L) Aoka) jhagal) 4 530 o) 4y ) sgeand)
République Algérienne Démocratique et Populaire

oalall Gl 5 Ml el s ) 3

Ministere de I’Enseignement Supérieur et de la Recherche Scientifique

Université Mohamed Khider — Biskra 1/~ %, B Sk pdaid dana dzala

; L s 30 g o hall S
j Tl gLl ;and

Faculté des Sciences et de la technologie j:
B

Département : Chimie Industrielle [~ §

Mémoire présentée en vue de 1’obtention
Du diplome de

Master en sciences en : génie des procédes
Option : Génie Chimique

THEME

Calcul d’une cascade de réacteurs RAC avec
alimentation étagée d’un co-réactif

\

Présentée par :

Loughraieb Amina

Devant le jury composé de :

Président : Pr BERKAT Djamel Univ. Biskra
Examinateur : Dr. MERZOUGUI Abdelkrim Univ. Biskra
Encadreur : Dr. BENDJAOUAHDOU Chaouki Univ. Biskra

Promotion 2020







Dédicace

Je dédie ce mémoire :

A mes trés chers parents
A Mon frére et mes sceurs
A toute ma famille
A Mes amis

Ainsi qu’a tous mes professeurs, enseignants



Remerciement

Je voulais bien remercier toutes les personnes qui m’ont aidé a réaliser ce travail.

Je tiens particuliérement a remercier mon encadreur Mr. BENDIAOUHDOU
CHAOUK] qui m’a beaucoup aidé a réaliser ce travail.

Je remercie vivement le présidant de jury Mr. BERKAT Djamel, et [examinateur
Mr. MERZOUGUI AbdelRyim, qui ont accepté de juger ce travail.

En fin, je remercie tous les enseignants de département de chimie industrielle.

Merci a tous.



Nomenclature

Symbole

ts

Cao

Chgo

Qno
Qso
VR

VRrs

Xe

Xs

Xas

Zmin

Nomenclature

Définition

Temps de sejour

La concentration molaire de constituant
Début molaire du constituant Aj

Temps de passage

Concentration de A a I’entrée
Concentration de B a I’entrée

Débit molaires
Rapport d’inertes

2°M ordre

Constante cinétique de
Débit volumique du réactif A

Débit volumique du réactif B
Volume du réacteur
Volume totale de réacteur

Avancement général (taux de conversion)

Taux de conversion a 1’entrée

Taux de conversion a la sortie

Taux de conversion a la sortie de la cascade

Valeur minimale de 1’abscisse adimensionnelle a 1’entée
Valeur minimale de 1’abscisse adimensionnelle a 1’entrée
Energie d’activation

Vitesse de réaction

Temps

Coefficient d’expansion chimique

Coefficient de dilatation chimique

coefficient steechiométrique du constituant Aj

Unité
S
mol /m?
mole /s
5 1
mol/L
mol/L
mol.s-*
/
L/mol.min
L/min
L/min

L

m3s?!

Jol.mol-*!

mol.m3s-?



Liste des figures

Figure
Figure 1.1
Figure 1.2
Figure 1.3
Figure 1.4
Figurel.5
Figurel.6
Figure 11.1
Figure 11.2

Figure 111.1

Figure 1V.1

Figure IV.2

Figure IV.3

Figure IV .4

Figure IV.5

Liste des figures

Titre Page
REACTEUI CUVE. ...ttt e et 3
Reéacteur tubulaire. ... ... ..o 3
OPEration CONLINUE .......ooviuiiiiieieiiie e 4
OpPAration diSCONTINUE. ........iitit it e e 4
OperatioNSEMI-CONTINUE. ... ..ouiitit it 5
Facteurs gouvernant le fonctionnement d’un réacteur chimique.................. 10
Réacteur tubulaire avec alimentation étagée..............ccoovvviiiiiiiinnnn. 12
Série de réacteurs RAC avec alimentation étagee.................ccoeoiiiviinnn. 14

Schéma simplifié¢ d’une série de réacteurs agités continus en

série avec alimentation étagée en co-réactif B.....................oooiii 16
Variation de de la concentration Ca en fonction du nonbre de RAC

de lasérie (0e1=1/3;0e2=1/3 ;083 =1/3) . cceiiriiniiiiiieie e 22
Variation de de la concentration Cg en fonction du nonbre de RAC

de lasérie(gs1 =1/3 ; 92 =1/3 ;983 = 1/3) .. vriii e 23
Variation de la concentration CB en fonction du nonbre de RAC

de la série dans le cas d’une alimentation normale ou non étagée du

co-réactif B (gp1 =1/3 ; g2 =1/3 ; g3 = 1/3).cevieiiiiii e 24
Variation de taux de conversion a la sortie de chauge réacteur en fonction

du nonbre de RAC de la série (g1 =1/3 ; 92 =1/3 ; 93 = 1/3).erevennenees 25
Différentes configuration étudiées de I’alimentation étagée du

CO-TBACTIT B 27



Liste des tableaux

Liste des tableaux

Tableau Titre Page

Tableau IV.1. Influence de I’étagement de 1’alimentation du co-réactif B le taux

de conversion a la sortie du dernier réacteur de la cascade 26



Sommaire

SOMMAIRE

INTRODUCTIONGENERALE .cviiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiincnencc e eeaens 1

