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a synthése de I'lammoniac est I’'un des procédés catalytiques les plus impor-
tants, au méme titre que la synthése de I’acide sulfurique. En effet, ces deux
procédés sont a la base de l'industrie des engrais azotés, dont l'intérét pour
I’économie mondiale est bien établi. L'autosuffisance récente en céréales de
pays comme I’Inde ou I'Indonésie n’a pu étre atteinte que par le développement

progressif de I'industrie des engrais chimiques.

Le colt de production dépend essentiellement du prix du gaz naturel (matiére
premiére et énergie), la consommation totale étant comprise entre 30 et 40 GJ

par tonne d’ammoniac produit.

Le calcul et I'optimisation du réacteur d’ammoniac revét une importance de
premier ordre dans I’'étude d’ensemble d’une telle unité de production. Des
développements récents dans le domaine des catalyseurs et de la technologie

ont été menés a bien sous I'impulsion du prix croissant de I’'énergie.
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1.1 Bases thermodynamiques

Historique

L'histoire de la synthése de I'ammoniac remonte a la décou-
verte par Haber en 1909 de I'effet catalytique du fer sur la syn-
these directe a partir d’hydrogéne et d’azote. Tres vite, sous
I'impulsion de Bosch, le procédé était rendu industriel. Déja en
1920, un réacteur ayant une capacité de 50 t/j était mis en ser-
vice par la société BASF a Ludwigshafen [1].

Aujourd’hui fonctionnent des capacités unitaires atteignant
1800 t/j et la production mondiale approche 140 Mt par an (la
production en France a été de I'ordre de 1,6 Mt en 1997).

La réaction de synthése de I'ammoniac, du point de vue de la ther-
modynamique des équilibres, est un aspect fondamental dans le
dimensionnement du réacteur. Ses caractéristiques délimitent assez
étroitement le domaine de température (640 a 800 K) et de pression
(8 a 30 MPa) de la synthése industrielle.

Si, dans le passé, le calcul des compositions a I’'équilibre posait
quelques problemes en raison de la non-idéalité du mélange de gaz
a haute pression, il n’en est plus de méme aujourd’hui.

En effet, I'équation d’état de Soave-Redlich (cf. articles Thermody-
namique chimique, dans ce traité) permet un calcul précis des
propriétés P, V, T (pression, volume, température) et de I'équilibre
chimique des mélanges hydrogene-azote-ammoniac en tenant
compte, bien entendu, des inertes (gaz non réactifs) tels que
méthane et argon, présents dans le mélange (tableau 1). Ces calculs
sont effectués par des programmes d’ordinateur, faisant souvent
partie de simulateurs de schémas plus généraux [2].

Il est néanmoins utile de connaitre avec précision la définition du
calcul de I'équilibre chimique et d'avoir une vue globale des condi-
tions d’équilibre. Cela permet des réflexions intéressantes pour la
conduite de la réaction et servira d'illustration pour la suite de
I'exposé. Dans ce but, le tableau 2 présente les données thermody-
namiques de base de la réaction.

Le tableau 3 donne la définition des constantes d'équilibre en
fonction de I'unité de mesure utilisée pour la composition du gaz.
Pour permettre un calcul manuel approché de ces compositions, les
corrections K, de non-idéalité sont également reportées pour certai-
nes conditions de température et de pression (marge d’erreur envi-
ron 5 % sur les constantes d’équilibre).

Les abaques des figures 1, 2 et 3 présentent, par ailleurs, la varia-
tion de la teneur en ammoniac a I’'équilibre en fonction de la tempé-
rature et de la pression, pour certaines compositions du mélange
réactionnel, exprimées en rapport molaire hydrogéne/azote. Ces
abaques peuvent servir de base pour le suivi de I'évolution du
meélange réactionnel dans le réacteur. La droite AB (figure 1) repré-
sente ainsi I'évolution de la température et de la composition dans
un réacteur adiabatique alimenté aux conditions A et aboutissant
aux conditions B en sortie. La courbe d'équilibre indique la teneur
en ammoniac maximale a la sortie du réacteur si I’équilibre chimi-
que était atteint (volume de catalyseur infini), par exemple au point
C a 10 MPa avec 0 % de gaz inertes.
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Tableau 1 - Composition typique (en % molaire) du gaz
de synthese a I'entrée du réacteur

HYdIrOgeNE ....eeieieceeeee e 65a70
AZOTE ..eeieeeeieee ettt 21a25
Ammoniac 2a5
1a3
Gaz inertes
5a10
100,0

Tableau 2 - Propriétés thermodynamiques de la réaction
de synthése d’ammoniac

3Hy+ Ny, - 2NHj3

Enthalpie standard de réaction : — 45,96 kJ/mol NH3
(référence : 298,15 K ; 0,17013 MPa ; gaz idéal).
Conditions de la synthése : 650 K < T< 775 K.
Enthalpie de réaction AHg

(a utiliser dans I"équation (7) pour des calculs approchés) :
53 a4 53,2 kd/mol entre 8 et 10 MPa
54 a 54,3 kJ/mol entre 18 et 20 MPa

Constante d’équilibre de référence K, (1)

T Ky T Ko
K K
373 249,651 723 4,609 14 - 107°
423 6,531 30 773 1,478 19 - 107°
473 3,48976- 107" 823 5,37178-107°
523 3,146 11 - 1072 873 2,169 55 - 1078
573 414379 -1073 923 9,654 19 - 1077
623 7,37507 - 1074 973 4,646 37 - 107/
673 1,674 67 - 1074 1023 2,397 22- 107
1073 1,31431-1077

(1) Valable pour la réaction écrite ci-dessus (2 mol NH3), Ky ne dépend que
de la température et de la pression de référence, ici 0,1013 MPa ; c’est la
constante relative aux fugacités (sans dimension).

Capacité thermique molaire C, des mélanges
H2 + Nz + NH3 (2)

Teneur en
hydrogéne (3) .... (% molaire) 50 | 55 | 60 | 65 | 70 | 75
o — (J-mol™-K™") 37,0 353 33,6 31,9 30,8 30,0

(2) Elle varie peu avec la pression et la température. Pour des calculs
non approchés, on utilisera les valeurs calculées a partir des formules
Cp = f(T) données dans l'article Thermodynamique chimique (J 1029,
§9,32).

