]. Au cours de cette méme année,

il y a eu I'organisation de la premiere conférence internationale sur la technologie des
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microréactions (IMRET), qui s'est tenue & la DECHEMA, a Francfort-sur-le-Main et était
consacrée a I'étude et a I'introduction de la technologie des microréacteurs [11].

e En 2001, des scientifiques et des entreprises allemandes ont crée une plate-forme pour étudier
les progrés de la fabrication et de la modélisation mathématique des microcomposants. et

I'application des microsystemes a I'échelle industrielle (MicroChemTec) [11].

Aujourd'hui, le développement des réacteurs microstructurés s'accelere, a la fois sur la base de la mise
en place des premiers réseaux dédiés et sur la forte dynamique, notamment en Allemagne, aux Etats-
Unis et au Japon. La littérature fait état de 30 a 40 installations dans le monde [12].

11.3. Définitions

Un microréacteur est un systéeme réactionnel miniaturisé de dimensions de I'ordre du millimetre et du
submillimétrique. La plupart des dispositifs microstructurés actuellement utilisés utilisent la
technologie microfluidique et nanofluidique, qui se caractérisent par des propriétés de transfert

thermique et de masse élevées [8].

Conformément au terme "microsysteme"”, qui est largement accepté, les microréacteurs sont
généralement définis comme des systémes de réaction miniaturisés fabriqués en utilisant, des
méthodes de microtechnique et d'ingénierie de précision. Certains préférent également les termes
nanoréacteur ou milli-/miniréacteurs pour les dispositifs dont les dimensions caractéristiques se

situent a la limite inférieure ou supérieure de cette plage dimensionnelle (Tableau 11.1) [13, 14].

Les microréacteurs sont généralement un type de réacteur a flux continu avec une conception en forme
de canal. Ils sont constitues de canaux de la taille d'un micron et ces réseaux de canaux sont reliés
entre les réactifs et les produits (Figure 11.3). Ces réacteurs utilisent des espaces de réaction a I'échelle
du micrometre qui permettent un contrdle plus précis de la diffusion, de I'échange de chaleur et de la

température[15].

Tableau I1.1 : Comparaison de la taille des canaux internes des macro-, micro- et nano-unités[14]

Parametre Macro Micro Nano
Intervalle de taille (1-10%) (103-10%) m (10%-10°) m
Unité de mesure 1 mm lp 1nm

Rapport surface/volume 100-1000 m?%/m*® 10000-50000 m?/m® ~100000 m?/m?
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Figure 11.3. : Exemples de microréacteurs (150 mm x150 mm), a deux couches fonctionnelles.
Extérieur : tempérage. A l'intérieur : préchauffage, mélange, canal de maintien (volumes d'environ 3
ml), de « Little Things Factory GmbH, limenau, Allemagne » [16]

Figure 11.4 : Un microréacteur avec des canaux ayant un diamétre de I'ordre de 10-100 um [17].

11.4. Caractéristiques des microréacteurs

Les microréacteurs ont un potentiel prometteur et novateur pour la synthése chimique. L'utilisation de
ces réacteurs permet de réaliser des réactions dans des conditions isothermes avec des temps de sejour

précis, limitant les réactions secondaires et la dégradation des produits [5].
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11.4.1. Rapport surface/volume

Les microréacteurs se caractérisent par un rapport surface/volume élevé et c’est leur principale
caractéristique, par rapport aux réacteurs chimiques conventionnels. Ce rapport se situe entre 10
000 et 50 000 m?/m? alors que pour les réacteurs traditionnels les rapports surface/volume sont
généralement de I'ordre de 100 m*/m?3 [17, 18].

Le rapport surface/volume augmente de maniére significative, au point que les parois du
récipient peuvent effectivement devenir une partie active ou influente de la réaction ou du

processus se déroulant dans le canal microfluidique [2].

11.4.2. Transfert de chaleur amélioré

Le coefficient de transfert de chaleur étant inversement proportionnel au diamétre du canal, on
obtient une valeur de I'ordre de 10 kWm2 K ce qui est significativement plus élevé que pour
les échangeurs de chaleur traditionnels [14]. Cette amélioration du transfert thermique est due
au rapport surface /volume élevé qui améliore les conditions thermiques dans les microréacteurs
[19, 5].

Le transfert se fait en deux manieres : premierement, le transfert de chaleur par convection qui
a lieu a l'interface solide/fluide est amélioré grace a une augmentation de la surface de transfert
de chaleur par unité de volume et, deuxiémement, le transfert de chaleur dans un petit volume
de fluide prend un temps relativement court pour se produire, ce qui permet d'atteindre
rapidement un état thermiquement homogene [3].

11.4.3. Transfert de masse dominé par la diffusion

L’¢écoulement dans les microcanaux est limit¢ a un mélange diffusif dans des conditions

d'écoulement laminaire [2, 20] (Figure 11.5). Ceci peut étre expliqué par le fait que le temps de

2
e , . . Loy .
diffusion des molecules, tp, est proportionnel au carré de la largeur du canal, L, (tp « F) ouD

est le coefficient de diffusion moléculaire. Lorsque la longueur du microcanal L est réduit a
1/10, le temps de diffusion est réduit a 1/100 et le mélange peut étre 100 fois plus rapide [21].
Ainsi, une molécule d'eau met 200 s pour diffuser a travers un canal de 1 mm de large, mais

seulement 500 ms pour traverser un canal de 50 um de large [2].
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Figure 11.5 : Deux type de champs de mélange en forme de Y : a) Champ de mélange avec une
largeur de canal de 1 mm, et (b) Champ de mélange dans un autre canal avec une de 0,1 mm
correspondant & un microréacteur [21].

11.4.4. Caractéristiques physique des microréacteurs

De nombreux microréacteurs comprennent des structures a un seul élément qui peuvent obtenir de
petites quantités de produits de réaction, ou des structures massivement paralléles qui peuvent

atteindre une production a I'échelle industrielle.

Les géométries utilisées dans la conception et la fabrication des microréacteurs peuvent aller de
simples structures tubulaires, ou deux réactifs sont introduits pour former un produit, a des circuits
multicomposant plus sophistiqués, ou plusieurs fonctions peuvent étre exécutées, y compris l'injection
de réactifs, le mélange, I'incubation, 1’échange de solvants, la cristallisation, la gestion thermique et

la séparation de phases [5].

I1.5. Intéréts et avantages

En raison de la diversité des opérations qui comprends un processus chimigue tel que la synthése, le
mélange et la séparation. Il en va de méme pour la dissipation de la chaleur formée par le processus
de réaction et qui conduit a des zones localement surchauffees, appelées «points chauds». Dans les
processus techniques, ces effets indésirables peuvent étre évités en ajoutant lentement des réactifs.
Les réactions endothermiques nécessitent un processus de chauffage du mélange réactionnel. En
fonction de la quantité de réaction et du gradient de température requis, ce processus de chauffage

doit étre effectué trés lentement, ce qui conduit également a la génération de sous-produits indésirables
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[3]. Les microréacteurs permettent de surmonter ces défis et d’autres grace aux avantages qu’apporte
cette technologie et qui permet de mener des réactions chimiques en sécurité avec une grande

sélectivité. Parmi les avantages qu’offrent les microréacteurs on cite [5, 11, 21] :

e Une aire interfaciale importante qui permet d’augmenter les taux de réaction et réduit ainsi le
volume total de traitement.

e Taux accrus de transfert thermique et de masse et rendements de traitement ultérieurs.

e Efficacité atomique accrue.

e Bonnes caractéristiques de mélange, un volume de rétention des réactifs moins important et
un meilleur controle par rapport aux réacteurs discontinus traditionnels.

e Meilleur contréle des réactions hautement exothermiques et dangereuses grace au profilage
facile de la température et I'amélioration du transfert de masse.

e Les microréacteurs peuvent étre simplement regroupés pour une production a grande échelle
(Numbering-up). Cela réduit le probleme de mise a I'échelle qui se pose dans les réacteurs
conventionnels ainsi que les temps d'installation des équipements ce qui permet d'améliorer et
économiser de I'espace et de I'énergie.

e Lacapacité de mener des réactions potentiellement explosives ou trés exothermiques en toute
sécurité, en raison de la masse thermique faible et de la dissipation rapide de la chaleur.

e Les microréacteurs fonctionnent normalement en continu ce qui permet le traitement ultérieur
des intermeédiaires instables et évite les retards de traitement par lots typiques. Le traitement
rapide évite la décomposition d'intermédiaires précieux et permet souvent de meilleures
sélectivités [22].

e La pressurisation des matériaux dans les microréacteurs (et les composants associés) est
généralement plus facile qu'avec les réacteurs discontinus traditionnels. Cela permet
d'augmenter la vitesse des réactions en élevant la température au-dela du point d'ébullition du
solvant. Ce comportement, bien que typique d'Arrhenius, est plus facilement facilité dans les
microréacteurs et doit étre considéré comme un avantage clé. La pressurisation peut également

permettre la dissolution des gaz réactifs dans le courant d'écoulement [23].
11.6. Limitations des microréacteurs

Outre les avantages des microréacteurs, certains défis doivent étre relevés tel que la réduction de la

taille des microréacteurs qui conduit inévitablement a une augmentation des pertes de charge. Un autre
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probléme qui se heurte & la technologie des microsystemes st le probleme de 1’étanchéité qui pose des

limites techniques due aux dimensions petites des microréacteurs [24].

La corrosion pose un probleme plus important dans les microréacteurs, ou quelques microns de
dégradation peuvent ne pas étre remarqués dans les réacteurs conventionnels. Les dimensions internes

des canaux étant du méme ordre de grandeur, les caractéristiques peuvent étre sensiblement modifiées.

Lors de la 14eme Conférence sur la chimie et I'ingénierie industrielles (NIChE) sur les technologies
des microréacteurs (2009), les experts et les industriels ont souligné les énormes obstacles qui

entravent lI'application de la technologie des microréacteurs, tels que [25] :
e Problémes liés aux opérations mettant en jeu les solides
e L'infrastructure existante n'est pas compatible.

e Degré variable de maitrise de la technologie et de la compréhension des capacités des

microréacteurs.

e Toutes les réactions ne sont pas applicables a la technologie des microréacteurs (peut-étre

environ 10 a 20 %).

e La compréhension des types de réactions applicables n'est pas claire dans I'ensemble de la
communauté des chercheurs et ingénieurs. Pour les produits de base actuels, la question clé

est le risque de changer ce qui fonctionne.

11.7. Types de microréacteurs et techniques de fabrication

11.7.1. Types de microreacteurs

Les microréacteurs sont principalement utilisés dans des processus a faibles volumes de production
tels que la chimie fine, polymérisation et des réactions a risques. Trois principaux types de
microreacteurs ont été developpés pour des applications de microréacteurs : les réacteurs d'échange,
les réacteurs catalytiques et les réacteurs de polymérisation. Le tableau 11.2, resume les différents types
de microréacteurs et leurs utilisations dans I'ingénierie des microprocédés.

Une fois les problemes de développement de processus pour un seul appareil résolus (Figure 11.6), la
mise a I'échelle vers un débit plus élevé peut étre résolue simplement en augmentant le nombre

d'appareils. (Numbering-up ou scale-out) [20, 26].
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Figure 11.6 : Schéma représentant des Types de microréacteurs.[27]

Il est également d’usage de considérer une classification basée sur les caractéristiques les plus

distinctives. Par exemple (Figurell.7), un systéme composé de mélangeurs, d'échangeurs de chaleur

et de plaques catalytiques, congu pour effectuer une réaction en phase gazeuse, est considéré comme

un réacteur en phase gazeuse, sur la base duquel les classifications suivantes sont établies (Figure.
11.8) [13] :

Micromélangeurs ;
micro-échangeurs de chaleur ;
micro-séparateurs ;
microreacteurs en phase gazeuse ;
microréacteurs en phase liquide ;

microréacteurs gaz/liquide.

Une classification plus générale des microréacteurs en fonction de la géométrie mécanique, type de

fluide et du type de réaction est représentee sur la figure 11.5 [29].
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Tableau I1.2 : Microréacteurs chimiques : types, avantages / inconvénients et utilisations [26].

Type de - T
,yp Avantages Inconvénients Applicabilité
réacteur
o Faible vitesse (parabolique, . i
Rapport surface/volume éleveé laminaire) (p a Réactions exothermiques
Microplaque Temps de séjour courts Réactions organométalliques

ou microcanal

Peut-&tre empilé pour une mise

Meélange par diffusion moléculaire
Encrassement et colmatage de

Réactions impliquant différentes espéces :

a I'échelle . chlore, bromure, amines et acide chlorures
solides
Réacteur Compacte. Tres petite quantité ~ Manipulation de solides, précipités  Criblage catalyseur/enzyme
sur puce de réactifs ou cristaux Découverte de médicament
Réacteur Dispe[sion ?Igvée dz_as gaz N _ Réac_tior!s gaz-liquide\exothermiques
3 boucle Contrdle précis du liquide- Geénére une haute pression Fabrication de polymeres : par exemple,

liquide mélange

polyéthyléne et polypropyléne

Flux oscillatoire
Réacteur de
mélange

Me¢lange d’hétérogenes phases
Autoriser mécaniquement
sensible composés

Bon mélange radial

Rétro-mélange (réduction taux de
réaction

Synthése/manipulation mécanique
composeés sensibles : biomolécules
(enzymes, protéines) et cristaux

Réacteur
a plaques

Rapport surface/volume élevé
Peut gérer des réactions
hautement exothermiques

Encrassement par les solides

Réaction d'oxydation

Réacteur
catalytique
endo/exo
réacteur
(plaque ou tube

Pas de points chauds ni de
désactivation du catalyseur
Diffusion intra-catalyseur

élevée

La réaction n'a lieu qu’a la surface

Réactions exothermiques (par exemple,
Fischer—Tropch

Réacteur
a tubes
en spirale

Rapport surface/volume élevé
Forces de cisaillement élevées

Encrassement des surfaces

Réaction entre faible viscosité et fluides a
haute viscosité
Réactions sensibles a la température
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Suite tableau I1.2 : Microréacteurs chimiques : types, avantages / inconvénients et utilisations [26].

Type de réacteur

Avantages

Inconvénients

Applicabilité

Lit garni rotatif
(RPB)

Transfert de masse gaz-liquide

élevé

Temps de contact court
Faible tendance aux

inondations

Le débit de liquide déepend de la
vitesse, ce qui peut entrainer une
mauvaise répartition sur le
garnissage

Réactions avec absorption G/L
Réactions conduisant a des précipitations
Réactions d'oxydation qui utilisent I'ozone

Réacteur
a disque rotatif
(SDR)

Films liquides fins (& I'échelle

du micron)

Chaleur élevée et solide-liquide
transfert de masse

La conception d'un systeme rotatif
est un défi
Le débit est généralement faible

Préparation des aliments
Manipulation de fluides trés visqueux
Réactions exothermiques rapides
Réactions de nanoparticules

Réactions impliquant des produits

Reéacteur a Economies de colits et d'énergie  Pas de régles de mise a I'échelle . . . .
. e . . . chimiques qui sont sensibles aux micro-
micro-onde Sécurité accrue claires disponible
ondes (MW)
, . : R . . . s Injection d'oxygene en fermentation
Reéacteur Economies de codts et d'énergie  Pas de regles de mise a I'échelle J yg

supersonique

Capacité et sécurité accrues

claires disponible

aérobie, fours sidérurgiques électriques
Processus d'oxydation tres rapides

Reacteur
photochimique

Conversion, rendement,

sélectivité

Le fonctionnement a basse
température est possible
Energie solaire gratuite

Le solaire doit étre concentré

Réactions photochimiques
Polymerisation induite par la lumiére
(encres, revétements, emballages,
électronique)
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alolmh

Microréacteus en phase bquide

Figure 11.7 : Microdispositifs [28]

Microréacteurs

Géométrie | Type de fluide | | Type de réaction ‘
| |

l l ‘ ‘ Liquide-liquide
iqui Homogéne
\Eﬂ |Collecteur‘ | Liquide ‘ | Gaz | o
Gaz-Liquide
: ; . | Incompressible | |Compressible Hétérogéne
Canal unique Circulaire Catalyse
Multicanal Elliptique
Canal serpentin Triangulaire
Rectangulaire
Trapézoidal
Hexagonal

Figure 11.8 : Schéma représentant une classification générale des microréacteurs [29].
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11.7.2. Micromélangeurs

En géneéral, les micromélangeurs peuvent étre classés comme micromélangeurs passifs et
micromeélangeurs actifs. Les micromélangeurs passifs ne nécessitent pas d'énergie externe et le
processus de mélange repose entierement sur la diffusion ou l'advection chaotique. Selon la
disposition de la phase mixte, les mélangeurs passifs peuvent étre divises en : stratification paralléle,

stratification en série, jet, advection chaotique et gouttelette.

Les micromélangeurs actifs utilisent les perturbations générées par des champs externes pour le
processus de mélange. Il en résulte que ce type de mélangeurs peut étre classé en fonction du type
d'effets de perturbation externes tels que la pression, la température, 1’électrohydrodynamique et
I’acoustique (Figure 11.9). Du fait du champ extérieur et des composants intégrés correspondants, la
structure des micromeélangeurs actifs est souvent complexe et nécessite des procédes de fabrication
complexes. De plus, le fonctionnement des micromélangeurs actifs nécessite une source
d'alimentation externe. Par conséquent, l'intégration de mélangeurs actifs dans des systemes

microfluidiques est difficile et colteuse [30, 31].

En revanche, les micromélangeurs passifs ne nécessitent aucun actionneur externe, autre que ceux
utilisés pour la distribution de fluide. Généralement, les structures passives simples sont robustes,

stables en fonctionnement et faciles a intégrer dans des systemes plus complexes [30, 31].

| Micromélangeurs

| Passive | [ Active
g =
r—— ——— s — e — r— p—— — -
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=] b =3 ] =
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Figure 11.9 : Schéma de classification des micromélangeurs [31].
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Les figures (11.10) et (11.11) représentent les configurations de base des micromélangeurs type passive

et active. Ces conceptions sont souvent appelées mélangeur en T ou mélangeur en'Y.

(a) (b)

(c)

Figure 11.10 : Micromélangeurs a stratification paralléle : (a) le mélangeur en T de base (b) le

mélangeur en Y, (c) le concept de focalisation hydraulique [30, 32, 33].

“% % i
{a) &)

Chambre de mélange

(c)

Figure 11.11 : Micromélangeurs actifs : (a) micro-agitateur intégré dans le canal de mélange, (b)
perturbation de la pression le long du canal de mélange et (c) perturbation di-électrophorétique [30,
34, 35].
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11.8. Techniques de fabrication

La production de microréacteurs est une technologie complexe et colteuse. Les dispositifs basés sur
la microfluidique étaient évalués a 1,6 milliard de dollars en 2013, et le marché devrait atteindre 5,7
milliards de dollars en 2018 [36]. Les avancees incluent la miniaturisation du réacteur et I'amélioration
des fonctionnalités [37]. Les activités liées a la fabrication d’un réacteur microstructuré, depuis la
mise en forme d’un matériau a 1’échelle micro jusqu’a la réalisation finale d’une pi¢ce du réacteur

(microcanaux, valves...) relévent du domaine de micro-engineering [1].

Les techniques de fabrication les plus utilisées pour fabriquer des microréacteurs de maniére a ce qu'ils
puissent étre utilisés dans des conditions normales, sont quatre méthodes : lithographie, processus de

gravure, microcoupe mécanique et méthode de I’espaceur.

La sélection des matériaux pour la fabrication des microréacteurs dépend de son application, c'est-a-
dire des conditions de fonctionnement de la réaction mise en jeu. Les matériaux doivent avoir une
bonne fonctionnalité et une bonne durabilité, une bonne tolérance thermique et électrique et une bonne
inertie chimique pour éviter les réactions indésirables. Les microréacteurs sont été fabriqués a partir

de silicium, de quartz, de métaux, de polymeres, de verre, de céramique et de semi-conducteurs [39].

Afin d’opter pour une technologie de fabrication, certains éléments doivent étre pris en
considérations : le co(t du processus, la durée du processus, la précision, la fiabilité, les matériaux
disponibles, la possibilité d'accéder a la technologie, la capacité de production, les compétences

requises pour utiliser la technologie et la maintenance de celle-ci.

11.8.1. Lithographie, galvano-formage et moulage (LIGA)

L'utilisation de cette technique (LIGA) est de plus en plus répandue car elle permet de fabriquer
facilement des microréacteurs a partir d'une variété de matériaux tels que les métaux, les polymeres
et les plastiques. En général, ce procédé est utilisé en combinaison avec d'autres procédés tels que les

rayons X, I'électroformage et le moulage.

La technique LIGA se déroule généralement en trois étapes : la premiére étape est le transfert du motif
d'un masque a une résine photosensible qui est généralement une résine époxy photosensible. Une
résine époxy photosensible. Au cours de la deuxiéme étape, le masque et tout matériau indésirable
sont enlevés et une couche de résine époxydique photosensible est appliquée et une structure en relief
est formée par électrodéposition sur le substrat. Enfin, au cours de la troisieme étape, la résine
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photosensible ou I'époxy est enlevée aprés la formation de la structure métallique [37, 39, 40]. La
figure 11.12, présente ces différentes étapes et procédures.

_ Nettoyage de la surface du substrat

| Application et cuisson
_ de la résine photosensible

4

G oo tmmn  Lamise en place du masque et l'exposition
au rayonnement approprié

IS — )
{

ﬁ Application du développeur

Photorésine négative Photorésine positive

‘ Traitement de la partie développeur
B j -
‘ Elimination de la résine photosensible

Figure 11.12 : Etapes de la fabrication au moyen de LIGA [39].

11.8.2. Processus de gravure (Etching)

La gravure est I'enlevement de matériaux d'un substrat. Il existe deux types d'approches de gravure en
fonction de I'état physique du matériau grave : i) la gravure chimique humide, lorsque le matériau est
gravé en phase liquide. Elle se fait généralement en laboratoire a des fins expérimentales et s'applique
a la verrerie et au développement de microcanaux pour les systemes a flux laminaire, ii) la gravure
chimique séche, lorsqu'il est éliminé sous forme de gaz. Cette technologie offre la plus haute
résolution géométrique et permet d'obtenir des structures avec une précision inférieure a 1 mm et
nécessite des opérations tres performantes, car elle implique des investissements importants et est

généralement appliquée a I'échelle industrielle pour la production a grande échelle [37, 39, 41].

Un exemple de microréacteur fabriqué a partir de microplaques en acier inoxydable gravées est celui
récemment utilisé par Behravesh et al. (2019) pour I'oxydation partielle de I'éthanol en phase gazeuse
a l'aide d'un catalyseur Au/Al,O3 [41]. Dans cet exemple, présenté sur la figure 11.13, la disposition
des canaux et leur forme ont permis de génerer une couche catalytiqgue homogene qui a montré des

performances optimales dans la réaction susmentionnée.
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Figure 11.13: .a) Dispositif du microréacteur, b) zone de mélange, de diffusion et de catalyse, c)
coupe transversale d'une microplaquette et d) mélange et microplaquette. (Behravesh et al.2019)
[40].

11.8.3. Micro-coupe mécanique

Le microdécoupage est une technique de précision qui permet la fabrication flexible de
caractéristiques microscopiques ou de piéeces tridimensionnelles complexes avec une précision
d'usinage élevée. La fabrication de microcomposants se fait a l'aide d'arétes de coupe
géométriquement définies et utilise des profondeurs de coupe plus faibles, généralement jusqu'a un

micron.

La technologie peut offrir un énorme potentiel et une puissance de traitement favorable pour 'usinage
de matériaux difficiles a usiner. Le micro-découpage présente certains avantages par rapport a d'autres
technologies de microfabrication, en raison du niveau élevé de précision de la machine. 1l est donc
possible d'obtenir des piéces présentant une excellente finition de surface et une grande précision de

forme a une vitesse d'usinage tres élevée [39, 42].

Contrairement aux techniques lithographiques cette méthode ne nécessite pas d'équipement tres
colteux, ce qui permet de fabriquer des micro-dispositifs a des colts modérés. Un exemple de plaque
d'acier inoxydable micro-fraisee a été utilisée pour la fabrication d'un microcanal utilisé dans le

reformage a la vapeur du méthanol [43].

Département de Génie des Procédés_These de Doctorat CHAOUCHE Fatma-Zohra_2022/2023 53



Chapitre Il : Microréacteurs

11.8.4. Méthode de I’espaceur

Cette procédure a été decrite pour la fabrication de microréacteurs métalliques a partir de poudres
métalliques [38] ou de microréacteurs polymeres. Elle permet d'obtenir des microcanaux dans des
substrats monolithiques en ajoutant des espaceurs de taille et de forme adaptées avant la consolidation
du substrat et en éliminant les espaceurs aprés ou pendant la consolidation du substrat. La structure
monolithique qui en résulte n'est pas affectée par les problemes d'étanchéité.

Dans cette méthode, des pores de I'ordre du micromeétre sont obtenus, sans collage, par I’enlévement
des entretoises. Le remplacement des particules d'espacement par des fils d'un diameétre de l'ordre du
micromeétre peut permettre de fabriquer des structures a microcanaux dans des corps métalliques. Les
microcanaux metalliques présentent certains avantages, notamment un taux de transfert de chaleur
élevé, une résistance élevée a la désintégration et une bonne résistance a la dégradation dans des

conditions thermiques ou de corrosion séveres et une grande solidité [39, 44].
11.9.Conclusion

Un microréacteur est un systeme réactionnel miniaturisé de dimensions de I'ordre du millimetre et du
submillimétrique. Les microréacteurs sont concus pour effectuer des réactions chimiques a I'échelle
du microlitre ou du nanolitre ,dans le but de maximiser le transfert de chaleur et de masse, augmenter
les taux de réaction et améliorer 1’efficacité des processus, les petites dimensions des microréacteurs
conduisent @ un mélange amélioré et a des rapports surface/volume plus élevés, permettant une
cinétiqgue de réaction plus rapide. Contrairement aux réacteurs discontinus traditionnels, les
microréacteurs offrent des avantages tels qu'un contrdle précis des conditions de réaction, des temps
de reaction réduits, une meilleure gestion de la chaleur et la capacité de gérer des réactions
dangereuses en toute securité. Les réactions chimiques se produisant dans les microréacteurs
impliquent généralement de petits volumes de réactifs et de catalyseurs. Les réactions peuvent étre
effectuées en continu. Les microréacteurs sont classes plus générale des microréacteurs en fonction
de la géométrie mécanique, type de fluide et du type de réaction dont Il existe plusieurs techniques
utilisées dans la fabrication des microréacteurs tels que lithographie, processus de gravure,
microcoupe mécanique et méthode de I’espaceur. Dans I’ensemble, les techniques de fabrication de

microréacteurs nécessitent précision et controle a petite échelle.