CHAPITRE | : GENERALITE SUR LES REACTEURS

(I 11 oo [ Tod (o] o [t 2
1.2. Définition des réacteurs ChIMIQUES ciuieeieeiieiieeiiieiieeeeeeeenceacemmnsescescnsansancosnns 2
1.3. Classification des réacteurs ChimMiQUES «.uieeieeeieieeireeiernreeeecnrereecnseseesnmasesesnns 2
1.3.1. Classification selon le type de réacteur .....ceeeeeereeeieeeeeeeeencreeencescnnnns 2
[.3.1.1. REACIEUN CUVE..uiuinininenineieiererererasasasasasasasasasnssssssssssssssnsens 2
1.3.1.2. Réacteur tube ou réacteur tubulaire...........ccooevvriiiiiinincsen, 3
1.3.2. Classification selon le type d'Opération .....cceeeeeiieiieeieiiiinreecnecrencannn 3
[.3.2.1. OpAration CONtINUE. .cutetrerereeeeeneereecnseraecasesessasesassnsesascnsesonns 3
1.3.2.2. Opération diSCONTINUE..eeurereeenreeeererereecnserascnsesescnsesascasesasnn 4
1.3.2.3. Opération SEMi-CONtINUE...eeeererneenreeeeeenrenceacescnsansencescnsansanns 4
1.3.3. Classification des réacteurs selon le type de réaction .......cceceeeeevnrnennnnn. 5
[.3.3.1. Phase hOMOQENE QAZEUSE...eeurrerurnreerernreesnssassnsessssnsessssnsnses 6
1.3.3.2. Phase homogene lHQUIdE...cueeeereeereereenreeeeenreesncnreenncnsscncnsnnns 6
1.3.3.3. Phases hétérogenes gaz-Solide. ..ccveeeeeeeereeeereereecnenreecncnreecnnnns 6
1.3.3.4. Phases hétérogénes gaz-liquide....cceeeerereiniiereinrnerennrienncnrennes 7
1.3.3.5. Phases hétérogénes liquide-liquide...coceeeeeiieieiniierernenernnreennnns 7
1.3.3.6. Phases hétérogenes liquide-Solide..cceeeeeeieaieeineeniieeneceeenrancennns 7
1.3.3.7. Phases hétérogenes gaz-liquide-Solide...ceeeeieeeieeniieineeeeenrincennnns 7
[.3.3.8 Circulation deS PNaSES...ceereeteeeeecerenreassesecnsansessssnsansessessnsans 8
I.4. Facteurs gouvernant le fonctionnement d’un réacteur chimique ..................... 9

L.5. Les critéres de choix d’un réacteur chimique ........cccooeviiiiiiiiiiiiiiiiiiniiiiinnn 10




Sommaire

CHAPITRE Il : REACTEURS CHIMIQUES AVEC ALIMENTATION

ETAGEE
L 0O 11 oo 18 [od i [0 o T 11
11.2. Réacteur piston avec alimentation tagée ..cceevvieeiieieiiniieeieenienrinceecsensanconn 11
11.3. Série ou cascade de RAC avec alimentation €tagee ...ceeeeveiereeieenreernenenecncennnns 14

CHAPITRE 111 : DESCRIPTION DU PROCEDE ETUDIE

L g 0o [ Tod [ o N 16
111.2. Présentation du ProCeAE ...ueeeriieiieteeeeeeneetenceeceecnsensescescnsensonsescnssnsancns 16
111.3. Modéle mathématique du procédé et procédure de résolution du modele ........ 17
111.4. Algorithme utilise dans 1a SIMUIALION c..euveiieiuiiiieiiiiiieiiiiiieiiiiiiiininecnenenen 18
I11.5. Organigramme utilise dans la SIMulation .......cceeeveveiiiiiiiiiiiiiiiiieienninenae. 20

CHAPITRE IV : RESULTATS ET DISCUSSION
Y% [ 011 T [T 4 o o 22
IV.2. Variation de la concentration Cale long de la série de réacteurs RAC..........22
IV.3. Variation de la concentration Cgle long de la série de réacteurs RAC ......... 23
IV.4. Variation du taux de conversion Xasle long de la série de réacteurs RAC.....25

IV.5. Influence de I’étagement de I’alimentation du co-réactif b sur le taux de

(070 Y= 5] ) o 26
Conclusion GENerale .......covveeiiiiiiiiiiiiiiiiiiieiietiieiiiiieeieeiieeiaciaciseciaciascsasescnns 28
Références bibliographigUES ..eeieeiieieeieiiiieieiiniietiecneerseseacessnsensessescnsonsssnsans 29



INTRODUCTION GENERALE



Introduction générale

Introduction générale

Une des branches importantes du génie des procédés est le génie de la réaction
chimique qui s’intéresse aux méthodes de mise en ceuvre rationnelles des réactions chimiques
et en particulier aux appareils dans lesquels sont conduites ces opérations : les réacteurs
chimiques. Le réacteur chimique a un role trés important et incontournable dans I’industrie
chimique. Il existe plusieurs types de réacteurs chimiques, et I'un des plus utilisé est le

réacteur étagé formé d’une série ou cascade de plusieurs réacteurs continus agités (RAC).

Dans ce mémoire nous allons étudier par simulation au moyen du logiciel Matlab
I’influence de plusieurs parameétres opératoires sur le fonctionnement d’une série de réacteur
de type RAC ayant une alimentation étagée d’un co-réactif. On étudiera I'influence de la
répartition de I’alimentation étagée du co-réactif pour optimiser le fonctionnement du procédé
considéré (série de RAC). Les résultats trouvés devraient nous permettre de savoir comment
devraient étre la répartition de 1’alimentation étagée du co-réactif pour optimaliser la capacité
de production du procédé, ¢’est-a-dire avoir un taux de conversion maximale a la sortie de la

série de réacteurs.

Le travail réalise, outre l'introduction et la conclusion générale se divise en quatre
chapitres dont le premier concerne les généralités sur le réacteur chimique, le second chapitre
traite de I'étude des réacteurs avec alimentation étagée, le troisieme chapitre est relatif a la
description du procédé étudié et le quatrieme chapitre est enfin consacré a la discussion des
résultats obtenus par simulation. Enfin, une conclusion générale cloturera ce travail et mettra

en relief les points forts établis.
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CHAPITRE I Généralités sur les réacteurs

CHAPITRE | : GENERALITES SUR LES REACTEURS

1.1. INTRODUCTION

Le réacteur chimique est I’équipement siége des réactions chimiques, il a un role tres important
et incontournable dans I’industrie chimique. La nature des réactifs et des produits et la reaction
chimique qui aura lieu imposent le type de réacteur a choisir. Ce chapitre est consacré a 1’étude des

classifications des réacteurs du point de vue classification et comparaison [1].