(3) Les teneurs complémentaires en azote et en ammoniac sont déduites
des proportions steechiométriques de la réaction.
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Tableau 3 - Définition des constantes d'équilibre NHj3 (% molaire)
X, 40
Constante
NH H N .
3 2 2 d’équilibre
Fraction molaire | X X X3 K, (sans dimension) 35
Concentratign
..... (kmol/m®)  [NH3l  [H,] [N,] K, (en m® . kmol™?)
30
0P 1 X§ (RTZ? -1 _ [NH;]?
Ke=Kogpn Ko =3gx K= foapo Ko = s
o X5 X3 0 [Hy13 [Ny]
avec K, constante définie dans le tableau 2, 25
P pression absolue (en MPa),
Py pression de référence : 0,1013 MPa, 20
R constante molaire des gaz: 8,314 J - mol™. K'1,
T  température (en K),
V4 facteur de compressibilité (sans dimension), 15
KqJ correction de non-idéalité, sans dimension
(pratiquement indépendante de la composition).
Valeurs de Kq, et de Z en fonction de Pet T 10
P=8MPa P=15MPa P =25 MPa
K T=600K 0,924 0,692 0,434 5
0 T=800K 0,980 0,935 0,860
Z T=600K 1,016 1,026 1,032
T=800K 1,023 1,043 1,077 Y T T T T T
600 650 700 750 800 850 900
T(K)
0% d'inertes  -------- 8 % d'inertes
NH Figure 2 - Courbes d’équilibre en excés d'azote
3
(% molaire)
X Hy/Ny=3
NH; (% molaire)
X, 35 <
N\ \\
\ Hy/N,=6
\
\
30
25
P=10 MPa
\ 20
15
20—
15
25
e
NN 10
[5~To—= 5
10
0
600 650 700 750 800 850 900 0
T(K) 600 650 700 750 800 850 900
o d'inertes  —------- % d'i T(K)
0 % d'inertes 8 % d'inertes 0% dinertes - — e 8% d'inertes
Figure 1 - Courbes d’équilibre pour un mélange stoechiométrique Figure 3 - Courbes d’équilibre en excés d’hydrogéne
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1.2 Cinétique de la réaction chimique

La réaction spontanée entre I'hydrogéne et I'azote pour former de
I"'ammoniac étant lente dans toutes les conditions de température et
de pression, il serait impossible d’obtenir des taux de conversion
satisfaisants, méme loin des conditions d’équilibre étudiées précé-
demment. Un catalyseur a base de fer est, par conséquent, indis-
pensable.

Les nombreuses études menées sur le mécanisme moléculaire de
la réaction catalytique ont permis de le clarifier et de le quantifier. Il
s'agit en effet d’'une absorption chimique dissociative de I'azote sur
les sites actifs, qui permet d’initier une réaction en chaine aboutis-
sant a la formation de 'ammoniac. La surface catalytique est de type
hétérogene ; l'isotherme d’adsorption de Temkin (cf. article Cata-
lyse hétérogene (J 1 250, figure 6) est par conséquent a la base de
la dérivation des équations de vitesse [3, 4, 5].

Equation de vitesse de réaction (équation de Temkin-
Pyzhew) :

oo o™ " X2 2
= kBEO" B2 B2 | KPPz - =l | )
Py X4 04 X3X; V3ys

avec rg Vvitesse de réaction (en kmol - m3. h'1),

constante de vitesse (en kmol - m™3. h™"),
exposant constant,

fractions molaires (cf. tableau 3 pour les indices),
coefficients d’activité (avec les mémes indices que
X),

Kp constante d'équilibre (cf. tableau 2),

Py pression de référence : 0,1013 MPa,

P  pression totale (en MPa).

Les valeurs numériques des constantes m et k d'aprés [6]
sont:

R x3x

m=0,5; k=1,7698 - 10"® exp (- 20516/T)

avec T température (en K).

Pour des calculs approchés, on peut prendre y3 = 1,1 et
V3/V3 vs = K, (cf. tableau 3).

Pour des calculs précis, on utilise, d’aprés [6] I'équation :
y=ag + a1 (7/100) + a5 (7/100)% + by (P/100) + b, (P/100)?

avec ap a, a, by b,
p°y‘1” 0,1438996 | 0,2028538 | —11,42945.10-3 |- 0,4487672 | 0,276 1216
pour 3

y; |0,93431737(0,03101804( ~2,707279.10-3| 0,295896 |0,4775207

etIny, =(10,13 P) exp (- 3,8402 79125 1 0,541)
-(10,13 P)2 exp (- 0,1263 T%° - 15,980)
+ 300 [exp (- 0,011901 T-5,941)] [exp (P/30) — 1]
La valeur de la constante de vitesse k correspond a un cataly-
seur a grains fins. Pour les granulométries usuelles, il faut appli-
quer un facteur correcteur dont le calcul approché est proposé
en [6]. Il est préférable de travailler avec des vitesses de réaction
relatives et d’apporter la correction en fin de calcul, comme
expliqué dans le paragraphe 2.1.2 et dans les exemples numéri-
ques (1) et (2).
Pour faciliter les calculs, on peut exprimer les fractions molai-
res en fonction de la fraction molaire de 'ammoniac.
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Soient les fractions molaires initiales :

Xp1 d’'ammoniac, Xy, d’hydrogéne, Xy3 d’azote, Xy4 d’inertes.

La formation d’ammoniac ayant progressé, la fraction molaire
d’ammoniac est devenue X; et I'on trouve :

X, = [on (1+X,) _g (x1_x01)} /(1 + Xp7)

X, = [xm (1+X,) 7% (xﬁxm)} /(1 + Xpq)
X, = Xog (1+X;) /(1+ Xq1)

Remarque : bien que I'équation de vitesse (1) tienne parfaite-
ment compte du mécanisme moléculaire de la réaction, des phé-
nomeénes de transfert de masse et de chaleur s’y superposent en
pratique. Ces phénomeénes ont une influence notable sur les
valeurs numériques a attribuer a la constante de vitesse k (fonc-
tion de la température) et, dans une moindre mesure, a I'expo-
sant m. Ce dernier est compris entre 0,4 et 0,6.

Le catalyseur se présente sous la forme de particules irréguliéeres
de taille variable (1,5 a 20 mm), dont la porosité est produite notam-
ment au cours de la réduction de I'oxyde de fer. Les transferts de
masse et de chaleur, de l'intérieur des particules vers leur surface et
de la surface vers le gaz s’écoulant dans les interstices, introduisent
des résistances supplémentaires pouvant étre prises en compte
dans la valeur numérique de la constante de vitesse (cf. article pré-
cédemment cité).

En raison de la conductivité thermique élevée (3,5 W-m™ - K™
du fer et du gaz riche en hydrogéne, les différences de températures
a l'intérieur des particules sont assez faibles (moins de 1°C). Par
contre, la concentration en ammoniac peut, a l'intérieur des particu-
les de 5,7 mm de diametre, étre supérieure de 4 a 5 % a sa teneur
dans le gaz [7], ce qui réduit considérablement I'activité apparente
du catalyseur. Si les particules de 2 mm sont prises comme réfé-
rence, |'activité apparente relative des particules de 4 et 6 mm est
respectivement de 65 % et de 50 %. On voit bien I'importance de ce
point dans le calcul du réacteur.

