Hydrogénation expérimentale

Par Vaclav Heral, v.heral@centrum.cz

Edition 2014   








SOMMAIRE... en guise d’introduction
2Préface


Deux citations pour éclairer le but du présent

21. Théorie de l'action catalytique


Mécanisme réactionnel comme un outil de classement * Caractère protonique de l’hydrogène atomique * Son rôle dans l’isomérisation des liaisons oléfiniques * Hydrogénation ionique * Saturation des liaisons oléfiniques par l’hydrogène moléculaire * Mécanisme Langmuir-Hinshelwood et un modèle cinétique basé sur le bilan d’adsorption multicouche * Autres groupes fonctionnels
112. Hydrogénation en phase liquide


Problème de deux phases liquides *  Problème du transport d’hydrogène * Diffusion interne * Diffusion externe * Appareillage pour l'hydrogénation en phase liquide * Méthodes volumétriques de suivie d'avancement de réaction en phase liquide * Méthode de suivie au bilan thermique * Compensation du transfert externe d'hydrogène et de température * Interprétation des études cinétiques
273.  Hydrogénation en phase gazeuse


Lit catalytique et Catalyseur * Description d’une unité pilote d'hydrogénation en phase gazeuse * Mesure de température le long du réacteur tubulaire * Structure fine du profile de température * Suivie de réaction par le bilan thermique * Courbes d’efficacité du catalyseur le long du lit * Réacteurs tubulaires en série alternante * Choix du régime basé sur les courbes de conversion * Approche la moins sophistiquée est quelquefois la plus efficace
434.  Cinétique d'hydrogénation du nitrobenzène « en phase gazeuse »


Evaluation de l‘équation de vitesse * Commentaire sur une cinétique énigmatique

52Abréviations et Symboles





Préface

Deux citations pour éclairer le but du présent :
« Puisque je tiens à mon renommé scientifique, j'évite la catalyse. » Oui, la catalyse reste toujours une discipline un peu chaotique et l'hydrogénation, qui fait partie de la catalyse, ne fait pas d'exception. Dans les manuels de chimie, les mansions sur la catalyse hétérogène sont toujours laconiques – un vrai contraste avec l'importance, qui occupe la pratique de la catalyse hétérogène dans l'industrie chimique. 

« Rien ne remplace l'expérience. »  Notre texte est donc orienté vers la pratique.

Le présent texte fait l'introduction à l'hydrogénation comme une méthode du laboratoire et de l'industrie. Nous commençons par un exposé théorique sur l'action catalytique. Après, nous passons aux problèmes de la saisie des données cinétiques dans l'hydrogénation en phase liquide. Le chapitre suivant est consacré à l'expérimentation dans le domaine de l'hydrogénation en phase vapeur. La dernière partie est consacrée aux problèmes d'interprétation des données cinétiques dans l'hydrogénation en phase vapeur. 

1. Théorie de l'action catalytique
Un de mes profs aimerait de dire : « Durant les années, tous ces qui avaient un trou entre les fesses, inventaient leur propre théorie de catalyse. Dieux merci que ça c'est déjà passé. » Mais mon prof avait tort. Chaque jour, nous sommes submergés par l’avalanche des découvertes nouvelles et il faut trouver les moyens pour classer toutes ces informations. A la recherche des nouveaux Systema Naturæ  (suivant la terminologie de Carl von Linné, 1735), les lignes qui suivent présentent donc une des pistes pour le classement des réactions d’hydrogénation et plus précisément, de l’hydrogénation en phase liquide aux conditions modérées avec les catalyseurs aux métaux nobles.

Isomérisation de doubles liaisons   

On distingue la catalyse hétérogène, qui se déroule sur la surface d'un catalyseur qui fait une phase solide, et la catalyse homogène au catalyseur soluble. Un exemple modèle de l'action homogène fait l'action du proton sur les composés oléfiniques dans les solutions. Aux milieux des solutions acides, la double liaison est protonisée, ce qui ouvre la voie aux réactions d'isomérisation. L'isomérisation cis/trans par exemple passe par le mécanisme suivant :
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[1.1]

A l’étude de la même réaction dans les conditions d'hydrogénation hétérogène, examinons tout d'abord des liens des métaux avec l'hydrogène. Un métal saturé par de l'hydrogène gazeux représente… une électrode à hydrogène. Suivant l'équation de Nernst, la tension d'équilibre est contrôlée par la pression partielle de l'hydrogène PH2 et par l'activité chimique des ions H+ dans la solution :
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[1.2]

Nous interprétons cette équation comme la preuve, qu'il y a de l'hydrogène protonique, H+ sur la surface du métal. Il y a aussi de l'hydrogène dissous dans le métal – ce phénomène est fort étudié, comme l'hydrogène dissout altère la structure du métal et conduit à l’endommagement mécanique des constructions concernées. Une observation importante est que l'hydrogène qui est dissout dans un métal se déplace sous l'effet d'un courant électrique, ce qui témoigne de son caractère "métallique" ou protonique. 

La présence de l'hydrogène en forme H+ sur la surface du métal signifie, que dans la catalyse hétérogène, les réactions d'isomérisation et de migration sur la dite double liaison peuvent se dérouler de la même manière comme dans les milieux homogènes, avec un produit intermédiaire de type
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[1.3]

Si nous acceptons cette hypothèse, le volume de dites réactions dépend de la disponibilité de l'hydrogène atomique sur la surface du métal. En principe, l’hydrogène superficiel peut être supplée et  renouvelé par l'hydrogène dissous dans le volume du métal. Il faut noter que la faculté des métaux nobles de dissoudre de l'hydrogène est bien variée,  l'extrême fait le palladium,  capable de capter la quantité de l'hydrogène qui représente 350 – 850 fois son propre volume, tandis que la faculté du platine de dissoudre de l'hydrogène fait, à la pression et la température normales, 10-7 cm³H/cm³Pt, dont une quantité négligeable. Les autres métaux – catalyseurs d'hydrogénation, se trouvent parmi les deux.

Encore quelques mots sur la question de l'hétérogénéité de la surface du catalyseur métallique. La structure d'un métal consiste en grille des atomes métalliques, environnées par le nouage d'électrons. D’un coté les facultés catalytiques de la surface métallique proviennent, en toute probabilité, de chacun atome individuel du métal, de l’autre côté, l'effet de toute la masse métallique est indiscutable. La preuve fait déjà l'équation de Nernst qui nous dit, que le potentiel électrique est la faculté de toute la surface. On sait aussi par exemple, qu'un seul atome de mercure sait priver la surface métallique de dix atomes d'hydrogène. Sur les métaux nobles, il est discutable de parler des « centres d'activité catalytique » individuels. 

Hydrogénation ionique

En général, l'hydrogénation ionique peut être définie comme suit :
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[1.4]

où 
Cat 
représente le catalyseur, 

S 
Substrat 

SH2 
Substrat hydrogéné (ou réduit si vous préférez le mot)   

A titre d'exemple, la deutérisation de l'éthylène en solution de SnCl2 + MoCl5 au solvant protonique (tétrahydrofuranne / méthanol) donne en priorité le monodeutéroéthane. C'est en contraste avec la "vraie" hydrogénation des structures oléfiniques : si par exemple on fait l'hydrogénation homogène d'une structure oléfinique par le complexe de Wilkinson (tris-triphénylfosfinerhodiumchlorure, [PPh3]3RhCl) sous la phase gazeuse composée des molécules d'hydrogène H2 et de deutérium D2, on ne retrouve pas le produit saturé à un seul atome de deutérium, mais en majorité absolue, le produit au nombre des atomes de deutérium zéro ou deux. Nous voyons que dans ce cas, le mécanisme réactionnel de l'hydrogénation de doubles liaisons C=C doit être complètement différent du schéma ci-dessus.  

Parmi les catalyseurs hétérogènes, le contact typique de l'hydrogénation des structures oléfiniques fait le platine. Il y a presque 100 ans, Adams constatait que si nous modifions la surface de la platine par des sels de fer, le contact perd sa faculté d'hydrogéner les liaisons oléfiniques, mais sa faculté d'hydrogéner les structures d'aldéhyde augment considérablement. Ce qui indique un mécanisme polaire, ionique de cette hydrogénation du groupement carbonyle. 

En conclusion : il existe quelque chose qu'on puisse appeler une hydrogénation ionique, mais en général ce n'est pas le mécanisme d'hydrogénation des structures oléfiniques, au moins si elles ne sont pas polarisées par un groupe fonctionnel voisin  (hyperconjuction).

Cinétique de l'hydrogénation de la liaison oléfinique

En général, le mécanisme d'une réaction chimique le plus probable est celui qui offre l'état de transition le plus simple et le plus symétrique. Un bon exemple fait l'inversion de Walden, un mécanisme bien connu et bien prouvé par l'inversion de la rotation optique :  
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[1.5]

Par une certaine analogie, nous proposons le mécanisme d'hydrogénation des doubles bonds d'une structure oléfinique sur les métaux nobles aux conditions douces de température et de pression comme suit : 
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[1.6]

(a)
La substance oléfinique chimisorbée sur la surface du catalyseur (liaison ()

(b)
La molécule d’hydrogène sorbée en deuxième souche

(c)
Un état transitoire, qui détermine la vitesse du processus

(d)
La molécule saturée s’éloigne de la surface

Quelques remarques :  

1.
Suivant ce schéma, la réaction se déroule sur un seul atome du métal de la surface catalytique. Nous n’y donnons aucune preuve, si ce n’est pas l’hydrogénation homogène sur le contact de Wilkinson : quand on augmente la concentration du dit complexe en solution, la vitesse d’hydrogénation augmente moins vite que proportionnellement, la preuve que les dimères du complexe (dont la concentration augmente) n’ont pas d’effet catalytique. Dans le domaine de la catalyse hétérogène, un bon argument fait une réaction inverse à l’hydrogénation, la conversion du cyclohexane au benzène.  Elle est catalysée seulement par les métaux dont la surface représente les arrêtes triangulaires avec la distance entre les atomes voisines sur l’échelle de 2,40 Å à 2,77 Å. Les métaux avec des distances hors de portée ou avec une autre géométrie étaient inactifs. Dans cette structure triangulaire, on peut bien placer un hexaèdre qui représente l’hexagone des carbones du benzène :
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[1.7]
Cette observation était à la base d'une étrange théorie, "la théorie de multiplets" (Balandin), les multiplets étaient les géométries d’atomes métalliques peu nombreuses sur la surface catalytique. Mais l'observation en question fait la preuve du contraire : ici pour créer trois double bonds, il faut trois atomes de métal,  donc c'est toujours l'action d'un seul atome du métal par une liaison double. A bon droit, un grand industriel soviétique nommé Boreskov ironisait les fervents de multiplets comme « les chasseurs aux centres d'activité ». 

2.
Une autre théorie est celle de "l'état semi-hydrogéné", qui préconise l'addition d'un premier atome d'hydrogène, suivi de l'autre. "L'état semi-hydrogéné" était propice pour expliquer les réactions secondaires qui accompagnent l'hydrogénation, de type d'isomérisation cis/trans ou de migration de la liaison double. Nous avons dit qu'en toute probabilité, ces réactions n’ont rien à faire avec l’hydrogénation, elles passent en parallèle et avec un mécanisme tout à fait différent. La preuve par exemple, si on prive la surface du métal de son hydrogène par l'hydrogénation préalable d'une substance aux liaisons triples ou par une désorption thermique, la faculté d'isomérisation du contact disparaisse,  mais sa faculté d'hydrogénation reste inchangée, voir par exemple Freydlin, L.Kh., Kaup, Yu.Yu., Litvin, E.F., Plomete, T.M., Dokl.Akad.Nauk SSSR 143, 883 (1962) ou Horner, L., Ann.N.Y.Ac.Sci. 158/2, 456 (1969).  L'indépendance des réactions d'hydrogénation et d'isomérisation prônent Hilaire, L., Gault, F.G., J.Catal. 20, 267 (1971).  Un mécanisme proche du nôtre, mais avec l'intervention directe de l'hydrogène sans sorption préalable dans la deuxième couche, donc une théorie de collision directe, était proposé par Twig and Rideal, Proc.Roy.Soc. (London) A171, 55 (1939). 

3.
Généralement, on prend comme la chose prouvée l'observation suivante : Quand on augmente la concentration du substrat hydrogéné dans la solution aussi que la pression d'hydrogène au-dessus de la solution, on arrive aux conditions où la vitesse d'hydrogénation ne change plus, et la réaction devient de l'ordre zéro par rapport aux deux constituants. Une certaine variante des théories précédentes (Balandin, Horiuti-Polanyi), dite "la théorie de deux surfaces",  tente d'expliquer cette cinétique paradoxale. Notre concept présenté plus haut range aussi parmi les théories de deux surfaces, mais pour nous, les deux surfaces sont superposées l'une sur l'autre. 