1.2. DEFINITION DES REACTEURS CHIMIQUES

Le réacteur est un appareil permettant de réaliser une réaction chimique, c'est-a-dire la
transformation de produits de caractéristiques données en d'autres produits de caractéristiques
et propriétés différentes. Il est a la fois le siege de phénomenes chimiques et de phénomeénes
physiques; ces derniers se divisent en deux catégories : les phénomenes physiques a
dominante hydrodynamique (écoulements monophasiques ou polyphasiques, création et
suppression d'interface entre phases, etc.) et les phénomenes physiques a dominante cinétique
relevant de la science des transferts, soit a l'intérieur d'une phase (homogénéisation des
concentrations et des températures), soit entre phases (dissolution d'un gaz dans un
liquide) [1]. Enfin, il importe de rappeler que le réacteur peut étre le siége d’une réaction
chimique (réacteur chimique), biochimique ou biologique (bioréacteur), électrochimique

(électrolyseur), nucléaire (reacteur nucléaire) et méme photochimique (photoréacteur).

1.3. CLASSIFICATION DES REACTEURS CHIMIQUES

L’union réacteur-réaction chimique va étre principalement conditionnée par trois

facteurs spécifiques, a savoir le réacteur, l'opération et le type de réaction.

1.3.1. Classification selon le type de réacteur

Actuellement, il est considéré qu'il y a deux types fondamentaux de réacteur industriel.
Ce sont la cuve et le tube.
1.3.1.1. Réacteur cuve

Le réacteur est un récipient ou les trois dimensions sont comparables (FIG.1.1). Il
est presque toujours muni d'un dispositif qui assure une agitation du mélange réactionnel. Le

rapport surface sur volume n'est pas tres grand [2].
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FIG.1.1. Réacteur cuve [1].

1.3.1.2. Réacteur tube ou réacteur tubulaire

Le réacteur est un tube caractérisé par une certaine longueur ou le mélange réactionnel
se déplace a la maniére d'un piston. (FIG.1.2). Le rapport surface sur volume est assez grand

[1].

FIG.1.2. Réacteur tubulaire [1]

1.3.2. Classification selon le type d'opération

Il est reconnu qu'un réacteur peut fonctionner selon trois sortes d'opérations, a savoir :
- opération continue ;
- opération discontinue ;

- opération semi-continue.

1.3.2.1. Opération continue
Les appareils fonctionnant en continu, qualifiés de systémes ouverts, sont dotés d’une ou
plusieurs entrées pour introduire les réactifs, et d’une ou plusieurs sorties par lesquelles les

produits de la transformation sont évacués (FIG.1.3). Le systeme continu est généralement
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CHAPITRE I Généralités sur les réacteurs

congu pour travailler en régime stationnaire [1].

FIG.1.3. Opération continue [1]

1.3.2.2. Opération discontinue
On qualifie parfois ces appareils de systemes fermés, car durant le laps de temps pendant
lequel la réaction se déroule il n’y a pas de flux de matiére entrant ou sortant du systeme

(FIG.1.4). Ce type d’appareil a la faveur des industriels pour les opérations jugées trés

délicates et les petites productions [1].

1.3.2.3. Opération semi-continue
Une opération est dite en semi-continu lorsqu’il y a chargement des matieres premiéres et
vidange de I’appareil de maniére périodique, mais il y a évacuation continue d’un produit ou
sous-produit de telle sorte que pendant une période relativement longue, on peut rajouter de
nouvelles quantités de matiéres premieres (FIG.1.5). La marche du réacteur en semi-continu
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CHAPITRE I Généralités sur les réacteurs

ne differe de la marche en discontinu que par les appareils annexes [1].

FIG.1.5. Opération semi-continue [1]

Remarque : Il faut préciser que chaque fois qu'un gaz est en jeu, l'opération sera tres
certainement continue pour des raisons pratiques. Un gaz a une faible masse spécifique ce qui
entrainerait un grand volume pour une opération discontinue pratiguement non rentable

industriellement.

1.3.3. Classification des réacteurs selon le type de réaction

Parmi les réactions chimiques industrielles, il est existe sept grandes espéces de
réactions. Les réactions peuvent se dérouler totalement en phase vapeur ou liquide, et il est
alors dit que la réaction a lieu en phase homogeéne. Si les réactions se déroulent dans deux ou
plusieurs phases, c'est-a-dire des combinaisons entre les phases vapeur, liquide(s) et solide(s),
alors les reactions se déroulent en phase hétérogéne [1-3].

Les réactions homogénes se produisent uniformément dans le volume, ce qui rend plus
aisés les transferts de matiere. Le probleme se situe dans les réactions fortement
exothermiques, le contrdle de la température risque de poser des probléemes de transfert de
chaleur. Ces réactions ne sont pas tres répandues dans l'industrie, sauf si cela se passe en
phase gazeuse [1-3].

Les réactions hétérogenes se produisent dans un petit volume bien déterminé, d'ailleurs
lié a I'nétérogénéité du milieu (le contact des réactifs n'est possible qu'a I'interface entre les
phases. Ceci rend les transferts de matiére et aussi de chaleur encore beaucoup plus cruciaux
et délicats [1-3].
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1.3.3.1. Phase homogene gazeuse

Ces réactions sont toujours réalisées dans des réacteurs tube (un ou plusieurs)
fonctionnant en continu. Le diametre du tube est de I'ordre du cm (ou dm) et sa longueur varie
d'un meétre a plusieurs dizaines de metres. Le débit est assez élevé pour que I'écoulement soit
turbulent (donc bien mélange localement), la température et la pression sont généralement
élevées. Un exemple industriel est donné par le craquage thermique de fractions pétroliéres en
éthyléne ou l'isomérisation de composés organiques [1-3].

1.3.3.2. Phase homogene liquide

Ces réactions sont réalisées dans un réacteur cuve en opération discontinue ou
continue. Le volume du réacteur peut varier de quelques litres a quelques dizaines de milliers
de litres. Il est aussi possible d'utiliser des réacteurs tube pour des raisons pratiques de mise en
ceuvre. En tout cas, si la réaction est tres rapide et exothermique et que le liquide est plut6t
visqueux, le réacteur cuve doit plutdt s'imposer car une bonne agitation a l'intérieur peut
assurer un bon transfert de chaleur. Un exemple industriel est donné par la polymérisation du

styréne (polymérisation en masse) [1-3].

