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Résumé

La synthese en chimie de spécialité est trés souvent menée en réacteur agité fonctionnant en
mode semi fermé. Cette structure de procédé est issue de 1’intégration tardive de I’expertise
procédé dans les phases de développement des produits et laisse entrevoir des difficultés
quant a la maitrise des processus de mélange et de transfert de chaleur. C’est dans ce cadre
que s’est inscrite notre étude concernant la premiere étape du procédé de synthése de résine
silicones : elle consiste en une coulée d’une solution de silicate de sodium sur un pied d’acide

chlorhydrique conduisant a la formation d’acides polysiliciques par polycondensation.

En vue de fiabiliser le procédé existant, il a s’agit d’identifier et de quantifier les processus
limitants engendrés par la chimie et le procédé. Ainsi, nous avons pu montrer que le systéme
réactionnel est composé de processus rapides, dont le déroulement est fortement perturbé par
des gradients de concentration et de pH engendrés par de mauvaises conditions de mélange.
Des processus réactionnels plus lents se déroulent en paralléle dont la maitrise ne pose pas de
difficultés. En vue de controler parfaitement la réaction, le mode semi fermé est donc
particuliérement inadapté car le panache issu de la coulée d’un réactif engendre des processus
de mélange complexe, que nous avons illustrés, a ’origine des difficultés d’extrapolation et

de transposition des résultats.

C’est pourquoi le développement d’un nouveau procédé continu de production a été réalisé a
travers 1’intégration de réacteurs intensifiant le mélange. L’adoption d’un mélangeur a jets
tangentiels en amont d’un réacteur piston a conduit a une excellente maitrise de 1’ensemble

des processus et a la production d’une résine que nous avons validée en application.

Une réflexion générale sur la problématique de la transposition d’un procédé semi fermé en
marche continue, grace aux réacteurs intensifs, a alors ¢été entreprise et validée
expérimentalement. Elle a consisté a développer une méthodologie permettant de comprendre
et de préciser en quoi les outils d’intensification sont une alternative efficace a la cuve agitée
et assurent le succes du passage en continu de la production sous certaines conditions. Les

phénomenes limitants que sont le mélange et le transfert thermique ont été traités.



Abstract

Fine chemical synthesis is often operated in semi batch stirred tank. The semi batch mode
results of the belated integration of process and chemical engineering in the different step of
product development and often involves difficulties in term of mixing and heat exchange
control. In this context, our research work deals with silicon resin synthesis which consists in
feeding a sodium silicate solution in a stirred tank containing chlorhydric acid to produce

polysilicic acid by polycondensation.

To optimize the production, process and reaction limiting phenomena have to be identified
and estimated. Thus, rapid processes, sensitive to mixing quality (especially pH and
concentration gradient) were highlighted. In parallel, slow reaction, which is not
problematical in regard to process limitations, occurs. So, in order to control the reactionnal
system, the semi batch mode is particularly inadequate due to the complex mixing phenomena

implied by the reactant fed which involves scale extrapolation and transposition problems.

That is why a new continuous process, integrating mixing intensification reactor, has been
elaborated. A micromixer followed by a plug flow reactor has been adopted. This process

structure allows a perfect control of all the phenomena and to produce a conform resin.

An overall analysis concerning the concept of the transition from batch to continuous process,
via the integration of intensification reactor, has been established and experimentally
validated. Based on the characteristic times analysis, the methodology developed is able to
precise the conditions in which the adoption of intensified reactors present a real interest and

constitute an alternative to the stirred tank.
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Notations et symboles

Définition

rapport du volume en pied de cuve sur le volume coulé

concentration molaire de I'espéce j

concentration moyenne
concentration initiale de I'espece j
facteur de frottement

capacité calorifique molaire
diffusivité locale turbulent
diametre du jet ou du canal
diamétre agitateur

diameétre réacteur

densité optique

diametre hydraulique

énergie d'activation

fonctionnalité moyenne du systéme
force 1onique du milieu réactionnel
hauteur de panache

conductance de transfert de chaleur
indice de polymolécularité

nombre de réacteurs agités continus en série

¢lévation de température adiabatique
constante de vitesse globale
constante cinétique d'amorcage
constante cinétique de propagation
constante cinétique de terminaison
constante d'équilibre chimique
longueur du réacteur

trajet optique

¢chelle macroscopique

débit massique

vitesse d’agitation

nombre de puissance

débit volumique de A

débit volumique de coulée

vitesse de la réaction i

vitesse initiale de la réaction i
température

diamétre de la cuve

température d’entrée du fluide
température de la paroi
température de sortie du fluide
temps

temps de coulée
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temps caractéristique de mélange
temps caractéristique de macromélange
temps caractéristique de micromélange
temps caractéristique de réaction

temps caractéristique de trnasfert de chaluer

vitesse du fluide coulé

coefficient de transfert de chaleur global
vitesse locale du fluide environnant
volume

volume en pied de cuve

volume coulé

degré de conversion

indice de ségrégation

sélectivité en iode

sélectivité a ségrégation totale

efficacité¢ de mélange

enthalpie de réaction

perte de charge

puissance spécifique dissipée
puissance moyenne spécifique dissipée
coefficient d'extinction de I35
puissance spécifique dissipée du jet
conductivité thermique

¢échelle de Batchelor

¢chelle de Kolmogorov

viscosité dynamique

viscosité cinématique

coefficient stoechiométrique

masse volumique

fonction caractéristique du procédé
temps caractéristique de Corrsin

Nombres adimensionnels

Nom

Da

Pe
Re

Re A

Définition

nombre de Damkholer

nombre de Nusselt
nombre de Peclet

nombre de Reynolds

nombre de Reynolds d’agitation
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[J.mol]
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Introduction générale

INTRODUCTION GENERALE

La synthése en chimie de spécialité et pharmaceutique est trés souvent menée en réacteur
agité fonctionnant en mode semi ferm¢. L’adoption de cette structure de procédé résulte en
grande partie d’une intégration tardive de I’expertise procédé¢ dans les différentes phases
intervenant dans le développement d’un produit jusqu’a sa production industrielle. Ainsi, les
premicres €tapes, consistant a mettre au point la synthése, généralement réalisée en bécher,et
a la mettre en ceuvre dans un réacteur agit¢ de faible contenance tout en optimisant
empiriquement les conditions opératoires, sont effectuées principalement par des chimistes
sans interaction forte avec la science du procédé. Les notions de génie chimique et du procédé
sont introduites lorsqu’il s’agit de changer 1’échelle de production ou d’optimiser la
production, la structure de procédé et le protocole opératoire étant définis. Le procédé semi
fermé issu des phases préliminaires de développement présente certains avantages. Il implique
la production de lots et offre une certaine polyvalence et flexibilité dans 1’utilisation du parc
de réacteurs. L’apport contr6lé d’un réactif dans le temps permet par ailleurs une meilleure
maitrise du transfert thermique, limitant les éventuels problémes liés aux emballements
thermiques. Pour certains systémes réactionnels, le mode semi fermé peut également
permettre d’améliorer le rendement du produit principal en limitant les réactions secondaires.
Cependant, ce mode de fonctionnement cache de grandes difficultés dans la maitrise des
processus complexes (mélange, transfert thermique) lors de I’extrapolation et/ou de la
transposition des résultats a d’autres systémes réactionnels. L’optimisation et la conduite du
réacteur deviennent délicates et il est difficile de répondre rapidement et aisément a une
éventuelle augmentation de la demande du marché.
C’est dans ce cadre que s’inscrit notre ¢tude réalisée pour Rhodia Silicones. Elle concerne le
procédé de synthése de résines silicones qui consiste en des coulées successives de réactifs
différents dans le ciel d’un réacteur agité. L’expérience de Rhodia a conduit a établir le
constat suivant, a 1’origine de 1’étude :
= Le procédé industriel n’est pas assez robuste et fiable et conduit a produire des lots
non conformes en vue des propriétés d’application visées. Les résultats obtenus aux
différentes échelles s’extrapolent difficilement et il est délicat dans ces conditions

d’identifier les paramétres opératoires clefs du procédé. De plus, la capacité de
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production limitée du réacteur agité ne permettra pas de répondre a une demande du

marché en perpétuelle croissance.

= D’un point de vue de la chimie, la réaction de polymérisation se déroulant durant la
premiére coulée semble étre critique. Cette réaction conduit a 1’édification du squelette
de la résine par la formation de macromolécules d’acide polysilicique sur lesquelles on
greffe ultérieurement des motifs lui conférant certaines propriétés. L’état des
connaissances sur cette réaction est trés faible, que ce soit d’un point de vue
mécanistique ou cinétique. Ceci s’explique en grande partie par le fait qu’aucun
protocole analytique n’a permis la caractérisation de la distribution des polymeéres
formés au cours de cette étape. C’est pourquoi I’influence des paramétres opératoires

reste a valider et se révele parfois contradictoire suivant I’échelle considérée.

Ces considérations ont contribu¢ a définir les principaux objectifs de 1’étude.
= Dans une premicre étape, il s’agit de fiabiliser et optimiser ’outil existant. Une
amélioration des conditions de production en vue de maitriser la qualité des résines
produites nécessite une meilleure compréhension de la réaction de polymérisation qui
apparait étre fondamentale. L’¢tude de cette premicre étape réactionnelle doit
permettre de déterminer les caractéristiques propres au systéme réactionnel et

d’identifier les éventuels processus limitant engendrés par la chimie ou le procédé.

= Dans la seconde étape, il s’agit de définir le meilleur choix technologique pour sa mise
en ceuvre suivant I’échelle considérée. En vue de répondre aux exigences industrielles
en terme de conduite de la réaction et de productivité, I’accent doit étre mis sur le

développement d’un nouveau procédé continu de fabrication.

La structure du procédé semi continu laisse présager un certain nombre de problémes quant a
la maitrise des phénomenes de mélange et d’échange thermique. Il est nécessaire par
conséquent de bien distinguer les phénomenes relevant des processus réactionnels, des
processus liés au mélange et/ou aux effets thermiques. La caractérisation de la cinétique de la
réaction, qui nécessite le développement d’un protocole analytique, peut alors étre
avantageusement réalisée dans des structures de procédé aux performances bien différentes
permettant, via la confrontation des résultats, de lever un certain nombre d’indétermination.
Etablir précisément les cinétiques est un travail complexe et long qui ne s’inscrit pas dans les
priorités du travail entrepris, il est cependant impératif de pouvoir représenter les mécanismes
globaux des réactions et accéder si possible a des temps caractéristiques de réaction, que I’on

pourra comparer aux temps caractéristiques des différents processus du procédé. Ces
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considérations permettront d’identifier les processus limitants, engendrés par la réaction ou le
procédé, et de caractériser le systeme réactionnel tout en précisant les éventuelles limitations
du procédé.

Dans I’objectif de concevoir un procédé continu performant, il est nécessaire de s’affranchir
de ces limitations. Les outils d’intensification, via le développement de réacteurs miniaturisés
et structurés, peuvent &tre une alternative intéressante a la traditionnelle cuve agitée,
permettant de plus le passage du mode semi fermé au mode continu. Ces réacteurs intensifiés
ont été le support de nombreuses études expérimentales et ont montré d’excellentes aptitudes
dans la maitrise de réactions limitées par les processus thermiques et de mélange. C’est a
travers ces dernicres innovations que seront entreprises les réflexions sur le développement de
nouveaux procédés continus en substitution des procédés semi fermés en cuve agitée. Dans un
premier temps, nous montrerons I’apport de ces outils intensifs dans cas de la synthése de
résines silicones, puis nous étendrons notre démonstration en comparant les performances de
différents réacteurs intensifs par rapport a celles d’une cuve agitée en considérant les deux
aspects importants que sont le mélange et le transfert thermique dans la réaction chimique. La
pertinence de I’utilisation de ces réacteurs en tant qu’outils d’étude a I’échelle du laboratoire
mais également en tant qu’outil de production, sous certaines réserves et développement,
seront précisées.

Le présent manuscrit est composé de quatre chapitres dont les trois premiers sont consacrés
exclusivement a la compréhension de la chimie et de I’'impact du procédé sur la premiere
étape réactionnelle de polymérisation de 1’acide polysilicique. Le premier chapitre vise a
exposer les connaissances générales afin d’aborder la chimie des silicones et la revue des
données bibliographiques qui, mise au regard du procédé actuel de synthése, vont nous
permettre d’¢élaborer la stratégie d’étude. Le développement de la méthode analytique et du
banc d’essai, outils nécessaires et complémentaires pour la caractérisation de nos travaux de
recherche, seront alors présentés dans le chapitre II. Le chapitre III expose les résultats
concernant la synthése des acides polysiliciques issus de la polymérisation. Il s’agira dans un
premier temps de mettre en évidence expérimentalement les processus réactionnels mis en
ceuvre. Nous justifierons alors le comportement et la sensibilité du systeme réactionnel par
des considérations mécanistiques. Nous serons alors 8 méme de préciser I’impact du procédé
pour la maitrise de cette premicre étape réactionnelle, d’apporter des ¢léments de réponse
quant aux problémes rencontrés industriellement et proposer des voies d’amélioration du
procédé. En toile de fond de cette étude se pose toute la problématique de la transposition

d’un procédé semi fermé a la marche en continu et de I’apport des outils d’intensification pour
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réussir cette transition. Elle fera I’objet du dernier chapitre ou sera présentée la méthodologie
que nous avons développée afin de comprendre et de montrer en quoi le mode continu, grace
a l’intensification, peut étre une alternative efficace au mode semi fermé. Cette réflexion
s’appuiera sur des études expérimentales de différents systémes réactionnels (autres que celui
de la polymérisation des acides polysiliciques) qui nous permettra de valider la pertinence de
notre approche et de comparer les performances des structures de procédé pour la maitrise de

réactions limitées par le mélange et le transfert thermique.
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CHAPITRE I : Chimie et procédé de synthese des acides
polysiliciques

1.1 Introduction

Ce premier chapitre vise a exposer les connaissances générales relatives a la chimie des
silicones, plus particuliérement celles des résines silicones de type MQ. Il s’articule en deux
grandes parties :
= Ja premicre est consacrée a la chimie et au procédé de synthése industriel des résines
silicones
= la seconde décrit 1’état des connaissances empiriques et théoriques concernant 1’étape
clef de la synthése des résines silicones : la formation de 1’acide polysilicique qui est
I’objet de notre étude.
L’ensemble des informations présentées nous conduira a une réflexion qui sera a I’origine de

la stratégie d’étude que nous avons mise en place.

1.2 La synthése des résines silicones

I1 existe différents produits issus de la chimie des silicones, huiles et résines principalement,
et leurs synthéses comportent de nombreux points communs, tant au point de vue de la chimie
mise en ceuvre que du procédé de production, c’est ce que nous nous proposons de présenter

ici, plus particuliérement dans le cas des résines silicones.

1.2.1 La chimie des résines silicones

1.2.1.1 Généralités

Le silicium est a la base des silicones. Il est un des ¢léments naturels les plus abondants sur
notre planéte, le deuxiéme apres 1I’oxygene, et se présente sous la forme de silice dans 1’écorce
terrestre (dans les sables ou dans les roches siliceuses). On peut également le trouver sous la
forme d’aluminosilicates qui est la mati¢re premiere de base des industries du batiment et du

Vverre.

C’est le suédois Berzelius qui est le premier a isoler 1’élément silicium en 1823. Du fait de

son voisinage dans la classification périodique de Mendeleiev, le silicium est d’abord
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comparé au carbone. Cependant, celui ci s’en écarte assez radicalement. En effet, le carbone
existe dans la nature a 1’état pur ou engagé dans des composés organiques combustibles alors
que le silicium, introuvable naturellement a 1’état pur, se retrouve engagé dans des
combinaisons minérales chimiquement et thermiquement stable.

Du fait de cette stabilit¢ chimique et thermique, qui implique donc des transformations
chimiques difficiles, les applications industrielles du silicium ne se sont développées que
tardivement. A titre d’exemple, ce n’est qu’au début des années 1940 que les premiers
polymeres silicones sont apparus. Le procédé de synthése direct des chlorosilanes, maticres
premiéres des silicones, a été mis au point et breveté en 1941 par les américains Miiller et
Rochow. L’une des premieres applications des silicones a concerné les huiles silicones. Elles
furent introduites dans les circuits hydrauliques et pour la lubrification des moteurs de chars et
d’avions en 1942. Dans les nombreuses applications du silicone de 1’apres guerre, on peut
citer notamment la mise au point d’une composition de polymeres silicones réticulant a
I’humidité atmosphérique et qui ont donnée naissance au mastic. Cette découverte est par

ailleurs a mettre au crédit de Rhone Poulenc qui a déposé un brevet en 1958.

Les silicones, huiles, résines, gommes ont une structure chimique basée sur I’alternance de
silicium et d’oxygene et ces liaisons que le silicium crée avec 1’oxygene pour former le
squelette de la macromolécule sont exceptionnellement stables. L’originalité des silicones par
rapport a la silice naturelle réside dans le fait que les atomes de silicium portent des
groupements organiques comportant du carbone. Suivant les conditions de formulation, de
fabrication et les groupements accrochés sur la résine, il est possible d’aboutir a des produits
d’une trés grande variété : ainsi peut on obtenir des produits dont la texture finale peut étre
fluide, visqueuse, pateuse, ¢lastomérique ou rigide. De plus, leur remarquable pouvoir
d’étalement combiné a des qualités telles qu’une excellente résistance aux températures
extrémes, aux rayons UV et IR et autres types d’agressions extérieures font que ces polymeéres

surclassent la plupart des autres polymeres et le place au rang des plus performants.
1.2.1.2 Les résines silicones

Les résines sont des polymeres de masse molaire relativement faible possédant une structure
tridimensionnelle. Leurs utilisations sont diverses et elles trouvent leurs applications dans les
domaines de 1’autoadhésif (modificateur de la force de pelage), comme agent anti-mousse,
additif de démoulage, additif de peinture et dans bien d’autres domaines encore, touchant un

grand nombre de secteurs d’activité (cf. Figure I.1).
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Figure I.1 : Fonctions et grands marchés des silicones

Une nomenclature, basée sur la structure de la résine considérée, a été mise en place afin de

les caractériser.
= Définition des motifs caractérisant la structure d’une résine

Les unités composant la structure d’une résine silicone peuvent étre de quatre types et leur
intégration dans la structure de la résine résulte de la condensation de deux fonctions silanols
conduisant a la formation d’un pont siloxane. Ces dernieres peuvent étre déja présentes sur
I’unité originelle ou résultent de 1I’hydrolyse d’un chlorosilane, dont la réaction globale peut
étre présentée ainsi:

=Si-Cl + H,O — =Si-OH + HCl formation des fonctions silanols

=Si-OH + =Si-OH — =Si-0O-Si= + H,0 formation de ponts siloxanes
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Les chlorosilanes présentent un grand intérét pour la synthése des différentes substances
silicones. En effet, les atomes de chlore portés en nombre variable par 1’atome de silicium
central sont les sites réactifs a 1’hydrolyse et permettent de moduler 1’allongement et la
ramification des squelettes des macromolécules formées. On distingue trois types de
chlorosilanes conduisant a trois types de motifs composant la structure des substances

silicones, le quatrieme type de motif, Q, étant obtenu principalement a partir de silicate

liquide.
Chlorosilanes Silicate liquide
cl Milieu complexe
R R | e
| | C—si—c] et distribué :
R— Ti—CI CH— ?i—CI ?
R exemple
R R
OH
. . . Trifonctionnel : L
Monofonctionnel : Difonctionnel : 0 i—t o
o R . crée le réseau
limiteur de chaines | base des chaines ONa
tridimensionnel B
Motifs associés apres hydrolyse
R R 0 (|3
I | |
R—si—o O—si—o O—si—o O0—si—o
1 T 1 |
R R R o)
Motif M Motif D Motif T Motif Q

Tableau I.1: Différents motifs composant la structure d'une résine

Les résines se distinguent par un squelette ramifié qui forme des réseaux comme illustrés sur

la Figure 1.2.

[ carbon ] Hydrogen

Figure 1.2 : Illustration de la structure tridimensionnelle d’une résine silicone
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Elles ont des structures trés variées qui dépendent de la quantité de motifs trifonctionnels T et
tétrafonctionnels Q contenus dans le polymeére mais également des groupements réactifs ou
non portés par les atomes de silicium. Pour illustrer la classification des résines, basée sur

I’identification des motifs la composant, nous proposons alors deux exemples.

R R R (0]
| | | | |
R—Sli—o— Ti— o—?i—o R— Ti— o—?i—o
R R o) R o)
Structure MDT Structure MQ

Les résines MQ possedent un réseau tridimensionnel trés complexe et sont le support de
I’étude menée. Le squelette de cette résine résulte de la polycondensation d’un silicate liquide,
a Dorigine des motifs Q, sur lequel on greffe ultérieurement des chlorosilanes
monofonctionnels, a 1’origine des motifs M, par hydrolyse des fonctions silanols n’ayant pas

polycondensées, conférant des propriétés d’usage spécifique a la résine.

= Groupements de fonctionnalisation

Les ¢éléments que 1’on peut greffer sur les résines sont variés et ces groupements sont réactifs
ou non. Le caractére « réactif » concerne des résines qui portent des fonctions sujettes a la

réticulation en application. On distingue les groupements non réactifs suivant:

V' les groupements méthyles qui sont a I’origine de I’anti-adhérence, de 1’hydrophobie et de
la dureté de surface

v’ les groupements phényles qui assurent la résistance a la température et aux agents
climatiques, la flexibilité a chaud et la compatibilité aux produits organiques.

Parmi les groupements réactifs, on peut citer:

v' les groupements hydroxyles, les plus courants. Ils sont a I’origine d’une réticulation par
condensation a température ambiante en présence d’un catalyseur ou en milieu alcalin.

v’ les groupements alcoxy qui s’hydrolysent en groupements hydroxyles, a température
ambiante et en présence d’humidité.

v' les groupements vinyles qui réagissent a température modérée par réaction d’addition en

présence de platine
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Les résines MQ, réactives ou non, sont solides et d’aspect blanc en absence de solvant. Elles
sont manipulées en solvant aliphatique ou aromatique tel que le xyléne, le toluéne, le white
spirit ou bien encore dans des huiles silicones. Quelles soient en solution ou sous forme de

poudre, elles sont trés collantes contrairement aux huiles silicones a fort caractere lubrifiant.

L’obtention d’une structure MQ dans une résine résulte donc de la polycondensation de
polymeres issus d’une solution de silicate liquide. Industriellement, deux principaux types de
silicate sont utilisés pour la synthése des résines MQ, le silicate de sodium et des silicates
d’alkyles. Nous n’exposerons que le cas d’utilisation du silicate de sodium, qui est le seul
utilisé pour la synthése de I’ensemble des résines chez Rhodia silicones: il présente

I’avantage d’un cott nettement inférieur.

1.2.2 Procédé de synthése

Trois grands types de résine sont produites chez Rhodia et présentent toutes des motifs Q. La
synthése de ces résines est réalisée industriellement en adoptant la méme structure de
procédé : un réacteur agité¢ thermostaté en mode semi fermé. Suivant la résine considérée, le
protocole de fabrication fait intervenir deux grandes étapes qualifiées d’hydrolyse et
d’avancement, la premicre étape pouvant éEtre réalisée sans que la seconde le soit
nécessairement. La synthése de la résine support de notre étude ne fait intervenir que I’étape
d’hydrolyse, 1’étape d’avancement n’étant pas nécessaire. Celle ci peut se décomposer en sous
¢tapes qui sont communes a I’ensemble des résines MQ et se distinguent principalement par
la quantité des réactifs mis en jeu, par la nature des chlorosilanes adoptés ou bien encore par
la durée des différentes opérations. Ainsi peut on décrire une étape d’hydrolyse dans le

procédé de fabrication des résines silicones.
1.2.2.1 L’étape d’hydrolyse

Elle consiste en 1’édification du squelette de la résine par la formation de macromolécules
d’acide polysilicique sur lesquelles on greffe des motifs lui conférant certaines propriétés. Le
procédé de synthese consiste en une succession de coulées de différents composés et aboutit a
la production d’une résine en phase solvant. On distingue principalement deux étapes

réactionnelles et une étape de transfert et séparation du milieu.

10
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= Etapes réactionnelles
Formation de I’acide polysilicique

Les réactifs conduisant a 1’édification des macromolécules d’acide polysilicique sont le
silicate de soude et 1’acide chlorhydrique, ce dernier assurant principalement le role de
catalyseur. La mise en présence de ces réactifs est effectuée a la température de 20°C par une
coulée de 2,5 m® de silicate de sodium dans le ciel du réacteur en trois minutes sur un pied
d’acide chlorhydrique dont le volume est trois fois plus faible que le volume coulé. La
concentration d’acide adoptée assure un pH nul du milieu jusqu’a la fin de la coulée de
silicate de sodium. A la fin de I’injection de silicate de soude, une coulée en trois minutes

d’isopropanol a lieu afin de ralentir, voire arréter, la réaction de polycondensation.
Fonctionnalisation

La coulée d’un solvant organique est alors effectuée, qui permet d’extraire la résine
fonctionnalisée. La fonctionnalisation consiste a remplacer les groupements hydroxyles de la
résine (que 1’on devrait encore appeler acide polysilicique a ce stade de la synthése) par des
chlorosilanes. Cette étape consiste ainsi a la coulée de chlorosilanes, comportant un nombre
variable de chlores et de groupement alkyles, qui réagissent avec les fonctions silanols
résiduelles. Cette étape nécessite le chauffage a reflux du milieu réactionnel afin de favoriser
la cinétique de greffage des chlorosilanes. Cette étape, par le choix des chlorosilanes, permet

de cibler les propriétés d’application de la résine (cf.1.2.1.2).
= Etape de transfert

Une nouvelle coulée de solvant a lieu afin de terminer I’extraction de la résine en phase
organique. Cet ajout complémentaire de solvant a pour objectif de favoriser la décantation de
la phase organique (contenant la résine) de la phase aqueuse. Le milieu est laissé au repos, la

décantation permettant la séparation de la phase aqueuse et de la phase organique.

La Figure 1.3 présente synthétiquement I’ensemble de ces étapes.

11
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~ A
Formation de I’acide polysilicique
Coulée de silicate de sodium sur un pied d’acide
. J .
Coulée d’un ralentisseur de
polycondensation
4 N
Fonctionnalisation :
Coulée de chlorosilanes
- J
Coulée d’un solvant
d’extraction
e ™
Décantation :
Séparation de la phase aqueuse et organique
g J

|

Résine en phase organique

Figure 1.3 : Protocole de I’étape d’hydrolyse
1.2.2.2 L’étape d’avancement

L’objectif de cette étape, si elle s’aveére nécessaire en vue d’une application, consiste a réduire
au maximum le nombre de fonctions silanols résiduelles apres 1’étape d’hydrolyse. Pour se
faire, une solution de potasse est coulée, engendrant une consommation des fonctions silanols
résiduelles et provoquant probablement une redistribution des masses des résines. L’excés de

potasse est neutralisé par ajout d’acide phosphorique dans le milieu et I’ensemble est filtré.
1.2.2.3 Cadre de I’étude

La réaction de formation de I’acide polysilicique, résultant de la polycondensation des
polymeéres d’une solution de silicate de sodium catalysée par 1’acide chlorhydrique, est
¢tudi¢e. La réaction de polycondensation est la premiere étape du procédé de synthése des
résines silicones contenant les motifs Q. Elle est réalisée par une coulée de silicate de sodium
dans le ciel du réacteur sur un pied d’acide chlorhydrique. Constituant une étape réactionnelle
commune a I’ensemble de la production industrielle des résines chez Rhodia Silicones, il est a

priori primordial de bien la maitriser ; a cette étape se forme le squelette de la résine finale.

L’analyse critique du procédé ne peut se faire sans considérer la chimie et la cinétique des
réactions que I’on met en ceuvre. Quel est I’état des connaissances pratiques et théoriques
concernant la réaction de formation de I’acide polysilicique ? Permet il de distinguer les
phénomenes relevant des processus réactionnels et des processus physiques (transport et
transfert de maticre, de chaleur...) afin d’établir une stratégie d’amélioration du procédé¢ et

d’étude de la réaction?

12
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1.3 La réaction de formation de I’acide polysilicique

L’ensemble des informations présentées ici est issu de I’expérience de Rhodia et également de
I’ouvrage de Iler (1979). Bien que ce livre soit en grande partie consacrée a la chimie de la
silice amorphe (dont la réaction est réalisée en général a pH >4), il apporte quelques
informations sur la réaction de polymérisation de I’acide polysilicique et présente des pistes
de compréhension des phénomenes mis en jeu. Les informations concernant la polymérisation
en milieu trés acide, pH égal a 0 tout au long de la coulée de silicate de sodium, et concentré
en ¢lément Si02 sont quasi inexistantes. Ceci s’explique par une recherche, en grande partie
effectuée par le monde industriel, qui reste confidentielle. Le procédé Rhodia provient de
I’achat d’une licence d’exploitation du brevet de General Electric en 1966 et n’a guére évolué
depuis. Afin d’identifier les réactions susceptibles de se dérouler, intéressons nous dans un

premier temps au réactif initial, le silicate de sodium.

I.3.1 Le silicate de sodium

Les silicates sont des produits trés visqueux, solubles dans l'eau. Ils sont obtenus par
dissolution de verres (fabriqués a partir de sable et de carbonate de sodium) a haute

température, en milieu basique.

Le terme silicate concerne toutes les formes ioniques associées a la silice. Le silicate de
sodium en milieu aqueux peut étre représenté par un mélange d’ions silicates de divers degrés
de polymérisation. Il est caractéris¢ par différentes grandeurs, le rapport molaire ry, du
nombre de moles de silice (sous forme SiO3) au nombre de moles de sodium (sous forme
Nay0), la densité et la viscosité. On peut définir également un rapport pondéral rp pour le
ratio précédemment cité. Le silicate de sodium utilisé pour la synthése des résines a un
rapport molaire 1, compris entre 3.4 et 3.5. Il s’agit d’'un mélange de polymeres dont la
masse molaire moyenne en poids est comprise entre 500 et 1000 g/mol pour un diameétre
hydrodynamique de 2.2 nm. Cette valeur, déterminée par diffusion de lumiére quasi élastique
est proposée par Chevallier (1980) pour un silicate ayant un r,=3.5 et une concentration en
SiO, de I’ordre de 100 g/L. Elle est en bon accord avec celles de la littérature : Aveston
(1955), par exemple, propose une valeur de 900 g/mol déterminée par ultracentrifugation pour
un rapport molaire de 3.1. Des mesures par diffusion de lumiére quasi €lastique sur plusieurs

silicates de rm voisin de 3.5 ont confirmé cet ordre de grandeur de 1000 g/mol.

13
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Les especes polymériques présentes dans le milieu s’apparentent a des polymeéres du type
chaine, branchés, et assez polydisperses dont la structure varie suivant la concentration en
groupement SiO,. Bien qu’il soit difficile d’avoir acces a la distribution des polyméres, la
représentation formelle d’un silicate de sodium peut étre schématisée par 1’expression
Si(OH)«(ONa),O, dans laquelle Si(OH), et Si(ONa), correspondent a la teneur en
groupements fonctionnels SIOH et SiONa. Aussi, basée sur une €tude réalisée au sein de
Rhodia par Chevallier (1980) en RMN du silicium, la représentation formelle moyenne
Sig(OH)9(ONa)sO;; caractérise une solution de silicate ayant une concentration en SiO, de
100 g/L, proche de notre concentration de travail. Cependant, cette structure développée est
loin de représenter la complexité du milieu et confirme seulement la masse molaire moyenne
en poids de I"ordre de 900 g/mol. Une caractérisation plus fine du silicate de sodium a été

entreprise et sera présentée dans le chapitre suivant.

1.3.2 Mise en oeuvre industrielle

La coulée du silicate de sodium sur le pied d’acide est une étape délicate a mener a I’échelle
industrielle. Une faible variation du temps de coulée, de la température peuvent avoir des
conséquences sérieuses sur la qualité¢ de ’acide polysilicique formé, squelette de la résine
finale. En effet, suivant les conditions de mise en ceuvre de la synthése, des gels localisés,
voire une prise en masse du milieu, sont observés dans le réacteur. La caractérisation de la
résine produite est réalisée en fin d’étape d’hydrolyse et n’a jamais ¢té réalisée a la fin de
I’injection de silicate, faute de méthode analytique fiable adaptée aux conditions d’acidité et
de concentrations mises en ceuvre. L’effet des parameétres opératoires est par conséquent mal
compris et leur impact sur les propriétés finales de la résine n’est pas clairement identifié,
d’autant plus que le procédé consiste en une succession de coulées. Un allongement du temps
de coulée, qui devrait permettre une meilleure maitrise de 1’échange thermique a la paroi et a
priori du mélange, du moins du micromélange, ne conduit pas a la synthése d’une résine
conforme. L’utilisation d’une canne d’injection, améliorant I’efficacité du mélange, a conduit
a son bouchage. D’apres ’expérience de Rhodia, la température de mise en ceuvre de la
réaction, variant suivant le type de résine désirée, apparait étre le parameétre critique pour une
maitrise de la synthése, I’agitation servant pour sa part a assurer une homogénéisation du

milieu sensible au pH.

A I’échelle du laboratoire, aucune étude concernant I’influence des parametres opératoires sur

la synthése de I’acide polysilicique n’a ét¢ menée. L’impact des conditions de synthese est

14



Chimie et procédeé de synthese des acides polysiliciques

observé en fin d’étape d’hydrolyse et ne s’extrapole pas aux échelles supérieures. La
transposition des résultats pour d’autres résines, dont les protocoles expérimentaux sont

proches, n’est pas non plus vérifiée.

1.3.3 La réaction de formation de I’acide polysilicique dans la littérature

Nous reprenons ici la description qualitative faite par Iler (1979). Les étapes successives de la
polymérisation allant du stade de monomere a 1’état de macromolécules, de gel ou de poudre
sont décrites schématiquement sur la Figure 1.4. Cette représentation des phénomenes ne
concerne que des systémes aqueux dans lesquels la silice est en partie soluble, la solubilité des
macromolécules d’acide polysilicique décroissant lorsque la taille de la particule augmente.
Le déroulement de la polymérisation est distingué selon le pH de mise en ceuvre de la
réaction. La formation d’oligoméres (acides polysiliciques linéaires, cycliques ou
polycycliques) par condensation des plus petites unités (monomeres, dimeres) est une étape
commune. Les macromolécules croissent alors rapidement pour atteindre des tailles de
quelques nanometres. L’évolution du milieu dépend par la suite du pH de la solution :

- En milieu basique, il y a croissance des particules qui, chargées négativement, se

repoussent

- En milieu acide, les charges sont beaucoup plus faibles et il y a création de
liaisons interparticulaires qui conduisent a des chaines hyperbranchées et au

développement d’une structure tridimensionnelle pouvant conduire a des gels

Iler (1979) distingue le domaine de pH de 2 a 7 du domaine de pH supérieur a 7 pour
expliquer les phénomeénes mis en jeu. Dans un milieu ou le pH est compris entre 7 et 10 et ne
contenant pas d’ajout de sels susceptibles de modifier les charges des polyméres, on assiste a
des processus de précipitation, dus a la faible solubilité¢ des grosses macromolécules, mettant
en ceuvre des phénoménes de nucléation, croissance, agrégation et agglomération. Pour un
méme milieu mais avec ajout de sels, ou subissant une diminution de son pH en deca de 7, ce
qui peut étre le cas lors de I’ajout d’un réactif acide par exemple, des processus de
polycondensation prennent place. Pour un pH<2, la réaction est trés mal connue mais

s’apparente a de la polycondensation, le milieu restant homogene.
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Figure 1.4 : Déroulement de la polymérisation a partir de 1’état de monomere

La principale justification de la distinction proposée réside dans la considération des vitesses
des phénomenes impliqués qui sont extrémement plus rapides en milieu basique et conduisent
trés rapidement a la précipitation de solides (les grosses macromolécules d’acide
polysiliciques ne sont plus solubles) ou a la formation de gel. Aussi les premicres étapes de la
polymérisation ne sont pas observables et ne peuvent étre suivisqu’a pH trés acide:
I’évolution d’un milieu a pH trés acide peut prendre plusieurs minutes alors qu’il est achevé
en quelques secondes en milieu basique.

Nous allons préciser le déroulement de la polymérisation en milieu acide.

= Déroulement de la polymérisation

La polymérisation de 1’acide monosilicique a lieu selon le schéma suivant proposé par Iler
(1979) :
1) Réaction de condensation de 1’acide monosilicique pour former des dimeéres, qui

peuvent réagir entre eux et former des polymeres linéaires

2) La cyclisation est alors rapide en raison de la proximité des fonctions silanols sur une

méme macromolécule
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3) Une fois que les especes cycliques prédominent, les phénoménes deviennent
complexes et il semble que les polymeres réagissent préférentiellement de fagon a
former un polymere présentant un maximum de fonctions siloxanes et un minimum de

de groupements silanols incondensés.

=  Mécanisme réactionnel pour 2<pH<7

Carmen (1940) a ¢été le premier a identifier 1’étape de polymérisation des monomeres, qui
engendre une croissance des macromolécules selon une structure branchée. L’¢lévation de la
masse moléculaire des macromolécules résulte de la condensation de deux fonctions silanols
et conduit a la formation d’un pont siloxane. La réaction de polycondensation de deux
fonctions silanols est catalysée par I’acide et Noll (1960) propose un mécanisme faisant
intervenir un intermédiaire, un ion oxionium afin d’expliciter le role du catalyseur. Ainsi
propose-t-il, en milieu acide, le schéma réactionnel suivant :

Formation de I’ion oxonium : =Si-OH+ H'CI— =Si-O'H, + CI

Réaction de polycondensation : =Si-O'H, + =Si-OH <= =Si-O-Si=+ H,0 + H"

La premiére réaction est quasi instantanée, c’est par conséquent la seconde qui impose la
vitesse globale de I’ensemble. La réaction de polycondensation peut s’accompagner de
phénomenes de dépolymérisation que nous essayerons de préciser et quantifier par la suite.

I1 est intéressant de noter également que la réaction de condensation n’est possible qu’entre
une fonction silanol ionisée et une fonction non ionisée. Iler (1979) propose le méme type de
mécanisme pour représenter la polymérisation et confeére une importance particuliére a la
valeur de pH=2. Cette valeur est issue des travaux de Okkerse (1961) et Goto (1955) qui ont
étudié la vitesse de polymérisation initiale de I’acide monosilicique et déterminé une valeur
minimale pour un pH d’environ 2, correspondant probablement au point isoélectrique. Iler
(1979) explique ces résultats par le changement de la nature de I’intermédiaire ionique
intervenant dans la réaction de polymérisation. Aussi, pour un pH>2, il propose
I’intermédiaire réactionnel anionique =Si-O" alors que pour un pH<2, le schéma réactionnel
fait intervenir le cation =Si-O'H. La valeur de pH limite est sensiblement dépendante de
I’acide adopté, et une étude de Vysotskii et al. (1974) ont montré que le temps de gel était
maximum pour un pH de 1.5 dans le cas de I’utilisation d’acide chlorhydrique.

Dans notre cas d’étude, le mécanisme réactionnel fait donc intervenir le cation =Si-O'H, le
pH de travail étant de 0 durant toute la coulée, et la réaction n’est possible qu’avec une

fonction non ionisée.
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= Aspect cinétique

Les études cinétiques de la polymérisation sont inexistantes pour un pH voisin de 0. L’¢étude
la plus proche de nos conditions est celle d’Okkerse (1961) (pH~1) qui a étudié¢ 1’ordre
apparent de la polymérisation d’une solution d’acide monosilicique et suivi le déroulement de
la polymérisation par dosage des monomeéres n’ayant pas réagi. Il note que la vitesse de
réaction est croissante avec la concentration en acide et que la concentration du silicate ne
semble pas intervenir pour un pH<2, contrairement aux résultats obtenus pour un pH>2. Iler
(1980) propose une interprétation des résultats suivant laquelle la vitesse de la réaction initiale
de polymérisation est lente entre monomeres et dimeres et qu’elle est considérablement
augmentée lorsque le milieu contient des especes de plus haute masse moléculaire, que I’on
obtient plus rapidement a pH>2 et a plus fortes concentrations en SiO,. L hypothése d’une
trés faible réactivité des petites molécules d’acide polysilicique semble étre en accord avec les
résultats de I’étude de Ergorova (1954) qui a étudié la polymérisation de solutions d’acide
monosilicique peu concentrées a des pH compris entre 1.2 et 3.7. Il constate que méme apres

deux heures, les solutions ne polymérisent pas aux plus faibles pH.

Nous pouvons trouver quelques informations concernant la polymérisation a pH voisin de 2.
Alexander (1954) établit que la masse moléculaire moyenne en poids augmente faiblement et
linéairement avec la racine carré du temps de polymérisation, ce qui semble en désaccord
avec les travaux de Hoebbel et al. (1973) qui précisent que la réaction de polycondensation est
si rapide qu’il est nécessaire de travailler a des températures trés faibles, de ’ordre de -13°C,
afin de pouvoir suivre la réaction. Les travaux de Audsley et al (1962), qui mettent en
évidence une augmentation rapide de la masse moléculaire moyenne durant la polymérisation,
semblent confirmer ceux de Hoebbel et al (1973).