4.
L'étape critique dans notre schéma fait la conversion finale du complexe superficiel, formé par la liaison chimique de la substance insaturée et de la molécule d'hydrogène moléculaire lié par la liaison physique (dans [1.6] - le schéma précédent, « C »). A ce stade-là, les substituant, jadis au plan de la double liaison, doivent se basculer vers la surface sans rompre prématurément la liaison du substrat avec la surface, ce qui pose la question de l'encombrement stérique. En conséquence, certaines structures ne sont pas aptes à hydrogéner et le produit final aux conditions d'hydrogénation fait le produit de leur isomérisation. Exemple (Loewenthal H.J.E, Tetrahedron 6, 269 – 1959) :
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[1.8]

Des cas pareils voir par exemple Rylander P.N., Hydrogenation methodes, Academic Press 1988.

L'isomérisation est une réaction d'équilibre et certains isomères "moins probables" peuvent se stabiliser par π-adsorption directe sur la surface du catalyseur. Certaines structures demandent avant leur saturation une migration de la double liaison. 

Notons que c'était en réfléchissant sur l'encombrement stérique du contact de Wilkinson, [PPh3]3RhCl, que nous sommes arrivés à la théorie de deux couches… 
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[1.9]

Modèle cinétique 

« Catalysis, by definition and significance, is wholly a kinetic phenomenon, but the exposition of observed kinetics is difficult. »

Pour monter un modèle cinétique d'une réaction chimique sur la surface catalytique, on doit accepter quelques simplifications. La méthodologie de Langmuir – Hinshelwood est basée sur le bilan des centres d'activité sur la surface. Les suppositions sont, parmi d'autres :  

· Le nombre global des centres d'activité sur la surface (dans le texte suivant, [A]T ) est considéré constant et tous les centres sont équivalents, nonobstant du degré de leur recouvrement par les substances adsorbées

· En général, la surface recouverte par les substrats peut servir de base de l'adsorption en couches multiples, c’est un élargissement de la théorie Langmuir – Hinshelwood classique. On préconise que l'adsorption au niveau supérieure n'affecte pas le bilan d'adsorption de la première couche.

Bien que ces postulats (et d'autres) semblent bien fragiles, le modèle de Langmuir-Hinshelwood reste un bon fondement des interprétations semi-quantitatives. 

Dans notre modèle cinétique, nous allons traiter les structures suivantes : 
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[1.10]

Le bilan de la première couche d'adsorption fait

[A]T = [A] + [A.R]T + [A.H]T + [A.H2]T 



           [1.11]

où

[A]T 
Nombre total de tous les points d'adsorption, exprimé en leur “activité” ou “concentration” par l'unité de masse du catalyseur 

[A] 
Concentration des points inoccupés

[A.R]T 
Concentration globale des structures à oléfine, A.R et A.R.H2
[A.H]T
Concentration globale de l'hydrogène atomique à la surface (A.H, A.H+),

[A.H2]T
Concentration globale de l'hydrogène moléculaire (A.H2, A.HH)

L'équilibre d’adsorption de l’oléfine peut être écrit
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KR = [A.R]T/([A]·c)




           [1.12]

où

c  
est l'activité de la substance R (sa concentration) 

De la même manière, 
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(KH)2 = [A.H]T·[A.H]T/([A]·[A]·PS)


           [1.13]

où 

PS 
est l'activité de l'hydrogène près de la surface du catalyseur (exprimée en sa pression effective près de la surface, voir le chapitre suivant). 

Le même pour l'adsorption de l'hydrogène moléculaire,
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KH2 = [A.H2]T/([A]·PS)




           [1.14]

Comme toujours, l'adsorption n'est pas prise comme l'étape qui contrôle la vitesse d'hydrogénation, toutes les adsorptions sont prises à l'état équilibré. En combinant les équations précédentes 3.1, 3.2, 3.3 et 3.4, nous obtenons

  
[A.R]T = [A]T·KR·c/(1 + KR·c + KH·PS0.5 + KH2·PS)
           [1.15]

Maintenant, nous allons sortir de la méthodologie Langmuir – Hinshelwood classique. Le bilan de l'adsorption en deuxième couche fait


[A.R]A  = [A.R] + [A.R.H2]



           [1.16]

avec l'équilibre d'adsorption
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KRH = [A.R.H2]/([A.R]·PS)



           [1.17]

Toutes les adsorptions sont supposées à l'état équilibré.  Nous combinons 3.6 et 3.7 pour déterminer la quantité du complexe superficiel à deux couches, toujours par l'unité de masse du catalyseur,


[A.R.H2] = [A.R]T· KRH ·PS/(1+ KRH·PS)

           [1.18]

Si nous prenons la métamorphose du dit complexe pour l'étape qui détermine la vitesse, mous écrivons 


r = k1·W·[A.R.H2]




           [1.19]

où 

W 
Quantité du catalyseur 

r
Vitesse d'hydrogénation

k1 
Constante de vitesse

Maintenant, nous regroupons toutes les constantes dans une seule constante k, 


k = k1·[A]T·KR·KRH




           [1.20]

La recombinaison des équations 3.5, 3.8, 3.9 et 3.10 donne l'équation de vitesse finale

[image: image15.wmf]S

RH

S

S

H

S

H

R

P

K

P

P

K

P

K

c

K

c

W

k

R

×

+

×

×

+

×

+

×

+

×

×

=

1

1

2


[1.21]

Rappelons que la validité de l'équation est seulement semi-quantitative, quand-même, nous pouvons discuter deux cas extrêmes : 

1° 
Au-delà certaines concentrations du substrat, celui occupe presque tous les centres d'adsorption de la surface, et au-delà d'une certaine pression d'hydrogène, cette nouvelle surface peut être recouverte presque complètement par l'hydrogène, mathématiquement


(1 + KH·PS0.5 + KH2·PS) << KR·c , et 1 << KRH·PS .

Nous définissons une nouvelle constante k2 = k/(KH·KH2) et nous obtenons

R = k2·W
 





[1.22]

Ce qui est l'ordre zéro par rapport à deux réactants, qui sont le substrat oléfinique et l'hydrogène sous pression. Une telle cinétique est notée dans certains comptes rendus sur l’hydrogénation. 

2°
Un autre extrême fait l'auto empoisonnement par l'hydrogène, mathématiquement

(1 + KR·c + KH·PS0.5) << KH2·PS    et    

1 <<  KRH·PS ,     k3 = k/(KH2·KRH)


R = k3·W·c/PS






[1.23]

ce qui est le premier ordre par rapport à la substance hydrogénée, et l'ordre négatif par rapport à l'hydrogène. L'équation signale que quelquefois, si la pression d'hydrogène augmente, la vitesse d'hydrogénation peut diminuer, suite de l'empoisonnement spontané de la surface par l'hydrogène.

Sur les lignes suivantes, nous allons présenter les résultats de l’hydrogénation de la mixture de 25 mL du cyclohexène  (purum, Fluka Chemica No.29240) et de 25 mL d'isopropanol (Lachema) sur un catalyseur 5% Pt/C (Riedel-de Haën No. 64154). Les deux substrats étaient re-distillés à la pureté GLC 99,75 % et 100 %.  L'installation était pareille à celle décrite dans le chapitre suivant (Fig. 2.4) où est décrit aussi le traitement des données expérimentales. Les résultats sont présentés sur la Fig. 1.1. Paramètres des essais : 

	N° d'essai
	11
	12
	14
	16
	17

	W, mg
	39,1
	40,2
	40,9
	40,3
	20,4

	P, MPa
	14,5
	7,0
	11,0
	12,5
	3,0

	Tc, °C
	40,0
	39,9
	39,0
	40,2
	39,9
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Fig. 1.1 :  Vitesse d’hydrogénation du cyclohexène (r·S) en fonction de la pression d’hydrogène (Ps, MPa) et de la conversion (x). 

Le produit r·S représente les vitesses mesurées qui étaient multipliées par une certaine constante, pour être exprimées en [K], voir le chapitre suivant, l’équation [2.13]. Cette échelle a l’avantage de donner une certaine idée sur les variations de température qui atteignaient, dans notre cas, jusqu’à 6 K. Une conclusion est claire : Sous les conditions étudiées, l’hydrogénation de la cyclohexène en fonction de la pression d’hydrogène tend vers l’équation [1.23], c’est-à-dire, le graphe donne la preuve du self-poisoning de la surface catalytique par l’hydrogène.           

Autres groupes fonctionnels 

Jusqu’à présent, nous avons abordé la théorie de l'action catalytique sur les liaisons oléfiniques, aux conditions tempérées, sur les métaux nobles. Une théorie parmi d’autres, la plus raisonnable pour nous. Mais dans les cas moins élémentaires, quand on augmente la température ou si on quitte les structures oléfiniques pour d’autres groupes fonctionnels, la gamme des catalyseurs s'agrandit et l'action catalytique devient encore beaucoup moins intelligible.   

Avant de quitter la partie théorique de l'action catalytique, revenons au rôle de l'hydrogène lié directement sur la surface.  Nous l'avons dit, notre modèle d'hydrogénation des liaisons oléfiniques exclut le rôle de l'hydrogène atomique, y compris l'hydrogène protonique dissous dans la masse du contact. Il faut souligner quand-même que le mécanisme d'hydrogénation des autres groupes fonctionnels, souvent très polarisées, est tout à fait différent. 

Un exemple de l'hydrogénation, difficile à imaginer sans l'hydrogène protonique, est l'hydrogénation de la mixture benzaldéhyde/ diméthylamine, qui donne la diméthylbenzylamine. La synthèse passe sur un contact à la platine avec les rendements proches de 90 % mais au rhodium ou au palladium, le rendement est de l'ordre de 99 % :
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[1.24]

Suivant les manuels classiques de la chimie organique, cette synthèse est exclue comme pour un mécanisme conventionnel, le problème fait l'absence de l'hydrogène en position α. Mais si on accepte l'idée d'intervention de l'hydrogène protonique, on peut raisonner comme suit : 
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Bien sûr, ce n’est pas qu’une hypothèse… 

Profitons de l’occasion pour aborder un problème pratique, le problème de la distillation des amines humides. Dans notre cas concret, le produit de réaction au rendement de 90 %  était, après la distillation, de meilleure qualité que le produit de la réaction au rendement de 98 %. Aucun logiciel de simulation de distillation ne vous prévient pas d’une telle situation. Dans notre cas et au pur hasard, le toluène fait le principal produit secondaire de la réaction et sa présence en quantité considérable provoquait l'effet de la distillation azéotropique. Après avoir chassé de l'eau par une distillation azéotropique au toluène, on arrive au produit sec dont l'épuration postérieure devient idéale. Dans la production industrielle de cette amine, on a donc modifié l'installation pour une distillation azéotropique.
2. Hydrogénation en phase liquide
Problème de deux phases liquides

L'hydrogénation du benzonitrile donne de la benzylamine, C6H5CN + 2H2 → C6H5CH2NH2. Cette méthode industrielle donne aussi de la dibenzylamine en quantité réduite. Quelquefois, les besoins du marché exigent de produire davantage de la dibenzylamine. Une méthode convenable fait la synthèse à la base du benzaldehyde et de la benzylamine :  
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La formation du produit intermédiaire du type de base de Shift est spontanée, mais de l'eau qui y résulte est une vraie catastrophe pour la sélectivité, le rendement de l'hydrogénation est de l'ordre de 60 %. Mais la solution existe, pour augmenter le rendement à 98 %, il suffit d'évaporer de l'eau réactionnelle avant l'hydrogénation finale. 

La généralisation de cet enseignement est évidente : il faut éviter la formation de deux phases liquides. Mais le problème est plus profond : très souvent, la structure poreuse du catalyseur a une affinité folle pour l'eau, une toute petite quantité d'eau est souvent suffisante pour mouiller les particules du catalyseur, agglomérer les grains, réduire la vitesse de réaction envisagée et provoquer les réactions secondaires indésirables. 

Problème du transport d'hydrogène

L'hydrogénation est la réaction d'un substrat non-saturé par l'hydrogène qui est presque toujours un réactif déficitaire, vu sa solubilité très limitée dans la phase liquide. La solubilité de l'hydrogène fait, à la température de 25 °C, pression de 101,325 kPa  [1 atm], en cm³ de gaz par 1 cm³ du solvant : au méthanol 0,095, à l'éthanol 0,076, au cyclohexane 0,092, au benzène 0,071. Si on fait l'hydrogénation à la pression normale, on doit livrer quelquefois 0,5 cm³min-1 de l'hydrogène par 1 cm³ de la mixture réactionnelle, autrement dit, il faut renouveler tout l'hydrogène du milieu réactionnel au moins cinq fois par minute.