1.3.3.3. Phases hétérogénes gaz-solide

Ces réactions impliquent un ou plusieurs solides comme catalyseurs ou comme
réactifs, avec un ou plusieurs gaz. L'opération sur le gaz sera nécessairement continue et dans
des réacteurs tube, tandis que pour la phase solide, elle pourra étre continue ou discontinue.
Ces types de réactions sont présents dans 80 % des cas de la chimie industrielle. Il faut
cependant distinguer trois types de couplage réacteur-réaction :
- le réacteur est tubulaire a lit solide fixe, dans ce cas, le solide joue surtout le role de
catalyseur (lit de grains solides de quelques mm, parfois des toiles métalliques). Une
caractéristique de cet appareil est la faible conductibilité thermique du lit granulaire, ce qui
peut étre génant dans le cas des réactions exothermiques. Par contre, si le solide est lui-méme
un reactif, on utilisera moins ce genre de réacteur a cause justement de la manipulation du
solide (a fixer dans des petits tubes). Des exemples industriels sont donnes par les syntheses
de I'ammoniac, du méthanol, de I'oxyde d'éthyléne [4-5] ;
- Le reacteur est a lit solide fluidisé, le solide, composé de granulés de quelques microns, est
mis en suspension (en état fluidis€) par le gaz ascendant. Le tube peut avoir une hauteur de

plusieurs metres.
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Par son état de fluidisation, le solide se comporte comme un pseudo liquide, ce qui lui
confére de meilleures propriétés de transfert thermique que s'il était fixe, plus la possibilité
de traiter le solide en continu. Des exemples industriels sont donnés par le craquage
catalytique et les opérations de metallurgie seche [4-5].

- Le réacteur est a lit mouvant, le solide, sous forme de lit granulaire, se déplace vers le bas
par gravité. Ce type de réacteur est parmi les réacteurs les plus difficiles a maitriser et a

étudier. Un exemple industriel est donné par le haut-fourneau de métallurgie [4-5].

1.3.3.4. Phases hétérogénes gaz-liquide

Ces réactions se déroulent dans des réacteurs tube ou cuve. Le gaz (en opération
continue) sera dispersé sous forme de bulles dans la phase liquide ou bien au contraire, le
liquide sera dispersé dans la phase gazeuse.

Un exemple industriel est la chloration du benzéne dans un réacteur tubulaire a bulles
ou encore I'enlévement du CO, d'un gaz par une solution basique dans une tour d'absorption a

garnissage [4-5].

1.3.3.5. Phases hétérogenes liquide-liquide
Ces réactions peuvent se réaliser dans des réacteurs tube ou cuve, en opération
continue ou discontinue par rapport a chacune des deux phases. Un exemple industriel est la

nitration du toluene par les acides nitrique et sulfurique dans un réacteur continu a cuve [4-5].

1.3.3.6. Phases hétérogenes liquide-solide

Ces réactions peuvent se réaliser dans des réacteurs tube ou cuve, en opération
continue ou discontinue par rapport a chacune des deux phases. Un exemple industriel est
donné par les nombreuses réactions de la métallurgie humide (fabrication de l'aluminium par

traitement de bauxite par la soude caustique) [4-5].

1.3.3.7. Phases hétérogénes gaz-liquide-solide

Quoique plus complexes au point de vue des divers transferts, ces réactions sont assez
répandues dans l'industrie. Le solide en lit fixe granulaire sert pratiquement toujours de
catalyseur. Le gaz et le liquide circulent généralement a contre-courant. Un exemple industriel
est donné par I'hydrodésulfuration de pétrole ou par I'hydrogénation de I'a-méthylstyrene en

cumene [4-5].
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1.3.3.8 Circulation des phases

De la méme fagon que pour les appareils de séparation, on a le choix entre divers
modes de circulation des phases : & contre-courant, & courants paralleles ou a courants croisés.
Le role primordial joué par la transformation chimique fait que I'arrangement a contre- courant
n'est pas forcément optimum, comme dans le cas d'un processus purement physique. C'est
pour cette raison aussi que la rétention des phases, en particulier celle de la phase
réactionnelle, se révéle étre un paramétre important lors de I'étude d'un réacteur polyphasique.
Il faut enfin remarquer que pour les systemes polyphasiques, le type d'écoulement associé a
chacune des phases n'est pas forcément le méme pour toutes. On peut ainsi imaginer un
systeme gaz-liquide pour lequel la phase liquide serait parfaitement agitée alors que la phase
gazeuse aurait un ecoulement du type tubulaire (cas d'un fermenteur par exemple [6]. Dans les
milieux hétérogenes, les transferts de matiéres et de chaleur au niveau moléculaire devront
étre suffisamment accélérés (agitation, débit suffisant, granulométrie appropriée), afin qu'ils ne
ralentissent pas la réaction chimique elle-méme. Le choix entre un réacteur cuve (récipient) et
un réacteur piston (long tube) dépend de plusieurs critéres.

Le type de phase a traiter est un premier critere, les tubes conviennent mieux pour les gaz
que les cuves (les transferts de chaleur par un gaz ne sont guere favorisés), tandis que les
cuves conviennent mieux aux liquides (les pertes de charge risquent d'étre plus élevées dans
un tube parcouru par un liquide).

Pour les réactions en phase hétérogéne, le choix dépendra des phases en présence et
surtout de la phase qui va assurer essentiellement le transfert de chaleur. Cela va aussi
dépendre de I'exothermicité ou de I'endothermicité de la réaction. Les transferts de chaleur
sont inévitablement déterminants dans le choix du type de réacteur. S'il faut évacuer ou
amener de la chaleur rapidement, il faut un réacteur ou le rapport surface sur volume soit
assez grand comme dans le cas du tube de petit diamétre [7].

-Si on reconnait que le réacteur chimique est d'abord congu en fonction de la
transformation de matiere, il ne faut tout de méme pas perdre de vue l'aspect thermique, ce qui
veut dire que le réacteur doit aussi étre adapté a la capacité de transferer la chaleur

efficacement en vue d'assurer sa stabilité [7].
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1.4. FACTEURS GOUVERNANT LE FONCTIONNEMENT
D’UN REACTEUR CHIMIQUE

La figure 1.6 indique, sous forme d'un schéma systémique, les principaux facteurs
gouvernant le fonctionnement d'un réacteur chimique. Ce sont d’abord les données physico-
chimiques sur la nature des transformations mises en jeu : vitesse des réactions thermicité,
présence d’équilibres, influence de la pression de la température, de I’¢état de dilution sur ces
parametres. Ce sont ensuite les données hydrodynamiques sur I’écoulement des phases et leur
mode de mélange et de mise au contact [1].