Les conditions d’étude de la réaction de polymérisation, mettant en ceuvre des réactifs de
nature différente, dont les concentrations en SiO, sont faibles, dans des conditions de pH si
différentes et si €loignées de nos conditions d’étude, font qu’il est bien difficile de tirer des

conclusions.

En milieu acide, il semble que la vitesse de polymérisation soit rapide dans un milieu
polydispersé et lente dans une solution de monomeres purs. Il est intéressant de se demander
si la réaction de polymérisation est réellement équilibrée et s’il est possible de quantifier

I’effet de la dépolymérisation.
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= La réaction de dépolymérisation

Une étude de la vitesse de dépolymérisation de I’acide polysilicique en fonction du pH,
compris entre 1.3 et 5.5, a été effectuée par Stade et al. (1971). Ils ont étudié un milieu peu
concentré contenant des oligomeéres d’acide polysilicique et un minimum de monomeres. Ils
suivent la dépolymérisation par dosage des monomeres qui sont apparus. Ainsi, ils montrent
que la durée de vie moyenne des oligomeéres est maximale a pH =2 a 25°C et que plus le pH
est acide, plus elle diminue fortement. Elle est confirmée par une étude de Bogdanova (1970)
qui souligne que la vitesse de dépolymérisation de 1’acide polysilicique dilué, pour un pH<3,
est acido-catalysée et que la cinétique de dépolymérisation augmente rapidement avec
I’augmentation de I’acidit¢é du milieu. L’étude réalisée par O’Connor (1961) précise par

ailleurs que les espéces non cycliques dépolymérisent plus rapidement.

Le phénoméne de dépolymérisation n’est donc pas anodin dans le déroulement de la
polymérisation et a ét¢ mis en évidence d’une fagon trés claire. Il semble que ce phénomene
soit rapide et il est difficile de préciser quel type de macromolécule est particulieérement

sensible a ce phénomene de part la complexité de la distribution initiale des milieux étudiés.

1.4 Conclusions & analyse critique du procédé

L’ensemble des études menées sur la réaction de formation de 1’acide polysilicique montre
une sensibilité certaine au pH. Plus le pH augmente et plus les phénomenes impliqués sont
rapides. Le déroulement de la polycondensation, observable a trés faible pH, est rapide et
susceptible d’étre en compétition avec la réaction de dépolycondensation. Il est par ailleurs
reporté dans la littérature que le déroulement méme de la polymérisation, fait intervenir des
réactions préférentielles entre fonctions, de part le mécanisme réactionnel, et entre polymeres

conduisant a former des macromolécules présentant des structures particulieres.

Le procédé de synthese, qui consiste en une coulée dans le ciel du réacteur, apparait étre
particulicrement pénalisant en vue d’une maitrise parfaite de la réaction pour obtenir une
distribution définie. En effet, les réactions mises en jeu sont rapides et susceptibles d’étre
sensibles aux effets de mélange du milieu, que ce soit en terme de macromélange, méso et
micromélange. Ces différents processus de mélange sont par ailleurs mal connus dans une
cuve agitée dans laquelle on effectue une coulée importante de réactifs. En effet, la majeure

partie des travaux effectuées en mode semi fermé consiste a injecter une tres faible quantité de
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réactif afin d’isoler et d’étudier un processus de mélange dominant, le micromélange. Dans
nos conditions de synthese, il est par conséquent tres difficile de prévoir les performances en
terme de mélange de tels outils, qui sont fonctions des conditions opératoires adoptées
(rapport du volume coulé sur le volume en pied de cuve, vitesse d’injection, localisation du
point d’injection, puissance d’agitation dissipée...) pouvant modifier la hiérarchie de
prédominance des processus de mélange. Par ailleurs, la transposition des résultats lors d’un
changement d’échelle est extrémement délicate : les processus de mélange dominant peuvent
étre modifiés en fonction des parameétres d’extrapolation adoptés et ne pas conduire a la

reproduction des mémes phénomenes et produits.

D’un point de vue thermique, la cuve agitée refroidie par une double enveloppe n’est pas
I’outil le plus performant en vue d’une maitrise parfaite de la température. La coulée, qui peut
apparaitre comme un paramétre de régulation de la température du milieu réactionnel, peut
¢galement engendrer des gradients thermiques au sein du panache nuisibles a la sélectivité du

systeme.

De plus, le panache résultant de la coulée engendre probablement des gradients de pH au sein

du réacteur susceptibles de modifier le déroulement et la nature méme de la réaction.

Face a ces éventuelles difficultés, il est alors naturel de se demander s’il n’existe pas de
procédé différent du mode semi fermé afin de produire des résines silicones. L’étude des
brevets montre que seul ce mode est adopté pour la synthese de résines MQ par la voie silicate
de sodium. Les sociétés Dow Corning (5 brevets entre 1950 et 1971) et ICI (2 brevets entre
1973 et 1974) sont les principaux dépositaires de brevets sur ce sujet. Ils concernent des
améliorations du procédé par substitution d’un réactif (isopropanol a la place d’éthanol),
modification dans I’ordre d’ajout des réactifs ou dans la facon de les introduire (prémélange
de certains réactifs), mais ne proposent pas d’innovation majeure dans la structure du procédé
qui consiste toujours en des coulées successives ou I’on identifie clairement les grandes étapes
exposées dans le paragraphe (I1.2.2). Seule la société General Electric a dépos¢ une demande
de brevet concernant la fabrication en continu de résine MQ en 2000. La structure de procédé
développée met en ceuvre des réactifs identiques, a des concentrations trés voisines de celles
adoptées par Rhodia, dans une colonne de type Scheibel ou chaque module, correspondant
aux différentes étapes du procédé, se comporte comme un réacteur parfaitement agité. Il y est
¢galement présenté une configuration « semi continue » ou la réaction de polycondensation
est réalisée en continu dans un réacteur tubulaire avec injection en ligne de silicate de sodium

ou dans un réacteur boucle, puis les étapes en aval sont effectuées en réacteur fermé. Ce
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brevet, présentant des résultats expérimentaux peu nombreux et trés sommairement
caractérisés, n’a pas €té a ce jour accepté mais laisse penser que la synthése en continu est

susceptible d’étre une voie de production.

L’adoption du mode semi fermé amene alors un certain nombre d’interrogations. La coulée
permet elle, par la répartition dans le temps de I’apport de réactifs, de contribuer a obtenir
une distribution particuliere ? L’adoption d’un tel protocole se justifie-t-il par des

considérations réactionnelles, thermiques et/ou de mélange?

Ces interrogations ont conduit a établir les principaux objectifs de 1’étude, qui sont multiples

et s’inscrivent dans des perspectives a moyens et longs termes :

- D’une part, il s’agit de fiabiliser et optimiser 1’outil existant. L’amélioration du
procédé vise a un meilleur contrdle de la qualité de la résine, ceci suggere un
contrdle de la distribution des polymeéres, un controle de la sélectivité des réactions

mises en jeu, une augmentation des rendements et de la productivité.

- D’autre part, une réflexion sur I’impact de la structure méme du procédé dans la
synthese est proposée. Elle doit permettre de définir les outils technologiques les
plus adaptés pour la conduite de la réaction, spécialement en vue d’une production
continue, et préciser I’éventuel apport des outils d’intensification. Ceci permettrait
de répondre a une future augmentation de la capacité de production, la marche
continue offrant de plus un certain nombre d’avantages dans la conduite de la
réaction (contrdle, flexibilité...). Ce développement de procédé peut également
s’inscrire dans le développement de la synthése de nouvelles résines si I’impact du

procédé est démontré.

Afin d’aborder ces différents points, il est nécessaire de distinguer et quantifier les
phénoménes relevant des processus réactionnels des processus intimement liés aux
caractéristiques intrinséques du procédé (temps caractéristiques de mélange, de transfert
thermique...). Ceci implique d’acquérir un bon niveau de connaissances de la réaction afin de
vérifier, d’approfondir et de comprendre son déroulement. Afin de développer cet aspect,
nous nous appuierons sur 1’é¢tude de I'impact des parametres opératoires dans une
configuration identique a celle actuellement adoptée, le réacteur semi fermé. Ces résultats
seront confrontés a ceux obtenus par la mise en ceuvre de la réaction dans une configuration

continue permettant de s’affranchir des limitations de la structure semi fermée, a savoir le
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mélange et le transfert thermique. Cette étude menée a la fois dans les deux structures de

procédé doit permettre, par la confrontation des résultats :

- d’¢établir la sensibilité de la réaction aux performances du procédé suivant le critére

considéré

- d’acquérir une connaissance approfondie de la réaction par une mise en évidence
expérimentale de I’impact des concentrations des réactifs, des éventuels problémes

de sélectivité afin de mieux cerner les aspects réactionnels

- de définir la structure de procédé la plus adaptée tout en précisant le réel apport des

outils d’intensification

Pour atteindre ces objectifs, il est nécessaire de mettre au point une méthode analytique fiable
pour la caractérisation de 1’acide polysilicique formé en fin de coulée du silicate. Cette
analyse serait avantageusement complétée par une caractérisation plus fine de la structure et
de la composition des polymeéres contenus dans le silicate de sodium : ils définissent la

distribution initiale a partir de laquelle se développeront les futures macromolécules.

Parallelement a 1’aspect analytique, il est également nécessaire de développer un banc d’essai
permettant de répondre aux exigences précisées et permettant la syntheése dans les deux
structures de procédé étudiées. Le développement de ces deux aspects complémentaires,
présenté¢ dans le chapitre suivant, doit nous permettre d’atteindre un bon niveau de
connaissance de la réaction en vue de la compréhension des phénomeénes mis en jeu et de la

maitrise de la conduite de la réaction en mode continu et semi fermé.
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Outils de caracteérisation de la synthese des acides polysiliciques

CHAPITRE II - Outils de caractérisation de la synthése des acides
polysiliciques : méthode analytique et banc d’essai

I1.1 Introduction

La compréhension de la chimie mise en ceuvre nécessite le développement de deux aspects
essentiels et complémentaires :
= une méthode analytique fiable qui permet une caractérisation directe du milieu
réactionnel
= un banc d’essai qui offre, par la diversité des structures de procédé et la maitrise des
différents parametres opératoires, d’accéder a une information indirecte sur la
réaction, via ’analyse.
Dans ce chapitre, nous nous proposons de présenter d’une part la méthode analytique
développée afin de caractériser les acides polysiliciques synthétisés et d’autre part le banc
d’essai que nous avons congu pour cette synthese. Contrairement a la caractérisation de la
silice précipitée, le panel de méthodes analytiques est fort réduit et la méthode développée est
issue d’une étroite collaboration avec le service analytique du centre de recherches Rhodia.
Elle nous permettra de caractériser le milieu réactionnel avec une mesure fiable, reproductible
et aisée a mettre en ceuvre.
L’analyse critique du procédé de synthése actuel réalisée au regard des données
bibliographiques nous a amené a recenser les éventuels parametres opératoires sensibles et les
lacunes du procédé en mode semi fermé. Cette réflexion a guidé la conception du banc qui
doit permettre la synthése dans différentes configurations de procéd¢, avec intensification du
mélange en continu, et se montrer polyvalent en vue de I’éventuelle étude de divers outils

d’intensification.

I1.2 Méthode analytique

Les méthodes analytiques de caractérisation des résines tout au long de I’étape d’hydrolyse
sont peu développées et nous nous proposons de rappeler, via un organigramme synthétisant
les différentes opérations durant cette étape, quelles sont les mesures effectuées actuellement

afin de controler la synthése.
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Figure II. 1 : caractérisations analytiques du milieu réactionnel au cours de I'étape d'hydrolyse

Comme nous 1’avons précisé dans le premier chapitre, aucune analyse de 1’acide polysilicique
n’est effectuée en fin de coulée du silicate de sodium.
L’unique caractérisation des résines produites a lieu en fin d’étape d’hydrolyse et consiste en
une mesure de la viscosité d’une solution comprenant un pourcentage massique défini de
résines dissoutes dans un solvant organique (xyléne, toluéne, white-spirit). Cette viscosité est
fortement liée :
= 3 la distribution des polymeéres, déterminée en chromatographie liquide d’exclusion
stérique (annexe A), I’¢luent étant le THF
* au taux de fonctions silanols résiduelles, susceptibles d’engendrer des interactions par
liaisons hydrogeénes entre plusieurs macromolécules. Ce dernier est déterminé par

spectroscopie infra rouge en solvant organique ou sur matiere seche.

En vue d’obtenir des résines conformes apres formulation, la viscosité et le taux de fonctions
silanols résiduel sont les deux grandeurs déterminantes. C’est pourquoi des spécifications sont
imposées pour ces deux grandeurs et sont fonction des propriétés d’application souhaitées.
Etant donné que la viscosité et le taux de fonctions silanols sont fortement liés a la
distribution des masses des polymeres, les contraintes sur les caractéristiques de la
distribution de la résine en découlent mais sont moins bien définies. La distribution des
masses de la résine finale est en grande partie déterminée par la polycondensation des
polymeres de silicate de sodium sous catalyse acide qu’il est par conséquent nécessaire de
caractériser au mieux. Des caractéristiques analytiques similaires a celles déterminées sur la

résine finale en fin de procédé seraient des plus intéressantes pour suivre la formation des
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acides polysiliciques. Elles permettraient d’effectuer une comparaison quantitative entre le
produit final et le produit intermédiaire issu de la polycondensation, permettant

I’identification de I’impact des paramétres opératoires.

I1.2.1 Caractérisation des acides polysiliciques (APS)

Nous nous sommes dans un premier temps intéressés aux méthodes de caractérisation des
acides polysiliciques adoptées dans les études bibliographiques présentées dans le premier

chapitre.
I1.2.1.1 Données bibliographiques

Afin d’effectuer une analyse représentative du milieu au temps de prélévement, il est
nécessaire de s’assurer de la stabilit¢ de [’échantillon prélevé. La réaction de
polycondensation étant rapide, les prélévements réalisés risquent en effet d’évoluer entre le
temps de prélévement et celui de la mesure effective. Au cours de ses travaux de recherche
concernant le temps de gélification d’un milieu composé d’acides polysiliciques que 1’on
laisse évoluer au cours du temps, Iler (1979) a déterminé la valeur de pH voisine de deux ou
trois, suivant ’acide utilisé, qui assure la plus grande durée de stabilit¢ du milieu. Ceci
explique que la plupart des études référencées dans le chapitre I est basée sur un
¢chantillonnage consistant :
= en une dilution de I’échantillon, induisant un ralentissement de la polymérisation par
une diminution des concentrations des réactifs
* en un ajustement rapide de son pH a 2 afin de conférer au milieu la plus grande
stabilité.
La caractérisation du milieu peut alors étre entreprise. Elle repose en général sur une méthode
de dosage colorimétrique de la silice diluée en solution sous forme de Si(OH)4 . Le principe
du dosage est basé sur la réaction entre I’acide molybdique et le monomere Si(OH)s qui
conduit a la formation de 1’acide silicomolydbique H4SiMo0;,040, responsable de la coloration
jaune du milieu et dont la concentration est déterminée par spectrophotométrie a la longueur

d’onde de 425 nm.

Si I’on souhaite caractériser un milieu polydispersé, un premier dosage est effectué¢ afin de

déterminer la concentration en monomere. Puis a I’aide d’une méthode de séparation
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chromatographique, (papier, chromatographie de gel, chromatographie en phase gaz), les
polymeres sont séparés et collectés par fraction. La fraction peut étre alors caractérisée :
» par la détermination de la concentration totale en silice (spectroscopie de masse
(Hoebbel et al. (1973)), mesure de la diffusion de la lumiére (Audsley et al (1962)).
» par dosage avec I’acide molybdique des monomeres issus de la dépolymérisation des
macromolécules fractionnées selon différentes et longues procédures (Wiecker et al

(1969)., O’Connor (1961)).

La distribution des masses des polymeres est ainsi établie. L’ensemble de la méthode nous est
apparu longue, et fastidieuse a mettre en oeuvre. La méthode de « blocage» de la
polymérisation semble adaptée a des milieux tres dilués, mais dans quelle mesure est elle
efficace lorsque la concentration en silice devient importante ? La synthése dans notre étude
étant effectuée en milieu trés acide, pH=0, I’ajustement du pH a 2 nécessite 1’introduction de
soude. Or Iwasaki et al (1980) ont reporté que cet ajout conduit a une prise en gel trés rapide
du milieu et qu’il est donc préférable d’introduire des résines €changeuses d’anions OH,
assez colteuses. Concernant le dosage des monomeres, comment peut on étre assuré que
I’on dose uniquement cette espece ? Elle peut étre issue de la dépolymérisation d’autres
macromolécules dont le degré de polymérisation est 1égérement supérieur.

Les méthodes chromatographiques semblent cependant bien adaptées a la séparation des
milieux polydispersés d’acides polysiliciques. Fort de ce constat et sur la base de 1’expérience
de Rhodia, nous avons développé notre propre protocole analytique, d’autant plus que les
avancées technologiques des systémes analytiques permettent d’envisager des méthodes plus

performantes.
11.2.1.2 Méthode adoptée

La transposition directe des méthodes analytiques de caractérisation des résines finales aux

cas des acides polysiliciques (APS) n’a pas conduit a des résultats satisfaisants :

= Jes APS sont tres peu solubles dans le THF et conduisent a une démixtion instantanée
du milieu. Nous avons montré que cette solution, proposée par Rhodia dans un
premier temps, ne permettait pas une caractérisation fiable de la distribution du milieu.
= Jles échantillons d’APS contenant majoritairement de I’eau saturent les mesures en

spectroscopie infra rouge. Cette solution, que nous avions cherchée a développer afin

28



Outils de caracteérisation de la synthese des acides polysiliciques

de déterminer le taux de fonctions silanols, n’a pas donné de résultas satisfaisants que

ce soit en transmission (cellule CaCl,) ou en réflexion (cellule ZnSe).

Nous nous sommes alors appuyés sur une ¢tude réalisée par Dubois et al (1992). Ce travail
réalisé en interne chez Rhodia a permis de montrer, par la mesure du temps de gel d’une
solution d’APS dont on suit I’évolution au cours du temps, I’impact de la dilution et de la
nature du bloqueur (« quencher »).
Ainsi, il est montré que la dilution d’une solution d’APS permet d’allonger sensiblement le
temps de gel du milieu et que I’ajout d’espéces nucléophiles permet de stabiliser plus
efficacement le milieu, pendant plusieurs centaines d’heures. L’ impact cinétique de la dilution
et le caractére nucléophile de 1’espece ajouté, qui conduit a une complexation des fonctions
silanols par liaisons hydrogenes, expliquent ces résultats et permettent d’identifier le
diméthylacétamide (DMAC) comme étant le meilleur complexant, bloqueur de la
polymérisation.
Ce solvant présente de plus ’avantage d’étre couramment employé en chromatographie
liquide d’exclusion stérique, dont le principe est présenté en annexe A. L’étude réalisée
montre de plus la pertinence d’une telle technique afin de caractériser une solution d’acide
polysilicique, le détecteur adopté étant un réfractometre. Ce dernier permet de mesurer la
concentration des différentes classes de polymeres séparées dans les colonnes par mesure de
la différence d’indice de réfraction avec un milieu de référence. Afin d’estimer la masse
correspondante des polymeres, deux types d’approche peuvent alors étre envisagés :

= mesurer une masse absolue en couplant le réfractométre a une mesure

viscosimétrique, permettant de déterminer la viscosité intrinséque qui est reliée a la

masse du polymeére selon une relation de type Mark-Houwink, [77]: a.M fv, ou bien

encore en couplant le réfractometre a une mesure de la diffusion de lumicre laser a
différents angles (MALLS : Multiple Angle Light Laser Scaterring photometry) dont
le signal est proportionnel a la concentration et a la masse du polymere.

= mesurer une masse relative qui consiste a comparer la masse des polyméres a des
polymeéres dont la masse est trés précisément connue. On utilise souvent 1’équivalent
polystyréne. Cette méthode ne repose que sur 1’exploitation du signal du réfractometre
proportionnel a la concentration en polymere. La méthode nécessite un étalonnage des
colonnes par détermination des volumes d’¢lution de différents étalons de masses

connues. Ainsi, il est possible de déterminer une courbe d’étalonnage du type Log
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(My,) = f (Ve). Nous exploitons alors le signal du réfractométre qui est proportionnel a
la concentration des polymeéres pour différents volumes d’¢élution. A I'aide de la

courbe d’¢étalonnage, nous déterminons alors la masse molaire moyenne en

S CM, .G
poids, M, et en nombre, M, , suivant les relations M, :—iZC s M, = C ou

M.

i i

C; et M; sont respectivement la concentration et la masse des polymeéres au volume

d’élution 1.

Nous allons tester ces deux approches a 1’aide de la méthode chromatographique exposée.

I1.2.1.3 Systéme analytique retenu

Eluant Dégazeur Pompe a pistons  Passeur Pré-colonne +  Systéme de
DMAC colonnes détection

\ 4

O 0

A 4

— Collecteur

Figure II. 2 : schéma du systéme analytique adopté

Le corps du systeme chromatographique, présent¢ sur la Figure II. 2 est composé
classiquement d’un dégazeur de solvant précédé d’une pompe a piston HPLC composé d’une
téte a deux pistons afin d’assurer un débit le plus stable possible. Suivent alors le systeme
d’injection automatique, la précolonnne protégeant les deux colonnes de séparation
chromatographique placées a la suite. Plusieurs essais sur différents jeux de colonnes, qui se
distinguent par leur domaine d’exclusion stérique fonction des masses des polymeres a
séparer, nous ont conduit & adopter deux colonnes PLgel MIXED- E dont la taille des
particules est de 3um, placées dans un four a 45°C de fagon a diminuer la viscosité de
I’€luent, le diméthylacétamide. Leur domaine d’exclusion stérique, compris entre 0 et 40000
g/mol en équivalent polystyréne, s’est avéré le plus adapté a notre étude. Il a été nécessaire

d’introduire une concentration de 0.03M de chlorure de tétrabutyl d’ammonium dans I’¢luent
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afin de garantir une trés bonne reproductibilité des séparations. L’ajout de sel
chromatographique a deux effets bénéfiques :
= il inhibe les interactions entre les polymeres et le gel de la colonne et permet d’éviter
les phénomeénes d’exclusion ionique ou d’adsorption ionique des polyméres
= il stabilise les polymeéres et évite d’éventuelles interactions entre eux (phénomeéne

d’agglomération)

A la sortie des colonnes se trouvent les appareils de détection, fonction du type de mesure que
I’on souhaite mettre ceuvre et des composés a analyser. La mesure de la masse absolue est a
priori la plus intéressante puisqu’elle donne acces a la masse réelle du polymére et c’est
naturellement cette premiere solution qui a été envisagée :
= le couplage réfractomeétre-viscosimetre, testé dans un premier temps, a conduit a un
trés faible signal du viscosimetre, rendant impossible la détection de la variation des
masses au cours du temps, nettement observable sur le signal du réfractométre. Ce fait
laisse penser que les polymeéres se présentent sous forme de spheres.

= le couplage réfractométe-MALLS a donné dans un premier temps des résultats tres

satisfaisants.
0.012
== Signal du MALLS
== S1gnal du réfractometre
0.008
Volts
0.004 N
i
0.000
-0.004 1 | 1 1 1 1 | I I I I
5 20 25 a0
WVolume (ml)

Figure II. 3 : Chromatogramme obtenu a l'aide du couplage MALLS-Réfractometre

La Figure II. 3 illustre un chromatogramme type obtenu lors de 1’analyse d’un mélange
d’acides polysiliciques. La détection des APS correspond au massif composé de deux pics
principaux compris entre 9 et 15 ml, les pics suivant correspondent aux différents composés

du milieu (eau, HCI,...) que nous avons identifiés par injection d’un blanc.
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Les détecteurs que sont le MALLS et le réfractométre donnent une réponse proportionnelle :

2
: d .

* dans le cas du MALLS, au produit C sio, (d_n) M, ou CS,.O2 est la concentration en

c

2
. dn , o , .
groupement SiO», [d—j est I’écart d’indice de réfraction entre le solvant contenant le
c

polymere et le solvant pur par unité de concentration, élevé au carré, et M, est la

masse des polymeéres
. \ . dn
* pour le réfractometre, au produit C 50, Jo
c
Ceci explique la complémentarité des deux outils afin de déterminer la masse absolue des

polymeres : la valeur (j—nj étant connue a partir de tables et égale a 0.058, le signal du
c

réfractometre permet de déterminer la concentration, puis 1’exploitation du signal du MALLS
permet de calculer la masse du polymeére. Considérons alors deux classes de polymeéres ayant
une méme concentration, celle qui contient les polymeres de plus grande masse se caractérise
par une plus forte intensité de réponse du MALLS. Le principe de séparation adopté, basé sur
I’exclusion stérique (annexe A), implique par conséquent que pour une méme intensité de
réponse du réfractometre obtenue a deux volumes d’¢lution différents, la réponse du MALLS
doit étre plus ¢élevée pour le plus faible volume d’¢élution : c’est ce que nous observons sur la
Figure II. 3.

Bien que la technique du MALLS, reposant sur la mesure de la diffusion de la lumiére, soit
particulierement bien adaptée pour la détection de particules dont le poids moléculaire est
assez ¢€levé, supérieur a 10000 g/mol, les premiers résultats sont encourageants. Les mesures
effectuées sont sensibles et cohérentes vis-a-vis des conditions opératoires et fournissent une
valeur absolue moyenne en poids de I’ordre de 6000 g/mol.

Puis au cours des analyses, des limitations sont apparues. Suivant le lot de DMAC utilisé pour
la chromatographie et 1’échantillonnage, le signal enregistré par le MALLS est d’une tres
faible intensité, voire nulle. Si bien que toute perturbation éventuelle (impuretés contenues
dans le solvant, dans le milieu a caractériser, dans les colonnes...) provoquent une réponse de
détection du MALLS conduisant a des résultats aberrants dont une illustration est proposée
sur la Figure II. 4. Sur cette figure, nous pouvons remarquer que les familles de type A et B
présentent les mémes concentrations (méme intensité de la réponse du réfractometre).

L’exploitation du signal du MALLS nous conduit a conclure que la famille de type B est

32



Outils de caracteérisation de la synthese des acides polysiliciques

composé de polymeres plus lourds que ceux de la famille A, ce qui est en désaccord avec le

principe de séparation mis en ceuvre selon lequel les plus grands volumes d’élution

correspondent aux plus légers polymeres.

0.5
I : = Signal du réfractometre
04 ; _3 Signal du MALLS
; i o
0.3 R
Volts [ s
01 :
L Iso-concentration !
o0 % \-{aﬂ__
i :
P [ 1 1 1 1 1 i 1 E | 1 1 1 1
0 1 20 a0

Volume (ml)

Figure II. 4 : Chromatogramme d'un mélange d'APS obtenu a 'aide du couplage MALLS-Réfractometre

Ces difficultés, que 1’on soupgonne fortement liées a la qualité du DMAC utilisé, n’ont pu étre
résolues au cours de 1’¢étude et nous ont conduit a écarter 1’utilisation du MALLS.

Le signal du réfractomeétre n’étant pas affecté par ces phénoménes, nous calculons les masses
des acides polysiliciques en équivalent polystyréne, ce qui a donné de trés bons résultats en
terme de reproductibilité et de sensibilité, quelque soit le lot de DMAC utilisé.

Par ailleurs, 1’observation précise des signaux du réfractometre (figure I1.3 et 11.4) met en
¢vidence des épaulements centrés sur les mémes volumes, ce qui nous a amené a proposer une
déconvolution du signal et un suivi de la polymérisation selon trois principales familles
centrées sur les volumes d’élution de 11.3 ml, 1234 ml et 13.19 ml. Quatre
chromatogrammes obtenus dans des conditions de synthése bien différentes sont présentés sur
la Figure II. 5 et illustrent ces propos. Le travail de déconvolution réalisé est présenté en
annexe B, ainsi que les caractéristiques des colonnes chromatographiques conduisant a

I’obtention des chromatogrammes présentés sur les figures I1.3, 11.4 et I1.5.
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0,0014 -
0,0012 -
0,0010 - o

\ L
0,0008 Vil

0,0006 -

Concentration (g/ml)

0,0004

0,0002

0,0000

12 14
Volume d'élution (ml)

Figure I1. 5 : Illustration des épaulements communs a l'ensemble des spectres

Nous avons cependant pu mettre en évidence que ’origine de ces épaulements est liée
principalement aux caractéristiques des colonnes chromatographiques et, bien que la
décomposition soit probablement représentative de 1’évolution de la concentration des
différentes familles de polyméres composant le milieu, elle n’a pu étre poursuivie suite au
remplacement du jeu de colonnes. Ce changement de colonnes a eu lieu lors de la mise en
service du systéme analytique au laboratoire a Nancy. En effet, le jeu de colonnes adopté est
différent de celui utilis¢ chez Rhodia car nous avons opté pour des colonnes plus
performantes en terme de séparation pour la gamme des masses des polymeres que nous
étudions.

Le nouveau jeu de colonnes, composé de deux colonnes identiques PL GEL MIXED E qui a
été conservé jusqu’a la fin de 1’étude, nous donne acces a des chromatogrammes composés
d’un massif principal comme illustré sur la Figure II. 6. Le protocole analytique et les
conditions d’analyse conduisant a de tels chromatogrammes sont détaillés en annexe A.
L’injection d’'une méme solution conduit a la superposition des chromatogrammes et confere
a la méthode une excellente reproductibilité. L’injection de deux échantillons issus d’un

méme milieu réactionnel, mais dont I’un est plus concentré en APS (cf. Figure II. 7), conduit
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a des chromatogrammes de forme identique, seule I’intensité de la réponse du réfractometre
differe, ce qui est logique. L exploitation des chromatogrammes conduit a la détermination de
masses en équivalent polystyréne caractérisées par une erreur relative inférieure a 1%. La
méthode adoptée s’est montrée fiable et robuste tout au long de 1’utilisation, I’injection d’un
méme échantillon étant reproduite parfaitement a 1’échelle du temps d’étude et conduisant a
des erreurs relatives sur la détermination de masses en équivalent polystyréne n’excédant

jamais 2 %.

1,80E-05

1,60E-05 1

1,40E-05 1

1,20E-05

1,00E-05

8,00E-06 1

Concentration (g/ml)

6,00E-06 1

4,00E-06 1

2,00E-06 1

0,00E+00

1" 12 13 14 15 16 17

Volume d'élution (ml)

Figure II. 6 : Chromatogramme type obtenu avec deux colonnes PL GEL MIXED E au cours de la
caractérisation d'un milieu composé d'APS

2,50E-05
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1,50E-05 1

1,00E-05 4
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Figure II. 7 : Reproductibilité de la mesure pour la caractérisation d’un méme milieu d’APS réalisé a I’aide de
deux échantillonnages, 1’échantillon conduisant au chromatogramme rose est plus concentré.
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Nous retiendrons que la méthode analytique utilisée est la chromatographie en phase liquide
d’exclusion stérique adoptant un réfractometre comme détecteur. L’exploitation de
I’ensemble des analyses est réalisée a travers le calcul des masses en poids et en nombre des
polymeéres en équivalent polystyréne et ’ensemble des chromatogrammes traités est issu du

méme type de colonnes.

Nous avons également entrepris la caractérisation du silicate de sodium, matiére premicre de

notre étude.

11.2.2 Caractérisation du silicate de sodium

Le controle qualit¢ d’une solution de silicate de sodium est réalis¢ grace a des grandeurs

physiques caractéristiques que nous allons préciser.

11.2.2.1 Propriétés physiques caractéristiques des solutions de silicate de
sodium

Deux mesures physiques sont couramment utilisées pour caractériser la qualité¢ d’un silicate
de sodium : il s’agit de la viscosité et de la densité. La connaissance de ces deux grandeurs
permet de déterminer la concentration en groupement SiO; et Na,O.

Si ’on connait le rapport Si0,/Na,0, la seule mesure de la densité suffit pour déterminer la
composition du mélange, c’est cette dernicre solution qui est mise en ceuvre pour le contrdle
des différentes solutions de silicate préparées, que ce soit au cours de nos essais ou bien chez
Rhodia Silicones.

Cependant, cette méthode implique une caractérisation ponctuelle des solutions. En vue d’un
contrdle qualit¢ en continu, nous avons cherché¢ a développer une méthode de mesure
physique simple a mettre en ceuvre. De par la présence d’espéces ioniques dans le milieu, la
mesure de conductivité a suscité notre intérét. Le travail effectué, présenté et détaillé en
annexe C, montre qu’une solution de silicate de sodium se comporte comme un électrolyte
fort et que la mesure de conductivité est quatre fois plus précise que la mesure de densité pour
caractériser la dilution d’un silicate de sodium aqueux. Cette sensibilité fait de la mesure de la
conductivité une alternative intéressante a la mesure de densité pour la caractérisation d’une
solution de silicate de sodium, d’autant plus que nous montrerons, au cours de I’étude
expérimentale, que la concentration en silicate de sodium est un parametre sensible sur la

synthese. La Figure II. 8 illustre clairement la différence de sensibilité¢ des deux grandeurs
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physiques caractéristiques d’une solution de silicate de sodium en fonction du titre massique
en eau ajoutée pour effectuer la dilution. Nous préconisons par conséquent de remplacer la
mesure de densité par la mesure conductimétrique, beaucoup plus précise, afin d’éviter tout

probléme de qualité sur la résine finale pouvant étre lié a la concentration initiale des réactifs.

50 . . v . . x
1 1) ) 1 1 1 ) _1‘22
—m— Conductivité
| i - 1,20
- O— Densité
E - 1,18
g
p— D
@ 484 L 1,16 3
2 2
B O - 1,14
o D.-D
\ - 1,12
46 +——— - 1,10

4 I b T ol T T T T T
0.50 0.51 0,52 0,53 0,54 0,55 0,56 0,57

Titre massique en eau

Figure I1. 8 : Evolution de la conductivité et de la densité d’une solution de silicate de sodium en fonction du
titre massique en eau ajoutée

11.2.2.2 Caractérisation de la distribution d’un silicate de sodium

Bien que nous disposons d’une estimation de la masse moyenne en poids, de 1’ordre de
1000g/mol, de la masse moyenne en nombre comprise entre 500 et 900 g/mol proposée par
Chevallier (1980) pour un silicate dont le rapport molaire est voisin de 3.5, une caractérisation
plus précise de la distribution des polymeéres est intéressante en vue d’une meilleure

compréhension de la chimie mise en ceuvre et d’une éventuelle modélisation.
11.2.2.2.1 Nature des polymeéres composant un silicate de sodium

Afin de déterminer la structure des polymeéres d’un silicate de sodium, la RMN du silicium est
une des techniques les plus précieuses. Elle permet de distinguer les atomes de silicium ayant
des substituants différents : Q; correspond a un atome de silicium participant a i liaison(s)
siloxane(s), 1 variant de 0 a 4. Cette méthode n’est pas disponible au laboratoire mais une

¢tude réalisée chez Rhodia nous permet de préciser la structure des polymeres de silicate.
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L’étude de Chevallier (1980) montre que le silicate de sodium est composé de polymeéres dont
la structure évolue en fonction du rapport molaire, inchangé au cours notre étude, de la
concentration en SiO, et également en fonction de 1’ajout de sels de sodium dans le milieu.
L’examen statique de la structure des silicates permet d’établir les tendances suivantes :
= La quantité d’especes plus fortement polymérisées croit avec la concentration en SiO,
= L’introduction de sels de sodium (NaCl, Na,SO4) augmente considérablement la
masse moyenne en poids
Un suivi de I’évolution cinétique de la nature des espéces, au cours de la dilution d’un silicate
concentré, montre que les polymeres subissent immédiatement une dépolymérisation. Celle-ci
touche majoritairement des oligomeres linéaires, composé€s jusqu’a 6 atomes de silicium. Ces
résultats sont cohérents avec ceux obtenus par O’Connor (1961), réalisés par dosage du
complexe silicomolybdique en spectophotométrie. Cette dépolymérisation est suivie d’une

repolymérisation fonction du taux de dilution adopté.
11.2.2.2.2 Distribution initiale des polyméres

La distribution d’un mélange de polymeéres est établie en fonction des rayons
hydrodynamiques des polymeres que ’on peut caractériser par une mesure directe sur le

milieu ou aprés séparation des polymeres du milieu.

= Chromatographie d’exclusion stérique

I1 est naturel d’envisager cette technique dont I’efficacité a été¢ démontrée pour la séparation
des acides polysiliciques. Nous avons par conséquent tenté de solubiliser le silicate de sodium
dans le DMAC. Quelque soit la concentration de sel chromatographique adoptée, atteignant
son seuil de solubilité pour les plus fortes concentrations, I’ajout de silicate de sodium dans le
DMAC engendre un trouble de la solution qui ne se dissipe pas, quelque soit le temps de
repos. La solution est extrémement difficile a filtrer et 1’analyse HPLC n’a donné aucun
résultat significatif. Une diminution de la concentration en silicate dans I’échantillon n’a pas
permis d’améliorer les conditions, pas plus que I’introduction d’acide chlorhydrique dans les
¢chantillons, susceptible d’éliminer le sodium des silicates.

Cet ¢luent ne convenant pas, nous avons alors envisagé¢ d’effectuer ’analyse a I’aide de
colonnes aqueuses, le silicate étant parfaitement miscible a 1’eau. Cependant, la tres forte
dilution du silicate dans les colonnes, qui n’est pas stabilisé par le solvant, risque de modifier

profondément sa structure, rendant la mesure non représentative. L’analyse a tout de méme
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¢té entreprise et confiée a une société spécialisée. L’injection de la solution de silicate
concentrée a conduit au bouchage des colonnes, probablement engendré par une trés forte
adsorption des polymeéres sur le gel des colonnes. 11 a été procédé alors a une prédilution de la
solution avec ajout de sel de sodium, dans le but de stabiliser les polymeéres, ce qui est de
nature a modifier fortement les équilibres des polymeres en milieu dilué. Le chromatogramme
obtenu met en évidence une forte polydispersité que nous ne pouvons exploiter en raison des
modifications importantes de la structure du silicate engendrées par les conditions opératoires

analytiques.

= Mesures en diffusion de la lumiére

Les analyses en diffusion de la lumicre, réalisées a 1’aide d’un nanosizer dont la limite basse
de détection en taille est théoriquement de 1’ordre de quelques nanométres, n’ont pas conduit
a une détermination fiable et reproductible de la distribution, dont la taille moyenne mesurée
est de I’ordre du nanométre. Cette technique, utilisée également par Boschel et al. (2003) pour
caractériser des silicates similaires a celui adopté dans notre étude, montre 1’existence de trois
principales familles caractérisées par des rayons hydrodynamiques égaux a 0.48 + 0.04 nm, 9
+ 3 nm, 85 + 10 nm pour des concentrations de silicate proches de nos conditions. IIs mettent
¢galement en évidence les phénomenes de dépolymérisation du silicate lors de sa dilution, en
accord avec les travaux précédemment cités. La différence d’efficacité de la méme technique
s’explique en partie par la puissance du laser utilisé, moindre dans notre cas, et la longueur
d’onde du faisceau, plus ¢levée dans notre étude ce qui réduit I’intensité diffusée. Cependant,
la détection de particules dont le rayon est inférieur au nanomeétre laisse perplexe en
considération de la limite de détection de la méthode. La mesure d’un rayon hydrodynamique
de l'ordre de la centaine de nanometres, dans la gamme de détection de notre équipement,

n’est pas en accord avec nos mesures.

Nous retiendrons que le silicate de sodium, sensible aux effets de dilution, est composé d’un
ensemble de polymeres polydisperses, dont le rayon hydrodynamique est de 1’ordre du

nanometre et dont la masse moyenne en poids de la distribution avoisine 1000 g/mol.

Conclusions : Nous avons désormais a disposition une méthode analytique fiable et robuste
en vue de la caractérisation d’un milieu polydispersé d’acide polysilicique. La

chromatographie en phase liquide, basée sur le principe d’exclusion stérique, nous permet
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d’accéder a la distribution des polymeres et aux masses moyennes en poids et en nombre en
équivalent polystyréene. Le protocole analytique, différent de celui adopté pour la
caractérisation de la résine finale, ne permet pas une comparaison quantitative des
distributions mais qualitative. Les données bibliographiques sur le silicate de sodium n’ont
pu étre sensiblement enrichies et approfondies par nos travaux qui ont tout de méme permis
de vérifier un certain nombre de résultats : le silicate de sodium est un milieu polydispersé de
faible masse molaire moyenne. L’ensemble de ces informations est précieux en vue de I’étude
de I'impact des parametres opératoires et de la structure de procédé sur la réaction de

polycondensation qui a nécessité le développement d’un banc d’essai.

I1.3 Banc d’essai

Le banc d’essai développé doit répondre a un certain nombre d’exigences techniques et

structurelles qui ont conditionné les choix effectués.

I1.3.1 Criteéres et contraintes de fonctionnement

D’un point de vue conceptuel, le pilote doit permettre la synthése de 1’acide polysilique dans
les deux types de configurations étudiées, semi fermée et continue. La configuration continue
doit assurer un mélange efficace en vue d’une maitrise des réactions rapides que les données
bibliographiques laissent supposer. La structure développée doit de plus offrir une certaine
modularit¢ en vue du test éventuel d’autres mélangeurs et d’une utilisation ultérieure,

permettant la pérennisation de 1’installation.