L'esquisse suivante nous donne la première idée sur le problème du transport d'hydrogène :
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Fig.2.1   Modèle simplifié du réacteur d'hydrogénation hétérogène

Dans un récipient fermé il y a un agitateur axial, un certain volume du liquide et les particules du catalyseur solide. L'hydrogène, dont la pression partielle en phase gazeuse fait P, passe par interface gaz/liquide à la phase liquide, son activité à la surface du côté du liquide fait P1 (nous exprimons la concentration en unités de pression, l'explication voir plus tard). La concentration d'hydrogène près des particules du catalyseur fait P2. Suit la diffusion interne dans les pores à l'intérieur de la particule de catalyseur.

Analogie entre la conductivité d'électricité, de chaleur et de masse

Pour discuter les phénomènes de transfert de la masse et de la chaleur, il est commode de définir une analogie avec l'électricité,  il s'agit surtout des termes comme conductivité, résistance, capacité, potentiel, courant et des lois valables pour les réseaux de résistances. 

Tableau 2.1 :   La loi d'Ohm appliquée à l'électricité,  à la chaleur et à la masse :

	Phénomène
	Transfert d'électricité
	Transfert de chaleur
	Transfert de masse*)

	Potentiel
	E – E0
	T – T0
	P0 – P  

	Courant
	I
	rC
	rD

	Résistance
	R
	RC
	RD

	Conductivité
	kR
	kC
	kD

	(Equivalence) 
	R = 1/kR
	RC = 1/kC
	RD = 1/kD

	Loi de transfert
	I = kR· (E – E0)
	rC = kC ·(T – T0) 
	rD = kD ·(P – P0) 


*) Remarque : 
Nous exprimons l'activité par la pression, voir plus loin.  

La diffusion interne

Suivant le tableau précédent, la diffusion interne de l'hydrogène dans les pores du catalyseur peut être exprimée par les résistances au transfert de masse, RD. Si la cinétique de l'hydrogénation est de l'ordre 1er par rapport à l'hydrogène, la consommation de l'hydrogène lors du transfert peut être exprimée par la relation


r = PS/RV






  [2.2]

où 

r 
Vitesse locale d'hydrogénation,  

PS 
Activité d'hydrogène près de la surface 

RV 
Constante de vitesse renversée 

Le phénomène de la diffusion interne peut être visualisé comme suit :
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Fig. 2.2 :  Diffusion intragranulaire dans un pore

Tout ce réseau de résistances peut être substitué par une seule résistance, R. Sur la figure suivante a gauche, la substitution du réseau par une résistance globale R. S'il s'agit d'un réseau sans fin, la résistance ne peut pas changer si nous ajoutons une paire de résistances de plus (à droite).
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Fig. 2.3 :   Invariance de la résistance dans un réseau sans fin

Suivant les lois bien connues aux électriciens,
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[2.3]

ce qui donne 
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ou si nous passons aux conductivités,
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où

k1
Constante de vitesse apparente

Rappel : Equation est valable seulement pour la réaction chimique du 1er ordre  

kV
Constant de vitesse de la réaction chimique


KD
Constante de diffusion

La forme de cette équation nous indique déjà, qu'il est très difficile de quantifier l'effet de la diffusion interne. La première approche consiste à quantifier l'énergie d'activation pour la constante de vitesse apparente, comme l'énergie d'activation des réactions chimiques (se rapportant à kV) est de l'ordre de 10 kcal/mol, tandis que celle de la diffusion (kD) est de l'ordre de 2 kcal/mol. Une valeur entre les deux indique déjà un problème de diffusion interne, mais le mal est très difficile à guérir. Il est fort recommandé de prendre les mesures au plan expérimental : pulvériser le catalyseur en petiots et dispenser ces particules dans tout le volume du liquide. 

Rappelons ici un catalyseur jadis très populaire, le noir de platine… dont la masse volumique est de  21 g/cm³. Un tel catalyseur a une tendance farouche de se recueillir au fond du réacteur. Heureusement au marché, on trouve un bon choix des catalyseurs à la base des particules fines et poreuses de carbone, de silice ou d'alumine, imprégné par une quantité limitée (1 – 5 %) du métal actif qui est le platine, le palladium, le rhodium et d'autres.  

Le transfert externe

La vrai cinétique d'hydrogénation, dite "micro-cinétique", est basée sur le terme “activité de l'hydrogène près de la surface du catalyseur”. L'hydrogène près de la surface doit être suppliée par le transfert de la matière avant d'être consommé par la réaction chimique. Si nous désignons cH la concentration de l'hydrogène près de la surface du catalyseur et cH0 sa solubilité dans le milieu réactionnel, la vitesse de transport de masse, RD est donnée par la loi de Fick, 


RD = nD·(cH0 – cH)





[2.6]

Comme la solubilité d'hydrogène dans le milieu réactionnel est proportionnelle à la pression partielle de l'hydrogène dans la phase gazeuse du réacteur, PH, l'équation peut s'écrire (voir aussi le tableau 2.1 précédent),


RD = ND·(PH – PS)





[2.7]

où

PH
Pression partielle de l'hydrogène en phase gazeuse,

PS 
Pression effective de l'hydrogène près de la surface du catalyseur,

ND
Coefficient global de transport de matière.  

La constante ND englobe

· La solubilité de l'hydrogène dans le milieu réactionnel (et sa dépendance de la température), exprimée par la constante de Henry H : 

cH = PH/H, 
cH0 = PS/H

· Le coefficient de diffusion (et sa dépendance de la température)

· Le volume de la phase liquide 

· L'infiltration des bulles de l'hydrogène gazeux dans le milieu réactionnel et en générale, l'agitation de la phase liquide

La vitesse de la réaction chimique propre, R, peut être exprimée comme


R = W·k(T)·f(PS,c,…)





[2.8]

où

W 
Quantité du catalyseur, 

k 
Constant de vitesse, qui englobe

· la dépendance de température (Loi d'Arrhenius)

· l'activité spécifique du catalyseur

· le coefficient de proportionnalité

f(PS,c…) est une certaine fonction de 

· la pression partielle de l'hydrogène près de la surface catalytique (PS),  

· la concentration de la substance hydrogénée (c),

· la concentration d'autres composants de la mixture réactionnelle  

Dans les conditions d'état stationnaire (justifié par égard à la solubilité très limitée de l'hydrogène),


R = RD







  [2.9]

Cette égalité ouvre la voie pour quantifier la concentration de l'hydrogène près de la surface catalytique, PS.  Si on surdose la quantité du catalyseur dans le milieu réactionnel, R >> RD  et PS → 0. La vitesse apparente devient


r = kD·PH






[2.10]

où

r
Vitesse apparente de l'hydrogénation au champ de diffusion,

kD
Constante de diffusion,

PH
Pression partielle de l'hydrogène dans la phase gazeuse

Par cette voie, on établit la constante de diffusion pour l’hydrogénation à la surdose du catalyseur et après, cette constante peut servir de correction de l’effet du transport de masse dans l’hydrogénation à la dose modérée du catalyseur.   

Appareillage pour l'hydrogénation sous pression en phase liquide   

Sur la Fig. 2.1, nous avons présenté déjà un modèle simplifié du réacteur d'hydrogénation hétérogène. Pour passer plus loin, il est temps de présenter une installation de laboratoire typique plus en détails (Fig. 2.4).
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Fig.2.4 :  Installation d'un autoclave de laboratoire : Autoclave, Thermostat de circulation du caloporteur, Enregistrement différentiel de température, Bombe d'hydrogène. A gauche, la vase de l'autoclave : 1 – Axe d'agitateur, 2 – Corps de la vase, 3 – Sonde de thermocouple, 4 – Manchon de circulation, 5 – Ecrou à la tête ronde, 6 – Bague d'étanchéité en caoutchouc    

L'autoclave a une double paroi pour la circulation du caloporteur. La vase d'autoclave est brassée par un agitateur axial à la tête magnétique, propulsée par un entraînement externe.  L'hydrogène est amené de la bombe à pression par un régulateur de pression et par une vanne. Notre autoclave est de la gamme "Rotamag" de SVST Bratislava modifiée, la position du manchon du caloporteur était altérée pour améliorer l'échange thermique par le fond de la vase. Les autoclaves de type pareil on trouve par ailleurs (par exemple, la gamme "Magnedrive" de Parr).

La vase de notre autoclave au volume de 200 mL est de la forme étroite et haute, ce qui accentue le problème d'agitation. Pour le démontrer, il faut varier le volume de la phase liquide et les tours d'agitateur, dont la position est constante. Le premier impératif est de percer la surface du liquide, pour saturer la phase liquide par les bulles de l'hydrogène - la dissolution d'hydrogène par la surface du liquide étant absolument insuffisante. Le deuxième impératif concerne le catalyseur, la position de l'agitateur près de la surface laisse aux particules du catalyseur la liberté de sédimenter au fond de la vase. Voir le croquis suivant et l'étude expérimentale, présentée sur Fig. 2.6.
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Fig. 2.5 : L'influence de la position d'agitateur. A – Agitation trop lente, la surface n'est pas pénétrée par les bulles de gaz. B – Le volume de la phase liquide insuffisant, les particules du catalyseur sédimentent au fond. C – Situation correcte
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Fig. 2.6 :  Hydrogénation de la solution du nitrobenzène (25% au n-butanol) à l’overdose du catalyseur (3%  Pd/C, 0,5g, 50 °C). Vitesse apparente à la conversion x = 0,5 (R, en mol/min) en fonction de tours (n) pour un volume, en mL :  

1 – 20, 2 – 25, 3 – 30, 4 – 35, 5 – 40, 6 - 45, 7 - 50.  

A la surdose du catalyseur, en augmentant l’intensité d’agitation, on constate l’augmentation massive de consommation de l’hydrogène. L'enseignement de ces mesures est évident, il faut augmenter les tours de l'agitateur au maximum. Il est fort recommandé de fouetter pour obtenir une vraie mousse bien propice pour l'hydrogénation. Les autoclaves de production industrielle utilisent les astuces, par exemple, l'amenée d'hydrogène est toujours au-dessous de l'agitateur – il y a soit un axe creux d'agitateur, soit un tube latéral à part. Les pièces incorporées à la vase, comme le tuyau de refroidissement, aident aussi à la gazéification. Si nous revenons à notre autoclave de laboratoire, n'ayez pas peur d'augmenter les tours d'agitateur au risque présumé d'endommager des paliers de son axe. En réalité, la masse de la tête magnétique stabilise l'axe d'agitateur par l'effet d'inertie et c’est juste le contraire, aux tours modérés le jeu latéral de l'axe joue contre la longévité des paliers. Dans une série d'expériences, nous avons même remplacé l'entraînement réalisé jadis par les poulies et la courroie, par un bon moteur asynchrone à 3000 tours/minute, placé au-dessus de l'axe de la tête (une modification déjà réalisée au moment de saisie de la photo ci-haute, Fig. 2.4). 

Méthodes de suivie de l'hydrogénation en phase liquide

Commençons par un vieil et vénérable canard catalytique, Fig. 2.7. Il s'agit d'une vaisselle en verre à parois double, le manchon (ici en coupe) est tempéré par le flux du caloporteur. Le canard est installé sur une secoueuse va-et-vient. Cet appareil paraît un peu démodé, mais il peut toujours être utile, par ses qualités d'isolation électrique par exemple ; si on installe à l'intérieur une électrode ou deux, on peut étudier les effets fort intéressants. 
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Fig. 2.7 :  Canard en verre classique.

Le réacteur est connecté à un système des burettes (ici à droite à l'échelle réduite), qui servent à mesurer le volume d'hydrogène consommé. Le niveau d'eau dans les burettes est à ajuster par un ballon mouvant. A remarquer aussi un trop-plein qui doit toujours bouillonner. Un point faible : l'hydrogène est saturé par une impureté évidente, qui est la tension partielle du liquide dans les burettes ; il existe quand-même une variante sèche au réservoir en forme de cylindre et piston.

Il y a 40 ans, quelques laboratoires ex-soviétiques expérimentaient ce système, fait en acier et avec une burette blindée, jusqu'aux pressions de 10 MPa (100 atm) – Fig. 2.8. 
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Fig. 2.8 :  Canard catalytique à haute pression : 1 – Réacteur, 2 – Secoueuse, 3 – Thermostat, 4 – Burette à haute pression, 5 – Ballon mouvant, 6 – Bombe d'hydrogène, 7 – Bouffer, 8 – Manomètre, 9 – Valves. 

A notre avis, il y a un problème lié aux fluctuations de température. Si par exemple à la pression de 10 MPa la température change de 400 K à 402 K, la pression dans le système change (T1/T2 = P2/P1) de 0,5 %, ce qui est indiqué à la burette par un fort changement de niveau du liquide, par exemple 0,5 % de la pression de 10 MPa, soit 1000 m d'eau, fait 5 m au niveau d’eau…  Bien que nous n'ayons aucune expérience personnelle avec ce système, le mode de suivi en question nous paraît trop délicat.