Les microréacteurs trouvent des applications dans divers domaines, notamment les produits

pharmaceutiques, la chimie fine, la pétrochimie et la biotechnologie. Ils sont utilisés pour la synthése
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de composés organiques complexes, les réactions d’hydrogénation, les réactions d’oxydation, les
polymérisations et de nombreux autres types de réactions. Seulement ces systemes sont confrontés a
des défis tels que le probléme de 1’étanchéité, la corrosion et I’évolutivité limitée : les microréacteurs
une capacité limitée par rapport aux réacteurs traditionnels a grande échelle. Cela peut limiter le
volume de production. Un autre chalenge qui est la compatibilité avec l'infrastructure existante,
I’intégration de microréacteurs dans des installations de fabrication ou de traitement existantes peut
s'averer difficile en raison des différences de taille et de débits. Comparés aux réacteurs
conventionnels, les microréacteurs constituent une technologie relativement plus récente. 1l peut y
avoir une base de connaissances et des recherches limitées sur la conception optimale, les conditions

de fonctionnement et les performances globales dans différentes applications.
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Chapitre 111 : Mise en ceuvre de réactions chimiques
En microcanal

I11.1. Introduction

La mise en ceuvre de procédés dans des espaces miniaturisés et confinés a 1’échelle du sous-millimetre,
et dans un mode de fonctionnement continu nécessite la modélisation I’ensemble des processus
physicochimiques intervenant dans la mise en ceuvre de cette opération, qui est la mise en ceuvre de
réactions chimiques en microcanal. Cette modélisation est la maniere de représenter le comportement
général du systétme par une équation mathématique (le plus souvent, il s’agit d’un systéme
d’équations).

L’intérét d’une telle représentation est de disposer d’un "outil" aussi fiable que nécessaire et aussi
simple que possible pour 1’étude du systéme étudié. Par "étude du systeme™ on entend le
comportement du systéme et sa réponse avec I’évolution des variables opératoires (pression,
température, débits de réactifs, dimensions et géométrie du microcanal). C’est une étape indispensable
pour les études de simulation, et dans une deuxiéme étape, pour le dimensionnement, apres avoir
identifié les parameétres d’extrapolation adéquats.

Les processus intervenants lors de la mise en ceuvre d’une réaction chimique en microcanal, sont
d’une part ceux inhérents a la réaction chimique elle-méme, comme la thermodynamique et la

cinétique et les phénomenes de transports des fluides et des suspensions circulants dans le microcanal.

Il faut souligner que du fait de la particularité géométrique des microcanaux et principalement de leurs
dimensions, la compréhension approfondie de I'hydrodynamique et du transfert de masse, dans ces
milieux confinés, est une condition préalable a la mise en ceuvre de ces applications. Par suite, les
connaissances fondamentales sur I'hydrodynamique et les phénomenes de transport a l'intérieur des
réacteurs a microcanaux sont essentielles pour la conception des réacteurs : c’est 1’objet de 1’un des

champs d’¢étude de la microfluidique et c’est ce qui constituera la premicre partie de ce chapitre.
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En définitive, un modéle mathématique doit étre un outil permettant le développement du procéde (ou
I’extrapolation des résultats) du laboratoire a 1’échelle industrielle. Il doit, en outre, permettre de
généraliser les résultats expérimentaux (dans des conditions particulieres, données) a d’autres
conditions opératoires. Cependant, le modele ne doit pas étre simplement un outil mathématique, mais
doit refléter une parfaite connaissance des processus physicochimiques qui interviennent dans les
microcanaux, a partir de la connaissance des propriétés de ces systemes et également a partir des
observations expérimentales.

La premiére étape indispensable a la modélisation celle de déterminer les processus physico chimiques
mis en jeu, c'est-a-dire les différents mécanismes qui interviennent lors de la réaction. Cette étape
permettra d’écrire les différentes équations qui décrivent ces phénomeénes physico-chimiques et de
déterminer les mécanismes ou processus limitant ce qui permettra de faire les simplifications
nécessaires.

En fait, il existe certains phénomeénes indissociables et intervenants toujours de maniere simultanée

lors de la conduite d’une réaction chimique en microcanal :

i. le mélange des réactifs a 1’entrée du microcanal dont on peut rendre compte par les vitesses
d’alimentation des réactifs ;
ii.  les différentes cinétiques des réactions mise en jeu exprimées par les vitesses de cette réaction

et par les limitations dues aux équilibres thermodynamiques de ces réactions ;

iii.  les résistances aux transferts de masse, de chaleur et de quantité de mouvement, exprimées a
1’aide des forces motrices dans une phase (et interphasiques, s’il y a lieu) et que 1’on exprime
en écrivant les équations de bilans de matiere, de chaleur et de quantité de mouvement pour

les différentes phases, aprés avoir établi les équations constitutives des flux ;

iv. laconfiguration du microcanal exprimée par ses dimensions (Longueur du canal central (Lc),
largeur (1), géométrie (disposition et géométrie des canaux d’alimentation (angle entre les

branches, dimensions, forme...).

Relier ces aspects semble la maniere privilégiée de décrire le processus de la mise en ceuvre de la
réaction chimique en microcanal et le fait d’intégrer la cinétique et les paramétres thermodynamiques
de la réaction, ainsi que les vitesses d’alimentation des réactifs, relie les variables opératoires
(température (T), pression (P), débit de réactifs ou vitesse superficielle d’alimentation (Ventrée) auX

performances du procédé. L’influence de la température, de la pression et des vitesses d’alimentation
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sur le fonctionnement du réacteur a été souligné par I’ensemble des auteurs et des conditions optimales

de fonctionnement ont été mises en évidence.

Par conséquent, un modeéle de conduite d’une réaction chimique en microcanal devrait nécessairement
rendre compte de ces conditions optimales. Cependant, il faut souligner que les influences de ces
paramétres ne se manifestent pas toujours avec la méme intensité et de maniére concomitante. Il serait

alors superflu de compliquer inutilement les équations décrivant le processus.

Nous entamerons cette partie par I’étude des écoulements en microcanal, qui de par la geométrie
particuliére de ces réacteur et des dimensions des canaux, présentent des particularités par rapport aux
écoulements dans les espaces plus larges conventionnels : il s’agit de décrire les aspects fondamentaux

de la microfluidique.

111.2. Microfluidique

Au cours de ces deux dernieres décades, des progrés considérables ont été réalisés dans le domaine
de la miniaturisation, si bien, qu’il est devenu possible de miniaturiser toutes sortes de dispositifs,
allant des systéemes, mécaniques, fluidiques, électromécaniques ou thermiques, jusqu'aux tailles

submicrométriques [1].

Dans les années 1980, ces avancées ont donné naissance a un nouveau domaine appelé MEMS
(Microelectromechanical systems) ou systemes microélectro-mécaniques. Les MEMS sont des
systemes électromécaniques dont la taille totale varie entre 1 et 300 micrométres. Plus tard, dans les
années 1990, ce domaine s'est considérablement diversifié, avec la fabrication de dispositifs MEMS
pour des applications chimiques, biologiques et biomédicales(Figurelll.1). Ces systemes utilisaient
des écoulements de fluides opérant dans des conditions inhabituelles et inexplorées, ce qui a
naturellement conduit & la nécessité de créer une nouvelle discipline : la microfluidique. La
miniaturisation et les MEMS ont donné naissance a la microfluidique dans les années 1990 et

constituent encore aujourd'hui une grande partie de cette discipline [1].

La microfluidique est une discipline axée sur la technologie des systemes évolutifs avec de petits
volumes de fluide (10° & 1078 litres) utilisant des microcanaux de dimensions de plusieurs dizaines
de micrometres. Cette définition ainsi formulée a lI'avantage d'inclure la science des systémes de

manipulation de petites quantités de fluides en espaces confinés, ce qui améne a considérer
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I’hydrodynamiques de tels systémes ainsi que les phénomenes de transport et la mise en ceuvre de

réactions chimiques dans ces systémes. [2]

Bruus Henrik [3], dans I’un des nombreux ouvrages consacrés a la microfluidique, précise que : « La
microfluidique théorique traite de la théorie de I'écoulement des fluides et des suspensions dans des
systemes de taille submillimétrique influencés par des forces externes ». L auteur ajoute que bien qu'il
s'agisse d'une discipline ancienne en hydrodynamique, l'intérét scientifique et technologique et le
développement de la microfluidique ont été particulierement importants au cours des deux derniéres

décades, par suite du domaine émergent et en évolution rapide des différents systemes miniaturisés.

Kuznetsov [4] ajoute dans sa définition, qu’il s'agit d'un domaine multidisciplinaire recoupant
I'ingenierie, la physique, la chimie, la microtechnologie et la biotechnologie, avec des applications

pratiques a la conception de systémes dans lesquels de tres petits volumes de fluides seront utilisés.

Figure.lll.1 : (a, b) Micropompe pour insuline (Image courtesy of Debiotech, S. A., Switzerland) [5]
111.2.1. Microfluidique et génie chimique

La miniaturisation des procédés de génie chimique constitue I’'un des domaines d’application de la
microfluidique. Nous verrons, au cours de ce chapitre, que la miniaturisation favorise les transferts
massiques et les échanges thermiques, et permet de contréler des réactions fortement exothermique
ou fortement endothermique, qui peuvent étre difficiles & gérer dans les systémes traditionnels de
génie chimique.

En améliorant le contrdle des conditions opératoires, la formation d'especes chimiques indésirables

est fortement diminuée, ce qui améliore substantiellement la sélectivité. C’est a partir de ces
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considérations et des réussites industrielles des nombreux systémes microfluidiques, qu’est née I’idée

de la miniaturisation des usines chimiques.

Le probleme évident qui se pose est de savoir si un volume suffisant peut-il étre produit a 1’aide d’un
systéeme miniaturisé ? La solution serait de multiplier le systéme en utilisant le parallélisation ; une
approche connue sous le nom de numbering-up. Il est sans doute nécessaire de repenser les modes de
production dans ce domaine pour qu'elle puisse profiter au mieux des avantages de la miniaturisation,
notamment pour décomposer les unités de production ou les installer a proximité des utilisateurs. Cette
derniere présenterait de nombreux avantages, comme la réduction des transports et la réduction des

risques de contamination chimique.

L'attrait des microsystémes pour le génie chimique est percu au moins depuis 1996, comme cité dans
plusieurs références [6-8]. Aujourd’hui, les microsystémes sont considérés comme une source
importante d’innovation ; les conférences internationales organisées sur ce sujet, comme la série
IMRET (International Conference on Microreaction Technology) [9], ont vu une forte |vitalité de
I'activité de recherche sur le theme de la miniaturisation [1].

111.2.2. Lois d'échelle en microfluidique

Lors de I’analyse des propriétés physiques des microsystemes, il est utile d’introduire le concept de
lois d’échelle. Une loi d'échelle exprime la variation des grandeurs physiques avec la taille du systeme
ou de I'objet donné, tout en gardant constantes d'autres grandeurs telles que le temps, la pression, la
température, etc. A titre d'exemple, considérons les forces volumiques, telles que la gravité et I'inertie,
et les forces superficielles, telles que la tension superficielle et la viscosité. La loi d'échelle de base

pour le rapport de ces deux classes de forces peut géneralement étre exprimée par [3] :

Forces de surface 12

=1 1.1
Forces de volume 13 1—>_()) *® ( )

Cette loi d'échelle implique que lors de la réduction a I'échelle microscopique dans les microsystémes,
les forces de volume, qui sont trés importantes dans notre vie quotidienne, deviennent largement sans
importance. Au lieu de cela, les forces de surface deviennent dominantes et, par conséquent, nous

devons reconstruire notre intuition et nous préparer a des conséquences inédites [3].
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De maniére générale, le tableau III.1 présente les lois d’échelles pour quelques grandeurs physiques
[1] et permet de mesurer, de maniére qualitative, le rapport des différentes grandeurs physiques et des

lois d’échelle correspondantes.

Tableau I11.1. : Lois d'échelle pour différentes grandeurs physiques

Quantité Loi de mise a I'échelle
Force de Van der Waals intermoléculaire I
Densité des forces de Van der Waals entre les interfaces |3
Temps °
Force capillaire It
Distance It
Vitesse d'écoulement It
Puissance thermique transférée par conduction It
Force électrostatique 2
Temps de diffusion 2
Volume I3
Masse I3
Force de gravité I3
Force magnétique avec un champ extérieur I®
Force magnétique sans champ extérieur I
Force motrice électrique I
Force centrifuge 14

P. Tabeling [1] conclut que la regle générale est la suivante : lorsque deux forces sont présentes, c'est
la force associée a I'exposant le plus faible qui devient dominante dans les systémes miniaturisés et
ajoute que cette particularité explique que les équilibres auxquels nous sommes habitués dans le
monde macrométrique peuvent étre perturbés a 1I’échelle micrométrique. Ainsi, lorsque I’on compare
I’exposant des forces de gravité a celui des forces capillaires, on peut conclure, en premiere lecture,
que les forces de gravité sont négligeables par rapport aux forces capillaires. Cette situation est
I’inverse de la situation du monde macrométrique.

Pour illustrer la compréhension conceptuelle de I’importance de ces lois d’échelle Sang-Joon John
Lee et Narayan Sundararajan [10], considérent la force unidimensionnelle nette XF agissant sur un
élément fluide, qui est une combinaison hypothétique d'une force volumique, d'une force de surface
et d'une force lineaire. Selon la deuxiéme loi de Newton, la somme des forces est égale a un
changement de quantité de mouvement du fluide, représenté par la masse m multipliée par le taux de
changement de vitesse v. Dans la relation suivante, ce changement de quantité de mouvement varie

comme la somme des force de volume (représentée par la densité p fois le volume I°), la force
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superficielle (représentée par la contrainte de cisaillement t fois la surface 1) et la force linéaire
(représentée par la tension superficielle y fois le périmétre de contact b).

m% o ([pI3] + [T12] + [y1]) (111. 2)

A mesure que les dimensions diminuent, les forces volumiques diminuent plus rapidement que les
forces de surface et les forces linéaires, et deviennent par conséquent moins significatives par rapport
au mouvement m(dv/dt) de I'élément fluide. Par exemple, si les dimensions géométriques d'un
dispositif fluidique sont uniformément réduites d'un facteur 10, le premier terme du c6té droit de
(111.2) (qui évolue comme I3) diminue de 1/1000, tandis que le deuxiéme terme (qui évolue comme I?)
ne diminue que de 1/100. Ainsi, si le diametre d’un microcanal est réduit de 1 mm a 100 um, les forces
de surface deviennent en comparaison 10 fois plus influentes que le poids du fluide, et la tension
superficielle est également encore plus importante [10].

Les effets d'échelle sont également établis dans I'équation de Navier-Stokes, qui est I'équation
différentielle de base pour décrire I'écoulement des fluides newtoniens : par unité de volume, cela
équivaut a l'accélération du fluide a gauche avec la somme des forces a droite, en termes de vecteur
vitesse u, temps t, pression p, viscosité dynamique p et forces volumique (par unité de volume) f.

du
P (a +u+ Vu) = —Vp + uV?u+f (1IL. 3)

Pour les petites dimensions, I'accélération convective diminue généralement par rapport aux autres
termes, laissant I'équation de Stokes ci-dessous. Bien qu'exprimé sous la forme d'une équation
vectorielle tridimensionnelle par unité de volume, le fait que le mouvement p (ou/ot) du fluide dépend
d'une combinaison de forces qui peuvent ne pas évoluer de la méme maniére a mesure que les
dimensions du dispositif sont réduites a I'échelle microscopique est toujours évident.

du
p (a) = —Vp+ uVu+f (1. 4)

111.2.3. Forces agissant a I’échelle microscopique

Les forces agissant a 1’échelle microscopique [1, 11-13], ont été classées en deux classes de nature

différentes :

o effet de surface (interactions entre plans) ;

e forces d’interaction entres molécules.
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Il apparait de ces études [1, 12, 14, 15] que la gamme des interactions entre plans est bien plus large
que celle des interactions entre deux molécules. En définitive et en termes de microsystémes
(Systemes de quelques dizaines de micromeétres), les forces intermoléculaires peuvent étre considérées
comme localisées, et ces systémes pourraient étre traités par des méthodes analogues a celles utilisées

dans les systémes macroscopiques ou il serait notamment logique d’introduire la notion de capillarité.

111.2.4. Hydrodynamique et microfluidique

L’¢étude de I'écoulement dans les microsystémes releve de la microfluidique (flux a petite échelle), la
science et l'ingénierie des systemes dans lesquels les fluides se comportent différemment des théories
d'écoulement traditionnelles, principalement en raison des petites échelles de longueur de

I'écoulement.

L’examen de ’aspect hydrodynamique est essentiellement réalisé¢ par la connaissance des champs de
vitesse en tout point du volume fluide ; soit globalement en considérant le réacteur comme une boite

noire et en ne s'intéressant qu'a la déformation d'un signal entre I'entrée et la sortie du réacteur.

Un fluide en écoulement peut étre caractérisé par les propriétés du fluide et de I'écoulement qui
peuvent étre divisés en quatre catégories [16, 17] :
e propriétés cinématiques telles que la vitesse linéaire et angulaire, I'accélération et la vitesse de
déformation ;
e propriétés de transport telles que la viscosité, la conductivité thermique et la diffusivité ;
e propriétés thermodynamiques telles que la pression, la température et la densité ;
e propriétés diverses telles que la tension superficielle, la pression de vapeur et les coefficients

d'accommaodation de la surface.

Les schémas d'écoulement sont généralement fonction du nombre de Reynolds. Dans les écoulements
en canal, les nombres de Reynolds inférieurs a environ 1500 indiquent généralement un écoulement
laminaire, tandis que les ecoulements dont le nombre de Reynolds est supérieur a 1500 sont de plus
en plus susceptibles d'étre turbulents. Le nombre de Reynolds est donné par :

pulL vL
Re = T = ? (IH 1)

Ou u est une vitesse caracteristique de I'écoulement, L est une echelle de longueur caractéristique de

1'écoulement, p est la densité, n est la viscosité cinématique et p est la viscosité dynamique.
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Le nombre de Reynolds évalue le rapport entre les forces d'inertie et les forces visqueuses dans un

écoulement particulier. Selon le nombre de Reynolds. Les différents régimes d’écoulement sont :

e Re «1:leseffets visqueux dominent les effets inertiels (écoulements totalement laminaires)
e Re=~1:leseffets visqueux sont comparables aux effets inertiels (des tourbillons commencent
a apparaitre) ;
e Re> 1: les effets inertiels dominent les effets visqueux (apparition de turbulences).
Il est nécessaire de noter que le régime d'écoulement laminaire dans les microstructures est caractérisé
par des nombres de Reynolds compris entre 10 et 500. La raison réside dans la diffusion latérale
rapide, provoquant un transfert de masse intensif entre les couches et assurant ainsi la convergence

des temps de séjour [18].

Un autre nombre qui a une importance énorme dans la dynamique des gaz est le nombre de Knudsen.
Le nombre de Knudsen est le rapport de deux échelles de longueur : le libre parcours moyen des
molécules de gaz A et une échelle de longueur caractéristique du domaine d'écoulement L, par exemple

le diamétre du canal :

Kn = — (1L 2)

Ou A est défini par :

RT

/1 = m (IH. 3)

Avec : R est la constante des gaz parfaits, T la température absolue, P la pression, A le nombre

d'Avogadro et om le diamétre moléculaire.

Lorsque Kn est supérieur a l'unité, une molécule de gaz a plus de chances d'entrer en collision avec la
paroi du canal qu'avec une autre molécule. Le transport de la quantité de mouvement ou de I'enthalpie
étant dans une large mesure régi par les collisions entre molécules, on peut s'attendre a des
changements majeurs dans le comportement de I'écoulement lorsque le nombre de Knudsen est de
I'ordre de I'unité. Cela peut se produire lorsque I'on considere I'écoulement de gaz dans des canaux

étroits, mais aussi lorsque la température est élevée et/ou la pression est faible.
Il existe quatre régimes principaux de raréfaction des fluides :

e Kn <10 Equation de Navier-Stokes, conditions aux limites sans glissement ;
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e 102 < Kn < 10? Equation de Navier-Stokes, conditions aux limites de glissement ;
e 107 < Kn <101 Régime d'écoulement transitoire ;
e Kn > 10 Flux moléculaire libre.

Lorsque les dimensions caractéristiques permettent de considérer le fluide comme un milieu continu,
c'est-a-dire lorsque le nombre de Knudsen est trés faible, le facteur de frottement en conduite de

section quelconque est défini par :

f Dy AP

2 4pu?, L

(111 4)

Ou p est la masse volumique du fluide um la vitesse débitante du fluide Dy le diamétre hydraulique

de la conduite, défini en fonction de la section droite S de la conduite et de son périmétre mouillé P
tel que :

Do = 48

H™p

Les écoulements de fluides a 1’échelle micrométrique sont des écoulements laminaires, a faible

(1. 5)

nombre de Reynolds, le mélange se produit principalement par diffusion. Les écoulements de fluides
dans des systémes micrométriques mettent en ceuvre une physicochimie inhabituelle. A ces
dimensions, les phénomenes hydrodynamiques et physicochimiques liés aux différents mécanismes
de transport de matiére, transfert de chaleur ou mélange sont de maniere prépondérante gouvernés par

des effets surfacique.

111.2.5. Mélange en microcanal

Pour que les réactions se produisent ; il faut que les réactifs soient intimement mis en contact au niveau
moléculaire. Pour cela, Le mélange a un impact décisif sur le rendement et la sélectivité en produit et
sur les performances des réacteurs chimiques [19].

Si le melange est assez rapide, la cinétique chimique intrinséque régit le taux de production de
nouvelles espéces. Cette étape de melange peut entrer en compétition avec la transformation chimique

elle-méme [20]. Un nombre quantifie cette compétition c’est le nombre de Damkohler (Da) :

D, == (111. 6)
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ou t¢ est le temps nécessaire a la conversion chimique entre des réactifs idéalement mélanges et ts est
le temps nécessaire aux especes pour se mélanger au niveau moléculaire [21]. Le mélange dans les
microcanaux s'effectue par diffusion et convection en fonction de la géométrie de I'écoulement et des
conditions opeératoires utilisées. Le mélange final a I'échelle moléculaire, ou la réaction a lieu, ne se
produit que par diffusion moléculaire. [22,23]

La qualité du mélange peut étre déterminée a l'aide de l'indice d'efficacité MI pour quantifier le degré

de mélange de deux solutions. MI est défini par I’expression suivante :

(111.7)

(111 8)

Ou : Ml est I'efficacité de mélange, Ci est la valeur de concentration a chaque nceud, € est la fraction

massique moyenne sur la section, et n désigne le nombre de points d'échantillonnage dans la section.

Un mélange parfait est présenté par Ml = 1. Ainsi, plus la valeur est élevée (proche de 1), meilleure

est la qualité du mélange [24, 25].

111.2.6. Transfert de chaleur en microcanal

Les microréacteurs offrent potentiellement des taux de transport améliorés, y compris le transfert de
chaleur paroi-fluide, en raison des dimensions relativement petites des canaux et des rapports
surface/volume élevés par rapport aux réacteurs discontinus ou a flux continu a plus grande échelle.
La formation de points chauds ou I'accumulation de chaleur de réaction peut favoriser des reactions
secondaires indésirables ou la fragmentation. Les microréacteurs, avec leur efficacité supérieure en
matiére d'échange de chaleur, constituent une solution parfaite. Le contrdle précis de la température

permet de supprimer les sous-produits indésirables.

La figure 111.2.a, montre la distribution initiale de la chaleur pour la réaction modele dans un réacteur
discontinu simulé de 5 m3agité. Le réacteur discontinu est chauffé par la réaction exothermique. Le
refroidissement n'a lieu qu'a la surface du réacteur. Par conséquent, il existe un fort gradient de
température de la surface du réacteur vers son centre. Dans un microréacteur, la chaleur créée par le

mélange des deux réactifs est également détectable, mais le gradient de température est beaucoup plus
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faible (figure 111.2. b). En outre, il suffit de quelques millimétres de longueur de trajet pour que le flux

de réactifs se refroidisse & nouveau jusqu'a la température du milieu de refroidissement extérieur [28].

-
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Figure 111.2 :(a) Distribution de la température dans une cuve discontinue simulée pour une réaction
de neutralisation (HCI et NaOH), (b) distribution de la température dans un canal T simulée pour
une réaction de neutralisation de HCI et NaOH [29].

Pour les microréacteurs, les caractéristiques de transfert de chaleur peuvent étre expliquées en utilisant
le nombre de Péclet thermique (Petwer) qui signifie le flux de chaleur di au mouvement de masse des
fluides et a la conduction par le matériau de la paroi. Le nombre de Péclet représente le rapport entre

le transfert thermique par advection et le transfert par conduction.il est donne par :

Lcev
Peer = — (111.9)
o
ou Lc est la longueur caractéristique, v est la vitesse et a la diffusivité thermique [30]. Le nombre
adimensionnel local associé et permettant de qualifier I'échange est le nombre de Nusselt Nu, défini
par :

_ hDy

N
Y=

(111. 10)

Ou Dn est le diamétre hydraulique du canal, h est le coefficient d'échange thermique et A la

conductivité thermique du fluide.

Lorsque la production de chaleur causée par la réaction chimique s’écarte de la chaleur évacuée, le
fonctionnement isotherme du réacteur devient impossible et des profils de température axiaux vont se
développer conduisant a la formation de points chauds. Une connaissance détaillée des profils de
température dans les réacteurs chimiques est d'une importance cruciale pour comprendre la sélectivité

observée du produit et le rendement de la réaction. Par conséquent, des performances de transfert de
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chaleur €levées sont importantes pour maintenir la température dans une plage étroite définie. Dans
les microréacteurs, la chaleur est généralement évacuée en assurant une température constante du
fluide de refroidissement (Tc). Le flux de chaleur spécifique du systeme (q) dépend du coefficient de

transfert de chaleur global (U) et de la surface spécifique de la paroi du canal (a) [30].

q="Ua(Tc—T) (1. 11)

111.2.7. Transfert de masse en microcanal

Le mélange dans les microréacteurs peut se produire par diffusion entre les couches d'écoulement
laminaire. Le transport diffusionnel obéit a la loi de Fick qui correspond au changement de
concentration en fonction du temps et de I’espace, et par conséquent, au produit du coefficient de
diffusion par le gradient de concentration. L’équation de bilan sur le soluté « i », dans le microréacteur

donne :

—+V] =0 II1.12

OUJ, est le vecteur densité de flux molaire i.
Par réarrangement de cette relation, il en résulte :

d2
t~— (111 13)
D

Oou:
D est le coefficient de diffusion moléculaire ;
d est I’épaisseur du film et t le temps de diffusion.

Les trés petites longueurs caractéristiques des microsystemes (typiquement de l'ordre de la centaine
de micrometres) facilitent grandement le transport de matiére par rapport a la cinétique de réaction.
De cette facon, des reactions tres rapides peuvent étre étudiées. De plus, leur surface speécifique
(surface de contact de deux fluides non miscibles par unité de volume) peut atteindre 30 000 m?/m?,
alors que les systémes de laboratoire ne dépassent généralement pas 2000 m?/m? et les systémes
industriels ne dépassent généralement pas 100 m?/m3. Ces microsystémes sont donc parfaitement

adaptes a I'étude des réactions dites interfaciale.
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La diffusion des espéces peut étre caractérisée a partir le nombre de Péclet massique :

UL
Pemassique = F (111.14)
Ou U est la vitesse du fluide, L la longueur caractéristique de 1’écoulement et D le coefficient de
diffusivite.
Ce nombre mesure I’importance relative des termes de convection vis-a-vis des termes de diffusion.
Plus le nombre de Péclet est grand, plus I’influence de 1’écoulement est importante vis-a-vis de la

diffusion moléculaire [31].