Malgré la difficulté d’identifier avec certitude le mécanisme molé-
culaire sur des surfaces catalytiques hétérogéenes comme celle du
catalyseur au fer avec addition d’autres oxydes, on constate que
I’équation de Temkin-Pyzhew est parfaitement utilisable en pratique.
La taille des particules de catalyseur est I’'élément principal jouant
sur l'activité apparente du catalyseur et elle influe sur les valeurs de
la constante de vitesse k et de I'exposant m.

1.3 Caractéristiques des catalyseurs

1.3.1 Catalyseurs a base de fer

L'élément actif de tous les catalyseurs utilisés industriellement est
la forme cristalline a du fer, obtenue par réduction de la magnétite
Fe30,4. Des additifs a base d’oxydes d’autres métaux sont nécessai-
res pour assurer une stabilité thermique et mécanique suffisante.

Les qualités du catalyseur sont déterminées par les éléments sui-
vants.

Rapport FeO/Fe,0; : il s'agit, en fait, du rapport Fe2*/Fe3* qui est
de 0,5 pour la magnétite pure. Un surplus de FeO augmente la sur-
face active apres réduction, de sorte que le rapport optimal est situé
entre 0,5 et 0,6, soit une teneur en FeO comprise entre 31 et 35 % en
masse.

Promoteurs : ils sont de deux types.

o Les oxydes Al;,03, SiO,, MgO, Cr,03, V,05 et ZrO, modifient la
structure du catalyseur. Ainsi Al,03 diminue le diamétre des pores
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et la dimension des cristaux de fer, et augmente par conséquent la
stabilité thermique du catalyseur au détriment de son activité. La
surface interne est maximale vers 3 % en masse de Al,03, ce qui
compense partiellement la perte d’activité.

¢ Les oxydes basiques K,0 et CaO favorisent I'activité du cataly-
seur, mais le rendent plus fragile au vieillissement. Par ailleurs, ces
additifs rendent le catalyseur sensible aux poisons tels que H,0,
CO, et CO.

Le tableau 4 présente des compositions typiques de catalyseurs
de synthése de 'ammoniac.

L'interaction des additifs est forte, de sorte que leur formulation
représente un sujet d’étude considérable.

Il faut également tenir compte du fait que le catalyseur est produit
par mélange et fusion, en atmosphére inerte, des oxydes de fer et
des additifs. Aprés concassage produisant des grains irréguliers de
taille comprise entre 1,5 et 20 mm environ, le catalyseur est chargé
dans le réacteur puis réduit in situ par passage du gaz riche en
hydrogéne a une température convenable. La stabilité du catalyseur
aux conditions de réduction est un autre élément pris en considéra-
tion dans la formulation des compositions. L'opération de réduction
étant longue, on peut préréduire le catalyseur avant remplissage du
réacteur.

Dans l'intérét de conduire la synthése a pression relativement
basse (8 a 10 MPa) et ainsi d’économiser I’'énergie de compression,
il est intéressant de travailler a température relativement basse
pour trouver des conditions d’équilibre favorables a la formation
d’ammoniac (cf. figures 1, 2 et 3). Il faut donc disposer de cataly-
seurs de forte activité. Ces catalyseurs, développés récemment,
contiennent de I'oxyde de cobalt comme promoteur. Une composi-
tion typique d’un tel catalyseur basse pression est donnée dans le
tableau 4 [8].

Tableau 4 - Compositions typiques (en % massique)
des catalyseurs de synthése de NH;
Composition

Catalyseur usuel Catalyseur basse pression

FeO ...cone. 31a38 27,5
Fey03 ... 52472 61,4
AlLO3 e 1,56a37 2,5
MgO ............ 02a35 0,2
SiOg e 03a1,1 0,5
K0 e 05a15 0,8
Ca0 ...cceuee. 0,2a3,0 1.9
(01 @ e Y 5,2
Total .....c...... 100 % 100 %

1.3.2 Autre catalyseur

En 1985, les sociétés British Petroleum et The M.W. Kellogg Co.
ont annoncé avoir développé un nouveau catalyseur fondamentale-
ment différent, a base de ruthénium sur support de graphite [9, 10].
Ce catalyseur serait trés actif a basse température, ce qui permet
une synthése a basse pression. Une unité industrielle a été mise en
service dans les années 1990 au Canada, sur technologie
M.W. Kellogg (voir § 2.2.3).
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2.1 Détermination de la géométrie
des réacteurs

2.1.1 Courbes d’isovitesse

La détermination du volume et de I'agencement des lits de cataly-
seur passe par une connaissance précise de la vitesse de réaction.

La figure 4 montre I'allure des courbes d’isovitesse calculées a
partir de I'équation de Temkin-Pyzhew pour une pression de 20 MPa.
Chaque courbe présente un maximum dont le lieu est la ligne AB.

L'équation de la ligne AB (figure 1) se déduit de I'équation de
vitesse de la maniere suivante.

L'équation de vitesse (1) peut s’écrire :

avec A= k(P/Py)™"
B = Ky = K, (PIPg)?
en supposant de plus y3(m-1/y2(m-1) = 1,
Le maximum de rg & X et P constants s’obtient en annulant la
dérivée de rg par rapporta T:

X3m O X0da  AXS™  dB
(0rp/07), p = e 53)(3_)_(;% 57+ e X =0
_ 1 -1 Egl 1
Or A = k(P/Py)™1= ky (P/Py)™1 exp = Bt -
RO, T

avec E énergie d'activation,
R constante molaire des gaz,
ko constante de vitesse a la température T,

Donc : dA E
o A—
dT RT?
De méme :
dB _ P2 9Kp  dInKp  AHg
2 =LY et =1
d7 ~ PP dT dT RT?
dou:
dB _ _pAfk
dT RT?

avec AHg enthalpie de réaction pour la formation de 2 mol
d’ammoniac.

En reportant les dérivées de A et de B dans I'expression de
drg/0T, il vient

org X3m O X0 E AHg
— =A== 3-—— -BX;—| =0
oT X3m |0 X30 RT? RT?

et aprés quelques transformations, on peut écrire pour la ligne
AB:

PO = I (@)
P TE-aH x3 X, UPY

J4040-5
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Pour déterminer la température optimale, on procede comme
suit.

En fixant X3, X5, X3, on calcule le membre de droite de I'expres-
sion (2) avec
E =20516 x R=170,6 kJ/mol

(d'aprés I'expression numérique de k en fonction de T déduite de
I"équation de Temkin-Pyzhew).

A Hg = 2 x 54 = 108 kJ/mol (cf. tableau 2)
E/(E-AHR)=2,725

On cherche la valeur de la température correspondant a la valeur
de Kpainsi fixée. On a intérét a dresser un abaque de Kp en fonction
de T pour faciliter la recherche.