Passons maintenant aux installations industrielles. Pour mesurer le flux de l'hydrogène à l'autoclave, les débitmètres sont disponibles, mais ils sont fort onéreux et pas très fiables. Le seul système raisonnable est celui d'une valve obturatrice, qui ouvre l'amené de l'hydrogène seulement temporairement quand la pression dans le système chute d'une certaine mesure, par exemple, de 10 %. Sur les écrans du système de commande, on peut suivre le déroulement d'hydrogénation par un enregistrement de type suivant : 
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Fig. 2.9 :  Méthode industrielle de suivie de l'hydrogénation à l'autoclave  

De plus, le système de surveillance peut intervenir en cas de problèmes, en bloquant l'ouverture de la valve obturatrice – et à la pénurie d'hydrogène, la réaction s'arrête naturellement. 

Notons en passant une variante qui préconise de mesurer le flux : un autoclave de laboratoire équipé d’un réservoir tampon à deux valves obturatrices (Fig. 2.10). 
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Fig. 2.10 :   Mesure volumétrique du flux

Si nous revenons à la pratique industrielle, dans la littérature,  il est quelquefois recommandé de mener l'hydrogénation au brassage réduit. Dans ce régime, l'énergie d'activation apparente baisse et le système est mieux contrôlable. De l'autre côté, il n'est pas très économe de travailler dans un autoclave à la haute pression, si on peut travailler à la pression plus basse mais au brassage plus efficace. De plus, chaque prolongement du temps de processus menace la sélectivité. 

Dans les mesures cinétiques, la méthode volumétrique de suivie n'est pas toujours idéale. La fluctuation de la pression est déjà impropre pour les mesures cinétiques, mais il y a un problème au niveau de la température : la température change à chaque dosage de l'hydrogène, de l'ordre de quelques dixièmes de degré, un effet qui est néfaste pour le suivi cinétique. 

Méthode de suivie au bilan thermique

En général, une réaction exothermique est accompagnée par un dégagement de la chaleur. Pour emmener cette chaleur, un gradient de température doit se produire. Ce gradient est en relation avec la quantité de la chaleur dégagée, donc avec la vitesse de réaction. Si nous quantifions ce phénomène, nous retrouvons une méthode bien naturelle de suivi d'une réaction chimique dans un autoclave. 

Le bilan de chaleur et de températures dans le système d'un autoclave est bien compliqué. Par exemple, seule la capacité thermique du corps en acier est comparable avec la capacité du milieu réactionnel propre. 
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Fig. 2.11 :  Transfert de la chaleur dans un autoclave : des résistances et des capacités

Nous voyons que le transfert de chaleur se fait par un réseau infini des capacités et des résistances. On peut quand-même faire des simplifications, par exemple prendre les températures T et T1 pour identiques et aussi ? ; supposer que la température T2 est beaucoup plus proche de la température T1 que de la température T3, autrement dit, que la résistance au transfert de chaleur est concentrée à l'interface entre la vase de l'autoclave et le caloporteur. En conséquence, nous essayons de représenter tout le système par une seule capacité et une seule résistance,
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[2.11]             

et nous dressons un bilan thermique extensif, c'est-à-dire, qui englobe tout le système réactionnel et tout l’autoclave :
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[2.12]

où


∆H
Enthalpie molaire de la réaction

nH
Consommation globale de l'hydrogène

x
Conversion

k
Coefficient global du transfert de chaleur

T
Température du milieu réactionnel

TC
Température de caloporteur

t
Temps

C
Capacité thermique du système

∆Tad
Différence adiabatique de température [K]

K
Constante de refroidissement du réacteur.

Pour les présentations graphiques, il est commode de définir encore le paramètre "S" qui donne le bilan dans forme différente :
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[2.13]

Pour dT/dt =0,  l'équation devient S·r = T – TC . C'est-à-dire : le produit S·r exprime la différence de température, si la réaction se déroule pendant un temps suffisamment long à la vitesse constante.

Revenons au bilan thermique [2.12] qui englobe deux constantes, K et  ∆Tad. Les deux constantes ne sont pas indépendantes, elles sont liées par l'intégrale du bilan thermique,
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[2.14]

où


x(t)
Conversion finale

T(t)
Température finale

T(0)
Température initiale (pour x=0)

On peut donc énumérer la constante ∆Tad à la base de la valeur K. La valeur K est à évaluer par une expérience simple ; on laisse tempérer la solution sans catalyseur donc sans la réaction chimique (r=0), donc  
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[2.15]

Pour obtenir un gradient initial de température on peut, par exemple, jeter dans la solution de l'autoclave un morceau de la neige carbonique.  

Il est temps de vérifier le modèle par les expériences. Fig. 2.12  compare les conversions calculées d'après ce modèle avec les analyses GLC.   

[image: image40.png]0 10 20 t(min) 30




Fig. 2.12 :  Vérification de la méthode analytique pour l’autoclave de la Fig. 2.4, en comparaison avec les analyses GLC (points noirs). Les courbes sont calculées au bilan thermique avec les valeurs de constante K, en min-1 :   a – 0,9 ; b – 1,8 ; c – infini  

La comparaison justifie la méthode. Même avec une valeur erronée de K (valeur correcte : 1,8 min-1 à l'agitation 2500 min-1), les courbes calculées sont très proches du résultat des analyses directes. Il est vrai que la réaction chimique en question se déroule à la vitesse presque constante ; les vitesses calculées au commencement et vers la fin, donc dans les zones de changement de température plus prononcées, seraient moins convaincantes (voir par exemple, Fig. 2.14 plus loin).  

En conclusion, le bilan thermique représente une méthode analytique qui est simple et efficace.  Ce qui était problématique dans notre série d’expériences, c’était la mesure de température par thermocouples, les capteurs qui ne donnent que 50 µV/K. Même avec les voltmètres les plus modernes, il est presque impossible de passer la sensibilité au-delà de 0,1 K. Mais il y a au marché les capteurs Pt100 dont la précision est 100 fois plus élevée, même avec les systèmes industriels banals d’acquisition de donnés.    

Sur la Fig. 2.13  nous présentons quelques courbes de vitesse, mesurées sous différentes pressions d'hydrogène. Sur l'arrête droite nous retrouvons l'échelle r·S, qui donne l'idée sur le réchauffement de la mixture réactionnelle par la chaleur dégagée – le réchauffement fait presque 20 K sous certaines conditions. Comme une règle générale nous dit que les réactions chimiques doublent la vitesse chaque fois où la température augmente de 10 K, les courbes de Fig. 2.13 n'offrent aucune idée sur la cinétique à la température constante. 

Nous allons maintenant proposer une méthode de traitement des données chargées par le transfert externe de la masse et de chaleur, qui donne les données isothermes, purement cinétiques. La méthode n’est pas générale mais pour le moment, elle a l’avantage d’être très instructive.
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Fig. 2.13 :  Vitesse d'hydrogénation à la conversion x=0,5 en fonction de la pression. Les courbes discontinues – les points expérimentaux, les courbes calculées aux points plaines voir plus loin. Température TC; en °C :  

1 – 30, 2 – 40, 3 – 50, 4 – 70.       

Procédé d'élimination de l'effet du transfert externe d'hydrogène et de température

Le traitement des données expérimentales que nous allons présenter est extensif, c'est-à-dire, il exige un volume constant de la mixture réactionnelle et la constances des effets externes. On a étudié l'hydrogénation du nitrobenzène (10 mL du nitrobenzène dans 30 mL d'alcool éthylique) sur le catalyseur 3 % Pd/C (100 mg) sous la pression d'hydrogène, aux conditions où les effets de transport de chaleur et de matière ne sont pas négligeables. Nous commençons par l'équation [2.7] (voir plus haut),   RD = ND·(P – PS) . Pour évaluer la valeur du coefficient global de transport de l'hydrogène ND, on procède à la série des expériences réalisées à la pression relativement basse et à l'overdose du catalyseur. 

Fig. 2.14  présente quelques expériences d'hydrogénation à l'overdose du catalyseur. Les courbes de conversion sont calculées à la base des courbes de température. Ne pas porter attention à la course de courbes aux conversions très basses et très élevées où la méthode de dérivation numérique échoue à cause de changement trop brutal de la température. Nous constatons qu'à la dose de catalyseur relativement basse, donc dans les conditions cinétiques, la réaction est pratiquement de l'ordre zéro par rapport au substrat. 

Paradoxalement aux overdoses de catalyseur, donc dans les conditions diffuses, la vitesse diminue avec la conversion ; c'est l'effet de la solubilité de l'hydrogène dans les milieux réactionnels, voir les points de solubilité mesurée.   
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Fig. 2.14 : Vitesse d'hydrogénation (r) en fonction de la conversion à 40 °C, 0,29 MPa – courbes 1 – 5 et la solubilité de l'hydrogène (α) à 25°C – points des solutions simulant la composition de milieu réactionnel (hors catalyseur). Quantité du catalyseur, en g : 1 – 0,1 ; 2 – 0,3 ; 3 – 0,7 ; 4 – 1,2.  

Dans le texte suivant, nous allons nous limiter aux vitesses au taux de conversion x=0,5. Sur la Fig. 2.15, vous retrouvez les données de la Fig. 2.14 mais aussi les mesures à la température plus élevée.
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Fig. 2.15 : La vitesse apparente en fonction de l'overdose du catalyseur à la pression de 0,29 MPa. Température TC :  ●1 – 40 °C (points plains), ○2 – 70 °C (points vides).

Les données de la Fig. 2.15  rendent possible l'évaluation de la valeur ND , comme (voir [2.7]) pour PS → 0, ND = RD/P. Le phénomène de transport semble indépendant de la température. 

Sur la Fig. 2.13, nous avons présenté la vitesse d'hydrogénation en fonction de la pression d'hydrogène, mais les courbes mesurées (point vides) étaient influencées du transport de la masse et de la température de tel degré, qu'elles n’étaient pas déchiffrables. Il faut absolument les épurer de l’effet de transfert externe de chaleur et de matière. La méthode proposée sur les lignes suivantes est loin d’être universelle, mais elle a l’avantage d’être très instructive. 

Le rajustement exige une hypothèse sur la forme de l'équation de vitesse, le plus raisonnable est de supposer
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[2.16]

Cette équation est à la base d'un algorithme d'itération où on évalue la valeur de m et à l’aide d'un graphique, on évalue la valeur de l'énergie d'activation. 

Le graphique suivant (Fig. 2.16) présente, en  coordonnées d'Arhénius, les deux sets de données de Fig. 2.15  - à gauche les valeurs mesurées, à droite les valeurs corrigées. Les lignes à gauche divergent, tandis que les lignes à droite, évaluées à la base de l’équation [2.16], sont déjà presque parallèles. 
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Fig. 2.16 :  A gauche – la vitesse r à l'échelle logarithmique, en fonction de la température à l'échelle d'Arrhénius 1/(T+273). A droite – le même pour les vitesses corrigées  avec m = 0,5.  La pression P, en MPa : 1 – 0,3; 2 – 1;  3 - 3; 4 - 6; 5 – 10.  Les points indiqués par les croix représentent les vitesses cinétiques pour la température (ligne verticale, hachurée) T0 = 40 °C.  

Les points isothermes (40 °C) de la Fig. 2.16 sont présentés sur la Fig. 2.17 (la suivante) en fonction de la pression aux coordonnées logarithmiques. Il en sorte de reprendre le cycle d'itération avec la valeur m = 0,42.
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Fig. 2.17 :  La vitesse rkin en fonction de la pression P dans les coordonnées logarithmiques. Le repérage des points est identique à la Fig. 2.16. 

Le résultat de tous ces efforts était déjà présenté sur la Fig. 2.13 : il y a des courbes mesurées (points vides, courbes discontinues) et les courbes corrigées (points plains, courbes continues) aux températures Tc, en °C : 1 – 30 ; 2 – 40 ; 3 – 50 ; 4 - 70.  

Pondération des résultats

Vu une certaine pénurie des résultats expérimentaux, il est raisonnable de regrouper tous les résultats sur une seule courbe. On peut rapporter tous les points à une seule température, par exemple, à T0 = 40 °C, mais sans oublier que les points mesurés à la température plus proche de cette température sont plus dignes de foi. Il faut aussi se méfier des points qui ont subi les larges corrections au transport de la masse. Dans ce contexte, il est raisonnable d’opérer une certaine pondération, par exemple
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Fig. 2.18  reprend tous les points de la Fig. 2.13, remis à la température T0 = 40 °C. Ces points (vides) étaient pondérés par WD pour donner les points plains. On a fait la régression de ces points plains par quatre courbes comme suit :

(a)
[image: image48.wmf]P

b

P

b

W

r

kin

+

×

×

=

12

11




(b) 
[image: image49.wmf]P

b

P

b

W

r

kin

+

×

×

=

22

21


(d) 
[image: image50.wmf]m

kin

P

b

W

r

×

×

=

4

 


(c) 
[image: image51.wmf]P

b

W

r

kin

×

×

=

3






[image: image52.png]0,02
Tin

()

0,01

P (MPa) 10



  

Fig. 2.18 : Vitesse d'hydrogénation rkin en fonction de pression P en approximation par quatre modèles (a) – (d). Les points mesurés (vides) rapportés à la température Tc = 40 °C et les valeurs pondérées (points plains) à la pression donnée. 