L hydrodynamique est a sont tour étroitement liée aux phénoménes de transfert et de
transport de chaleur, de matiere et de quantité de mouvement qui accompagnent les réactions.
Les données de transfert a I’intérieur d’une phase, entre phases ou entre les mélanges
réactionnel et la paroi du réacteur, relevant de la cinétique physique, jouent un rdle aussi
important que les vitesses de transformations proprement dites, qui sont du domaine de la
cinétique chimique ou biologique [8].

Tous les facteurs que nous venons d’énumérer concourent a relier I’ensemble des
parametres opératoires (nature des especes chimiques entrant dans le réacteur, pression,
température, concentrations, débits et temps de séjour des phases) a I’ensemble des
résultats de I’opération ( taux de conversion des réactifs , nature et distribution des  produits ,
rendements matériels et énergétiques ). Suivant le point de vue auquel on se place, ces
relations sont utilisées dans des sens différents. Le chercheur qui étudie une transformation
s’efforce de maitriser les conditions opératoires, la structure du réacteur et I’hydrodynamique.
Dans tous les cas il est nécessaire de connaitre les relations qui existent entre tous les facteurs

gouvernant le fonctionnement du réacteur (Fig. 1.6).
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Données ti'nmnod'ﬂumlqun Données hydrodynamiques :

circulation et mise en contact

sur 13 réar.t[un des phases
Paramétres opératoires: \ /

nature des réactifs, n e { nature des produits,
pT, taux de conversion

= HEACTEU

concentrations, S .= das réactifs,
débits, \ e distribution des produits,

temps de séjour rendements
d'upiml-on / \d‘

Donndes de transfert Structure géométrigue
de matidre, de chaleur, du réacteur
de quantité de
mouvement

FIG. 1.6. Facteurs gouvernant le fonctionnement d’un réacteur chimique [1].

1.5. LES CRITERES DE CHOIX D’UN REACTEUR CHIMIQUE
Pour concevoir le meilleur réacteur possible pour réaliser une réaction donnée, il faut
d’abord choisir le ou les facteurs que I’on a intérét a privilégier, qui peuvent étre [8]:

- le taux de conversion d’un réactif donné ;

- le rendement en produit cherché, c’est-a-dire la sélectivité dans le cas trés fréquent
ou la réaction cherchée est accompagnée d’une ou de plusieurs réactions parasites.la
recherche de cette sélectivité peut en effet amener a se contenter d’un faible taux de
conversion, surtout si les réactifs sont faciles a isoler des produits de la réaction en
vue de leur recyclage ;

- la minimisation de la formation d’une impureté trés difficile a séparer, ou
susceptible de creer des problemes (pour la sécurité, I’environnement) ;

- la minimisation du volume global, autrement dit la maximisation de la capacité de
production, ou la minimisation des investissements ;

- la sécurité du fonctionnement ;

- la qualité du produit obtenu ;

- la nature des réactifs et des produits de la réaction. Le réacteur ne peut en effet étre
le méme selon qu’il s’agit d’une réaction en milieu homogéne entre gaz ou entre liquides,
ou d’une réaction entre deux phases liquides, entre un gaz et un liquide, entre des

liquides mais avec production d’un gaz, et aussi entre des solides fondus.
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CHAPITRE Il : REACTEURS CHIMIQUES AVEC ALIMENTATION

ETAGEE

I1.1.INTRODUCTION

Dans ce chapitre on va présenter les différents cas d’utilisation de 1’alimentation

étagée d’un réactif dans les réacteurs chimiques.

11.2.REACTEUR PISTON AVEC ALIMENTATION ETAGEE

Soit Vgs le volume totale de réacteur et plancon-nous au volume courant Vg (Fig 11.1).

Par hypothese le flux d’alimentation Fj, de chaque constituant A; est répartie le long de 1’axe

selon une fonction de distribution g; telle que gjFj, représente la quantité de A; déja introduite

dans le réacteur entre ’entrée et le point par le volume Vg .Vgs étant le volume total de

réacteur, Introduisons le paramétre de progression axiale z = Vg /Vgs. La loi d’étagement

d’alimentation pour chaque constituant A;A,... est ainsi représentée par gj(z),gi(z) dans un

diagramme carré, chacune des variables g; et z étant comprises entre 0 et 1. La quantité de A

introduite entre Vg et Vr+ dVr est dFje = Fjodg; .
I est alors facile d’écrire le bilan de Ajentre Vg et Vg+dVR :
F; + dF;; + vyrdVy = F; + dF, (11.1)

TR

X1 = X —

= X f (%) (11.2)

Eo

Soit par définition de I’avancement X de la réaction au point Vg, NOUS posons :

F, = g;F,, + v,F X (11.3)

Le premier terme représente la quantité déja introduite et le second la quantité produite (ou

consommeée) par la réaction, et Fo=%, i Fio-
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T e

N 2"y

FIG I1.1. Réacteur tubulaire avec alimentation étagee [9].

A partir de (11.1) et (11.3), on obtient une équation de bilan formellement identique a

celle du réacteur piston avec alimentation a 1’entrée :

d¥x r
dv, F,
Ou encore
dx
Ou l’on a posé :
I rt
R=r—=— (I 5)
FD E‘I'.'.-‘

Mais la différence est que R dépend cette fois explicitement de X et de la position z,
car les concentrations varient simultanément sous 1’effet de la réaction et 1’addition des
réactifs [9].