La compatibilit¢ chimique des réactifs avec les matériaux est un point important. Les
propriétés corrosives de 1’acide chlorhydrique concentré, jusqu’a 20 % en masse,
conditionnent en effet le choix des matériaux. Le silicate de sodium quant a lui ne pose aucun
probléme particulier, seule la présence de particules en suspension est a souligner. En vue de
I’éventuelle ¢étude de la phase de ralentissement de la polycondensation par ajout
d’isopropanol, nous devons également tenir compte du caracteére inflammable et explosif de

ce produit.

Expérimentalement, 1’identification de I’ensemble des parametres opératoires susceptibles

d’étre sensibles nous oriente vers une conception qui doit permettre :
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= Le contrdle de la température des réactifs et des réacteurs

= Lavariation de I’efficacité de mélange dans les deux configurations étudiées

= Le controle précis des débits pouvant atteindre pour chaque réactif 100 L/h dans la
configuration continue, un débit total moyen de travail étant fixé a 100 L/h

= La mesure de la perte de charge dans la structure continue intensifiant le mélange afin
d’estimer la puissance volumique dissipée

= La variation du temps de passage a méme débit. Pour un débit de 100 L/h, le temps de
passage doit étre d’au moins trois minutes, correspondant au temps réactionnel en
mode semi fermé.

En vue de son implantation et d’éventuels déplacements, les dimensions externes du chassis

sont fixées.

I1.3.2 Solutions technologiques retenues

= Le mélangeur rapide et les réacteurs
Le mélangeur rapide adopté est un mélangeur a jets tangentiels développé au LSGC. Le débit
de chaque réactif est divisé en deux courants qui sont introduits dans le mélangeur de facon

diamétralement opposées, mais légerement décalées, comme illustré sur la Figure II. 9:

Figure II. 9 : Principe du mélangeur rapide adopté pour 1'étude de la synthése des acides polysiliciques

Ce mélangeur a ¢été le support d’études précédentes et a fait preuve d’une bonne efficacité de
mélange pour la maitrise de réactions dont le temps de réaction est de I’ordre de 0.1s. Les
canaux d’injection des réactifs ont un diametre de 1 mm sur une longueur de quelques
millimétres pour les entrées, le canal de sortie a un diametre de 4 mm. Ces caractéristiques
sont a I’origine de sa dénomination : mélangeur 114T. Le mélangeur n’engendre pas une perte
de charge prohibitive et est monté sur un systéme amovible en vue de tester d’autres

mélangeurs. Le courant a la sortie du micromélangeur est étre orienté dans un réacteur
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tubulaire qui offre une meilleure sélectivité théorique si I’écoulement s’apparente a celui d’un
réacteur piston parfait. La caractérisation de 1’écoulement dans le réacteur tubulaire est
présentée dans le paragraphe 11.3.3.2.1. Le volume de ce réacteur est tel qu’il assure, pour un
débit total de 100 L/h, un temps de passage d’au moins trois minutes. La solution retenue est
un réacteur tubulaire dont la longueur est de 55 métres pour un diamétre interne de 10 mm. En
incluant le volume de la tuyauterie de raccord, le volume estimé pour ce réacteur, décomposé
en quatre rangées de spires, est de 4.5 L. En continu, le régime permanent peut étre considéré
atteint pour des temps égaux a trois fois le temps de passage conduisant a un volume des
récipients de stockage supérieur a 20 litres, la valeur de 30 litres a donc été retenue.

Le réacteur fermé est identique a celui adopté pour I’étude de I’étape d’hydrolyse chez Rhodia
Recherches. Il s’agit d’un réacteur en verre de 3 L thermostat¢ a 1’aide d’une double
enveloppe. Le systtme de mélange est similaire a celui adopté a 1’échelle industrielle,
comprenant une turbine ouverte a 3 pales relevées courbes et deux queues de castor (chicanes
n’étant pas accolées a la paroi du réacteur) limitant la formation de vortex. La description

technique du réacteur de laboratoire est présentée en annexe D.

= Conception et développement du pilote

Les cuves agitées de stockage, ventilées, sont refroidies a 1’aide de serpentins, assurant un
meilleur transfert thermique qu’une double enveloppe. Leur dimensionnement assure une
faible perte de charge et un régime d’écoulement turbulent permettant un abaissement de la
température de 20°C en 20 minutes environ. Le bac contenant les rangées de spires
composant le réacteur tubulaire est refroidi par circulation interne du caloporteur. En vue
d’assurer un débit constant, on utilise des pompes a engrenages électromagnétiques, précédées
de filtres. Le circuit aval comporte des débitmetres a roues ovales dont la précision de mesure
est inférieure au pourcent.

Le schéma de I’installation, développé en fonction des critéres de dimensionnement, est
présenté sur la Figure I1.10 et la disposition spatiale de I’ensemble des éléments dans le

chassis ainsi qu’une photographie du montage en annexe E.
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= Choix des matériaux

Les cuves de stockage et canalisations sont en PVC-U dont les caractéristiques d’utilisation
maximales sont une température de fonctionnement de 60°C et une pression de service de 10
bars.

Les alliages métalliques compatibles avec 1’acide chlorhydrique sont entre autres 1’hastelloy,
adopté pour la téte de pompe et le clapet anti-retour sur la ligne d’acide, et I’inconel 625
utilisé pour le serpentin de refroidissement de sa cuve de stockage. La réalisation du
mélangeur nécessite le forage de conduits de 1 mm. L’inconel 625, matériau trés dur, s’est
avéré inadéquat car il requiert des techniques spécifiques de fabrication non disponibles au
LSGC. Nous avons alors opté pour une décomposition du mélangeur en différentes parties,
considérées suivant leurs fonctionnalités. La bague contenant les buses d’injection est en
PTFE et les chambres de refroidissement en inconel. Le tout est suivi par une piéce en PVC-U
permettant d’introduire un thermocouple et assurant le raccordement avec une vanne trois

voies vers les réacteurs. Les plans détaillés et schémas techniques de ce dernier sont présentés

en annexe F.

Chambres de
refroidissement

Bague d’injection
Raccord PVC

Emplacement
thermocouple

Figure II. 11 : Assemblage du mélangeur rapide et implantation dans le pilote

Le réacteur tubulaire est réalis€¢ en inox 316 comptes tenus de sa longueur importante et du
caractére moins corrosif de I’acide chlorhydrique, ce dernier étant dilué lors de sa mise en

ceuvre réactionnelle dans le mélangeur précédant le réacteur tubulaire.

I1.3.3 Caractérisation des structures de procédé

Avant de débuter 1’étude expérimentale, il est nécessaire de préciser les performances des

outils adoptés pour les deux modes de procédé. Les données bibliographiques sur la synthése
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des acides polysiliciques laissent supposer 1’existence de phénomeénes réactionnels rapides
sensibles aux conditions de mélange. Quelles sont les performances en terme de mélange
offertes par chaque structure de procédé ? Quels sont les parameétres opératoires susceptibles
de modifier la qualit¢ du mélange du milieu ? Il existe différentes facons de caractériser
I’efficacité de mélange d’un réacteur et cet aspect, ainsi que les notions, concepts et modeles
relatifs au mélange, seront développées d’une maniére générale dans le chapitre IV. L étude
détaillée du travail accompli dans les deux modes y sera également présentée et nous
n’exposerons ici que les résultats essentiels, proches des conditions opératoires adoptées pour
la synthése des acides polysiliciques. En complément, I’écoulement dans le réacteur tubulaire,
en aval du mélangeur, sera ici présenté. S’approche-t-il d’un écoulement théorique de type
piston, lui conférant de meilleures performances en terme de sélectivité qu’une cuve agitée?
Dans le cas contraire, est il possible de définir un domaine de fonctionnement permettant de

s’en approcher ? C’est ce a quoi nous nous proposons de répondre.
I1.3.3.1 Mode semi fermé

En terme de mélange, le réacteur agité a fait I’objet de nombreuses études et a donné lieu a un
nombre considérable de communications. De tels réacteurs sont trés souvent utilisés en mode
semi fermé, qui permet par le contrdle de I"apport d’un des réactifs d’améliorer le transfert
thermique, la sélectivité de certains systémes réactionnels. Cependant, la caractérisation des
performances de mélange de telles structures, lorsque le volume du réactif apporté est
important (du méme ordre de grandeur que celui se trouvant en pied de cuve), n’a pas été
clairement déterminée. Contrairement au mode continu, une des difficultés que nous
illustrerons dans le chapitre IV consiste a définir un temps caractéristique de mélange de la
structure de procéd¢, ¢’est pourquoi une synthése des résultats qualitatives est présentée ici.

Dans cette structure et ces conditions opératoires, nous avons pu mettre en évidence que la
seule considération de la puissance spécifique dissipée localement par 1’agitation n’est pas a
méme d’expliquer les processus de mélange. Cette puissance est entre autre fonction du point
d’injection et de la vitesse d’agitation, qui intervient également dans 1’estimation du temps de
mésomélange. Or le volume que créé I’impact du jet de silicate de sodium avec la nappe
d’acide chlorhydrique est proportionnel a ce temps et a la vitesse du fluide en premiére
approximation. Aussi, en fonction de la vitesse d’agitation, de la vitesse du fluide coulé au
point d’impact, I’énergie cinétique du fluide et le volume de dissipation de cette énergie sont
définis. Ces conditions fixent la valeur de la puissance cinétique spécifique dissipée

localement qui, en fonction de la puissance spécifique dissipée localement par 1’agitation,
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peuvent modifier les processus de mélange dominants et I’impact des parameétres opératoires.
Si par exemple la puissance cinétique apportée par le jet est nettement supérieure a la
puissance locale dissipée par 1’agitation, une augmentation de la vitesse d’agitation aura peu
d’effet sur les conditions de mélange et inversement. La complexité de ces processus est de
plus renforcé par les effets de concentration des réactifs qui, lorsqu’ils sont mis en ceuvre a de
fortes concentrations, sont susceptibles de modifier la compétition entre les processus de
mélange et les processus réactionnels par une augmentation de la vitesse des réactions. Ainsi,
des conditions de mélange peuvent étre satisfaisantes pour un jeu de concentration et de
paramétres opératoires du procédé et s’avérer inadaptées si les concentrations augmentent,
toutes choses étant égales par ailleurs.

C’est a travers ces considérations que seront exploités les résultats expérimentaux concernant

la synthése des acides polysiliciques que nous présenterons dans le chapitre III.
11.3.3.2 Mode continu

La caractérisation de la configuration continue nécessite de préciser les performances du

mélangeur et I’écoulement assuré par le réacteur tubulaire en aval.

11.3.3.2.1 Performance du mélangeur 114T

Afin de juger de I’adéquation d’un outil de mélange en vue de la mise en oeuvre d’un systéme
réactionnel chimique présentant de problemes de sélectivité, il est intéressant de pouvoir
quantifier la compétition entre les processus réactionnels et les processus de mélange dans cet
outil. Pour se faire, des temps caractéristiques a chaque processus sont introduits et c’est la
comparaison entre ces deux grandeurs, le temps de réaction et le temps de mélange, qui
permet d’estimer la validité du choix technologique envisagé. Le temps de réaction représente
le temps nécessaire pour que la réaction se soit sensiblement déroulée et le temps de mélange,
le temps nécessaire a I’homogénéisation du milieu. On comprend bien par conséquent que si
le temps de mélange est nettement inférieur au temps de réaction, le milieu sera mélangé
avant méme que la réaction ne se déroule de fagon conséquente, ce qui permet une bonne
maitrise de la sélectivité du systéme et inversement. C’est pourquoi il est important de
caractériser 1’efficacité de mélange d’un outil en terme de temps de mélange, qui est une
grandeur caractéristique intrinséque de 1’outil et indépendante du systéme réactionnel que 1’on

met en oeuvre.
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Le temps de mélange n’est pas une grandeur accessible directement par 1’expérience que nous
avons mise en ceuvre et c’est a 1’aide d’un modele de mélange que ’on accede a son
estimation. Le type de modéle adopté pour caractériser I’outil est un modele de type IEM,
développé et détaillé dans le chapitre IV. Ainsi, a chaque essai expérimental, nous associons
un temps de mélange a un débit de travail. La Figure II. 12 présente 1’évolution du temps de

mélange en fonction du débit total de travail.

3,00E-02

2,50E-02

2,00E-02

tm (s)

1,50E-02 -

1,00E-02 -

5,00E-03 -

0,00E+00
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Figure II. 12 : Evolution du temps caractéristique de mélange dans le mélangeur continu en fonction du débit de
travail

Nous pouvons remarquer que 1’outil adopté assure des temps de mélange inférieur a 0.03 s
pour un débit total de travail supérieur a 15 L/h, ce qui confére a cette technologie de bonnes
performances de mélange. Nous pouvons également constater que plus le débit augmente et
plus la qualit¢ de mélange assurée est grande : ce résultat est logique puisque la puissance
dissipée pour assurer le mélange est nettement plus conséquente. Il est alors possible
d’atteindre des temps de mélange de 1I’ordre du milliéme de seconde pour des débits de 1’ordre
de 100 L/h. Cette variation du temps de mélange, pouvant atteindre un facteur 10 selon les
conditions de débit adoptées, est intéressante en vue de 1’¢tude de I’influence de la qualité du

mélange sur la synthése des acides polysiliciques.
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Une fois les réactifs mélangés, quel type d’écoulement le réacteur tubulaire assure-t-il au

fluide réactionnel ?

11.3.3.2.2 Caractérisation de I’écoulement dans le réacteur tubulaire

Afin de caractériser le régime d’écoulement dans le réacteur tubulaire, nous avons réalisé des
mesures de distribution de temps de séjour (DTS) dans les 4 rangées de spires le composant
pour des débits totaux variant de 20 a 115 L/h. Ces DTS sont réalisées par injection, a la sortie
du micromélangeur, d’une solution concentrée de NaCl sous forme d’un dirac. L’acquisition
est effectuée grace a deux sondes de conductimétrie, 1’'une étant placée juste apres la zone
d’injection et I’autre en sortie du systeme étudié.

Nous présentons un résultat expérimental type obtenu pour un débit total égal a 45.7 L/h sur

Figure II. 13 :
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Figure II. 13 : Réponse a un dirac effectué¢ au temps 0 dans les 4 rangées de spires ; Vy, =4.5 L, Q=45.7L/h

Le profil du signal de sortie est typique d’un écoulement tubulaire qui est caractérisé par un
front raide ascendant et d’une partie décroissante qui traine plus ou moins. Ce profil type se
retrouve pour I’ensemble des injections et afin de synthétiser 1’ensemble des résultats en

fonction du débit, nous avons caractérisé les réponses en calculant le nombre de Péclet (Pe)
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correspondant (modele d’écoulement de type piston a dispersion axial), et le nombre de
mélangeurs parfaitement agités en cascade équivalent (J). Ces calculs ont été réalisés a 1’aide
du logiciel DTS420Pro, développé et commercialisé par Progepi, centre de PROmotion du
GEnie des Procédés dans I'Industrie. On vérifie la pertinence du calcul effectué¢ en comparant
le volume du réacteur estimé par le modele et le volume théorique de 4.5 L. L’ensemble des
optimisations effectuées conduit a une erreur relative maximum de 1’ordre de 5% dans
I’estimation du volume du réacteur, ce qui est fort satisfaisant.

La variation de la grandeur caractéristique propre a chaque modele en fonction du débit total

est présentée sur la Figure II. 14 :
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Figure II. 14 : Nombre de Péclet et de mélangeurs en cascade calculés en fonction du débit adopté

La variation des deux grandeurs en fonction du débit est cohérente avec ce que I’on pouvait
attendre : plus le débit augmente et plus I’écoulement se rapproche de celui d’un réacteur

piston théorique.
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Le régime d’écoulement est laminaire pour tous les débits adoptés, excepté pour I’essai a 115
L/h ou le nombre de Reynolds est €gal a 4100. Dans ces conditions, il est en général admis
qu’un écoulement est de type piston lorsque le nombre de Péclet est supérieur a 100. Des lors,
nous pouvons considérer que le réacteur tubulaire se comporte comme un réacteur piston, y
compris pour les plus petits débits de travail. Ce réacteur est par conséquent plus sélectif

qu’une cuve agitée.

I1.4 Conclusions

Nous sommes désormais en mesure de caractériser le milieu réactionnel. La détermination de
la masse moyenne en poids et en nombre en équivalent polystyréne nous donne accés a des
grandeurs sensibles permettant une caractérisation et un suivi de 1’évolution du milieu. Le
protocole d’échantillonnage nous permet de bloquer le déroulement de la polycondensation
de facon trés rapide et d’assurer une stabilité des échantillons pendant plusieurs mois. Il est de
plus compatible avec la méthode chromatographique mise en ceuvre, reposant sur I’utilisation
du méme solvant organique, le diméthylacétamide.

La caractérisation du silicate de sodium, via différentes méthodes analytiques, n’a pas permis
d’établir plus précisément sa distribution. Nous retiendrons qu’il est composé d’un ensemble
de polymeéres polydispersés, dont la masse moyenne en poids avoisine 1000 g/mol, qui
présente une sensibilité particuliere aux phénomenes de dilution, conduisant a des €quilibres
différents dépendant de la concentration en groupement SiO».

La conception du banc d’essai permet la synthése des acides polysiliciques dans les deux
configurations de procédé envisagées : la structure continue intégrant un mélangeur rapide a
jets tangentiels performant peut étre précédé d’un réacteur tubulaire plus sélectif qu’une cuve
agitée. Compte tenu de I’emploi d’acide chlorhydrique fortement concentré, un soin
particulier a été apporté au choix des matériaux qui permettent une syntheése sans pollution,
pouvant €tre engendrée par la corrosion, et assure a 1’outil développé une longévité dans le
temps. Ceci est un atout en vue d’un emploi plus polyvalent du banc, d’autant plus que sa
modularité permet de tester différents outils d’intensification et différentes configurations de
procédé.

Le développement de 1’aspect analytique et du banc d’essai nous permettent désormais

d’entreprendre I’étude de la synthése des acides polysiliciques.
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Caractérisation de la chimie et impact de la structure du procédé

CHAPITRE III - Synthése des acides polysiliciques :
caractérisation de la chimie & impact de la structure de procédé

II1.1 Introduction

La réflexion sur le procédé de synthése et le protocole opératoire, présentée au chapitre I, a
soulevé un certain nombre d’interrogations sur la réaction d’hydrolyse. Ces interrogations
nous ont conduit & suspecter un certain nombre de difficultés quant a la mise en ceuvre de la
réaction, liées aux caractéristiques réactionnelles et a la structure du procédé. Le systeme
réactionnel semble se composer de processus rapides (polymérisation et dépolymérisation)
qui sont influencés par le mélange. Or 1’adoption d’un procédé semi fermé, consistant en une
coulée de réactif dans le ciel du réacteur, laisse entrevoir des difficultés pour la maitrise des
processus de mélange. En effet, le panache engendré par la coulée étant propice a la formation
de zones inhomogeénes en concentration pouvant contribuer a 1’¢élargissement de la
distribution des polymeéres. Ces zones peuvent également étre le siege de gradients thermiques
locaux, dont I’impact n’est pas bien compris mais qui peuvent également engendrer des
modifications des processus réactionnels, susceptibles de modifier la distribution des masses
des polymeéres. Ces considérations permettent d’expliquer les difficultés de la conduite de la
réaction a 1’échelle industrielle, d’autant plus que le protocole opératoire de synthése est issu
d’études réalisées a des échelles bien inférieures dont I’extrapolation des résultats n’induit pas
les mémes couplages de phénoménes. L’ensemble de ces faits confere a I’outil industriel peu
de flexibilité pour la conduite de la réaction (respect strict des coulées sous peine de prise en
masse du milieu) et ne permet pas d’envisager une transposition maitrisée des conditions de
production a d’autres résines dont le protocole opératoire présente des similarités.

Nous nous proposons dans un premier temps de caractériser la chimie mise en ceuvre. Il s’agit
tout d’abord d’élaborer une stratégie d’étude expérimentale visant a démontrer I’existence de
phénomenes réactionnels rapides (polymérisation, dépolymérisation). La comparaison des
résultats dans les deux modes de procédé, via I’étude de I’impact des parametres opératoires
sur le mélange, nous apportera des ¢léments de réponse et nous permettra de quantifier la
rapidité des processus. Nous compléterons alors 1’état de connaissance de la réaction en vue
d’établir la sensibilit¢ de la réaction pour l’ensemble des parameétres opératoires. Une

discussion sera alors proposée afin d’analyser et d’expliquer les résultats expérimentaux.
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Nous serons a méme de montrer I’impact de la structure du procédé sur la synthése des acides
polysiliciques et préciser en quoi le procédé semi fermé est inadapté pour ce type de synthese,

contrairement au mode continu intensifié.

II1.2 Caractérisation de la chimie

L’objectif de cette partie est de mettre en évidence les caractéristiques principales des
processus réactionnels, d’estimer leurs rapidités en vue d’établir la sensibilité¢ du systéme aux
différents parameétres opératoires du procédé. Cependant, la détermination précise des
cinétiques, qui est un travail long et complexe, ne constitue pas en soi I'un des objectifs
premier de notre étude.

Nous nous proposons tout d’abord de démontrer I’existence des éventuels processus

réactionnels rapides, sensibles aux conditions de mélange.

II1.2.1 Etude préliminaire : caractérisation de la rapidité des processus

réactionnels

La compétition entre les phénomenes de mélange et réactionnels est en général représentée

‘o
par I’introduction du nombre adimensionnel de Damkoehler de mélange : Da = g Un

réaction

faible nombre de Damkoehler (<<I) caractérise un systéme ou les phénoménes de mélange
n’interviennent quasiment pas sur le déroulement de la réaction et le milieu peut étre
considéré comme parfaitement homogéne. Dans le cas contraire, la réaction est limitée par le
transfert de matiére et le rendement sera fortement affecté par les conditions de mélange. La
mise en ceuvre de phénomenes réactionnels rapides dans des outils de mélange peu
performants se caractérise par un nombre de Damkhdler supérieur a 1, ce qui confére au
systéme une sensibilité a tous parameétres opératoires susceptibles de conduire & une variation
notable des conditions de mélange.

En faisant varier la qualit¢ de mélange dans les deux structures de procédé adoptées, qui
permettent de couvrir des domaines de temps de mélange bien distincts (de 1’ordre de la
seconde dans une cuve agitée et inférieur au dixieme de seconde en mode continu intensifi¢),

nous souhaitons mettre en évidence et identifier les éventuels processus réactionnels rapides.
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I11.2.1.1 Impact des conditions de mélange en mode semi fermé

La synthese des acides polysiliciques (APS) est réalisée en cuve agitée, peu performante du
point de vue du mélange, par introduction dans le ciel du réacteur d’une solution de silicate de
sodium sur un pied d’acide chlorhydrique. La qualité des réactifs utilisés tout au long de
I’é¢tude est de nature industrielle, qui impose avant mise en ceuvre réactionnelle la
concentration maximale pour ’acide chlorhydrique a [HCI] ~ 11 mol/L et celle en
groupement SiO; a 5.75 mol/L. La dilution d’une solution de silicate de sodium engendrant
une redistribution des polyméres, fonction du taux de dilution et du temps de repos de la
solution, ces dernicres sont laissées au repos durant trois heures sous agitation avant leur mise
en ceuvre réactionnelle et sont entierement consommées dans la journée. Ce protocole a
permis d’avoir une bonne reproductibilité¢ des essais.

Les conditions opératoires d’un essai de référence pour la résine 10350, a I’échelle du

laboratoire, sont précisées dans le Tableau III. 1.

Paramétres opératoires Valeur
Volume de silicate coulé 855 ml
[SiO3] dans la solution coulée 2.39 mol/L
Temps de coulée 3 minutes
Volume HCI en pied de cuve 392 mL
[HCI] en pied de cuve 5.75 mol/L
Température d’introduction des réactifs 20°C
Puissance spécifique d’agi’tation estimée en fin 2800 W.m™
de coulée

Tableau III. 1 : Parameétres opératoires d’un essai de référence en réacteur semi fermé pour la résine 10350.

Ces conditions opératoires sont issues de la mise en ceuvre industrielle en conservant la
puissance spécifique d’agitation. Les concentrations et les rapports molaires des réactifs

obtenus en fin de coulée sont précisés dans le Tableau III. 2.

Rapport molaire Rapport molaire [SiO3] (mol/L) [HCI] (mol/L)
Si0, Na,O (fin de coulée) (fin de coulée)
HCI HCI
0.91 0.26 1.64 1.84

Tableau III. 2 : Rapports molaires théoriques et concentrations des réactifs mis en jeu en fin de coulée lors de la

synthése des APS support des résines 10350 au cours d’un essai de référence
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En premicre approximation, nous assimilerons le temps de mélange caractéristique du mode
semi fermé a celui d’une cuve agitée. Il existe de nombreux travaux pour estimer ce temps de
mélange et nous pouvons identifier la vitesse d’agitation, le point d’injection et le temps
d’injection (étude réalisée en injectant un volume trés faible de réactifs) comme des
parametres opératoires susceptibles de modifier les conditions de mélange (Grenville (1992),
Guichardon (1996)). Nous nous proposons d’entreprendre 1’étude de ces parametres
opératoires et d’identifier leur impact sur la masse molaire moyenne finale des APS. Ceci doit
nous permettre de mettre en évidence ou non I’existence de processus rapides. Les
prélevements du milieu réactionnel sont effectués en fin de coulée de silicate de sodium, sauf

indications contraires.
I11.2.1.1.1 Impact de la puissance moyenne d’agitation dissipée

Dans un réacteur agité quelconque, la puissance moyenne d’agitation s’exprime en fonction

de la vitesse d’agitation, du volume du liquide et du diamétre de 1’agitateur selon la relation :

_ N’D’ : : . ,
£=N, Y ou N, est le nombre de puissance (fonction du régime d’écoulement), de la

géométrie du réacteur et du type de mobile. Dans le cadre de notre étude, seule la vitesse
d’agitation est un parameétre opératoire et c’est pourquoi les résultats expérimentaux sont
représentés en fonction de ce paramétre. La variation des masses molaires moyennes en poids
en fonction de différentes vitesses d’agitation, comprises entre 0 et 1600 tours/min, est

présentée sur la Figure II1. 1.
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Figure III. 1 : Evolution des masses molaires moyennes en poids en fonction de la vitesse d'agitation.
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Nous pouvons remarquer que les masses moyennes en poids ne varient pas de fagon
significative en fonction de la vitesse d’agitation, 1’erreur relative expérimentale étant de 5 %.
Il en est de méme pour I’indice de polydispersité dont la valeur moyenne est égale a 1.5
+0.05.

La variation de la puissance moyenne d’agitation dissipée ne semble donc pas produire
d’impact sur les processus réactionnels et peut laisser penser que les effets de mélange n’ont
pas d’influence sur le déroulement de la polycondensation.

L’interprétation de ces résultats est cependant a nuancer. En effet, comme nous pouvons
I’observer sur la Figure III. 2, le réacteur de laboratoire est un réacteur bien macromélanggé, le

temps de mélange variant de 2.7 a 4.5 s selon la vitesse d’agitation adoptée (non nulle).

Figure III. 2 : Photos du réacteur au cours d’un essai illustrant la bonne agitation du réacteur (780 tours/min) lors
de la coulée. Les photos, de gauche a droite respectivement, ont été prise aux temps t=0, 90, 180 s

De plus, la coulée étant effectuée a la surface du milieu réactionnel, la puissance spécifique
d’agitation contribuant au processus de mélange est différente de la puissance moyenne
spécifique dissipée au sein du réacteur. Elle peut étre exprimée en fonction de la puissance

moyenne spécifique via le coefficient de proportionnalité¢@, qui prend en compte la non

uniformité spatiale de la puissance locale dissipée dans un réacteur agité, selon la
relationg = g¢ . Pour un réacteur standard agité par une turbine de Rushton, on trouve de
nombreuses valeurs de ¢ (Okamoto (1981), Lauthiitte (1985)) sous forme de cartes
descriptives des différentes zones du réacteur et nous pouvons estimer sa valeur a 0.1 dans
notre cas. Aussi, la puissance dissipée contribuant au processus de mélange par agitation dans
une zone proche de la surface est estimée a 13 W/m® & 300 tours/min et a 280 W/m® a 780
tours/min, ce qui ne représente pas, en valeur absolue, des puissances importantes. Ces

considérations permettent d’expliquer en partie que méme a vitesse d’agitation nulle (cf.
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Figure III. 1), le milieu reste homogene et les masses obtenues ne différent pas de celles
obtenues sous agitation : le jet de silicate qui tombe sur le pied d’acide semble étre bien
dispers¢ malgré 1’absence d’agitation. Ceci nous laisse penser que la puissance cinétique
dissipée par le jet contribue majoritairement au processus de mélange : ce phénomene a été
illustré au cours de la synthése de la caractérisation des performances de mélange du mode
semi fermé exposé dans le chapitre II, les conditions opératoires étant assez similaires.

Afin de compléter I’é¢tude des processus de mélange, nous avons choisi d’injecter le silicate a
I’aide d’un tube plongeant placé au niveau des pales du mobile d’agitation. Les puissances
spécifiques dissipées locales attendues sont 50 a 80 fois plus importantes que celles en

surface.

I11.2.1.1.2 Impact du point d’injection

Nous avons choisi de reproduire I’essai de référence dont la vitesse d’agitation est de 780
tours/min en adoptant un tube plongeant placé en bout de pales pour introduire le silicate de

sodium comme illustré sur la Figure III. 3.
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Figure III. 3 : Localisation du point d'injection. Le point blanc est un point quelconque permettant d’introduire
les grandeurs de localisation spatiale. Le point noir correspond au point d’injection dont les caractéristiques de
localisation sont précisées a coté de la figure

L’essai est reproduit trois fois et conduit a une ¢lévation de la masse moyenne en poids de
I’ordre de 12 % par rapport a 1’essai de référence (moyenne des trois valeurs égales a 15120
g/mol), D’erreur expérimentale étant de 'ordre de 5%. En revanche, aucune variation
significative n’est observée sur 1’indice de polydispersité. Dans ce cas, il semble par
conséquent qu’une amélioration des conditions de mélange favorise une augmentation de la

masse moyenne en poids des polymeéres. Cette caractéristique réactionnelle laisse penser qu’il
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existe bien des phénomenes rapides, que nous n’avons pu mettre en évidence pour une
injection en surface du silicate, le processus de mélange étant enticrement gouverné par la
puissance du jet d’injection. Nous avons donc voulu tester I’impact de la puissance du jet en
réalisant plusieurs essais a différent temps d’injection, le volume de silicate injecté restant

constant.
I11.2.1.1.3 Impact du temps d’injection

L’étude de I’'impact de ce paramétre nécessite de prendre quelques précautions. En effet, le
protocole opératoire impose la prise d’échantillon a la fin de la coulée, par conséquent on a
¢galité entre le temps de réaction total et le temps de coulée. Si I’on diminue le temps de
coulée, quel doit étre le temps de réaction total a adopter afin de pouvoir effectuer une
comparaison? Conserver ’égalité du temps de réaction total avec le temps de coulée
implique un temps imparti a la réaction plus court ? Quelles sont les conséquences sur
I’évolution du milieu ? Afin de répondre a ces interrogations, nous proposons dans un premier
temps d’effectuer des prélevements durant la coulée au cours d’un essai de référence et
d’observer si le temps dévolu a la réaction et la quantité de réactif coulée ont un impact

sensible sur la réaction.

111.2.1.1.3.1 Evolution du milieu durant la coulée

Nous nous plagons dans les conditions de I’essai de référence défini dans le Tableau III. 1 et
effectuons un prélévement, que I’on bloque immédiatement dans du DMAC, aux temps
précisés sur la Figure I11. 4:

Volume du
réacteur

30 60 90 180

»
»

Temps (s)

Figure III. 4 : Temps de prélévement durant la coulée
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Nous pouvons observer sur la Figure II1. § que 1’évolution des masses durant la coulée est trés
faible. Au temps de 30 secondes, alors méme que ’on a coulé¢ que 1/6 de la quantité de
réactifs et assuré par conséquent 1/6 du temps a I’évolution du milieu, les masses sont du
méme ordre de grandeur que celles obtenues en fin de coulée, ce qui permet d’affirmer que la
quantité coulée et le temps de réaction ne sont pas des grandeurs influengant trés sensiblement

sur I’évolution des masses moyennes en poids.
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Figure III. 5 : Evolution des masses moyennes en poids durant la coulée

Il y a un fait remarquable qu’il est important de noter. Comme nous 1’avons précisé au
chapitre I, la masse molaire moyenne en poids estimée du silicate de sodium est de I’ordre de
1000 g/mol. Or, on mesure une masse dix fois plus élevée pour de trés faibles temps
réactionnels. Il se déroule par conséquent des processus réactionnels tres rapides, conduisant a
une importante ¢lévation des masses moyennes en poids. On peut supposer que ceux-ci
prennent place dés les premiers instants de 1’impact du silicate frais a la surface de I’acide
chlorhydrique et se produisent tout au long de la coulée. En parall¢le, une polycondensation
plus lente semble se dérouler et conduire a une lente évolution linéaire des masses ; nous

vérifierons ce point dans la suite de I’étude.
L’ensemble de ces résultats nous permettent d’envisager 1’étude de I'impact du temps de

coulée sans avoir a se soucier tres précisément du temps réservé a la réaction et de la quantité

de réactif coulé en vue d’une comparaison des résultats.
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I11.2.1.1.3.2 Impact du temps d’injection

Dans un réacteur semi fermé, 1’influence du temps d’injection sur les conditions de mélange,
lorsque les volumes de réactifs mis en présence sont du méme ordre de grandeur, n’est pas
clairement établi. Nous préciserons dans le chapitre IV toute la complexité des processus de
mélange mis en jeu dans ces conditions et apporteront les premiers éléments de réponse en
vue de la compréhension des phénomenes mis en jeu. Les premiers résultats exposés montrent
que la puissance cinétique spécifique du jet semble contribuer dans une grande proportion a la
puissance spécifique locale dissipée régissant les processus de mélange. Or, le temps
d’injection intervient dans I’estimation de la puissance cinétique du jet et est par conséquent
susceptible de modifier les conditions de mélange. C’est pourquoi nous ¢étudions ce
parametre.

Quelque soit le temps de coulée adopté, les prélévements sont effectués au temps de 180 s,

temps de coulée inclus.
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Figure II1. 6 : Evolution des masse moyennes en poids en fonction du temps de coulée adopté - Prélévements
effectués a 180 s, temps de coulée inclus

La diminution du temps de coulée ne semble pas avoir de conséquences notables sur les
masses moyennes en poids. Par rapport a I’essai de référence, les masses sont Iégérement plus
¢levées lorsque les temps de coulée sont plus faibles, ce qui s’explique par un temps
réactionnel plus important pour la totalité¢ des réactifs. De plus, I’introduction instantanée de
la solution de silicate de sodium a conduit a un indice de polydispersité sensiblement plus

¢levé (1.7 au lieu de 1.5) et a D’apparition de gel sur les parois du réacteur et autour de
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I’agitateur. Dans ces conditions de mélange, 1’existence de gradient de pH et de concentration
au sein du milieu conduisent probablement, comme nous I’avons précisé au chapitre I, a un
changement de mécanisme et de vitesse de la réaction propice a la formation rapide de gels
locaux.

Le temps de coulée n’est donc pas un parameétre influant sur la qualit¢ du mélange dans des
proportions susceptibles de modifier la compétition entre la réaction et le mélange, seule
I’adoption de conditions extrémes conduit a la mise en évidence de phénoménes réactionnels

rapides sensibles aux gradients de pH fonctions de la qualité du mélange.

Conclusions : La variation des conditions de mélange en mode semi fermé, via I’adoption
d’un tube plongeant et le suivi des masses durant la coulée, nous a permis de mettre en
¢vidence des processus réactionnels rapides conduisant a une élévation rapide des masses
moyennes en poids. Nous avons également pu montrer que le réacteur agité a 1’échelle du
laboratoire n’est pas 1’outil le plus adapté en vue de représenter 1’outil industriel : la qualité de
mélange assuré dans de tels outils est bien supérieure et ne permet pas de reproduire les
phénomenes constatés industriellement. Aussi, les gradients de concentration des réactifs et
de pH ne sont pas aussi prononcés qu’a 1’échelle industrielle et conduisent finalement a une
distribution des polymeéres semblable en fin de coulée. Nous justifierons ces considérations
lors de la discussion et 1’analyse des résultats. La mise en ceuvre de la réaction dans un outil
aux performances bien distinctes peut étre une source précieuse d’informations afin de mettre

en évidence les processus rapides: c’est ce que nous nous proposons d’aborder.

I11.2.1.2 Impact des conditions de mélange en mode continu intensifié

I1 est nécessaire de définir, en relation avec le mode semi fermé, les conditions expérimentales
conduisant a un essai qualifi¢ de référence afin de comparer les résultats entre les deux
structures de procédé. Cet essai consiste a mettre en ceuvre les réactifs aux meémes
concentrations, a la méme température avec un rapport de débit pris €gal au rapport des
volumes de réactifs en fin de coulée, c'est-a-dire 2.2.

Le démarrage de I’installation nécessite de prendre une précaution essentielle : 1’alimentation
en acide dans le mélangeur doit étre faite avant celle en silicate de sodium : de cette facon, le
silicate rencontre lors de son introduction dans le mélangeur un milieu dont le pH est nul, ce

qui assure des processus réactionnels plus lents. Tout démarrage ne respectant pas cette
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procédure conduit a la prise en masse immédiate du milieu et au bouchage de I’installation : le
pH du silicate de sodium étant de 12, ’introduction d’acide dans le milieu conduit a catalyser
la réaction en milieu basique et a une prise en gel instantanée du milieu (cf. données
bibliographiques chapitre I).

Les premiers résultats en mode semi fermé ont permis de mettre en évidence des processus
réactionnels rapides qui semblent se dérouler deés I'impact du silicate frais a la surface de
I’acide chlorhydrique. Si tel est le cas, le prélevement réalisé a la sortie du micromélangeur,
qui assure un temps de passage de l’ordre du centieme de seconde, doit contenir une

distribution de polymeéres dont la masse molaire moyenne en poids est élevée.
I11.2.1.2.1 Essai de « référence » en mode continu

Le débit de silicate de sodium adopté est de 29 L/h, ce qui impose le débit d’acide
chlorhydrique a 13.7 L/h. Les concentrations sont identiques a celles adoptées en réacteur
semi fermé lors d’un essai de référence. Un prélévement est réalisé en sortie du mélangeur et

un autre en sortie du réacteur tubulaire, assurant un temps de passage de 200 secondes.

—— Mode continu (mélangeur)
— Mode continu (200 secondes)

6.0x10°5— . ,
= Mode semi fermé, 180 secondes
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Figure III. 7 : Chromatogrammes des APS en mode continu et semi fermé
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Cinq essais de reproductibilité ont été réalisés et ont conduit a une erreur relative de 5 %
maximum. L’exploitation des chromatogrammes présentés sur la Figure III. 7 conduit aux
caractéristiques suivantes :

» En sortie du mélangeur : M, = 9000 g/mol, Ip = 1.3

* Autemps de passage de 200 s, My, = 12000 g/mol, Ip = 1.4

* En mode semi fermé, en fin de coulée, Mw = 13600 g/mol, Ip = 1.5
A la sortie du mélangeur, les masses moyennes sont ¢élevées, ce qui confirme les résultats
obtenus en mode semi fermé. Nous pouvons remarquer ¢galement que la distribution est plus
étroite qu’en mode semi fermé. En mode continu, la polycondensation qui prend place dans le
réacteur tubulaire est lente et conduit a une faible ¢lévation des masses, ce que nous avons pu
¢galement observer en mode semi fermé lors du suivi des masses durant la coulée. A temps
réactionnels identiques entre les modes continu et semi fermé, la distribution est plus étroite et
de masse moins ¢€levée en mode continu, résultant probablement du caractere plus sélectif du
réacteur tubulaire. Dans cet essai de référence, la caractérisation du mélangeur 114T présentée
dans le chapitre II nous permet d’estimer le temps de mélange a 5 ms. Nous allons chercher a
modifier ces conditions de mélange de fagon a observer un éventuel impact sur la compétition

entre réaction et mélange.
I11.2.1.2.2 Impact du débit

La qualité du mélange est croissante lorsque le débit total traversant le mélangeur augmente.
Etant dans I’impossibilité technique de travailler précisément pour un débit inférieur a 10 L/h,
le rapport de débit entre le courant de silicate et d’acide nous impose de travailler avec un
débit total supérieur a 30 L/h. Les débits totaux étudiés sont par conséquent égaux a 40, 60, 80
et 120 L/h, le temps de mélange variant de 6 a 1 ms (cf. caractérisation du mélangeur chapitre
I et IV).
Les prélevements sont effectués en sortie du mélangeur. Les masses molaires moyennes en
poids obtenues pour les quatre valeurs de débit total, représentée sur la Figure III. 8, sont
identiques a I’erreur expérimentale prés de 5%. Il en est de méme pour l’indice de
polydispersité.
Deux hypothéses peuvent permettre d’expliquer ces résultats :

* Le temps de réaction est supérieur au temps de mélange et I’amélioration des

conditions de mélange ne modifie pas ’interaction entre les processus.
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= Le temps de réaction est inférieur a 1 ms et I’amélioration des conditions de mélange

n’est pas suffisamment sensible et n’a pas d’effet.
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Figure III. 8 : Evolution des masses molaires moyennes en poids a la sortie du mélangeur en fonction du débit
total

Conclusions : La variation du temps de mélange dans les deux structures de procédé a permis
de mettre en évidence des processus réactionnels rapides conduisant a une élévation
importante des masses. En parallele, une polycondensation lente se déroule que nous
caractériserons plus précisément dans la suite de 1’étude. Dans les conditions opératoires
adoptées, le temps caractéristique de la réaction rapide, tg, semble étre du méme ordre de
grandeur que le temps de mélange assuré en réacteur semi fermé lors de I’adoption d’un tube
plongeant, inférieur a la seconde. Il est cependant délicat d’estimer trés précisément ce temps
de mélange : les études de caractérisation du micromélange le situe a quelques dizaines de
milliseconde. L’interprétation des résultats expérimentaux en mode continu nous permet alors
d’encadrer la valeur de ce temps caractéristique de réaction et de définir deux domaines de
valeurs possibles pour le jeu de paramétres opératoires étudiés :

= Soit ] ms<tg <ls

= Soittg <1 ms
Afin de préciser ce domaine et dissocier les effets liés aux processus réactionnels de ceux liés
aux processus de mélange, une solution consiste a faire varier la valeur du temps
caractéristique de réaction a temps de mélange constant dans les deux structures de procédé.
D’une manicre générale, bien que nous n’ayons pas de mécanisme réactionnel détaillé, le
temps caractéristique de réaction décroit lorsque les concentrations des réactifs augmentent.