Chaque modèle de la Fig. 2.18 correspond à une vision de la réaction, suivant (a) la vitesse est déterminée par l'adsorption d'hydrogène en forme moléculaire H2, le modèle (b) fait l'hypothèse de l'adsorption d'hydrogène en forme atomique (H), les autres modèles correspondent à un taux blafard de couverture de la surface… 

Interprétation des données expérimentales

« Avec quatre paramètres, on peut déjà dessiner un éléphant. » C’est un constat un peu amer qui clôture beaucoup de discussions…
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Fig. 2.19 :  La pratique d'interpolation (à droite un traitement du serpent boa, proposé par Antoine de Saint-Exupéry.)  

Pour revenir aux choses sérieuses,  la Fig. 2.18 nous montre, qu'il est toujours possible d'interpoler les points expérimentaux par une courbe, mais qu'il n'est pas possible de trancher sur plusieurs modèles, si le nombre des points expérimentaux n’est pas suffisant. Ici pour trancher, il a fallu peut-être d'ajouter un seul point à la pression plus élevée…   

Encore un mot sur la reproductibilité des essais en hydrogénation catalytique. En générale, pour mener une série cohérente des expériences cinétiques, il faut prendre des soins minutieux, à la limite de la superstition. Il faut utiliser un seul ballon d'hydrogène pour toute la série d'expériences. Il faut disposer d'une quantité excédentaire du catalyseur et si possible, éviter le catalyseur fraîchement préparé. Bien secouer le flacon de catalyseur avant l'usage. Quelqu'un est fier d'utiliser des ingrédients frais, mais si vous commencez chaque matin de vos activités par la distillation du substrat frai, l'hydrogénation ne donne jamais des résultats cohérents. Ici, la bonne méthode consiste à distiller le substrat une fois et de stocker ce réactif sous l'azote aux doses précises (par exemple, de 25 mL au juste) dans les fioles scellées ou dans les bouteilles bouchonnées au téflon. Pour chaque expérience, videz une fiole (vérifiez la dose par un pesage différentiel). Nous avons déjà parlé des problèmes avec l'humidité ; pour les éviter, utilisez un diluant d’eau si possible : dans les expériences présentées dans le texte précédent, on utilise 25 % vol. du nitrobenzène dans l'alcool éthylique ou butylique. Soyez prêts à effectuer des séries d'expériences préliminaires pour bien maîtriser toute la technique d'expérimentation. A la fin, vous avez la chance d'obtenir des résultats présentables, bien qu'ils ne soient pas toujours convaincants. 

3.  Hydrogénation en phase gazeuse
Lit catalytique

Dans le chapitre précédent, nous avons décrit l'action du catalyseur hétérogène finement pulvérisé. Lu but de la pulvérisation était à obtenir une grande surface catalytique pour une masse catalytique donnée. Quelquefois, il est préférable d'utiliser un lit compact de grains ou de tablettes catalytiques. Les deux arrangements typiques sont :

· Sous une atmosphère à l'hydrogène, les grains du catalyseur sont arrosés par un substrat en phase liquide, le gaz passe soit au courant parallèle, soit en contre-courant;

· Le gaz à l'hydrogène, saturé par le substrat, passe sur le lit de grains ou de tablettes de catalyseur.

La première méthode est utilisée par exemple dans l'industrie alimentaire - la fabrication de la margarine par le durcissement des huiles végétales, la conversion du fructose au sorbitol, etc. 

En général, les réactions d'hydrogénation dégagent une grande quantité d'énergie, ce qui pose le problème de l'évacuation de la chaleur de réaction. On peut partager le catalyseur en plusieurs étages qui sont intercalées par les sections de réfrigération ou mettre les serpentins de refroidissement directement dans le lit. La solution de choix est quelquefois un réacteur tubulaire, le catalyseur est dans les tubes et le réfrigérant est à l'espace inter-tubulaire. 

S'il y a de la phase liquide, une question importante est la distribution régulière du liquide sur toute la surface du catalyseur. Avec un flux vaporisé le problème est mois pertinent, quand-même, je me souviens d'une situation bizarre. Il s'agissait de l'hydrogénation en réacteur tubulaire, qui était complété à sa sortie par un pot catalytique pour convertir les traces résiduaires du substrat, voir la Fig. 3.1. 
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Fig. 3.1 :  Un réacteur tubulaire au refroidissement inter-tubulaire, complété par un réacteur adiabatique          

L'interconnexion des réacteurs était réalisée par un tuyau qui débouchait directement au fond du réacteur adiabatique. Le réacteur adiabatique était en forme d’un réservoir simple, rempli par une souche du catalyseur en tablettes. Le diamètre de tuyau d'interconnexion de deux réacteurs était choisi suivant l'art de métier, qui prescrit pour le transport de gaz la vitesse linéaire entre 15 et 30 m/sec. Un jour à l'inspection du réacteur adiabatique nous avons constaté, que le pot était absolument vide. Evidement, le flux gazeux avait réussi de défoncer la couche de tablettes, les mettre à l'état fluide et de les souffler ailleurs. Cette petite histoire nous rappelle, qu'il existe aussi des réacteurs au lit catalytique à l'état fluide.  

Passons maintenant au réacteur tubulaire avec son lit catalytique. La question cruciale est la stabilité mécanique des particules du catalyseur. La désintégration des particules augment la perte de charge et risque d'aboutir jusqu'au bouchonnement du réacteur. Nous savons que la réaction se déroule sur les sites d'activité à la surface du catalyseur, donc il faut avoir une surface énorme, jusqu'à plusieurs dizaines de mètres carrés par gramme. Il s'agit des structures fort poreuses et à priori, la dureté de telles particules est limitée. Le catalyseur peut être fabriqué par plusieurs procédés :               

· Imprégnation d'un support par la solution du métal active. Les métaux nobles sont onéreux, donc il est naturel de prendre la céramique poreuse et de l'imprégner par le sel du métal. En général, la stabilité mécanique du support est très bonne, l’exemple fait la charge des pots catalytiques de voitures.

· Précipitation d'un mélange des substances chimiques en solution et le pressage de cette masse pour obtenir les tablettes. Suit la calcination qui provoque le dégagement des gazes, le procédé ressemble à la fabrication de la chaux.  Le produit est bien poreux mais de dureté souvent très délicate, donc il faut trouver un bon compromis entre les qualités mécanique et les qualités catalytiques. S’il s’agit des catalyseurs d'hydrogénation, ils exigent souvent une réduction avant l’utilisation. Dans ce cas, la dernière étape de fabrication après la réduction est la passivation, qui facilite le transport et la manipulation sur les lieux d'exploitation. 

· Encore une petite histoire, concernant la fabrication de l’aniline. Pour une hydrogénation en phase liquide, on utilise souvent le catalyseur dit Nickel de Ranney. Le catalyseur commercial en poudre fin est fabriqué par le lessivage de l'alliage de nickel et d'aluminium par une solution caustique (2 Al + 2 NaOH + 6 H2O → 2 Na[Al(OH)4] + 3 H2). La fabrication d'aniline en phase gazeuse est caractérisée par le dégagement de la grande quantité de chaleur ; l'alliage du cuivre et de nickel est un très bon conducteur de chaleur, il était donc intéressant d'expérimenter cette hydrogénation dans un réacteur tubulaire chargé des grains de l'alliage, qui a passé un traitement superficiel au lessivage. C'était un échec quand-même comme à quelques dizaines d'heures, le lit se désactivait complètement à cause, probablement, d'un fluage ou un autre changement de structure de grains.                 

En conclusion, les caractéristiques principales d'un lit catalytique sont : l'activité, la sélectivité, la longévité – une stabilité chimique mais aussi une stabilité mécanique, comme l’augmentation excédentaire de la perte de charge des tubes exige la décharge prématurée du lit de catalyseur. Ce qui est néfaste pour la stabilité mécanique, c'est surtout chaque discontinuité dans le régime du réacteur, un brusque changement de températures, surtout lors de la mise en service trop brutale, les arrêts de production, etc. et aussi la variation de qualité en impuretés chimiques dans le flux, comme la teneur en soufre au gaz d'hydrogène etc. 

Il y a aussi le problème du non-homogénéité du lit catalytique. Sur l'image suivant, il y a une partie de la plaque tubulaire d'un réacteur industriel avec les ouvertures des centaines de tubes. A la fin du cycle catalytique, quand  on ouvre le ciel du réacteur, on constate la contraction du catalyseur déjà épuisé, mais le niveau de la masse catalytique varie d'un tube à l'autre. De plus on constate une variation considérable de la perte de charge d'un tube à l'autre  ( Méthode d’inspection : au flux constant d’un gaz par le tube, la perte de charge est représentée par la valeur de pression à l'entrée du tube). Ce problème commence déjà à la fabrication du catalyseur, une fabrication à lots plutôt artisanale – il y a les lots individuels à la presse à tablettes etc., donc à la livraison, chaque baril de catalyseur a sa propre histoire. Un autre problème fait le chargement du réacteur : pour éviter les discontinuités et les trous dans le lit, on utilise au chargement un entonnoir, dont le tube est bien moindre que le diamètre des tubes du réacteur ou mieux encore, on pose un gabarit aux trous moindres que l’ouverture des tubes, ce qui au niveau des tubes, mélange le catalyseur provenant de plusieurs barils. 
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Fig. 3.2 : Une partie de la plaque tubulaire d'un réacteur industriel…

Appareillage de l'hydrogénation en phase gazeuse

« Une bonne méthode rend souvent plus de services qu'une spéculation hautement traitée. » Je lisais cette phrase en épigraphe d’un livre sur psychanalyse de Hans Selye, je m'en souviens bien, mais je n'ai pas retenu qui était le vrai auteur de cette phrase. En tout cas en ce qui concerne l'appareillage décrit sur les lignes suivantes, sa conception provient de nous même. 

Nous allons retracer le développement du procédé industriel de la fabrication d’aniline. Dans notre pays, la fabrication industrielle se fait en phase vapeur et elle consiste à introduire au lit catalytique le flux de l’hydrogène saturé du nitrobenzène vaporisé. L’aniline se forme suivant l’équation
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[3.1]
La fabrication industrielle se fait au nœud de réacteurs suivant le schéma :   

[image: image57.wmf] 

Refroidissement

 

et séparation

 

Réacteurs

 

Circulation

 

Nitrobenzène

 

Hydrogène 90 

%

 

Hydrogène 80 

%

 

Vapeur d’eau

           Aniline

 

Evaporation

 

 Eau

 


Fig. 3.3    Schéma simplifié du nœud de réacteurs

Le réacteur industriel est tubulaire complété par un réacteur adiabatique (Voir Fig. 3.1.)  Le catalyseur est en pellettes cylindriques de taille de l'ordre de 5×5 mm. La chaleur de réaction est récupérée dans la vapeur de l’eau aux parois externes des tubes du réacteur tubulaire et la quantité de la chaleur récupérée est suffisante pour la distillation du produit brut, ce qui fait un des avantages de la production en phase vapeur. Dans le texte suivant nous allons parler du "Cycle catalytique", ce qui est la longévité du lit catalytique jusqu’à son rechange.

L'aniline est une commodité. La qualité du produit doit être impeccable, mais pour réussir au marché, il faut se battre au niveau des frais de fabrication. Nous avons accentué deux paramètres :

1° 
Comme la séparation des traces de la matière première de l'aniline est onéreuse, il faut arrêter le cycle catalytique aux premières traces du nitrobenzène à la sortie du nœud de réacteurs. Mais chaque rechange du lit catalytique pèse sur l'économie (perte du temps de production, prix du catalyseur, logistique, écologie etc.).

2° 
Les frais de soufflage des gaz, en fonction de la perte de charge du réacteur, font un poste assez important dans les frais de fabrication. Jadis, les particules de catalyseur avaient la tendance de se désintégrer et quelquefois, il a fallu stopper le cycle catalytique prématurément à cause du bouchonnement complet de tubes du réacteur. 

Donc c’était le choix du catalyseur et l'optimalisation des paramètres qui faisait l'objet, sur notre unité pilote, de nos 23 cycles catalytiques d’expérimentation. Chaque cycle durait entre 200 – 1700 heures.      