1. Reéaction en phase gazeuse parfaite

. : Fj -
La concentration C;j peut s’exprimer par Cj= —5 ; le débit local Q est tel que :

PQ F+F
P.Q, F,+F,
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Ou F= 3} Fj est le flux local d’actifs et F; le flux d’inertes. A partir de ces expressions et de
(11.2) on obtient :

o =Co_ 8,V 4 7))
' BEig;¥,tXAv

(IL.6)

Ou les gj(z) sont des données traduisant I’étagement des alimentations. Cette expression

est générale mais on voit que le coefficient de dilatation chimique a= Aw(1+)*

n’intervient pas directement ici par suite des apports en cours de réaction.(II.3) montre que les

C; s’expriment en fonction de X, de z (par les g;j), des conditions physiques Locales (par £) et

des données initiales.la substitution des C; dans la loi de vitesse r fournit la fonction R (X, z)
et permet de calculer X par résolution de 1’équation différentielle (I1.4) entre z=0 (X=Xg) et
z=1 (X=X,) [9].
2. Réaction en phase condensée (par exemple liquide)
Négligeons les dilatations physique et chimique du mélange réactionnel.la fonction
d’étagement g; qui concerne au départ le débit molaire (ou massique) s’applique aussi dans ce
cas a I’¢tagement de débit volumique du courant de liquide contenant chaque constituant A.

Soit Qjo le débit totale introduit.au point Vg, on a déja injecté Q; = 9.jQjo et le débit local est

Q=3,0, =2, 09, Q.

D’ou la concentration :

C = % = 2% tYifR (11.7)

] Ligi%0
On peut donner diverses formes a cette expression, par exemple en introduisant les fractions

de débit volumique :

Q_;l'p

2

qjo =

c = Zi%ituX (11.8)

® Ljgjeg

Ou encore les concentrations C’j, dans les courants d’alimentation avant mélange :

'
C. qiqg¥Wigtt. X
fo%40¥je Y45} Clotj0)

Cj:

Lidjajo
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Ou I’on rappelle que :
Fio = C}, Q0 = C;5Q5 = ¥;oF , (11.9)

L’une quelconque de ces expressions Cj(X, z) permet la résolution de I’équation de bilan

(11.4).

11.3. SERIE OU CASCADE DE RAC AVEC ALIMENTATION ETAGEE
Soit une serie ou cascade de réacteurs agités continus (RAC) ayant en général des

volumes inégaux. On suppose que chaque constituant Aj est introduit d’une maniére étagée

selon la fonction d’étagement gj. telle que Fj.gj« représente la quantité de Aj introduite dans

les k premiers réacteur de la série (Fig 11.2).

9;.k Fjo

lﬂ‘o(gj,k -9 k1)

————V - V, -
k_1 Fj.k-x k FJ_L_' Vk+1

FIG 11.2. Série de réacteurs RAC avec alimentation étagée [9].

Le bilan de matiere pour un constituant A; s’écrit comme suit :
Fik-1* Fjo.(Qjk — Gjk-1) + vj.1e.Vic = Fi
En introduisant I’avancement X, on aura
Fik= Qi Fjo + vj.Fo Xk
On aura alors :
Fo.(Xk- Xk-1) = re.Vk
Ou encore :
Xi-Xk-1 = VikRik(Xk)

Avec Ry = 1. n/Co;
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Vi =Vi/>. Vik = VidVg;
T = temps de passage global dans la série = Vr/Qo
Les concentrations en fonction de I’avancement X et des fonctions d’étagement gj sont

les mémes que celles (équations I1.7 et 11.8) qui ont été établies au paragraphe préecédent.
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CHAPITRE 11l : DESCRIPTION DU PROCEDE ETUDIE

111.1. INTRODUCTION

Dans ce chapitre, on va commencer par décrire le procédé étudié ensuite on présentera
son modeéle mathématique ainsi que les méthodes numériques de résolution de ce modele.
Enfin, on terminera ce chapitre par la présentation de 1’algorithme et de 1’organigramme

utilisés pour faire la simulation du procédé étudié.

111.2. PRESENTATION DU PROCEDE

Le procédé étudié est formé globalement de trois réacteurs agités continus placés en

série. La figure 111.1 schématise le procédé étudié [9].

B Cgo Qro OB1 OB2 OB3

A CA() QAO —_ Vi —> V2 —P> V3 —_—> XAS

Fig.111.1.Schéma simplifi¢ d’une série de réacteurs agités continus en série avec alimentation

étagée en co-réactif B [9].

Les trois réacteurs possedent en général des volumes différents. Le co-réactif B
posseéde une alimentation étagée, ¢’est-a-dire qu’il est introduit séparément du réactif A dans
les réacteurs et cela pour des raisons essentiellement de sélectivité. L’objectif principal de
cette étude est de calculer le taux de conversion a la sortie de la série Xas en fonction des
valeurs des fonctions d’étagement gg;, gs2 €t gss relatives au débit volumique Qg du

co-réactif B.
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111.3. MODELE MATHEMATIQUE DU PROCEDE ET PROCEDURE
DE RESOLUTION DU MODELE

Le modele mathématique du procédé se résume essentiellement aux équations

algébriques suivantes [9] :

Cak = Cho.(1-Xak)/(gao + gsk-0Bo)
Cgk = Chao.(Mgak-Xax)/(gao + 9ak.0so)
Xak = Xak-1+ (K2/Cpo).1.vk.Cax.Cak

avec :
dao = Qao/(Qao + Qeo)
0so = Qro/(Qao *+ Qgo)
7= (V1+ V2 +V3)/Qo
Qo = Qa0 + Qgo
Mgek = Oek-Feo/Fao
Fgo = Qgo.Cro
Fao = QaoCao
Vk = Vi/(V1+ V2 +V53)

Pour chaque valeur de k, c’est-a-dire pour chaque réacteur de la série, on détermine
Cak et Cgk en fonction de Xax et on met leur expression dans la troisieme équation pour
obtenir finalement une équation algébrique du deuxiéme degré qu’on devra résoudre par
rapport a Xak. Une fois la valeur de Xax connue pour chaque réacteur, on utilise alors la
premiére et la deuxiéme équation pour déterminer Cax et Cgk. On effectue cette procédure de
calcul pour le premier réacteur (k=1), le deuxiéme réacteur (k=2) et le troisieme réacteur
(k=3) de la série [9]. Enfin, on a écrit un programme Matlab pour simuler le procédé étudié et

visualiser les résultats obtenus [10].
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I11.4. ALGORITHME UTILISE DANS LA SIMULATION

L’algorithme se résume par les étapes suivantes :

Etape | : initialisation des paramétres

Qgo = 1200 (deébit volumique du réactif B en litre/minute)
Qa0 = 1200 (débit volumique du réactif A en litre/minute)
Ca=0.1 (concentration de A a I'entrée en mole/litre)
Cgo=0.1 (concentration de B a I'entree en mole/litre)

ko =200 (constante cinétique de 2°™ ordre en litre /(mole.minute)
Os1= 1/3 (fonction d’étagement au premier RAC)