Le nombre de Péclet (Pe) est souvent utilisé comme critere. Pour de nombreux processus de réaction
dans microréacteurs, Pe pouvait étre supérieur a 100, ce qui indique que le modele d'écoulement dans
le microréacteur avait un petit écart par rapport a I'écoulement piston et donc le rétromélange pourrait

étre ignoré.

Le transfert de masse a lieu en raison de la différence de concentration entre les fluides ou les solides
par des interactions au niveau moléculaire, ce qui entraine une augmentation des taux de réaction.
Pour les réactions en deux phases dans les microréacteurs, le modele général de transfert de masse
considere une phase continue avec un écoulement segmenté distribué sous forme de bulles ou les
vitesses sont différentes pour les phases dispersées (boue liquide) et continues. Le transfert de masse
s'effectue en deux étapes : (i) de l'intérieur de la partie centrale des bulles vers le film de liquide
environnant et la région environnante (ii) du film de liquide environnant vers la phase continue par

diffusion.

111.3. Modélisation et simulation des microréacteurs

Dans le domaine de la technologie conventionnelle des procédés macroscopiques, les approches de
modélisation et de simulation sont couramment utilisées pour concevoir et optimiser les procédes et

équipements.

De nombreux modeles utilisés ont été développés et ajustés aux processus et réacteurs spécifiques et
permettent de prédire le débit ainsi que le transfert de chaleur et de masse, souvent avec un haut degré
de precision. Par rapport a cela, les approches de modélisation et de simulation pour les microréacteurs

sont encore perfectibles, mais offrent déja un grand potentiel pour des procédés.
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En général, les objectifs de simulations sont multiples et concernent les études de faisabilité,
I'optimisation des processus I'équipement, la modélisation des défaillances ou la modélisation des

données de processus.

Les microréacteurs sont développés pour une variété d'objectifs, en particulier ceux nécessitant des
coefficients de transfert de chaleur et de masse élevés et des modéles d'écoulement bien déterminés.
La diversite et la complexité des phénomenes d'écoulement posent de grands défis aux approches
modélisées, en particulier lorsque des effets supplémentaires tels que le transport de masse et la
cinétique chimique sont pris en compte. Cependant, I’hypothése d’un écoulement laminaire dans ces
dispositifs rend la modélisation des microréacteurs plus facile que les dispositifs macroscopiques

contrairement aux schémas d'écoulements turbulents a I'échelle macroscopique.

Les chemins de diffusion pour le transfert de chaleur et de masse sont trés courts, ce qui fait des
microréacteurs des dispositifs idéaux pour les réactions avec un transfert de chaleur ou de masse
limité. Le rapport surface/volume de la microstructure est tres élevé. Par conséquent, les effets de
surface peuvent dominer les effets volumétriques [14,28].

La formulation du systeme microfluidique spécifique est basée sur I'équation de Navier-Stokes et les
équations de convection-diffusion de transfert de chaleur et de masse. L’application des équations de

Navier-Stokes, est possible quand I'hypothése de continuum est établie [30].

Les microréacteurs sont caractérisés par des nombres de Reynolds faibles ; ce qui en conséquence
amene a postuler que les effets inertiels conduisant a des écoulements turbulents et secondaires sont
négligeables, tandis que les effets visqueux dominent la dynamique. Autrement dit, un modele de
diffusion bidimensionnel pour un processus a diffusion limitée peut étre utilisé pour décrire le flux
dans un microréacteur :

6c_ aC+D azc+D aZC+1aC +R=0 I1. 15

ot xox ' *axz Rl Tror) T T (. 15)
Ou Dy est le coefficient de diffusion dans la direction du flux (diffusion axiale) et Dr est le coefficient
de diffusion a travers la direction du flux (diffusion radiale). La vitesse d'écoulement uy dépend de la

position radiale dans le réacteur et peut étre obtenue a partir du profil de vitesse parabolique.

u, (r) = 20 (1 - i—i) (111. 16)

1
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Ou ux est la vitesse moyenne (0 = umax/z), Umax €St la vitesse maximale au milieu du réacteur, r est

le rayon et ry est le rayon du réacteur.

Par conséquent, une compréhension approfondie de la cinétique chimique est une condition essentielle
pour la conception et I'optimisation réussies des dispositifs de microréactions. A cette fin, des modéles
fiables de cinétique réactionnelle couplés aux équations de transport de la quantité de mouvement, de

la chaleur et de la matiére sont nécessaires.

I11.4. Dynamique des fluides computationnelle (CFD)

Le modele continu qui est une condition de base de la simulation des microréacteurs ayant été
préalablement établi, la dynamique des fluides numérique (CFD) est la méthode numérique a

appliquer.

La CFD est une approche mathématique assistée par ordinateur pour la simulation de procédés. Les
termes utilisés dans les équations du modéle CFD sont généralement basés sur I'hypothése du
continuum. Au lieu des positions et des vitesses des molécules individuelles, on utilise les
concentrations, les vitesses moyennes et les températures. Le bilan différentiel pour les passages de
frontiéres (processus limitatifs) est formulé de telle sorte qu'il reste dans le cadre de I'hypothése du
continuum et ne conduit pas a la description de molécules individuelles. Les équations d'équilibre

doivent étre complétées par des conditions aux limites.

Les équations de conservation sont appropriées pour décrire les écoulements des fluides dans les
microcanaux tant que les conditions d'équilibre sont respectées. Les effets de glissement des parois
sont négligeables pour les écoulements de liquides dans les microcanaux et les effets de dissipation
visqueuse sur le facteur de friction sont négligeables dans les microcanaux lisses, en particulier pour
Dx > 100 pm.

Dans les réactions en phase gazeuse, il est trés important de vérifier la validité du modele de
continuum et d'évaluer les effets possibles de I'écoulement des gaz en évaluant le nombre de Knudsen

(Kn). Pour les gaz, la longueur caractéristique doit étre suffisamment grande .Kn <1073 [32,33].
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I11.5. Conclusion

La mise en ceuvre de réactions chimiques en microcanal s’impose de plus en plus comme une approche
innovante utilisée en génie chimique. Cette approche présente de nombreux avantages par rapport aux
réacteurs conventionnels a grande échelle, tels que la réduction des temps de réaction, I'amélioration

de la sécurité, la diminution des co(ts de réactif et les gains en productivité.

L’¢étude a mis en évidence que la mise en ceuvre d’une réaction chimique particuliére, ayant une
cinétique et une thermodynamique connues, dans des microstructures nécessitait d’abord le choix des
caractéristiques géométriques du microcanal, ensuite le choix des approches de modélisation et des

outils de simulation appropriés.

Ainsi, le choix des caractéristiques géométriques du microréacteur obéissait a une méthodologie, dont

les principales étapes sont en général :

I.  I’étape de conception et d’¢laboration du microcanal comprenant notamment le choix de la
géomeétrie et des dimensions du microréacteur selon la nature et les conditions de la réaction

(phase, cinétique, thermodynamique, ... ; ainsi que les methodes et les outils adaptés ;

ii.  la deuxiéeme phase concerne le choix et la mise en place des dispositifs de préparation et de
mélange des réactifs ainsi que de collecte des produits, en utilisant les maniéres appropriées

d’injection et de contrdle des réactifs, ainsi que de la collecte des produits ;

iii.  D’étape de la conduite de la réaction chimique nécessite le contrdle et le maintien des conditions

opératoires afin d’assurer la conversion et la sélectivité souhaitées.

L’étape de modélisation et de simulation dont le role est déterminant dans I'optimisation des dispositifs
microfluidiques lors de la réalisation de réactions chimiques fait grandement appel a la microfluidique
pour la détermination de la nature des écoulements et des profils de vitesses des fluides, dont la
connaissance est primordiale pour la détermination des équations constitutives de transport des
extensités et I’écriture des équations de bilans.
Le choix de I’approche de modélisation et la conduite des itérations de simulation nécessitent
d’établir :

i. les modeles des réactions chimiques mises en jeu, notamment par la connaissance des

équations cinétiques et d’équilibre ;
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ii.  les modeles de transport des extensités mises en jeu (masse, chaleur, quantité de mouvement)
en intégrant les modéles de diffusion et/ou de convection, les interactions de surfaces (cas des
systemes catalytiques) ;

La conduite de la simulation nécessite d’utiliser la dynamique des fluides computationnelle (CFD),
qui est une méthode numérique utilisée pour simuler le comportement des fluides, et particulierement
la conduite de réactions chimiques en microcanal. Ainsi, la simulation CFD s’avére puissant outil
pour étudier et optimiser les transformations chimiques dans des systéemes microfluidiques, tels que
les microcanaux.

En conclusion, la mise en ceuvre de réactions chimiques en microcanal est une opération complexe
nécessitant une connaissance de 1’approche microfluidique, et génie chimique, mais également une

compréhension et maitrise des méthodes de modélisation et des outils de simulation.
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Chapitre IV : Modélisation d’une réaction en phase liquide :
Nitration du phénol

1V.1. Introduction

La nitration des composés aromatiques présente un grand intérét pour les réactions industrielles
utilisées pour produire des intermédiaires pour la chimie fine et les produits pharmaceutiques. De plus,
les intermédiaires les plus importants pour la fabrication de médicaments et de produits
pharmaceutiques ainsi que pour la fabrication de précurseurs de polymeres ou d'explosifs sont les
nitrophénols et plus précisément les isoméres ortho et para, qui sont préparés par la nitration du phénol

avec de l'acide nitrique [1-4].

Ainsi, I'hydrogénation catalytique du 2-nitrophénol, obtenu par nitration du phénol, donne du 2-
aminophénol, qui est utilisé comme révélateur photographique et comme intermédiaire polyvalent
pour les colorants et les produits chimiques fins. Le para-nitrophénol est un composé important qui

est utilisé comme point de départ dans la synthése de nombreux composes préecieux [5, 6].

La nitration du phénol a été étudiée par plusieurs chercheurs qui ont utilisé différents agents de
nitration dans différentes conditions [7-9]. Le phénol est trés actif et sa nitration avec I'acide nitrique
donne plusieurs nitrates, qui sont difficiles a séparer [10]. En plus de l'utilisation d'acides mixtes,
plusieurs agents de nitration, tels que I'acide nitrique concentré, les anhydrides ou l'acide triflate, le

peroxynitrite, les nitrates métalliques et les oxydes d'azote, ont éte utilisés [11-15].

La nitration catalytique des hydrocarbures aromatiques avec de I'acide nitrique concentré en presence
d'acides solides a fait I'objet d'une attention particuliére afin d'améliorer la sélectivité. Dans certains
cas, la réaction a été réalisée dans des milieux colteux tels que les liquides ioniques et les

microémulsions [16-18].

Une technique sophistiqueée, la nitration assistée par micro-ondes d'hydrocarbures aromatiques avec

de I'acide nitrique dilué, a également été étudiée [19, 20].
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Malheureusement, les réactions de nitration des aromatiques présentent plusieurs inconvénients liés a
la forte exothermicité de ces réactions et a la faible sélectivité. Ces réactions suscitent également des
préoccupations environnementales concernant I'élimination du large exces d'acides mixtes utilisés

dans les procédés courants [21, 22].

D'autre part, au cours de la préparation des nitrophénols, des sous-produits d'oxydation sont
fréquemment observés, tels que les dérivés de benzoquinone et les dérivés de poids moléculaire élevé
en particulier, résultant de la condensation de plusieurs molécules aromatiques, ce qui nécessite des

opérations de purification délicates.

En genéral, la nitration du phénol a été realisée dans des réacteurs traditionnels en mode discontinu
(batch ou semi-batch), avec différentes conditions de fonctionnement. En général, les principaux
problemes rencontrés dans ces procédés sont un faible rendement, un long temps de séjour, un contréle
difficile du procéde et des risques pour la sécurité en raison de I'exothermicité trés élevée des réactions

impliquées. Ces contre-performances sont liées a :

i. une zone de transfert de chaleur limitée ;
ii. un systeme inhomogene, principalement en raison de la nature biphasique du mélange et d'un
mélangeage inefficace, ce qui entraine des limitations au transfert de masse ;
iii. des variations du degré de conversion, du rendement et de la sélectivité,
iv. des temps de réaction prolongés ;
v. la nécessité de mener les réactions a des températures trés basses pour réduire le taux de
génération de chaleur ;

vi. l'utilisation d'un agent de nitration en exces [23-29].

Les réactions de nitration présentent souvent un comportement extrémement exothermique qui,
associé au potentiel de décomposition ou d'explosion de nombreux composés nitrés, fait de ces
procédés I'un des endroits les plus dangereux des installations industrielles [30]. Face a ces défis et
compte tenu de I'importance industrielle de la nitration des aromatiques, quelgques grandes entreprises
industrielles se sont concentrées sur la nitration en flux continu a l'aide d'appareils miniaturisés [31,
32].

La mise en ceuvre de la réaction de nitration aromatique et en particulier la nitration du phénol dans

un microcanal a été étudiée par de nombreux auteurs. En particulier, les études ont mis I'accent sur la

Département de Génie des Procédés_These de Doctorat LMD_CHAOUCHE Fatma-Zohra_2022/2023 83



Chapitre 1V : Modélisation d’une réaction en phase liquide : Nitration du phénol

nature hétérogene des flux liquide-liquide pendant la mise en ceuvre de cette réaction et également sur

les différentes approches de modélisation de ces flux [33-36].

La mise en ceuvre de la réaction de nitration du phénol dans un microcanal continu présente un intérét
lié a la réduction significative des risques de sécurité en raison des volumes de réaction beaucoup plus
faibles utilisés [37, 38].

En outre, les microréacteurs, en raison de leur mélange efficace et de leur transfert de chaleur amélioré,
sont intéressants pour la mise en ceuvre de telles réactions de nitration. Il a été démontré que ces
réacteurs produisent des nitrophénols substitués de haute pureté avec un bon rendement [38-40]. Les
performances des microréacteurs sont bien supérieures a celles des réacteurs discontinus traditionnels.
Le rendement en nitrophénol passe de 21 % a 77 % avec une réduction significative du temps de
séjour, et la nitration continue du phénol dans un microréacteur permet un meilleur controle de la
réaction exothermique [41]. La vitesse de réaction de la nitration du toluene dans les microréacteurs

s'est avérée 30 fois plus élevee que celle d'un réacteur discontinu [42].

L'objectif de la présente étude est de développer un modele de mise en ceuvre de la réaction de nitration
du phénol en présence d'acide nitrique dans un microcanal, y compris les aspects hydrodynamiques,
cinétiques et réactionnels. Les effets de différentes configurations géométriques de microcanaux et de
vitesses d'alimentation sur I'nydrodynamique, les profils de concentration des produits de la réaction
et les profils de température, pendant la nitration du phénol, ont été déterminés et analysés. La
géométrie des contacteurs a l'entrée du microcanal joue un réle important dans la formation du type

d'écoulement dans le microcanal et a suscité I'intérét de nombreux auteurs [43, 44].

Trois systémes microfluidiques avec des contacteurs d'entrée en forme de Y et de T ont été étudiés.
Pour chaque systéeme, nous avons identifié les conditions les plus appropriées pour garantir les
meilleurs compromis entre les rendements des produits de réaction, les débits d'alimentation et la

géométrie du microcanal.

Pour tester la crédibilité des résultats de la simulation, nous avons utilisé les critéres adimensionnels
appropriés pour comparer les résultats de la simulation du modéle développé avec les prédictions

données par les criteres adimensionnels.
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1V.2. Matériel et méthodes

IV.2.1. Procédure
La figure 1 montre les trois configurations de microcanaux utilisées dans cette étude. Les dimensions

des microcanaux sont présentées dans le tableau IV.1.

Tableau V.1 : Géométrie et dimensions des microcanaux

Configurations

Dimensions T-mm T-cm VY-cm
] L. Largeur I¢ : (um) 200 200 200
Microcanal principal Longueur L, : (mm) 14,5 150 200

: - . Largeur la : (um) 100 100 100
Microcanal d’alimentation Longueur Ly : (mm) 29 30 50

Rapports des dimensions ~ Rapport I¢/la 2 2 2
des microcanaux Rapport L¢/La 5 5 4
(@) (b)
1= 100 pm Ennf}gu:atian L=100 pm Confizuration
g ElT -mm T-cm
o - o
g L:=29mm -§+| El L:=30mm
g + , B
-
— »x T ¥
é = {{1=200 b | 1 B | (=200 pm | Fox
= — L= F
.;153. - L= l-l-_.j fmn E_’ Le= 150 mm
[2] Canal principal & [4] Canal principal
o L:=350 mm (c)
-% -+ Configuration
‘ug: Y-cm
. v
é s0°) == (| 1=200pm| Joox
‘E ]l
57 Le =200 mm
.= 100 “m\dxx Canal principal

Figure IV.1. : Configurations géométriques des microcanaux

La nitration du phénol en phase liquide est une réaction liquide-liquide a deux phases, dans laquelle

la phase organique diffuse vers la phase acide aqueuse et la réaction a lieu dans la phase acide [46].

Lors de I'introduction de deux phases non miscibles dans un microcanal, trois types d'écoulements

stables peuvent apparaitre [47]:
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i. gouttelettes ou bulles : dans un systeme microfluidique, un fluide (phase dispersée) forme des
gouttelettes ou des bulles a I'intérieur d'un second fluide non miscible (phase continue). Les
gouttelettes ou bulles microfluidiques formées peuvent avoir une forme sphérique ou une forme

allongée (slugs), en fonction de leur dimension par rapport a la dimension du microcanal ;

ii. écoulement stratifié : les deux fluides s'écoulent parallélement I'un a lI'autre dans le microcanal

fluidique ;

iii. écoulement annulaire : un fluide s'écoule au milieu du microcanal et le second s'écoule prés des
parois [48, 49].

Dans le présent travail, le mélange réactionnel a été considéré comme une dispersion de la phase

aqueuse dans la phase organique. Par conséquent, le coefficient de dispersion (B), la viscosité

apparente (u.) et la densité apparente (pa) seront déterminés en fonction de la température moyenne

dans le microréacteur.

Les caractéristiques de dispersion ont été estimées a l'aide des équations suivantes (1-3) et les résultats

sont présentés dans le tableau IV.2 :

B= Va_ _Va V.1

Ve Vg + VL (V-1

pa = pc(1 —B) + paB (Iv.2)
kB

U, = UcEXP (1 — CIB> aveck=42+4+17, q=10+0,4 (Iv.3)

ou B est le degré de dispersion, pd et pc sont les densités des phases dispersée et continue,

respectivement, et . est la viscosité dynamique de la phase continue.

Tableau IV.2. Propriétés de la dispersion

Phase aqueuse Phase organique Dispersion

Ud pd He Dc B Ua Pa
(kg.msY | (kg.m®) | (kg.m2sH | (kg.m®)| () [(kg.m?s?) | (kg.m?)

7,14 10* |1349,51| 3,25 10° |1321,73|0,2189| 1,50 102 |1327,81
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1VV.2.2. Méthodes

L'objectif de la modélisation de la mise en ceuvre en microcanal de la réaction de nitration du phénol
en présence d'acide nitrique est de déterminer les profils de composition des especes qui permettront
la détermination de I'avancement de la réaction et le calcul des flux de transfert. La résolution des
équations de conservation des différentes espéces permettra de connaitre I'évolution des profils de

composition mais nécessite au préalable I'écriture des équations constitutives des flux.

Dans un premier temps, il est nécessaire de vérifier la validité des modeles d'écoulement dans le
microcanal en contrélant le concept de continuité par I'évaluation de critéres adimensionnels ; tels que
le nombre de Reynolds (Re) et le nombre de Knudsen (Kn). Comme les phases présentes sont liquides,
il est recommandé d'utiliser I'expression de Kleinstreuer, en introduisant le nombre de Knudsen pour
les liquides [50] :

VL

Ky, = —2 (V. 4)

L
1system

Les distances intermoléculaires étant de I'ordre du nanometre v, = 0.3 A, les équations de Navier-

Stokes peuvent régir I'écoulement dans des microcanaux de diamétre hydraulique inférieur a 1 mm.

Les hypothéses décrivant le modéle concernent la nature de I'écoulement hydrodynamique, la nature

du transport des espéces, la nature des fluides et des phases et la géométrie du systeme :

e |'écoulement dans le microcanal est laminaire selon les valeurs du nombre de Reynolds ;

e |'écoulement diffusif de bouchons le long du microcanal ;

o |effet des forces gravitationnelles et de flottabilité est négligeable dans le microsysteme

considéré ;

o fluides newtoniens, visqueux et incompressibles.
Le tableau 3 résume les valeurs calculées des nombres sans dimension caractérisant la nature des flux
et la cinétique du transfert de masse dans les microcanaux. Il apparait que pour des vitesses
d'alimentation inferieures a 0,001 m.s-1, selon les nombres adimensionnels de Reynolds (Re), Froude
(Fr), E6tvos (Eo), Capillary (Ca) et Weber (We), les forces visqueuses et de tension superficielle sont

prédominantes par rapport aux forces de gravité et d'inertie et que les temps de diffusion sont

significativement plus élevés que les temps de convection.
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Table IV.3. Nombres adimensionnels

Vitesse Pe
d’alimentation Re Fr L L L Eo We Ca
Valim (m-S-l) ! 2 3
0,0001 0,0081 0,0023 0,115 0,0091 0,0068 1,5E-07 0,0097 1,86E-05
0,001 0,081 0,023 1,145 0,092 0,069 1,5E-05 0,0097 1,86E-04
0,01 0806 023 114 091 0,68 0,0015 0,0097 0,00186
0,1 8,06 2,253 1145 9,16 6,87 0,15 0,0097 0,0186
1,0 80,6 2257 11454 916 68,72 15 0,0097 0,186

L'équation de conservation de la masse du flux de masse total (N = ¥ N;) s’écrit :

—V.N=V.(p¥) =0 (IV.5)
Dans I'hypothése d'un fluide multi composant et d'un écoulement piston-diffusif le long du
microcanal, I'équation constitutive de I'écoulement de I'espéce "i*, est décrite par I'équation suivante :
N, = p;V — pD;, Vx; = px;v — pD; Vx; (1v.6)
En considérant le terme de production de I'espece "i" di a la réaction (ri), le bilan de conservation de
masse de l'espéce "i" s'écrit :

o S dp;
—V.(p;V — pD;_Vx;) +1; = a_tl (IV.7)

En remplagant (N;) par son expression et en supposant que p and D;_ son constants et en écoulement
permanent, nous obtenons :
—V. (pVx;) + pD;_(V2x;) +1; =0 (Iv.8)

La résolution de I'équation (8) nécessite la connaissance du profil des vitesses dans le systeme
réactionnel. Le profil des vitesses est donné par la résolution des équations de Navier-Stockes, qui
régissent le mouvement des fluides. L'équation de conservation de la quantité de mouvement sous sa
forme vectorielle compacte est exprimée comme suit :

ov
P (E + V. VV’) = —Vp + pg + uvv (1V.9)

Avec I'hypothése d'un effet négligeable des forces gravitationnelles, I'équation devient :

aV - — 2=
p (E +v. VV) = —Vp + uvev (Iv.10)

Département de Génie des Procédés_These de Doctorat LMD_CHAOUCHE Fatma-Zohra_2022/2023 88



Chapitre 1V : Modélisation d’une réaction en phase liquide : Nitration du phénol

L'équation de transport de I'énergie est :
d
a(pE) = —V.v(pE +p) — V.| kVT + z hiJ; + (t.v) | + Sy, (Iv.11)
i

Ou Sh est le terme source correspondant a la production d'énergie par la réaction et :

_,_ P 1,
E=h—o+3v (IV.12)
h= inhi (IV.13)
i
T
h; = f Cp, dt + h{ (Trer,) (Iv.14)

ref

Pour écrire le bilan de masse, il est nécessaire d'établir I'équation constitutive du flux de masse avec
I'nypothese d'une diffusion moléculaire formelle due a I'écoulement laminaire dans le systeme. Dans

ces conditions, le flux de transport du composant "i" est essentiellement diffusif et est donné par :
]i = pDimVXi (IV 15)

L'estimation de la diffusivité d'un soluté dans le mélange D;_ nécessite de choisir des equations
appropriées pour le meélange ainsi que pour les diffusivités binaires D;_, et il est également nécessaire
d'estimer la viscosité du mélange (um) a partir des viscosités individuelles (pi). La diffusivité dans le

mélange complexe de liquides D;_ sera calculée a l'aide de I'équation de Perkins et Geankoplis:>!

n
Dim ug’ls = Zj:lXjDij },119'8 (IV 16)

J#i
ou Dj; et D; _ sont les diffusivités du soluté “i” dans une solution binaire et dans un mélange dilue,

respectivement en cm2.s* and W et uy, sont les viscosités des composants purs “i” et du mélange en

cP. Parmi les corrélations permettant d’estimer la diffusivité binaire, nous avons choisi la corrélation

de King-Hsueh-Mao [52] :

Bp\ 1/16 BP\ 1/2
D; = 4,410-12I Vi Af, (IV.17)
] u] V]-BP AH]BP
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ou Dj; est la diffusivité du soluté "i" dans le solvant "j" en cm®.s™, ; est la viscosité dynamique du
solvant en cP, V°" et V¥ sont les volumes molaires du soluté et du solvant, & leur point d'ébullition
normal en cm3.mol™, AHP® et AH?® sont les chaleurs de vaporisation du soluté et du solvant, & leur
point d'ébullition normal, en cal.mol™.

Les propriétés thermophysiques des composés sont résumées dans les tableaux 4 et 5 et les résultats

de la diffusivité binaire sont résumés dans le tableau 6. La viscosité du mélange a été déterminée par

la méthode of Grunberg and Nissan (1949) [53, 54].

1 n n
ln(pm) = ziXiln(ui) + EZI z] XinGij (IV 18)
ou G;; est le parametre d’interaction des composants et calculé selon I’expression :

ou A;, A;j sont determinés a partir des contributions de groupe tabulées et W est calculé a I'aide de I'Eq.

20 [55] :

_ 03161 (N; — Nj)

—(0,1188 )(N; — N: IV.20
NN ( Y(Ni = N;) (IV. 20)

ou N et N;j sont les numéros atomiques des composants "i" et "j", respectivement. Les résultats du

calcul des viscosités et de la diffusivité du mélange sont présentés dans le tableau 6.