L'unité pilote est sur la Fig. 3.4.  Dans l’expérimentation du procédé, on utilise un réacteur tubulaire à un seul tube. Le tube est équipé d’un manchon concentrique, alimenté par de l’eau bouillant. On laisse bouillir l’eau sous pression contrôlée, donc a une température constante. Notez que pour assurer l'alimentation en eau liquide et sa circulation, on gaspille de la vapeur dans un condensateur.
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Fig. 3.4 :  Installation: 1 - Stabilisation de la pression (régulateur) et du débit (valve) des gaz a l’entrée (H2/N2),  2 - Pompage du nitrobenzène,  3 - Lit de céramique « Raschigs » à l’évaporateur,  4 – Manchon d’évaporateur,  5a,5b - Amené de la vapeur d’eau 3,6 MPa,   6a,6b – Purge d’eau,  7 - Réacteur,   8 - Capillaire d’échantillonnage,  9 - Faisceau des thermocouples, 10 – Enregistrement de température,   11 - Contrôle de pression a la sortie vapeur, 12  - Débitmètre,  13 - Refroidisseur à l’eau,  14 - Condenseur, 15 - Actionnaire au pas fixe,  16 - contrôle de pression à la sortie gaz
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Fig. 3.5 :   Réacteur tubulaire: 1 - Faisceau de thermocouples, 2 - Sonde axiale, 3 - Capillaire d’échantillonnage, 4 - Soudure d’un des thermocouples, 5 - Manchon au caloporteur, 6 - Lit du catalyseur,  7 - Matériau inerte (Raschigs)

Le détail du réacteur est sur la Fig. 3.5. Le réacteur est un tube de 36 mm au manchon de l'eau bouillante. A l'axe du réacteur, il y a une sonde de mesure de température. La sonde cache un faisceau mouvant d'une douzaine de thermocouples, ce qui est une vraie astuce. Le problème était le suivant : pour mesurer le profil de température tout au long du lit, il aurait fallu quelques 150 thermocouples,  ce qui n'était pas réalisable dans une sonde de diamètre limitée.

De l'autre côté, le mesure de ces 150 points par un seul thermocouple exige de s'arrêter 150 fois à 30 secondes pour stabiliser la température mesurée, ce qui n'est pas acceptable, on ne peut pas stabiliser les conditions de réaction pour un temps si long (75 minutes). L'astuce consiste donc à installer un faisceau de quelques 12 thermocouples, espacés de 30 cm, et de les déplacer par le pas de 2 cm sur une piste de 30 cm. Le capture de température sur ces 12 thermocouples est instantanée, donc le temps de mesure fait 15 fois 30 secondes, ce qui représente 7 – 8 minutes environ. Nous parlons de trêves de 30 secondes, le temps nécessaire pour la stabilisation de température avant chaque mesure est optimisé par un système numérique de surveillance. Notons aussi qu'un thermocouple à sa 16ème position se trouve à la 1ère position d’un autre thermocouple, ce qui sert à vérifier le bon fonctionnement du système de mesure. Le faisceau était composé des thermocouples blindés, chacun de 0,5 mm de diamètre ; pour glisser le faisceau, il suffisait une sonde de 3 mm de diamètre interne, mais on variait le diamètre de la sonde d'un cycle à l'autre pour simuler l'utilisation des réacteurs de différant diamètres ; mais les expériences présentées dans le texte suivant se déroulées avec une sonde 10×1, donc au diamètre interne de 8 mm.

Une vraie astuce était notre système d'échantillonnage. Nous utilisons le profile axial des températures pour calculer le profile de concentration, voir plus bas. Mais ce calcul est-il juste? Pour le vérifier, il faut prendre les échantillons de la mixture réactionnelle le long du lit catalytique. La méthode qui se propose naturellement consiste à installer quelques points d’échantillonnage, mais la réalisation des ramifications au tube réactionnel, qui est à l'intérieur du manchon pressurisé, représente un sérieux problème technique. Pour contourner cet obstacle, nous avons installé, dans le lit catalytique, le long de la sonde thermométrique, un capillaire qui débouche à l’extérieur à la tête du réacteur. Le capillaire est de diamètre externe de 1mm. En tirant le capillaire pas à pas, on peut prendre les échantillons de la mixture réactionnelle tout au long du lit. L’occasion est unique - une fois le capillaire tiré, il ne peut plus être repoussé dans le lit - mais en répétant l’expérience après chaque renouvellement du lit catalytique, on obtient une base des données assez vaste pour vérifier le bilan thermique. 

Le profil de température, qui est court et aigu les premières dizaines d’heures, se prolonge et aplati dans le temps - voir Fig. 3.6. Les profils sont identifiés par l'heure de service, par exemple, le libellé "25" signifie l'heure 25 du temps compté à partir du commencement d’alimentation en nitrobenzène au cycle d’hydrogénation en question. Remarquez que par exemple, le catalyseur a la coordonnée 1,5 m ne vient pas en service qu’après une centaine d’heures et vers l’heure 300, tout se déroule en amont de la coordonnée de 2 m. Au moment ou le profile toucherait la fin du lit (ici, coordonnée 2,7m), on pourra constater l’apparition massive du nitrobenzène a la sortie du réacteur et c’est l’heure pour renouveler par la recharge du lit catalytique. Ce qui signifie que dans la pratique industrielle, le suivi du profile de température est un moyen de prévision. 
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Fig. 3.6 : Avancement du cycle d’hydrogénation N° 20 entre les heures 3 et 308. Les heures respectives voir la légende  

Note : Pourquoi le profile ne commence-t-il pas a la coordonnée 0 ? La coordonnée 0,00 correspond au niveau du catalyseur dans le tube fraîchement rempli, donc avant la réduction. Lors de la réduction, aussi que pendant l’hydrogénation, le lit catalytique devient plus compact. Le tube est vertical, le bas du lit est fixe, alors c’est le commencement du lit qui se déplace.

Le profil de température a une structure fine, qui est presque parfaitement reproductible. Fig. 3.7 présente quelques profils, mesurés dans un délai du temps relativement court, et Fig. 3.8 présente la même situation un peu plus en détail. La reproductibilité des mesures est bien surprenante, vu le fait que le faisceau des thermocouples glisse librement dans la sonde de 8 mm diamètre interne et que les extrémités de thermocouples ne sont pas forcées d’entrer en contact immédiat avec la paroi interne de la sonde. 
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Fig. 3.7 :   Reproductibilité des mesures du profile de température. Le cycle N° 20, diamètre de la sonde de 10 mm, les heures respectives voir la légende.
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Fig. 3.8 :   La structure fine du profile de température (un détail de la Fig. 3.7)

Ne pas confondre la structure fine du profile de température, parfaitement reproductible, avec les problèmes techniques de mesure. A titre de comparaison, nous présentons à la Fig. 3.9 les ennuis, que nous avions pendant une certaine période du temps avec le thermocouple N° 9. Les fluctuations de température étaient aléatoires, chaotiques. La cause des troubles était un mauvais contact électrique.
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Fig. 3.9 :  Les troubles avec le thermocouple N° 9. Le cycle N° 20, les heures respectives voir la légende.
Bilan thermique

Le calcul du bilan thermique au réacteur en phase vapeur sur un lit catalytique, est pratiqué depuis plus qu’un demi-siècle (K.B.Wilson, 1949). La procédure varie suivant l’auteur. Nous allons retracer, d'une certaine manière, la procédure que nous avons décrit dans le chapitre confié à l’hydrogénation à l’autoclave – le principe est le même.

Sur une longueur infinitésimale du lit catalytique dz, le bilan thermique est composé de trois termes: 

· Différence de l’enthalpie du flux réactionnel entre la sortie et l’entrée, G·cP·dT/dz,

· Chaleur dégagée par la réaction chimique, -ΔH·r,  

· Chaleur transférée au caloporteur, U·(T-TC),


 






[3.2]

T 
Température au lit catalytique [K]
TC 
Température du caloporteur  [K]
G
Flux massique par unité de la section du lit, kg.s-1m-2
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Capacité thermique moyenne, J.kg-1K-1
ΔH
Enthalpie de réaction, J.mol-1
r
Vitesse de réaction,  mol.s-1m-3
U
Coefficient du transfert massique, J.s-1K-1m-3
Pour TC constant, on peut substituer





 





[3.3]

La vitesse de réaction peut être exprimée comme












[3.4]

n0 
Débit en nitrobenzène par unité de la section du lit, mol.s-1m-2 
x
Taux de conversion
ce qui permet de définir deux coefficients complexes,




 






[3.5]












[3.6]

ΔTAD 
Différence adiabatique de température [K]
K
Constante de refroidissement, m-1
Après un réarrangement, le bilan thermique se présente en équation bien simple,




 




[3.7]

d’où on obtient, par l’intégration, 








[3.8]

T0 
Température a l’entrée du lit catalytique [K]
T
Température a la coordonnée z [K]
x
Taux de conversion a la coordonnée z
z
Coordonné axial du lit, m
Pour arriver jusqu’ici, nous avons passé sous silence quelques hypothèses et simplifications. Nous n’allons pas nous arrêter qu’à un problème pratique, un problème numérique. Pour simplifier l’exposé, nous prenons x=1 et la valeur nulle de l’intégral du côté gauche de l’équation [3.8], ce qui donne
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[3.9]

Ce qui est l’équation à 3 termes du type 8 = 3*2, autrement dit, il faut établir deux de trois valeurs, tandis que la troisième doit être balancée de manière à obtenir l’égalité. L’intégral de température est une valeur arbitraire, on ne peut pas la changer au risque de ne pas rester sur l’échelle de x=0 à x=1. Il faut donc soit calculer ΔTAD  à la base de K, soit énumérer K sur la base du ΔTAD .  

Notre méthode est dérivée de la méthode de Wilson (en 1949), qui calculait la « Constante de refroidissement effective » (K) à la base de la valeur théorique de ΔTAD , calculée en principe, suivant l’équation 3.5.  L’analyse dimensionnelle nous dit que c’était faux : l’unité de K est [m-1], dont cette constante est indépendante de l’échelle thermométrique, tandis que l’unité de ΔTAD  est [Kelvin], donc sa valeur dépend de l’échelle thermométrique.  En réalité, nous ne savons rien sur la température mesurée, T. Est-ce la température moyenne sur la section du catalyseur ? La température à une certaine profondeur du grain du catalyseur ? 

Mais si la température T est directement proportionnelle à la « vrai » température, la valeur de K est toujours correcte. Dans le suivant, nous utilisons les valeurs K calculées à la base du réchauffement spontané du flux dans les Raschigs en amont du lit catalytique. Notons en passant que la valeur de ΔTAD calculée à la base de K (l’équation 3.9) fait approximativement 2/3 de la valeur théorique, calculée suivant l’équation 3.5.   
Nous ajoutons un exemple de l’évaluation de l’influence de l’incertitude de la valeur de la constante de refroidissement K sur la profile de vitesse. On essaie de calculer les profiles de vitesse avec la valeur K tirée des calculs des critères et avec celle-ci divisées par deux et au contraire, avec la valeur multipliée par deux. Pour les trois valeurs de la constante différentes, la partie centrale du profil des vitesses est presque identique (Fig. 3.10). 
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Fig. 3.10 :  L’effet de la valeur de la constante de refroidissement sur le calcul du profile de vitesse. Profil de température Cycle N° 20, Heure 318.  K = 5m-1,  K =  10,17m-1, K =  20m-1.

Nous voyons qu’un choix non adéquat de la constante de refroidissement, K, a ces répercussions graves surtout sur les segments ou la température varie considérablement – au commencement et vers la fin du profile. Sur la section de chute de température, nous pouvons même arriver à la vitesse négative. En ce qui concerne la variation brusque des vitesses, due à la structure fine du profile de température (voir Fig. 3.8), il faut examiner plutôt l’intégrale des vitesses sur un certain segment que la vitesse a un point concret, en d'autre mot, le profile de concentrations plutôt que le profil de vitesses. 

En conclusion : En se basant sur le profile axiale de température, on peut calculer le profile de vitesse et surtout, un profile de concentration. Le calcul donne les valeurs bien précises là où les variations de température sont les moindres, c’est à dire, à la partie centrale du profil de température. 

Traitement numérique

Le traitement numérique utilisé pour calculer les profils de vitesse présentés sur la Fig. 3.10 est basé sur la différenciation simple. Si nous désignons t[i] le champ des températures TAXE - TC, i allant du point N° 1 jusqu’au point N° 136 (pour un profile de 2,7m) et r[i] le champ des valeurs dx/dz, 
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[3.10a]
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[3.10b]

ΔTEF    
La valeur effective utilisée pour ΔTAD  dans les calculs numériques. 