Os2=1/3 (fonction d’étagement au deuxieéme RAC)
Os3=1/3 (fonction d’étagement au troisieme RAC)

V; =1000 (volume du premier RAC en litres)

V, = 1500 (volume du deuxiéme RAC en litres)

V3=2000 (volume du troisieme RAC en litres)

Xao=0 (taux de conversion a I’entrée de la série de RAC)
Qo = Qso + Qao

Fao=Ca0*Qao

Fao = Cg0*Qsgo

dao = Qao/(Qao + Qso)

0so = Qro/(Qao + QBo)

7= (V1+ V2 +V3)/Qo
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Etape 11 :

Etape I11

Faire pour k=1 (RAC 1); k=2 (RAC 2) et k=3 (RAC 3)

Mggk = 9sk-Feo/Fao
Fgo = Qgo.Cro

Fao = Qao.Cro

Vk = Vi/(V1+ V, +V3)
Mgg1 = 981*(Cgo/Cho)
Mgg2 = 9s2*(Cgo/Cho)
Mgss = 0s3*(Cgo/Cao)

Cak = f(Xa1)
Cek = f(Xa1)

Xak= Xak-1 + (Ko/Cap).1.Vk.Cak.Caik

Afficher les résultats trouvés :
(Xa1, Xaz2 et Xas =Xa3)
(Ca1, CazetCas)

(Cg1, Cp2etCg3)
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111.5. ORGANIGRAMME UTILISE DANS LA SIMULATION

Qgo = 1200
Qno = 1200
CAO =0.1
CB() =0.1
k, =200
Oe1= 13 ; 0s2=2/3; gez=1
V1=1000 ; V2=1500
V3 =2000
XAO =0
Qo =Qso + Qao
Fao= Ca0o*Qao
Fao = Cgo*Qso
0ao = Qao/(Qao + Qro)
Oso = Qeo/(Qao + Qro)

T=(Vi+ V2 +V3)/Qo
Qo= Qno + Qeo

k=1; k=2; k=3

Mgk = Qek.Fao/Fao

Fgo = Qeo.Cro

Fao = Qao.Cao

Vk = Vk/( Vi+V, +V3)
Mgg1 = 981*(Ceo/Cho)
Mgg2 = 9g2*(Ceo/Cho)
Mggs = 9gs*(Cgo/Cao)
Cak = f(Xa1)

Cei = f(Xa1)

Xak= Xak1 + (Ko Cao).T.Vk.Cak.Caik
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Affichage et visualisation
des
résultats

(Xa1, Xaz et Xas=Xa3)

(Ca1, CazetCag)

(Cg1, Cga et Cpgs)

Stop
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CHAPITRE IV : RESULTATS ET DISCUSSION

IV.1. INTRODUCTION

Dans ce chapitre, on va visualiser geaphiquement, par simulation au moyen du logiciel
Matlab, comment varie le taux de conversion du réactif clé A (Xas) a la sortie du dernier
réacteur de la série ainsi que les concentrations des réactifs Cp et Cgen fonction des fonctions
d’étagement du co-réactif B (gs1, gs2, Us3), c’est-a-dire essentiellement en fonction de

la configuration d’étagement de 1’alimentation étagée du co-réactif B.

IV.2. VARIATION DE LA CONCENTRATION C, LE LONG DE LA
SERIE DE REACTEURS RAC

0.1. S C C C C C C C S

0.09 - y

0.08 - y

0.07 - g

0.06 - 4

CAs

0.05- 4

0.04 - y

0.03 - g

0.02 - i

0.01 C r r r r r r r r r
1 1.2 1.4 16 18 2 2.2 2.4 2.6 2.8 3

Nombre d 'etage (numero du Rac)

FI1G.1V.1: Variation de de la concentration Ca en fonction du nonbre de RAC de la série
(951 =1/3 » U2 =1/3 :0B3 = 1/3)

La figure IV.1 montre que la concentration du réactif A (Ca) diminue tout le long de la
série de réacteurs RAC. Ce résultat s’explique par le fait que le constituant A étant un réactif,
sa concentration CA diminue au fur et a mesure que le mélange réactionnel avance a travers la

série ou cascade.
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IV.3. VARIATION DE LA CONCENTRATION Cg LE LONG DE LA
SERIE DE REACTEURS RAC

0016 r r T r r r T r r

I
1

0.015

I
1

0.014

I
1

0.013

I
1

0.012

I
1

CBs

0.011

0.01 .

0.009

I
[

I
[

0.008

I
[

0.007

0.006 r r r r r r r r r
1 1.2 14 1.6 1.8 2 2.2 2.4 2.6 2.8 3

Nombre d 'etage (numero du Rac)

FIG.1V.2 Variation de de la concentration Cg en fonction du nonbre de RAC de la série
(951 =1/3 » U2 =1/3 »0B3 = 1/3)

La figure 1V.2 montre que la concentration du réactif B (Cg) augmente le long de la
série de réacteurs RAC. Ce résultat s’explique par le fait que le constituant B étant ajouté
d’une maniére étagé le long de la série ou cascade, il en résulte que sa concentration CB
augmente malgré sa consommation par réaction chimique. Donc 1’ajout de matiere en réactif
B par alimentation étagee arrive a compenser et est méme largement supérieur a la diminution

de sa concentration par réaction tout au long de la série de RAC.
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004 C C C T T C T T T

0.035

I
1

0.03 - 1

0.025

I
1

CBs

0.02 - i

0.015

I
1

0.01~ 7

0.005 r r r r r r r r r
1 1.2 1.4 1.6 1.8 2 2.2 2.4 2.6 2.8 3

Nombre d ‘etage (numero du Rac)

FI1G.1V.3. Variation de la concentration Cg en fonction du nombre de RAC de la série dans

le cas d’une alimentation normale ou non étagée du co-réactif B (gs1 =1; gs2 =0 ; gs3 = 0).