Nous nous proposons par conséquent de faire varier les concentrations des réactifs. L’étude de
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I’impact des concentrations sera ¢galement 1’occasion de caractériser les sensibilités de la
réaction aux effets de dilution, donc aux gradients de concentration et de pH. En effet, que ce
soit en mode semi fermé ou continu, le jet de silicate rencontre un milieu acide concentré dans
les premiers instants puis, au cours des processus de mélange, subit une phase de dilution.
Augmenter les concentrations revient donc a créer des gradients de concentration plus forts,
que nous soupgonnons étre a I’origine des problémes industriels mais que nous n’avons pu
clairement identifier lors de 1’étude en mode semi fermé. Les conditions de mélange assurées
ne permettent probablement pas de modifier sensiblement ces phénoménes de dilution et

conduisent a un déroulement assez semblable des processus réactionnels.
I11.2.1.3 Variation du temps de réaction a temps de mélange constant

La dilution d’une solution de silicate de sodium étant susceptible d’engendrer des
phénoménes non maitrisés (dus a I’équilibre différent des polymeéres suivant les conditions de
dilution), seule la concentration d’acide varie dans un premier temps. Nous ferons varier la
concentration de silicate a la suite, apres avoir caractérisé le comportement de la réaction au

cours de I’é¢tude de I’impact de la concentration d’acide chlorhydrique.
I11.2.1.3.1 Etude de ’impact de la concentration en acide

Par rapport aux conditions opératoires définissant I’essai de référence, nous nous proposons

de faire varier uniquement la concentration d’acide chlorhydrique, impliquant une variation
. r e 90, .
du rapport molaire de réactif ¥77el a rapport volumique constant.

* Etude en mode continu
Les conditions opératoires, ainsi que les concentrations des solutions de réactifs, sont

précisées dans le Tableau III. 3.

[SiO,] [SiO,] [HCI] [HCT]

Ejha) Qsiticate (L/h) avant apres avant apres
mélange mélange mélange mélange

13.7 29 2.39 1.64 3.96 1.27

(*)13.7 29 2.39 1.64 5.75 1.84

13.7 29 2.39 1.64 6.37 2.04

13.7 29 2.39 1.64 8.6 2.76

Tableau III. 3 : Conditions expérimentales des essais réalisés a temps de mélange constant — (*) essai de

référence défini dans le paragraphe 11.1.2.1
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Un échantillonnage est réalisé en sortie du mélangeur et des prélévements sont réalisés le long
du réacteur tubulaire correspondant aux temps de passage de 94 et 198 secondes. L’évolution
des masses molaires moyennes en poids en fonction de la concentration en acide

chlorhydrique et du temps de passage est présentée sur les figures I11.9 et I11.10.
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Figure III. 9 : Evolution des masses molaires moyennes en poids en fonction de la concentration d'acide
chlorhydrique aprés mélange a la sortie du mélangeur (mode continu), le temps de passage étant inférieur a la
seconde — Le point encerclé correspond a 1’essai de référence.
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Figure III. 10 : Evolution des masses molaires moyennes en poids en fonction du temps de passage pour
différentes concentrations d'acide chlorhydrique (mode continu).
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A la sortie du mélangeur, quelque soit la concentration d’acide adoptée, les masses et
distributions des APS sont identiques conduisant a un indice de polydispersité de 1.3. Puis,
I’évolution des masses est lente au cours du temps, ce que nous observons sur la Figure III.
10, excepté pour la plus forte concentration d’acide (2.6 mol/L) qui conduit a une croissance
plus marquée. L’augmentation de la concentration en acide ne modifie pas le déroulement des
phénomenes rapides (les masses mesurées sont quasi constantes en sortie du mélangeur) mais
semble catalyser plus fortement la polycondensation qui prend place ensuite pour une
concentration d’acide chlorhydrique supérieure a 2 mol/L. La bonne maitrise des phénomenes
rapides malgré la diminution du temps caractéristique de réaction laisse penser que le temps
caractéristique des processus rapides est supérieur a cinq millisecondes, correspondant au
temps de mélange assuré par le mélangeur 114 T pour les débits adoptés.

Ces conditions d’acidité vont-elles avoir un impact en mode semi fermé ?

* Etude en mode semi fermé
Toutes choses étant égales par ailleurs a celles d’un essai de référence, y compris le rapport de
volumes des réactifs introduit, nous faisons varier la concentration de I’acide introduit en pied
de cuve dans les mémes proportions qu’en mode continu. Le préléevement du milieu
réactionnel est réalisé en fin de coulée. La Figure III. 11 représente 1’évolution des masses
moyennes en poids en fonction de la concentration d’acide chlorhydrique calculée en fin de

coulée.
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Figure III. 11 : Evolution des masses en fonction de la concentration en acide chlorhydrique calculée en fin de
coulée (semi fermé) — Le point encerclé correspond a 1’essai de référence.
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Nous pouvons observer que les masses n’évoluent quasiment pas pour une concentration
d’acide inférieure a 1.8 mol/L. Au-dela de cette concentration, les masses sont nettement plus
¢levées et présentent une évolution trés rapide. Le comportement est par conséquent bien

différent du mode continu, ce qu’illustre la Figure I11. 12.

26000
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1 O Continu-200s
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Figure III. 12 : Comparaison de 1’évolution des masses moyennes en poids en fonction de la concentration
d'acide chlorhydrique aprés mélange dans les deux structures de procédé a temps réactionnel équivalents— Le
point encerclé correspond a 1’essai de référence.

Les masses sont assez similaires a celles mesurées en continu pour des concentrations en
acide inférieures a 1.8 mol/L, le déroulement des phénomeénes rapides semble par conséquent
bien reproduit en mode semi fermé dans ces conditions. Pour des concentrations supérieures,
les masses mesurées en semi fermé sont nettement supérieures et présentent une évolution
plus soutenue qu’en mode continu. Nous avons pu observer en mode continu que la
polycondensation lente est peu affectée par une augmentation de la concentration d’acide
chlorhydrique. Elle n’est par conséquent pas responsable de la différence d’évolution des
masses que 1’on observe entre les deux modes de procédé sur la Figure III. 12 pour une

concentration d’acide chlorhydrique supérieure a deux.

Cette différence est due aux conditions de mélange qui ne sont pas suffisamment bonnes en
mode semi fermé pour contrdler les processus réactionnels rapides. En effet, nous avons
montré en mode continu que la mise en contact instantanée de la solution de silicate de
sodium avec une solution d’acide chlorhydrique fortement concentrée (8.5 mol/L avant
mélange, soit 2.76 mol/L aprés mélange) conduit a la méme distribution en sortie du

mélangeur que pour des concentrations plus faibles. Or durant la coulée, le jet de silicate
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rencontre un milieu réactionnel dont la concentration d’acide est décroissante au cours du
temps, contrairement au mode continu, ce qui devrait permettre une meilleure maitrise des
phénomenes en mode semi fermé, le temps de réaction instantanée étant croissant dans ces

conditions.

Si I’on représente I’évolution des masses en mode semi fermé en fonction de la concentration
initiale d’acide chlorhydrique (cf. Figure III. 13), nous obtenons une figure identique a la
Figure III. 11 avec un domaine de concentration d’acide translaté. Cette figure permet de
comprendre pourquoi durant la coulée, les masses molaires moyennes en poids sont égales a

celles en fin de coulée au cours d’un essai de référence (cf. Figure III. 6).
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Figure III. 13 : Evolution des masses moyennes en poids en fonction de la concentration initiale de la solution
d'acide chlorhydrique introduit en pied de cuve— Le point encerclé correspond a 1’essai de référence.

Durant I’ensemble de la coulée, le jet de silicate rencontre un milieu dont la concentration en
acide chlorhydrique varie de 5.75 a 1.8 mol/L, ce qui situe I’évolution des masses sur le
palier. Si I’on augmente la concentration initiale d’acide, alors les masses formées durant la
coulée ne sont plus « constantes » ni égales a celles en fin de coulée. Ceci implique par
conséquent que lorsque la concentration initiale d’acide est plus élevée que celle de référence,
les masses formées sont trés grandes aux premiers instants et plus €levées que celles que nous
mesurons en fin de coulée, représentée sur la Figure III. 13, qui sont une moyenne des
distributions instantanées sur I’ensemble de la coulée. Cette explication permet également de

justifier les forts indices de polydispersité mesurés pour les plus fortes concentrations d’acide,
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proches de deux, qui décroissent en fonction de la concentration d’acide chlorhydrique et sont
égaux a 1.5 pour une concentration initiale d’acide inférieure a celle de référence.

Ces résultats renforcent le fait que les processus de mélange ont un impact important qui ne
transparait pas en mode continu qui offre de bonnes performances par rapport aux processus
réactionnels mis en jeu.

L’¢tude de I’impact de la concentration en acide chlorhydrique a également été 1’occasion de
mettre en évidence le changement de mécanisme réactionnel en fonction du pH. En effet,
lorsque nous avons adopté une concentration initiale d’acide chlorhydrique égale a deux
mol/L, le milieu réactionnel a pris en masse au bout de deux minutes et trente secondes de
coulée, qui correspond a une concentration en acide dans le milieu réactionnel égale a 0.72
mol/L. Cet essai a été reproduit trois fois et a conduit aux mémes phénomenes pour un méme
temps. Nous avons alors réalisé un prélévement du milieu réactionnel quinze secondes avant
la prise en masse et mesuré le pH du milieu, égal a 1.8. Iler (1979) propose la valeur de pH
égal a deux pour distinguer les deux types de composés ioniques réactionnels, Si'OH, pour
pH<2 et SiO" pour pH>2, tout en précisant que la réaction est bien plus rapide pour des pH
supérieurs a 2. Cette valeur semble étre en accord avec les faits expérimentaux constatés
puisqu’une fois les protons consommés par la réaction de neutralisation des ions sodium, le

pH augmente de fagon considérable, le silicate ayant un pH de 12.

Pour les mémes conditions de mélange, observe-t-on un impact de la concentration de la

solution de silicate de sodium a concentration d’acide chlorhydrique fixée ?
111.2.1.3.2 Etude de ’impact de la concentration du silicate de sodium

Toutes choses étant égales par ailleurs, y compris le rapport des volumes de réactifs mis en
présence, nous nous proposons de ne faire varier que la concentration de la solution de silicate

de sodium.

* Etude en mode continu
Les débits adoptés sont identiques a ceux de I’étude de I’'impact de la concentration d’acide
chlorhydrique, a savoir 13.7 L/h et 29 L/h pour les débits d’acide et de silicate

respectivement.
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Les conditions opératoires sont résumées dans le Tableau III. 4:

Si0,] en mol/L | [SiO,] mol/L HC11 en mol/L
[ izr]litiale a[prészr]nélange Qsiozen L/h : illitiale Qpucren L/h

0,8 0.53 29 5,75 13,7

12 0.79 29 5,75 13.7

1,8 1.2 29 5,75 13,7

(*) 2,4 1.64 29 5,75 13,7

2,8 1.85 29 5,75 13,7

3,2 2.12 29 5,75 13,7

3,6 2.38 29 5,75 13,7

Tableau III. 4 : Conditions opératoires pour I'étude de I'influence de la concentration en silicate de sodium en
mode continu — (*) essai de référence
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Figure III. 14 : Evolution des masses a la sortie du mélangeur en fonction de la concentration de la solution de
silicate de sodium apreés mélange (continu) — Le point encerclé correspond a I’essai de référence.

Nous observons une évolution croissante des masses, marquée par deux paliers, lorsque la
concentration de silicate augmente. Comment expliquer 1’évolution des masses pour une
concentration comprise entre 1.2 et 1.6mol/L ? Elle est probablement engendrée par une
modification de la structure du silicate due a son taux de dilution. En effet, les concentrations
massiques des solutions initiales de silicate de sodium pour ces deux concentrations sont
comprises entre 100 g/L a 143 g/L, domaine qui correspond a une instabilité des polymeres de
silicate de sodium selon Chevallier (1980). Ce dernier définit par ailleurs un domaine
d’instabilité du silicate de sodium plus large et propose les valeurs limites de 100 a 200 g/L.

C’est ainsi que I’on peut raisonnablement attribuer ’existence de ces deux paliers a une
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structure différente du silicate mis en ceuvre. Sur ces deux paliers, nous obtenons des APS
avec des masses constantes ce qui tend a montrer que le mélangeur assure un mélange
suffisamment rapide et que la concentration de silicate de sodium n’influe donc pas sur les
processus réactionnels rapides.

Nous avons représenté, Figure III. 15, I’évolution des masses en fonction du temps de passage
pour chacun des essais. Nous retrouvons la tendance marquée de la Figure III. 14, avec deux
groupes de résultats, I’'un pour une concentration en groupement SiO, inférieure a 1.2 mol/L
et I’autre pour une concentration supérieure a 1.6 mol/L qui montrent la réactivité différente
du silicate. L’évolution au cours du temps des masses molaires moyenne en poids des APS ne
présente pas de sensibilité particuliére en fonction de la concentration de la solution de silicate

de sodium dans les conditions de I’étude.
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Figure III. 15 : Evolution des masses molaires moyennes en poids en fonction du temps de passage a différentes
concentrations de silicate de sodium calculées aprés mélange.

Quelque soit la concentration initiale de silicate adoptée, I’évolution temporelle des masses
molaires moyennes en poids dans le temps apres la sortie du micromélangeur est trés lente,
linéaire et identique. Bien que la modification de la structure du silicate semble pouvoir
expliquer la différence d’¢lévation de masse observée a la sortie du micromélangeur (Figure
II1. 14), elle n’affecte pas le comportement de la polycondensation lente qui se déroule par la

suite.
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= Etude en mode semi fermé
Toutes choses étant égales par ailleurs a celles d’un essai de référence, nous avons fait varier
la concentration de la solution de silicate de sodium coulée dans le ciel du réacteur dans les
mémes proportions qu’en mode continu. Le prélévement du milieu réactionnel est réalisé en

fin de coulée.
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Figure III. 16 : Evolution des masses molaires moyennes en poids en fonction de la concentration en groupement
Si0, aprés mélange (semi fermé) — Le point encerclé correspond a I’essai de référence.

Nous pouvons observer deux phases de croissance dans I’évolution des masses molaires
moyennes en poids en fonction de la concentration en SiO,. Une premiére phase de croissance
lente et linéaire jusqu’a une concentration égale a 2 mol/L (élévation de la masse moyenne en
poids de 70%), puis une phase de croissance plus soutenue pour des rapports molaires plus
importants. Le déroulement de la réaction est donc sensible a la concentration en silicate alors
qu’il ne I’est pas en mode continu et nous pouvons noter que les masses sont trés différentes a
forte concentration de silicate. Sur la Figure III. 17, nous avons comparé¢ les masses obtenues

dans les deux structures de procédé pour différentes valeurs de concentration de silicate.
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Figure I1I. 17 : Comparaison de 1’évolution des masses moyennes en poids en fonction de la concentration de
silicate de sodium aprés mélange dans les deux structures de procédé a temps réactionnel équivalents (~180s) —
Le point encerclé correspond a I’essai de référence.

Nous pouvons observer que I’évolution des masses dans les deux configurations est identique
pour des concentrations inférieures a celle de référence (1.6 mol/L), ce qui laisse penser la
réaction s’y déroule de la méme facon, la variation du temps de réaction n’étant pas assez
conséquente pour modifier sensiblement la compétition entre le mélange et la réaction. Pour
des concentrations supérieures, nous pouvons remarquer une différence importante dans
I’évolution des masses. Le réacteur semi fermé n’assure pas une qualité de mélange suffisante
au regard de la concentration en silicate pour permettre de controler les masses des APS
synthétisés. Les gradients de pH et de concentration conduisent a une évolution différente des
processus réactionnels qui sont intimement liés au mélange des réactifs. Ces processus sont

mieux contrélés dans le micromélangeur.

Conclusions : Nous avons pu mettre en évidence, via la variation des conditions de mélange,
I’existence de processus réactionnels rapides qui conduisent a un déroulement différent de la
réaction en fonction de la qualit¢ de mélange. Ils se manifestent par une augmentation
importante des masses moyennes en poids qui suivant les concentrations des réactifs
adoptées, peuvent conduire a un produit de forte masse et polydispersé en mode semi fermé.

Le temps caractéristique de réaction de ces processus, dans des conditions proches de celles
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d’un essai de référence, est estimé a quelques dizaines de millisecondes. En parallele se
déroule une polycondensation lente, catalysée par une forte concentration d’acide
chlorhydrique. Nous avons pu constater un déroulement différent de la polycondensation en
fonction du pH, qui engendre une prise en masse du milieu réactionnel lorsque ce dernier est
supérieur a deux, en accord avec les données bibliographiques.

L’¢tude de I'impact de la concentration des réactifs, qui a permis de mieux cerner les aspects
réactionnels, a été réalisée en faisant varier les conditions de mélange indépendamment des
conditions de concentrations des réactifs et inversement : on a conservé le méme rapport de
volume de réactifs et en ne faisant varier la concentration de silicate qu’a concentration
d’acide chlorhydrique constante et inversement. Afin d’approfondir la caractérisation de la
réaction, il conviendrait de faire une étude plus exhaustive en explorant plus largement le
domaine de valeurs des concentrations de réactifs. De plus, en vue d’identifier les origines des
difficultés rencontrées a 1’échelle industrielle, éventuellement engendrées par d’autres
processus que le mélange, il est intéressant d’entreprendre I’étude de I’'impact de la
température et du temps de réaction total. En effet, a ’échelle industrielle, un abaissement de
la température initiale de mise en contact des réactifs semble bénéfique pour la conduite de la
réaction alors qu’un retard dans I’enchainement des étapes du procédé aprés la réaction de
polymérisation conduit a des lots non conformes, suite a la formation de zones de gel dans le

réacteur. Nous nous proposons par conséquent de réaliser cette étude complémentaire.

I11.2.2 Etude complémentaire de la réaction de polymérisation

Nous nous proposons dans un premier temps de compléter 1’étude de I’influence de la

concentration des réactifs.
I11.2.2.1 Impact de la concentration des réactifs

Dans le cadre de la mise en évidence des processus rapides, nous avons caractérisé le
comportement de la réaction en faisant varier les concentrations des réactifs a temps de
mélange fixé. Nous nous proposons de compléter cette caractérisation en n’imposant plus de
contraintes sur les conditions hydrodynamiques.

=  Etude en mode continu

Les conditions expérimentales des essais complémentaires sont précisées dans le Tableau III.

5:
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. [Si02] [HCI]

(S102] oy | HC 1ol | pebit | Debit He

mol/L . mol/L . .

initiale apres initiale apres |[silicate L/h| enL/h

mélange mélange

0,8 0.69 5,75 0.8 88,6 13,7
1,2 0.97 5,75 1.14 58 13,7
1,8 1.33 5,75 1.55 39 13,7
2,4 1.6 5,75 1.92 26,9 13,7
3 1.90 5,75 2.19 23,6 13,7
3,6 2.12 5,75 2.46 19,6 13,7
3,9 2.22 5,75 2.57 18,2 13,7
4,2 231 5,75 2.68 16,9 13,7
4.8 2.48 5.75 2.88 14.7 13.7
24 1.41 3.96 1.62 19.7 13.7
24 1.61 5.75 1.86 28.6 13.7
24 1.67 6.37 1.92 31.7 13.7
24 1.81 8.6 2.08 42.8 13.7

Tableau I11. 5 : Conditions expérimentales des essais complémentaires

L’ évolution des masses a la sortie du mélangeur en fonction des concentrations des réactifs
est présentée sur les figures II1.18 et II1.19. Nous avons différencié les points obtenus avec
une solution de silicate dont la concentration initiale est différente de celle de référence, ce

qui est susceptible de modifier les équilibres des polyméres initiaux.

Echelle de Mw

Mw (gf mol)

Points issus de la variation de la concentration SiO,
Points issus de la variation de la concentration HCI

Figure III. 18 : Variation des masses en fonction de la concentration en acide et silicate aprés mélange a la sortie
du micromélangeur (continu).
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[HCI] (mollL)

; : :
05 10 1.5 2.0 25
[Si0,] (moliL)

Figure II1. 19 : Carte iso-masse -Ensemble des points expérimentaux en sortie du mélangeur-La zone hachurée
correspond a la prise en masse instantanée du milieu

A la sortie du mélangeur, I’effet catalytique de 1’acide chlorhydrique se manifeste
sensiblement lorsque la concentration en groupement SiO, est élevée ([SiO,]>2mol/L). Pour
des concentrations en silicate plus faibles, I’effet catalytique de 1’acide chlorhydrique est
beaucoup plus atténué et il faut adopter des concentrations élevées ([H ]>2mol/L) pour
observer un léger impact sur le déroulement des processus réactionnels rapides, conduisant a
une ¢élévation des masses.

L’évolution des masses au bout d’un temps de passage d’environ 180 secondes est
représentée sur la Figure III. 20. La forme de la nappe ainsi construite est identique a celle
déterminée a la sortie du mélangeur. Pour les concentrations en silicate initiales inférieures a
2.31 mol/L aprés mélange, le déroulement de la polycondensation lente dans le temps semble
identique quelque soit la concentration de silicate adoptée et I’évolution des masses moyennes
en poids est faible avec le temps de passage. Dans le cas de concentrations supérieures, la
vitesse de polycondensation semble étre plus €levée, ce qui est probablement engendré par les
fortes concentrations d’acide chlorhydrique. L’impact de la concentration d’acide
chlorhydrique est plus important sur la vitesse des processus réactionnels lents que celui de la

concentration de silicate.
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Echelle de Mw

5000

9375

1,375E4

1,813E4

Mw (g/mol)

2,250E4

2,688E4

' 14 " B
< 30 10 12 \,r\(;\\ U“O“ )

Points issus de la variation de la concentration SiO,
Points issus de la variation de la concentration HCI

Figure III. 20 : Variation des masses en fonction de la concentration en acide et silicate aprés mélange pour un
temps de passage d’environ 180 secondes- Ensemble des points expérimentaux (carrés blancs : points issus de la
variation de la concentration en HCI)

[HCI] (mol/L)

1?5
[SiO,] (mol/L)

Figure III. 21 : Carte iso-masse -Ensemble des points expérimentaux, t = 180s, mode continu
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La zone hachurée correspond a des conditions opératoires conduisant a la prise en masse du
milieu due aux conditions de pH (proche de deux).

La détermination de ces nappes est intéressante en vue de fixer les conditions opératoires
conduisant a des APS possédant une masse cible. Elle montre également qu’il est possible de
produire des APS quasi-identiques au mode semi fermé, que ce soit en sortie du mélangeur ou
au bout d’un certain temps de passage. Elles permettront d’établir I’impact de la structure du

procédé de synthese lorsque que celle-ci sera établie en mode semi-fermé.

=  FEtude en mode semi fermé

Les conditions expérimentales des essais supplémentaires ont consist¢ a faire varier les
concentrations des réactifs ainsi que les volumes mis en présence, toutes autres parametres
étant par ailleurs égales aux conditions d’un essai de référence. L’évolution des masses en
fonction du jeu de concentration de réactifs est présentée sur la Figure III. 22. Nous avons

¢galement différencié les points obtenus lorsque la concentration initiale de la solution de

silicate de sodium est différente de celle de référence.

Echelle de Mw

40000

2375

35000

1.375E4

30000

1.813E4

25000

2,250E4

20000

Mw (g/mol)

2,688E4
15000

312564

10000

356364
30
25

2.0 4,000E4

0\\0

; 1 1.0 i\\ ®  Nouvelle campagne
0{/4} 3.0 05 \\'}so O Ancienne campagne

15

Figure III. 22 : Ensemble des points expérimentaux dans la configuration semi fermée : nappe calculée a partir
des points issus de la variation de la concentration en silicate
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En accord avec les résultats du mode continu, I’effet catalytique de I’acide chlorhydrique est
d’autant plus fort que la concentration en silicate est forte, la réaction semble étre
autoaccélérée aux fortes concentrations de silicate et d’acide chlorhydrique. A concentration
d’acide fixé, I’impact d’une variation de la concentration en silicate de sodium semble

cependant plus prononcé qu’en mode continu.

g 3.4E
o
E 3,184
6 \
2

| 82E30 0me p

1.04
- ™
T Y T ’ 1 ¥ I
05 1.0 15 20 25 30

[SiO,] (mollL)

Figure III. 23 : Carte iso-masse regroupant 1'ensemble des points expérimentaux en mode semi fermé. La zone
hachurée est une zone correspondant a la prise en masse immédiate du milieu.

La détermination des masses en fonction de différents jeux de concentrations de réactifs, dans
les deux modes de procédé et dans un large domaine d’étude, permet de construire deux
nappes qui constituent des outils prédictifs en vue de définir les conditions opératoires pour
obtenir des masses souhaitées. Ces nappes seront ¢galement le support de 1’é¢tude de I’impact
du procédé.

Elles ont été déterminées a 20°C, condition de référence pour 1’essai industriel. Or, il s’avere
qu’a cette échelle, un abaissement de la température est bénéfique pour la conduite de la

réaction. Quel est I’'impact de ce parameétre ?

I11.2.2.2 Impact de la température de mise en contact des réactifs

A priori, la température est susceptible d’intervenir dans la constante de la loi cinétique. Si
I’on adopte une loi de type Arrhenius et une énergie d’activation moyenne de 40 kJ/mol,
valeur proposée par Penner (1946), un abaissement de 10°C de la température conduit a

diminuer la constante cinétique d’un facteur 2 environ et par conséquent multiplier d’autant le
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temps caractéristique de réaction. Au cours de 1’étude réalisée précédemment, nous avons pu
estimer ce temps caractéristique de réaction a quelques dizaines de millisecondes et montrer
que des variations du nombre de Damkholer dans ces proportions n’ont pas de conséquences
sur les phénomenes rapides, que ce soit en mode continu ou semi fermé. Il apparait par
conséquent peu probable que ce parametre ait un impact important sur les processus
réactionnels rapides lorsque la température du milieu moyen est changée de 10 a 20 °C. Peut
étre modifie-t-il les équilibres ioniques des polymeres ? C’est que nous nous proposons de

vérifier.
=  Etude en mode continu

Nous réalisons des essais dans les conditions de références en ne faisant varier que la
température de mise en contact des réactifs, identique pour les deux réactifs. Deux
prélévements sont effectués, I’un en sortie du mélangeur et I’autre aprés un temps de passage

de 94 secondes dans le réacteur tubulaire, également thermostaté a la méme température.

12000 4
11000 4
10000 4
% 9000 -
E m 5°C
=) o 10°C
8000
z e 15°C
= o 20°C
7000 4
6000
S000 T Y T y T T T Y T T T
0 20 40 60 80 100

Temps de passage (s)

Figure III. 24 : Evolution des masses molaires moyennes en poids en fonction de la température de mise en
contact des réactifs a différents temps de passage (continu)

A T’erreur expérimentale prés (5%), il n’y a pas d’impact de la température sur les processus
réactionnels rapides et lents. Les masses moyennes en poids en sortie du mélangeur,
caractéristiques des processus rapides, sont identiques et il en est de méme pour celles a t=94
secondes (processus lents). Nous retrouvons en sortie du mélangeur une élévation de

température de 8°C, que I'on explique en prenant en compte le dégagement de chaleur
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résultant de la dilution de 1’acide chlorhydrique. Une diminution de la température de 7 °C est
observée en sortie de la premiére rangée de spires du réacteur tubulaire, en accord avec la
résolution des équations d’un simple transfert thermique le long d’un tube : la réaction de

polycondensation est trés peu exothermique.

= FEtude en mode semi fermé

Nous procédons de la méme manicre qu’en mode continu et effectuons un prélévement en fin

de coulée.

14000

12000

10000 A

Mw (g/mol)

8000

6000

T > I 7 & 7 I F & T & & Ff L & I *©
4 6 8 10 12 14 16 18 20 22

Temperature de mise en contact des réactifs (°C)

Figure III. 25 : Evolution des masses molaires moyennes en poids en fonction de la température de mise en
contact des réactifs (semi fermé)

D’une fagon similaire au mode continu, la température ne modifie pas sensiblement le
déroulement de la polycondensation, une ¢lévation de 7°C est observée en fin de coulée,
correspondant au dégagement de la chaleur de dilution de 1’acide chlorhydrique. En effet, le
réacteur semi fermé fonctionne pratiquement en régime adiabatique, le temps caractéristique

de transfert de chaleur a la paroi avoisinant 150 secondes.

I1 est alors délicat d’expliquer la tendance observée a 1’échelle industrielle mais il est probable
que les gradients thermiques environnant le panache soient plus ¢élevés a cette échelle, ce qui
localement peut conduire a des températures bien supérieures a 20°C et ainsi modifier le

déroulement de la réaction.
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Considérons désormais la sensibilité¢ de la réaction au temps de mise ceuvre réactionnelle.
Suivant les circonstances, la conduite industrielle, qui consiste en une succession de coulées,
donne lieu a des retards dans I’enchainement des étapes. Un retard de quelques minutes peut
avoir de graves incidences sur le lot produit (le milieu peut prendre partiellement en gel). Il
est alors intéressant de déterminer dans quelles mesures ces retards peuvent avoir des

conséquences sur les APS synthétisés.

I11.2.2.3 Evolution de la polycondensation dans le temps

Nous nous plagons dans les conditions d’un essai de référence en mode semi fermé (temps de
coulée égal a trois minutes) et effectuons plusieurs prélévements au cours du temps. Le milieu
est laissé sous agitation durant tout I’essai. Deux essais sont réalisés afin de compléter les
prises d’échantillonnage pour les temps manquant, ce qui permet aussi de vérifier la

reproductibilité des résultats.

26000

240001 ® Essai

; 5 .
22000 4 Essai2

20000
18000 S
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10000 _ Fin de la coulée

8000 " . . . . : . . . .
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Figure III. 26 : Evolution des masses molaires moyennes en poids en fonction du temps (semi fermé).

Une fois la coulée réalisée, 1’évolution des masses est linéaire et lente en fonction du temps. Il
faut dix sept minutes apres la coulée pour doubler la valeur des masses moyennes en poids.
Un retard de quatre minutes pour couler 1’isopropanol, qui doit suivre la coulée de silicate de
sodium, engendre une augmentation de 20 % des masses molaires moyennes en poids des
APS, ce qui n’est a priori pas trés conséquent. Par ailleurs, le milieu reste homogene plusieurs

heures apres la coulée, un prélevement réalis¢é au bout de deux heures de réaction est
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caractéris¢ par de fortes masses mais ne pose aucune difficulté lors de la filtration de
I’échantillon. On ne note pas de problémes particuliers dans le réacteur de laboratoire, ce qui
montre une nouvelle fois que le réacteur de laboratoire est mal adapté pour représenter les
conditions de mise en ceuvre de la réaction dans 1’outil industriel.

L’indice de polydispersité de la distribution est constant en fin de coulée durant quelques
minutes puis augmente jusqu’a une valeur proche de deux. Cette évolution renseigne sur les

mécanismes de polymérisation mis en ceuvre que nous aborderons dans le paragraphe suivant.

20+
19-
18- o
174 o
164
154 % {

14 +

1,3

IP

m Essail

12 O Essai2

1.1

Ll o S S B S B B B B B S Sy
2 4 6 8 10 12 14 16 18 20 22 24 26 28 30
Temps (min)

Figure III. 27 : Evolution de 1'indice de polydispersité en fonction du temps total de réaction (semi fermé)

En mode continu, un essai dans les conditions de référence est également réalisé et présenté
sur la Figure III. 28.

Le suivi de I’évolution du milieu au cours de temps conduit a la méme évolution que celle
observée en semi fermé, les masses obtenues étant légérement plus faibles. L’allure de la
variation de I’indice de polydispersité est identique a celle du mode semi fermé. Ceci montre
que les processus réactionnels lents mis en ceuvre sont identiques et que seule la maitrise des

processus rapides différent dans les structures de procédé.
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®  Essai 1 semifermé
O Essai 2 semi fermé
& Essai continu
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10000 4
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Figure III. 28 : Evolution des masses en fonction du temps dans les deux structures de procédé

Conclusions : La caractérisation du déroulement de la réaction en fonction de la température
n’a pas mis en évidence de sensibilité particuliére a ce paramétre. L énergie d’activation de la
réaction de polycondensation doit étre faible, ainsi que son enthalpie de réaction. Le
déroulement de la polycondensation dans le temps est lent et lin€aire, en accord avec les
résultats de 1I’étude préliminaire. La concentration d’acide chlorhydrique et de silicate de
sodium sont des parameétres sensibles sur le déroulement des processus rapides et lents
lorsqu’ils sont mis en ceuvre a fortes concentrations. Cet impact est renforcé en mode semi

fermé car la qualité¢ du mélange assuré est moindre qu’en mode continu.

L’ensemble de 1’étude expérimentale de caractérisation de la réaction de polymérisation a mis
en évidence des processus réactionnels rapides et lents, dont la rapidité est fonction de la
concentration des réactifs et des conditions de pH, intimement liés aux conditions de mélange.
Comment expliquer et justifier I’existence de processus réactionnels dont la rapidité est
différente au cours de la réaction de polymérisation? Quel systéme réactionnel est susceptible

de pouvoir représenter les résultats expérimentaux et d’expliquer la sensibilité de la réaction ?
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I11.2 Analyse et discussions des résultats

Nous n’avons pas de données bibliographiques permettant d’expliquer le déroulement précis
des processus réactionnels rapides dans nos conditions de synthése. Aussi, a 1’aide de données
de la littérature précisant certaines tendances et caractéristiques de la polymérisation, nous
formulerons une hypothése permettant d’expliquer nos résultats et interpréterons le
déroulement de la réaction sous certaines conditions. Nous aborderons alors 1’aspect

modélisation de la réaction pour représenter les tendances expérimentales observées.

I11.3.1 Données bibliographiques sur la réactivité du systéme réactionnel

En vue d’expliquer nos résultats expérimentaux, il est nécessaire d’introduire des classes de
polymeéres ne possédant pas la méme réactivité, que 1’on va justifier en considérant leur forces
acides. Pour simplifier le raisonnement, nous considérerons trois classes de polymeres se
distinguant par leur taille que nous qualifions de petits polymeres, oligomeres et gros
polymeres. Iler (1979) souligne le fait que plus le polymére contient de liaisons siloxanes et
le moins de fonctions silanol sur les atomes de silicium, plus la force acide du polymeére

augmente.

Ainsi pouvons nous classer les polymeres en fonction de leur force acide croissante de la

facon suivante :

/
sSiO\ =SiO
Si(OH)4| < [ =SiOSi(OH);| < Si(OH), | < =SiO — SiOH
/ /
=Si0 _ =SiO

Ceci a une conséquence directe :
= Les petits polymeéres sont trés peu ionisés a faible pH

» Les oligoméres contiennent des fonctions ionisées en plus petite proportion que les

plus gros polymeres

Aussi, la réaction de polycondensation, possible uniquement entre une fonction silanol ionisée
et une fonction non ionisée, est trés limitée entre les petits polymeéres car cette classe de

polymeéres contient trés peu de fonctions ionisées. Egorova (1954) a étudié des solutions
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d’acide monosilicique peu concentrées a des pH compris entre 1.2 et 3.7. Il constate que

méme apres deux heures, les solutions ne polymérisent pas aux plus faibles pH.

Pour un pH de 2 a 7, Iler (1979) fait par ailleurs référence a une tendance de 1’acide
polysilicique a polymériser de fagcon a ce que la molécule formée contient le plus de liaisons
siloxanes et le moins de fonctions silanol incondensées possible. Autrement dit, la
polycondensation se déroule de facon a augmenter le plus possible la force acide des
polymeéres. Si I’on admet un tel raisonnement pour pH<2, ceci peut expliquer une réaction
préférentielle des oligomeres sur les gros polyméres car cette réaction conduit a de plus gros
polymeéres. Cette « préférence » réactionnelle peut également s’expliquer en considérant la
force acide des polymeres. En effet, les oligomeres et les plus gros polymeres possédent les
deux types de fonctions (ionisées ou non) et ont par conséquent une plus grande probabilité de
réagir ensemble. Les oligomeres sont donc le moteur de la polycondensation et réagissent trés
rapidement avec les gros polymeéres conduisant a une élévation de la masse moyenne en
poids. Les gros polymeres réagissent moins vite entre eux ayant une plus grande partie de ses

fonctions ionisées.

A travers ces considérations, nous allons illustrer I’importance de la qualité du mélange pour

la mise en ceuvre réactionnelle.

1I1.3.2 Discussion

La distribution des masses du silicate de sodium est représentative de plusieurs familles de
polymeéres. En premicre approximation et par soucis de simplification, nous considérons ici
trois familles de polyméres représentatives se distinguant par leur rayon hydrodynamique et
introduisons, comme précédemment, les familles composées de petits polymeres,
d’oligomeres et de gros polymeres. Les considérations exposées ci-dessus imposent que la
réactivité des polymeres est différente et fonction de leurs tailles. Les oligomeres, polymeres
de taille moyenne, réagissent préférenticllement et rapidement avec les grosses
macromolécules, ici les gros polymeres. En ’absence de gros polymeéres, ils réagissent
préférentiellement entre eux. Ces faits sont susceptibles de conduire a une élévation rapide
des masses par polycondensation des plus grosses entités.

Le silicate de sodium a 1’état initial est bien mélangg, la polycondensation étant possible entre

chaque classe de polymeéres.
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Nous pouvons le représenter de la fagon suivante :

p p p
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Figure III. 29 : Silicate de sodium non introduit
dans le réacteur et bien mélangé

Lors de la coulée de silicate de sodium dans le réacteur, il y a création d’un panache dont la
périphérie définit la zone réactionnelle, phénomene illustré sur la Figure III. 30. Suivant les
conditions opératoires (vitesse de coulée, vitesse d’agitation, ...), des gradients de
concentrations des différentes espéces (acide, classe de polymeéres) sont plus ou moins

prononcés et sont susceptibles de modifier le déroulement des processus rapides.

Silicate de
sodium

)

Acide
\_chlorydrique /

Figure III. 30 : Ilustration de principe des gradients de concentration engendrés lors d’une coulée d'un réactif
dans le ciel du réacteur

Considérons la zone périphérique du panache. Afin de simplifier le raisonnement, nous
considérons que le milieu est parfaitement homogeéne en acide, ainsi, nous n’envisageons que
I’influence de la qualité du mélange entre les polymeres. Nous avons vu dans le chapitre I que
les phénomenes de dilution du silicate sont susceptibles de modifier trés rapidement les

équilibres et de conduire a une redistribution des polymeres par des processus de
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dépolymérisation des polymeres du silicate ou des APS. On congoit donc qu’au cours de la
coulée, il puisse exister un milieu inhomogene lors de I’impact du jet de silicate sur la nappe
d’acide chlorhydrique.

Ainsi, si le mélange n’est pas bien assuré¢ dans les premiers instants, c'est-a-dire que 1’on
n’apporte pas de gros polymeres dans les zones riches en oligoméres, la polycondensation

peut avoir lieu entre les oligomeres :
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Figure III. 31 : polycondensation dans un état
ségrégé en polymeres

Si par contre, le mélange est bien assuré dés les premiers instants : chaque espéce est
accessible pour chaque classe de polymeres. La polycondensation se fera alors

préférentiellement entre les oligomeéres et les gros polymeres :
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Figure III. 32 : Polycondensation dans un état
bien mélangé en polymeéres

L’existence de cette réaction rapide et préférentielle permet d’expliquer une élévation plus
rapide de la masse moyenne en poids que 1’on a observée lorsque I’on a assuré un meilleur

mélange (tube plongeant en mode fermé). Elle permet de comprendre également les
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difficultés que 1’on a rencontrées pour caractériser les processus réactionnels rapides en mode
semi fermé. Lors de 1’étude de I’impact des conditions de mélange dans ce mode (étude de
I’impact de la vitesse d’agitation, de la vitesse d’introduction du silicate), nous ne modifions
probablement pas suffisamment les gradients locaux de concentrations suite aux phases de
dilution a la périphérie du panache pour modifier sensiblement les masses molaires moyennes
en poids, principalement imposées par les processus rapides qui sont finalement assez bien

reproduits a 1’échelle du laboratoire.