La température ainsi déterminée est la température optimale
pour la concentration en NH3 considérée.

On peut ainsi construire point par point la ligne AB de la figure 4.

On peut, par ailleurs, rechercher le rapport optimal des teneurs
en hydrogéne et en azote, donnant la vitesse de réaction maximale
a teneur en ammoniac et a température constantes.

En dérivant I'équation de vitesse par rapport a X, et X3 (a X; et T
constants) et en posant la dérivée égale a zéro, il vient

gz
= =3m B/[B-3 (1-m) X2/ X4] (3)
El)(Cs'Elopt ! 2

On en déduit les valeurs extrémes suivantes :

X1 =0 ;

(Xo/X3)opt=3m=15a2;

Xq al'équilibre ; (Xp/X3)pt = 3

Loin de I'équilibre, on a intérét a avoir un exces d'azote : X,/
X3 < 3. Les procédés basse pression font appel a ce moyen d'aug-
menter la vitesse de réaction pour limiter le volume de catalyseur.
Une purge d’azote est alors indispensable pour maintenir le rapport
hydrogéne/azote a la valeur souhaitée.

L'équation de la ligne AB peut aussi s’écrire
X§ X3 E—DAHg

En insérant la valeur du rapport X,/X3 de I'équation (3) et, apres
transformation, on trouve :

X2 m AHg
B =321 [1 +_____} )
x4 L E-nH,

Pour X; et X, donnés, cette équation permet de déterminer la
température donnant la vitesse de réaction maximale avec un rap-
port Hy/N, optimal. Ce rapport peut ensuite étre calculé par la rela-
tion (3).

En partant d’'une concentration en ammoniac a lI'entrée du réac-
teur donnée (point A), la ligne AB représente le profil de tempéra-
ture idéal pour faire évoluer le mélange réactionnel a la vitesse de
réaction maximale pour toute concentration d'ammoniac le long du
lit catalytique. En pratique, un tel trajet n’est pas possible car il sup-
poserait un refroidissement continu pour transférer la chaleur de
réaction et abaisser la température du mélange.

En partant d’une condition d’entrée au lit de catalyseur représen-
tée par le point C (figure 4) ; on voit que la réaction exothermique
fait évoluer le mélange vers une condition d'équilibre a teneur en
ammoniac assez modeste, en raison de la forte montée en tempéra-
ture dans le réacteur adiabatique. Pour augmenter la teneur en
ammoniac en sortie de réacteur, un refroidissement intermédiaire
DE et une deuxieme section de réaction EF sont nécessaires.
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Figure 4 - Courbes d’isovitesse

Les réalisations industrielles sont en effet fondées sur une succes-
sion de lits adiabatiques avec interrefroidissement. Pour des teneurs
en ammoniac fixées a I'entrée et a la sortie du réacteur (par exem-
ple, au point C: 4 % molaire, au point F : 18 % molaire), le volume
total de catalyseur sera d’autant plus faible que le nombre de lits
adiabatiques est important. Il existe, en fait, un cas limite, le réacteur
a nombre infini de lits, représenté par le trajet CC’ adiabatique suivi
par le trajet C'F le long de la ligne AB de vitesse maximale. Cette
référence est précieuse car elle permet de quantifier la diminution
de volume de catalyseur encore possible a nombre de lits fixé (voir
aussi [11]).

Pour éviter des échangeurs internes parfois difficiles a réaliser, on
peut obtenir I'abaissement de température entre les lits par injection
de gaz froid prélevé sur le flux d’entrée (cf. figure 9 a, réacteur du
type 1 et [14]). Il s’ensuit alors le trajet DE' puis E'F’ dans le
deuxieme lit catalytique. Aux mémes conditions de sortie du pre-
mier lit (T, X), le réacteur a trempe conduit a une teneur en ammo-
niac inférieure a celle obtenue par échange indirect entre lits. La
simplicité de construction du réacteur a trempe se paye par un plus
grand débit de gaz dans la boucle, comme nous le verrons dans les
exemples numériques (1) et (2).

2.1.2 Equations de calcul

Les équations nécessaires au calcul du volume de catalyseur sont
les suivantes (cf. article Réacteurs chimiques. Principes, J 4 010) :

— vitesse de réaction rg avec la constante d'équilibre Ky donnée
dans le tableau 2 ;

— débit de circulation du gaz de synthése :

Mo = N (1+X,)/ (X, — Xg) (5)

Mg = Mg (1+X,)/(1+X,) (6)

avec My, M, débits de gaz respectivement a I'entrée et a la
sortie du lit (en kmol/h),
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N production d’'ammoniac (en kmol/h),
Xy X,  fractions molaires d’'ammoniac respectivement a

I'entrée et a la sortie du lit ;
— élévation de température dans le lit catalytique :

AHR T+ X,
AT=——1In (7)
Cp 1+ X,
avec AT élévation de température (en K),
AHR enthalpie de réaction (en J/mol), aux conditions
de la synthese (cf. tableau 2),
EP capacité thermique molaire (valeur moyenne

pour la teneur en hydrogéne en J - mol™" - K1)
(cf. tableau 2) ;

— volume de catalyseur V (en m3)

X,
, dXx

VMe=(1+X) [ —S2& (8)
“ a J-X., (1+X)2 rg(X)

Si la vitesse de réaction varie peu dans l'intervalle AX, on trouve
alors :

V/ Mg = AX/[(1+ Xy +DX) gl (9)

avec  rg vitesse de réaction moyenne (en kmol " "~1. m™).

Dans I'utilisation des abaques, par exemple figures 4 et 7, on a
intérét a paramétrer la vitesse de réaction relative rg/rgg ou rgg est la
vitesse aux conditions précisées.

Les deux exemples numériques ci-aprés permettront de mieux
comprendre la procédure de calcul.

Exemple 1 - Réacteur a échangeur interlits :
Les notations utilisées sont données dans la figure 5.
On fixe la pression moyenne dans le lit catalytique a 20 MPa.
On fixe a 0 °C la température de condensation de I'ammoniac
dans le séparateur d'ammoniac liquide. Sur la figure 6, on lit la teneur
en ammoniac : 4 % molaire a 20 MPa (nous négligeons la perte de
charge du systeme), d'ou :

X, =0,04.

Par le bilan matiere de la boucle, on détermine la composition
du gaz a I'entrée du réacteur. Le résultat dépend de la composition
du gaz d'appoint et du schéma de procédé. Nous utilisons ici un rapport
Ho/N, = 3 et une teneur en inertes de 8 % molaire.