Tableau V.4 : Propriétés thermophysiques des composants

L c L
3 o= 3= E .= = = 5 & S = B 5o
o & = 2 3 Ss g £ 3.2 3 -2 == ez S5
S 23 S 2 S g 2 g S S g S5 E £5
o c o o o o ©
© g* ~s og ¢ ©
. m Hi Crit Crit Crit
Teb M; Vop (cP AHy, T, Vi ) w5
(K)  (9/mol) (cm¥mol) (40 °C) (cal/mol) (K) (cm¥mol) (atm)

Phénol 455,022 94,112 84,91° 8,31 10420,37° 69550  22950° 59,26 0,4202
2-Nitrophénol _ 489,00° 139,112 116,95 3,718 1454591" 706,73"  31150°  58,99" 0,6994
3-Nitrophénol 467,152 139,112 116,95 3,718 145459 706,73 31150  58,99"  0,6994"
4-Nitrophénol 552,000 139,112 116,95 3,718 1454501" 706,73" 31150  58,99" 0,6994
Acide nitrique 443,422 63,01° 50,58" 0,978 11592,54@ 648,46°  140,0®  80,58@ 0,7140°

Eau 373,122 18,015 18,072 0,59 9719,12° 647,12 31,55 220,64° 0,3449°

@ Calculated according to NIST reference®, ® Calculated according to Joback-Lydersen method®®
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Tableau IV.5. Diffusivités binaires

Diffusivité binaire Dij [10° m2.s!] (Selon Eq. 1V.17)
DNitro Phenol-Water 1,11
DNitro-PhenoI-Nitric Acid 1,47
DNitophénoI-PhenoI 1,51
DNitophénoI-NitrophénoI 1,65

Tableau IV.6. Résultats de calcul de la diffusivité moyenne dans le mélange

Viscosité du mélange en cP
ge (um ) (x 10° m?/s) nitrophénol Dans le
A Dentrée A la sortie Alentrée  Alasortie  réacteur) x 10°m?s?
3,99 3,30 1,87 1,70 1,79

La nitration directe du phénol par I'acide nitrique dilué conduit a un mélange de 2-nitrophénol et de
4-nitrophénol. La vitesse de réaction apparaissant dans I'équation 111.8 est calculée selon le modéle ou
I’écoulement est laminaire a vitesse finie proposé dans FLUENT. Les termes de source chimique sont
calculés a I'aide des expressions d'Arrhenius et la source nette d'espéces chimiques "i" due a la réaction

(ri) est calculée en additionnant les sources de réaction pour les N, réactions auxquelles les espéces

participent.
Ny
r; = My, z T, (IV.21)
r=1
~ Ny nj,.
B, =i, K T2 [ G, | (IV.22)
La constante de vitesse K de la réaction r est calculée a l'aide de I'expression d'Arrhenius :
K, = A TPre Er/RT (IV.23)

Pour la mise en ceuvre des simulations, la premiére étape a été de réaliser la géométrie sur le meilleur
Fluent Gambit. La résolution des équations se fait dans chaque cellule de contr6le selon I'algorithme
suivant :
1. resolution de I'équation de conservation de la quantité de mouvement ;
résolution des équations de conservation de la masse ;

2
3. mise a jour des propriétés physico-chimiques des fluides ;
4. vérification de la convergence ;

5

si la convergence n'est pas atteinte, retour a I'étape 1.
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La mise en ceuvre du modele a nécessité une premiere série de simulations préliminaires et le choix
des schémas de discrétisation, de la convergence et du type de maillage. Dans un premier temps, nous

avons étudié I'évolution de la simulation pour différentes hypothéses :
i. dans le cas ou ni la diffusion ni la réaction chimique ne sont activées ;

ii. dans le cas ou seule la diffusion est considérée. Cette partie préliminaire du travail était
destinée a vérifier la plausibilitt du modele hydrodynamique et a effectuer des

comparaisons des résultats en présence de la réaction chimique.

Le maillage des microréacteurs a été réalisé a I'aide du logiciel Gambit et se compose d'un réseau
structuré de mailles. La figure IV.2 montre les types de mailles et les motifs utilisés pour les

microréacteurs étudiés.

bkl (a) T-Configuration

3

W, i L
/4

Fig. IV.2 : Maillage
Différentes tailles de mailles, a des vitesses de fluide égales a 0,01 m/s, ont été testées. Nous avons
calculé la fraction massique de nitrophénol pour ces différents nombres de mailles (tableau V1.7). Le

nombre de 359220 mailles a été retenu.

Département de Génie des Procédés_These de Doctorat LMD_CHAOUCHE Fatma-Zohra_2022/2023 92



Chapitre 1V : Modélisation d’une réaction en phase liquide : Nitration du phénol

La convergence sous "Fluent" est contr6lée en fonction des valeurs des différents criteres de
convergence. Les simulations sont considérées comme convergentes pour des résidus devenant
inférieurs a 10 (Figure 1V.3).

Tableau IV.7. Choix du nombre de mailles

Nombre de mailles Fraction massique du nitrophenol (xyp)

1780 0,279
29909 0,279
237594 0,264
295739 0,273
359220 0,274
446220 0,274

Residuals
1e+02 7 — Continuity C6HOH
x-\'ellociw I(-_Ié\;g)_‘\\ &

e o A -~ -V ciy INQ>
1e+00 1% o H20 <>
1e-02 {{ ¥ VA A A
1e-04 § | VNN
1e-06 1 '

‘ — —~— — ——
1e-08 73 '«_,J SIS

le-10 T T r T - ——

0 25 50 75 100125 150 175 200
Iterations
Scaled Residuals FLUENT 6.2 (2d, dp, seglegalgg.ns:)g'.?glﬁ?

Figure 1V.3 : Critére de convergence
IVV.3. Résultats et discussion
IV.3.1. Hydrodynamique
Le profil des vitesses obtenues par simulation, sur le microréacteur T-mm est visualisé dans la figure
IV.4. Le régime d'écoulement est laminaire comme l'indique le nombre de Reynolds présenté dans le

tableau 1V.8. La vitesse maximale est située au centre du canal et diminue en s'approchant des parois.
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Ce résultat est observé dans les canaux d'alimentation en réactif liquide et juste aprés quelques
micromeétres de la zone de mélange.

Table IV.8. Intervalles des vitesses explorées et nombres de Reynolds associes

Vitesse superficielle Débit Vitesse superficielle  Débit Qy

d’alimentation, (m.s?)  (ul.min™) d’alimentation, (Mm.s?)  (ul.min™?)
0,0001 0,240 0,008 0,05 120,0 4,03

0,001 2,40 0,081 0,1 240,0 8,059

0,005 12,0 0,403 0,5 1200 40,296

0,01 24,0 0,806 1,0 2400 80,593

Re

1.50e+02

l 1.43e+02 T-mm Configuration
1.35¢+02 Vitesse d'alimentation :
1.20e+02 Valim:0.01 m.s-!
1.13e+02
9.75e+03
9.00e+03
8.25¢+03
7.50e103 )

1 6.75¢+03 *
6.00e+03
5.25e+03
4.50e+03
3.75e+03
3.00e+03
2.25e+03
1.50e+03
7.50e+04
0.00e+00

Figure 1V.4. : Contour des vitesses dans le microréacteur pour Vaim= 0,01 m.s*

La figure IV.5 montre que les profils de vitesse, en fonction des coordonnées radiales (y) et
longitudinales (x) pour le microcanal de T-mm, s'approchent de la forme parabolique le long du canal.
Le profil de vitesse parabolique se développe le long du microcanal central et se stabilise a partir de

80 um a la jonction des deux canaux d'alimentation.

Les résultats ont également montré que pour le microcanal, en configuration T-mm, la distance a partir
de laquelle le profil parabolique caractéristique d'un écoulement de Poiseuille se développe est liée a

la vitesse d'alimentation Vaim.
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Configuration T-mm

1.5}

Vitesse_
d'alimentation
Vi=0.01m/s

Position longitudinale
(um)

=g =) =x=10 =x=40 —x=100

=
=
Ll

Vitesse Radiale, Vr (cm/s)

0.5 =0 pm 20 pm 60 pm 100 pm
ERRIRY Y
E HEEE
s %
0.0 I i i i
-100 -50 0 50 100

Position radiale, ¥ (pum)

Figure 1V.5 : Evolution de la vitesse radiale le long de 1’axe du microréacteur.

La figure V.6 montre que les profils de vitesse radiale pour le microréacteur T-cm se rapprochent de
la forme parabolique, le long de lI'axe longitudinal (x). Ce profil, qui dénote un écoulement de
Poiseuille, a été établi assez rapidement et pour toutes les vitesses d'entrée de I'alimentation.

T-cm configuration

~20 20
@ Vitesse d'alimentation i Vitesse d'alimentation
E Valim =0,0001 m.s-1 g Vatim =0,001 m.s-1
o 15 | ’ S15} ’
= o
b=k )
=10 Position £ 10 Position
-ﬁ longitudinale @ longitudinale
= X (pm) = x (um
£S5 —x=0 —x=20 S —x=0 —x=20
- £
g x=40  —x=100 2 x=40 —x=100
E; 0 \ | | g 0 ) ) )
-100 -50 O 50 100 -100 -50 0 50 100
Position radiale y, (um) Position radiale y, (um)
20 ~ 20
- Vitesse d'alimentation 'T; Vitesse d'alimentation
15| Valim =0,01 m.s-L g Valim =0,1 m.s-1
E Lost
Lyl =
) = 2
~10 L 1 P.OSItfon = 10 )L Position
= ongitudinale - longitudinal
- x (um) @ ongitudinale
% S 3 X (m)
g5 X;w X:l{JO E 5 —x=0 —x=20
o = *= 5 =40 —x=100
w @
5 0 L ! L :;l 0 , , \

-100 -50 0 50 100
Position radiale y, (pm)

—
=
=

S50 0 50 100
Position radiale y, (um)

Figure IV.6 : Evolution de la Vitesse radiale le long de 1’axe du microréacteur T-cm.
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1VV.3.2. Transfert de masse

La distribution de la fraction massique de nitrophénol (Xnp) dans le microréacteur
est présentée dans les figures (1V.7-1V.9). En général, les résultats obtenus pour
le microcanal en géométrie Y-cm présentent de nombreuses similitudes avec ceux

obtenus dans le cas du microréacteur T-cm et on note que :

e pour Vaiim = 0,001 m.s-1, le nitrophénol commence a étre produit au début
du contact des especes réactives pour les configurations T-cm et Y-cm et
les compositions tendent a devenir uniformes apres seulement quelques
millimétres de la zone de contact. La valeur moyenne de la fraction (Xnp)
est de I'ordre de 0,760 ;

e pour le vaim = 0,01 m.s-1, la réaction ne commence qu'aprés une certaine
distance du début de la zone de mélange du canal central. La fraction

massique atteint 0,847 ;

e pour le vaim = 0,1 m.s-1, I'espéce produite apparait 3 a 4 cm apreés la zone
de contact des espéces réactives. A la sortie du microcanal, la fraction
massique de nitrophénol n'atteint que 0,266. La fraction massique évolue
lentement dans le sens de I'écoulement, et plus lentement dans le sens

radial.

En conclusion, il apparait que plus le débit d'alimentation est faible, plus I'espece
produite se forme au contact des molécules d'especes réactives prés de la zone de
mélange. La fraction massique de nitrophénol a augmenté rapidement dans les

directions axiale et radiale (x,y).

Il est & noter qu'une vitesse d'alimentation de 0,01 m.s est le meilleur compromis

entre un débit acceptable et une fraction massique maximale.
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3.61 e-01
3.46 e-01
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Figure 1V.7 : Fraction massique du nitrophénol dans le microréacteur T-mm.
(Vaim=0,001 and 0,01 m.s™)

Entrée T-cm configuration Entrée
1 Vitessse d'alimentation 8.4 e01 i Vitessse d'alimentation
5.0 e-01
I 7.6 e-01 0,01 m.s1

(=
Sortiel ]
0.0 e+00 Sortie

I 25e01 7
23e01
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21e01
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1.5e01
1.4 e-01
1301
I 1.2 e-01
1.0e01 +
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7.9e02:
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2.6 e-02 -
1.3 iﬂ’.’ Sortie

0.0 e+00

Vitessse d'alimentation

Figure 1V. 8 : Fraction massique du nitrophénol dans le microréacteur T-cm
(Vaim=0,001; 0,01; 0,1 m.s™)
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Y-cm configuration
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Figure 1V.9 : Fraction massique xnp dans le microréacteur Y-cm (Vaim=0,001 ; 0,01; 0,1 m.s?)
Une analyse de I'effet de la vitesse d'alimentation (vaim) sur la distribution de la fraction massique de

nitrophénol est présentée dans les figures 1V.11 a 1V.15. Les figures IV.10, IV.11 et IV.12 (a,b)

montrent les profils radiaux de I'évolution de la fraction du nitrophénol a différentes positions le long

du canal (x) pour les trois configurations géométriques et pour les trois vitesses d'alimentation.

T-cm configuration

= ~
W 1.0 Vitesse d'alimentation | & 1-C Vitesse d'alimentation
—_ -1
\E 0.8l 0,1 m.s! E 0.8L 0,01 m.s
E 0.6} E 0.6
£ =
= B 0.4
= 0.4 E
E 0.2} £0.2¢
“ 100 50 o0 50 1007 -100 50 0 50 100
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;‘: 1 0 L
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E 0.8 0,001 m.s Position longitudinale
=
? 0.6l X (cm)
= 30 —6.0
E 0.4 —90 —120
g 02l —15.0
1)
=
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Figure 1V.10 : Profils radiaux de la fraction massique du nitrophénol dans le réacteur T-cm
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Y-cm cofiguration
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Figure 1V.11 : Profils radiaux de la fraction massique du nitrophénol dans le réacteur Y-cm.
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Figure 1V.12 : Profils radial et longitudinal de la fraction du nitrophénol dans le réacteur T-mm
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Les profils de la fraction massique de nitrophénol en fonction de la position radiale y pour les
géométries T-cm et Y-cm (Figures 1V.13 et 1V.14) montrent que pour des vitesses d'alimentation

élevées (de l'ordre de 0,1 m.s), la fraction massique de I'espéce produite (Xnp) est faible et ne devient
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notable qu'a la sortie du microcanal. Pour des vitesses d'alimentation plus faibles, la réaction se produit
sur toute la largeur du canal. Ainsi, pour vaim = 0,01 m.s™, la diffusion des espéces produites est visible
aux extrémités latérales du microcanal. Avec la vitesse de 0,001 m.s™, le profil de fraction massique

du nitrophénol atteint sa valeur maximale au début du canal central pour toutes les positions radiales.
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Figure 1V.13 : Profils longitudinaux de la fraction massique du nitrophénol dans le réacteur T-cm

Y-cm configuration
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Les figures 1V.12 (d, c), IV.13 et 1V.4 montrent trés nettement les tendances mises en

évidence, ci-dessus, et soulignent que :

e pour Vaim = 0,1 m.s et pour les configurations T-cm et Y-cm, la fraction massique
de nitrophénol a la sortie du canal reste assez faible pour toutes les positions radiales
; ceci peut s'expliquer par le fait que le temps de séjour reste tres faible par rapport
au temps de diffusion des especes réactives : 12> =1,5s, 1r3 =2,0 s alors que tq =
13,75 s (Tableau 1V.7).

® pOUr Valim

e =0,01 m.s? et pour les configurations T-cm et Y-cm, les fractions massiques des
especes produites deviennent plus importantes et approchent leur valeur maximale
vers la position x=12-13 cm. En effet, pour cette vitesse d'alimentation, les temps
de résidence et de diffusion deviennent du méme ordre de grandeur, permettant a la
réaction de se dérouler completement.

Pour la configuration T-mm, la fraction de nitrophénol reste assez faible a la sortie
du microcanal car le temps de séjour tr = 1,2 s est trés faible par rapport au temps
de diffusion tq = 13,75.

e pour Vaim = 0,001 m.s-1 et pour les configurations T-cm et Y-cm, la composition
en nitrophénol atteint sa valeur maximale, a x=1,5 +2 cm. Cela signifie que toute la
longueur restante du canal n'est pas utilisée. Pour cette vitesse d'alimentation, le
tableau 9 montre clairement que le temps de séjour est nettement supérieur au temps
de diffusion.

Pour le canal T-mm, la vitesse de 0,001 m.s correspond & une fraction maximale
de nitrophénol a x=1,4 cm ; c'est-a-dire a la sortie du microcanal. En effet, le temps
de residence est de 12 s ce qui est comparable au temps de diffusion de 13,75 s.

En conclusion, les résultats de la simulation CFD montrent que pour le microcanal T-mm,
la vitesse d'alimentation appropriée est plus proche de 0,001 m.s?, tandis que pour les
configurations T-cm et Y-cm, la vitesse d'alimentation la plus appropriée est plus proche
de 0,01 m.s™.
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Il est intéressant de noter que ces résultats sont cohérents avec les prédictions données
par la comparaison des parametres de transfert de masse tels que les temps de résidence

et de diffusion.

Tableau IV.9 : Parametres de transfert de masse

Vitesse Longueur Temps de Temps Nombre de Peclet
d’alimentation du canal diffusion de séjour Pe
(Vatim) L1 L, Ls Td Tr1 Tr2 T3 Pe,1 Pe,, Pe,s
m.s* m m m s s s S -

0,0001 0,012 0,15 0,20 13,75 120 1500 2000 0,115 0,0091 0,0068
0,001 0,012 0,15 0,20 13,75 12 150 200 1,145 0,092 0,069
0,010 0,012 0,15 0,20 13,75 12 15 20 114 091 0,68
0,10 0,012 0,15 020 1375 0412 15 20 1145 916 6,87
1,0 0,012 0,15 0,20 13,75 0,012 0,15 0,20 11454 91,6 68,72

L'évolution de la température dans le domaine du microréacteur est visualisée dans les figures 1V.15
a IV.17 correspondant aux vitesses 0,1 ; 0,01 et 0,001 m/s respectivement. La température a l'entrée
des canaux d'alimentation en réactifs est de 300K.

Les résultats de la simulation sur le microréacteur T-cm (Figure 1V.15) montrent clairement que la

diminution de la vitesse s'accompagne d'une augmentation de la température.

T-cm configuration
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Figure IV.15 : Contour de température dans le réacteur T-cm
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les tempeératures maximales relevées sont de 323 K, 350 K et 385 K pour des vitesses d'entrée

de 0,1 m.s™, 0,001 m.s* et 0,01 m.s™ respectivement ;

dans le microcanal, la température est uniforme radialement et longitudinalement. Pour la
vitesse d'entrée de 0,1 m.s%, la température commence a varier aux positions axiales éloignées

de la zone de contact et atteint le maximum de 323 K a I'extrémité du microcanal ;

il ressort trés clairement de la figure 15 qu'a une vitesse d'entrée de 0,001 m.s, la variation de
température est perceptible dés les premiers micrometres des canaux d'alimentation latéraux.
Le profil de température est uniforme et constant, de la zone de contact avec les réactifs jusqu'a
la sortie du microréacteur. Ce résultat est en bon accord avec I'évolution de la conversion du

phénol ;

pour une vitesse d'entrée de 0,01 m.s*, l'augmentation de la température commence dans la
zone de mélange, trés proche de la zone ou la réaction commence avec l'apparition du

nitrophénol. Elle augmente continuellement jusqu'a la sortie.

Les contours de I'évolution de la température sur I'ensemble du domaine des vitesses d'entrée dans le

microcanal Y-cm sont présentés dans la Fig. 17. En général, la température augmente constamment

dans la direction de I'écoulement :

les températures maximales relevées sont de 330 K, 367 K et 386 K pour des vitesses d'entrée
de 0,1 ms? 0,001 ms? 0,01 mst Comme dans le cas du microréacteur T-cm, les

températures sont homogenes radialement et longitudinalement ;

plus la vitesse d'alimentation est élevée, plus le début de I'élévation de température est éloigné

de la zone de mélange ;

a la vitesse la plus élevée, 0,1 m/s, le changement de température commence déja dans les
deux canaux d'alimentation, quelques cm avant la zone de mélange. Cela indique le début de
la formation de nitrophénols, noté au méme niveau sur les courbes de la fraction massique des

nitrophénols ;

la température la plus élevée (380-386 K) est notée pour la vitesse de 0,01 m/s ; cependant,
au-dela de la moitié du canal central, le méme comportement a été observé dans le cas du

microréacteur T-cm.
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Figure 1V.16 : Contour de température dans le réacteur Y-cm

La figure 17 représente I'évolution de la température pour le microcanal de configuration T-mm. La

température est fixée a 300 K a I'entrée des deux alimentations.

Les réactifs sont introduits a v=0,01 m/s, 0,001 m/s et 0,1 m/s. L'analyse des contours de la figure
IV.18, permet de voir clairement que :

e latempérature est radialement uniforme et évolue dans le sens de I'écoulement du mélange

réactionnel, le long de la longueur axiale X ;

e ['élévation de température atteint 320 K (0,01 m/s) et 313 K (0,001 m/s) respectivement a

la sortie ; ce qui est moins intense par rapport aux configurations T-cm et Y-cm ;

e dans le cas de la vitesse la plus élevée (0,1 m/s), la température atteinte est la plus basse.
Ce résultat était prévisible car, dans ces conditions, la fraction massique de nitrophénol

est presque nulle.
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T-mm configuration
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Figure IV.17 : Contour de température dans le réacteur T-mm.
La figure 1VV.18 montre le profil radial de la température le long du canal central du microréacteur en

T-cm. Le méme profil plat a été observé pour les deux autres configurations. Les valeurs notées pour

la configuration Y-cm sont plus élevées que pour la configuration T-cm.
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Figure 1V.18 : Profils radiaux de la température le long du microréacteur T-cm.
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L'évolution de la température le long du canal central de Tcm et Ycm, pour les trois vitesses, est
présentée dans la figure 19. Les points ont été pris a y = 0 m. Les comportements sont trés similaires
dans les deux microréacteurs. L'effet de la vitesse est tres important : la température atteint des valeurs
constantes a 0,001 m/s (autour de x = 1 cm), puis a 0,01 m/s la stabilité n'est notée qu'apres x = 9-10
cm. La température dans le Y-cm dépasse celle du Tcm de 15°C.

Pour des vitesses d'alimentation de 0,1 et 0,01 ms™, les profils de température le long du canal central
sont presque identiques. Par contre, pour 0,001 ms™, les températures le long de I'axe central sont

constantes et nous avons noté une valeur plus élevée pour la configuration Y-cm.
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Figure 1V.19 : Profils radiaux de la température le long du canal central des microréacteurs T-cm et
Y-cm.
I1VV.3.3. Comparaison des performances différentes configurations géométriques

La figure 20 présente I'évolution de la fraction massique de nitrophénol avec les différentes vitesses
d'entrée (0,00001 m.s* & 1,0 m.s) pour les trois configurations, et permet de constater que les valeurs
des fractions massiques de nitrophénol obtenues par simulation du microréacteur T-cm présentent de
nombreuses similitudes avec celles de la configuration Y-cm. Il est également mis en évidence qu'a
partir d'une certaine valeur de la vitesse d'alimentation (0,01 m.s?), la fraction massique de
nitrophénol chute brutalement, jusqu'a s'annuler pratiquement pour les microcanaux T-cm et Y-cm.

Pour le microcanal T-mm, cette valeur est de 0,005 m.s™.
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Figure 1V.20 : Evolution de la fraction massique du nitrophénol avec la vitesse d’alimentation.
Ces resultats s'expliquent par le fait que lorsque la vitesse de transport des espéces augmente au-dela
d'une certaine valeur, elles quittent la cuve du réacteur sans réagir entre elles : Le temps de diffusion
(td) devient supérieur au temps de séjour (tr), c'est-a-dire t¢ >> 1. Le tableau 10 montre qu'il existe
une relation étroite entre la fraction de nitrophénol produite et le rapport entre le temps de diffusion
(tq) et le temps de séjour dans le réacteur (tr). Ce rapport est donc un bon critére préliminaire pour le

dimensionnement des microcanaux.
Tableau 1V.10 : influence de la Vitesse d’alimentation sur la fraction massique du nitrophénol.

Configurations

Vitesse Temps de
d’alimentation: diffupsion T-cm Y-cm
v (m.s) it (5) Xop Temps de o Temps de
séjour tr 1 (S) séjour tr 2 (s)
0,00001 13,75 0,760 15000 0,760 20000
0,0001 13,75 0,761 1500 0,761 2000
0,0007 13,75 0,806 214,3 0,806 286
0,001 13,75 0,818 150,0 0,830 200
0,005 13,75 0,847 30,0 0,846 40
0,01 13,75 0,847 15,0 0,847 20
0,10 13,75 0,266 15 0,322 2
1,0 13,75 0,025 0,2 0,0272 0,2

La figure 21 montre que pour la configuration T-mm, pour laquelle la longueur du canal central est
de 14,5 mm, la vitesse d'alimentation nécessaire pour obtenir une conversion appréciable du phénol

est de 0,001 m.s%. Pour des vitesses plus élevées (vaim = 0,01 m.s™), la conversion devient négligeable.
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Figure IV.21 : Comparaison de xnp comme une fonction des vitesses d’alimentation pour le
microreacteur T-mm.

La figure 22 permet de comparer de maniére tres explicite, I'influence de la longueur du canal central
sur la conversion des espéces réactives. Il apparait que pour atteindre le méme ordre de conversion du
phénol dans les deux configurations T-mm et T-cm, il est nécessaire d'opérer & une vitesse

d'alimentation de 0,01 ms™ et 0,001 m.s™%, respectivement pour les microcanaux en T-cm et T-mm.
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Figure IV.22 : Comparaison de xnep comme une fonction des géométries de configuration T-mm et
T-cm.
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La figure 23 montre que pour la configuration T-cm, il faut 10 + 12 cm pour atteindre la meilleure
fraction (y = 0,7704) a vain=0,01 m.s, tandis que pour T-mm, pour atteindre la méme fraction de
nitrophénol (y = 0,7569), vers I'extrémité du microcanal, une vitesse d'alimentation de 0,001 m.s™* est
nécessaire. Il y a donc un compromis entre un canal court et un faible débit et un débit plus élevé qui

nécessite un canal plus long.
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Figure 1V.23 : Comparaison de la fraction massique du nitrophénol xnp
(Comme une fonction des géométries de configuration T-cm et Y-cm).

IV.4. Comparaison des résultats de simulation avec les travaux antérieurs

La comparaison des résultats de simulation avec des travaux antérieurs est une étape importante dans
la validation des résultats d'une simulation. Afin d’effectuer cette comparaison, nous avons utilisé une

approche basée sur les étapes suivantes :

1.Recherche de travaux antérieurs pertinents dans le domaine de la simulation de la réaction de

nitration du phénol et qui sont similaires et/ou directement liés aux cas que nous étudions.

2. Mise en évidence des résultats des travaux antérieurs en tenant compte, des données numériques,
des résultats expérimentaux et de simulation décrits par les courbes illustrant les résultats
expérimentaux et de simulation, des tendances, des performances comme le degré de
conversion des produits de réaction. Dans certains cas, cette partie de notre étude a necessité

le calcul de certains parametres en utilisant les données expérimentales de 1’étude considérée.
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3. Identification et définition des critéres de comparaison afin de comparer les résultats de nos de
simulation avec les travaux antérieurs en incluant des parametres tels que, les configurations
géométriques des microcanaux, les vitesses d’alimentation, les catalyseurs utilises, les
modeles de viscosité, ainsi que les tendances générales d’évolution des profils de vitesse, de

température et de fraction massique ainsi que degré de conversion des espéces chimiques.

4. Comparaison des données de simulation de notre travail avec les travaux antérieurs et discussion
des similitudes et des différences en mettant 1’accent sur les raisons des similitudes et
notamment des différences et le cas échéant identifier les raisons potentielles de ces
divergences, qu'elles soient liees a des hypothéses différentes, des conditions

d'expérimentation, des modéles utilisés, etc...

5.L’étape suivante et qui constitue la partie cruciale de cette étude comparative est celle que 1’on
peut qualifier de validation en cas de similitudes avérées, c’est-a-dire si les résultats de
simulation correspondent étroitement aux travaux antérieurs, ce qui en définitive renforce la
validité de notre simulation. Dans le cas ou des differences sont constatées ; cela nécessite des
ajustements dans les modeles et plus généralement, des investigations plus approfondies ou la

réévaluation de certaines hypotheéses.