Nous allons reprendre le déroulement de la polycondensation en supposant dans un premier
temps le milieu parfaitement homogene en acide, puis dans un deuxiéme temps, un milieu ou
des gradients de pH existent plus représentatif du cas industriel. Un raisonnement qualitatif

est présenté.

*  Milieu parfaitement homogeéne en acide
La réaction de polycondensation met en ceuvre dans un premier temps les oligomeres qui
réagissent rapidement. Une fois que ceux-ci ont réagi, seule la réaction de polycondensation
des plus petits polymeres avec les plus grosses entités, qui se déroule en paralléle, se poursuit.
Elle induit une élévation lente de la masse moyenne en poids. Nous pouvons imaginer qu’a

. 9 r 97 1 . \ ’ g
partir d’'un moment, un état d’équilibre est atteint. Les polymeres présents dans le milieu
présentent majoritairement des fonctions ionisées de mémes charges et se repoussent. Le

déroulement supposé de la polycondensation est résumé sur la Figure III. 33 :

Attaque préférentielle des oligoméres
sur les gros polymeéres (si accessibles)

¥

Accrochage lent des petits polyméres

L

Etat d’équilibre :
Le milieu contient majoritairement
des fonctions ioniques, les oligoméres
ne sont plus présents.

Figure III. 33 : proposition du déroulement de la polycondensation en milieu parfaitement homogeéne
en acide
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»  Milieu présentant des gradients de pH et homogéne en polymeéres de silicate
Lors de la coulée, des gradients de pH sont susceptibles de se créer et le déroulement de la
polycondensation est affecté. En effet, les équilibres ioniques et/ou mécanismes réactionnels
sont déplacés, voire modifiés dans les zones a plus fort pH, si bien que les petits polymeres
peuvent se retrouver plus fortement ionisés. Aussi la réaction entre ces petits polymeres peut
ne pas étre aussi bien controlée et donner naissance a des oligomeres. Suivant la composition
du milieu rencontré, ces derniers peuvent conduire a une élévation trés forte des masses
moyennes en poids, d’autant plus rapide que le pH est élevé. Dans certains cas (observé a
I’échelle industriel chez Rhodia), le milieu réactionnel contient des gels. La Figure III. 34

résume ce déroulement :

—
] ( —» - ,
\ > pH plus élevé,
: O_ : L Ionisation partielle des petits polyméres
pH ot z H —— P . ° s “ ez e \
I : H Génération d’oligoméres qui réagissent sur les gros polyméres }
&

v

Augmentation des masses moyennes
en poids, voire gel

Figure III. 34 : Proposition du déroulement de la polycondensation en milieu inhomogéne en pH

Le déroulement réel de la polycondensation dépend de la qualité du mélange assuré entre les
polymeéres de silicate eux-mémes et entre les polymeres de silicate et ’acide, d’ou une grande
complexité des processus car les effets peuvent se renforcer comme s’inhiber. Est il possible
de concevoir un modele représentatif du systeme réactionnel et permettant de représenter les

grandes tendances réactionnelles que nous avons illustrées expérimentalement?

I11.3.3 Aspect modélisation

La synthése de macromolécules d’acides polysiliciques, résultant de la polycondensation de
deux fonctions silanols, est une réaction de polymérisation de type ionique. Suivant le pH du

milieu, le centre réactionnel actif est un cation ou un anion qui donnent lieu a des vitesses de
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réactions bien différentes, que nous avons constatées expérimentalement. Intéressons nous au
cas ou I’espece active est un cation.

Comme toute polymérisation, le schéma réactionnel comporte probablement trois étapes

principales :
. k + A M- N
Amorgage M+A—tsp : amorceur, M : monomere
. k P, : chaine vivante de longueur n
Propagation: P +M —2>P/, ) g
o N s P, : chaine morte de longueur n
Terminaison: P + (X )—’) P,

X : agent de terminaison

L’amorgage de la réaction est en général réalis¢ par ’emploi d’acide ou de sels de cations
stables. Dans notre cas, ¢’est un acide de Bronsted, HCI, qui est utilis¢ :

=Si-OH + H'CI" —» =Si-O'H, CI

La propagation peut donner lieu a des phénoménes complexes et difficiles a définir. Dans le

cas simple de monomeres ne possédant qu’un site réactif, on peut écrire :
Prcl-—~> P Cl”

ou la vitesse de propagation, r,, est telle que : r, = kp.[M ].[Ef} :

La constante de vitesse, k,, dépend en particulier :

= De I’encombrement stérique du site actif qui est plus ou moins accessible aux
monomeres dans le cas de molécules tridimensionnelles

= De la distance séparant le centre réactif du contre ion. Plusieurs états peuvent étre

considérés :
P'ClI” < P/|ClI” < P +CI”
Paire d’ions Paire d’ions Paire d’ions
intimes séparés par libres
le solvant
k, augmente g

Cette séparation des ions dépend de la constante di¢lectrique du solvant, £, de la température
et de la taille du contre ion. Lorsque la constante diélectrique du solvant augmente, la
constante de vitesse augmente car la concentration en ion libre augmente du fait de
I’augmentation de polarité. La température intervient dans les constantes de vitesse mais
¢galement dans la solvatation des extrémités ioniques: la solvatation diminue quand la

température augmente a cause de I’agitation thermique et en fonction de cette solvatation,
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I’extrémité réagira différemment en fonction de la température. En ce qui concerne le contre
ion, plus sa taille est grosse, plus on aura tendance a favoriser la présence d’ions libres.

Dans le cadre de la polycondensation d’espéces multifonctionnelles et tridimensionnelles, ce
qui est notre cas, I’ensemble de ces considérations contribue & instaurer une distribution de
vitesse de propagation fonction de la structure des polymeres qui peut expliquer les
phénomeénes rapides démontrés expérimentalement. Ces phénomenes sont d’autant plus
rapides que la polycondensation est réalisée en milieu aqueux, dont la constante diélectrique

est tres ¢levée, qui laisse penser que les sites réactifs sont majoritairement sous forme libres.

En ce qui concerne la réaction de terminaison, elle ne peut avoir lieu entre deux especes
actives, de méme charge et se repoussant. Seule la recombinaison du proton avec le contre ion
est a envisager, mais elle est trés rare. Ceci laisse penser que la polycondensation mise en
ceuvre ici est de type vivante, n’offrant pas la possibilité d’arréter la croissance des chaines
tant que des sites réactifs et des fonctions non ionisées existent. Ce type de polymérisation se
caractérise par des indices de polydispersité proche de 1 et des vitesses de croissance des
polymeres relativement constantes dans le temps par rapport aux types de polymérisation : ces
spécificités se retrouvent dans la caractérisation de la polycondensation lente que nous avons

observée.

Quelles sont alors les démarches envisageables afin de modéliser la réaction ?

Nous avons introduit au cours de I’interprétation des résultats expérimentaux des classes de
polymeres, suggérées par la composition du silicate de sodium, pour expliquer les processus
réactionnels rapides. La force acide du polymére et des polymeéres formés, régissant les
équilibres ioniques des fonctions, est le fondement du raisonnement que nous avons mené.
C’est pourquoi la réaction d’amorcage, qui peut étre considérée comme instantanée, n’est
certainement pas totale, les plus petits polymeres n’étant pas ionisés.

En ce qui concerne la propagation, nous ne pouvons adopter une méme vitesse pour
I’ensemble des classes de polyméres car le modele ne serait alors pas en mesure de
représenter ’¢élévation rapide des masses des les premiers instants de la coulée et la
polycondensation lente qui se déroule en parallele.

Il est donc nécessaire d’introduire des familles de polymere dont la réactivité est distincte.

Pour représenter ces phénomeénes, deux approches peuvent étre envisagées :
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= Introduire une vitesse de propagation fonction du nombre de sites réactifs (fonctions
silanols ionisées) que comporte chaque polymeére, que ’on peut formaliser sous la

forme P, , + B, , = B rig

* Introduire une vitesse de propagation fonction uniquement de la taille des polyméres,
qui engloberait en quelque sorte les parameétres que sont le nombre de fonctions et

I’encombrement stérique.

Ces deux approches sont difficiles a mettre en oeuvre car nous ne connaissons pas la
distribution initiale du silicate, qui est par ailleurs susceptible d’évoluer au contact de 1’acide
suite aux phénomeénes de dilution. La deuxiéme approche est celle qui nécessite le moins de
données. Pour 1’aborder, une facon trés simple de procéder consiste a décomposer le silicate
de sodium en grandes familles monodisperses caractérisées par leur masse molaire moyenne
en poids. Ainsi, on peut définir le silicate de sodium comme étant composé de 10 familles par
exemple dont les masses molaires moyennes en poids sont des multiples, noté P;, i étant le
facteur multiplicatif de la masse de référence. Aussi, si la masse de référence choisie est de
100 g/mol, la polycondensation entre les classes Pg et P3 conduit & une nouvelle classe de
polymeéres P;; dont la masse est de 1100g/mol (la perte de masse résultant de la création d’un
pont siloxane par ¢limination d’une molécule d’eau est négligée en premiére approximation).
Deux constantes de vitesse sont introduites afin de représenter les processus lents et rapides

ou kp;<<kp,

Polycondensation rapide : P;+P; = Pi;;  kp, pour i, j appartenant & un intervalle choisi
Polycondensation lente : P; + P;— Py kp; pour i, j appartenant a I’intervalle complémentaire
La loi de vitesse des réactions de polycondensation peut étre prise égale au produit
kpi.[HCI].[Pm] [Pn] en premicre approximation. Il reste a définir le nombre de classes de
polymeres réagissant suivant la réaction rapide, ce qui permettra de représenter une élévation
rapide des masses. La pertinence d’une telle démarche a été vérifiée par la simulation pour
représenter les principales caractéristiques réactionnelles de notre systéme, mais d’un point de
vue conceptuel, il est évident qu’une telle phénoménologie n’est pas satisfaisante pour
représenter la nature réelle de la polycondensation. De plus, le nombre de parameétres libres
est conséquent, permettant d’obtenir un méme résultat a 1’aide de plusieurs combinaisons

initiales de parameétres différentes.
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Si I’on cherche a ne représenter que le déroulement de la polycondensation lente, les travaux
successifs de Stockmayer (1943), Flory (1953), et Bechtold (1955), via des considérations
statistiques, montrent que la masse molaire moyenne en poids des APS varie au cours du
temps, pour un milieu dilué¢, suivant la relation :

Mw 142 fckt
My 1+Q2f - f?)cke

ot f est la fonctionnalité moyenne du systéme, C la concentration initiale en SiO, (moles/L),

k la constante cinétique de polycondensation lente et My la masse molaire moyenne en poids

initiale. Si I’on considere un milieu réactionnel contenant N; molécules possédant f; fonctions,

2 NS,
on définit la fonctionnalité moyenne du systéme par : f =————. En fixant f =2, cette

2N,

i

relation prédit une augmentation linéaire des masses au cours du temps, en accord avec les

résultats expérimentaux. En adoptant en premicre approximation une loi de vitesse

phénoménologique de la polycondensation lente du type r:k.[CSiOJ[HCI], une

optimisation basée sur les résultats expérimentaux présentés dans le paragraphe I11.2.2.3
conduit & déterminer un temps caractéristique de la réaction de polycondensation lente de
I’ordre de 40 secondes. Une nouvelle fois, plusieurs couples (k,f) conviennent pour
représenter les résultats expérimentaux et une diminution de la fonctionnalité moyenne
conduit a augmenter le temps caractéristique de réaction. Cependant, on peut estimer le temps
caractéristique de la polycondensation lente a quelques dizaines de secondes.

Ce travail de modélisation est un travail en soi, qui nécessite de nombreux
approfondissements (modele cinétique combiné a un modele de mélange) mais qui ne
constitue pas un des objectifs premiers de 1’é¢tude, qui consiste a étudier de la problématique
du passage d’un procédé semi fermé en continu. C’est pourquoi les résultats préliminaires
obtenus ne sont pas présentés, 1’aspect mod¢lisation constituant a lui seul une sérieuse
perspective de recherche.

Nous cherchons a préciser I’'impact de la technologie de production sur la synthése des APS
et définir ce qui assure le succes de la transposition d’un procédé semi fermé en continu
tout en précisant 1’apport des outils d’intensification pour réussir cette transition. C’est I’objet
du dernier paragraphe pour la synthése des APS, et du dernier chapitre, dans un cadre plus

général.
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I11.4 Impact de la structure du procédé : comparaison et analyse

Un des principaux objectifs de I’étude est de développer un procédé de synthése continu de
résines silicones permettant d’obtenir la méme résine qu’en procédé semi fermé. Ce nouveau
procédé doit permettre de pallier les difficultés actuellement rencontrées, tout en assurant une
bonne flexibilité de fabrication. Dans un premier temps, nous montrerons I’impact du procédé
sur la synthése des APS puis, a 1’aide d’un pilote développé chez Rhodia permettant de
réaliser les étapes suivantes de la synthése de la résine en continu, nous serons a méme de

tester la pertinence de cette structure de procédé pour la production de résines silicones.

I11.4.1 Impact de la structure de procédé sur la synthése des APS

Pour effectuer la comparaison, nous nous proposons de représenter sur un méme graphique
les points obtenus en semi fermé avec les points de la configuration continue pour un méme
temps de réaction de cent quatre vingt secondes. On a représenté alternativement la nappe
pour les mesures en configuration continue (Figure III. 35) et la nappe pour les mesures en

configuration semi fermée (Figure III. 36).
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Figure III. 35 : Ensemble des points expérimentaux obtenus dans les deux configurations - Nappe calculée dans
la configuration continue.
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Figure III. 36 : Ensemble des points expérimentaux obtenus dans les deux configurations - Nappe calculée dans
la configuration semi fermée.

Nous pouvons constater un impact sensible du procédé sur I’APS synthétisé. D une manicre
assez générale, les masses obtenues dans la configuration semi fermée sont plus ¢€levées
qu’en configuration continue. Les masses des APS sont équivalentes seulement aux fortes
concentrations en silicate et HCl. Dans ces conditions, la réaction semble auto accélérée. Le
mélange aux tous premiers instants de la réaction gouverne le déroulement de la
polycondensation : assurer un bon mélange deés la mise en ceuvre de la réaction rend le
déroulement de la réaction moins sensible aux concentrations des réactifs et ce, dans un
domaine de concentration assez large, ce qui est intéressant en cas de dérive des débits
d’alimentation en réactifs. La configuration continue semble assurer une souplesse et une
robustesse d’utilisation que n’offre pas la configuration semi fermée, surtout si I’on considere
des variations de concentration d’acide chlorhydrique autour de la valeur de référence, proche
de deux, qui conduit aux masses que I’on souhaite produire. Si I’on adopte des concentrations
de réactifs élevées, 1’évolution des masses est plus raide en mode continu, ce qui tend a
montrer que la conduite de la réaction peut devenir plus délicate qu’en mode semi fermé ou
I’évolution de la nappe est plus réguliére. Dans le cadre de la syntheése d’APS, I’objectif étant
de produire des masses relativement faibles, cette gamme de conditions opératoires ne nous
intéresse pas particulierement. De plus, il faut garder présent a I’esprit que I’outil de

laboratoire permet une assez bonne maitrise de la réaction, ce qui n’est pas le cas du réacteur
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industriel qui, dans le domaine de concentration envisagé, risque de conduire a des
différences tres sensibles par rapport au réacteur de laboratoire.

Nous sommes capables de synthétiser des APS de différente masse moyenne en continu, non
accessible en mode semi fermé pour les plus faibles masses, ce qui peut ouvrir la voie au
développement de nouvelles résines. Suivant les conditions opératoires adoptées, les
chromatogrammes des APS obtenus en continu et en mode semi fermé sont proches. Afin de
répondre a I’un des objectifs principaux de I’étude, il est par conséquent nécessaire de vérifier
si ces APS, produits en marche continue, conduisent a la fabrication de résine conforme en

application.

I11.4.2 Impact de la structure de procédé sur la résine

La meilleure facon de procéder afin de constater 'impact de la structure du procédé de
production des APS sur la résine finale consisterait a effectuer un prélévement a la sortie du
mélangeur ou du réacteur piston et réaliser les étapes suivantes de la synthése en réacteur semi
fermé. Nous n’avons pu réaliser cet essai car le réacteur agité €tait indisponible lors de la
campagne d’expérimentation chez Rhodia.

Les essais ont par conséquent été réalisés en couplant notre outil de mélange au pilote
développé chez Rhodia permettant la synthése en continu des étapes an aval de la synthése
des APS. Un réacteur tubulaire relie les deux pilotes, assurant un temps de séjour de I’ordre
de deux minutes. Seule une partie du flux sortant du réacteur tubulaire est déviée a 1’aide
d’une pompe vers un réacteur agité continue ou est effectuée la fonctionnalisation. Apres cette

étape, le milieu est laissé€ au repos et 1’on extrait la résine finale.

L’objectif de la campagne d’expérimentation est double. Il s’agit d’une part de valider la
possibilité de produire des résines conformes en continu grace a la configuration adoptée, et
d’autre part d’identifier I’importance réelle de la premiére étape réactionnelle sur la qualité
des résines produites. En effet, la réaction de polymérisation est pressentie comme étant une
étape clef pour la maitrise de la synthése mais ce résultat n’a jamais été démontré.

Aussi, nous réalisons les essais suivants. Un premier essai est effectué dans des conditions
proches de la référence, le rapport de débit adopté étant égal a deux et reproduit deux fois.
Puis, a I’aide des nappes présentées sur les Figure III. 20 et III.18, nous déterminons les

conditions opératoires afin de produire des APS possédant dans un cas une faible masse
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molaire moyenne en poids et dans 1’autre cas une forte masse molaire moyenne en poids par
rapport a celle de référence.

Nous définissons les conditions suivantes pour la synthése des APS :

Essai | Qg (LIR) | O3 0 (LIR) | MO (moliL)
2 (mol/L)
N 40 2.39 20 5.75
2" 40 2.39 20 5.75
3 30 2.39 30 5.75
4 40 0.8 20 5.75

Tableau II1. 6 : Conditions opératoires pour la synthése des APS a I’entrée du mélangeur - ~ essais de référence
reproduits

Les parametres opératoires des étapes en aval de la réaction de polymérisation sont inchangés
de facon a observer uniquement 1’impact de la premicre étape réactionnelle. Ils sont établis
¢galement en fonction de I’essai de référence en réacteur semi fermé.

Les résultats expérimentaux concernant les APS sont présentés dans le Tableau III. 7.

APS sortie mélangeur APS sortie réacteur tubulaire

Eesa M,, cible M,, mesurée M,, cible M,, mesurée
(g/mol) (g/mol) (g/mol) (g/mol)
N 8600 8170 11000 10680
2" 8600 8360 11000 11890
3 14000 15500 18000 16000
4 7000 7050 7500 7840

Tableau III. 7 : Résultats expérimentaux pour les APS synthétisés-* essais de référence reproduits

Nous pouvons constater la trés bonne répétabilité et reproductibilité des essais. Les résultats

concernant la résine finale, diluée a 60% en masse dans du xyléne, et ceux du test

d’application sont présentés dans le Tableau III. 8.
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Résine finale (60% en solvant) Test d’application
Essai M,, (g/mol) %0OH 4 (mm?/s) Temps de gel (h)
SPECIFICATIONS _ 2.5-35 10-20 0<t<14
1 4850 2.95 12.5 <14
2 4700 2.94 12.5 <14
3 7000 3.4 19 17
4 3000 1.8 7.5 >24

Tableau III. 8 : Résultats expérimentaux pour la résine finale

Le test d’application est spécifique a chaque type de résine. Pour la résine 10350, il s’agit de
solubiliser une quantité de résine dans une huile a laquelle on adjoint un catalyseur de
réticulation. On observe alors le temps de gel de 1’échantillon. Si ce temps est supérieur a 14
heures, la résine n’est pas assez réactive, si par contre le temps de gel est tres proche de zéro,
la résine est trop réactive et ne convient pas. Cette réactivité est fortement liée au %OH
résiduel (fonction silanol) sur la résine finale puisque ce sont ces fonctions qui interviennent
dans la réaction de réticulation. Le taux de fonction silanol résiduelle est quant a lui fonction
de I’APS produit en fin de polymérisation (li¢ au taux d’avancement de la réaction de
polymérisation) mais ¢également des conditions de fonctionnalisation (quantité de
groupements fonctionnaliseurs, chlorosilanes, introduite dans le réacteur) puisque ceux-ci
réagissent avec les fonctions silanol de I’APS afin de se greffer sur le squelette.

Nous pouvons constater que les APS synthétisés dans les conditions de référence vérifient les
spécifications et sont conformes en application. La différence de masse entre les résines
finales et les APS résulte de ’adoption d’un systéme analytique 1égérement différent (¢luant)
et d’une faible redistribution des masses durant la phase de fonctionnalisation. Nous pouvons
également remarquer qu’il y a un fort impact de la premicre étape réactionnelle sur la résine
finale. En effet, la masse des résines est proportionnelle d’un facteur 0.5 en moyenne a la
masse des APS. Or, la viscosité de la résine finale est proportionnelle a sa masse molaire
moyenne en poids a la puissance 1.2 (Lomel (2001)). Par conséquent, la réaction de
polymérisation doit étre impérativement bien maitrisée pour respecter les spécifications,
d’autant plus qu’elle conditionne également le nombre et le type de fonctions silanols
accessibles aux chlorosilanes au cours de 1’étape suivante, ce qui est susceptible de modifier

les cinétiques de greffage et par conséquent la réactivité de la résine finale en application.
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La validation des résines produites dans le mélangeur permet d’envisager la production
industrielle en continu des APS support de la résine 10350 : trois mélangeurs en parallcle,
débitant chacun 150 kg/h d’APS, assurent I’équivalent de la production industrielle en cuve
agitée pour la résine 10350 et six assurent le tonnage de I’ensemble de la production de
résines silicones de Rhodia. Le passage en continu de I’ensemble du procédé est cependant
tributaire du succes de la transposition en continu de 1’étape de fonctionnalisation. Au cours
de nos essais, le flux d’APS fonctionnalisé en cuve agitée continue est de 4.5 kg/h. Si le temps
de s¢jour moyen dans le réacteur agité est conservé, le facteur d’extrapolation est alors de 30,
ce qui nécessite un certain nombre de précautions lors du changement d’échelle.

En vue du développement de nouvelles résines, la fabrication d’APS de faible masse est
intéressante puisqu’elle permet d’obtenir des résines finales possédant une faible viscosité,
dont le taux de fonction silanol peut étre modulé en fonction de la quantité de chlorosilanes

adoptée au cours de la fonctionnalisation.

I11.4.3 Analyse de I’impact du procédé sur la synthese

Dans le cadre de la synthése des APS, nous avons montré que la configuration continue
associant le mélangeur rapide et un réacteur tubulaire constitue une alternative efficace a la
cuve agitée en vue d’une production maitrisée des APS, via la technique du numbering-up.
Les faiblesses du procédé¢ actuel pour la mise en ceuvre du systéme réactionnel étudié repose
principalement sur les caractéristiques suivantes de la réaction :

= Existence de processus réactionnels rapides en milieu acide parfaitement homogene

» Changement de mécanisme et rapidité croissante des processus lorsque le pH

augmente conduisant a une augmentation des masses

Aussi, lorsque les conditions de mélange ne sont pas satisfaisantes, le premier point évoqué
conduit a une distribution mal maitrisée des APS, qui peut avoir des conséquences sur les
propriétés du produit final. Lors de I’é¢tude des conditions de mélange dans le réacteur de
laboratoire, nous avons pu montrer que les variations des distributions ne sont pas
extrémement sensibles a la variation de la qualit¢ de mélange. On peut expliquer cela par le
fait que les processus réactionnels préférentiels rapides entre classes de polymeéres ne sont pas
reproduits trés exactement (par rapport a ceux dans un milieu parfaitement mélangé) mais
mettent en ceuvre des réactions entre des familles de polymeres qui ne différent pas

énormément en taille (par rapport a celles dans un milieu parfaitement mélangé) et conduisent
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au final a une distribution assez similaire. Le réacteur de laboratoire assure une bonne
homogénéisation entre I’acide chlorhydrique et le silicate de sodium.

Le second point est beaucoup plus pénalisant pour la conduite de la réaction. Lorsque 1’outil
de production n’est pas assez performant en terme de mélange et conduit a des gradients de
concentration et de pH importants, les processus deviennent si rapides que la distribution
contient des polymeres de fortes masses, pouvant induire une prise en gel du milieu, et
conduit inévitablement a des lots non-conformes. Le réacteur agité fonctionnant en mode
semi fermé est propice a produire de telles situations, surtout a de grandes échelles.

Ceci a une conséquence immédiate : si les spécifications sur la distribution des APS ne sont
pas drastiques en terme de masse ou d’indice de polydispersité, alors la production en continu
est envisageable dans des mélangeurs moins performants que le mélangeur tangentiel 114T,
pourvu que I’homogénéisation du silicate avec I’acide soit assez rapide et que 1’injection de
silicate soit réalisée dans un milieu acide (lors du démarrage de I’installation, courant d’acide
introduit dans le mélangeur en premier, puis injection du silicate). Ceci explique que des
essais conduits dans un réacteur boucle, avec injection de silicate en ligne, réalisés dans les
mémes conditions que les essais 1, 2, et 3 du paragraphe I11.4.2, n’ont pas posé de problémes
particuliers de bouchage et ont été validés en application pour les essais 1 et 2. La principale
différence entre le réacteur boucle et la configuration que nous avons adoptée se manifeste par
des masses moyennes en poids plus élevées des APS dans la structure boucle, et par
conséquent de la résine finale (de I’ordre de 25%). Elle est certainement engendrée par des
gradients de concentrations et de pH plus prononcés mais qui ne provoquent pas une élévation
des masses rédhibitoires en vue des spécifications. Cependant, en vue d’une maitrise parfaite
de la réaction, nous avons pu montré que le mélangeur adopté, assurant des temps de mélange
de I’ordre de la milliseconde, est un outil efficace, robuste, flexible et permet d’accéder a un
large panel de produits, notamment a des APS possédant une distribution plus étroite dont la
masse molaire moyenne en poids est faible, non accessible en mode semi fermé et dans des

outils continus moins performants.

Les caractéristiques de la réaction posent ¢galement le probléme de la définition d’outils a
I’échelle du laboratoire représentatifs de 1’échelle industrielle. Comme nous avons pu le
préciser, les résultats obtenus en réacteur agité a I’échelle du laboratoire ne s’extrapolent pas a
des échelles supérieures et ne sont pas transposables a d’autres protocoles opératoires pourtant
trés proches. Ceci s’explique par une trés grande complexité des processus de mélange dans la

cuve industrielle, mal compris et dont il est difficile d’identifier le ou les processus limitants.
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Nous avons pu montrer que la puissance spécifique dissipée par 1’agitation ne contribue pas
de fagon prépondérante a la puissance spécifique locale régissant la qualit¢ du mélange. Or,
c’est ce parametre qui est a I’origine de 1’extrapolation du réacteur de laboratoire. L’adoption
de ce critére de dimensionnement conduit par ailleurs rarement aux résultats escomptés, y
compris dans des cas plus simples. L’existence de processus réactionnels rapides rendent
extrémement complexe les changements d’échelle et la définition de conditions opératoires
représentatives des différentes échelles. Dans ce contexte, I’outil intensif de mélange, outre
les excellentes performances en terme de mélange et les avantages d’une production en
continue qu’il procure, est trés précieux puisque ’on s’affranchit des problémes liés a
I’extrapolation par la mise en paralléle des outils. Ces outils offrent donc la perspective de
concevoir rapidement des nouveaux procédés continus de production pour des produits
existants mais également pour de nouveaux produits dont la mise sur le marché sera trés

proche des phases de développement.

Sur un plan conceptuel, pour réussir la transposition d’un procédé fermé ou semi fermé en
continu, il est nécessaire de connaitre le schéma réactionnel et les cinétiques associées afin de
prévoir le comportement du systéme. Dans notre cas, ce sont les mesures expérimentales dans
les deux structures de procédé qui nous ont permis d’appréhender les caractéristiques du
systéme réactionnel et d’estimer la vitesse de ces processus. Nous avons alors pu identifier
des phénomenes réactionnels rapides, sensibles a la qualité du mélange, qu’un réacteur
industriel fonctionnant en mode semi fermé n’est pas & méme de parfaitement contrdler. Nous
avons alors pu montrer en quoi I’outil intensif continu permet d’assurer le succes du passage
semi fermé-continu dans le cadre de la synthese des APS. Le chapitre IV traitera plus
généralement de la problématique liée au passage d’un procédé semi fermé en un procédé
continu, particuliecrement grace a D’intensification, et proposera une méthodologie pour
comparer ’efficacité des outils intensifs par rapport a une cuve agitée fonctionnant en mode
semi fermé afin de maitriser les phénomenes limitants que sont le mélange et le transfert de
chaleur. Il permettra d’expliquer et de préciser en quoi et dans quels cas 1’intensification

présente de réels intéréts en vue d’un transfert de la production en continu.
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II1.5 Conclusions

L’étude des conditions de mélange dans les deux configurations de procéd¢, via une variation
du nombre de Damkholer par le biais du temps de mélange et/ou du temps caractéristique de
réaction, a mis en évidence les phénomenes réactionnels rapides que les données
bibliographiques laissaient supposer. Ils conduisent a une forte ¢élévation de la masse
moyenne en poids de la distribution que 1’on observe en sortie du mélangeur et durant les
premiers instants de la coulée. Lorsque la qualité de mélange est suffisante (temps de mélange
de I’ordre de la milliseconde), ces phénomenes sont quasi insensibles a une diminution de la
température de mise en ceuvre et peu a une augmentation de la concentration des réactifs. Il
faut adopter conjointement de fortes concentrations de réactifs pour observer une
augmentation importante des masses, que I’on observe ¢galement sur le déroulement de la
polycondensation lente. L’influence d’une variation de la concentration des réactifs est par
ailleurs plus marquée dans le cas de I’acide chlorhydrique. Nous avons pu également mettre
en évidence un comportement bien différent de la réaction selon le pH du milieu qui, lorsqu’il
est supérieur a deux, conduit a des processus extrémement plus rapides provoquant la prise en
gel et/ou en masse du réacteur. En paralléle a ces processus réactionnels rapides se déroule
une polycondensation plus lente, qui donne lieu a une élévation des masses constante et
linéaire en fonction du temps, moins sensible aux conditions de concentrations de réactifs.
D’un point de vue mécanistique, nous avons formulé un certain nombre d’hypothéses,
appuyé¢es sur des données bibliographiques, susceptibles de représenter d’'une maniere simple
le comportement de la réaction et d’illustrer les difficultés pour son contrdle. Le mécanisme
réactionnel montre la nécessité d’un intermédiaire ionique pour que la polycondensation se
déroule. Ces équilibres ioniques sont intimement liés a la force acide des polymeres qui
expliquent I’existence de réactions préférentielles et rapides. En vue d’une modélisation
précise des phénomeénes réactionnels, un travail préliminaire a été développé mais le travail de
modélisation constitue en soi une perspective de recherche.

Ce sont I’ensemble des processus réactionnels rapides qui rendent la conduite industrielle de
la réaction délicate en mode semi fermé et peu flexible. D’autant plus que durant I’étude, nous
avons démontré que le réacteur fermé de laboratoire est inadapté pour représenter la
complexité des processus et les difficultés rencontrées a I’échelle industrielle. Le contrdle et

la conduite de la réaction sont bien différents suivant I’échelle considérée :
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= Sila coulée d’isopropanol n’est pas réalisée immédiatement apres la coulée de silicate
de sodium, I’évolution dans le temps du milieu réactionnel ne modifie pas
profondément la distribution des polymeres a I’échelle du laboratoire alors que ce
protocole opératoire constitue un impératif a 1’échelle supérieure
= L’adoption d’un tube plongeant placé en bout de pales qui contribue a améliorer les
performances en terme de mélange a I’échelle du laboratoire a conduit au bouchage de
la canne a I’atelier. Nous ne connaissons pas la position exacte la localisation exacte
du point d’injection mais la seule raison susceptible d’expliquer une prise en masse
quasi immédiate est un déroulement de la polycondensation en milieu basique, dont la
vitesse des processus est extrémement plus rapide ce que nous avons pu illustrer
expérimentalement.
Les deux échelles sont extrapolées a puissance spécifique dissipée d’agitation constante, or
nous avons pu montrer que la puissance cinétique dissipée par le jet coulé a la surface pouvait
étre prédominante sur la puissance d’agitation. Conserver cette puissance pourrait constituer
un €lément plus pertinent de dimensionnement et d’extrapolation. Nous avons ainsi souligné
au cours de 1’étude toute la complexité liée a I'utilisation d’une cuve agitée en mode semi
fermé, que ce soit d’un point de vue mélange ou lors d’un changement d’échelle.
Le mode continu intégrant un mélangeur intensif constitue alors une alternative efficace a la
cuve agitée : nous avons pu valider la conformité des résines produites en marche continue
aux spécifications industrielles. De plus, la mise en parall¢le de plusieurs mélangeurs permet
d’assurer la production industrielle actuelle, de maitriser parfaitement les processus
réactionnels rapides intervenant dans la réaction de polymérisation, dont nous avons démontré
le caractere fondamental pour la synthese des résines, et de s’affranchir des problémes liés a
I’extrapolation tout en offrant robustesse et flexibilit¢ dans son utilisation. Mais est ce
toujours le cas ? Est il possible d’identifier des critéres permettant de montrer en quoi et
comment ’intensification est susceptible d’assurer le succes de la transposition d’un procédé
semi fermé en continu en fonction du cas d’étude? La cuve agitée est-elle finalement un outil

de production obsolete ? Cette réflexion fait I’objet du chapitre suivant.
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CHAPTITRE 1V - Du semi fermé au continu : approche
méthodologique de compréhension, intéréts des outils
d’intensification

IV.1 Introduction

I1 existe depuis plusieurs années un intérét grandissant pour les microréacteurs et d’une fagon
générale pour I’intensification des procédés de production ce qui se traduit par une
démultiplication de conférences, de publications (1500 ces derni¢res années) et d’ouvrages
sur ce theme (Stankiewicz et al. (2004), Hessel et al. (2004)). On trouve ainsi de nombreux
articles vantant les avantages des réacteurs microstructurés dans des domaines comme la
pharmacie ou la chimie fine, grace auxquels le controle du mélange et des échanges
thermiques permettent de mieux maitriser les rendements et les sélectivités de réactions. Les
conditions expérimentales pouvant étre testées et optimisées en laboratoire, on envisage
méme, par la technique de « numbering-up » consistant a extrapoler un procédé en mettant un
certain nombre d’appareils en paralléle, un développement rapide des procédés de production.
On s’affranchit alors des problemes d’extrapolation liés au changement d’échelle, réduisant
ainsi considérablement les difficultés et donc les temps et colits d’étude et permettant une
mise sur le marché plus rapide de nouvelles molécules. Cependant, la majeure partie des
travaux réalisés consiste trés souvent a tester expérimentalement la pertinence de 1’utilisation
d’un microréacteur pour un systeéme réactionnel donné et les conclusions restent a 1’état
empirique. Il existe peu de démarches analytiques détaillées permettant de comprendre les
conditions dans lesquelles 1’adoption de microréacteurs ou miniréacteurs présente un réel
intérét ou non. En particulier, de nombreuses réactions de chimie fine étant menées en
réacteur semi-fermé, 1’ « intensification » par microréacteurs nécessite donc de passer en
mode continu. Dans le cadre de notre étude, nous avons pu montrer expérimentalement
I’intérét de tels réacteurs, que ce soit a 1’échelle du laboratoire (compréhension et mise en
¢vidence de phénomenes réactionnels grace a I'intensification du mélange) ou en vue d’une
production industrielle (mise en parallele des outils fonctionnant de maniere continue). L’ outil
d’intensification a permis d’assurer avec succes la transition d’un procédé semi fermé en
continu et la comparaison des performances des deux structures de procédé a pu étre réalisée
indirectement par la comparaison des masses des acides polysiliciques synthétisés.

Fort de ces constats, nous nous sommes proposé€s dans ce dernier chapitre d’aborder d’une

maniere plus générale les concepts de passage d’un procédé semi fermé en continu et de son
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intensification. Peut on définir une méthodologie d’analyse d’un procédé qui permet, suivant
le phénomene limitant considéré, de comprendre et de montrer en quoi le mode continu
permet un gain de performance par rapport a un mode semi fermé grace a I’intensification?
Est il possible de démontrer comment et dans quels cas ’utilisation d’outils d’intensification
présentent un réel intérét ?

Au cours de I’étude de la synthese des acides polysiliciques, nous avons pu montrer que la
réaction de polycondensation est limitée par le mélange entrainant des problémes de
sélectivité, et que les effets thermiques sont susceptibles d’avoir un impact marquant. D’une
maniére générale, le controle de la température dans un réacteur de polymérisation est un
parametre important en vue d’obtenir des polymeéres possédant une distribution déterminée.
Nous avons donc choisi d’établir notre méthodologie sur ces deux aspects importants que sont
le mélange et le controle thermique. A partir d’études expérimentales, ces deux processus
seront caractérisés par la mise en ceuvre de la réaction chimique test iodure iodate pour le

mélange, et d’une réaction de type Grignard pour les effets thermiques.

IV.2 Limitation par le mélange

Le mélange et la réaction chimique sont intimement lié¢s. La facon dont les réactifs sont mis
en contact conditionne significativement le déroulement de la réaction. Ainsi, si ’on
considére une seule réaction chimique, le mélange influe seulement sur la vitesse de la
réaction mise en oeuvre. Si le systéme réactionnel est par contre composé de réactions
paralléles ou consécutives rapides, le mélange a une grande influence sur la sélectivité et le
rendement du produit désiré. Au cours de 1’étude de I’hydrolyse d’un silicate de sodium, c’est
la distribution des polymeéres formés, fortement influencée par les conditions de pH du milieu,
qui est la grandeur sensible a la qualit¢ du mélange assuré. De nombreux travaux ont été
réalisés de facon a identifier et quantifier les phénomenes de mélange intervenant dans un
réacteur chimique. Ces études ont été de nature théorique (Danckwerts (1958), Corrsin
(1964)) et vérifiées expérimentalement (Paul et al. (1971), Brodkey et al. (1985)). Grace au
développement de réactions chimiques test, Bourne et al. approfondirent la compréhension
des phénoménes de mélange. La mise en ceuvre de telles réactions a ét¢ réalisée dans des
réacteurs agités dans lesquels on effectue une coulée et 1’on peut citer les études de
Villermaux et al. (1972,1987), Thoma (1989), Bourne et Thoma (1991), Guichardon (1996) a

titre d’exemple. Cependant, ces études se sont limitées a des injections en tres faible quantité
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de I’'un des réactifs dans une cuve dont le volume des autres réactifs est 100 a 1000 fois
supérieur. Ces conditions opératoires particulieres permettent de mettre en évidence des effets
de micromélange et mésomélange mais sont trés éloignées des conditions de travail en
industrie ou en général, les volumes mis en présence sont souvent du méme ordre de grandeur
impliquant des processus de mélange de nature différente : c’est dans ce cadre que nous
souhaitons inscrire nos travaux et notre réflexion.

Dans une premicre partie, nous exposerons succinctement les concepts relatifs a la
caractérisation de I’état de mélange de deux fluides afin d’en faire ressortir les notions et
grandeurs caractéristiques. Nous exposerons alors la stratégie d’étude que nous avons
employée et la méthode chimique test support de notre étude. La seconde partie présentera les
résultats de I’étude réalisée, dans les deux structures de procédé, et permettra d’apporter les

premiers ¢léments de réponse aux questions précédemment posées.

IV.2.1 Qualité du mélange de deux fluides

Avant de présenter les concepts relatifs au mélange, il est intéressant de préciser dans quels
cas le mélange dans un réacteur chimique peut étre un phénomene limitant en vue de la

maitrise d’une réaction chimique.
IV.2.1.1 Compétition mélange / réaction

Afin de pouvoir évaluer les conditions qui conduisent a une sensibilité particuliére de la
réaction au mélange, il est nécessaire de pouvoir quantifier la vitesse des processus
réactionnels et de mélange. La comparaison s’effectue alors grace aux constantes de temps
propres a chacun des processus: le temps de réaction et le temps de mélange. Il n’existe pas
une seule définition pour chacun de ces temps et une premiere approche peut étre définie
ainsi.