La figure IV.3 montre que la variation de la concentration du co-réactif B (Cg) le long
de la série de réacteurs RAC dans le cas ou le réactif B n’aurait pas une alimentation étagée,
c’est-a-dire que le réactif B serait mélangé totalement avec le réactif A a I’entrée du premier
réacteur (Fig IV.5). On remarque alors que dans ce cas la concentration Cg diminue tout le

long de la série de réacteurs.
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IV.4. VARIATION DU TAUX DE CONVERSION Xas LE LONG DE
LA SERIE DE REACTEURS RAC

0.8~ i

0.7 y

0.6 y

XAs

0.5 y

0.3p y

0.2 r r r r r r r r r
1 1.2 14 1.6 1.8 2 2.2 2.4 2.6 2.8 3

Nombre d 'etage (numero du Rac)

FIG.1V.4. Variation de taux de conversion a la sortie de chauge réacteur en fonction du
nonbre de RAC de la série (gs1 =1/3 ; gs2 =1/3 ; gg3 = 1/3).

La figure 1V.4 montre que la variation du taux de conversion en réactif clé A (Xas) a
la sortie de chaque réacteur de la série. On remarque que le taux de conversion augmente
progressivement et linéairement tout au long de la série de réacteurs. Cette figure montre que
le taux de conversion est égal a 29 % a la sortie du premier réacteur, égal a 58 % a la sortie du

deuxieme réacteur, et égal 84 % a la sortie du troisiéme réacteur.
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IV.5. INFLUENCE DE L’ETAGEMENT DE L’ALIMENTATION DU CO-
REACTIF B SUR LE TAUX DE CONVERSION (Xas) A LA SORTIE DE
LA CASCADE

Le tableau IV.1 résume I’Influence de 1’étagement de I’alimentation du co-
réactif B sur le taux de conversion Xas a la sortie du dernier (troisieme) réacteur RAC de la

cascade.

Tableau IV.1. Influence de I’étagement de 1’alimentation du co-réactif B sur le taux de

conversion a la sortie du dernier réacteur de la cascade.

}_> Valeur obtenue du taux de conversion Xas a la sortie du dernier RAC

(%)

gs1=1/3

Us2=1/3 84.2

0s3=1/3

gs1=1/2

g2=1/4 73.7

Os3=1/4

gs1=1/4

0B2=1/2 73.5

gs3=1/4

gs1=1/4

g2=1/4 81.5

Os3=1/2

On remarque que le taux de conversion est maximal quand la répartition de
I’alimentation du co-réactif B est uniforme a travers les réacteurs (gs1 = 1/3; gs2 =1/3;
gss =1/3) (fig.IV.5). Le deuxiéme cas assez optimal est celui dans lequel la majorité de
I’alimentation serait envoyée sur le dernier RAC de la série (gg1 = 1/4 ; gg2 =1/4 ; g3 =1/2).
Le deux autre cas restant donnent a peu pres la méme valeur de la conversion, avec toutefois
un léger avantage pour le cas ou la majorité de I’alimentation serait envoyée sur le premier

RAC (g1 = 1/2; g2 =1/4 ; gg3 =1/4).
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B
ge1= 1/3 y 8s2=1/3 y 8= 1/3 v
A —> — —_— —
(Répartition uniforme de ’alimentation en réactif B sur les trois RAC)
B
ge1= 1/2 y 8= 1/4 v 8s3= 1/4 v
A —> —> _— —>
(Majorité de 1’alimentation en réactif B envoyée sur le premier RAC)
B
gei= 1/4v 8e= 1/2 y 8e3= 1/4 vy
A — —> _ —>
(Majorité de I’alimentation en réactif B envoyée sur le deuxiéme RAC)
B
ge1= 1/4vy 8= 1/4 y 8= 1/2 vy
A —> —> _ —

(Majorité de I’alimentation en réactif B envoyée sur le dernier RAC)

FIG.IV.5. Différentes configuration étudiées de I’alimentation étagée du co-réactif B.
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CONCLUSION GENERALE

Dans ce travail on a utilis¢é un logiciel de simulation (Matlab) pour simuler le

fonctionnement d’une cascade de réacteur agité continus (RAC) avec alimentation étagée du

co-réactif. Le cas que nous avons simulé correspond a une situation dans laquelle il faut

déterminer, par simulation, dans quels cas le taux de conversion du réactif clé (Xas) a la sortie

du dernier réacteur serait maximal en fonction de la configuration de 1’alimentation étagée et

cela en faisant varier les valeurs des fonctions d’étagement du co-réactif (gg1, sz €t gss).

Les principaux résultats obtenus dans cette étude peuvent étre résumés comme suit :

la concentration Ca diminue au fur et a mesure que le mélange réactionnel avance a
travers la série de réacteurs ;

la concentration du réactif B (Cg) augmente le long de la série de réacteurs RAC. Ce
résultat s’explique car le co-réactif B ajouté d’une maniere étagé le long de la série, sa
concentration Cg augmente malgré sa consommation par réaction chimique;

le taux de conversion (Xa) augmente progressivement et linéairement tout au long de
la série de réacteurs ;

le cas le plus optimal pour lequel le taux de conversion est maximal (Xas = 84.2 %)
correspond au cas dans lequel la répartition de 1’alimentation du co-réactif B est
uniforme a travers tous les réacteurs (gs1 = 1/3 ; gg2 =1/3 ; gg3 =1/3) ;

un deuxiéme cas assez optimal (Xas = 81.5 %) est celui dans lequel la majorité de
I’alimentation serait envoyée sur le dernier RAC de la série (gg1=1/4 ; g2 =1/4;

OB3 :1/2)
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Résumé

Résumé

Dans ce mémoire on a étudié par simulation I’influence de la répartition de
I’alimentation étagée d’un co-réactif sur le fonctionnement d’une série de trois réacteurs
RAC. Les résultats trouvés ont montré comment devrait étre distribuée I’alimentation étagée
du co-réactif pour avoir un taux de conversion maximal a la sortie de la série.

Mots clé: réacteur, RAC, conversion, alimentation étagée, simulation.

Abstract

In this thesis we studied by simulation the influence of a co-reactant staged

feed distribution on the functioning of a three CSTR reactor serial. The obtained
results showed how would be distributed the co-reactant staged feed to obtain a
maximal conversion at the serial exit.

Key words: reactor, CSTR, conversion, staged feed, simulation.
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