En conclusion, cette approche permettra de mieux évaluer la validité de nos résultats de simulation en
les comparant avec des travaux antérieurs, et permettra d’identifier des opportunités d'amélioration si

des divergences significatives sont observées.

Les travaux, antérieurs a notre étude, sur la nitration du phénol en microréacteur se sont avéres tres
peu nombreux, si bien que lors de cette partie que nous consacrons a la comparaison de nos résultats
avec les résultats d’études similaires, nous utiliserons également les résultats de travaux
expérimentaux et de simulation sur la nitration du phénol en réacteurs conventionnels. Au vu de la
rareté des travaux sur la nitration du phénol en microréacteur et afin d’enrichir cette étude comparative
nous utilisons également les résultats de travaux de nitration portant sur les dérivés aromatiques de la

méme famille que le phéenol.

Le tableau IV.11 présente la comparaison des résultats de cette étude et des résultats d’études
expérimentales sur la nitration du phénol et met en évidence que les rendements prédits par simulation

sont du méme ordre de grandeur que les rendements obtenus expérimentalement.
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Tableau V.11 : Comparaison des résultats expérimentaux et des prédiction de simulation

Dimensions

Observations

" Tempéra
Géométrie  Longueur Diamétre DEb't,S fflux ture Rendement Réf.
Phénol (%)
mm pm (K)
Valim:0,0ol m/S
Phénol=2,2 10 g/min 300/320 80,05
T 150 200 Vaim=0,01 m/s
Phénol=2,2 10-2 g/min 300/3%0 83,23
Valim:0,1 m/S
Phénol=2,2 10! g/min 300/350 19,54 . ) Ce
V0001 Simulation travail
alim=Y, m/s
Phénol=2,2 102 g/min 300/325 81,36
Y 200 200 Vanm:0,0l m/S
Phénol=2,2 102 g/min 300/385 83,12
Va|im:O,1 m/S
Phénol=2,2 10"t g/min 300/365 25,67
308 70
318 65
Microréacteur 318 68 5
en verre 10 500 Vaim= 0,28 m/s E R,es_ultatts [33]
318 73 Xpérimentaux
318 75
333 76
Phénol=2,76 g/min
Eau=2,55 g/min 293 77,1
HNO3;=4,17g/min
Phénol=2,77g/min
Eau=1,99g/min 298 70,0
HNO3=3,13g/min
Phénol=2,77g/min
o Taille du Eau=1,99g/min 303 68,5
Microreacteur module HNO4=3,13g/min Résultats
en verre fluidi . ] - Expérimentaux [55]
Corning urdique - Phénol=3,68 g/min perimentau
155 x 125 mm Eau=3,46 g/min 308 74,8
HNO3=4,39 g/min
Phénol=2,77g/min
Eau=1,99g/min 318 64,9
HNO3=3,13g/min
Phénol=3,68 g/min
Eau=3,46 g/min 333 75,5

HNO3=4,39 g/min
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Sur le tableau 1V.12 sont présentés les résultats de notre travail avec les données d’autres études
portant sur la nitration de composés aromatiques, de la méme famille que le toluene. Les données font
apparaitre que les températures utilisées sont du méme ordre de grandeur et que 1’évolution de la
conversion avec le temps de sejour est nettement plus grande pour les microréacteurs
comparativement aux réacteur traditionnels, comme cela est illustré sur la figure 1V.24, sur laquelle,
ont été regroupées les données expérimentales et de simulation pour les différentes études examinées.

Tableau V.12 : Comparaison des résultats de simulation avec des travaux de nitration
d’aromatiques en microréacteurs

Dimensions Tem ératureTempS deConversion
Géométrie LongueurDiamétre  Débits/flux F()K) Résidence %) Observations Réf.
mm um )
Valim =0,0003 m/s 500 83,3
T 150 200  Valim =0,0007 m/s 214,3 87,5
configuration 200 200 Vajim =0,001 m/s 150 83,5 Résultats
Valim =0,1 m/s 300 15 28,9 de simulation Ce
Valim =0,0003 m/s 500 83,3 de la nitration travail
o du phénol
Y 150 200 Valim =0,0007 m/s 214,3 87,5
configuration 200 200 vVgiim =0,001 m/s 150 90,1
Valim =0,1 m/s 15 34,9
40 25
Toluéne 80 33
. u
T-mixer 85 775 Valim =0.0053 m/s 120 35
160 37
200 38 N .
295 Nitration toluéne [42]
40 20
. 80 23
Batch Vo'umze;fnafte”r * 15 ml Toluéne 120 25
160 26,5
200 29
10 30
Microréacteur 50 50
(Batch . _— .
o 450 200 0,002 litre 300 84  Reéaction de benzylation [56]
avec agitation)
400 90
600 98
5 4
T 10 15
configuration 500 127 Valim =0,015 m/s 363 15 25 Nitration benzéne  [57]
20 28
25 30
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Figure IV.24 : Comparaison des résultats de cette étude avec d’autre travaux de nitration
d’aromatiques

1VV.5. Conclusion

Les résultats de la simulation par modélisation CFD de la réaction de nitration du phénol dans un

microcanal permettent les conclusions suivantes :

e le modéle CFD développé sur la base des hypothéeses hydrodynamiques et cinétiques retenues
rend compte de maniere satisfaisante des phénomenes physico-chimiques et thermocinétiques
de la réaction de nitration du phénol dans le microcanal ;

e la procédure de calcul et d'estimation des parametres thermophysiques et de transport
développée pour cette classe de composés chimiques et prenant en compte les conditions
opératoires a contribué a la fiabilité des résultats de la simulation ;

e globalement, la comparaison des résultats tant sur la nature des flux que sur la conversion des
réactifs, a mis en évidence des similitudes entre les deux configurations de microréacteurs T-
cmetY-cm;

e en revanche, les résultats ont mis en évidence une différence essentielle entre les
configurations T-mm et T-cm, et il a été montré que les vitesses d'alimentation les plus

appropriées pour ces deux configurations sont tres différentes.
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les profils de température enregistrés sont en parfait accord avec les résultats de la conversion
du phénol en nitrophénol, et avec le caractére exothermique de cette réaction. L'augmentation
moderée de la température est perceptible des les premiers micrométres des canaux latéraux
pour les faibles vitesses d'alimentation. Pour des vitesses d'alimentation plus élevées,

l'augmentation de la température se fait de plus en plus loin de la zone de mélange.
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Chapitre V : Modélisation d’une réaction en phase gaz.
Oxydation du méthane

V.1. Introduction

Le méthane constitue le principal composant des gisements de gaz naturel, alors que les réserves
connues sont trés grandes et concurrencent celles du pétrole. De plus, les réserves prouvées
augmentent plus rapidement que celles de pétrole ; et on prévoit que cette tendance se poursuivra

encore pendant ce siecle [1].

Le méthane peut étre utilisé pour la production de produits chimiques de large utilisation et de
carburants liquides. Actuellement, il est essentiellement utilisé pour la production d'énergie €électrique,
le chauffage domestique et industriel. Pour ces utilisations, le méthane est un carburant idéal en raison
de sa disponibilité dans la plupart des zones urbaines, de sa facilité de purification pour éliminer les
composés soufrés et du fait que comparativement aux autres hydrocarbures, il possede la plus grande

chaleur de combustion par rapport a la quantité de CO> formé [2].

Bien que le méthane ne soit pas aussi persistant et omniprésent que le CO, il a un potentiel de
réchauffement global (PRG) environ 80 fois supérieur a ce dernier. Comme le changement climatique
devient une préoccupation pressante pour les pouvoirs publics, le méthane pose une problématique
pour une utilisation plus intense comme carburant. Pour cette raison, les scientifiques ont étudie
I’adéquation des différentes sources d'émissions et étudié des méthodes appropriées pour obtenir les

meilleures conditions pour les réactions d’oxydation du méthane.

V.1.2. Utilisations du méthane

En plus de la large utilisation du méthane dans les centrales thermiques pour la production d’électricité
et le chauffage industriel et domestique, une autre utilisation intensive du méthane serait sa conversion
en carburant de transport, et en produits chimiques d’intérét tels que le méthanol ou I'éthyléne [3]. Le
méthane en tant que combustible est I'un des plus écologique, car lorsqu'il est consumé il produit
moins de CO; par unité de chaleur émise et représente un substitut propre pour les combustibles

traditionnels tres polluants tels que le fioul et le diesel. Jusqu’a présent, les scientifiques s'étaient
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toujours heurtés a plusieurs problemes dans leurs recherches sur le méthane. En raison de ses liaisons
C-H tres solides par rapport aux autres alcanes, de sa faible solubilité, la transformation du méthane
n’est pas aisée. De plus, la nature gazeuse du méthane complique le contact avec les catalyseurs et les
agents réactifs [4]. C'est pour ces raisons que tres peu de processus se sont avérés efficaces pour la
fonctionnalisation du méthane et que son oxydation catalytique en microcanal, dans des dispositifs
assurant un excellent rapport surface/volume, propice aux réactions catalytiques hétérogenes, devient
une alternative intéressante. De maniere générale, on peut classer les diverses utilisations du méthane

de la facon suivante [5] :

e production d’¢électricité dans les centrales thermiques ;
e réinjection dans les puits de pétrole ;
e carburant pour automobiles et fusées ;

e matiére premiere chimique.
V.1.2.1. Matiére premiére chimique

Les méthodes pour I’obtention de matiére premicre pour la chimie, a partir du méthane peuvent étre
divisées en deux groupes, décrits comme : indirects et directs. Les procédés indirects reposent sur la
formation de gaz de synthese (CO et Hy) soit par réactions de reformage, soit par oxydation partielle.
Dans les procédés directs, le méthane peut étre converti en méthanol, formaldéhyde, éthyléne ou

composés aromatiques [5].

Les processus indirects sont plus avancés que les processus directs. Par exemple, le reformage a la
vapeur du méthane, suivi de la synthése du méthanol, est une technologie mature, tandis que la
conversion indirecte du méthane en méthanol en est au niveau de la découverte fondamentale. Le
développement de catalyseurs a joué un réle crucial dans les progres réalisés ; néanmoins, il reste un
besoin pour des catalyseurs qui favorisent une plus grande sélectivité pour le produit souhaité et ont
une durée de vie plus longue. Une conversion réussie du méthane nécessitera des innovations en

matiére de catalyseurs et de nouveaux développements techniques.
V.1.2.1.1. Méthodes indirectes d’utilisation du méthane

Production de gaz de synthese
Toutes les méthodes indirectes d’utilisation du méthane impliquent du monoxyde de carbone et de

I’hydrogéne gazeux. La production de CO et de H> dans les proportions appropriées est obtenue par
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trois processus principaux qui présentent des avantages et des inconvénients : i) le reformage a la
vapeur ; ii) le reformage au dioxyde de carbone et iii) I’oxydation partielle.

Les réactions de reformage (Equations V.1 et V.2) du méthane [6] sont hautement endothermiques et
nécessitent un équipement de transfert de chaleur conséquent :

CH, + H,0 2 CO + 3H, (AH%gk = 206 kJ/mol) (V.1)

CH, + CO, 2 2CO + 3H, (AH9gk = 247 kJ/mol) (V.2)
L'oxydation partielle (Equation V.3.), est légérement exothermique, mais nécessite de I'oxygéne ou
de l'air. Sur la plupart des catalyseurs, I'oxydation partielle impligue la combustion totale d'une partie
du CHa, suivie du reformage du CHjs restant en COz et H20 [4, 5, 7, 8].

1
CH, + 50, 2 CO + 2H, (AHjog = 247 — 35 kJ/mol) (V.3)

Le reformage a la vapeur est une technologie tres utilisée pour générer du gaz de synthese destiné a
la production de méthanol. Le processus nécessite cependant des températures et des pressions élevées
et le catalyseur au nickel est sujet & la formation de coke. L'oxydation partielle catalytique, avec
I'utilisation d'O., évite le probléme de la cokéfaction, mais présente des risques liés a la manipulation

de grandes quantités d'oxygene non dilué, ainsi que de mélanges O2/CHa4 [6].

Synthese selon la réaction de Fischer—Tropsch (FT)

La crise énergétique, la demande pour des carburants plus écologiques et I'utilisation plus rationnelle
des ressources (charbon, gaz naturel, biomasse, ...) font partic des raisons ayant contribué a un
renouveau de la synthese (FT) [9]. La réaction de FT consiste a produire des hydrocarbures a longues
chaines a partir de syngas (gaz de synthese) [10]. A basse température, la réaction se produit
typiquement en presence d'un catalyseur de cobalt supporté chauffé a 200-250 °C et exposé a une
pression totale de 10-30 bar d'un mélange H./CO. Le procédé Fischer-Tropsch est schématiquement
représenté par I’équation suivante :

(Zn + 1)H2 + nCoO - CnH2n+2 + nH20 (V 4‘)

Hormis les alcanes, d'autres hydrocarbures sont formés : des alcénes ainsi que des traces d'alcools,

cetones, aldéhydes et esters. La réaction de Fischer—Tropsch est hautement exothermique [11].

V.1.2.1.2. Méthodes directes d'utilisation du méthane
Les méthodes directes de conversion du méthane en produits souhaités évitent I’étape cotiteuse du gaz
de synthése ; cependant, les rendements en produits sont généralement faibles en fonctionnement en

mode monopasse, ce qui rend les séparations difficiles et colteuses.
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Synthese de méthanol et de formaldéhyde

Le plus grand potentiel d’avancée majeure dans la technologie de conversion du méthane résiderait
dans la découverte d’une voie directe pour la formation des composés oxygénés : le méthanol et le
formaldéhyde. L’enzyme méthane monooxygénase (MMO), capable de convertir le méthane en
méthanol dans des conditions ambiantes, est un exemple de ce qui pourrait étre réalisé. Otsuka et ses
coauteurs [12] ont montré que FePOa est un catalyseur intéressant pour la production de CH3OH et
HCHO. Un succes partiel dans la conversion du méthane en méthanol a été obtenu par Periana et ses
coauteurs [13], qui ont utilisé un complexe bipyrimidyl platine (I1) dans du H2SOa4 concentré.
Parmaliana et coauteurs [14] ont utilisé un réacteur de recyclage avec élimination continue de HCHO

pour déterminer les rendements qui pourraient étre obtenus sur un catalyseur a base de silice.

Couplage oxydant

Dans la réaction de couplage oxydant, CH4 et O réagissent sur un catalyseur a des températures
élevées pour former C2Hs comme produit primaire et CoHs comme produit secondaire. Le rendement
combiné en un seul passage du C2Hs et du C2Hs est limité a environ 25 %. Les rendements ont été

améliorés avec la mise au point de nouveaux catalyseurs [15-20].
Conversion en aromatiques

Comme exemple a ce type de procédeés, on peut citer la conversion catalytique du méthane en benzene,
toluene et naphtaléne. La conversion a I'équilibre du CHj4 serait d'environ 12 %, environ la moitié du
CHgs se transformant en benzéne et 1'autre moitié en naphtaléne. L’autre produit majeur est le Hz, qui
a également une valeur importante. Plusieurs catalyseurs bifonctionnels sont connus pour favoriser

cette réaction, le plus etudié étant une zéolite Mo/H-ZSM-5 [21, 22].
V.1.2.2. Carburant pour automobiles et fusées

Le méthane est utilisé comme combustible pour les fours, les maisons, les chauffe-eau, les
automobiles, [16, 17] les turbines, etc. Le méthane liquide raffiné ainsi que le GNL sont utilisés
comme carburant de fusée lorsqu'ils sont combinés avec de I'oxygéne liquide, comme dans les moteurs
de certains aéronefs [23, 24]. En raison des similitudes entre le méthane et le GNL, ces carburants
sont généralement regroupés sous le terme « Methalox ». En tant que propulseur liquide pour fusee,
le méthane offre I'avantage par rapport au kérosene de produire de petites molécules d'échappement

provoquant moins de suie sur les moteurs, ce qui est bénéfique pour les conceptions de fusées
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réutilisables. Le méthalox est plus facile a stocker en raison de son point d'ébullition et de sa densité
plus élevés, ainsi que de son absence de fragilisation par I'hydrogéne. De plus, il peut étre produit in
situ relativement facilement et presente de ce fait des facilités de stockage. Le méthane liquide a une

plage de température (91-112 K) compatible avec I'oxygene liquide (54—90 K) [25, 26].

En raison des avantages du carburant méthane, diverses entreprises et organisations, en particulier des
fournisseurs de lancements spatiaux privés, ont cherché a développer des systémes de lancement a
base de méthane a partir des années 2010. En juillet 2023, la société chinoise LandSpace a lancé la

fusée méthalox Zhuque-2, qui est devenue la premiére a atteindre l'orbite [27-30].

V.1.3. Intérét de I’oxydation du méthane

L'oxydation du méthane est une réaction chimique qui se produit lorsque le méthane est exposé a

l'oxygéne. La réaction peut étre représentée par 1’équation suivante :

CH4 + 20, —» CO, + 2H,0 (V.5)
La réaction étant exothermique, la chaleur dégagée peut étre utilisée pour produire de 1’électricité ou
pour chauffer des habitations et des batiments. La réaction peut également étre utilisée pour produire
de I’hydrogene gazeux, qui peut étre utilis¢é comme carburant pour les véhicules et pour d’autres

applications [31].

La combustion conventionnelle du gaz naturel se produit généralement a une température supérieure
a 1400 °C et libére des polluants nocifs (tels que les NOx, CO et hydrocarbures). L’impact des NOx
sur la santé humaine est largement reconnu et leur émission a également des impacts
environnementaux néfastes tels que le smog et les pluies acides [32, 33]. Ces effets sont a I’origine de
réglementations de plus en plus strictes ; ce qui impose de trouver les voies les plus propres pour

assurer une combustion avec le moins d’effets sur I’environnement et la santé humaine [34].

De ce fait, I'oxydation compléte du gaz naturel en présence de catalyseurs (c'est a dire la combustion
catalytique) apparait comme l'une des solutions alternatives les plus prometteuses pour une utilisation
rationnelle et propre des énergies fossiles. L'énergie d'activation est réduite de 100 a 200 kJ/mol
(combustion conventionnelle) a 40-80 kJ/mol (combustion catalytique), conduisant a une température
de travail plus basse (<600 °C). Les émissions de polluants atteintes étaient de 1’ordre ~5 ppm contre
150 a 200 ppm pour une combustion conventionnelle. Par conséquent, la combustion catalytique du

méthane en tant que technologie propre fait I’objet d’une attention croissante de la part des chercheurs
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[35], indiqué par le nombre considérablement croissant de publications annuelles au cours des deux
derniéres décennies. La figure (V.1) que nous avons actualisée pour les années 2020, 2021, 2022 et

2023 (barres en jaune) montre I’intérét porté a 1’étude de la combustion catalytique du méthane.

Nombre de publications

SRR
Année

Figure V.1 : Evolution du nombre de publications sur la combustion catalytique du méthane [36].
(Source : Scopus ; 17 octobre 2019 et 08 septembre 2023).

La figure V.2 résume les divers domaines d'application de la combustion catalytique du méthane

(CMC). Ces applications sont brievement décrites, ci-dessous.

Véhicules

Piles & comustible au gaz naturel

i oxyde solide Chaudiéres

\ «I / centrales

Combustion catalytique du méthane
CMC

Turbines ' { 1 \ Gaz de ville
agaz domestique

Couplage avec
réaction endothermique

Figure V.2 : Principales applications de la combustion catalytique du méthane (adaptée a partir de la
référence [37]).
(i) Pour I'utilisation dans les Véhicules au Gaz Naturel (GNV ou VGN selon ’appellation anglo-

saxonne), la réaction a lieu a environ 300 a 700 °C. [438-40] Les VGN présentent des avantages

Département de Génie des Procédés_These de Doctorat LMD _CHAOUCHE Fatma-Zohra_ 2022/2023 127



Chapitre V : Modélisation d’une réaction en phase gazeuse : Combustion du méthane

en termes de réduction des émissions de gaz a effet de serre et des émissions de smog par rapport

aux véhicules fonctionnant a I’essence ou au gasoil.

(if) Lors de son utilisation dans les turbines a gaz la combustion du méthane a lieu entre 700 et 1400
°C [41-46]. Les gaz issus de la réaction sont utilisés pour entrainer une turbine destinée a la

production d’électricité.

Dans les piles & combustible a oxyde solide (Solid Oxyde Fuel Cell-SOFC), la réaction de
combustion catalytique a lieu a environ 500 °C [47]. La conversion électrochimique du méthane
dans les SOFC, pourrait générer un rendement de conversion élevé et un bénéfice
environnemental grace a une diminution importante des émissions de polluants.

(iii) Dans les systemes de chauffage domestique la réaction a lieu a environ 300 a 700 °C [48-51].
La chaleur dégagée par la réaction exothermique de la combustion catalytique du méthane
(CMC) est utilisée pour alimenter les systemes de chauffage domestique, tels que les chaudieres

centrales ou les cuisiniéeres a gaz.

(iv) Lors du couplage avec une réaction endothermique la réaction se tient & environ 300 & 700 °C.
La chaleur de réaction de la CMC est couramment utilisée pour déclencher une réaction
endothermique afin de maintenir le fonctionnement autothermique continu d’un réacteur :
reformage a la vapeur du méthane, déshydrogénation du propane en propyléne,
déshydrogénation de I'éthane en éthylene [52-56].

Le méthane étant un composé tres stable, une énergie d’activation élevée est nécessaire pour rompre
la liaison C-H et oxyder la molécule. Par conséquent, une température de catalyseur plus élevée est

nécessaire pour I’oxydation du méthane, par rapport aux hydrocarbures a chaine plus longue.

La présence de catalyseurs a la reaction d’oxydation du methane permet une diminution de la
tempeérature de travail au-dessous de 1400 °C. L’oxydation catalytique du méthane & basse
température a comme principaux avantages, la réduction notable des émissions polluantes et la
prolongation de la durée de vie du catalyseur a métaux nobles. Le développement de catalyseurs
présentant une activité catalytique élevée, une faible tempeérature de dégagement et une bonne stabilité
thermique, méme pour des operations a assez basse température, est un objectif essentiel et un grand
nombre de recherches ont été consacrées au développement de catalyseurs [57-59] et la conception
du réacteur [60-62] pour la CMC. Les catalyseurs & base de métaux nobles (par exemple Pt, Pd et Rh)

ont éte largement étudiés en raison de leur activité catalytique élevee [63].
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L'optimisation des conditions de réaction sur divers catalyseurs a été largement étudiée, [41] comme
I'effet de la température d'allumage, concentration du réactif, rapport molaire oxygene/méthane, temps
de séjour, etc. De plus, des études mecanistiques axées principalement sur les modeles cinétiques pour

divers catalyseurs ont été bien élaborées dans des littératures antérieures [64-67].

Les métaux précieux pour I’oxydation du méthane sont le platine, le rhodium et le palladium. Les
catalyseurs a base de platine sont intéressants pour les applications & mélange pauvre en raison de leur
faible sensibilité a I'eau et aux composés contenant du soufre. Le platine ne forme pas d’hydroxydes
ou de sulfates stables. Cependant, I'activité a basse température des catalyseurs a base de platine pour

I'oxydation du méthane est modeste dans des conditions pauvres [68].
V.1.4. Mise en ceuvre de la réaction d’oxydation du méthane en microcanal

Les microréacteurs sont tres prometteurs et peuvent étre largement utilisés pour intensifier les
processus de réaction (catalytique), en particulier pour les réactions fortement exothermiques (telles
que I’oxydation du méthane) [69-71]. Ceci est principalement di a I'amélioration du transfert de
chaleur et de masse dans les microréacteurs, ce qui permet de supprimer la formation de points chauds
et de mieux utiliser le catalyseur pour améliorer la vitesse de réaction. Le catalyseur en couche
imprégnée immobilisé sur les parois des microréacteurs évite les fortes chutes de pression et les
gradients de température susceptibles d'étre présents dans les microréacteurs a lit catalytique tassé.
Ainsi, la combustion catalytique du méthane sur le catalyseur en couche imprégnée (en particulier les
catalyseurs prometteurs a base de métaux nobles) dans les microréacteurs représente un domaine de

recherche intéressant [72].

V.1.5. Objectifs de I’étude

L'objectif de la présente étude est de proposer et développer un modéle de mise en ceuvre de la réaction
d’oxydation du méthane en présence d’un catalyseur a base de platine, en microcanal. Les aspects
relevant des modeles d’écoulement hydrodynamique, des cinétiques réactionnels et de transport

d’extensités ainsi que des configurations géométrique des microcanaux seront discutés et decrits.

Les effets de différentes configurations géométriques de microcanaux et de vitesses d'alimentation sur
I'nydrodynamique, les profils de concentration des produits de la réaction et les profils de température,

pendant 1’oxydation catalytique du méthane seront déterminés et analyses. La géométrie des
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contacteurs a I'entrée du microcanal joue un réle important dans la formation du type d'écoulement

dans le microcanal et a suscité I'intérét de nombreux auteurs.

Pour tester la crédibilité des résultats de la simulation, nous avons utilisé les critéres adimensionnels
appropriés pour comparer les résultats de la simulation du modéle développé avec les prédictions
données par les critéres adimensionnels.

Les simulations ont été realisées en utilisant les possibilités offertes par la dynamique des fluides
computationnelle CFD). Cette méthode de simulation est devenue un outil couramment utilisé pour
modéliser le processus de combustion. Dans les simulations de combustion, la CFD peut fournir des
informations utiles sur les modeles d'écoulement, la répartition de la température, la répartition des
espéces et les émissions de polluants dans la chambre de combustion. Il peut aider a optimiser la
conception et le fonctionnement des systemes de combustion en prévoyant et en comprenant des
parametres importants, tels que la forme et la température de la flamme, les taux de transfert de chaleur

et l'efficacité de la combustion [73-75].

Les modéles CFD utilisés pour les simulations de combustion impliquent la résolution d'équations qui
régissent I'écoulement des fluides, le transfert d'énergie et d'especes, ainsi que la cinétique des
réactions. Ces équations sont résolues numériquement a I’aide de méthodes itératives, telles que les

méthodes des volumes finis pour obtenir une compréhension détaillée du processus de combustion.

Dans ce contexte, s’inscrit notre étude qui a comme objectif la modélisation de la réaction de
combustion de méthane dans un microréacteur en mettant en ceuvre des simulations CFD du transport

d'espéces réactives.

Les simulations réalisées ont pour but : i) 1’étude hydrodynamique de la combustion du méthane dans
un microcanal par I’analyse de 1'effet de la vitesse d'entrée des reactifs sur la réaction de combustion
avec le modéle numérique de viscosité laminaire et le modele turbulence k-epsilon, modele qui a été
utilisé pour effectuer les simulations CFD d’une combustion méthane-air prémélangé dans un
microréacteur, afin d’explorer 1’applicabilit¢ de ce modele a I’échelle microscopique, et ii) la

modelisation et simulation de la réaction de combustion catalytique du méthane.

V.2. Configuration du probleme

Le domaine de calcul numérique est un microcanal rectangulaire avec 200 um de largeur et 30 mm

de longueur (Figure V.3). Les dimensions du microréacteur ont été choisies sur la base d’une étude
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numérique, par simulation axisymétrique, de la combustion du prémélange méthane-air dans un

microréacteur.