Considérons une réaction du premier ordre entre deux composés A et B, et que ’on met en

. . . ., dC
ceuvre dans un réacteur fermé. L expression du bilan de matiére en A s’écrit : — = —k.C ;.

dt
La résolution de 1’équation différentielle permet d’exprimer le temps nécessaire a la
. . o —1In(0.5)
consommation de la moitié du nombre de moles initiale en A et conduit a ¢ % = T .
2
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Ce temps peut étre défini comme un temps caractéristique de la réaction car il renseigne sur la
vitesse du processus réactionnel. Nous présenterons une définition plus communément
adoptée au cours de la présentation des résultats expérimentaux. Le temps de mélange peut
étre défini comme le temps nécessaire, lors de I’injection d’un traceur passif dans une cuve
agitée, pour atteindre une valeur au point de mesure égale a au moins 95 % de la
concentration en traceur calculée dans des conditions de mélange parfait. A I’aide de cette
définition, on peut déterminer des temps de mélange de I’ordre de 2 secondes dans un réacteur
standard de 1 L. Aussi, la mise en ceuvre d’une réaction dont le temps caractéristique est de
I’ordre de la minute ne sera pas affectée par le mélange dans cette configuration: le mélange
du milieu sera assuré bien avant que la réaction ne prenne place d’une fagon significative. Si
désormais le temps caractéristique de réaction est égal a 0.01s, la réaction sera limitée par le
mélange et la constante de vitesse mesurée dans ce cas sera une constante apparente,
dépendante des conditions de mélange.

La compétition entre les phénomenes de mélange et réactionnels est en général représentée

t
par ’introduction du nombre adimensionnel de Damkdehler de mélange : Da = mlase Un

réaction
faible nombre de Damkdehler (<<1) caractérise un systéme ou les phénomenes de mélange ne
sont pas en compétition avec la réaction et le milieu peut €tre considéré comme parfaitement
homogene. Dans le cas contraire, la réaction est limitée par le transfert de matiére et le
rendement sera entierement déterminé par les conditions de mélange. Lorsque le nombre de
Damkoehler est voisin de 1, il y a compétition entre les deux processus et le déroulement de la
réaction peut étre sensiblement perturbé.

La notion de degré d’homogénéisation d’un mélange de deux fluides est fortement li¢e a
I’échelle spatiale d’observation et suivant 1’échelle considérée, les processus de mélange sont

différents, c’est ce que nous nous proposons de préciser.
1V.2.1.2 Etat de ségrégation de deux fluides

La ségrégation d’un fluide, issu du mélange de deux constituants A et B, permet de
caractériser le degré d’homogénéisation. Les deux états extrémes suivant peuvent étre
considérés :

= Fluide sous forme totalement ségrégé : il est composé d’agrégats respectifs de A et de

B, petits a I’échelle du réacteur, qui gardent leur identité et ne se mélangent pas entre
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eux, empéchant toute réaction chimique de se dérouler. Cet état définit un macrofluide
et est caractérisé par un indice de ségrégation égal a 1.

= Fluide parfaitement micromélangé : la taille des agrégats est infiniment petite et
chaque molécule de A a la possibilité¢ de réagir avec une molécule de B, on définit

alors un microfluide caractérisé par un indice de ségrégation égal a 0.

Un fluide réel est une combinaison de ces deux états limites et son état de ségrégation résulte
de I’homogénéisation des concentrations sous 1’effet de la diffusion moléculaire et des
gradients de vitesse générés par le mobile d’agitation. Si I’on considére un fluide résultant de
la mise en contact instantanée d’une solution colorée en bleue et d’une autre en rouge, la
couleur de la solution résultante va évoluer au cours du temps pour présenter finalement une
coloration uniforme violette. Au cours du mélange, I’état de ségrégation du fluide a évolué
dans le temps et I’indice de ségrégation décroit de 1 (au tout premier instant) a 0, c’est ce que
I’on appelle la décroissance de ségrégation: le temps de mélange global est le temps
nécessaire pour passer de 1’état de macrofluide a celui de microfluide. Les processus qui
gouvernent la décroissance de 1’état de ségrégation peuvent étre décrit en trois étapes et

suivant deux temps caractéristiques:

= La premicre €tape consiste a distribuer un fluide dans I’autre sous 1’effet des gradients
de vitesse. Des agrégats de grandes tailles sont créés et brassés entre eux sous ’effet
de I’agitation, ils n’échangent pratiquement pas de matiere avec leur environnement.
Dans un réacteur ouvert, cette étape est responsable de la DTS du réacteur. En réacteur
fermé, on définit le temps de macromélange comme le temps nécessaire pour obtenir
une homogénéisation macroscopique du milieu (a I’échelle du réacteur).

= Le temps nécessaire au déroulement des deux étapes suivantes est couramment
attribué au micromélange. Sous I’effet du cisaillement turbulent, les agrégats, dont la
composition est différente pour chacun, diminuent de taille. Cette diminution
s’effectue jusqu’a ce que les forces de frottement visqueux I’emportent sur la

turbulence. On définit alors 1’échelle de taille ultime d’existence des plus petits

3
14

b7
tourbillons : c’est I’échelle de Kolmogoroff, A, = (—J . Le mélange est ensuite
g

assuré par le cisaillement laminaire et la diffusion moléculaire jusqu’a une échelle a
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partir de laquelle la diffusion moléculaire efface tout gradient de concentration, c’est
Ak
JSe

Il existe de nombreuses expressions pour calculer ces temps de mélange a partir de

I’échelle de Batchelor qui définit la dimension ultime des agrégats, 1, =

considérations qui découlent de la théorie de la turbulence (temps de Corrsin) ou d’approches
phénoménologiques fondées sur l’intuition des phénomenes physiques et donnant lieu a
I’¢élaboration de divers modéles de type incorporation ou IEM (temps d’incorporation...). Les
corrélations que 1’on trouve dans la littérature (Villermaux, 1986) donnent des estimations
pour ces temps qui peuvent varier d’un facteur 100 suivant les hypotheses adoptées et il est
délicat de définir quel type de mélange est prépondérant sur les autres et quelle corrélation
utilisée pour 1’estimer. Ceci est d’autant plus vrai en réacteur semi fermé car le fait de réaliser
la coulée d’un réactif introduit un autre temps caractéristique de mélange, le temps de
mésomélange, qui caractérise le temps de dissipation du panache résultant de la coulée.

Dans le but de caractériser I’état de mélange dans une cuve semi fermée, deux types

d’approches peuvent étre adoptées :

= L’utilisation de logiciel de simulation numérique de mécanique des fluides, permettant
la simulation trés fine d’écoulement réactionnel par résolution des équations de
transport de quantité de mouvement et des transfert de matiéres couplés. Elle permet la
visualisation de 1’état de ségrégation dans le réacteur en fonction des différents
parametres opératoires adoptés. Cependant, une telle approche nécessite un long et
fastidieux travail de modélisation et simulation.

= Une autre solution consiste a écrire un modele phénoménologique plus ou moins
complexe et pouvant comprendre une ou plusieurs constantes de temps de mélange. Le
modele proposé par Villermaux (1994), le Modele de Mélange Généralis¢ (GMM),
s’inscrit dans cet esprit. I décrit le contact initial puis le mélange d’une injection de
réactif dans une cuve agitée comme résultant de la succession de 4 mécanismes
¢lémentaires : érosion du panache réactif que forme I’injection, dilution du fluide dans
le nuage réactif, incorporation du milieu environnant au sein du méme nuage réactif et
finalement interaction par diffusion entre les structures plus fines des zones d’érosion
et d’incorporation. C’est a cette étape ultime que les réactifs sont consommés par
réaction. Chaque temps de mélange est estimé a 1’aide de corrélations issues de
modeles appropriés aux phénomenes et a 1’échelle de mélange étudiés. Nous avons

essay¢ de développer le méme type d’approche avec un modele caractérisé par une
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seule constante de temps de mélange qui regroupe les contributions de 1’ensemble des
processus ¢lémentaires décrits ci-dessus dans une seule grandeur. Ce modele simple
est un modele de tendance, propre a chaque structure de procéd¢ mais reposant sur la
méme phénoménologie (de type IEM), et a été ¢élaboré dans un but de caractérisation
globale des performances d’un procédé. Il n’a pas la présomption de représenter les
mécanismes détaillés des processus ¢€lémentaires, ni leurs couplages. En effet,
I’approche adoptée permet de ne pas dissocier arbitrairement les différents processus
de mélange et ne préjuge en rien de la contribution de chaque phénoméne au mélange

global.

Cette approche phénoménologique, a I’aide d’un modéle de type IEM ne comprenant qu’une
seule constante de temps de mélange pour les deux structures de procédé étudiées, a été
développée et appliquée dans le cadre de notre étude. Elle sera présentée dans la suite de
I’exposé pour chaque structure de procédé. Afin de caractériser expérimentalement 1’état de
mélange dans les configurations étudiées et de calculer un temps caractéristique de mélange a
I’aide du modgele, nous avons choisi de mettre en ceuvre une réaction chimique test, le systéme

réactionnel iodure iodate.
IV.2.1.3 Mesure de I’état de mélange

Les techniques de caractérisation du mélange peuvent étre de deux types :

= Les méthodes physiques

= Les méthodes chimiques
La méthode physique la plus classique est I’étude de la distribution des temps de séjour
(DTS). Elle consiste a analyser en sortie de réacteur, en fonction du temps, la concentration
d’un traceur passif, salin par exemple, que 1’on a injecté a ’entrée dont le signal est connu
(une impulsion ou un créneau par exemple). Elle permet la caractérisation globale de
I’hydrodynamique d’un réacteur que I’on compare a celle de réacteurs idéaux. Une méthode
plus fine consiste 2 mesurer la concentration du traceur a ’intérieur méme de la cuve, par
I’intermédiaire d’une sonde placée dans le réacteur. Elle permet une mesure et une
caractérisation locale de 1’état de mélange. Cependant, I’inconvénient majeur des techniques
utilisant une sonde de mesure est leur résolution spatiale (échelle a laquelle la mesure est
effectuée et fixée par le volume de mesure de la sonde) et temporelle (temps de réponse de la
sonde). Comme nous 1’avons précisé précédemment, ce qui peut apparaitre homogene dans un

volume de 0.25¢cm * (volume de mesure d’une sonde conductimétrique) ne 1’est pas forcément
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pour un volume considéré a 1’échelle de Batchelor (de I'ordre du micrométre). D’autres
méthodes beaucoup plus sophistiquées ont été développées afin de pallier cette difficulté et
I’on peut citer les méthodes de visualisation de 1’écoulement par nappe laser (Houcine, 1995),
des méthodes optiques d’observation (Vacus, 1991) qui permettent d’atteindre des résolutions
spatiales de quelques dizaines de microns. Cependant, les problémes technologiques de
miniaturisation des techniques de mesure et de détection d’un signal de faible intensité
rendent trés difficile I’acces a des résolutions plus faibles.

Les méthodes chimiques permettent une caractérisation de I’état de mélange a 1’échelle
moléculaire et complétent I’échelle de caractérisation du mélange inaccessible par les
méthodes physiques. Le principe est d’étudier I’influence des conditions de mélange sur la
distribution des réactifs qui peuvent étre consommés suivant des systemes de réactions
consécutives concurrentes ou paralleles. Le systéme réactionnel, composé en général de deux
réactions, comporte une réaction quasi instantanée, qui, si les conditions de mélange sont
parfaites, est la seule a considérer. La seconde réaction, rapide mais plus lente que la
premicre, est ’indicateur de conditions de mélange dégradées. Les systémes réactionnels
disponibles sont variés et ’on peut citer la méthode de couplage de colorants diazoiques
(Bourne 1982) et I’hydrolyse alcaline du chloroacétate d’éthyle (Bourne et Yu, 1991). La
technique iodure iodate, développée au LSGC, est la plus facile a mettre en ceuvre et fait
intervenir des réactifs non polluants et peu colteux. L’analyse des essais est par ailleurs tres
aisée puisqu’il suffit de disposer d’un spectrophotometre pouvant travailler a la longueur
d’onde de 353 nm. Cette technique est retenue pour notre étude et détaillée en annexe G. Elle
nous permet d’accéder a la mesure de I’indice de ségrégation du milieu. Une autre grandeur
permettant de quantifier la qualit¢ du mélange peut étre introduite a partir de I’indice de
ségrégation, Xs. Décomposons le fluide réel en deux volumes, 1’un totalement ségrégé (Vrs,
(Xs)rs=1) et l’autre parfaitement micromélangé (Vpm, (Xs)pm = 0). On peut écrire alors que
I’indice de ségrégation réel est une combinaison linéaire des deux états limites, pondérés par
les proportions volumiques de ces états, comme suit :

(VrstVem)Xs = Vrs (Xs)rs + Veum (Xs)em
Soit en définissant le rapport de micromélange, ou efficacité¢ de mélange « , comme le rapport

du volume de fluide parfaitement micromélangé sur le volume de fluide totalement ségrégé, il

vient: o = . Un état ségrégé conduit a une efficacité de mélange nulle alors qu’un état

Xs

parfaitement micromélangé¢ se caractérise par une efficacité de mélange infinie.
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La mise en ceuvre de I’ensemble de ces méthodes de caractérisation du mélange a permis
d’établir un certain nombre de résultats et de relations pour caractériser 1’état de mélange,

fonction des conditions opératoires.
IV.2.1.4 Données bibliographiques de caractérisation du mélange

Ce paragraphe n’a pas la prétention de présenter I’ensemble des résultats concernant le
mélange mais de préciser certaines relations classiques utilisées dans la caractérisation des
phénomeénes de mélange et permettant d’estimer les différents temps caractéristiques de
mélange. Elles vont nous permettre de mettre en évidence les parametres sensibles pour notre
étude.

D’une maniére générale, 1’efficacité de mélange n’est pas une grandeur caractéristique
intrinséque du procédé, contrairement au temps de mélange, puisqu’elle dépend de la
concentration et du volume des réactifs que 1’on a adopté, et ce pour le systeéme réactionnel
considéré. Pour un méme protocole opératoire, garantissant un méme temps de mélange, la
mise en ceuvre d’un systéme réactionnel plus lent, caractérisé par conséquent par un temps de
réaction plus élevé, induira une plus grande efficacité de mélange et inversement. L.’évolution

similaire de I’efficacit¢ de mélange et du temps de réaction a conduit a établir, au cours de la

b
IR

caractérisation du mélange, la relation semi empirique: ¢ =c| — | = c.(Da)J7 ou c et b sont
tm

des constantes positives ( Fournier et al. (1996)). Dans le cas d’¢tude du systéme iodure

iodate, b varie de 0.3 a 1 suivant le jeu de concentration adopté.

Nous nous proposons de tester la pertinence d’une telle relation pour représenter les résultats

expérimentaux dans les deux configurations étudiées.

La caractérisation du mélange dans les outils d’intensification n’ayant été que tres
partiellement entreprise a cause de la complexité a découpler des phénomenes intervenant a
différentes échelles, le développement qui suit concerne essentiellement le mélange en cuve
agitée. Au cours du processus de mélange, la décroissance de 1’échelle de ségrégation conduit

a introduire différents temps caractéristiques de mélange suivant 1’échelle considérée:

= Le temps de macromélange : échelle du réacteur
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= Le temps de micromélange : de 1’ordre de la plus petite échelle de turbulence

= Le temps de mésomélange : échelles intermédiaires aux deux précédentes

Nous nous proposons d’expliciter ces temps caractéristiques a 1’aide de relations issues de la

littérature.

* Temps de macromélange
I1 existe de nombreuses corrélations, couramment établies par injection de traceur salin passif,
pour estimer ce temps. Celle proposée par Grenville (1992) est fréquemment utilisée,

notamment pour |’extrapolation de réacteur. Elle est fonction du nombre de Reynolds

2

d’agitation, Re , = ——, comme suit :
v
( 54 (T)
tacro =—1(—j si  Rea> 6400
NN D
2
taero = L. %(Z) si 500< Rep <6400
L N Re,, N% D
P

La vitesse d’agitation, N, et le type de mobile déterminant le nombre de puissance, Np, sont

par conséquent les paramétres sensibles pour 1’estimation de cette grandeur.

= Temps de micromélange

Le temps de micromélange peut étre assimilé au temps d’incorporation ou d’engouffrement

1
| 4

2
calculé a I’aide de modele: ¢,,,, :17.2{ j ou vest la viscosité cinématique et ¢ la

&

puissance spécifique massique dissipée localement, fonction des conditions opératoires

adoptées (point d’injection, vitesse d’injection, vitesse d’agitation...).

= Temps de mésomélange
Comme nous I’avons précisé auparavant, la caractérisation du mode semi fermé n’a été
entreprise que dans des conditions particuliéres, permettant de s’affranchir des phénomenes
de mélange a I’échelle macroscopique (volume injecté représentant 1% a 1% du volume en
pied de cuve). Malgré ces conditions assez restrictives, les auteurs observérent 1’apparition
d’un léger panache dont le temps caractéristique de dissipation fut a I’origine de 1’introduction

du temps de mésomélange. Les processus de mésomélange ne sont pas clairement établis du
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fait des phénomenes de mélange multi échelles et des couplages entre les différents processus
de mélange impliqués.

Dans des conditions de turbulence homogene, le développement théorique réalisé par Corrsin
caractérise le temps nécessaire a la réduction de taille d’un agrégat de 1’échelle

macroscopique, L, jusqu’a I’échelle de Kolmogorov, A, . Le temps de Corrsin est composé

de deux termes dont le premier tient compte des phénomenes de mésomélange et le second est

plus généralement attribué au phénoméne de micromélange. Ainsi propose-t-il 1’expression

2\ 1 JA
suivante du temps de mélange : 7,, =2/ —— +5(—j ou ¢ est la puissance spécifique
g g

dissipée locale, v la viscosité cinématique, et Lg est la taille moyenne des agrégats non
mélangés, appelée aussi échelle macroscopique initiale. L’échelle macroscopique initiale est
imposée par I’échelle macroscopique d’injection et souvent prise €gale au diameétre du tube
d’injection ou a la hauteur de la pale. Une augmentation de 1’échelle d’injection induit par
conséquent un temps de mésomélange plus long.

Des ¢études empiriques ont €également été entreprises afin de caractériser la taille du panache et
le mélange en faisant varier le débit d’alimentation, la vitesse d’agitation du milieu. Ainsi a-t-
il été montré que la qualité du mélange est dégradée par I’adoption d’un temps de coulée plus
court. En effet, il y a alors apparition d’un panache conséquent responsable de la baisse de
sélectivité¢ du systétme (Bourne et al (1991)). La formation de ce panache retarde le
micromélange du milieu du fait de la formation de gros agrégats nuisant a la sélectivité¢ du

systéme. Baldyga et al (1999) suggere que le temps de mésomélange peut étre estimé par la

_ 9

relation: ¢ , =
meso Ut_Dt

ou Q¢ est le débit de coulée, U; est la vitesse locale du fluide

environnant le réactif coulé et D, la diffusivité locale turbulent au sein du fluide environnant,
fonction de la puissance spécifique dissipée du fluide environnant la zone d’injection. Nous
explicitons plus en détail ce terme en annexe H mais pouvons retenir qu’un allongement du
temps de coulée permet, de manicre assez générale, lors de la mise en présence d’un rapport
volume coulé/volume en pied de cuve treés faible (conditions d’étude du micromélange), de
limiter les phénoménes de mésomélange, ce qui améliore la sélectivité lors de la mise en

ceuvre du systéme réactionnel, résultats confirmés par Guichardon (1996).

La présentation des différentes relations montre que la vitesse d’agitation, le temps de coulée

et le diametre du tube d’injection sont des paramétres importants et sensibles sur les processus
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de mélange dans une cuve agitée. Nous nous proposons d’étudier I'impact de ces parameétres
en mode semi fermé, lorsque les conditions opératoires ne permettent plus une limitation des

phénoménes de mélange a 1’échelle macroscopique.

1V.2.2 Efficacité de mélange dans les structures de procédé

La caractérisation de I’efficacité de mélange est tout d’abord abordée dans la structure semi
fermée. Nous cherchons a caractériser les processus de mélange caractéristiques dans cette
structure, a déterminer des relations pertinentes en vue de la compréhension des résultats
expérimentaux et de la comparaison de I’efficacité de cette structure de procédé avec une

structure continue intégrant des outils d’intensification.
IV.2.2.1 Etude en réacteur semi fermé

La problématique en réacteur semi fermé est de savoir, lorsque que I’on doit mettre deux
volumes de réactifs en contact, quelles doivent étre les conditions opératoires (vitesse de
coulée, diamétre et position du tube d’injection, vitesse d’agitation) assurant les meilleures
performances en terme de mélange global dans la cuve, c’est ce a quoi nous nous proposons

de répondre.
1V.2.2.1.1 Le protocole expérimental

Le réacteur support de notre étude est un réacteur de 2.5 L, chicané et muni de deux mobiles
d’agitation afin d’assurer un mélange de I’ensemble du milieu réactionnel dont le volume
double. C’est ce dernier point qui différe notre protocole de ceux habituellement adoptés qui
consistent en une coulée d’une faible quantité de réactif. Les descriptions techniques de ce

dernier sont fournies en annexe J.

Les concentrations des réactifs sont choisies de facon a respecter les conditions de pH
assurant la stabilité¢ de 1’iode formé et permettant une bonne sensibilité de la mesure sans pour
autant saturer la réponse du spectrophotomeétre. Basé sur I’expérience du LSGC dans la mise
en ceuvre du systéme iodure iodate, les concentrations des réactifs adoptées pour les solutions
de réactifs sont les suivantes :

o [H']=0.0665 mol/L

o [KI]=0.035 mol/L, [KIO3]=0.007 mol/L, [H;BO3]=0.5 mol/L, [NaOH]=0.25

mol/L.
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1.1 litre de la solution d’acide sulfurique préparée est injecté dans le ciel du réacteur sur un
pied de 1.4 litre d’une solution de iodure iodate. Le choix des volumes est issu d’une pré-
étude réalisée au sein du LSGC. Un échantillonnage est réalisé deux minutes apres la fin de la
coulée et la mesure est effectuée dans les 5 minutes suivantes. Une étude de la stabilité de
I’échantillon a montré que la mesure est reproductible au dela de 30 minutes.

Les diamétres du tube d’injection étudiés sont de 2 et 4 mm. La vitesse d’agitation varie de

2.5 a 6 tours/s et le temps de coulée de 15 a 30 minutes.

IV.2.2.1.2 Interprétation des résultats expérimentaux

Les valeurs d’efficacit¢ de mélange obtenues en fonction des parametres opératoires sont
présentées sur la Figure IV. 1, trois essais de reproductibilité ont conduit a une erreur relative

de 2% :

250,00
@tc=900s -d =4 mm
Mtc=1800s-d=4 mm
Otc=900s-d=2mm

=1 -d=2
200,00 - Otc=1800s-d mm
150,00 -
o
100,00 -
50,00 -
0,00 T T T T T T T T
2 2,5 3 3,5 4 4,5 5 5,5 6 6,5

N (tours/s)

Figure IV. 1: Evolution de o en fonction de la vitesse d'agitation pour différents temps de coulée et diamétres du

tube d'injection.
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Pour I’ensemble des séries d’essais, la valeur de I’efficacit¢ de mélange croit lorsque la
vitesse d’agitation augmente, conduisant a une puissance dissipée volumique moyenne plus
¢levée, résultats logiques.

Nous pouvons noter par ailleurs que la diminution du diamétre du tube d’injection pour les
deux temps de coulée étudiés et les différentes vitesses d’agitation s’accompagnent d’une
augmentation de 1’efficacité de mélange, ce qui s’explique bien par le fait que le jet d’acide
pénetre beaucoup plus profondément dans le milieu et est par conséquent mieux dispersé.
L’impact de ce parametre est par ailleurs en accord avec I’estimation du temps de
mésomélange proposé par Corrsin : il se traduit a travers 1’échelle macroscopique initiale.

Le résultat a priori surprenant de cette campagne d’essais concerne 1’influence du temps de
coulée. L’augmentation du temps de coulée conduit a une dégradation de la qualité¢ du
mélange (ces résultats ont été reproduits par un autre expérimentateur). Ils sont en désaccord
avec les études du micromélange réalisées qui montrent que 1’allongement du temps de coulée
conduit & une décroissance de l’indice de ségrégation. L’influence du temps de coulée,
observée au cours de notre étude, laisse penser que le micromélange n’est pas, par
conséquent, le processus de mélange dominant. Le macromélange et le mésomélange,
processus macroscopiques de mélange, semblent renforcés par les conditions expérimentales
adoptées.

Comment expliquer que la qualité¢ du mélange soit moindre en adoptant de plus long temps de

coulée ?

Discussion

Cet impact ne peut s’expliquer que par I’intervention directe du temps de coulée sur le temps
de mélange au point d’injection. La raison la plus plausible consiste a considérer que la
puissance spécifique dissipée apportée par le jet n’est pas négligeable, voire prédominante sur
la puissance spécifique dissipée d’agitation dans la zone d’injection. Ainsi, une diminution du
temps de coulée, induisant une plus grande puissance cinétique dissipée localement,
améliorerait la sélectivité d’injection. Si tel est le cas, est il alors possible d’établir une
relation reliant Defficacit¢é de mélange aux paramétres opératoires, via une analyse

dimensionnelle, qui soit susceptible d’expliquer les résultats expérimentaux ?
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Considérons la relation semi empirique reliant [’efficacit¢é de mélange aux temps

b
£ T , ¢

caractéristique de réaction et de mélange, « = c.[—Rj . On montre en annexe I que le temps
t

m

[ Cho
mi| ———

Vi

caractéristique de réaction peut étre estimé par la relation ¢, = ou les

"o
concentrations des réactifs sont calculées apres mélange des deux solutions réactives. Ce
temps caractéristique étant constant, nous pouvons écrire o = t,,_1b. D’une manicre assez

générale, une analyse dimensionnelle conduit a exprimer le temps de mélange en fonction de

la puissance spécifique locale dissipée par une relation de type ¢, =, [—, si bien que
g

az(\/zy?. Dans I’hypothése ou la puissance spécifique dissipée localement est issue

principalement de la puissance cinétique spécifique locale du jet, nous pouvons

1 2

p.Qu

ecrire e = €, =A—V, ou V est le volume de dissipation de I’énergie, Q le débit
p.

d’introduction, p la masse volumique et u la vitesse du fluide injecté. Le volume de
dissipation de 1’énergie peut étre estimé par V' = S.hou S est la section du tube d’introduction

et h la hauteur du panache que 1’on peut exprimer par la relation 7 =u.t le temps de

mésomélange >
mésomélange étant caractéristique du temps de dissipation du panache. Ainsi établissons nous

la relation de proportionnalité entre la puissance spécifique locale dissipée et les parameétres

-8
opératoires suivante : s~ ,, ~t. .N’d % qui est détaillée en annexe H. L’efficacit¢ de

Je
mélange est par conséquent reliée aux parametres opératoires suivant la
b
4
relationa = (zg‘“ N'd AJ .
La représentation de I’efficacité de mélange en fonction de cette combinaison des parameétres
opératoires nous permet de valider la réflexion menée et de déterminer la valeur du coefficient

b égal a 0,96 (cf. Figure IV. 2).
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o y = 0,5056x0956 + &
R? = 0,9685 <
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Figure IV. 2 : Evolution de 1'efficacité de mélange en fonction de la combinaison de paramétres opératoires
proposée

La puissance spécifique locale dissipée contribuant aux processus de mélange semble
essentiellement produite par la puissance spécifique cinétique du jet et liée a la puissance
volumique d’agitation par le biais du temps de mésomélange. Nous avons pu synthétiser

I’ensemble des résultats expérimentaux a partir du développement de la relation

b

t , . . . >
a=c| L | et déterminer b~1. Dans le cadre de notre étude, le développement d’une telle

m

relation conduit a écrire que o = Jeou ¢ estla puissance spécifique cinétique apportée par
le jet, en trés bon accord avec les valeurs expérimentales. L’étude réalisée souligne a quel
point les mécanismes de mélange sont complexes dans une cuve semi fermée. En fonction du
rapport des volumes de réactifs a mettre en ceuvre, de la mani¢re dont I’introduction est
réalisée (vitesse d’introduction, localisation du point d’injection, diamétre du tube
d’injection), de la puissance d’agitation dissipée, qui contribue de manic€re importante ou non
a la puissance locale dissipée et qui influe également sur I’estimation du temps de
mésomélange, les processus de mélange dominants sont modifiés et I'impact des paramétres

opératoires se doit d’étre déterminé au cas par cas. Ceci met en évidence le peu de flexibilité
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et la forte complexité de la conduite d’une réaction en cuve agitée en vue d’une utilisation

polyvalente.

Nous allons aborder la caractérisation des outils continus d’intensification du mélange qui,
comme nous le montrerons, implique des processus de mélange globaux que 1’on peut

caractériser de fagon plus générale.

IV.2.2.2 Etude en configuration continue intégrant des outils
d’intensification

Notre ¢étude est basée sur des essais réalisés sur notre outil de mélange, le mélangeur a jets
tangentiels 114T ainsi que sur des résultats bruts d’une étude réalisée par Panic et al.(2004).
Dans un premier temps, nous présenterons les protocoles opératoires des deux études réalisées

et les résultats expérimentaux.

1V.2.2.2.1 Protocole expérimental

. Caractérisation du mélangeur 114T

Le mélangeur 114 T a été présenté dans le chapitre II et la caractérisation est effectuée sur le
banc d’essai que nous avons développé pour 1’étude de la synthése des acides polysiliciques.
En vue d’une comparaison des structures de procédé, le rapport des volumes de réactifs mis
en présence doit étre identique, si bien que le rapport des débits d’alimentation choisi est 1.
Pour assurer une bonne sensibilit¢é de la mesure de la concentration en iode formé, les
concentrations des réactifs adoptées sont les suivantes :

o [H]=0.117 mol/L

o [[KI]=0.035 mol/L, [KIO;3]=0.007 mol/L, [H3BO3]=0.5 mol/L, [NaOH]=0.25

mol/L.

Les grandeurs opératoires susceptibles d’influer sur les performances de mélange des outils,
fonctions de la puissance locale spécifique dissipée, sont les dimensions caractéristiques des
canaux réactionnels (intervenant dans le calcul du volume), la perte de charge engendrée par
la structuration de ce dernier et le débit total du fluide circulant. Ces deux dernicres grandeurs

permettent 1’estimation de la puissance dissipée et seront précis€ément mesurées.
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Les mesures spectrophotométriques sont réalisées en sortie du mélangeur pour différents

débits de travail et réalisées dans un délai de 5 minutes apres échantillonnage.
= Etude expérimentale de Panic et al. (2004)

Adoptant le systéme réactionnel iodure-iodate, le travail de recherche effectué par ces derniers
consiste a comparer les performances en terme de mélange de différents micromélangeurs
visant a l’intensification du mélange, présentés en annexe L, par la mesure de densités
optiques. Cependant, la représentation de la densité optique en fonction du débit ou de la perte
de charge ne leur permet de comparer que certains mélangeurs présentant des domaines de
fonctionnement communs. Une synthése pour 1’ensemble des mélangeurs ne peut étre
proposée dans ces conditions, ni une caractérisation intrinséque de chaque outil étant donné
que les mesures réalisées sont dépendantes du jeu de concentration utilisé.
La caractérisation de ces outils a également été réalisée en adoptant un rapport de débit
d’alimentation égal a 1, la perte de charge et le débit sont mesurés.
Pour assurer une bonne sensibilit¢é de la mesure de la concentration en iode formé, les
concentrations des réactifs adoptées en proton et en ion borate sont Iégerement différentes de
celles que nous avons adoptées :

o [H']=0.06 mol/L

o [KI]=0.0319 mol/L, [KIOs]=0.00635 mol/L, [H3BOs]=0.18 mol/L,

[NaOH]=0.09 mol/L.

1V.2.2.2.2 Résultats expérimentaux

La caractérisation de notre mélangeur ayant été effectuée avant que ne paraisse la publication
de I’étude réalisée par Panic et al.(2004), les jeux de concentrations adoptés sont légérement
différents et c’est pourquoi les résultats expérimentaux seront présentés dans premier temps
indépendamment, nous les synthétiserons dans la partie suivante. A partir des mesures de
densité optique réalisées par Panic et al.(2004), nous calculons I’indice de ségrégation et
I’efficacité de mélange correspondante.

En mode semi fermé, nous avons pu montrer par une analyse dimensionnelle que 1’efficacité

de mélange s’exprime en fonction de la puissance spécifique locale dissipée suivant la relation

de proportionnalité : a = (\/E y? , le temps de réaction étant constant. La chambre de mélange

¢tant d’un trés faible volume, inférieur au millilitre, la puissance spécifique dissipée
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localement doit étre représentée bien par la puissance spécifique dissipée moyenne dans le

mélangeur. C’est pourquoi, connaissant la perte de charge, AP, et le débit total traversant le

. AP
mélangeur, O, nous adoptons la relation 5=Q7. Les figures IV.3 et IV.4 présentent

I’évolution de I’efficacité de mélange en fonction de la puissance volumique dissipée pour
notre étude et celle de Panic et al. (2004). Nous constatons une nouvelle fois la pertinence de
la représentation proposée et déterminons la valeur de b= 1.04 dans le cas du mélangeur 114

T et 1.18 dans le cas de 1’étude de Panic et al. (2004).
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o
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Figure IV. 3 : Evolution de I'efficacité de mélange en fonction de la puissance volumique dissipée dans le
mélangeur 114 T

Au cours de I’exploitation des résultats obtenus par Panic et al.(2004), nous avons rencontré
certaines difficultés pour estimer le volume des différents outils, ne disposant pas des
caractéristiques précises de ces derniers, ce qui explique que les points soient 1égérement
dispersés. Par ailleurs, afin d’estimer trés précisément la puissance spécifique dissipée dans
note outil, nous avons tenu compte de la perte de perte de charge entre les capteurs de
pression et I’entrée effective du fluide dans la chambre de mélange. Cette correction n’a pu
étre apportée dans I’exploitation des résultats expérimentaux de Panic et al. (2004) et peut

expliquer en partie la différence constatée dans I’estimation du coefficient b.
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Figure IV. 4 : Evolution de I'efficacité de mélange en fonction de la puissance volumique dissipée dans les
meélangeurs étudiés par Panic et al. (2004) ((SSIM : Standard Slit Interdigital Micromixer ; TIM : Triangular
Interdigital Micromixer ; CM : Caterpillar Micromixer)

Nous constatons que [’ensemble des résultats expérimentaux, et ce, dans les deux

configurations de procédé étudié, s’explique parfaitement a partir de la relation

b
t .y , Cx g . s . . . \
o= (—R] qui, développée, conduit a écrire que I’efficacité de mélange est proportionnelle a
t

m
la puissance spécifique dissipée localement, le coefficient b étant voisin de 1. Nous nous
proposons d’effectuer la comparaison de performance des différents outils de mélange et des

structures de procédé étudiés.
1V.2.2.3 Comparaison des performances de mélange

La caractérisation de I’efficacité de mélange dans différentes structures de procédé nécessite
I’adoption de différents jeux de concentration de réactifs qui sont fonctions de la qualité de
mélange assuré par D’outil. La caractérisation d’un outil de mélange médiocre peut étre
effectué en utilisant des concentrations de réactifs dilués alors que celle d’un mélangeur tres
efficace requiert des réactifs concentrés afin d’assurer une bonne sensibilité de la mesure, ce

que nous avons pu vérifier au cours de notre étude expérimentale.
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La valeur de Defficacit¢ de mélange est par conséquent une grandeur dépendante des
conditions de mise en ceuvre de la réaction test et ne permet pas la comparaison directe entre
différentes structures de procédé¢ si les conditions opératoires de concentration sont
différentes, ce qui est treés souvent le cas. Il est alors intéressant d’associer a une efficacité de
mélange un temps de mélange, caractéristique intrinséque du procédé. La détermination du
temps de mélange peut permettre deux types de démarche en vue de la comparaison des
performances de mélange des structures de procédé :
= une comparaison directe des temps de mélange, calculés a ’aide d’un modele de
mélange. La difficulté¢ de cette démarche réside dans le fait que les deux structures de
procéd¢é étudiées étant profondément différentes, il n’est pas possible d’établir des
modeles qui, méme s’ils sont basés sur la méme phénoménologie des mécanismes de
mélange, soient directement transposables d’une structure a 1’autre. Ceci implique que
la comparaison de différents outils de mélange, en terme de temps de mélange, peut
étre satisfaisante lorsque ces temps ont été déterminés a 1’aide du méme modéle et
peut devenir trompeuse, en terme d’ordre de grandeur, lorsque 1’on doit recourir a des
modeles différents, intégrant les spécificités de la structure du procédé¢ étudié.
= une comparaison en terme d’efficacité de mélange afin de palier la dépendance du
temps de mélange au modele. Le temps de mélange étant déterminé pour le jeu de
concentrations expérimentales étudi€é, il est possible, connaissant précisément le
mécanisme réactionnel et les cinétiques de la réaction test, de simuler et calculer
I’efficacité de mélange pour d’autres jeux de concentrations, toutes choses étant égales
par ailleurs, le temps de mélange étant par conséquent inchangé. Le modele devient un

modele de tendance et permet de corriger les valeurs d’efficacité de mélange.

Deux modeles, propres a chaque structure de procédé mais basés sur la méme

phénoménologie, ont ét¢ développés afin d’envisager les deux démarches.
1V.2.2.3.1 De I’expérience au temps de mélange

L’expérience nous donne accés a I’indice de ségrégation en fonction d’un certain jeu de
parameétres opératoires. En fonction des concentrations des réactifs et des conditions
opératoires, le modéle de mélange développé permet de construire des abaques reliant un
temps de mélange a une valeur expérimentale d’efficacité¢ de mélange.

En mode semi fermé, nous avons pu mettre en évidence 1I’importance de 1’énergie dissipée par

le jet a la surface libre dans les processus de mélange. Le comportement spécifique de la
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surface libre nous a amené a décomposer le réacteur en deux zones, la surface du milieu
réactionnel que le fluide frais coulé rencontre, et le reste du milieu réactionnel bien
homogénéisé par I’agitation.

En mode continu intégrant des mélangeurs rapides, nous pouvons faire 1’hypothése d’un
¢coulement piston dans ces outils qui présentent un faible temps de séjour. Chaque courant est
considéré comme divisé en une multitude d’agrégats, un agrégat d’acide échangeant avec un
agrégat de solution iodure-iodate présentant le méme age que lui, ce qui exclut tout

phénomeéne de rétromélange. Le milieu peut étre décomposé en agrégats.

Ces considérations nous ont conduit a choisir un modele de type IEM (modéle d’interaction
avec la moyenne) pour représenter les processus de mélange. Ce modele a été proposé
simultanément par Villermaux et al., et par Costa et al. en 1972. Ils proposent une évolution
progressive du degré d’homogénéisation de deux fluides et consiste a substituer les échanges
d’un agrégat, ou d’une zone, avec son environnement réel, constitué¢ d’agrégats ou de zones

de concentration différente, par un échange avec un environnement moyen.

I
"

Figure IV. 5 : Phénoménologie [EM

i
0

vt

La variation de la concentration C d’une espéce i dans un agrégat j d’age t est donnée par

1'équation :

ou r; est le débit de production chimique de I’espece 1, t, le temps caractéristique de mélange

et <Cl.> est la concentration moyenne de 1 dans les agrégats environnant.
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= Application au réacteur semi fermé

Le réacteur est décomposé en deux zones qui échangent uniquement de la maticre, le volume
de la zone 1 augmente du fait de la coulée et est égal au volume coulé en fin de coulée, le

volume de la zone 2 est constant. Le principe est illustré sur la figure IV.6. On définit la

fraction volumique du volume de la zone 1 par a = % VIV , celle de la zone 2 valant (1-a).
172
Solution A
zone 0
zone 0 —» zone 0
dc
zone 1 t
Solution B
t=0 t

Figure IV. 6 : Mode¢le IEM en réacteur semi fermé

Le bilan matic¢re, pour chaque constituant j, est alors écrit dans chaque zone a 1’aide du

formalisme du modéle IEM :

(c)-¢C

m

dcC.
th,l - %VPFP,I +q7c(cj,0 —Ci )+

dc;, - (C,)-Cpa

dt » t

(C;)=aC;,~(1-a)C),
av, _
di dc
En remplacgant I’expression de la concentration moyenne, le systéme différentiel s’écrit :

dc, C.,-C,
—Zt = gvprp,l +‘]7C(cj,0 —Cj,1)+(1—a)%

m
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dc; C,,-C

R
y =D Vprp, +a
t 4 t,
4
_:q
¢

= Application aux cas de mélangeurs continus rapides

Nous faisons I’hypothése d’un écoulement piston dans ces outils qui présentent un faible
temps de séjour. Chaque courant est considéré comme divisé en une multitude d’agrégats, un
agrégat d’acide échangeant avec un agrégat de solution iodure-iodate présentant le méme age

que lui, ce qui exclut tout phénomene de rétromélange.

Courant 1

~ ?

°* 0o
o O O

Courant 2

v

Temps

Figure IV. 7 : Mode¢le IEM en écoulement piston

Le formalisme est identique a celui adopté dans le cas du réacteur semi fermé en introduisant

9,

cette fois ci la fraction volumique du débit d’acide a =
0, +0,

, celle de la solution de

iodure-iodate valant (1-a). Les équations différentielles découlant du bilan de matiére sont
similaires a celles établies en réacteur semi fermé et conduisent dans chaque bindme

d’agrégats de méme age issus des courants 1 et 2 a:

dC . c.,—-C,
J»l J,2 J,1
— = Volp, +1—a)——"——"
T )=
dcC . c..—-C.
J.2 J,l J,2
—_— = Vol +a
dt §p, P'P2 )
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= Résolution des bilans matiéres dans le cas de la réaction test iodure iodate

Le systeme réactionnel iodure iodate est composé des €quations chimiques suivantes:

H,BO, +H" — H,BO, I (1)
5.0 1 . N

51 +§IO3 +2H"——1,+H,0 19 2
L+ <551, 3)

La réaction (1) est quasi instantanée si bien que la valeur de la constante cinétique dans la loi

de vitesse 7, =k, [H ,BO; 1[H *] est imposée 1000 fois supérieure a celle de k;. Une variation

de k; dans des ratios plus élevés n’a pas d’impact sur le calcul de I’indice de ségrégation.