La composition du mélange est par conséquent :
Ho oo 0,66 No i 0,22
CHp + Ar 008

En utilisant les relations donnant Ky (tableau 3) et rg, on cons-
truit la figure 4. Les vitesses sont exprimées en valeur relative par rap-
port & la vitesse rgg a 20 % d’ammoniac et 660 K.

On initialise la température d'entrée dans le premier lit:
ty = 643 K (point C) (c'est la température la plus basse a laquelle le
catalyseur est encore actif).

On trace la ligne CD qui s'apparente a une droite, en appliquant
d'abord la relation (7) pour les teneurs suivantes en sortie du premier
lit:

NHz o X1 =0,130
Hy o, X2 = 0,587
No o Xz = 0,196
inertes ........................ X = 0,087

CALCUL DES REACTEURS CATALYTIQUES

AT = (54 000/34,1) x In (1,13/1,04) = 131 K
34,1J -mol™ - K" étant la valeur Cp interpolée & partir du tableau 2
pour une teneur en hydrogéne en sortie de 58,7 %.
La température de sortie est donc :
Tt = 643 + 131 = 774 K.
On utilise les figures 4 et 7 pour déterminer respectivement la

température le long du trajet CD et la vitesse de réaction relative en
fonction de X :

X, 0,04 0,08 0,115 0,13 0,142

ral g - 13 13 10,5 55 0

L'intégration numérique de la relation (8) donne
Vi/Mg = 7,2 01073/ rgq

rgo Varie avec l'activité du catalyseur et sa granulométrie, entre
7 et 10 kmol - h™" - m™. Choisissons un catalyseur de 3 8 9 mm avec
ho = 8 kmol - h™". m= (rro sera éventuellement déterminé par des
essais de laboratoire).

La capacité de production d’ammoniac totale est de 1 000 t/j,
soit 2 451 kmol/h. D'apres la figure 4, nous anticipons la sortie du
deuxiéme lit de catalyseur avec une teneur d'ammoniac X, = 0,18.

La relation (5) donne :

Mg =2 451 (1 +0,18) /(0,18 - 0,04) = 20 658 kmol/h

Le volume de catalyseur est donc :

_7,2008

2 x 20 658 = 18,6 m3 (premier lit).

Le méme calcul pour le deuxieme lit avec X,, = 0,13,
Xao = 0,18, Typ =647 Ket Ty = 716 K donne :
Vyo/ Mgz = 16,70-103/ g
Maz = My, =20 658x (1,04/1,13) = 19 013 kmol/h
V,=16,7-10x (19 013/8) = 39,7 m3

Le volume total est donc :

V=186+39,7=58m3
auquel s'ajoutent les espaces entre lits, les échangeurs internes, etc.

Exemple 2: Réacteur a trempe :

Un tel réacteur est schématisé sur la figure 8, avec les notations cor-
respondantes.

Supposons que le premier lit soit défini comme précédemment par
le trajet CD de la figure 4 ; dans ce cas, les étapes de calcul a
sont inchangées, avec les mémes compositions du mélange, a savoir :

1er it Entrée Sortie

NHz Xq1 = 0,04 X = 0,130
Hy o Xqo = 0,66 X = 0,687
Ny i Xq3 = 0,22 X3 = 0,196
inertes .................. Xq4 = 0,08 X = 0,087

Initialisons la  température d’entrée du deuxiéme lit:
Tqo = 650 K et supposons que le gaz arrive dans le réacteur a une tem-
pérature Ty = 5156 K.

Un bilan enthalpique permet de déterminer le rapport entre le
débit de gaz d’entrée du premier lit My et le débit de trempe M; :
My x 31,7 (650 = 515) = M1 [(1 + Xg9)/ (1 + X;5)] x 34,1 (774 - 650)

31,7 et34,1J - mol™ - K1 étant les valeurs de Cp (cf. tableau 2) pour
les teneurs en hydrogene du tableau ci-avant,
d'ot: My My1 = 0,909 3.
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Fixons la teneur en ammoniac a la sortie du deuxieéme lit a
X2 = 0,15. En appliquant la relation (5), le débit total est :

Mg =1(1 +0,15)/(0,15 — 0,04)] x 2 451 = 25 624 kmol/h
Ma1 = Mq /1,909 3 = 13 420,4 kmol/h
M; =12 203,6 kmol/h.

Le bilan matiére donne alors les débits et les compositions des
flux en kmol/h (tableau 5).

Le volume du premier lit est alors :
Vy = 7,2-109x 1x13 420,4=12,1 m?.

Le calcul du volume du deuxieme lit utilise les données de la
droite E'F’ (figure 4) :

Xa2 =0,0853; X,p=015;
Tao =650K; T = 742 K (calculé par la relation (7) ;
Vy/ Maz = 10,47 x 107%/rgg ;
d'ou : V= 24 554,7 x 10,47 x 1073/8 = 32,1 m3.
Le volume total est donc

V=121+321=44m3.

o |
Mq e ’|QI'
T
e lit °
Xa \ Mz
Ton
X
] O
Ma, T, = 515K
TuZ
Xaz 2e Entrée
lit R
MmZ
Tw2
Xu)2
y
Sortie

Figure 5 - Schéma d’un réacteur a échangeur interlits

Tableau 5 - Bilan matiere du réacteur a trempe

Entrée Débit Sortie Mélange
du de du a l'entrée
premier lit trempe premier lit du 2¢ lit
M(X1 Mt Muﬂ Mc(z
D T Xq1=0,04 X;1=004 X, =013 X4, =0,0853
Débit de NH3
_____________ (kmol/h) 536,8 488,1 1605,7 2093,8
Débit total 134204 12 203,6 12 351,1 24 554,7
............ (kmol/h)
relation (6) relation (5)
J4040-8
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Figure 6 - Courbes d’équilibre liquide-vap de I'
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Figure 7 - Vitesse de réaction relative en fonction de la teneur
en ammoniac
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Figure 8 - Schéma du réacteur a trempe

2.1.3 Conclusion

Ces calculs sont de préférence effectués par ordinateur [11], ce qui
permet de faire varier les paramétres de départ tels que les teneurs
en ammoniac a l'entrée et a la sortie des lits, les températures
d’entrée des lits, etc.

Cependant, les deux exemples numériques montrent que I'opti-
misation du réacteur ne peut pas se faire sans considérer ses consé-
quences sur la boucle de synthése.

En effet, le calcul montre que le volume de catalyseur du réacteur
a trempe est inférieur, pour la méme production d’ammoniac, a
celui nécessaire au réacteur a échange de chaleur interlits (44 m?3
comparé a 58 m3). Mais nous remarquons que le débit de circulation
passe de 25 624 kmol/h pour le réacteur a trempe a 20 658 kmol/h
pour le réacteur a échange de chaleur interlits, soit une diminution
de 20 %. Cette diminution se répercute sur tous les équipements de
la boucle de synthése, notamment les échangeurs dont la surface
est réduite dans les mémes proportions. De plus, la puissance de
réfrigération est également réduite, ce qui diminue a la fois I'inves-
tissement relatif au compresseur de réfrigération et le co(it opéra-
toire représenté par la puissance de compression.