CH,

- s

Air

»>
200 pm

-+

Figure V.3 : Dimensions et maillage du microréacteur

L'approche numérique utilisée pour étudier la combustion du prémélange méthane—air dans le
microréacteur y compris les paramétres du calcul numérique est représentée dans le tableau suivant :

Tableau V.1 : Parametres de simulation

Parametres Propriété
Vitesse d'entrée du gaz (m/s) 04;06;07;08;1,0;20;30;5,0;10
T (K), P (atm) 300, pression atmosphérique
Rapport d'équivalence (¢) Conditions steechiométriques
Modeéle de phase discréte Phase continue
Modeéle géométrique Axisymétrique
Modeles de viscosité Turbulence standard k-g, Laminaire

V.2.1. Maillage de la géométrie

Un maillage est une discrétisation d'un composant en un certain nombre de petits éléments de taille
définie. L'analyse par volume finis divise la géométrie en des petits volumes appelés volumes de
contréle qui sont connectés les uns aux autres en des points appelés nceuds. Chaque neeud peut avoir
deux ou plusieurs cellules connectées. Le maillage est la collection de ces cellules.

Un modéle de volume finis est une méthode d'approximation numérique pour examiner le
comportement de structures complexes en les decomposant en parties plus petites et plus simples.
Les types de maillage pris en charge par FLUENT incluent les maillages triangulaires/quadrilatéres

2D, tétraédriques/hexaédriques/pyramides/coins 3D et les maillages mixtes (hybrides).
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Le maillage de la géométrie déterminera la précision de la simulation effectuée. Un maillage généré
avec trop de cellules peut prendre beaucoup de temps a résoudre, tandis qu'un maillage généré avec

trop peu de cellules peut donner des résultats inexacts.

Cependant, les propriétés de maillage peuvent étre optimisees pour la qualité de maillage la plus
appropriée pour des résultats précis. Il est utile d’effectuer une étude de sensibilité de maillage pour
analyser différentes propriétés de maillage afin de trouver un maillage approprié. De nombreuses
propriétés de maillage doivent étre prises en compte, et dans ce travail, le nombre de nceuds et
d'éléments sont pris en compte. GAMBIT est le préprocesseur pour la modélisation géométrique et la
génération de maillage.

Pour cette partie de travail on a choisi le maillage structurée composé d’un réseau de mailles

quadrilatérales en deux dimensions.

Une étude de sensibilisation de maillage est réalisée en examinant les températures maximales a la
sortie du microréacteur pour la vitesse 2,0 m/s et qui correspond a un débit de 15,07 ml/min pour
différents maillages (Tableau V.2). La température maximale (Tmax) reste relativement inchangée avec
I’augmentation du nombre de nceuds. Pour éviter un temps de calcul supplémentaire, nous
sélectionnons le maillage qui a généré 25000 nceuds pour toutes les simulations. Les simulations sont

considérées convergées pour un résidu inférieur ou égal a 10 (Figure V.4).

Tableau V.2 : Température maximale pour différents nombre de nceuds.

Nombres de nceuds Tmax (K)
8640 1692
14313 1713
25214 1838
45719 1832
84021 1834
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Figure V.4 : Controle de la Convergence des résidus sans réaction.

Tableau V.3 : Gamme des vitesses utilisées et la valeur du nombre de Reynolds.

Débit
v (m/s) (M) (mi/min) Re
0,4 5,02 108 3,014 9,83

0,6 7,53 108 4,721 14,74

0,8 1,004 108 6,028 19,66

1 1,25 107 7,536 24 57

2 2,512 107 15,072 49,15

3 3,768 107 22,608 73,73

5 6,28 10”7 37,68 122,88

10 1,25 108 75,36 245,77

V.3. Modélisation de la combustion du méthane. Model de turbulence k-¢

Le modele k-g est un modéle de turbulence qui prend en compte les effets de la turbulence sur la
combustion. Il divise la turbulence en deux equations de transport pour la cinétique d'énergie
turbulente (k) et sa dissipation (g). Ce modele est utilisé dans des conditions ou la turbulence joue un
role significatif, par exemple, a des vitesses élevées ou dans des configurations complexes. Les
équations de conservation de la masse, de la quantité de mouvement, de I'énergie et les équations pour

k et € sont résolues simultanément pour simuler la combustion turbulente du méthane.

Les conditions de la mise en ceuvre de la réaction de combustion du méthane sont celles d’un flux
méthane-air entrant prémélangé avec un rapport steechiométrique molaire égal a deux (2) et une

température d'entrée de 300 K :
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k
CH, + 20, > CO, + 2H,0 AH,og¢ = —802,7m—ll (V.6)

L’écriture de 1’équation de continuité dans les conditions géométriques aux échelles considérées,
nécessite de vérifier, au préalable, la condition de continuité du milieu considéré. Le nombre de
Knudsen (le rapport entre le libre parcours moyen a la longueur caractéristique) est suffisamment petit
pour que la théorie du continuum soit pleinement applicable. Les calculs montrent que I'ordre de
grandeur de Kn est de 10 ; ce qui est bien inférieure a la valeur critique de 1073,

Dans la présente étude, le modéle de transport des espéces (STM) est utilisé pour étudier les réactions
de combustion tandis que le modeéle Standard k-¢ est utilisé pour la modélisation de la turbulence. Ce
modele utilise le principe de la viscosité turbulente p; qui est une propriété du champ de I’écoulement
turbulent. Les deux modeéles aident a prendre en compte I'effet des réactions chimiques, la nature des
composants et des espéces, et la viscosité moléculaire du fluide.

En absence d’effet de mélange entre les espéces, 1’équation de conservation des especes chimiques
s’écrit :

d -

3t (pyi) + V. (pyiV) = R; + §; V.7)
Ou S; est le taux de création par des sources supplémentaires comme les particules, la suie, les émissions,

etc., et R; est le taux net de production de I'espéce i par la réaction chimique et y; est la fraction massique

locale des espéces.

En présence d’un effet de mélange qui est présent pour le systeme considéré et avec 1’hypothése de
I’écoulement turbulent, il faut ajouter un nouveau terme de flux de diffusion massique. Ce flux est le
résultat de différents mécanismes [76] aboutissant, en général, a quatre contributions différentes :i) la
premiere contribution est de type moléeculaire et est due au gradient de concentration et cet effet est
preésent dans le cas considére, ii) la seconde contribution est liée au gradient de pression qui peut
engendrer un mouvement diffusif dans le mélange, iii) la troisieme contribution est due a la présence de
gradients de température ce qui engendre une thermo diffusion ou effet Soret [77] et cet effet est présent

dans le cas considére, iv) le dernier effet est 1i¢ a I’application d’éventuelles forces extérieures [78, 79].

En définitive, pour le cas considere, ce sont les contributions dues aux gradients de concentration et 1’effet
Soret qui sont prises en compte, car les autres mécanismes ont des effets négligeables et ils n'interviennent

que dans des cas tres particuliers [76].
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L’effet Soret, est un phénomeéne observé dans les systemes contenant différentes especes en mouvement
qui presentent alors, des réponses différentes lorsquelles sont soumises a un gradient de température.
Dans ce cas la réponse du systeme se traduit par l'apparition de gradients de composition. En définitive,
ce processus décrit le couplage entre un gradient de température et un flux de masse résultant dans un
mélange a plusieurs composants et est quantifié par un coefficient de transport, appelé coefficient de
thermodiffusion ou coefficient de Soret. Finalement, les équations de conservation de la cinétique

incluant les différents types de diffusion des espéces s’écrivent :
9] . -
T (pyi) + V. (pyiV) + V.J; =R + §; (V.8)

ou Ti est le flux de diffusion de I’espéce i en raison des gradients de concentration et des gradients de

température. ANSYS utilise la loi de Fick pour modéliser la diffusion de masse :

- 1
]l = — (pDi,mVYi + DT,i? VT ) (V 9)
ou D ;est le coefficient de thermodiffusion

En définitive et dans le cas d’une diffusion turbulente simultanée a la diffusion moléculaire et a la

thermodiffusion, le flux total de transport de masse s’écrit :

J, = —(pDim + Dy)VY; — (DT,i (%) VT) (V.10)
ou D, est le coefficient de diffusion turbulente qui peut étre exprimé par (D=p4/Sc:), ce qui donne :

], = (lem + S”t ) vY; — (DT,i (%) VT) (V.11)
ou ueest la viscosité et Sc, est le nombre de Schmidt turbulent.
Pour prédire correctement les interactions entre la cinétique chimique et la turbulence, le Modéle Eddy-

Dissipation (EDM) est utilisé dans cette étude. Le taux de production ou de disparition de 1’espece « i »

R; dans le modele EDM est mesuré par les deux expressions suivantes :

Rir = Vi;My,; Ap km1n <Vy—l\lj[R> (V.12)
Rrw

2p YP

Ri,r = Vi’,rlv[W,i AB kZ] V”

(V.13)

ou yp est la fraction massique de toute espece de produit P, yg est la fraction massique d'un réactif
particulier R, A et B sont des constantes empiriques A =0,4 et B =0,5, M, ; est le masse moléculaire
de I'espece i, R;, est le taux molaire d'Arrhenius de création ou de destruction d'espéces i en réaction

r.
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Les « modeéles complets » de turbulence les plus simples sont les modéles a deux équations dans
lesquels la solution de deux équations de transport distinctes permet de déterminer indépendamment

les échelles de vitesse et de longueur turbulentes.

Le modele standard k-¢ est un modele semi-empirique basé sur des équations de transport modeles
pour 1'énergie cinétique de turbulence (k) et son taux de dissipation (€). Dans le calcul du modé¢le k-g,
I'nypothese est que I'écoulement est entiérement turbulent et que les effets de la viscosité moléculaire
sont négligeables. Le modeéle standard k-¢ n'est donc valable que pour des écoulements entiérement
turbulents. L'énergie cinétique de turbulence, k et son taux de dissipation, € sont obtenus a partir des

équations de transport, ci-dessous.

9 (oK) + -2 (Okuy) = = (+“t)ak 4G+ G Yy +S V.14

0 d 0 e\ O€ £ g2
a(PE) o0 (Oeu;) = FP (H + G—)g + ClsE(Gk + C3¢Gp) — CZspE + S¢ (V.15)
i ] € ]

Dans ces équations, Gy représente la génération d'énergie cinétique de turbulence due aux gradients

de vitesse moyens, calculée comme suit :

Ou]-
dy; (V.16)
aXi

Gk = —pujyy

Gy est la génération d'énergie cinétique de turbulence due a la flottabilité, calculée comme par

I’équation suivante :

Gb:

1,0 0T
(_p)P ; (V.17)

“p\ar/, 5P, ax;
Yy représente la contribution de la dilatation fluctuante dans la turbulence compressible au taux de
dissipation global. C;. , C,.,Cscs0nt des constantes (Tableau V.4). oy et o, sont les nombres
turbulents de Prandtl pour k et & respectivement. Sy et S, sont des termes sources. La viscosité

turbulente (ou Eddy-diffusion), y, est calculée en combinant k et € comme suit :

k2
Wy = pcu? (V 18)

ou Cy est une constante.

Les constantes du modéle utilisées dans le modeéle k- & sont présentées dans le tableau V.4.
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Tableau V.4 : Les magnitudes des constantes du modele k-¢. [76-80]

Constantes du modele k- ¢ Magnitudes
Cy 0,09
Cie 1,44
Cye 1,92
Ok 1,0
O¢ 1,3
Sce 0,7

V.3.1. Résultats de simulation
V.3.2. Etude Hydrodynamique : désactivation des modeles de fermetures

V.3.2.1. Evolution de la température
L’analyse du contour et du profil de température illustrés par les figures V.5 et V.6, montre que la

température reste constante a travers le microcanal (300 K) ; ce qui vérifie bien les hypothéses
adoptées.

3,00e+02
T(K) I i - .

Figure V.5 : Simulations sans activation du modeéle réaction : Contour de tempeérature.
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Figure. V.6 : Profil de température axiale dans le microréacteur.
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V.3.2.2. Evolution des fractions massiques

Les contours de fractions massiques de CHs et Oz ainsi que de CO- et H20 obtenus, en désactivant les
modeles de fermeture c¢’est-a-dire la diffusion et la cinétique chimique montre que les fractions des
réactifs restent inchangées et nulle pour les produits ce qui indique qu’il n’y a pas de combustion a
travers le microréacteur (Figure V.7, V.8). Donc les résultats vérifient bien les hypotheses du modéle
adopte.

Contour fraction massique CH4

5,00e-02

Contour fraction massique Oz

2,30e-01
Contour fraction massique CO2
L I ——
0.00e+00
Contour fraction massique H20
[ I — |

0,00e+00

Figure V.7 : Simulations sans activation du model de réaction : contours des fractions massiques de
CHg4, Oz, CO; et H20.
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Figure. V.8 : Profil de la fraction massique de CHa, Oz et CO; a travers le microréacteur.

Département de Génie des Procédés_Thése de Doctorat LMD _CHAOUCHE Fatma-Zohra_ 2022/2023 138



Chapitre V : Modélisation d’une réaction en phase gazeuse : Combustion du méthane

V.3.3. Activation du model de turbulence k-¢

V.3.3.1. L’évolution de la vitesse le long du microréacteur

La figure V.9 représente les contours de vitesses du fluide a différents positions a travers le domaine
de calcul numérique. On observe que le contour de vitesse se développe sous forme de flamme qui se
manifeste par des vitesses élevées dans la région ou la combustion est intense et ou la turbulence est
plus élevée. Cette région est située prés de 1’entrée du microréacteur ou CHa se mélange et réagit avec
Oz.

Ces contours permettent de visualiser la dynamique du mouvement du gaz pendant la combustion,
notamment la formation et la propagation de la flamme dont la couleur se dégrade du rouge (vitesse
plus élevee) au bleu (vitesse plus faible). L'intensité des couleurs coincide avec la magnitude de la
vitesse. Par ailleurs on remarque que la structure de cette flamme est influencée par la vitesse
d’alimentation. A des vitesses d'alimentation faibles, la flamme est petite et peu étendue. Par contre

la flamme devient plus étendue et plus grande avec une pointe a des vitesses d'entrées élevées.

» -

0,00e+00 6,02e-01 1,20e+00 1,81e+00 2,41e+00 3,01e+00  6,02¢+00 3,61e+00 4,01e+00
(/s) T . I

0,00e+00 4,24e-00 8,41e+00 1,27e+01 1,70e+00 2,12e+01 2,55e+01 2,83e+01
(0/s) s

Figure V.9 : Contours de vitesses pour les vitesses d’entrées : @) Vaim= 0,8 m/s et b) Vaim =5 m/s.

La figure V.10 représente les profils des vitesses obtenues par simulation, a travers le microréacteur,
pour les vitesses d’entrées : 0,8 ; 3,0 et 5,0 m/s pour différentes positions axiales. Les courbes montrent
que les profils de vitesses radiales varient en fonction de la distance. On remarque une augmentation
de la vitesse pres de la zone de réaction pour atteindre une valeur maximale, qui varie avec la vitesse
d’alimentation. Le profil des vitesses radiales en amont du microréacteur prend la forme conique qui

est causées par les tourbillons présents dans le mélange air-méthane créé par le modéle de turbulence
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EDM. La distribution devient plus uniforme a la sortie du microréacteur et les profils se rapprochent

de la forme parabolique (Figure V.11).
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Figure V.10 : Profils des vitesses radiales a différentes positions axiales pour les vitesses d’entrées :
a) Vaiim = 0.8m/s, b) Vaiim =3,0 m/s, ¢) Vaiim =5,0 m/s.
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Figure V.11 : Profils de vitesses radiales pour différentes vitesses d’entrées (a x = 0,03 m).
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V.3.3.2. Evolution de la température

Les contours de température de la combustion du prémélange méthane-air, présentés sur la figure
V.12, montrent la distribution de la température a travers le mélange gazeux le long du microréacteur.
Les contours de température mettent en évidence des zones chaudes se distinguant par des
températures élevées et situées pres la zone de combustion et des zones froides caractérisées par des
températures moins élevées, ou la réaction chimique est moins intense. La forme de la flamme s’étend
de plus en plus avec I’augmentation de la vitesse d’alimentation et I’on atteint des maximums de
tempeérature, qui varient proportionnellement a la vitesse d’entrée du mélange réactionnel. Pour les
faibles vitesses d'alimentation, la combustion apparait moins intense et la température de la flamme
est relativement basse. Pour vaim=0,8 m/s, on enregistre la valeur maximale Tmax=1420 K et elle atteint
2069 K pour la vitesse vaim=5 m/s. Autrement dit, lorsque la vitesse d'alimentation est élevée, le débit
des réactifs devient plus important et la combustion est plus intense, ce qui entraine une augmentation
de la température de combustion. Cela est généralement di a une meilleure dispersion du méthane
dans I'air, ce qui favorise la réaction de combustion.

Valim=0,4 m/s

‘ H 1129 K
: I m 300K
Valim=0,6 m/s
_ F e
W 300K
Valim=0,8 m/s
W 1420K
(]
_ M 300K
Valim=2 m/s
H 1838 K
m 300K
Valim=5 m/s
l E 2069 K
‘ - I 300K

Figure V.12 : Contours de températures pour différentes vitesses d’alimentation.
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En revanche, lorsque la vitesse d'entrée est faible, le débit est plus faible et la combustion est
moins intense, ce qui entraine une diminution de la température de combustion. Cela peut étre
causé par une mauvaise dispersion du méthane dans I'air, ce qui limite la réaction de combustion.
En visualisant les profils de température, notamment ceux obtenus a des vitesses d’alimentation
élevées, on remarque clairement que la forme de la flamme de combustion du méthane dans le
microréacteur est trés similaire au type de flamme de la combustion de mélange prémélangé,
qui se caractérise par une forme de cone inversé. Au bas du cone, ou le mélange est le plus riche
en combustible, la flamme est plus jaune et plus lumineuse. A mesure qu'on monte vers le haut

du cbne, le mélange devient plus pauvre en carburant et la flamme vire vers le bleu.

Afin de mieux visualiser 1’évolution de la température de la combustion du méthane a travers le
microréacteur, on représente les profils des températures axiales pour différentes vitesses
d’alimentation (Vaim=0,4; 0,6 ;0,8 ; 1,0 ; 2,0; 5,0 ; 10 m/s) a la position axiale x = 0,001 m et

a la sortie du microreacteur (x=0,03 m).

La température évolue genéralement de maniére croissante avec la distance axiale dans la
direction de I'écoulement du fluide. En effet la réaction de combustion libere de la chaleur,
engendrant 1’augmentation de la température du fluide qui croit rapidement, atteignant un pic
caractérisé par une valeur maximale de température a une position axiale (x) donnée, comme le
montre la figure V.13. Le lieu de ces pic de température varie en fonction des vitesses
d’alimentation. Aprés le pic de température, celle-ci diminue progressivement, probablement en

raison de la dissipation de chaleur a travers les parois du dispositif de combustion.

Il est a noter que la température maximale de combustion est atteinte aux premiers microns a
I'entrée du microréacteur. La valeur de cette distance évolue avec les vitesses d’alimentation.
Par exemple, pour les vitesses d’alimentation faibles de 0,4 & 0,8 m/s, la température maximale
est atteinte a x= 0,0001 m, pour des vitesses de 2 a 5 m/s, la distance augmente légérement,
jusqu'a x=0,0006 m (Figures V.14 et V.15). Cela est due principalement au fait que la
combustion du méthane est une réaction en phase gazeuse, et les microréacteurs sont

particulierement adapteés et favorables pour des réactions en phase gazeuse.
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En effet, la taille réduite du réacteur (un rapport surface/volume éleve) permet le transport rapide des
réactifs et une dissipation rapide de la chaleur générée par la réaction exothermique de combustion du

méthane par rapport a la combustion dans un réacteur de taille conventionnelle.
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Figure V.13 : Profils de températures axiales pour différentes vitesses d’entrées
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Figure V.14 : Profils de températures axiales pour différentes vitesses d’entrées a x=0,001 m.
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Figure V.15 : Profils des températures radiales a la position axiale x=0,001 m,
Pour différentes vitesses d’entrées.
La figure V.16 représente la variation de la température maximale et indique la température la plus
élevée atteinte lors de la combustion du méthane dans le microréacteur en fonction de la vitesse
d’alimentation. On observe que la température maximale évolue comme a la vitesse d'alimentation
car une plus grande quantité de méthane brdlant génére plus de chaleur, et I’on remarque que cette
augmentation s’atténue avec 1’augmentation de la vitesse d’alimentation. Il est possible de suggérer

comme explication, a cet effet, une plus grande vitesse de transfert de chaleur a la paroi du réacteur
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Figure V.16 : Evolution de la température maximale avec la vitesse d’alimentation (Valim).

Département de Génie des Procédés_Thése de Doctorat LMD _CHAOUCHE Fatma-Zohra_ 2022/2023 144



Chapitre V : Modélisation d’une réaction en phase gazeuse : Combustion du méthane

V.3.3.3. Evolution des fractions massiques

La visualisation des contours de fractions massiques des réactifs CHs et O> dans la combustion du
méthane obtenus par la simulation CFD, permet d’analyser et d’interpréter la répartition spatiale et
temporelle de ces réactifs tout au long du processus de combustion. Les fractions massiques de CHs
et Oz diminuent au fur et & mesure que la réaction se propage (Figures V.17.a et V.17.b), et sont
consommes lors de la combustion pour produire du CO2 et H2O. Le méthane est intégralement
consommeé pour toutes les vitesses d’alimentations utilisées et sa teneur a la fin de la zone réactionnelle
devient nulle ; car on opére avec un mélange riche en carburant et ainsi, la combustion est compléte

et il reste une quantité d’oxygene non consommeée a la sortie du microréacteur.

Les contours de la fraction massique de méthane et 1’oxygéne en fonction de la vitesse d’alimentation
montrent que la taille de la flamme de combustion du prémélange de méthane est influencée par la
vitesse d’alimentation. Ainsi, une augmentation de la vitesse d'alimentation de vaim= 2 a 5m/s,
engendre une flamme plus grande, tandis qu'une faible vitesse d’alimentation (Vaim=0,4-0,8 m/s) se
traduit par une flamme plus petite. Il apparait donc qu’il y a une relation entre le débit d’alimentation
du prémélange méthane—air avec la taille de la flamme de combustion et la turbulence résultant de
I’application du modele de turbulence EDM. La turbulence peut jouer un role crucial dans la formation
et le maintien de la flamme de combustion. Une turbulence adéquate en favorisant un mélange
homogéne du combustible et de I'air, peut entrainer une combustion plus compléte et une flamme plus

stable.

Les figures V.18.a et V.18.b représentent 1’évolution radiale des fractions massiques d’Oz et CHa,
respectivement, en fonction des vitesses d’alimentation. Ces profils illustrent les compositions des
especes chimiques a différentes distances radiales et leur évolution avec la vitesse d'alimentation.
Lorsque la combustion débute, le méthane réagit avec I'oxygene de I'air pour former du dioxyde de
carbone et de I'eau.

Au fur et a mesure que la réaction de combustion progresse, la fraction massique radiale du méthane
diminue, tandis que celles du dioxyde de carbone et de I'eau augmentent. A la fin de la combustion,
la fraction massique radiale du méthane s’annule, tandis que celles du dioxyde de carbone et de I'eau
atteignent leur valeur maximale dans le mélange, vu que le rapport du mélange réactionnel est
steechiométrique, c'est-a-dire qu'il contient la quantité d'oxygéne nécessaire pour brdler tout le

méthane et obtenir une combustion est complete.
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Figure V.17.(a) : Contours de fraction massique d’O2 pour différentes vitesses d’alimentations.
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Figure V.17. (b) : Contours de fraction massique de CHa pour différentes vitesses d’alimentation.
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Les profils d'évolution du méthane et de l'oxygéne sont généralement similaires. Ils diminuent
progressivement jusqu'a ce que tous le méthane soit consommé et que la combustion se termine. Cette

évolution est influencée par la vitesse d’alimentation.

La variation de la vitesse d’alimentation n’affecte pas la valeur des fractions massique atteinte a la
sortie du microréacteur (zéro pour le méthane (combustion complete) et 0,03 pour I’oxygéne). Ce qui

differe, c’est la distance radiale requise a chaque vitesse pour atteindre ces valeurs.

Par exemple, pour Vaim=0,8 m/s, la distance radiale est d'environ 10 pm, et a 50 um, tout le méthane

est consommé. En revanche, pour Vaim=10 m/s, le méthane est entierement consommeé vers 150 pm.
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FigureV.18 : Profils des fractions massiques radiales : a) pour O> et b) pour CHas, a la position axiale
x = 0,001 m, Pour différentes vitesses d’entrées

Les figures VV.19.a, V.19.b, V.19.c, représentent les profils de la fraction massique radiale des espéces

pour différentes vitesses d'entrée pour la position axiale x = 0,001 m. En augmentant la vitesse

d'alimentation, la quantité de réactifs devenant plus importante pour les grandes vitesses. la dispersion

radiale est plus large.

Les figures V.20 et V.20.b, montrent les profils de la fraction massique de COz et H>O a la sortie du
microréacteur. Il est a noter que la valeur de la fraction massique, atteinte a la sortie du microréacteur,

varie distinctement avec la vitesse d’alimentation.

Département de Génie des Procédés_Thése de Doctorat LMD _CHAOUCHE Fatma-Zohra_ 2022/2023 147



Chapitre V : Modélisation d’une réaction en phase gazeuse : Combustion du méthane

Fraction massique,
X07.XCHy: XC0. XH0

0,20
®) — Xp; — Xcoy
— ¥op T ¥co; ) % X5,0
10 g 2 0,15 Hy 2
gn,
n &
g0
gE
T
Find :q \
g -
0 \ " .
0 0,00005 0,0001 0,00015 0,0002 0 0,00005 0,0001 0,00015 0,0002
Position radiale, y (m) Position radiale, y (m)
025 ©
o — Xp; — Xcoy
ﬂ: -1 0,20
—xcn, 3o
v & 0,15
g0
=
S & 0,10
T
£ o
= 2 005 \
0

0 0,00005 0,0001 0,00015 0,0002

Position radiale, y (m)
FigureV.19 : Profils des fractions massiques radiales des especes, pour la position axiale x = 0,001 m
pour différentes vitesses d’alimentation :a) vaim=0,8 m/s, b) Valim=5 m/s, ¢) Vaim=10 m/s.

0,30

(@)

Fraction massique Xg,o

= valim=0,4 m/s valim=1,0 m/s
= Valim=0,6 m/s — valim=2,0 m/s

= Valim=0,8 m/s -~ valim=3,0 m/s

Figure V.20 : Profils de la fraction massique des produits :a) Xco», b) Xm:0 ; a la sortie du

Fraction massique Xco,

Position radiale, y (m)

0 0,00005 0,0001 0,00015 0,0002

(b)

Ry valim=0,4 m/s valim=1,0 m/s
= Valim=0,6 m/s - valim=2,0 m/s
|~ Valim=0,8 m/s ~ valim=3,0 m/s

A A

0 0,00005 0,0001 0,00015 0,0002

Position radiale, y (m)

microréacteur ; pour différentes vitesses d’alimentation.
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Les contours de la fraction massique des produits de la combustion (Figures V.21 et V.22), sont

conformes avec celles de la température et la vitesse.
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Figure V.21 : Contours de fraction massique de CO: pour différentes vitesses d’alimentations.
(Valim=3,0 ; 5,0 m/s)
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Figure V.22 : Contours de fraction massique de H2O pour différentes vitesses d’alimentation.
(Valim=3,0, 5,0 5 10 m/s)
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V.4. Modélisation de la combustion du méthane. Modéle laminaire

Dans le modele laminaire, on émet I’hypothése que la combustion se produit sans turbulence
significative. Les équations de conservation de la masse, de la quantité de mouvement et de I'énergie
sont résolues sans prendre en compte les effets de turbulence. Ce modéle est utilisé lorsque les
conditions de combustion sont caractérisées par des vitesses faibles et des échelles de turbulence
négligeables.