La loi de vitesse adoptée pour la seconde réaction, issue des travaux de Guichardon (1996),
s’écrit r, =k, [H " ]2 [I - ]2 [103_ ] ou k, est une fonction de la force ionique du milieu :
log(k)=9,281-3,664,/F, si F<0,1 mol.L"'

log(k)=8,383~1,5112,/F, +0,237 si F>0,1 mol.L"

F, = Zniz C; oun; est la charge porté par I’ion

ions

La réaction (3) étant considérée comme instantanée, la correction de concentration
correspondant au nouvel équilibre est réalisée a chaque pas de temps d’intégration de la

méthode numérique adopté (type Runge-Kutta).

Le calcul de I’indice de ségrégation est effectué en prenant en compte les concentrations en
iode et ions triiodures dans les deux zones ou agrégats. Ainsi pour un jeu de concentration de
réactifs, nous sommes a méme de construire un abaque reliant la valeur de l’indice de

ségrégation au temps de mélange correspondant.

1V.2.2.3.2 Détermination des temps de mélange

b
. . . t . , ,

Nous avons pu, a partir de la relatlona:c{—RJ , expliquer I’ensemble des résultats

t

m

expérimentaux. Il est alors possible, le temps caractéristique de réaction étant constant, de
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vérifier cette relation pour les temps de mélange calculés et tester la pertinence de la

modélisation proposée.

=  Mode semi fermé

Le modele conduit a des valeurs de temps de mélange €levées, pouvant atteindre une centaine
de secondes. La valeur de I’exposant b est égal a 0.8, a comparer a la valeur de 0.96,
permettant de bien représenter les résultats expérimentaux, ce qui peut apparaitre satisfaisant

en vue d’un modéele de tendance.
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Figure IV. 8 : Evolution de l'efficacité de mélange en fonction du temps de mélange en réacteur semi fermé

Analyse critique du modele
Comment expliquer des valeurs de temps de mélange si élevées ? L’exploitation des résultats
expérimentaux nous a conduit a considérer la puissance du jet rapporté au volume du panache
afin d’expliquer les résultats expérimentaux. Cependant, il est trés difficile d’estimer de
manicre significative le rapport de volume de réactifs mis en présence. Dans le modele
proposé, la zone susceptible de conduire a une production conséquente d’iode est la zone ou
I’acide se trouve en exces, c'est-a-dire la zone 1. La majorité de I’acide transféré dans la zone
2, considéré comme parfaitement mélangé, est consommé majoritairement par la réaction
avec les ions borates. Considérons par conséquent le flux molaire volumique d’un composé j
Vo Ci2—C
Vi +Vy tm

Jo j,1 .
transféré de la zone 2 dans la zone 1, I~ Cette expression montre que le flux
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de matiére est dépendant du rapport du volume des deux zones d’échange via le rapport

v ZZ(I)/ , fonction du temps, proche de 1 aux faibles temps (V; négligeable devant V) et
1 V20

¢gal a 0.5 en fin de coulée. En vue d’obtenir une certaine efficacité de mélange, si 1’on
surestime ce rapport, ce qui est probablement le cas, il est nécessaire d’adopter des temps de
mélange ¢levés afin de ralentir le transfert de matiere de la zone 2 vers la zone 1 et permettre
ainsi une accumulation d’acide dans la zone 1, conduisant a la production d’iode.

Afin de mieux représenter les processus de mélange, il pourrait étre intéressant d’introduire
un facteur de pondération pour le volume de la zone 2 tout en fixant le volume de la zone 1. Il
est cependant difficile d’établir une estimation de ces dernicres grandeurs et ceci ne constitue
pas I’objectif premier de notre travail.

Nous retiendrons que le modele proposé est un modele de tendance, susceptible de représenter

une modification du jeu de concentration adopté, ce que nous avons pu vérifier, mais ne

permet pas de calculer des temps de mélange réalistes.
= Mode continu

Comme nous pouvons le constater sur les figures IV.9 et IV.10 , les variations de I’efficacité

de mélange en fonction des temps de mélange calculés, pour les deux études réalisées,

b
, . . t . .
vérifient parfaitement la relation o = c.(ij ou b = 0.94 et 0.97 respectivement pour notre

m
¢tude et pour I’étude de Panic et al. (2004), a comparer a une valeur expérimentale proche de
1.

Le modele développé est par conséquent représentatif des phénomenes mis en jeu et permet
une excellente représentation des résultats via la méme relation que celle développée pour
interpréter les résultats expérimentaux. Par ailleurs, les ordres de grandeurs des temps de

mélange calculés sont tout a fait satisfaisants.
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Figure IV. 9 : Evolution de l'efficacité de mélange en fonction du temps de mélange - Etude de Panic et al.(2004)
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Figure IV. 10 : Evolution de I'efficacité¢ de mélange en fonction du temps de mélange — Mélangeur 114 T

La réalisation d’un nouvel essai sur le mélangeur 114T en ne modifiant que le jeu de

concentration, adoption d’une concentration en borate plus faible, nous a permis de valider
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I’excellent accord entre la valeur d’efficacit¢ de mélange prédite par le modele et celle
déterminée expérimentalement. Adopter une concentration de borate trois fois plus faible
diminue sensiblement I’efficacit¢ de mélange d’un facteur 8 : ce résultat est attendu étant
donné qu’une diminution de la concentration en borate implique une consommation moindre
des protons selon la premiére réaction et implique par conséquent une plus grande formation
d’iode. Le modéle en semi fermé prédit également une variation de 1’efficacité de mélange
dans des proportions quasi identiques (facteur ~ 6).

Nous pouvons par conséquent corriger les concentrations adoptées pour la caractérisation du
mélangeur 114T de facon a égaler celles utilisées par Panic et al. (2004) et proposer une
synthése de I’ensemble des résultats obtenus dans les mélangeurs en continu, présenté sur la

Figure IV. 11.
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Figure IV. 11 : Evolution de I'efficacité de mélange en fonction du temps de mélange — Ensemble des
mélangeurs

0.97
L’ensemble des mélangeurs étudiés est trés bien représenté par la relation o = (—] , en

m
accord avec I’exploitation «brute» des résultats qui a consisté, via une analyse
dimensionnelle, a représenter ’efficacité de mélange en fonction de la racine carrée de la
puissance volumique dissipée localement et a conduit a un exposant ¢gal a 1. Il est alors
possible de représenter le temps de mélange en fonction de la puissance volumique dissipée

d’une manicre trés satisfaisante. Cette représentation permet de comparer les performances

136



Du semi fermé au continu : approche méthodologique de compréhension, intérét des outils d’intensification

des différents outils continus étudiés mais également, connaissant la puissance dissipée dans
un outil non caractérisé par la réaction test, d’estimer et de comparer ses performances en

terme de temps de mélange.

Cependant, en vue d’une comparaison des performances des structures de procédé, le modele
développé en semi fermé ne permet pas de déterminer des temps de mélange globaux
« réalistes », la complexité des processus de mélange dans une cuve agitée dans laquelle on
réalise une coulée ne pouvant étre précisément représenté par un modele aussi simple que
celui développé (nécessité d’introduire plusieurs constantes de temps propres a chaque
processus de mélange). Il est toutefois a méme de représenter le comportement du systéme
lors d’une variation de la concentration des réactifs.

Ceci explique pourquoi il a été choisi d’effectuer la comparaison des performances de
structures de procédé en terme d’efficacité de mélange, corrigé a I’aide du modele, et non a
I’aide des temps de mélange, en fonction de la puissance spécifique dissipée. Le plus grand
nombre d’outils de mélange ayant été caractérisé en mode continu, nous avons choisi de
corriger les efficacités de mélange du mode semi fermé, ce qui permet de conserver un plus

grand nombre de valeurs expérimentales « brutes ».
1V.2.2.3.3 Efficacité de mélange et structure de procédé

Nous avons simulé la réaction en mode semi ferm¢ avec le jeu de concentrations issu du
protocole expérimental du mode continu adopté par Panic et al. (2004). Les temps de
mélange, déterminés au cours de notre étude en fonction des conditions opératoires sont
conservés, cette grandeur étant uniquement caractéristique du procédé. Nous accédons par
conséquent a une nouvelle valeur d’efficacit¢ de mélange, en moyenne 6 fois plus faibles
(seule la concentration de borate est différente et 3 fois plus faible que celle adoptée au cours
de nos essais).

La représentation de 1’efficacité de mélange en fonction de la puissance volumique pour les
deux structures de procédé¢ (figure IV.12) met en évidence des zones de fonctionnement bien
distinctes qui justifient les performances de chaque structure de procédé. Les outils
d’intensification concentrent la puissance dissipée dans un trés faible volume et se
caractérisent par conséquent par des puissances volumiques dissipées considérables, leur
conférant d’excellentes performances en terme de mélange.

Nous pouvons remarquer qu’il est possible, en configuration semi fermée, d’égaler les

performances les plus faibles des outils d’intensification étudiés. Cependant, lors d’une
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augmentation de productivité, la technique du numbering-up (mis en parall¢le d’outils) et
I’augmentation du débit assurent au procédé continu une meilleure performance alors que
I’adoption d’une plus grosse cuve en mode semi fermé ne pourra en aucun cas permettre
d’augmenter la puissance volumique dissipée et peut ¢ventuellement conduire a des processus

dominant de mélange différents.
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Figure IV. 12 : Evolution de I'efficacité de mélange en fonction de la puissance volumique dissipée

Conclusion : Par I’adoption d’un protocole opératoire et d’un traitement des résultats
expérimentaux similaires, il a été€ possible d’identifier, dans les deux structures de procédé, les

parameétres opératoires gouvernant la qualité du mélange et leurs impacts sur 1’efficacité de

b

mélange qui semble bien représentée par la relation semi empirique « = c.| £ | que I’on peut
t

m

b

¢galement écrirea =V .00 (tz» Rapport des volumes mis en présence;.)t,” ot b ~ 1. Le

temps de mélange, dans les conditions d’étude, est proportionnel a la racine carrée de la
puissance dissipée moyenne, qui est le parametre clef pour expliquer les performances en
terme de mélange. L’identification de ce parametre sensible, dans les deux structures de
procédé, nous a permis d’effectuer une comparaison directe des performances des deux
configurations étudiées. En mode continu, une réduction de la taille des canaux réactionnels et

une structuration de la chambre réactionnelle, assurant ainsi une puissance volumique dissipée
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considérable, permettent d’assurer des temps de mélange trés faibles. Les performances de ces
outils sont aisément prévisibles a la condition de connaitre la puissance volumique dissipée.
Des canaux réactionnels de I’ordre du millimeétre (mélangeur 114T) semblent présenter un
bon compromis entre efficacité, productivité et perte de charge. En mode semi fermé, les
processus de mélange sont beaucoup complexes et dépendent d’un nombre important de
facteurs, ce qui rend ’extrapolation et la transposition de ces outils a d’autres synthéses
hasardeuses. Les changements d’échelle, de rapport de volume coulé, de temps d’injection, de
puissance d’agitation dissipée vont-ils conduire aux mémes processus dominant de mélange ?
I1 est bien délicat de répondre a cette question et cette difficulté a été illustrée au cours de
I’é¢tude menée dans le cadre de la synthése des acides polysiliciques. La mise en évidence de
I’importance des phénomeénes de mélange n’a pu étre clairement illustrée que par la mise en

ceuvre de la réaction de polycondensation dans un mélangeur rapide.

Les excellentes performances de ces outils en terme de mélange, combinées a une flexibilité
d’utilisation, démontrent leurs intéréts et en font une alternative intéressante a la cuve agitée
classique. La caractérisation effectuée permet, de maniére assez générale, de pouvoir
comparer les performances des mélangeurs continus, connaissant la puissance dissipée dans le
systtme a méme rapport de débit, et de déterminer le plus adapté en terme de temps de
mélange en vue d’une production continue.

La mise en ceuvre de réactions chimiques nécessite souvent une maitrise des effets thermiques
qui, dans le cadre de réactions fortement exothermiques, peuvent conduire a des difficultés
lors de la conduite de la réaction (points chauds, emballement thermique, activation de
réactions secondaires...). Est il alors possible, dans le cas de la mise en ceuvre de réactions
exothermiques, de réaliser une réflexion similaire et de démontrer I’intérét et I’apport des
outils d’intensification en vue d’une transposition d’un procédé semi fermé en continu? Nous

nous proposons d’apporter des éléments de réponse a cette question.

IV.3 Limitation par le transfert thermique

A cet effet, on prendra comme base d’étude les travaux expérimentaux de Krummradt et al.
(1999), montrant qu’il est possible de passer, pour la méme synthése organique, d’un temps
d’opération supérieur a 5 heures dans une cuve semi-fermée de 6 m> a moins de 10 secondes

dans un microréacteur. On propose, par une analyse simple basée sur les temps
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caractéristiques du systéme, une explication des résultats obtenus. La démarche nous aménera
a ¢tablir des relations expliquant les performances des différents outils, les phénomenes de
mélange étant en grande partie maitrisés par I'intégration d’un mélangeur continu rapide a

P’entrée de la chambre réactionnelle thermostatée.

IV.3.1 Présentation de I’étude expérimentale et de la problématique

Krummradt H. et al (1999) étudient expérimentalement a différentes échelles et dans
différentes structures une synthése organique exothermique (A ,H =-300KJ/mol)
conduisant & un composé¢ de chimie fine. L’objectif de I’étude vise a comparer les
performances d’un microréacteur intégrant un mélangeur et un échangeur thermique par
rapport a un réacteur classique de type cuve agitée refroidie par une double enveloppe et a
montrer "apport d’outil d’intensification en chimie fine. Cette synthése fait intervenir des
réactifs organométalliques et le systéme réactionnel comprend des réactions paralléles et
consécutives qui sont activées lors de I’élévation de température. La réaction principale, tres

rapide mais dont la loi de vitesse n’est pas connue précisément, est la suivante :

oM
0 M Ri
)K + W —> M/
R1 Rz n 2 n
Afin de maitriser la température, il est d’usage de mettre en ceuvre ces réactions dans des
cuves agitées semi fermées, la vitesse de coulée d’un des réactifs étant un des parameétres
opératoires clefs pour le contrdle de la température interne de la cuve. Cette configuration est
naturellement adoptée dans I’étude expérimentale comme point de référence. La réaction est

tout d’abord mise en oeuvre dans un réacteur semi fermé de laboratoire de 0.5 litre puis

extrapolée dans un réacteur de 6000 litres (facteur d’extrapolation de 23 sur les diametres).

A . .
Les rapports surface sur volume - pour chaque réacteur sont fournis et sont

approximativement égaux a4 80 m*/m’ pour le réacteur de laboratoire et 4 m% m® a I’échelle

industrielle, ordres de grandeurs en accord avec ceux donnés par la relation
pa : . .
(%):(4.9i0.6).V 3proposée par Schweich (2001). Afin de respecter la condition

d’isothermicité, les auteurs ont ajusté empiriquement le temps de coulée dans le réacteur de
laboratoire. La température dans le réacteur de laboratoire est maintenue a -40 °C, alors que

dans le réacteur industriel, la réaction est mise en ceuvre a -20°C, le systéme de
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refroidissement ne permettant pas de travailler a des températures plus faibles. Les résultats

expérimentaux obtenus sont présentés dans le Tableau IV. 1.

Temps de coulée Rendement en produit
Type de réacteur '
(heures) désiré
Laboratoire (0.5L) 0.5 88%
Industrielle (6000L) >5 72%

Tableau IV. 1 : Résultats expérimentaux dans la configuration semi fermée

Pour le temps de coulée adopté dans le réacteur de 6000 litres, la condition d’isothermicité,
pour des raisons techniques, n’est pas strictement respectée. Au contraire, les auteurs ont
observé une élévation de température importante, ce qui explique en partie 1’écart des
rendements en produit désiré, les réactions secondaires et paralleles étant favorisées. La
différence entre les temps d’opération nécessaires lors du changement d’échelle est
importante et il est alors naturel de se demander quel est 1’origine du mode d’estimation du
temps de coulée adoptée industriellement. Cette valeur est-elle issue d’essais expérimentaux
ou est-elle calculée? Etant donné la taille du réacteur, tout laisse a croire que cette valeur n’a
pas été ajustée expérimentalement et ceci montre la difficult¢ a définir des conditions
opératoires de fonctionnement lors de 1’extrapolation.

Les auteurs se sont alors proposés de mettre en ceuvre cette réaction dans des microréacteurs.
Dans un premier temps, ils ont réalisé des essais dans un microréacteur composé par une
cascade de 10 micromélangeurs de I’Institut de Microtechnique de Mayence (IMM)

comprenant chacun 32 canaux rectangulaires caractérisés par une longueur de 220 um et une
largeur de 40 pm pour un rapport ; =10000 m”.m" refroidi a -10°C. Suite a des problémes
d’encrassement conduisant a des arréts fréquents de I’installation, ils ont adopté des
miniréacteurs caractérisés par un rapport ; = 4000 m>.m” avec un débit admissible de 3.10"

>m’ s Les résultats obtenus sont présentés dans le tableau IV.2.
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Rendement en produit
Temps de passage '
Type de réacteur désiré
(heures)
microréacteur IMM <10s 95%
miniréacteur <10s 92%

Tableau IV. 2 : Résultats expérimentaux en microréacteur

Les auteurs constatent alors I’efficacité de la mise en ceuvre de cette réaction dans des
microréacteurs, d’autant plus que 5 miniréacteurs en paralléle ont remplacé la production du
réacteur semi fermé industriel. L’intensification du transfert thermique, associée a une
meilleure maitrise du mélange, conduit a des temps de passage trés faibles pour un rendement
¢levé. Les auteurs se contentent malheureusement de présenter les valeurs brutes obtenues et
n’apportent aucune explication quand a la différence de performance constatée dans les deux
structures. Aurait on pu prévoir un tel comportement ? Est-il absolument nécessaire d’utiliser
un micromélangeur présentant des risques de bouchage important ou peut on travailler a une
¢échelle intermédiaire présentant a la fois des avantages pratiques et des performances élevées
de transfert thermique ? On trouve de trés nombreux articles de ce genre dans la littérature, ou
les auteurs testent de maniére empirique les performances des microréacteurs sans réaliser de
démarche analytique pour expliquer les résultats. L’objectif du développement suivant est
d’expliquer, a partir d’une analyse des grandeurs caractéristiques dans différentes structures
de procédés, les différents résultats obtenus et de montrer si, dans ce cas, les microréacteurs

constituent réellement une alternative efficace aux cuves agitées traditionnelles.

IV.3.2 Méthodologie d’analyse d’un systéme réactionnel exothermique par

analyse des grandeurs caractéristiques

Notre approche est développée dans trois structures de procédés couramment utilisées : un
réacteur semi fermé, une cuve agitée continue et un réacteur piston. Pour ce faire, nous
considérons une réaction exothermique entre un réactif A et un réactif B. La réaction entre A
et B conduit aux produits désirés désignés par C. L’analyse effectuée est basée sur une
condition de marche strictement isotherme de maniére a minimiser 1’activation de réactions
secondaires. La réaction principale est trés rapide, si bien qu’elle ne nécessite pas de temps de

séjour dans le réacteur.
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Dans les trois structures de procédé considérées, nous établissons le bilan thermique du
réacteur et le bilan de matiére. L’identification du terme du débit de production net dans les
deux équations établies nous permet alors d’exprimer le temps caractéristique d’opération en
fonction du temps caractéristique de transfert thermique. Le détail de la résolution des bilans
est présenté en annexe M. Nous démontrons alors que le temps caractéristique d’opération
(temps de coulée, tc, ou temps de passage, 7 ) est proportionnel au temps caractéristique de

transfert de chaleur, 7., via les relations :

tr >

. . T, -T t,.J C y.c
= Réacteur agité semi fermé : 7, =( £ X J . _Mmtp _pPY-Lp

Jae) -,y " T u4a T UA

T, T . . V.
» Réacteur agité continu : 7 = (%—X j(t”—'] _mCp _pV.Cp

,-T) " UA Ud

JXt, . _pCpD _pCp D’

= Réacteur piston : 7 = , by
T-T, 4U 4 A Nu

que I’on peut synthétiser sous la forme :

T t

opération =y procédé ** tr

ou ¥ .00 ©st fonction des caractéristiques de la structure de procédé, des conditions

opératoires et de la réaction mise en ceuvre.

Ainsi, la relation déterminée démontre qu’une réduction du temps de transfert de chaleur
permet de diminuer de fagcon proportionnelle le temps caractéristique d’opération. Le temps
caractéristique de 1’échange thermique, fonction de la dimension caractéristique du systéme,
¢levé au carré dans le cas du réacteur piston, diminue rapidement lorsque 1’on adopte des plus
petites échelles. Si la pertinence d’une telle relation est démontrée pour expliquer I’ensemble
des résultats expérimentaux, la diminution seule du temps de transfert explique, toutes
conditions opératoires égales par ailleurs, les différences d’ordre de grandeur du temps

d’opération observées dans 1’étude expérimentale de Krummradt (1999).

IV.3.3 Validation de la méthodologie développée: domaine d’intérét des

réacteurs microstructurés ?

Nous nous proposons de tester la pertinence de la méthodologie en confrontant les résultats
prédits par la méthodologie avec les résultats expérimentaux de 1’é¢tude et de définir le

domaine d’intérét des réacteurs intensifiés.
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IV.3.3.1 Pertinence de la méthodologie

A partir des relations exactes reliant le temps d’opération au temps de transfert thermique,
déterminons les temps de coulée et les temps de passage dans les différents réacteurs pour un
méme taux de conversion. Les conditions opératoires adoptées pour estimer les grandeurs
caractéristiques du systéme sont précisées en annexe M et sont représentatives des conditions
de I’étude expérimentale.

Les résultats sont reportés dans le tableau IV.3. Nous pouvons remarquer que les meilleures
performances en terme de temps d’opération sont obtenues pour le réacteur piston, suivi du
réacteur agité continu et du réacteur semi ferm¢. Le temps de séjour en cuve agitée continue,
plus faible que le temps de coulée en réacteur semi fermé, s’explique par la différence des
conditions opératoires de mise en ceuvre de la réaction, liée notamment aux effets de dilution
du réactif injecté en réacteur semi fermé. Dans le cas du réacteur piston, nous pouvons noter
I’impact sensible de la réduction du diamétre du canal sur la diminution du temps

caractéristique d’opération.

) Temps
Diame¢tre I 4 o
Réacteur () U(W.m“K") 7 (m™) tir caractéristique
m
d’opération
Semi fermé 2 200 2.4 2.5h 7h
Continu agité 2 200 2.4 2.5h 56h
Piston .
o 0.001 2200 4000 5.10"s 1.5s
(miniréacteur)
Piston 3 5
. 0.0001 22000 40000 5.107 s 1.5.10" s
(microréacteur)

Tableau IV. 3 : Calcul du temps d’opération dans les différentes configurations

Nous calculons un temps de coulée de I’ordre de 7 heures pour le mode semi fermé. Cet ordre
de grandeur est en accord avec les résultats expérimentaux de Krummradt et al. (1999) étant
donné que I’essai réalis¢€, avec une coulée de plus de 5 heures, n’a pas conduit & une marche
isotherme de la réaction, ce qui implique qu’un temps de coulée plus long aurait été
nécessaire. L’estimation du temps de coulée nécessaire dans le réacteur de laboratoire,
présentée en annexe N, a conduit a une valeur de 20 minutes, a comparer a la valeur

expérimentale de 30 minutes. La comparaison avec les résultats expérimentaux obtenus en
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réacteur semi fermé permet de valider les hypothéses formulées et les expressions établies

afin d’expliquer les résultats expérimentaux dans cette structure.

Quelle est la validité des expressions établies en réacteur piston ? Permettent elles de calculer
le dimensionnement d’un microréacteur présentant des performances identiques a celui adopté

expérimentalement et présentant une géométrie similaire ?

Considérons un miniréacteur composé d’un faisceau de canaux rectangulaires paralléles d’une
longueur de 10 cm et dont le diametre hydraulique est de 1 mm. On suppose un régime
d’écoulement laminaire avec un nombre de Reynolds égal a 100, soit une vitesse linéaire
égale 4 0.1m.s™. Pour ce nombre de Reynolds et ce type de canaux a section rectangulaire, les
travaux expérimentaux de Garimella et al. (2001) permettent d’estimer le nombre de Nusselt a

5.5, ce qui conduit & un coefficient de transfert de 1’ordre de 3300 W.m™=K™". Pour cette
. L A 1 e
configuration, la surface spécifique v =4000m", et on calcule un temps caractéristique de

transfert thermique de 1’ordre de 0.3 s, soit un temps de passage égal a 1s & méme taux de

conversion. La perte de charge dans un canal peut étre calculée par la loi de Poiseuille :
_4C, L
D,2p

Harms & al. (1999) a 1.107". La perte de charge calculée est donc 0.02 bar pour un débit

ou le coefficient de frottement pour Re=100 est estimé a partir des travaux de

admissible par canal de 7.8.10-8 m’.s™. Afin d’égaler le débit expérimental utilisé par
Krummradt dans le miniréacteur, il est nécessaire d’adopter 380 canaux, a comparer aux 320
canaux du microréacteur expérimental dont les caractéristiques géométriques sont identiques
a celles adoptées pour le dimensionnement.

La méthodologie développée permet de dimensionner un miniréacteur dont les
caractéristiques géométriques, les conditions opératoires et les performances sont
concordantes avec celles de I’étude expérimentale. Expliquant 1’ensemble des résultats
expérimentaux, elle met en évidence une relation simple qui montre comment la

miniaturisation permet d’intensifier le temps d’opération.

L’intensification du temps caractéristique de transfert de chaleur, qui implique une
miniaturisation des canaux, permet de diminuer significativement le temps caractéristique
d’opération au détriment de la productivité d’un canal. En vue d’égaler la production

industrielle, il est nécessaire de multiplier sensiblement le nombre de canaux. Dans le cas de
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I’étude, la démultiplication des canaux semble étre raisonnable et a été suffisante pour assurer
une méme productivité.

Mais est ce toujours le cas? Dans quelle mesure la miniaturisation, qui assure
I’intensification du procédé, présente elle un intérét tout en répondant aux exigences de

productivité ?

1V.3.3.2 Domaine d’intérét des réacteurs microstructurés

Examinons la productivité, P, des différents réacteurs étudiés. Toutes conditions opératoires
¢tant égales par ailleurs, nous souhaitons exprimer cette derniere en fonction des grandeurs
géométriques du systéme de facon a pouvoir envisager une évolution possible des dimensions

des réacteurs, ce afin de répondre aux interrogations posées.

. . . L . V.C X
En réacteur semi fermé, la productivité s’exprime par: Py, =——42%— Compte tenu de
c
, , . v v D' 5 .. .y
I’expression de tc, nous pouvons écrire que P, = —~-—=——~ D". Ainsi, la productivité
C ttr D
varie comme le carré de la taille.
. . . , VCo X . . , .
En réacteur agité continu, P, =Q.C,,.X =——, soit a ’aide de I’expression de r
- ot v D' . - o
précédemment établies, P, ~ —~ ) ~ D”. De la méme fagon qu’en réacteur semi fermé,
t

r

la productivité varie comme le carré du diametre.

Le cas du réacteur piston nécessite de considérer deux cas suivant le régime d’écoulement
¢tabli dans le canal. Nous nous intéressons ici au régime laminaire. Le nombre de Nusselt est
alors constant et indépendant du diametre du canal, si bien que le coefficient de transfert de

chaleur  est inversement  proportionnel au diametre. Dans ce cas,

D?L

: Vo V . .y . .
P,=0C, X =—C,X=—, soit, P, = ~ L. La productivit¢ d’un réacteur piston
T t

-
varie comme la longueur du canal. Le diametre du canal n’intervient pas dans I’expression de
la productivité, a longueur et constante, diminuer le diametre du canal tout en restant en
régime laminaire n’augmente pas sa productivité, le volume diminuant dans les mémes
proportions que le temps de transfert thermique, donc le temps de passage. Pour égaler la

productivité industrielle obtenue en semi fermé¢, déterminons I’expression exacte du nombre
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de canaux nécessaires, N, tel que P = N.Pp. Il vient alors, en reprenant 1’expression exacte

des productivités :

2
4,31% U X

N — cuve cuve

e
a

A

piston

Nous pouvons noter que le nombre de canaux nécessaire varie comme le diametre de la cuve
au carré, ce qui dans le cas de grosses cuves conduit & un nombre de canaux conséquents. En
se basant sur les caractéristiques du miniréacteur que nous avons dimensionné, 1’application
numérique conduit a la valeur de 3200 canaux : il faut donc 9 miniréacteurs pour égaler la
productivité industrielle ou 5 fonctionnant sur une période deux fois plus longue, ce qui
semble étre la solution retenue dans 1’étude de Krummradt et al (1999). Le volume de

I’installation, constituée par un ensemble de canaux paralléles, est alors estimé& par

zz'D2

v :ZTLN , ou le facteur 2 est un facteur de pondération du volume pour tenir

installation

compte de I’épaisseur des parois métalliques. Le volume du systéme multistructuré étant
proportionnel au carré de la taille des canaux qui composent le réseau, 1’adoption de canaux
de treés petite taille conduit a un volume global trés faible. Par contre la perte de charge d’un

tel systeme, estimée a l’aide de la loi de Poiseuille en premiére approximation,

4.C,.Lm° C, 1281
=—21 " avec L= L2 pour un tube circulaire, soit AP = 128..0

, est inversement
D, 2.p 2 Re L w.D

4

proportionnelle a la taille des canaux a la puissance 4. Comme le montre la Figure IV. 13
suivante, la perte de charge globale du systéeme multistructuré devient particulierement

pénalisante pour les canaux de tres petite dimension.
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Figure IV. 13 : Evolution du volume de l'installation et de la perte de charge dans un canal en fonction du
diametre

Nous pouvons ainsi remarquer que le volume de 1’installation pour des diamétres inférieurs au
centimetre est faible, inférieur a 50 litres. Pour des diameétres de canaux inférieurs a 500 pm,
la perte de charge linéique devient trés vite le facteur limitant en vue d’assurer la productivité
fixée (318 bars/m pour un canal de diametre 100 pm). Ce diamétre de canal expose de plus
I’installation a des problémes d’encrassement importants conduisant a des arréts fréquents.
Pour I’application étudiée, la miniaturisation du diamétre des canaux ne présente donc pas
d’intérét, bien au contraire, si 1’échelle de la centaine de microns est atteinte. Des diamétres
de quelques millimétres permettent d’obtenir un bon compromis entre 1’intensification du
volume, via I’intensification du transfert thermique, et la perte de charge en résultant. La
Figure IV. 14 illustre 1’évolution du volume de I’installation en fonction de la structure de

procédé envisagée pour une méme productivité.

Temps caractéristique d'opération

Volume de l'installation

Figure IV. 14 : Evolution du temps d'opération en fonction du volume de la technologie adoptée
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Conclusion :

Nous avons pu, par une approche méthodologique simple basée sur 1’analyse des grandeurs
caractéristiques du systeme, expliquer d’une part la différence de performance constatée
empiriquement par Krummradt et al. (1999) dans les différentes configurations. D’autre part,
nous avons pu préciser le domaine d’échelle des outils d’intensification présentant réellement
un intérét en vue d’obtenir une certaine productivité. L’échelle du millimétre apparait alors
étre la plus adéquate en vue de la transposition du procédé¢ semi fermé en continu via des
miniréacteurs placés en parallele dans le cas d’étude. L’intensification du procédé consiste
alors en une réduction du temps de transfert thermique, impliquant une réduction du temps
caractéristique d’opération et conduisant a une réduction du volume de I’installation. Elle
s’accompagne par contre d’une productivité faible par miniréacteur, qui suivant le diametre
du réacteur industriel qui fixe la productivité, n’en fait pas une alternative intéressante a sa

substitution.
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IV.4 Conclusions

La mise en ceuvre d’une méme réaction, dans des conditions opératoires identiques et en
rapport avec celles adoptées dans I’industrie, a permis d’effectuer la comparaison directe de la
performance d’un réacteur semi fermé par rapport a une configuration continue intégrant des
outils d’intensification. Les études concernant les phénomenes limitant que sont le mélange et
le transfert thermique, ont conduit a I’identification des parametres clefs qui, sous I’effet de la
miniaturisation et de la structuration, assurent aux outils d’intensification des performances
que ne peut égaler une cuve agitée classique fonctionnant en mode semi fermé. Ainsi avons-
nous pu établir dans les deux cas d’études que la grandeur du procédé a optimiser est reliée
proportionnellement au temps caractéristique du phénomene limitant, intensifié par la
miniaturisation. Les outils d’intensification de 1’échange thermique, qui intégrent
généralement des mélangeurs rapides continus, profitent par conséquent doublement de
I’impact de la miniaturisation sur ces performances globales. Cependant, ces dernicres,
croissantes en fonction de 1’adoption de canaux réactionnels de diamétre décroissant, font
apparaitre des limitations au regard de la perte de charge engendrée dans 1’outil. En vue
d’atteindre des productivités élevées, nécessitant 1’adoption de débit important, la perte de
charge et/ou la démultiplication trop importante des outils d’intensification peuvent étre
rédhibitoires a sa substitution aux procédés classiques. Si 1’adoption de réacteurs intensifiés
permet de répondre aux exigences de productivité, ce qui doit étre défini par une étude
technico-économique, alors cet outil offre une flexibilité, une robustesse et une qualité¢ de
production combinée a une sécurité de fonctionnement fort appréciables, ce qui est le cas pour

la synthése des acides polysiliciques.
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CONCLUSION GENERALE ET PERSPECTIVES

L’¢laboration d’une technique chromatographique en phase liquide fiable et d’un banc d’essai
polyvalent, permettant la synthése d’acide polysilicique dans des structures de procéd¢ aux
performances bien distinctes en terme de mélange, ont permis d’extraire les principales
caractéristiques de la réaction. Les processus réactionnels se composent de phénomenes
rapides, produisant une ¢élévation sensible des masses quasi instantanée, et de phénomenes
lents conduisant a une évolution linéaire des masses moyennes en poids dans le temps. Ces
processus rapides, sensibles aux effets de mélange, sont responsables des difficultés
rencontrées lors de la conduite industrielle de la réaction en mode semi fermé. Le réacteur
agité semi fermé est en effet un outil inadapté pour la maitrise de ce systéme réactionnel dont
les vitesses des processus rapides sont susceptibles de conduire a une prise en gel locale
instantanée en fonction des conditions de pH du milieu, fortement liées a la qualité
d’homogénéisation des deux réactifs. Dans ces conditions, le panache résultant de la coulée

d’un des réactifs est particulierement pénalisant car propice a la création de gradient de pH.

Les processus de mélange dans une cuve agitée sont par ailleurs mal compris lorsqu’on
effectue une coulée importante : elle engendre des processus complexes qui rendent
extrémement difficile la détermination du meilleur jeu de parameétres opératoires en vue d’une
bonne maitrise de la réaction. Au cours de notre étude, nous avons pu caractériser certain de
ces processus a 1’aide d’une réaction chimique test et montrer en quoi la coulée est susceptible
de modifier la hiérarchie de prédominance des différents processus de mélange (macro, méso
et micromélange) selon les paramétres opératoires adoptés et 1’échelle considérée. Il en
résulte des difficultés au cours de I’extrapolation et de la transposition des résultats a d’autres

systémes réactionnels.

C’est pourquoi le développement d’un nouveau procédé continu a été réalisé en intégrant un
mélangeur intensif continu a jets tangentiels en amont d’un réacteur piston, plus sélectif
qu’une cuve agitée. Cette configuration s’est révélée robuste, efficace et flexible grace a la
maitrise des processus réactionnels rapides. Il est alors possible, via la caractérisation du
fonctionnement de cette structure dans un large domaine de valeurs du couple de

concentrations de réactifs, de produire des APS ayant une masse cible. Nous avons pu valider,
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a l’aide d’essais continus intégrant 1’ensemble des étapes du procédé, la conformité des
résines produites. Ces essais ont permis par ailleurs de démontrer le caractére fondamental de
la réaction de formation des APS sur la qualité des résines. Cette technologie de mélangeur
est particuliecrement bien adaptée pour la maitrise de processus rapides dont le temps
caractéristique de réaction est de I’ordre de quelques dizaines de millisecondes, ce qui est
notre cas. La mise en parall¢le de ces outils est alors a méme de satisfaire les contraintes
actuelles et futures de productivité industrielle tout en s’affranchissant des problémes liés au
changement d’échelle. Nous avons montré que le probléme rencontré a 1’échelle industrielle
est principalement li¢ a I’existence de gradients de pH qui accélérent fortement la vitesse des
processus. C’est pourquoi une technologie de mélangeur moins performante mais assurant
une bonne homogénéisation entre 1’acide et le silicate peut convenir, le cas d’illustration étant
le réacteur boucle avec injection de silicate en ligne qui a conduit a des résultats conformes

sous certaines conditions.

La détermination expérimentale des temps caractéristiques globaux de réaction a permis
d’identifier les caractéristiques du systéme réactionnel qui ont fait que I’intensification a
permis le succes de la transposition du mode semi fermé en une marche continue. Nous avons
alors abordé de facon plus générale la problématique du passage d’un procédé semi fermé en
marche continue en considérant un systéme réactionnel test présentant des problémes de
sélectivité et une réaction limitée par le transfert thermique. La méthodologie développée,
reposant sur une analyse des temps caractéristiques des systémes, montre que les importants
ratios surface sur volume et les grandes puissances dissipées dans les outils d’intensification
conférent a ces derniers des performances que ne peut égaler la cuve agitée. Ces qualités
permettent d’envisager les réacteurs d’intensification comme des outils de production en
substitution de la cuve agitée, sous réserve que la production désirée n’excede pas certains
tonnages (10 000 tonnes / an semble actuellement une limite haute). Dans tous les cas, ils
constituent un outil d’étude a 1’échelle du laboratoire fort intéressant puisqu’il permet de
s’affranchir de certains processus limitants du procédé (mélange, transfert thermique) et par

conséquent de caractériser le systéme réactionnel en évitant d’éventuels couplages.

Dans I’avenir, afin de parfaire le choix technologique en vue d’une production continue des
APS, I’accent peut €tre mis sur une détermination plus fine des temps caractéristiques des
processus réactionnels. Ce travail peut étre accompli via la modélisation de la réaction : nous

avons apporté un certain nombre d’éléments de réponse en vue d’orienter cette recherche.
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L’étude en continu avec maitrise des processus de mélange pourrait étre le support du
développement du modele de la réaction, que 1’on couplerait avec un modéle de mélange en
mode semi fermé dont nous avons posé les bases, en vue d’une représentation de 1’outil

industriel.

Dans le cadre du passage d’un procédé semi fermé en marche continue, il serait également
intéressant de caractériser I’efficacité des réacteurs structurés pour un systeme réactionnel en
milieu hétérogeéne ou le transfert de matiere entre phases est sujet a introduire des limitations
supplémentaires. Les réactions de précipitation et de polymérisation en émulsion pourraient
étre le support d’une réflexion similaire a celle développée dans le chapitre IV. Ces systémes
réactionnels font intervenir en général des processus rapides (nucléation, amorgage) que le
transfert de maticre est susceptible de limiter. Pour la synthése de résines silicones, la réaction
de fonctionnalisation s’inscrirait également dans cette perspective puisqu’elle est réalisée en
milieu hétérogene et fait intervenir des processus réactionnels rapides non désirés (hydrolyse

des chlorosilanes) en phase aqueuse.

Enfin, un autre axe de recherche consiste a développer et optimiser I’agencement des
réacteurs intensifiés en vue d’assurer une production industrielle et ainsi repousser les
limitations actuelles en terme de production. Quelle est la meilleure disposition spatiale a
adopter en vue d’optimiser la production dans un nombre donné d’outils? Une simple mise en
paralléle cote a cote de ces outils n’est probablement pas la solution optimisée. Ce travail de
recherche doit par conséquent intégrer I’optimisation de la distribution d’un courant de fluide
dans un volume donné avec le souci de minimiser la perte de charge, c’est le domaine de la

microfluidique.
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La chromatographie d’exclusion stérique

ANNEXE A- La chromatographie d’exclusion stérique (SEC)

A.1 Principe

La chromatographie d’exclusion stérique est une méthode qui sépare les polymeres en
fonction de leur rayon hydrodynamique ( [n].M ou M est la masse molaire en poids du
polymere et [n] la viscosité intrinséque). Elle est donc fondée sur la rétention sélective des
molécules de soluté en fonction de leur taille en raison de leur pénétration dans les pores,
remplis de solvant, d’une phase stationnaire appropriée. Les grosses molécules, exclues de la
totalité ou d’une partie seulement des pores de la phase stationnaire, migrent plus rapidement
que les petites molécules qui peuvent pénétrer dans un plus grand nombre de pores. La
séparation ne repose donc en aucun cas sur des interactions physico-chimiques avec la phase

stationnaire mais sur la taille des molécules en solution. Ce principe est illustré sur la figure

A-1:

SEC-Colonne

figure A-1 : Principe de séparation en chromatographie d'exclusion stérique

Les gros polymeéres sortent par conséquent les premiers de la colonne et sont suivis de
polymeéres dont les rayons hydrodynamiques sont décroissants. Le détecteur de concentration
en sortie de colonnes, un réfractometre dans notre cas, « voit » les plus gros polymeres a un
volume d’¢€lution plus faible que pour les petits. Autrement dit, le temps de rétention des gros
polymeres est plus faible que celui des petits, ce temps étant relié proportionnellement au
volume d’¢lution. La figure A-2 illustre ce principe et I’établissement de la distribution des

polymeres qui en résulte:
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figure A-2 : Illustration de la séparation et détection des polymeéres

A.2 Protocole analytique adopté

Echantillonage :
Des préléevements d’environ 5 ml du milieu réactionnel sont dilués dans 20 ml de
diméthylacétamide contenant 0,03 M de chlorure de tétrabutyl d’ammonium afin de bloquer

la polymérisation. Avant injection, ces échantillons sont filtrés a I’aide de filtre dont la

porosité est de 0,22 um.