Pour I'ensemble de ces raisons, il n’est pas possible de dissocier
le calcul de I'optimisation du réacteur de I'étude de la boucle de syn-
thése dans son ensemble. Une augmentation de volume du réacteur
peut étre largement compensée par I'avantage d’une diminution du
débit de circulation.

Ayant déterminé le volume de chaque lit de catalyseur, il reste a
déterminer le diameétre du panier cylindrique devant recevoir le
catalyseur. On a intérét a choisir un rapport hauteur/diameétre supé-
rieur a 2 (avec H/D > 2) pour chacun des lits de catalyseur. Le colt
minimal d’un appareil sous pression (10 a 20 MPa) est en effet
obtenu pour un rapport H/D supérieur a 10.

Il faut toutefois tenir compte de la perte de charge des lits de cata-
lyseur, qui augmente quand H/D croit. Il s’agit du probleme de la
technologie des réacteurs, abordé ci-aprés.

CALCUL DES REACTEURS CATALYTIQUES

2.2 Technologie des réacteurs

2.2.1 Contraintes déterminant la technologie

La technologie des réacteurs s’est développée a partir de quel-
ques contraintes caractéristiques de la synthese de 'ammoniac.

1) Pression opératoire : 8 a 35 MPa.
2) Température minimale de réaction : 640 a 700 K.

3) Elévation de température maximale par lit de catalyseur : 100 a
130 K.

4) Taux de recyclage du gaz de synthése : 4,5 a5,5.

5) Nuances d’acier utilisables en milieu hydrogéne-azote, pour le
corps de force :

— jusqu’a 575 K : acier au molybdéne ;

— de 575 a 700 K : acier au chrome/molybdene.

6) Acier utilisé au-dela de 700 K (pour les parties internes) : aciers
austénitiques.

7) Opération continue pendant 10 ans (durée de vie du cataly-
seur).

Les effets technologiques sont les suivants :

— les conditions 1) a 3) imposent au moins deux lits adiabatiques
avec interrefroidissement ou trempe ;

— la condition 4) détermine la disposition du catalyseur, de fagon
a minimiser la perte de charge ;

— les contraintes 5) et 6) imposent le refroidissement du corps de
force par le gaz de synthése frais pour éviter les aciers austénitiques
de colt excessif, compte tenu de 1) et elles nécessitent au moins un
échangeur charge/effluent ;

— la condition 7) impose un choix judicieux de la nuance d’acier
utilisée.

2.2.2 Technologies particuliéres

Les bases et les contraintes générales étant fixées, il existe plu-
sieurs solutions technologiques pour la réalisation des réacteurs [1]
[12].

La figure 9 montre schématiquement les quatre principales cons-
tructions disponibles et le tableau 6 rassemble les options fonda-
mentales sur lesquelles repose leur conception.

La lecture du tableau 6 permet de se faire une idée de la multipli-
cité des facteurs a prendre en compte.

Pour éclairer la situation, nous allons prendre un exemple réaliste
permettant de mieux cerner les éléments de choix a la disposition
du décideur.

Le tableau 7 résume les principales caractéristiques des réacteurs
des types 1 et 2, étudiés pour une capacité de production de NH3 de
1 000 t/j.

Le corps de force est en général réalisé en tbles roulées soudées,
plus rarement en matériaux multicouches.

Une comparaison de I'épaisseur de la virole montre que le réac-
teur du type 1 est beaucoup plus difficile a réaliser.

Le développement des machines permettant de cintrer des toles
de forte épaisseur a rendu la réalisation multicouche moins attrac-
tive, car les délais de construction sont plus longs et les prix sensi-
blement identiques. De plus, ce type de construction est délicat, car
il faut éviter tout décollement des couches les unes par rapport aux
autres.

Cependant certains constructeurs ne peuvent pas réaliser le cin-
trage de tOles au-dela de 150 mm d’épaisseur. Le réacteur du type 2
échappe a cette limitation, ce qui peut étre important si le choix des
constructeurs est restreint par des problemes de transport ou par
des clauses contractuelles.
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écoulement radial

gaz d'entrée

gaz de sortie
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@ type 4 : réacteur horizontal a trempe

Figure 9 - Différents types de réacteur de synthése d’ammoniac

Tableau 6 - Principaux types de réacteurs

Type du réacteur Particularités

. Type 1

Ecoulement axial avec

échangeur incorporé
(figure 9 a)

Un seul corps avec échangeur
charge/effluent incorporé et
trempe entre lits.

Axe vertical.

. Type 2
Ecoulement radial ou
axial/radial avec
échangeur incorporé
(figure 9 b)

Un seul ou deux corps avec

Axe vertical.

J4040-10

échangeur entre lits incorporé.

Avantages et limitations

Lit de catalyseur homogéne et répartition uniforme de
I’écoulement.

Simplicité de conception des parties internes méme
avec 3 lits.

Régulation en température a I’entrée de chaque lit.
Extraction des paniers de catalyseur

sans démontage.

Volume total limité a environ 100 m3 en raison de la
perte de charge.

Appliqué surtout aux pressions 20 MPa et plus.

Ecoulement horizontal de la périphérie vers I'axe du
réacteur.

Permet une perte de charge faible, méme avec un
volume élevé de catalyseur a grains fins.

Profil de température favorable grace a I'échangeur
interlits.

Dilatation des parties internes facile a compenser.
Extraction des paniers de catalyseur méme au-dela
de 100 m® de volume.

Bien adapté aux basses pressions.

Limitation de longueur (transport et manutention)
nécessitant deux corps en série pour une forte capa-
cité a faible pression.

Concepteur

BASF AG.

ICI Ltd

The M.W. Kellogg Co.
Société chimique de la
Grande Paroisse

Ammonia Casale SA.
Haldor Topsoe AS.
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Tableau 6 - Principaux types de réacteurs (suite)

Type du réacteur Particularités

Chaque lit de catalyseur est placé
dans un réacteur adiabatique.
Ecoulement axial, axe vertical.

. Type 3
Ecoulement axial
ou transversal
avec échangeurs

Chaque lit de catalyseur est placé
dans un réacteur adiabatique.
Ecoulement transversal,

axe horizontal.

externes
(figure 9 ¢)
Echangeurs extérieurs
permettant une régulation
en température
Type 4 Ecoulement du gaz, perpendicu-

lairement a I’axe, dans des lits
parallélipipédiques.

Axe horizontal.

Faible profondeur de lit.