Le modele laminaire a taux fini est adopté pour prendre en compte I'interaction entre la combustion
et I'écoulement. Ce modele calcule les termes de la source chimique en utilisant des expressions
d'Arrhenius.

Les equations de continuité, de quantité de mouvement et de conservation d’énergie, régissant un

écoulement laminaire de gaz, régulier et réactif avec des réactions homogenes sont présentees ci-

dessous :
a(pV;) a(pV&)
1), 265 g (V.19)
A(pV,V,) 9(pVy V. op 0 ot
(VW)  9PVeVy) _ _0p  Otxx Iy (V. 20)
0x dy ox  0x ay
a(pV§V%) a(pv&v&) ap aTYX aTYY
x Ty - oyt ax Tay (v.21)
V. (pvh) = —V(Z h,) + S (V.22)

ou p (kg/m®), v (m/s), p (Pa), T (Pa) désignent respectivement la densité, la vitesse, la pression, et le

tenseur de contrainte.

avec .

h= ) YH; (V.23)
T

H; = f CpdT + h(Trer;) (V.24)
T

ref.i

Le terme Sh correspond donc a la production d’énergie de la réaction chimique et s’écrit a partir de cette
équation :

hy (T
Sy = Z (Mj + f Cpj dT> R (V.25)

]' ) Tref,i
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ou : Rj: correspond a la quantité d’espece j formée par la réaction.
Jj : Le flux global de transfert (kg/s).
hj® : L’enthalpie standard de formation (J/Kg .K).
H : L’enthalpie de I’espece j.
Cp: La chaleur spécifique (J/kg.K™b).

L’équation de conservation de I'espéce «1»s’écrit :

a(p(;(XV K a(pY [6 (p i,m 6X) aay (lem (;Y)] R (V.26)

ou Yi (kg/kg) est la fraction de masse de I'espéce i ; Ri (kg/s m®) est le taux de génération ou de

consommation de I'espéce i ; Di,m (M?/s) est la diffusivité de masse de I'espéce i.
Cinétique chimique :
Une équation de réaction globale en une étape et cing especes (CHs, Oz, N2 et CO), ont été choisies.

Le terme source a été calculé a l'aide de I'équation du taux de réaction de réaction :

j

R; = Kf H (o (V.27)

i=1

Kf = AT? ( Ea > V.28

L’équation de la vitesse de réaction est la suivante :
E

R; = AT exp (— R—;}) c244CO, (V.29)
La réaction chimique a lieu comme suit :

CH, + 2(0, + 3,76 N,) » CO, + 2H,0 + 7,52 N, (V.30)

ol : Rj (mol/m3.s) est la vitesse de réaction de l'espéce j, v est l'ordre partiel de réaction par rapport a
l'espéce j.k" (1/s) est la constante de vitesse de la réaction, Q; est la quantité de I'espéce, A est le facteur
pré-exponentiel, R (8,314 J/mol K) est la constante molaire des gaz, T (K) est la température, n est
I'exposant de température, Ea (J/mol) est I'énergie d'activation, ¢ (mol/m?) est la concentration, a et b
sont les ordres partiels de réaction ou les exposants de concentration.

Tableau 5 : Données de la cinétique de la réaction

T(K) A Ea (J/mol) | Exposants de concentration
CHs 02
0,2 1,3

300 |2,119.10'| 2,027.108
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V.4.1. Résultats de simulation

V.4.1.2. Evolution de la vitesse
Le contour de vitesse illustré par la figure V.23 illustre bien une vitesse maximale au centre et nulle

de part et d’autre des cotés parois.

(m/s) 0,00e+00 1.29e-01 257e-01 3.86e-01 5.15e-01 6.43e-01 7.729e-01 8.58e-01

Figure V.23 : Contour de vitesse a travers le microréacteur a vaim = 0,1 m/s

La figure V.24 met en évidence que la vitesse du fluide est maximale au centre du canal et diminue
progressivement en allant vers les parois. Le profil est bien décrit par une distribution parabolique
indiquant un écoulement de Poiseuille. Cela signifie que plus on se rapproche des parois, plus la
vitesse diminue rapidement. Cette diminution de vitesse prés des parois est due a la friction visqueuse
entre le fluide et les parois. En effet, les molécules de fluide qui sont en contact avec les parois
subissent des forces de frottement qui les ralentissent, créant ainsi un profil de vitesse entre le centre

du microcanal et les parois.
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Figure V.24 : Profils des vitesses radiales pour différentes vitesses d’alimentation.
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V.4.1.3. Evolution de la température

Le profil de température axiale pour la position x=0,001 m, présenté sur la figure V.25, montre
distinctement une augmentation réguliere et continue de température tout au long du processus de
combustion jusqu’a atteindre une valeur maximum de 1300 K pour toutes les vitesses d’alimentation

testées.

Au début de la réaction, la température est relativement basse et augmente progressivement. Puis, au
fur et a mesure de la combustion, la température croit promptement en raison de la libération d'énergie

lors de la réaction chimique.
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Figure V.25 : Profils des températures axiales a x=0.001 m a différentes vitesses d’alimentation.

La figure V.26 montre le profil de température de combustion du prémélange laminaire du methane,
et met en évidence 1’évolution de la température sur toute la longueur du microcanal, c’est a dire

jusqu’a x=0,03 m.

Les profils de I’évolution de la température montrent que la température maximale de 1300 K est
atteinte dés le premier millimétre du microréacteur en raison de la libération d'énergie lors de la

réaction chimique de combustion. Cette température demeure constante tout au long du microcanal.
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Figure V.26 : Profils des températures axiales pour différentes vitesses d’alimentation.

Sur la figure V.27, on observe, a partir des contours de température et pour la vaim=0,1m/s, que la
micro-flamme se développe avec une forme particuliére, uniforme avec un front régulier et se stabilise
au centre. La flamme se propage a une vitesse croissante et se déplace vers I'aval a mesure que le flux

s'écoule dans cette direction.
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Figure V.27 : Contours de températures pour différentes vitesses d’alimentation.

Département de Génie des Procédés_Thése de Doctorat LMD _CHAOUCHE Fatma-Zohra_ 2022/2023 154



Chapitre V : Modélisation d’une réaction en phase gazeuse : Combustion du méthane

V.4.1.4. Evolution de la fraction massique

Les profils de I’évolution des fractions massiques des réactifs, présentés sur la figure V.28, montrent
que pour la vitesse d’alimentation Vaim=0,1 m/s, la combustion se produit prés de la zone d’entrée et

consomme la totalité du méthane dans une zone relativement petite, par rapport a la longueur totale

du microcanal.
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Figure V.28 : Profils axiaux de la fraction massique des réactifs : a) Xcy, , b) Xq,, pour differentes
vitesses d’alimentation.

La figure V.28 met également en évidence que les profils de la diminution des fractions massiques
des réactifs a travers le microréacteur évoluent différemment avec 1’augmentation de la vitesse
d’alimentation. Avec la diminution de la vitesse d’alimentation la conversion des réactifs augmente
le long du microcanal.

En examinant la distribution radiale des especes actives a une position axiale de 0,001 m, sur la figure
V.29, nous observons que la fraction de méthane et celle de I’oxygene diminue dans les 50 premiers
microns (um) pour Vaim = 0,1 m/s.

En revanche, cette distance est plus grande pour vaim = 0,8 m/s, les fractions des espéces réactifs ne

diminue qu'a partir de 120 pum et un peu plus pour Vaim= 2 m/s. Les contours des fractions massiques,

sur les figures V.30 et V.31, confirment clairement cette tendance.
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Figure V.31 : Contours de fraction massique d’O2 pour différentes vitesses d’entrées.

La figure V.32 montre que le taux de conversion du méthane en sortie du microréacteur pour Vaim=0,1

m/s est de 100 % (fraction massique de CHa nulle). A mesure qu’on augmente la vitesse d’entrée du

mélange réactionnel, le taux de conversion diminue. La conversion du méthane a travers le

microréacteur varie inversement avec la vitesse d'alimentation du mélange réactionnel.
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FigureV.32 : Conversion du méthane en fonction de la vitesse d’alimentation.

En examinant les contours des fractions massiques des réactifs et des produits, illustrés sur les figures

V.33 et V.34, il apparait clairement que dans le cas du modéle d'écoulement laminaire, I'évolution de

I'écoulement a travers le microcanal n'est pas développé sous forme de flamme mais sous la forme

d’une diffusion progressive des espéces jusqu’a la sortie du microcanal.
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Il apparait également, sur la figure V.35 que la fraction massique des produits la plus importante
(0,229 pour le CO; et 0,105 pour le H20) est obtenue pour la vitesse d’entrée la plus faible (0,1 m/s),

traduisant ainsi, la combustion complete du méthane.
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Figure V.33 : Contours de fraction massique de CO- pour différentes vitesses d’alimentation.
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Figure V.34 : Contours de fraction massique de H2O pour différentes vitesses d’alimentation.
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Figure V.35 : Profils de la fraction massique axiale de : a) Xco», b) Xm0, pour différentes vitesses

d’alimentation.

La figure V. 36, présentant les profils radiaux des fractions massiques des produits, a la position axiale

x=0,001 m et pour vain=0,1 ; 0,4 ; 0,8 ; 2,0 m/s, fait apparaitre que les faibles vitesses d’alimentation

favorisent le déploiement de la réaction de combustion de maniere radiale du centre du microcanal

vers I’extrémité.
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Figure V.36 : Profils radiaux des fractions massiques des produits, a la position axiale x=0,001 m et
pour Vaiim=0,1 ; 0,4 ; 0,8 ; 2,0 m/s. a) X¢o,XCO2, b), Xy, 0
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V.5. Combustion catalytique du méthane
V.5.1. Description de I’étude

La présente étude a pour but la modélisation de la combustion catalytique du méthane dans un
microréacteur, a l'aide de réactions sur une surface de platine. Un schéma détaillé de réaction de

surface d’aprés Deutschmann et al. [82], est mis en ceuvre.

La cinétique chimique détaillée de I'oxydation du méthane sur le platine supportée, développée par

Deutschmann et al. [82], est utilisée dans le modele cinétique chimique comme modéle hétérogeéne.

Deux fichiers du mécanisme CHEMKIN sont utilisés pour résoudre ce probléme : l'un ayant la
définition d’espéces gazeuses et l'autre utilise des définitions des espéces de surface ainsi que les
réactions de surface. Les calculs sont effectués pour un mécanisme chimique détaillé comprenant 22

réactions élémentaires.

Un maillage structuré est utilisé avec 6707 nceuds (Figure V.37), avec un raffinement dans la région
proche de la surface du catalyseur afin de parfaire les gradients de vitesse et de température avec plus
de précision. La solution est considérée comme convergente lorsque les résidus sont inférieurs ou
égaux a 10 (Figure V.38).

Figure V.37 : Schéma de maillage du microréacteur catalytique.

La vitesse d'écoulement est fixée a 0,8 m/s a I'entrée du microréacteur. Le systeme thermodynamique
fonctionne a la pression atmosphérique. Les conditions les parametres du calcul numérique sont

énumérés dans le tableau (V.6).
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Figure V.38 : Contréle de la Convergence des résidus.

Tableau V.6 : Paramétres de simulation

Parameétre Propriété
Solveur Axisymétrique
Modeles de viscosité Laminaire
Catalyseur Platine (Pt)
Fraction massique XcHa =0.05, X02=0.23, xH2 =0.0045
Vitesse d'entrée du gaz 0,8 m/s
Température de la paroi 800, 1000, 1100, 1290 K
Paroi entrée et sortie du catalyseur Adiabatique

V.5.2. Modele mathématique

Vu que I'échelle de longueur caractéristique est encore suffisamment grande par rapport au parcours
libre moyen pour le cas de combustion concerné, les descriptions classiques du continuum sont
appropriées et I'écoulement réactif dans le systeme catalytique a petite échelle est laminaire (nombre
de Reynolds faible). Le modele est basé sur les hypothéses suivantes :

e Le systeme thermodynamique est en régime permanent.

e Le mélange gazeux est supposé se comporter qualitativement comme un gaz idéal.

e Les pertes de charge dans le microcanal sont négligeables.

e La concentration de gaz et la température sont constantes a I'entrée du microcanal.
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Le logiciel CFD, FLUENT couplé a8 CHEMKIN a été utilisé pour effectuer les simulations. Les
équations de base ont été résolues pour un écoulement réactif laminaire régulier dans le

microréacteur catalytique.

Les équations de conservation de masse et de quantités de mouvement et 1’équation de la
conservation d’énergie (Equations V.19 & V.26) ont déja été mentionnées dans la modélisation
d’un écoulement laminaire dans la premiére partie. Pour compléter ce systéme d’équations on

considere la ieme réaction de surface de la paroi écrite sous la forme générale suivante :
Ng Np Ns Ng Ny Ng
, : , kp
z gir Gi + Z b B; + z SirSi© z g"i G+ z b"r Bi + z s"irSi V.31)
i=1 i=1 i=1 i=1 i=1 i=1

Gi, Bi et Si représentent respectivement les espéces en phase gazeuse, les especes solides et

les espéces adsorbées en surface (ou sur site) ;
Ng, Nb et Ns sont les nombres totaux de ces especes ;

0i.r, b retsi rsont les coefficients stoechiométriques pour chaque espéce réactive i, et g ir

b i rets irsont les coefficients steechiométriques pour chaque espéce de produit i. kr est la

constante globale du taux de réaction directe.

La vitesse de la iéme réaction est :

Ng Ns
Tl‘i, T Tl", T
Re=ker | | ez | ] [Isi0e: (v.32)
i=1 j=1

La constante de vitesse directe pour la réaction r ( ks,) est calculée a l'aide de I'expression
d'Arrhenius. Les réactions de I'hydrogéne, de I'oxygene et du méthane sur le platine avec leurs

expressions de vitesse sont présentées dans le tableau(V.7).

Le symbole Pt(s) indique un site nu de surface, et les especes qui portent un code (s) sont
adsorbées a la surface catalytique. La densité de sites de la surface du platine est de 2,72 x 10°°

mol/cm?.

Département de Génie des Procédés_These de Doctorat LMD _CHAOUCHE Fatma-Zohra_ 2022/2023 162



Chapitre V : Modélisation d’une réaction en phase gazeuse : Combustion du méthane

Tableau V.7 : Mécanisme de réaction de surface sur le platine.

Reactions A (mol.cm.s) Ea (J/mol)
H. +2Pt(S) — 2H(S) 4.45 e+10 0
2H(S) — H2 +2Pt(S) 3.70e+21 67400
02 +2Pt(S) — 20(S) 1.80e+21 0
O, +2Pt(S) — 20(S) 0.023 0
20(S) — 02 +2Pt(S) 3.70e+21 213200
H20+Pt(S) — H20(S)
H20(S) — H20+Pt(S) 1.0e+13 40300
OH+Pt(S) — OH(S)
OH(S) — OH+Pt(S) 1.0e+13 192800
H(S)+ O(S) — OH(S)+Pt(S) 3.70e+21 11500
H(S) + OH (S) — 3.70e+21 17400
OH (S) +OH(S) — H20(S)+0(S) 3.70e+21 48200
CO+Pt(S) — CO(S) 1.61e+20 0
CO(S) — CO+ Pt(S) 1.00e+13 125500
CO,(S) — CO+ Pt(S) 1.00e+13 20500
CO(S) + O(S) — CO(S) + Pt(S) 3.70e+21 105000
CHa + 2Pt(S) — CHs(S) + H(S) 4.63e+20 0
CH3(S) + Pt(S) — CH2(S)s + H(S) 3.70e+21 20000
CH(S)s + Pt(S) — CH(S) + H(S) 3.70e+21 20000
CH(S) + Pt(S) — C(S) + H(S) 3.70e+21 20000
C(S)+ O(S) — CO(S) + Pt(S) 3.70e+21 62800
C(S)+ Pt(S) — C(S) + O(S) 1.00e+18 184000

V.5.3. Résultats de simulation

V.5.3.1. Profils et contours de vitesses
La figure V.39 présente le contour des vitesses, et illustre qu’au centre du microcanal les vitesses sont

les plus importantes et s’amenuisent progressivement vers les parois.

0.00e+00 6.42e-01 1.28e+00 1.93e+00 2.57e+00 3.21e+00 3.85e+00 4.28e+00

(s | [ | |

Figure. V.39 : Contour de vitesses radiales.
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Les profils de vitesses radiales représentés par la figure V.40 indiquent un écoulement laminaire pour
toutes les températures testées. Le profil de vitesse est parabolique ou la vitesse est maximale au centre
du canal et diminue vers la paroi, pour finalement atteindre zéro a la surface des parois du

microréacteur.
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—T=800k —T=1100k

—T=1000k T=1250k

ﬂ Il Il Il
0 0,00005 00001 000015  0,0002

Position Y(m)

Figure. V.40 : Profils de vitesses radiales pour différentes températures.

V.5.3.2. Evolution de la température

La figure V.41 représente le contour de température, obtenu le long du microréacteur, par simulation
pour la température de fonctionnement de catalyseur T=800 K. La température varie a travers le
microréacteur, des gradients de température changent de maniere significative a proximité de la région
de réaction. Lorsque le mélange de méthane-air réactif atteint le catalyseur, les réactions de
combustion sont activées et dégagent de la chaleur, augmentant ainsi la température progressivement
pour atteindre une valeur maximale.
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h

Figure. V.41 : Contour de température pour T =800 K.
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La figure V.42 montre la répartition de la température axiale le long du microréacteur catalytique pour
les différentes températures de fonctionnent du catalyseur. On remarque une augmentation rapide du
gradient de température aprés la région d’entrée du catalyseur. La température augmente jusqu'a ce
qu’une valeur maximale soit atteinte, pour demeurer ensuite constante et uniforme le long du
microréacteur.

La température atteint la valeur maximale 800 K & partir de la position x=0,003 m. Cette situation est
analogue pour les températures plus élevées telles que 1100 K et 1290 K et I’augmentation se produit

également dans la zone proche de I’entrée du catalyseur.
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z 400 | T=1100K
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200 }
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0 0,01 0,02 0,03

Position axiale x (m)
Figure. V.42 : Profils de températures axiales pour différentes Températures de fonctionnement.

La distribution radiale de la température a différentes positions axiales a T=1290 K, présentée sur la
figure V.43, montre clairement que la température dans la région amont du catalyseur demeure
inchangée (300 K), aprés la température augmente progressivement jusqu'a atteindre les valeurs
maximales et reste ensuite constante jusqu’a la sortie du microréacteur. Ceci est confirmé par le profil

présente sur la figure V.44. a.

Sur la figure (V.44.a), on observe que la température augmente progressivement avec la position. Cela
s'explique par le fait que la combustion du méthane est une réaction exothermique. On remarque que
pour la température de fonctionnement 800 K, la température atteint 800 K a x=0,0009 m, et pour des
températures de fonctionnement 1000 K, 1100 K, 1290 K, les températures atteintes sont 663 K, 715
K, 812 K respectivement.
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La température maximale est atteinte & une position axiale x d'environ 0,0008 m. Cette position
correspond a la zone ou la réaction de combustion est la plus intense. La température demeure

constante jusqu’a la sortie de la zone catalytique comme le montre la figure V.44.b.
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Figure. V.43 : Profils de températures radiales pour différentes positions axiales
Pour T =1290 K

900
— T=800K @
—T=100 K
%600 " T=1100K o 200
= T=1290K g
g =
] ‘2. 600}
= E — T=800 K
& 300 = —T=100 K
T=1290K
0 0 A
0 0,0002 0,0004 0,0006 0,0008 0,001 0,029 0,0295 0,03

Position axiale x (m)

Position axiale x (m)

Figure V.44 : Profils de températures :a) entrée catalyseur, b) sortie catalyseur, pour différentes

températures de fonctionnement.
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V.5.3.3. Evolution de la fraction massique

La figure V.45 présentant le contour de la fraction massique de CH4 met en évidence que ce contour
est cohérent avec celui de température, et il est évident que dans les régions ou la température est
intense et la combustion plus compléte, la plus grande la fraction de méthane est convertie comme le

confirme le contour.
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Figure V.45 : Contour de la fraction massique du méthane.

(Pour la température de fonctionnement de 1290 K)

D'aprés les profils représentés sur les figures V.46.a et V.46.b, on observe que les fractions massiques
de méthane et d'oxygéne diminuent progressivement avec la position. Etant donné que le méthane
réagit a la surface du catalyseur pour produire du dioxyde de carbone et de I'eau, la position de cette
diminution coincide exactement avec le point ou la température la plus élevée est atteinte, ¢’est-a-dire
ax =0,0008 m.
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FigureV.46 : Profils de la fraction massique des réactifs pour différentes températures de
fonctionnement :a) Entrée du catalyseur, b) Sortie du catalyseur.
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Les profils des fractions massiques axiales de CO. et H20, présentés sur la figure V.47, produites
lors de la réaction I’oxydation catalytique du méthane, varient généralement de maniére
corrélative avec la température.

Plus la température est élevée, plus les fractions massiques produites sont élevées. La fraction
massique de CO- atteint 0,067 a la sortie du microréacteur pour T=1290 K et celle de H2O atteint
0,14.

(@ ®)
0,08 0,18
1 0,16}
1 0,07 ’
o o}
O 50,14
W 0,06 F = 1
[-¥]
s @ 0,12
o5t N
v © 0,1 —T=800K
2 0.04F g - T=1100K
=2 ¢ B
g = 0,08 T=1290K
g 003 — T=800K § 0,06
= 0,02 } T=1100K & 0.04F
T=1290K ’ — ~
0,01 0,02f/
0 . ' D I '
0 0,01 0,02 0,03 0 0,01 0,02 0,03
Position axiale x (m) Position axiale x (m)

Figure V.47 : Profils des fractions massiques axiales des produits de la réaction. a) XxCOz, b) x

H>0, pour différentes températures de fonctionnement.

La figure V.48.a, montre que la valeur de la fraction massique de CO est proche de zéro a
I’entrée du catalyseur et commence a augmenter jusqu’a atteindre des valeurs maximales a la
sortie du catalyseur, comme le montre la figure V.48.b. Les valeurs maximales relevées
indiquent : Xco=0,002 pour la température 800 K et 0,061 pour la température1100 K. Cette

augmentation est due a la combustion plus compléte du méthane a des températures plus élevées.

La fraction massique de CO obtenue augmente avec I’augmentation de la température de
fonctionnement. Cette évolution indique que les températures élevées favorisent la formation
du monoxyde de carbone. En définitive, I’augmentation de la conversion du méthane entraine

une augmentation de la production du monoxyde de carbone.

Département de Génie des Procédés_These de Doctorat LMD _CHAOUCHE Fatma-Zohra_ 2022/2023 168



Chapitre V : Modélisation d’une réaction en phase gazeuse : Combustion du méthane

0,0005 0,07
o 0,06
S 0,0004 | N N ®)
= Xco (800 K) . v 0,05
=y Xeo (1000 K) ' =
= 0,0003 | x> (1100K) | g o od
E Xgo (1290 K) | g i
=
= 0,03 f Xgo (800 K)
-E 0,0002 = ng (1000 K)
= © 0.02 F Xco (1100 K)
E E ? Xeo (1290 K)
0,0001 | =
_. 0,01
D " . " -/ D i i i i
0 0,00020,0004 0,0006 0,0008 0,001 0,029 0.292 0,0294 0,0296 0,0298 0,03
Position axiale x, (m) Position axiale x, (m)

Figure V.48 : Profils de la fraction massique de CO pour différentes températures.
(a) Entrée du catalyseur, b) Sortie du catalyseur).

La figure V.49 représentant la conversion du CHs en fonction de la température montre que la
combustion catalytique du méthane est favorisée par les hautes températures. Pour des températures

de 1000 K, 1100 K et 1290 K, des conversions de 65,8 %, 81,4 et 99 % ont €té enregistrées.
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Figure V.49 : Conversion du méthane en fonction de la température.
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V.6. Comparaison des résultats de simulation avec les travaux antérieurs

Pour la comparaison des résultats de simulation avec des travaux antérieurs, nous avons utilisé une

approche similaire a celle qui a été explicitée et développée lors de 1’étude de la réaction en phase

liquide, dans le chapitre V. Nous décrivons, ci-dessous, les différentes étapes utilisées :

1.

Recherche de travaux antérieurs pertinents dans le domaine de la simulation de la réaction

d’oxydation du méthane et qui sont similaires et/ou directement liés aux cas que nous étudions.

Mise en évidence des résultats des travaux antérieurs en tenant compte, des données numériques,
des résultats expérimentaux et de simulation décrits par les courbes illustrant les résultats
expérimentaux et de simulation, des tendances, des performances comme le degré de conversion

des produits de réaction.

. Identification et définition des criteres de comparaison spécifiques a la nature de la réaction

considérée, ¢’est-a-dire 1’oxydation du méthane en présence de 1’air. Il s’agit d’une réaction en

phase gazeuse.

Nous avons considéré des criteres de comparaison, tels que : les vitesses d’alimentation, les
catalyseurs utilisés, les modeles de viscosité, les températures opératoires, ainsi que les tendances
générales d’évolution des profils de vitesse, de température et de fraction massique ainsi que

degré de conversion des réactifs.

. Ensuite, nous comparons les données de simulation de notre travail avec les travaux antérieurs et

nous discutons des similitudes et des différences en tenant compte des différences de certaines
conditions expérimentales, car il n’est toujours possible d’avoir des conditions opératoires
entierement semblables, en en tenant compte egalement des types de réacteurs utilisés et des

modes de fonctionnement.

. La derniére étape a consisté a la comparaison proprement dite et considérée comme 1’étape de

validation qui reste encore qualitative. Nous avons relevé des similitudes avérées, notamment
dans I’évolution des taux de conversion avec les temps de résidence et dans les tendances

générales de 1’évolution des températures.
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V.6.1. Comparaison avec les travaux de B. Murali [83], selon le modele de turbulence k-g

L’analyse des résultats de simulation sur la combustion de méthane dans un microréacteur par le
model de turbulence k-¢, avec celles présentées dans une étude de la combustion prémélangé CHs-air
dans les micro-chambres dans un tube cylindrique de 1 mm de diamétre d'entrée avec le méme model

[83], fait apparaitre des similitudes dans les contours de températures.

Il est a noter, d’aprés les deux études, qu’a mesure que la vitesse d'entrée augmente, la flamme est

soufflée plus en aval de la micro-combustion. (Tableau V.8).

Pour une vitesse d'entrée de 0,8 m/s, la température atteinte a la sortie du microréacteur dans notre
étude était de 1420 K, alors que la température dans 1’étude comparative est plus élevée (1729 K) ;
cette dissemblance dans la température serait due au diametre hydraulique du microréacteur qui est
cing (5) fois plus grand que celui de notre étude (Figure V.50).