Equipement de chromatographie :

L’¢luent utilis¢é est du diméthylacétamide contenant également 0,03 M de chlorure de
tétrabutyl d’ammonium.

Le dégazeur est constitué d’une membrane fonctionnant sous vide afin d’assurer la séparation

gaz/liquide.
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Les colonnes utilisées sont des colonnes PL GEL 3 um MIXED E distribuées par Polymer
Laboratories. Elles sont précédées de précolonnes afin de prévenir tout accolit de pression qui
pourrait endommager les colonnes.

Le réfractometre utilisé est réglé sur sa gamme de sensibilité la plus élevée (512) et la cellule

est thermostatée a 45°C.
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ANNEXE B : Analyse par déconvolution du signal du
réfractometre

L’observation des chromatogrammes des APS obtenues par séparation du milieu a I’aide de
deux colonnes PL-Lab de longueur 30cm, de taille de particules de Sum, et dont la taille des
pores est de 100 A pour la premiére et de 500 A pour la seconde, montre que 1’on retrouve
trois principaux €paulements dont les maxima sont centrés sur les mémes volumes d’élution,
pour des temps réactionnels n’excédant pas 20 minutes. Il a alors été entrepris de représenter
I’évolution du milieu a I’aide de trois familles principales caractérisées chacune par les
parametres d’une gaussienne. Le logiciel utilisé pour effectuer la déconvolution du signal du
réfractometre est OriginLab.

Chaque famille est représentée par une gaussienne centrée respectivement sur les volumes
d’élution de 11.30 ml, 12.34 ml, 13.19 ml. La déconvolution d’un signal pouvant conduire a
une multitude de solutions mathématiques, il est nécessaire de s’imposer certaines contraintes.
Le volume d’¢lution du sommet du pic est imposé. La concentration d’'une méme famille peut
varier pour différentes raisons : elle peut étre due a une masse prélevée plus importante au
cours de I’échantillonnage ou par 1’évolution naturelle du milieu réactionnel. Cette
augmentation de concentration se traduit par une augmentation de 1’aire du pic de cette

famille dans les mémes proportions. Or 1’aire d’une gaussienne, A, dépend de la hauteur h et

2z

de la largeur a mi-hauteur W, suivant la relation 4 =——~hW,,,. Le probléme est de

v5.54

savoir dans quelle mesure ces deux grandeurs varient lorsque la concentration augmente. A
I’aide d’échantillons prélevés au cours d’essais de reproductibilité dans des proportions

différentes, nous avons pu observer que lorsque la concentration double, I’augmentation de la

largeur a mi hauteur n’excéde pas 15%. Ainsi imposons nous |AW1 /2| <15%.

Lorsque la déconvolution est effectuée, nous recalculons la masse moyenne en poids et la

comparons a la mesure de la masse obtenue par un traitement sans déconvolution grace a la

relation Mw = ZX ;-Mw; ou X; est I’aire relative du pic 1 et Mw; sa masse moyenne en

1
poids. Deux illustrations du résultat de la déconvolution en trois familles sont présentées
sur la figure B-1 et montrent la pertinence d’une telle approche. Le pic 1 correspond aux
polymeéres les plus lourds, le pic 2 aux moyens et le pic 3 aux plus légers. L’évolution des

trois familles peut étre représentée en fonction des aires relatives.
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figure B-1 : Chromatogrammes déconvolués, a gauche prélévement a 3 minutes en semi fermé et a droite
prélévement a 7 minutes en semi fermé

Réalis¢ au début de I’étude, ce travail est rest¢ a I’étape d’étude préliminaire et le
développement n’a pas été poursuivi lorsque nous avons identifié les limites d’exclusion des
colonnes comme étant responsables des épaulements. En effet, 1’adoption de nouvelles
colonnes, 2 colonnes identiques PL GEL MIXED E, n’a pas conduit a la reproduction de
spectres présentant des épaulements, ce qui s’explique en partie par la différence de colonnes
utilisées. Le domaine d’exclusion de la colonne de 100 A est de 4000 g/mol environ et celui
de la colonne de 500 A de 30000 g/mol, I’ensemble des deux colonnes présentant la méme
limite d’exclusion globale que les deux colonnes MIXED E. La différence des domaines
d’exclusion entre les deux colonnes explique la cassure systématique de la distribution a 12
ml sur les chromatogrammes qui correspond a la limite d’exclusion de la colonne de 100 A.
Elle n’est par conséquent pas spécifique exclusivement des polymeéres formés mais aussi
caractéristique du jeu de colonnes.

La déconvolution peut étre intéressante dans le cadre d’une étude ponctuelle car elle permet

de quantifier plus précisément 1’évolution du milieu par I’introduction de trois familles.
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ANNEXE C- Sensibilité de 1a mesure de la conductivité d’une
solution de silicate de sodium

Nous nous proposons ici de caractériser 1’évolution de la conductivit¢ d’une solution de
silicate de sodium que 1’on dilue. L’objectif est ici de constater dans quelles proportions la
conductivité varie au cours de la dilution et d’établir la pertinence de la mesure de cette

grandeur pour caractériser un silicate de sodium dilué.

C.1 Protocole opératoire

=  Mesure de la conductivité

Le silicate de sodium aqueux utilisé est du type 7N34 issu d’un fiit de 200 L que nous a fourni
Rhodia Silicone (LOT/BATCH : 2101010).

A une solution de silicate de sodium, on ajoute une certaine quantit¢ d’eau distillée et la
solution est placée sous agitation. Le titre massique en eau est calculé a partir de I’eau
ajoutée, nous ne tenons pas compte de I’eau initialement présente dans la solution de
silicate de sodium issue du fiit. De méme, le rapport massique eau/silicate, que 1’on
considérera dans les représentations graphiques, ne tient pas compte de 1’eau initialement
présente dans le silicate de sodium.

La solution est alors thermostatée a 40°C dans un petit réacteur (~150 ml) a double enveloppe
et la mesure de conductivité est effectuée a 1’aide d’une cellule dont la forme est précisée sur

la figure C-1:
o fils

pyrex

st cage

\

L plaques de Pt
platiné

figure C-1 : Cellule employée au cours des mesures

La température de mesure de conductivité est de 40.6°C a +£0.1°C pour toutes les solutions.
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Sensibilite de la mesure de la conductivité d’une solution de silicate de sodium

La solution de silicate de sodium utilisée dans la réaction d’hydrolyse posséde un titre

massique en eau égal a 0.518, ce qui équivaut a un rapport massique eau/silicate égal a 1.077.

= Mesure de la densité

Un prélévement de 50 ml a 1’aide d’une pipette est effectué¢ a partir de la solution
thermostatée. La solution est alors pesée sur une balance de précision, la température du

milieu est de 37.2 °C £0.2.

C.2 Evolution de la conductivité pour différents taux de dilution

Nous présentons la variation de la conductivité en fonction du titre massique en eau (figure C-

Eau ajoutée

2) et en fonction du rapport massique (figure C-3). Les mesures ont été

Silicate de sodium
réalisées a partir de deux prélevements différents de silicate de sodium stocké en fiit. A partir
d’un prélevement de silicate de sodium, on réalise diverses solutions de concentrations

différentes qui sont représentées par des points de méme forme sur les figure C-2 et C-3:

60

—aA— Silicate 1
—&—silicate 2

55

50

45 |

Conductivité (mS\cm)

40

35

0 0,2 0,4 0,6 0,8

Titre massique en eau dans la solution de silicate

figure C-2 : Variation de la conductivité en fonction du titre massique en eau de la solution - Le trait vertical
désigne le taux de dilution du silicate correspondant a sa mise en ceuvre industrielle
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60
—&—silicate 1
—aA—silicate 2
55
B
o
n |
g 50
2
2
o
3 451
c
o
o
40 -
35 ‘ ‘ ‘ T T
0 0,5 1 1,5 2 2,5 3

Rapport massique Eau/Silicate

figure C-3 : Variation de la conductivité en fonction du rapport massique Eau/Silicate - Le trait vertical désigne
le taux de dilution du silicate correspondant a sa mise en ceuvre industrielle

Nous pouvons constater que la variation de la conductivité pour différents taux de dilution est
sensible et semble pouvoir constituer une grandeur caractéristique du mélange. Le
comportement d’une solution de silicate de sodium aqueux s’apparente a celui d’un
¢lectrolyte fort. En effet, dans le cas d’un électrolyte fort, la conductivité croit d’abord avec la
concentration en ion, passe par un maximum, puis décroit. La croissance de la conductivitg,
lorsque la concentration en ion augmente, est attendue. La décroissance, bien que la
concentration continue d’augmenter, est due aux interactions ioniques engendrées par deux
effets :

= [’effet de relaxation

= [’effet d’¢électrophorese
Le lecteur intéressé pourra se référer aux théories de Debye et Huckel. Les courbes
correspondant a deux prélévements de silicate de sodium présentent la méme évolution et
montrent la bonne reproductibilité des mesures. La faible différence constatée pour les plus

faibles titres massiques peut étre due a une erreur de dilution.

Nous allons désormais observer I’impact du taux de dilution a la fois sur la densité et sur la

conductivité de la solution.
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C.3 Comparaison de I’évolution de la densité et de la conductivité d’une
solution de silicate diluée

Nous nous sommes dans un premier temps intéressés a la reproductibilité des mesures,
spécialement en ce qui concerne la mesure de la densité. Puis nous avons fait varier le rapport

massique Eau/Silicate et mesuré la sensibilité des deux grandeurs a cette variation.

Afin de caractériser au mieux la reproductibilité des mesures, nous avons préparé des
solutions, dont la dilution correspond a sa mise en ceuvre dans la synthése de résine, a partir
de trois prélevements différents de silicate stocké en fht. Le tableau C-1 présente les résultats

des mesures de conductivité et de densité obtenues :

. Rapport
Titre
massique Conductivité
Lot silicate massique Densité
Eau (mS/cm)
eau
Silicate
1 0.518 1.077 48.11 1.14
1 0.518 1.077 48.04 1.14
1 0.518 1.077 48.17 1.14
2 0.518 1.077 48.08 1.14
2 0.518 1.077 48.04 1.14
2 0.518 1.077 48.1 1.14
3 0.518 1.077 48.2 1.14
3 0.518 1.077 48.12 1.14
Moyenne 48.1 1.14

tableau C-1 : Reproductibilité des mesures de conductivité et de densité obtenues a partir de trois lots de silicate
différents

Nous n’avons pas constaté de différences, que ce soit dans la mesure de la densité et de la

conductivité (a 0.1 mS/cm pres qui est la limite de sensibilité), pour les 8 solutions préparées.

166
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Ceci laisse a penser qu’une dilution en masse d’un silicate issu d’un méme fiit conduit aux
mémes solutions suivant les critéres considérés ici.

Afin de comparer la sensibilit¢ de la mesure des deux grandeurs, nous avons fait varier la
proportion massique de I’un des deux composants. Les résultats sont présentés dans le tableau

C-2:

Tit Rapport
Essai maslsir eue massique Conductivite Densité
q Eau (mS/cm)
eau
Silicate
1 0.518 1.077 48.12 1.142
2 0.540 1.177 46.92 1.133
3 0.500 1.0021 49.07 1.147
4 0.559 1.271 46.1 1.128
5 0.545 1.196 46.81 1.135

tableau C-2 : Comparaison des variations de la densité et de la conductivité en fonction du titre massique en eau
de la solution

Nous allons exprimer ces résultats en fonction de la dilution de référence (titre massique en
eau égal a 0.518, rapport massique égal a 1.077). Les variations relatives de chaque grandeur

par rapport a la dilution de référence sont précisés dans le tableau C-3 :

AR ot Sensibilité
Essai m;;fil(’l‘l’le AConductivité | ADensité |AConductivité
(%) (mS/cm) (%) (%) ADensite

| 0 0 0 -

2 +9.3 2.5 0.8 32
3 7 ) +0.4 43
4 +11 27 0.6 45
5 +18 42 12 35

tableau C-3 : Variation relative des différentes grandeurs par rapport a la dilution de référence
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Nous pouvons constater que la variation de la densité, pour différents taux de dilution, se
traduit par des modifications de quelques milliémes de la valeur : ceci laisse a penser que
cette grandeur est peu sensible pour caractériser le plus précisément la dilution.

Si I’on considére les mesures de conductivité, les variations sont nettement plus franches et
quantifiables : les domaines de variation sont de I’ordre de 1’unité (erreur de mesure de 0.1
mS/cm).

En ce qui concerne la sensibilité, la mesure de la conductivité est environ quatre fois plus

sensible que la mesure de densité.

Remarque :
Ces dernieres mesures de conductivité ont été reportées avec 1’ensemble des points de la
partie décroissante de la courbe de la figure C-3. Nous pouvons remarquer le trés bon accord

avec les précédentes mesures.

60
55 A
*»
B Nouvelles données

T L 2
O
0 50 -
£ =
‘0
= ..l
‘g’ [ ]
e 'S
)
© °*

40 -

¢ L 2
35 ‘ ‘ ‘ ‘ ‘
0 0,5 1 1,5 2 2,5 3

Rapport massique en eau

Figure C-4 : Variation de la conductivité en fonction du titre massique en eau (ensemble des points

expérimentaux obtenus a partir de 6 prélévements de silicate stocké en fiit)
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C.4 CONCLUSIONS

Nous avons pu montrer que la mesure de conductivité varie dans des proportions
significatives au cours de la dilution et permet d’envisager son adoption pour controler la

qualité de la dilution d’un silicate de sodium aqueux.

La comparaison avec le parameétre de controle actuel, la densité, permet d’affirmer que :

= La dilution en masse d’un silicate provenant d’un méme fiit conduit aux mémes
solutions aprés mélange, suivant les critéres considérés

= La mesure de la densité au centieme ne permet pas de déceler avec précision des
erreurs de dilution de I’ordre de 10 % en masse pour I'un ou I’autre des composants
ce qui peut avoir des conséquences sur le déroulement de la polycondensation

= La conductivité est une grandeur 4 fois plus sensible pour caractériser la dilution d’un
silicate de sodium aqueux.

= (Cette mesure est réalisable de maniére continue
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Caractéristiques du réacteur agité de laboratoire

ANNEXE D- Caractéristiques du réacteur agité de laboratoire

Paramétre Valeur
T (mm) 130
diamétre du réacteur

D (mm) 70
diametre de l'agitateur impeller

D/T 0,55
Hauteur mobile par rapport au fond (mm) 7

N (tr/min) 840
introduction silicate ciel
contre-pales (mm) 8*11
type queue de castor

masse initiale HCI (kg) 0,3932
volume initial HCI (L) 0,36
H (mm) 27
hauteur remplissage de HCI1

H/T 0,25
masse apres coulée silicate (kg) 1,307
volume apres coulée silicate (L) 1,16
H (mm) 90
hauteur apres coulée silicate

H/T 0,7
Puissance dissipée constante (N°D°) 13,5
débit circulation dans cuve (m’/s) 0,0012
DEBIT D'ALIMENTATION SILICATE (M"/S) 4.10°
DEBIT CIRCULATION/DEBIT ALIMENTATION 300

photo du réacteur laboratoire intrapolé :
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Vue d’ensemble du banc d’essai

ANNEXE E- Vue d’ensemble du banc d’essai
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Plan du mélangeur 114T

ANNEXE F- Plan du mélangeur 114T
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Plan du mélangeur 114T
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Le systeme iodure iodate

ANNEXE G- Le systéme iodure iodate

G.1 Le systeme réactionnel

La méthode chimique idoure-iodate repose sur la compétition entre une réaction acido-
basique instantanée et une réaction d'oxydo-réduction dont la cinétique est rapide mais non
instantanée.

Le schéma réactionnel est le suivant :

-t
H2BO3 +H™ > H3BO3 (1)
51 = + k
51 +§IO3 +2H —>12+H20 (2)

La réaction (1), instantanée, permet la formation d’acide orthoborique. La réaction (2), rapide,
conduit a la production d’iode par oxydation des ions iodures par les ions iodates en milieu
acide. Les ions H' sont donc consommés concurrentiellement par les deux réactions. Les ions
H' provenant d’une solution d’acide sulfurique sont injectés en défaut stoechiométrique par
rapport a la réaction (1), dans une solution contenant les ions iodures, iodates et borates.
L’iode n’est produit que si des zones de sur-concentration en protons se forment, ces protons
pouvant réagir selon la réaction (2) aprés que tous les ions borates aient ét¢ consommés dans
ces zones. L'iode produit par la réaction d'oxydo-réduction est donc caractéristique de la
qualité du mélange assuré et la quantité formée est d’autant plus grande que le temps de
mélange est grand devant le temps caractéristique de la seconde réaction. Lorsque de I’1ode se
forme, il réagit instantanément avec les ions iodures présents dans la solution suivant la
réaction équilibrée (3) pour former des ions triiodures dont on mesure la concentration par

spectrophotométrie :

L+ <551, 3)

La quantité totale d’iode formée est donc caractéristique de I’histoire de 1’ensemble des
agrégats d’acide et des processus de mélange du milieu.
Les ions borates assurent un double role : ils participent d’une part a la réaction acido-basique

infiniment rapide et ils fixent le pH du milieu d’autre part. Le pH du milieu doit étre
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judicieusement ajusté car le diagramme potentiel pH du systéme eau-iode fait apparaitre un

pH de dismutation, pH', fonction uniquement de la concentration totale en élément 1.

12
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figure G-1 : Diagramme potentiel-pH du systéme eau/iode, [1]=0.042 mol/L

Pour des pH<pH, la formation d’iode est thermodynamiquement possible. Ces conditions de
pH peuvent étre obtenues en état de ségrégation, lorsque des zones de surconcentration
d’acide sont formées lors de son injection. Puis au cours de I’homogénéisation du milieu, la
disparition des agrégats d’acide et la consommation des protons conferent a ce dernier un pH
moyen fonction de la concentration des réactifs adoptée. Si ce pH est trés supérieur a pH
I’iode n’est pas stable thermodynamiquement et se dismute plus ou moins rapidement.
Inversement, si le pH moyen est inférieur a pH*, I’10de continue a se former par réaction entre
les ions iodures et iodates et les protons issus du déplacement de 1’équilibre du tampon
H,BO;/H3;BOs; dans le sens de la dissociation de H3;BOs;. Cette formation d’iode
supplémentaire n’est pas liée aux caractéristiques de mélange et doit étre évitée.

Le choix du protocole expérimental doit permettre d’atteindre un pH moyen supérieur a pH*
mais proche de ce dernier de fagon a assurer la stabilité de 1’iode formé. Si ces conditions sont

remplies, la caractérisation seule du mélange peut étre entreprise.

G.2 Analyse des résultats expérimentaux

= Mesure de la concentration en iode
La loi de Beer Lambert permet de calculer la concentration en ions triiodures a partir de la

mesure de la densité optique comme suit :
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[13_]= D—? ou ¢ est le ceefficient d’extinction de I3” a 353 nm et 1 la longueur du chemin
E.

optique a travers la cellule de mesure.
Nous avons déterminé & sur notre appareil de mesure (spectrophotomeétre a simple faisceau)
et avons trouvé un bon accord avec les valeurs de la littérature (tableau G-1). Les faibles

différences observées sont dues a I’utilisation d’appareillage différent.

Auteur A (nm) & (m*/mol)
Custer (1949) 352 2590
Audrey (1951) 353 2640
Herbo (1957) 350 2510
Palmer (1984) 350 2575
Guichardon (1996) 353 2396
Cette étude 353 2427

tableau G-1 : Valeurs du coefficient d’extinction de I3

= Calcul de I’indice de ségrégation
Cet indice, compris entre 0 et 1, permet de quantifier la qualit¢ du mélange et est: 0
correspond a un état totalement ségrégé et 1 caractérise un état parfaitement micromélangé.
L’indice de ségrégation d’un fluide réel, qui est un état intermédiaire entre ces deux cas

. .. Y
extrémes, est défini par le rapport de deux sélectivités : X = 7 ou:
ST

e Y est la sélectivité en iode et défini comme le rapport de la quantité de H' ayant servi
a former l'iode et de la quantité totale de H" consommée dans les deux réactions
Comme les ions H' sont injectés en défaut stoechiométrique, la quantité totale de H
consommée est égale a la quantité totale de H" injectée.

2.(n Lt ,3)

n

Y =

H+,0

e Dans le cas ou la ségrégation est totale, le mélange est lent par rapport aux réactions
chimiques et les ions H sont consommés par les deux réactions dans le rapport
stoechiométrique des quantités d'ions borates et iodure-iodates présents avant le

mélange. La sélectivité a ségrégation totale, Yt est ainsi définie :
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[10; ],
v o Gm [H.BO;],
6n, ,+n,, [10; ],
[H,B0; ],

La concentration en ion triiodure étant mesurée expérimentalement, le calcul de Xs ne
requiert plus que la détermination de la concentration en iode.
L. . . : . : . 1S . .
L’écriture du bilan matiere sur les ions iodures fournit : [l ]z [I ]0 ——([I L+ [l ; ])— [l ; ] et
3
I’expression de la constante d’équilibre de la réaction entre I’iode et les ions iodures:

11, ]

K =ﬂ[—_]. Si bien que la combinaison de ces deux équations nous donne acces a la
2

concentration en iode comme solution de 1’équation du second degré suivante :

ARSI AR

3
K

L’expression de K en fonction de la température a déterminé par Palmer (1984) :

Log(K)= % +7.355-2.575.Log(T) avec K en L/mol.
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Temps de mésomélange et puissance cinétique du jet

ANNEXE H- Expression du temps de mésomélange et de la
puissance spécifique cinétique du jet en fonction des parameétres
opératoires

H.1 Temps de mésomélange

Baldyga et al (1999) suggéerent que le temps de mésomélange peut étre estimé par la relation :

_ & ot Q. =—5 est le débit de coulée, U est la vitesse locale du fluide environnant

t . =
meso U_Dt tC

le réactif coulé et Dy la diffusivité locale turbulent au sein du fluide environnant. La diffusivité

2
est reliée a I’énergie turbulente par unité de masse, k, par la relation D, =0.1— . kestli¢ala
£

plus grande échelle des tourbillons, prise égale au diamétre du tube d’injection, par la relation

de proportionnalité¢ £, = g% d% : il vient alors D, = 0.1.5% d % . La puissance locale
propo t ‘ t p

spécifique dissipée du fluide environnant peut étre exprimé en fonction de la puissance
moyenne spécifique dans la cuve agitée via le coefficient de proportionnalité ¢, qui prend en
compte la non uniformité spatiale de la puissance locale dissipée dans un réacteur agité, selon

la relation ¢ = dg . La puissance moyenne dissipée, €, dans une cuve agitée s’exprime en

fonction de la vitesse d’agitation, N, du diamétre de la cuve D, du nombre de puissance du

Np.N’.D’

mobile N, selon I’expression suivante : & = ~ Np.N 3.D?. Si bien que I’on peut

4
écrire que D, = d tA .N . U peut étre estimé en premiere approximation comme proportionnel a

la vitesse en bout de pale, si bien queU = N.D.

11 vient alors :

1

sy X ——————
4
tC.Nz.dA

méso
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H.2 Expression de la puissance spécifique cinétique du jet

1 2
pQu
La puissance cinétique spécifique du jet est défini par ¢, = A—V’ ou V est le volume

p-

de dissipation de 1’énergie, Q le débit d’introduction, p la masse volumique et u la vitesse du
fluide injecté.

Le volume de dissipation de 1’énergie peut étre estimé par V' = S.hou S est la section du tube
d’introduction et h la hauteur du panache que [I’on peut exprimer par la

relationh = .ty s5omejange » 1€ temps de mésomélange ctant caractéristique du temps de

dissipation du panache.

3 2
u u

Etant donné¢ que Q=u.S, il vient alors &, z—zt—, soit compte tenu de

mésomélange

’expression du temps de mésomélange, &, ~u’ to.N 243 Remarquant que

0_ T

d?’

Jet

il vient :

8
~ N2 _A
Ejw ~1, N°d
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Temps caractéristique de réaction

ANNEXE I- Temps caractéristique de réaction. Application au cas
de la formation de ’iode

La réaction de formation d'iode par oxydo-réduction des ions iodure par les ions iodates en
milieu acide est représentée par I'équation bilan :

5 1, .

—1"+-10; +2H" > 1,+H,0

3 3
Que nous symbolisons de la facon suivante:

§A+%B+2C—>D+H20

La loi de vitesse de formation de I'iode est définie par la relation :
r=kC:C,C;

ou la constante cinétique k dépend de la force ionique.

Soit C; la concentration d’un des réactifs A et B, la variation de la concentration en fonction

du temps peut étre schématiquement représentée ainsi :

A

Cj,o

v

+“—>

tr

On définit alors le temps de réaction par :
C

J0 dC/
e, at )

L’écriture des bilans matiére va nous permettre d’expliciter cette relation. Le mélange de deux

fluides dans une enceinte fermée conduit a 1’équation du bilan matiére d’un constituant j

suivante, en notant Cj la concentration initiale d’un réactif dans le volume apres mélange :
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=V.r

dt ’
I1 vient par passage par passage a la limite lorsque t tend vers 0:

)
VT,

Le temps de réaction le plus défavorable est le plus faible, si bien que 1’on retient 1I’expression

du temps caractéristique de réaction suivant :
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Description technique du réacteur d’étude du mélange

ANNEXE J- Description technique du réacteur d’étude du
mélange

200 mm 150 mm

D; =70 mm
el=6.8mm
D, =65 mm
e =11 mm

AD =56 mm

figure J-1 : Mobiles d'agitation adoptés
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Résultats expérimentaux et temps de mélange associés

ANNEXE K- Résultats expérimentaux et temps de mélange

associés
®  Réacteur semi fermé
d (mm) N te (s) Xs a & corrigée | tm (S)
(tours/s)
4 6 900 | 0,010 99 17.9 43
4 4,5 900 | 0,013 78 13.9 53
4 3 900 | 0,021 47.4 8.3 80
4 2,5 900 | 0,023 41.9 7.1 89
4 6 1800 | 0,013 74 14 101
4 4,5 1800 | 0,017 57 10.6 127
4 3 1800 | 0,027 36 6.3 188
2 4,5 900 | 0,005 | 184,2 32.6 26
2 6 900 | 0,005 | 207,3 37.6 23
2 6 1800 | 0,006 | 160,3 30.5 52
2 4,5 1800 | 0,008 124 23 66
2 3 1800 | 0,013 79 14.8 96

tableau K-1 : Valeurs expérimentales de l'indice de ségrégation en fonction des paramétres opératoires adoptés.
Olcorrige COTTEspond aux valeurs de I’efficacité de mélange calculées a I’aide du mod¢le en adoptant le jeu de

concentrations étudié¢ en mélangeurs continus par Panic et al (2004).
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= Mé¢élangeurs continus

Résultats expérimentaux et temps de mélange associés

Type de .
mélangeurs Q (ml/min) AP (bar) o tm (ms)
16.05 0.84 526 1.57
MM1 19.99 1.06 974 0.83
32.06 2.08 2209 0.35
1.96 0.45 851 0.95
3.93 1.30 2702 0.29
MM2
6.03 2.2 4790 0.16
8 3.25 6462 0.12
1.94 0.23 257 3.27
5.96 0.81 1347 0.59
MM3
9.89 1.41 2012 0.39
16.06 2.62 5671 0.14
21.93 1.47 174 4.88
26.14 1.73 231 3.64
MM4
32.04 2.27 327 2.56
40.04 3.16 473 1.75
tableau K-2 : Résultats expérimentaux issus de 1'é¢tude de Panic et al (2004) et temps de mélange calculés
correspondant
Type de
mélangeurs € (W/l) a Olcorrigée tm (ms)
34 51 35.8 26.9
74 102 69.5 12.8
165 164 111 7.75
347 223 152 5.6
641 277 189 4.46
114T
917 399 276 3.03
1604 500 353 2.36
2347 600 425 1.95
4250 727 518 1.6
7370 959 693 1.19

tableau K-3 : Résultats expérimentaux obtenus sur le mélangeur utilisé pour la synthése de l'acide polysilicique
et temps de mélange calculés correspondant - Olgomigee cOrrespond aux valeurs de ’efficacité de mélange calculées
a I’aide du modéle en adoptant le jeu de concentrations étudi¢ en mélangeurs continus par Panic et al (2004).
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Meélangeurs continus étudiés

ANNEXE L- Mélangeurs continus étudiés

Diamétre
hydraulique Volume
Mélangeurs étudiés . estimé Fournisseur
calculé des (uL)
canaux (um) s
) e Accoris GmbH,
%CCOM.IX <z 250 1 Ilmenau,
micromixer
Allemagne
SSIM. IMM,
(Standard Slit 70 0.2 Mavence
Interdigital ' Alle}rlnagn’e
Micromixer)

TIM Mgt mikroglas
(Triangular 75 0.1 tecnik AG,
Interdigital ’ Mayence,

Micromixer) Allemagne

CM IMM,

(Caterpillar 1200 27 Mayence,

Micromixer) Allemagne
14T A LSGC,
(M¢élangeur a 4000 700 Nancy,
jets tangentiels) France
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Expression du temps caractéristique d’opération

ANNEXE M- Expression du temps caractéristique d’opération

= Configuration semi fermée

Q. Cao, Ve, te, TE Notations :

4 ) U : Coefficient de transfert de chaleur global

V : Volume du réacteur

Tp Cp : Capacité calorifique massique de la solution
I'; : Capacité calorifique du réacteur et de ses

Cao équipements
=T p : Masse volumique de la solution

AR H : Enthalpie de la réaction principale

figure M-1 : Schéma de I’installation et notations adoptées

Le bilan thermique dans le réacteur semi fermé, en adoptant les notations précisées sur la
figure M-1 et en considérant une masse volumique et une capacité calorifique moyenne, rp

étant la vitesse de réaction, s’écrit :

dT
UA(TP—T)=(VpCP+FR)E+QpCP(T—TE)+rPARHV (1)

. . . . . . dT . o
La condition d’isothermicité au sein du réacteur impose — =0, le bilan se simplifie alors de
t

la fagon suivante :U A(T, —-T)—Q pCp(T —Ty)=rp 4 HV

Intéressons nous désormais au bilan matiére en réactif A :

OC,o—1pV = dstA = V.dd%+ 0.C,, que I’on peut écrire aussi :
dC
rP'V:_Vd_tA_Q(CA_CAO) ()

En injectant I’expression de 7.V issue de I’équation 2 dans I’équation 1, il vient alors :

UA(T,~T) QCpp(T;-T)
AxH AxH

V. dCtA +0.C,=0.C - 3)

d
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Expression du temps caractéristique d opération

En adoptant une loi de coulée linéaire en fonction du temps, la loi de variation du volume

s’écrit 1V =V, +Qt = Q(atc+t) ou a:& et V. et tc sont respectivement le volume coulé et le

C

temps de coulée, si bien que I’équation 3 se met sous la forme :

AT, —-T T, -T
d OAH A H

Le rapport A/V peut étre considéré constant au cours du temps. Le réacteur étant isotherme, le
second membre de 1’équation différentielle du premier ordre non homogéne est donc constant.

La résolution de 1’équation conduit a I’expression de la concentration Cp suivante :

C,=Cy (1

UA(T,-T) pCp(T; —T)J[ t J

0C,,AzH CoAgH atc+t

En introduisant les grandeurs caractéristiques du systeme que sont 1’¢lévation de température

adiabatique J= (CArt)Cao avecC,, =— le temps caractéristique de transfert de
chaleur a la paroi ¢, = nCp _PVCr e temps de coulée 7, =2C =1 7 il vient :
U.A4 U.A O l+a Q
t T.-T
Jt, (a+1).J )\ at +t

L’équation (4) décrit en condition isotherme 1’évolution de la concentration en réactif A dans
la cuve en fonction du temps, pour un temps de coulée t. donné. C’est ce profil de

concentration qu’il est nécessaire d’imposer afin de respecter une condition de marche

. . . C,—-C
isotherme du réacteur. En introduisant le rendement X = % ou Cp. est la
40
concentration de A en fin de coulée, I’expression du temps de coulée devient :
T,-T t,.J
lo=|—ft—+X | —— (5)
J(a+1) " (T-T)

* Cuve agitée

L’€écriture des bilans de chaleur et de matiere dans cette configuration conduit a :
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Expression du temps caractéristique d opération

UA(T,—T)=0Cp p(Ts — Ty )+rp 4gHV

OC, -1V =0C,

En injectant I’expression de 7,V issue du bilan de mati¢re dans le bilan de chaleur, il vient :

(Coo=Ci) vA(T,-T) pCo(Ty-T,)
Cho Q A HC, AH.C,,

Soit en introduisant le rendement X et les grandeurs caractéristiques du systéme, nous

. Vv
pouvons exprimer le temps de passage 7 = Epar :

(LT t,.J
r—( 7 XJ.(TP—T) (6)

= Réacteur piston

En réacteur piston, I’écriture des bilans de chaleur et de matiére conduit aux équations

suivantes :

ar J (T-T ‘ C. s s
—=——( r ) ou 1, =40 est e temps caractéristique de réaction et
dr i, t, rp

La condition d’isothermicité conduit a écrire que d_=0 et I’intégration du systeme
T

différentiel relie le temps de passage au temps de conversion par la relation suivante :

JXt,
LA (7)

T
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Expression du temps caractéristique d’opération

* Conditions opératoires adoptées pour Destimation des grandeurs

caractéristiques de chaque systeme

Afin d’estimer les grandeurs caractéristiques du systéme dans les différentes configurations,
nous nous fixons une concentration initiale en A égale a 1 mole/L et nous supposons que la

température interne du réacteur est égale a la température de sortie, soit 7' =T et nous nous
imposons 7 —T, =14 -T, =T -T, =20K, la masse volumique et la capacité calorifique

sont celles de I’eau, U=200 Wm™ K™ pour la cuve agitée et est estimée en piston par

I’intermédiaire du nombre de Nusselt, constant et égal a 3.66 en régime laminaire pour un

tube circulaire. Le rapport v pour un réacteur agité a double enveloppe est estimé a partir de

la relation (,%): @377
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Estimation du temps de coulée lors d’un changement d’échelle

ANNEXE N- Estimation du temps de coulée lors d’un changement
d’échelle

En vue d’expliquer les résultats expérimentaux obtenus par Krummradt et al. (1999) lors du
changement d’échelle en réacteur semi fermé, nous cherchons a définir les conditions simples
sur les parameétres opératoires qui permettent de respecter la condition d’isothermicité lors de
I’extrapolation. Pour ne pas alourdir les notations, nous considérerons que les concentrations
initiales des réactifs, les différences de température Tp-T, Tp-T sont identiques aux deux
échelles.

Si I’on considere deux réacteurs a deux échelles différentes dans lesquels on souhaite mettre

en ceuvre la réaction dans les mémes conditions, la relation

_ te) t)
tc = Ty .Lconduitaécrire(c)md = (”)md
J.(a+1) (T-Tp) (e

Le calcul du temps caractéristique de transfert thermique nécessite 1’estimation du coefficient

C )lab (tﬂ’ )lab

A
de transfert de chaleur global et du rapport surface sur Volume;. Dans des réacteurs

standards a fond elliptique & double enveloppe, la relation (1%): (4.9i0.6).V_% représente

bien I’évolution du rapport, ce que nous avons pu vérifier au cours de la présentation des

4, [VJ/ Dy

(A V)lab : Viab D

Afin d’estimer U, nous ne considérerons pas la résistance liée aux phénomenes

résultats expérimentaux. Ainsi peut on écrire

ind

d’encrassement que ce soit coté service ou procédé, ni la résistance li¢ a la conduction dans la
paroi du réacteur qui est rarement limitante, conduisant a des coefficients de transfert de
I’ordre de 3000 W.m>K', si bien que I’expression simplifiée pour estimer U est
1 1 1

Uy ks

Dans la plupart des cas, I’utilisation d’une cuve a double enveloppe conduit & une limitation
du transfert de chaleur c6té service : pour un réacteur a double enveloppe classique hy=50 a
300 W.m™.K™" alors que coté procédé, hp avoisine 2000 W.m2.K™'. Cependant, la mise en
oeuvre de réaction dans des milieux trés visqueux avec une faible agitation peut conduire a
une limitation c6té procédé, c’est pourquoi ces deux cas vont étre envisagés pour I’estimation

du temps de coulée a adopter lors du passage a 1’échelle industrielle a I’aide de 1’équation 5.
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Estimation du temps de coulée lors d’un changement d’échelle

=  Limitation coté service

Dans ce cas, nous considérons le coefficient U constant, faible et égal aux deux échelles

étudiées, il vient (tc )ind _ (Dmd]
(tC )lab Dlab

* Limitation co6té procédé

Nous pouvons estimer le coefficient de chaleur coté procédé pour des agitateurs du type

turbine, impeller grace a la  corrélation extraite de  Schweich (2001)

suivante Nu = 0,6 Re?’? Pr!/3 7is®!* Le nombre de Prandtl et de Viscosité peuvent étre

considérés égaux aux deux échelles considérés, si bien que le coefficient global de transfert

est alors, en premicre approximation, proportionnel au nombre de Reynolds d’agitation a la

2
. . - h.D . N. o
puissance un tiers si bien que: Nu= v oc Reé ou Re= il vient alors

14

2 1
Uz=zhx N A .DA . En remplacant U dans I’expression du temps caractéristique de transfert
2 2
(| MidD
SOit tC ind _ lab ind

vAd i W | 2%
ind™ 14p

de chaleur, il vient #,. = pV-Cp _ pCpV

Afin d’extrapoler le réacteur de laboratoire, différents critéres peuvent étre conservés et nous
nous proposons d’établir la relation reliant les temps de coulée lorsque que la puissance
d’agitation volumique dissipée, la vitesse en bout de pales ou le temps de macromélange sont

conservés constants.

Le tableau N-1 présente les relations établies et résume les deux cas d’étude en fonction de la

limitation au transfert thermique considéré.
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Estimation du temps de coulée lors d’un changement d’échelle

Limitation (t )
du transfert | Critére d’extrapolation constant Vitesse d’agitation ﬁ
. cJiab
thermique ¢
I D, 4
Vitesse en bout de pale Ne— ind_
D lab
1 D %
Procédé Puissance d’agitation volumique N P ind
b= D lab
DY’
Temps de macromélange Noa —ind
D lab
D.
Service - . [ “ind J
D lab

tableau N-1 : Expression du rapport des temps d'opération aux différentes échelles en fonction des critéres
d'extrapolation

D’une maniere générale, si I’on conserve les concentrations initiales des solutions de réactifs
lors du changement d’échelle, on aboutit a la relation :

b
(tc )ind _ [Dind j (6)

(tc )lab Dy,

ou D est le diametre de 1’agitateur a I’échelle considérée, proportionnel au diamétre du

réacteur, et b dépend du critére d’extrapolation considéré (puissance spécifique , vitesse de
rotation, temps de mélange, etc ...), et de la limitation au transfert de chaleur considére,
I’exposant b appartenant a I’intervalle [2/3 ;4/3] suivant les cas considérés. L application des

relations dans le cadre de I’étude expérimentale est présentée dans le tableau N-2 :

Limitation transfert de (tc )ind
chaleur Criteres d’extrapolation (t )

< J1ab
Coté service - 22
Vitesse en bout de pale 64
C6té procédé Puissance dfagitation 39

volumique

Temps de macromélange 8

tableau N-2 : Calcul du rapport des temps de coulée lors du changement d'échelle en fonction de différents
critéres d'extrapolation
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Estimation du temps de coulée lors d’un changement d’échelle

La valeur estimée de 7 H a I’échelle industrielle conduit a un temps de coulée de 20 minutes
en laboratoire, en bon accord avec la valeur expérimentale de 30 minutes. Inversement, cette
valeur expérimentale conduit & un temps de coulée a 1’échelle industrielle de 1’ordre 11
heures, en accord avec un temps de coulée expérimental supérieur a 5 heures.

Si la limitation au transfert thermique se trouvait coté procédé, il est intéressant de remarquer
que le plus faible temps d’opération est obtenu en conservant le temps de macromélange,

c'est-a-dire en conservant la méme vitesse d’agitation.
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