Ecoulement transversal
avec échangeur
(figure 9 d)

Tableau 7 - Caractéristiques des réacteurs

Type 1 Type 2
Volume de logement ......... (m3) 75 75
Diamétre intérieur ........... (cm) 300 235
LONQUEUr ..oveeveeeeeeeeeeeee (m) 16 28
Pression d’étude ............ (MPa) 18 18
Epaisseur de la virole ......(mm) 144 112

Matériau de base

Avantages et limitations Concepteur

Construction trés simple du corps de force et des par-
ties internes (une seule tubulure entrée/sortie).
Volume de catalyseur et capacité de production éle-
vés, car chaque corps ne contient qu’un lit de cataly-
seur a I'exclusion des échangeurs.

Réacteur utilisable a basse pression.

Parties internes non démontables.

Mise en place et extraction du catalyseur trés aisées.
Tubulures et tuyauteries entre réacteurs et échan-
geurs soumises a des températures élevées nécessi-
tant des aciers austénitiques et une études spéciale
de I'expansion thermique.

Température de calcul des corps de 425 °C, nécessi-
tant des épaisseurs accrues et un acier Cr-Mo.

Brown and Root
Société chimique
de la Grande Paroisse

Permet une perte de charge faible, méme avec un
gros volume de catalyseur.

Spécialement étudié pour les fortes capacités, avec
échangeur interlits.

Compensation des dilatations plus difficile, rigidité
des parties internes plus difficile a réaliser.

Fas de régulation individuelle de la température du 2°
it.

Emprise au sol importante, nécessité d’espace pour la
manutention.

The M.W. Kellogg Co.

Enfin, les problémes de transport sont plus difficiles a résoudre, a
poids égal, quand le diamétre est important et la longueur relative-
ment faible. L'encombrement en hauteur et la concentration du
poids posent alors des problemes exceptionnels.

Les synthéses modernes de NH3 sont souvent étudiées pour des
pressions plus basses, de I'ordre de 8 a 15 MPa, de sorte que le
volume de catalyseur nécessaire pour une capacité de 1 000 t/j sera
compris entre 100 et 150 m3.

Le réacteur du type 2, et également celui du type 3, apparait
comme une solution correspondant bien au probléme posé. Il faut
toutefois disposer des moyens de levage nécessaires a I'introduc-
tion des paniers de catalyseur aprés érection de la virole sur le site
(pour le type 2). Enfin, I’'exploitant doit avoir accés a ces mémes

du corps de force

Acier 16 MN D5 Acier 16 MN D5
(1) (1)

- Acier Acier
Matériau de base
des parties internes Z6CNT 18-10 26CN(12')18-10
Nombre de lits de catalyseur .... 2 2
Perte de charge ............... (MPa) 0,25 0,15
Masse transportable (4) ......... (t) 275 270
Calorifugeage ......ccccecevivniirnunnnne. non (3) non (3)

(1) Limite d’élasticité maximale : 400 & 450 N/mm? ;
composition : Mo :0,5; Mn: 1,5 Ni:0,6 (en %).
(2) Composition: Cr:18; Ni:10;Ti: 0,5 (en %).
(3) Oui en cas de réchauffage externe si la température ambiante est infé-

rieure a — 10 °C.

(4) Apres démontage des parties internes.

Le réacteur du type 2, ayant un diametre plus réduit, est aussi plus
facilement assemblé par soudage automatique continu. En effet, les
bobines de fil a souder ont des dimensions limitées par leur poids
maximal admissible, de sorte que le soudage de trés gros diamétres
demande un nombre accru d’interruptions pour changements de

bobines.
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moyens de levage, lors du changement de catalyseur qui intervient
tous les 10 ans environ.

2.2.3 Considérations sur la construction
des réacteurs

La trés longue période opératoire entre arréts pour entretien de
I'ordre de 10 ans impose un choix particulierement étudié des nuan-
ces d’acier a utiliser dans la construction des réacteurs et des inter-
nes. Ces éléments sont soumis a des conditions sévéres de
pression, température et milieu chimique. Les principales causes de
détérioration sont les suivantes.

Attaque par I’hydrogéne

Les métaux exposés a I’'hydrogene a hautes pression et tempéra-
ture subissent une fragilisation en raison de la perméation du gaz
dans la structure cristalline. Un abaissement de la température
libere de I’'hydrogene sous haute pression dans les interstices,
conduisant a des microfissures et une fracture fragile.

Les aciers contenant du chrome (1 a 2,25 %) et du molybdéne (0,5
a 1 %) sont généralement utilisables mais nécessitent néanmoins
des vitesses de refroidissement limitées lors des arréts. D'autre part,
la soudure de ces alliages doit étre réalisée en continu et suivie d'un
traitement de « détensionnement » a environ 650 — 700 °C.

J4040-11
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Attaque par I'azote

Au-dessus de 300 a 350 °C, I'acier réagit avec I'azote pour former
des nitrures ayant une dureté trés supérieure a celle du métal de
base, mais une faible résistance a la tension. La couche de nitrures
se fissure lors des variations de température, ce qui permet a |'atta-
que de continuer et conduit a une diminution de I'épaisseur de
métal sain.

Les aciers austénitiques au chrome-nickel ont une vitesse de
nitruration suffisamment faible et sont utilisés pour les éléments
internes du réacteur soumis aux températures les plus élevées.
L'acier nitruré ne peut pas étre soudé, ce qui limite les possibilités de
réparation lors des arréts.

Le nombre des fournisseurs de technologies ammoniac étant
limité, il est intéressant d’exposer plus en détail les particularités de
chacune d’elles.

« Technologie M.W. Kellogg

Le constructeur M.W. Kellogg a révolutionné la technologie
ammoniac dans les années 1960, quand la capacité de production
unitaire est passée de 500 t/j a 1 000 t/j. Cette nouvelle technologie
eut un grand succes, a une époque ou prés de deux tiers des unités
construites étaient de ce type. Il est intéressant de I'examiner méme
si depuis, des technologies plus performantes ont été développées
(figure 10).

Les différences notables par rapport a la technologie ancienne
étaient les suivantes :

— pression de synthése 14 MPa au lieu de 35 MPa ;

— diamétre du réacteur 3 m au lieude 1,5 m ;

— internes prisonniers, avec une ouverture de diametre réduit a
1000 mm au lieu des internes démontables et ouverture du méme
diameétre que le réacteur. Cette partie logeait I'échangeur de chaleur
charge/effluent ;

— quatre lits de catalyseur avec trempe intermédiaire au lieu de
deux lits avec échange de chaleur ;

— compresseur de synthése centrifuge actionné par turbine a
vapeur au lieu de compresseurs alternatifs a entrainement par
moteur électrique.

L'ensemble avait une fiabilité exceptionnelle, qui assura son suc-
cés commercial, méme si la consommation énergétique était élevée
par rapport aux valeurs traditionnelles.