Si nous comparons la courbe de température de la Fig. 3.10 avec la courbe de vitesse calculée, nous constatons que la courbe de vitesse est beaucoup plus tourmentée.  A la base des courbes de conversion, il est possible d’opérer la différentiation par les formules de Taylor, mais nous avons décidé de combiner l’interpolation par polynôme suivie par la différentiation analytique du polynôme. Donc dans le suivant, nous allons calculer les valeurs dx/dz au traitement des courbes de conversion x() par le calcul numérique de la tangente. Le lissage de la courbe des conversions est réalisé par la méthode de moindres carrés avec une certaine pondération, opéré sur 21 points c’est-à-dire, sur ±10 points autour du point concerné :

‘Visual Basic

‘Enumération de dx/dz par le calcul de la tangente 

Moindres carrés pondérés, Droite y = a+b*z  ***  Résultat : dx/dz = b 

‘Entrée : le profile de conversion x() et un point concret x(j)

…

n = 0: sz = 0: szz = 0: szy = 0: sy = 0

For k = -10 To 10       



'Plage 20*0,02 = 0,4 m

    w = 1: If (k <> 0) Then w = 1 / Abs(k)
'Pondération – le poids w

    z = (j + k) * 0.02



'Coordonnée longitudinale, pas à 20 mm

    y = x(j + k)




'Valeur de la conversion

    n = n + w




'Sommations pondérées

    sz = sz + w * z

    szz = szz + w * z * z

    szy = szx + w * z * y

    sy = sy + w * y

Next k

b = (n * szy - sz * sy) / (n * szz - sz * sz)
'b : dx/dz au point x(j)

Nous avons donc « embellis » les courbes dx/dz par le lissage, sans altérer leur message.  

Dans le reste du chapitre, nous allons discuter uniquement les courbes do conversion, mais nous retrouvons les courbes de vitesse, toujours élaborées à la base d’interpolation par polynôme suivie par la différentiation analytique, au chapitre suivant. 

Application

Nous savons donc de calculer un accroissement de la conversion, Δx à chaque moment sur chacun segment du lit catalytique. En multipliant cette valeur par le débit en nitrobenzène cNB (en kg/h), nous obtenons la quantité du nitrobenzène traité par heure sur un segment concret du lit et par la sommation dans le temps, la quantité globale du nitrobenzène traité sur ce segment. Les courbes suivantes représentent l'activité du catalyseur tout au long du lit catalytique lors des cycles catalytiques N°s 20 – 22. La quantité totale du nitrobenzène traitée jusqu'à une certaine heure est donnée par toute la surface au-dessous de la courbe correspondante. 
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Fig. 3.11 :  Déroulement des cycles N° 20 – 22, la quantité du nitrobenzène traitée en fonction de la coordonnée du lit catalytique. Les courbes marquées par les symboles sont espacées par 100 heures environ, par exemple dans au cycle N° 20 : ▲ - 100, ■ – 201, ● – 300.

L’esquisse en bas et à droite de la Fig. 3.11 nous présente un déroulement idéalisé des courbes, si celles-ci sont prises pour les parallèles. Quand le profile atteint le point (1), la quantité du nitrobenzène traité vers l’heure en question est représentée par la surface du triangle au-dessous de la première droite. Dans le temps, la longueur du profile double vers le point (2), mais la quantité du nitrobenzène traité augmente quatre fois. Si on prolonge le lit catalytique au point (3), on a déjà traité la quantité du nitrobenzène 9 fois plus élevée. Nous constatons que la longévité du lit catalytique n'est pas une fonction linéaire de la longueur du lit catalytique, il s'agit plutôt d'une fonction à la puissance carrée. 

Un vieux brevet français propose la fabrication de l'aniline en deux réacteurs tubulaires en série : Quand la capacité catalytique de deux réacteurs en série est épuisée, on met le deuxième réacteur en tête et le premier réacteur, après une vidange et un rechange par un catalyseur frais, va occuper la place avale :
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Fig. 3.12 :  Les deux réacteurs tubulaires en série alternante : 1er cycle d'hydrogénation, 2ème cycle, 3ème cycle… 
A part de l'exploitation optimale de la masse du catalyseur, l'avantage de cet arrangement fait le fait que le flux du nitrobenzène frais ne vienne jamais en contact avec le catalyseur frais, une situation qui risque de provoquer des températures très élevées aux premières heures de la durée du cycle catalytique, ce qui est nuisible pour la stabilité mécanique des grains de catalyseur. Quand-même, le procédé industriel pratiqué dans notre pays n’utilise pas cette astuce. 

Choix des conditions de réaction

La méthode expérimentale consiste à changer les paramètres du processus : débit, rapport molaire hydrogène/ nitrobenzène, température, pression, concentration de l'hydrogène dans le mélange hydrogène+nitrogène. Au déroulement d'un cycle catalytique, quand le régime se stabilise après quelques dizaines d'heures d’exploitation, on change ces paramètres pour un certain temps (1 heure) et on enregistre le profile de température. Le traitement informatique des courbes de température ainsi constituées nous donne les courbes de concentrations.

Tableau 3.1 :  Des essais à court temps au cycle N° HC20 entre les heures 312 – 326  

	Code
	Time [h]
	Tc [°C]
	P [kPa]
	VN [l/h]
	MP
	H2 [%]

	H
	312
	216,1
	244
	1,40
	15,3
	89,8

	
	318
	216,1
	244
	1,40
	14,8
	89,8

	G
	320
	216,8
	198
	0,70
	21,6
	87,2

	
	320,5
	216,3
	199
	0,70
	21,6
	87,2

	F
	323
	216,2
	338
	1,40
	20,7
	87,2

	
	323,5
	215,9
	337
	1,40
	19, 9
	87,2

	E
	322
	216,1
	202
	1,40
	20,7
	87,2

	
	322,5
	216,2
	202
	1,40
	20,7
	87,2

	D
	321
	216,5
	198
	1,40
	10,1
	87,2

	
	321,5
	216,3
	198
	1,40
	9,6
	87,2

	C
	326
	186,0
	243
	1,40
	16,0
	86

	
	326,5
	186,3
	244
	1,38
	16,1
	86

	B
	325
	215,8
	243
	1,40
	15,2
	86

	
	325,5
	216,1
	244
	1,40
	15,2
	86

	A
	324
	216,0
	246
	1,40
	15,2
	33,4

	
	324,5
	216,3
	247
	1,40
	15,2
	33,4

	J*)
	347
	215,5
	246
	1,40
	15,2
	91

	
	351
	209,2
	246
	1,40
	15,0
	91


*)  (J) Après une vidange partielle, voir le chapitre suivant. 

MP = Rapport molaire gazes/nitrobenzène à l'entrée du réacteur

Les profiles observés de température (Fig. 3.13) : 
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Fig. 3.13 Les profiles de températures aux essais de courte durée (Cycle HC20). Les courbes (J) étaient prises après une vidange partielle  

Le long du lit catalytique, le flux du nitrobenzène [l/h] se convertit comme suit (Fig. 3.14) :
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Fig. 3.14 :  L’avancement de la conversion du nitrobenzène tout au long du réacteur (Cycle HC20) 

Vu certaines irrégularités au commencement et vers la fin de la pente, dues à la méthode numérique, nous allons nous concerner seulement à la section de lit entre les coordonnées 0,6 et 1,3 mètres où la conversion avance régulièrement. Nous sommes tentés de constater, par exemple :

A+B
La concentration de l’hydrogène n’est pas critique     

B+C
La température du caloporteur n'est pas critique

D+E
L'effet du rapport molaire nitrobenzène/gaz est très important

E+F
La pression plus élevée accélère la réaction

E+G
L'augmentation du flux de nitrobenzène accélère la réaction

H+B
La vérification, que l'activité du catalyseur n'a pas changée considérablement au cours de cette période des essais de courte durée.
Malheureusement, à l’entrée de la section c’est-à-dire, à la coordonnée 0,6 mètre, la concentration de nitrobenzène diffère d’une expérience à l’autre, donc si la cinétique de la réaction dépend de la concentration de nitrobenzène, les conclusions que nous venons de présenter sont dénuées du tout fondement. La question de la cinétique quantitative, qui fait l’objet du chapitre suivant, est donc cruciale.  

4.  Cinétique d'hydrogénation du nitrobenzène « en phase gazeuse »
Pour le moment, mettons de côté les parenthèses au terme "en phase gazeuse" et discutons l'équation de vitesse de la réaction concernée. Pour établir la cinétique, la méthode expérimentale consiste à changer les paramètres du processus comme : le débit, le rapport molaire hydrogène/ nitrobenzène, la température, la pression, la concentration d'hydrogène dans le mélange hydrogène+nitrogène. Au déroulement d'un cycle catalytique et après des dizaines d'heures, quand le régime se stabilise, on change ces paramètres pour un certain temps (1 heure) et on enregistre le profile de température. Le traitement informatique des courbes de température ainsi constituées nous donne les courbes de concentrations et en conséquence, les courbes de vitesses. A notre unité pilote, un de nos experts a dépensé beaucoup d'énergie pour exprimer l’activité du catalyseur à la coordonné z en fonction des trois variables E, m et n,
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[4.1]

r0(z)
Vitesse de réaction a la coordonnée z, en mol.m-3s-1
A(z) 
Activité du catalyseur à la coordonnée z 

E
Energie apparente d’activation

m
Ordre de réaction par rapport au nitrobenzène

n 
Ordre de réaction par rapport à l'hydrogène

En traitant toutes les données obtenues dans les essais de courte durée lors d'un de nos cycles catalytiques, l'expert a établi l’équation de vitesse,
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[4.2]
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Fig. 4.1 :  Activité (a), vitesse (rd), conversion (x) et température (θ = {T-Tc}/Tc) suivant Pexidr V., Heral V., Chemický průmysl 33, 229 (1983)
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Fig. 4.2 :  L’évaluation des activités par le même traitement, mais pour les données de notre cycle N° 20, heures 312 – 327.   

L’accroissement de l’activité le long du lit est brutal... Pour prouver cette hypothèse, nous avons enlevé une bonne partie du lit catalytique entre les coordonnées 0 et 1,5 m. La mesure après cette vidange partielle du lit était présentée déjà au chapitre précédent sur les Figs. 3.13 et 3.14. Suivant l'équation [4.2] vers la fin du lit, l'activité doit être miraculeuse, comme ce catalyseur qui n'a pas encore converti aucun nitrobenzène, mais nous constatons qu'au contraire, l'activité dans cette région est très basse. L'équation de vitesse comme elle était proposée, est fautive. 

Après des longues trouvailles, nous sommes tombés sur l’équation de vitesse en forme
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[4.3]

et à notre la plus grande surprise, cette équation exprime parfaitement la cinétique étudiée. Voir les Figs. 4.3 – 4.8 :  Les températures, les conversions, les vitesses dx/dz et les activités suivant l’équation dx/dz = A(z)·x, coordonnées 0,4 – 2,4 m. Les conditions d’expériences voir les tableaux.

	Cycle/Heures 20/312 – 20/327    (cNB=0)
	
	

	HEURE
	Tc
	P
	F
	MP
	CH2
	
	HEURE
	Tc
	P
	F
	MP
	CH2

	312
	216
	244
	1,4
	15
	90
	
	323
	216
	338
	1,4
	21
	87

	318
	216
	244
	1,4
	15
	90
	
	323,5
	216
	337
	1,4
	20
	87

	320
	217
	198
	0,7
	22
	87
	
	324
	216
	246
	1,4
	15
	33

	320,5
	216
	199
	0,7
	22
	87
	
	324,5
	216
	247
	1,4
	15
	33

	321
	216
	198
	1,4
	10
	87
	
	325
	216
	243
	1,4
	15
	86

	321,5
	216
	198
	1,4
	10
	87
	
	325,5
	216
	244
	1,4
	15
	86

	322
	216
	202
	1,4
	21
	87
	
	326
	186
	243
	1,4
	16
	86

	322,5
	216
	202
	1,4
	21
	87
	
	326,5
	186
	244
	1,4
	16
	66
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Fig. 4.3 : Cycle 20, heures 312 –327

	Cycle/Heures 20/70 – 20/100     (cNB=0)
	
	HEURE
	Tc
	P
	F
	MP
	CH2

	HEURE
	Tc
	P
	F
	MP
	CH2
	
	84
	215
	238
	1,8
	17
	91

	70
	215
	242
	1,6
	18
	90
	
	85
	215
	239
	1,8
	12
	91

	72
	215
	292
	1,6
	18
	93
	
	86
	215
	239
	1,8
	18
	91

	73
	215
	326
	1,6
	16
	93
	
	87
	215
	239
	1,8
	18
	91

	74
	215
	325
	1,6
	15
	93
	
	88
	215
	238
	1,8
	18
	91

	75
	215
	325
	1,6
	15
	93
	
	89
	215
	238
	1,8
	18
	91

	76
	215
	323
	1,6
	16
	93
	
	90
	215
	239
	1,8
	17
	91

	77
	215
	323
	1,6
	16
	91
	
	91
	215
	239
	1,6
	20
	91

	78
	215
	323
	1,6
	17
	91
	
	92
	215
	239
	1,6
	19
	91

	79
	215
	323
	1,6
	16
	91
	
	93
	215
	239
	1,8
	17
	91

	80
	215
	323
	1,6
	17
	91
	
	94
	215
	237
	1,4
	21
	91

	81
	215
	323
	1,6
	16
	91
	
	96
	215
	242
	1,4
	21
	91

	82
	215
	339
	1,6
	20
	91
	
	98
	210
	242
	1,4
	21
	91

	83
	215
	239
	1,8
	18
	91
	
	100
	215
	242
	1,4
	21
	91
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Fig. 4.4 : Cycle 20, heures 70 –100
	Cycle/Heures 20/116 – 20/193     (cNB=0)
	