Tableau V.8. : Comparaison des résultats de simulation avec des travaux antérieurs [83]

Dimensions . Conditions
Modele . L
Auteurs s Modele de viscosité Ventrée
L (mm)|d (um)| 9eometrique T(K) XcHa | ¢
(m/s)
Ce travail 30 200 |[Axisymétrique| Turbulence (k-g) [300(0,3-1|0.05 | 1
B. Murali [83]| 10 1000 | Axisymétrique| Turbulence (k-¢) | 300 | 0,3-1{0.034|0.6

1500 F

—

o

T

= 1000 |

&

8 B |

=] ravail present

L F]

= 500 F Etude comparative
D 1L 1L L
0,3 0.5 0,7 0,9

Vitesse (m./s)

Figure V.50 : Etude comparative des résultats de simulation avec des travaux antérieurs [1]
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V.6.2. Comparaison des résultats de simulation de la combustion catalytique du méthane
V.6.2.1. comparaison avec les travaux de Y. Yunfei [84]

Les résultats de simulation obtenus lors de notre étude de la combustion catalytique du méthane dans
un microréacteur sont cohérents avec les résultats obtenus sur la combustion catalytique a micro-
échelle (micro-combusteur) & base de platine menée par Yunfei Yan et al [84].

Les simulations ont été réalisées dans des conditions similaires, notamment la pression, I’écoulement
laminaire, la température et la vitesse d'entrée (Tableau V.9). Les résultats de la simulation sont en
bon accord avec les résultats de I'étude comparative, ce qui est clairement visible a travers les contours
de vitesse, indiquant une forte similitude entre les deux travaux. La vitesse dans le micro-combusteur
augmente rapidement de 2 m/s a 8 m/s dans la zone de réaction lorsque la vitesse d'entrée passe de
0,3 m/sa 1,1 m/s, en revanche la vitesse dans le microréacteur de notre étude augmente de 1,60 m/s a
6m/s dans la zone de réaction pour les mémes vitesses d’entrée testées. L’évolution de la fraction
massique de méthane dans les deux domaines de calculs numériques est similaire. La figure V.51
présentant les profils de conversion selon notre étude et 1I’étude de comparaison [2], illustre clairement

cette similitude de résultats.

Tableau V.9 : Comparaison des résultats de simulation avec des travaux antérieurs [2]

Dimensions Modéle de | Mécanisme |Conditions aux limites
Auteurs Catalyseur | . . -
L (mm) |d (um) viscosite utilise T(K) | Re | Xcha
Ce travail 30 200 Platine | Laminaire | Deutschmann| 300 | <200 | 0.05
Y. Yunfei etal [84]| 21 500 Platine | Laminaire | Deutschmann| 300 | <200 | 0.045

0,05

——— Etude comparative

Travail présent

=
£

=
[=]
w

0,02

Fraction massique CHy

0,01 p

1] 0,01 0,02 0,03

Position axiale(m)

Figure V.51 : Etude comparative des résultats de simulation avec des travaux antérieurs [84]
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V.6.2.2 Comparaison avec les travaux de A. Mahammedi [85]

Dans cette partie, nous comparons nos résultats de simulation avec une étude de combustion

catalytigue du méthane dans un canal de 60 mm de long et 900 um de diamétre [85]. Les deux

simulations utilisent le modele de solveur axisymétrique. Le tableau (V.10) montre la similitude des

conditions de simulation pour la combustion catalytique de prémélange méthane-air pour les deux

études.

Les résultats de la comparaison des résultats de simulation, présentés sur le tableau V.10, apparaissent

assez identiques. Les profils de la fraction massique du méthane pour les deux travaux sont tres

semblables. L’évolution axiale de la fraction massique de CHa, présentée sur la figure V.52, varie de

la méme maniére pour les deux profils. Pour la méme vitesse d'entrée (0,8 m/s), une conversion

compléte du méthane a été obtenue a la méme température 1290 K (Figure V.53).

Tableau V.10 : Comparaison des résultats de simulation avec des travaux antérieurs [85]

Dimensions — Conditions aux limites .
Auteur Catalyseur Mecanisme Temp. paroi | v Conversion
Utilisé . entrée %
L (mm) |d (um) ilis Catal. (K) | (m/s) XH2 | XcHa (%)
Ce travail 30 200 Pt Deutschmann 1290 0,8 (0,045(0,050 99
A.
Mahammedi| 2L 4,5d Pt Deutschmann 1290 0,8 10,045(0,055 100
(3]
0.05 q"-,l ~—— Etude comparative
g I "-I Travail présent
e 0,04 FH \ 3)
. 1
% 0,03 H I\ .
g . @
|
g 0,02 (n
=
-
-
- 0,01
u -.H'-_ 2
0 0,02 0,04 0,06

Position axiale(m)

Figure V.52 : Etude comparative des résultats de simulation avec des travaux antérieurs [85] :
Evolution axiale de la fraction massique du méthane.1)v=0.6m/s,2)v=0.8m/s et 3) v=1.7m/s.
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Figure V.53 : Etude comparative des résultats de simulation avec des travaux antérieurs [85] :
Conversion du méthane.

V.6.3. Comparaison générale des résultats de simulation avec des travaux antérieurs.

Sur le tableau V.11, nous avons répertorié et présenté nos résultats de simulation, pour différentes
conditions opératoires. Sur le méme tableau et en utilisant des critéres de comparaison relatifs aux
modeles de simulation et aux conditions expérimentales (rapports des flux d’alimentation, nature du
catalyseur et les températures d’entrée), nous avons classé les données relatives aux résultats de
simulation et expérimentales de différentes études portant sur la réaction d’oxydation du méthane en
microréacteurs et en réacteur conventionnels.

Il est nécessaire de noter qu’une comparaison générale des tendances et des résultats de simulations
de réactions chimiques en microcanal par rapport a des travaux antérieurs, est tributaire du systéeme
chimique étudié, des conditions expérimentales, et des détails de la simulation. Il faut rappeler que
lors de cette comparaison, il faut tenir compte d’un certain nombre de facteurs tels que : ’échelle de
la réaction en microcanal, les effets de surface et de paroi qui sont préponderants en microréacteur,
et la spécificité des phénomeénes de transport, ainsi que les approches de modélisation numériques et
des simulations.

En résumé, lors de la comparaison des résultats de simulation spécifiques avec des travaux antérieurs,
il est important de considérer la spécificité du systeme étudié, les conditions expérimentales, et les
détails de la simulation. Les tendances générales peuvent ainsi varier en fonction de ces facteurs, et

une analyse approfondie est nécessaire pour interpréter correctement les résultats
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Les résultats de comparaison montrent, de manic¢re générale, que les tendances d’évolution de la

température et du degré de conversion des réactifs de nos résultats de simulation sont cohérentes avec

les différents résultats expérimentaux et de simulation et certaines dissemblances constatées, peuvent

s’expliquer avec les différences dans les conditions expérimentales.

Tableau V.11 : Comparaison des résultats expérimentaux et des prédictions de simulation

Réactifs . Température (°C) Fractions .
Cata:yseu Flux (\rrl;ns?'ult) massiques Cong)/eor)smn Référence
02/CH4 ' Entrée | Sortie | atteintes
C0O;: 0,255
04 H,0 : 0,255
C0O,:0,190 0O, : 86,6
Model de 0,8 1129 H,0 - 0.190 CHa - 100
Turbulence
k-¢ 2,0 1420 | €021 0150
' H,0 : 0,150
CO,:0,148
3.0 H>O : 0,148
CH,4 : 0,008 .
04 1300 0, 0,070 CH,4: 80,2
0.8 1300 CH4.: 0,021 CH4:59,5
Laminai 2:1 300 9:: 0,120 Ce travail
aminaire ; i 1300 | CHe 0035 CH. 325 e travai
' 0, :0,0165
3,0 1300
Combustion CO;:0 .
catalytique Pt 08 800 | 1.0 0,03 CH, 22,0
COz . i
1000 H,0 - CH4:625
CO,:0,04 CH4: 80,5
1100 H,O : 0,16
C0O;:0,07 CH4:98,5
1290 | 101015
R,esultats Pt/Al,O3 2:1 00 mi/min 350 425 CH4:1,8-13,7
Expérimentaux (id = 5mm) [39]
(Litfixe)  |PUALOs| 5:1 350 500 CHa: 0-28
Résultats Pd 290 480 CH, : 5-80 [86]
Expérimentaux | o 10-7 350 | 500 CHs: <30 [87]
(Réacteur
continu) Pt 2:1 450 CH,: <10 [88]
Résultats
Expérimentaux 2,6-14,4 | 3,69-5,72 .
(Réacteur Sans (Calculées) |(Calculées) 300-340 CH, 3,69-9,56 [89]
continu)
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V.7. Conclusion

L’étude de la combustion du méthane dans le microréacteur a d’abord été réalisée selon deux modeles
: le modéle laminaire et le modele turbulent k-¢. Ces deux modéles sont communément utilisés en
ingénierie pour simuler les processus de combustion. L'approche choisie dépend des caracteristiques
du systeme. Dans le cas ou la réaction est réalisée dans un microréacteur, les effets de la taille réduite
du réacteur et des effets d’échelle concernant le rapport volume/surface peuvent influencer le choix
du modeéle. Le modele laminaire est approprié si les échelles de turbulence sont négligeables, tandis
que le modele turbulent k-epsilon serait nécessaire si la turbulence a un impact significatif sur la
combustion a I'échelle micrométrique. Cette étude de la combustion du méthane a été réalisée a l'aide
de la dynamique des fluides numérique (CFD).

L’¢évolution des profils des vitesses radiales est caractérisée distinctement par des profils de forme
parabolique pour la combustion laminaire. Les profils de vitesse dans une flamme turbulente sont
caractérises par des fluctuations importantes de la vitesse du fluide, avec des zones de turbulence
caractérisée par des sommets de vitesses en amont du microréacteur. La vitesse devient plus uniforme

a la sortie du microréacteur et les profils se rapprochent alors de la forme parabolique.

Les contours de vitesses obtenue par simulation pour le modéle turbulent apparaissent sous forme de
flamme, en revanche ceux du modeéle laminaire sont uniformes et traduisant un écoulement laminaire

a travers le microréacteur.

La combustion du prémélange selon le modele laminaire se caractérise par une propagation réguliére
de la flamme. La vitesse de flamme est relativement faible est et contrdlée par la diffusion du mélange
de carburant et d'oxygene. La flamme est mince, avec une zone de réaction bien définie.

En revanche, dans le cas du modeéle turbulent, la flamme est plus étendue et avec une propagation plus
intense. Pour ce méme modeéle turbulent et en introduisant le modéle Eddy-Dissipation (EDM) pour
predire les interactions entre la cinétique chimique et la turbulence, les résultats de simulation indiquent
une conversion compléte du méthane en CO2 et H20, et ce, méme pour des faibles vitesses
d’alimentation Ce qui peut étre dii a I’intensité de la turbulence introduite par ce modéle.

En effet, la turbulence favorise le mélange ce qui augmente le taux de réaction et par conséquent. Ceci
est traduit par I’augmentation des vitesses dans la zone de réaction, car on a enregistré des valeurs

élevées telles que 4 m/s pour une vitesse d’alimentation vaim=0,8 m/s et vaim=20 m/s pour la Vaim=5
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m/s. Les vitesses enregistrées dans la zone de réaction sont moins élevées dans le cas du modéle

laminaire.

Les températures enregistrées lors des simulations par le modéle de turbulence sont tres élevées et
leur évolution se caractérise par des pics qui sont plus prononcées dans la zone de réaction. Par contre,
pour le modele laminaire, 1’évolution des profils de température est plus uniforme. L’évolution de la
température montre une concordance avec les résultats de conversion du méthane et avec le caractére

exothermique de la réaction de combustion.

En résumé on peut conclure que les simulations par les deux modéles ont un impact significatif sur la
structure de la flamme et la température ainsi que le comportement du flux réactionnel a travers le
domaine de calcul numérique. Les caractéristiques des microréacteurs, plus particulierement leur taille
réduite, les rendent sensibles a des conditions ayant un impact important sur le processus de

combustion dans ces microsystemes

Aprés I’é¢tude de la combustion du méthane par les modéles laminaire et turbulent, 1a combustion
catalytique du méthane dans un microréacteur a été envisagée et étudiée également par CFD par la
modélisation de la réaction d’oxydation catalytique du prémélange méthane-air sur une surface de

platine.

Selon les résultats obtenus, notamment ceux concernant 1’évolution de le température par rapport aux
conditions de fonctionnement du catalyseur et les résultats sur la conversion du méthane, il s’est avéré

que la mise en ceuvre de cette réaction dans le microsystéme étudié est realisable.

Les résultats obtenus indiquent une bonne concordance entre les profils de température et ceux des
fractions massiques des especes. Une conversion maximale du méthane a été obtenue a la méme

position qui correspond a la zone ou la réaction de combustion est la plus intense.

La fraction de CO produite a travers le microréacteur est affectée par la température de fonctionnement
du catalyseur. En général, les résultats de simulation montrent que la température du catalyseur est
plus élevée a I’entrée de la paroi catalyseur en raison de la réaction exothermique qui s’y produit.
Lorsque les reactifs atteignent la surface catalytique, ou se déroulent les réactions chimiques, de
I’énergie thermique est libérée ce qui engendre 1’élévation de la température du catalyseur et favorise
la combustion du méthane. La combustion catalytiqgue du méthane est favorisée par les hautes

températures.
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Les résultats obtenus permettront dans I’avenir d’étudier le comportement de la réaction catalytique
du méthane dans les microréacteurs, en étudiant ’effet d’autres facteurs tels que le rapport
méthane/oxygene, le débit et la pression, afin de déterminer les conditions optimales de travail pour

ce type de reactions dans les microsystémes.
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Notre travail s’inscrit dans le cadre du développement durable et de la protection de I'environnement,
qui sont devenus une préoccupation centrale et prégnante pour l'industrie chimique. Pour améliorer
les processus utilisés dans 1’industrie chimique, différentes stratégies peuvent étre adoptées telles que
l'automatisation, I'optimisation des processus de production, l'utilisation de technologies plus
avanceées, l'intégration des opérations, la réduction des temps de cycle et I'optimisation de I'utilisation

des matieres premieres en production.

Ces déefis sont, pour une large mesures, relevés par I’intensification des procédés qui fait référence a
I'amélioration de I'efficacité, de la productivité et de la rentabilité d'un processus de fabrication ou de
production et qui vise également a réduire les coits, les déchets, la consommation d’énergie et les

émissions de gaz a effet de serre.

L’intensification des procédés est définie comme « produire plus, mieux, en consommant moins », en
utilisant de nouveaux modes opératoires sur les équipements existants, ou en utilisant de nouveaux
équipements basés sur des principes scientifiques, entrainant un nouveau mode ou une nouvelle

échelle de production.

L'intensification des procédés peut étre appliquée dans de nombreux secteurs industriels, comme
I'industrie chimique, pharmaceutique, alimentaire, électronique, etc. Elle permet notamment
d'améliorer la flexibilité et la reactivité aux demandes du marché, et de réduire I'impact

environnemental des procedés industriels.

Un nombre croissant d'entreprises adoptent des approches de 1’intensification des procédés pour rester
compétitives sur un marché mondial en évolution rapide et pour répondre aux critéres de durabilité et
de développement sociale et economique. Ce nouveau champ de recherche nécessite des
investissements importants en recherche et developpement pour 1’acquisition et la maitrise de ces

technologies avancées.
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La miniaturisation est une des voie principale pour l'intensification des procédés, qui conduit a de
nouvelles méthodes dans la mise en ceuvre du génie des procédés : ces méthodes impliquent deux
aspects liés aux méthodes de calcul des procedés, qui doivent prendre en compte I'échelle, et donc des
aspects liés a l'efficacité industrielle. La miniaturisation favorise les transferts massiques et les
échanges thermiques, et permet de contrdler des réactions fortement exothermique ou fortement
endothermique, qui peuvent étre difficiles a gérer dans les systémes traditionnels du génie chimique,
en améliorant le controle des conditions opératoires, la formation d'especes chimiques indésirables est

fortement diminuée, ce qui améliore substantiellement la sélectivité.

Parmi les outils clés de la miniaturisation, les microréacteurs représentent des systemes a flux continu
miniaturisés, offrant a l'industrie chimique la possibilité de surmonter les défis auxquels sont
confrontés les procédés industriels. La réduction de la taille a 1’échelle microscopique grace a la
technologie des microréacteurs offre d’énormes avantages potentiels a I’industrie de transformation

chimique.

Les microréacteurs sont souvent plus efficaces que les réacteurs conventionnels. En effet, en raison
de leur petite taille, ils permettent un meilleur controle des parametres de la réaction, tels que la
température, la pression. Cela permet d'obtenir des rendements plus élevés et des temps de réaction
plus courts. Les microréacteurs permettent une meilleure sélectivité des produits de réaction. En raison
de leur capacité a controler les réactions a I'échelle microscopique, il est possible de favoriser la
production d'un produit spécifique et d'éviter la formation de sous-produits indésirables. 1ls offrent un
transfert de chaleur et de masse plus efficace que les réacteurs conventionnels. En raison de leur petite
taille, ils ont une plus grande surface spécifique par unité de volume, ce qui facilite les transferts de
chaleur et de masse. Les microréacteurs présentent généralement moins de risques en termes de
sécurité par rapport aux réacteurs conventionnels. Etant donné que les volumes des microréacteurs
sont beaucoup plus petits, les quantités de réactifs et de produits impliqués sont également réduites,

ce qui diminue potentiellement les risques et renforce la sécurité des procédés chimiques.

Ces caracteéristiques les rendent ces systémes trés prometteurs pour la mise en ccuvre de la réaction
chimique. Cette mise en en ceuvre nécessite d'abord la sélection des caractéristiques géométriques du
microcanal puis la sélection de méthodes de modélisation et d'outils de simulation appropriés. Par
conséquent, la sélection des caractéristiques géométriques du microréacteur suit une certaine

méthodologie, et ses principales étapes sont généralement : i) I’étape de conception et d’élaboration
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du microcanal comprenant notamment le choix de la géométrie et des dimensions du microréacteur
selon la nature et les conditions de la réaction (phases en présence, cinétique de la réaction, conditions
thermodynamique, ainsi que les méthodes et les outils adaptés ; ii) la deuxieme étape concerne le
choix et la mise en place des dispositifs de préparation et de mélange des réactifs ainsi que de collecte
des produits, en utilisant les maniéres appropriées d’injection et de contréle des réactifs ; iii) 1’étape
de la conduite de la réaction chimique qui nécessite le contrble et le maintien des conditions

opératoires afin d’assurer la conversion et la sélectivité souhaitées.

La modélisation et la simulation dont le role est déterminant dans l'optimisation des dispositifs
microfluidiques lors de la réalisation de réactions chimiques fait grandement appel a la microfluidique
pour la détermination de la nature des écoulements et des profils de vitesses des fluides, dont la
connaissance est primordiale pour la détermination des équations constitutives de transport des

extensités et I’écriture des équations de bilans.

Le choix de I’approche de modélisation et la conduite des itérations de simulation nécessitent d’établir
: 1) les modéles des réactions chimiques mises en jeu, notamment par la connaissance des équations
cinétiques et d’équilibre ; ii) Les modeles de transport des extensités mises en jeu (masse, chaleur,
guantité de mouvement) en intégrant les modeles de diffusion et/ou de convection, les interactions de
surfaces (cas des systemes catalytiques). La conduite de la simulation nécessite d’utiliser la
dynamique des fluides computationnelle (CFD), qui est une méthode numérique utilisée pour simuler
le comportement des fluides, et particulierement la conduite de réactions chimiques en microcanal.
Ainsi, la simulation CFD s’avére puissant outil pour étudier et optimiser les transformations chimiques

dans des systémes microfluidiques, tels que les microcanaux.

Afin de cerner tous les I’aspect de la problématique de ce travail, on a fait appel a la CFD qui est une
méthode mathématique assistée par ordinateur pour la simulation de processus. La terminologie
utilisée dans les équations des modéles CFD est souvent basée sur I'hypothése du continuum. Tant
que les conditions d'équilibre sont remplies, les équations de conservation conviennent pour décrire

I'écoulement des fluides dans les microcanaux.

En tenant compte de la méthodologie décrite, les objectifs de notre travail qui se veut une contribution
a I’étude de la mise en ceuvre de réactions chimiques en microcanal, notamment dans ses aspects de

modeélisation et de simulation, comprennent la modélisation et la simulation CFD de la réaction de
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nitration de phénol dans les systémes miniaturisées ainsi que la modélisation de la réaction de

combustion de méthane dans un microréacteur.

Dans le cas de la réaction en phase liquide, le but était de développer un mod¢le de mise en ceuvre des
réactions de nitration du phénol en présence d'acide nitrique et la combustion du méthane dans un
microréacteur. L’étude comprenait ’analyse des aspects hydrodynamiques, cinétiques et réactionnels.
Les effets de différentes configurations géométriques de microcanaux et de vitesses d'alimentation sur
I'nydrodynamique, les profils de concentration des produits de la réaction et les profils de température.
Les résultats de la simulation ont été analysés par 1’utilisation des critéres adimensionnels appropriés
pour comparer les résultats de la simulation du modéle développé avec les prédictions données par les

critéres adimensionnels.

Les principaux résultats obtenus par la simulation de la réaction du nitrophenol, nous amenent a
conclure que le modele développé a partir des hypotheses hydrodynamiques et cinétiques retenues
prend en compte de maniere satisfaisante les phénomenes physico-chimiques et thermodynamiques
de la réaction de nitration du phénol dans les microcanaux ; ainsi que les parametres thermophysiques
et de transport estimés pour les composés mis en jeu. La procédure et la prise en compte des conditions

opératoires contribuent a la fiabilité des résultats de simulation.

Globalement, la comparaison des résultats de simulation en utilisant 1’approche CFD, sur les
propriétés d'écoulement et les conversions de réactifs met en évidence des similitudes entre les deux
configurations de microréacteur T-cm et Y-cm. D'autre part, les résultats mettent en évidence des
différences essentielles entre les résultats obtenus pour les configurations T-mm et T-cm et montrent
que la vitesse d’alimentation la plus élevée adaptée a ces deux configurations est significativement
différente. Ces résultats mettent en évidence I’importance de la différence d’échelle sur le microcanal,

sur les performances.

Les profils de température enregistrés sont en parfait accord avec les résultats de la conversion du
phénol en nitrophenol, et avec le caractére exothermique de cette réaction. L'augmentation modérée
de la température est perceptible des les premiers micrometres des canaux latéraux pour les faibles
vitesses d'alimentation. Pour des vitesses d'alimentation plus élevées, I'augmentation de la température

se fait de plus en plus loin de la zone de mélange.

La comparaison des résultats de simulation de notre étude et des résultats expérimentaux de travaux

antérieurs sur la nitration du phénol a mis en évidence que les taux de conversion prédits par nos
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résultats de simulation sont du méme ordre de grandeur que les rendements obtenus
expérimentalement et que d’une maniére générale, les performances obtenues en microréacteur étaient
sensiblement supérieures a celles en réacteur conventionnels. De méme, la comparaison des résultats
de notre étude, portant sur la nitration du phénol avec des études expérimentales relatives a la nitration
d’aromatiques ont fait apparaitre que les températures utilisées sont du méme ordre de grandeur et que
I’évolution de la conversion avec le temps de séjour est nettement plus grande pour les microréacteurs

comparativement aux réacteur traditionnels.

Pour la mise en ceuvre de réaction en phase gazeuse en microcanal, notre étude travail a été consacrée
a la réaction d’oxydation du méthane afin d’analyser le processus de combustion du méthane par
I’étude des profils des vitesses, des températures et des compositions des espéces chimiques en
présence. La combustion du méthane a été modélisée par différents modeéles, tenant compte des
processus chimiques mis en jeu, et des phénomenes de transport, en utilisant une configuration simple.
Les simulations CFD des réactions de combustion du méthane dans les microréacteurs ont permis
d’évaluer la pertinence des différents modeéles utilisés. Les résultats obtenus sont prometteurs et
significatifs et la comparaison entre les deux modeles turbulence et laminaire a révélée des différences
bien distinctes dans 1’évolution des profils de vitesse et les profils de tempeératures. Les profils de
vitesse dans une flamme turbulente sont caractérisés par des fluctuations importantes de la vitesse du
fluide, avec des zones de turbulence caractérisée par des sommets de vitesses en amont du
microréacteur. La vitesse devient plus uniforme a la sortie du microréacteur et les profils se
rapprochent de la forme parabolique. La vitesse de la flamme laminaire est relativement faible et est
contrdlée par la diffusion du mélange combustible et oxygéene et la combustion est donc relativement
stable et prévisible.

Les températures enregistrées par le modéle de turbulence sont assez élevées et caractérisées par des
pics qui sont plus prononcées dans la zone de réaction. En revanche I’évolution des profils de
température pour le modele laminaire sont plus uniforme. La conversion du méthane pour le modeéle
turbulent est complete a des températures éleveées et la température atteint 1300 K pour le modeéle
laminaire et la conversion du méthane est compléte pour des vitesses faible. Il est essentiel de noter
que I’évolution de la température montre une parfaite concordance accord avec les résultats de

conversion du méthane et avec le caractere exothermique de la réaction.
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Compte tenu des résultats obtenues par la simulation de la réaction catalytique du méthane dans un
microréacteur et qui avait pour objectif d’examiner I’effet de la température de fonctionnement du
catalyseur sur la conversion du méthane. Il a été mis en évidence que la mise en ceuvre de la
combustion catalytique du méthane a travers le microsysteme étudié est realisable et les résultats
obtenus indiquent une bonne concordance entre les profils de température et de la fraction massique
des especes. La conversion du méthane maximale est atteinte a la méme position qui correspond a la
zone ou la réaction de combustion est la plus intense. 1l a été également mis en évidence que la fraction
de CO produite a travers le microréacteur est affectée par la température de fonctionnement du

catalyseur et que la combustion catalytique du méthane est favorisée par les hautes températures.

L’étude sur la modélisation et la simulation de ’oxydation du méthane, a été¢ achevée par la
comparaison de nos résultats prédictifs avec les données expérimentales et de simulation de travaux
antérieurs similaires. L’étude comparative par rapport a des travaux antérieurs portant sur la
combustion du méthane en microréacteurs, a mis en évidence des similitudes sur les contours de
températures pour certains travaux, et des concordances par rapport a 1’évolution des profils des
fractions massiques des réactifs pour d’autres travaux. De méme ’analyse des résultats expérimentaux
de la combustion du méthane sur des réacteurs conventionnels a mis en évidence que les performances

obtenues en microréacteurs sont nettement supérieures a ceux obtenus en réacteurs conventionnels.

Les résultats obtenus lors de cette étude constituent une contribution pour I’étude de la réaction
chimique en microcanal, en général, et constituent également, des données de simulation pour la mise
en ceuvre en microcanal de deux réactions ayant un grand intérét industriel. Les perspectives pour les
études ultérieures devraient, a notre sens porter sur I’étude des effets d’autres principaux facteurs
importants, tels que le rapport méthane/oxygene, le débit et la pression pour 1’oxydation du méthane
afin de déterminer les conditions optimales de fonctionnement pour ce type de réactions en

microcanal.
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