	

	HEURE
	Tc
	P
	F
	MP
	CH2
	
	HEURE
	Tc
	P
	F
	MP
	CH2

	116
	216
	242
	1,4
	21
	89
	
	142
	216
	343
	1,4
	15
	89

	118
	216
	242
	1,4
	21
	89
	
	144
	216
	343
	1,4
	15
	88

	120
	184
	243
	1,4
	21
	89
	
	152
	216
	243
	1,4
	15
	91

	122
	185
	344
	1,4
	15
	89
	
	156
	216
	245
	1,4
	11
	91

	124
	185
	344
	1,4
	15
	89
	
	158
	216
	245
	1,4
	11
	89

	126
	185
	344
	1,4
	17
	89
	
	160
	216
	245
	1,4
	11
	89

	128
	185
	344
	1,4
	16
	89
	
	162
	216
	245
	1,4
	12
	89

	130
	186
	344
	1,4
	15
	89
	
	164
	216
	245
	1,4
	12
	89

	132
	185
	343
	1,4
	15
	89
	
	170
	216
	247
	1,4
	15
	90

	134
	216
	343
	1,4
	15
	89
	
	174
	216
	241
	1,4
	16
	90

	136
	215
	343
	1,4
	15
	89
	
	178
	216
	240
	1,4
	15
	90

	138
	216
	343
	1,4
	13
	89
	
	186
	216
	241
	1,4
	15
	91

	140
	217
	343
	1,4
	15
	89
	
	193
	212
	240
	1,4
	15
	89
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Fig. 4.5 : Cycle 20, heures 116 –193

	Cycle/Heures 21/30 – 21/96     (cNB=0)
	
	

	HEURE
	Tc
	P
	F
	MP
	CH2
	
	HEURE
	Tc
	P
	F
	MP
	CH2

	30
	216
	242
	1,4
	21
	90
	
	66
	193
	240
	1,4
	21
	91

	32
	216
	242
	1,4
	21
	90
	
	72
	193
	241
	1,4
	21
	91

	34
	193
	241
	1,4
	21
	90
	
	76
	218
	241
	1,4
	21
	91

	40
	192
	241
	1,4
	21
	89
	
	80
	216
	241
	1,4
	21
	91

	52
	193
	241
	1,4
	21
	89
	
	84
	194
	240
	1,4
	21
	88

	56
	193
	241
	1,4
	21
	91
	
	88
	193
	240
	1,4
	21
	88

	60
	216
	240
	1,4
	21
	91
	
	92
	216
	240
	1,4
	21
	93

	62
	216
	241
	1,4
	21
	91
	
	96
	216
	241
	1,4
	21
	93
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Fig. 4.6 : Cycle 21, heures 30 – 96
	Cycle/Heures 20/70 – 20/100     (cNB=0)
	
	

	HEURE
	Tc
	P
	F
	MP
	CH2
	
	HEURE
	Tc
	P
	F
	MP
	CH2

	92
	216
	240
	1,4
	21
	93
	
	126
	218
	247
	1,4
	20
	53

	96
	216
	241
	1,4
	21
	93
	
	130
	217
	239
	1,4
	21
	49

	100
	216
	137
	1,4
	21
	91
	
	134
	217
	238
	1,4
	21
	90

	104
	216
	137
	1,4
	21
	91
	
	140,5
	216
	236
	1,4
	21
	54

	108
	216
	250
	1,4
	21
	90
	
	144,5
	215
	233
	1,4
	21
	91

	112
	216
	133
	1,4
	21
	90
	
	154,5
	193
	240
	1,4
	21
	90

	120
	216
	245
	1,4
	21
	87
	
	158,5
	194
	132
	1,4
	21
	90
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Fig. 4.7 :  Cycle 21, heures 92 – 159    

	Cycle/Heures 20/70 – 20/100     (cNB=0)
	
	

	HEURE
	Tc
	P
	F
	MP
	CH2
	
	HEURE
	Tc
	P
	F
	MP
	CH2

	144,5
	215
	233
	1,4
	21
	91
	
	180,5
	194
	236
	1,4
	21
	90

	154,5
	193
	240
	1,4
	21
	90
	
	184,5
	194
	237
	1,4
	21
	86

	158,5
	194
	132
	1,4
	21
	90
	
	188,5
	215
	237
	1,4
	21
	90

	166,5
	194
	229
	1,4
	19
	47
	
	192,5
	216
	242
	1,4
	21
	90

	168,5
	194
	137
	1,4
	21
	76
	
	196,5
	217
	135
	1,4
	22
	90

	172,5
	194
	139
	1,4
	21
	84
	
	201,5
	217
	248
	1,4
	21
	90

	176,5
	194
	240
	1,4
	20
	48
	
	204,5
	217
	249
	1,4
	21
	90


[image: image82.jpg][m-]

0,75

05 [

0,25

04

2171445 - 2172045

0,75

05

0,25

04

z[m] 14




Fig. 4.8 :  Cycle 21, heures 145 –205 

La parfaite uniformité des courbes d’activité est choquante, mais elle est vérifiée par toute la série de mesures. De l’autre côté une conclusion, que la vitesse d’hydrogénation ne dépend pas que du taux de conversion (ou autrement dit, de la concentration d’aniline), est fautive. Au moins, nos courbes d’activités sur la section 0,4 – 1,4 restent dans le temps toujours sur la même échelle (approx. 2,3 – 0,9 m-1), voir Fig. 4.9. 
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Fig. 4.9 :  Toutes les courbes d’activité A(z), reprises des Figs. 4.3 - 4.8

C’est un non-sens évident – naturellement, l’activité doit décroître dans le temps.  S’agit-il d’un problème du traitement numérique ? Je n’en sais rien.

Avant de quitter les profiles de température Il faut souligner, que le lit est composé des tablettes individuelles du catalyseur, et chaque particule du catalyseur représente une unité de fabrication à part. A rappeler le profil de vitesse, par exemple la Fig. 3.8, qui donne la preuve d’une profonde non-homogénéité (au moins thermique) du lit catalytique.    
Discussion

Il faut le dire ouvertement, nous n’avons aucune explication de cette cinétique absurde qui de plus, relativise toutes les conclusions du chapitre précédent.  

Dans le reste de notre texte, nous allons nous limiter à quelques notions générales. Il s’agit du commentaire relatif aux parenthèses, que nous avons mis au terme « en phase gazeuse » en-tête de ce chapitre.

Ayons un tube au lit catalytique, dont le volume libre (hors de la masse catalytique) fait V (pour les unités par exemple, en cm3) et mettons un flux qui passe V' (en cm3/s par exemple). Le temps de contact du flux avec le lit catalytique (dans notre cas, exprimé en sec) est donc 
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Depuis quelques décennies,  la chose est compliqué par les phénomènes inconnus avant, ceux de la chromatographie. Si nous laissons passer par un lit d'un matériau poreux un flux de gaz et nous injectons un mélange de substances en amont,  
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Nous obtenons un enregistrement de type suivant :
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Fig. 4.10 :  GLC type chromatogramme

Nous voyons que les composants (ici "AN" et "NB") ne quittent pas la colonne dans le temps t0 mais dans un temps plus long, dit un temps de rétention, tR. Le phénomène de rétention a ses conséquences. Pour rester dans le lit plus longtemps qu'au durée du passage simple, la matière doit masser dans le lit, c'est-à-dire, former une couche sur la surface catalytique, ce qui est un phénomène de type « Condensation capillaire ».  

Si nous comparons toujours l'hydrogénation avec la chromatographie, sommes-nous confrontés à la technique gaz-solide ou à la technique gaz-liquide ? Ce qui diffère le catalyseur fraîchement réduit d’un catalyseur qui était en service pendant un certain temps, c’est sa teneur en dépôts. Une pellette de notre catalyseur fraîchement réduit était bien poreuse, son volume était composé de 38 % de la masse catalytique et le reste était un volume libre, en autre mot, la porosité était de 62 %. Dans le procédé industriel, le lit reste en service bien longtemps, mais un jour au moment de la vidange, nous avons constaté que la pellette contenait 7 % de l’eau et 40 % des dépôts carboniques, par rapport à sa masse après la réduction. Nous pouvons évaluer la porosité finale a 15% et si nous prenons en considération que certains pores ne communiquaient jamais avec la surface, la porosité effective résiduelle est pratiquement nulle (Fig. 4.10).   
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Fig. 4.11 :   L’évaluation de la composition volumique d’une pellette du catalyseur usé

Dans le cas de l'hydrogénation du nitrobenzène, il y a donc une couche réelle qui gène le transport des constituants, surtout de l'hydrogène, vers la surface. Bien que l'hydrogénation du nitrobenzène soit classifiée "en phase gazeuse", il y a une couche condensée et en toute évidence, la réaction se déroule en cette phase liquide.   

En conclusion

Notre texte était consacré à la pratique de l’hydrogénation hétérogène, une matière toujours un peu mystérieuse. Si nous avons réussi d’élucider quelques ténèbres, notre travail a réussi son but.    

Abréviations et Symboles

AN
Aniline

A(z) 
Activité du catalyseur à la coordonnée z 

α
Coefficient de proportionnalité

[A]T 
Nombre total de tous les sites d'adsorption 

[A] 
Concentration des points inoccupés

[A.R]T 

Concentration globale des structures à oléfine, A.R et A.R.H2
[A.H]T

Concentration globale de l'hydrogène atomique à la surface (A.H, A.H+),

[A.H2]T
Concentration globale de l'hydrogène moléculaire (A.H2, A.HH)

C
Capacité thermique du système 


[image: image89.wmf]p

c

 
Capacité thermique moyenne, J.kg-1K-1
Cat 
Catalyseur 

E
Energie apparente d’activation

G
Flux massique par unité de la section du lit, kg.s-1m-2
H
Enthalpie de réaction, J.mol-1
∆Hr
Enthalpie molaire de la réaction
k
Coefficient global du transfert de chaleur
K
Constante de refroidissement du réacteur

k, ki 
Constant de vitesse

k1
Constant de vitesse apparente de la réaction chimique du 1er ordre  


kD
Constant de diffusion
kV
Constant de vitesse de la réaction chimique



KD
Constant de diffusion  

L
Chemin de transport

m
Ordre de réaction par rapport au nitrobenzène

MP 
Rapport molaire gaz/nitrobenzène à l'entrée du réacteur

n 
Ordre de réaction par rapport à l'hydrogène

nH2
Consommation globale de l'hydrogène

n0 
Débit en nitrobenzène par unité de la section du lit, mol.s-1m-2
NB
Nitrobenzène

ND
Coefficient global de transport de matière
PH
Pression partielle de l'hydrogène en phase gazeuse,

PS 
Pression effective de l'hydrogène (activité) près de la surface du catalyseur

r
Vitesse de réaction 

r0(z)
Vitesse de réaction a la coordonnée z, en mol.m-3s-1
RV 
Constante de vitesse renversée 

S 
Substrat 

SH2 
Substrat réduit

t
Temps

T 
Température [K] ou [°C]
TC 
Température du caloporteur [K] ou [°C]

ΔTAD 
Différence adiabatique de température [K]

ΔTEF 
Différence adiabatique effective de température   

TE 
Température a l’entrée du lit catalytique [K]

TF 
Température a la sortie du lit catalytique [K]

T(0)
Température initiale (pour x=0)

T(t)
Température finale 

U
Coefficient du transfert massique par l’unité de long. du lit catalytique, J.s-1K-1m-3
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V

V

,

0


Vitesses linéaires ou volumiques (en m/s ou dm³/s)
VN 
Débit en nitrobenzène, [l/h]
W 
Masse de catalyseur
WD
Coefficient de pondération
x
Taux de conversion

x(t)
Conversion finale
xF
Taux de conversion a la sortie du lit 

z
Coordonné axial du lit, m

Sources

Chapitre 1 : 
A part des généralités généralement admises, nous présentons une théorie de l’action catalytique qui n’était jamais publiés, comme suivant son évaluation par le comité scientifique de notre Institut en 1973, « Cette théorie est non seulement non-fondée, mais en ses conséquences est en contradiction avec les travaux de nos camarades soviétiques. »   

Chapitre 2 : 
L’analyse est illustrée par les mesures qui faisait objet de notre Dissertation, publiée en plusieurs tranches. Il y a aussi une étude cinétique sur l’hydrogénation du cyclohexène qui n’était jamais publiée, mais on trouve dans la littérature les résultats pareils.

Chapitre 3 : 
La technologie du Chapitre 3 faisait objet de plusieurs publications et brevets, le nom clé est Prof. Josef PAŠEK. Notons en passant que le volume de production d’aniline par cette technologie, réalisée en République tchèque et au Japon, dépasse 500kT/an. 

Chapitre 4 : 
Résultats jamais publiés
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