La technologie M.W. Kellogg des années 1990 ressemble a celle
des autres constructeurs. En effet des lits adiabatiques multiples
sont disposés avec écoulement radial et refroidissement intermé-
diaire par échangeur de chaleur (figure 11).

D’autre part, le nouveau catalyseur a base de ruthénium, men-
tionné au paragraphe 1.3.2, a été mis en service durant cette décen-
nie dans un réacteur industriel au Canada.

« Technologie Ammonia Casale

Ammonia Casale, fondée en 1921, est une des entreprises les plus
anciennes dans le domaine de I'ammoniac.

Des le début, la technologie était caractérisée par :

— une pression de synthése élevée, 80 MPa, en présence
d'inertes ;

— la récupération de I'ammoniac par condensation au lieu
d’absorption dans I'eau ;

— I'emploi comme circulateur d’un éjecteur utilisant le gaz
d’appoint de la boucle comme force motrice ;

— le réchauffeur de démarrage électrique incorporé dans le réac-
teur.

Ce schéma trés fiable eut un grand succes et des unités vieilles de
50 ans ou plus sont toujours en service.

Au début des années 1980, Ammonia Casale présenta un nouveau
type de réacteur a écoulement radial axial (figure 12).

Le panier de catalyseur est ouvert dans sa partie supérieure, de
sorte que le gaz pénétre le lit avec un vecteur vitesse axial. Plus bas,
les parois concentriques sont perforées, donnant au gaz une direc-
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Figure 10 - Réacteur a quatre lits. Technologie M.W. Kellogg
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tion radiale. Cela évite des couvercles de lit axial épais, puisqu’ils
devraient résister a la différence de pression engendrée par le lit de
catalyseur. Le remplacement du catalyseur se trouve facilité.

Les lits a écoulement radial présentent une perte de charge faible
et permettent un arrangement judicieux des échangeurs de chaleur
interlits, aboutissant a une efficacité thermodynamique améliorée.
L'arrangement axial/radial contribue en outre a une utilisation com-
pléte de I'espace dévolu au catalyseur, sans risque de passages pré-
férentiels en dehors du catalyseur a la suite du tassement de celui-ci.

Mécaniquement, chaque module, constitué par un lit de cataly-
seur et son échangeur de chaleur, forme un ensemble cohérent, qui
peut étre séparé des autres modules. Cela donne un acceés total aux
lits inférieurs, en contraste avec d’autres constructions, nécessitant
des passages réduits dans des trous d’homme.

Cette construction modulaire a permis d’introduire le premier
réacteur a production de vapeur haute pression par échange de cha-
leur interne avec le gaz de synthése. Ce réacteur est en opération
industrielle.

« Technologie Haldor Topsoe

Le constructeur Haldor Topsoe a introduit le réacteur a écoule-
ment radial dans les années 1960, en s’appuyant sur des solutions
adoptées antérieurement par l'industrie pétroliere. Cette technolo-
gie a été appliquée au réacteur le plus simple, a deux lits avec
trempe intermédiaire. Plus tard, un échangeur de chaleur interlit a
été intégré, ce qui constitue I'arrangement de base de ce construc-
teur (figure 13).

Une variante a trois lits adiabatiques est constituée par deux réac-
teurs. Le premier loge les deux premiers lits avec un échange de
chaleur intégré. Le deuxieme réacteur ne contient que le troisieme
lit de catalyseur. En aval du premier et/ou du deuxieéme réacteur, on
peut placer des générateurs de vapeur haute pression pour amélio-
rer la performance énergétique.

« Technologie Brown and Root (antérieurement C.F. Braun Co.)

La particularité de cette technologie, introduite également dans
les années 1960, est de placer chaque lit de catalyseur dans un appa-
reil séparé des échangeurs de chaleur ou du générateur de vapeur
haute pression. L'avantage de cette approche est la grande flexibilité
dans le choix de la configuration réacteur/échangeur la mieux adap-
tée.

Elle reconduit en fait la technologie pétroliére. L'inconvénient est
d’avoir des parties du réacteur (en sortie) et des tuyauteries soumi-
ses a la fois a la haute pression et la haute température atteintes a
I'intérieur du réacteur. Toutes les autres technologies évitent ce pro-
bléme. Ainsi, il faut faire appel a des alliages plus riches et affronter
des difficultés de soudage sur site plus ardues.

La pression opératoire est parmi les plus basses de tous les cons-
tructeurs, en raison de la faible teneur en inertes du gaz d'appoint,
celui-ci ayant subi une purification cryogénique spécifique au pro-
cédé Brown and Root. Cela rend cette solution constructive d’autant
plus attractive.

« Technologie Imperial Chemical Industries Ltd

ICI Ltd a développé un procédé enregistré sous le sigle « AMV »
dans les années 1980, spécialement congu pour limiter la consom-
mation énergétique. Ce développement incorpore un nouveau cata-
lyseur activé au cobalt (cf. § 1.3.1) qui permet un fonctionnement a
plus basses température et pression. Cette derniére est comprise
entre 8 et 10 MPa.

L'analyse exergétique du procédé a aussi conduit a I'utilisation
d’'un rapport hydrogéne/azote faible d’environ 2, ce qui implique
une purge de boucle importante.

Le réacteur est généralement fourni par I'un des constructeurs
précédemment cités.

+ Modernisation du réacteur M.W. Kellogg

Sous I'impulsion de I'augmentation du prix de I'énergie et dans
I'intérét d'une augmentation de capacité, les producteurs ont cher-
ché a moderniser les réacteurs de type M.W. Kellogg. Une solution
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Figure 13 - Réacteur a écoulement radial avec échang de chal
interlit. Technologie Haldor Topsoe

intéressante a été appliquée par Ammonia Casale, en transformant
les internes a écoulement axial en un arrangement axial/radial. Les
nouveaux internes étaient construits en secteurs pour pouvoir étre
introduits par l'ouverture de diameétre réduit. lls étaient ensuite
assemblés a l'intérieur par soudage et boulonnage. Cette modifica-
tion in situ laissait le nombre de lits et le mode de refroidissement
(par trempe) inchangés. Les premiéres installations ont été réalisées
en 1986 et ont connu un grand succeés. Plus tard, on a pu intégrer des
échangeurs de chaleur interlits en réduisant le nombre de lits de 4 a
3. La premiére installation de ce type a été inaugurée au Canada en
1989.
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Plus tard, Haldor Topsoe a aussi modernisé des réacteurs, en
modifiant les internes par réduction du nombre de lits a 2 avec
échangeur de chaleur interne.

2.3 Optimisation des conditions
opératoires

L'optimisation d’un réacteur d’'ammoniac doit prendre en compte
les bilans énergétique et économique de la boucle de synthése.

L'optimisation énergétique repose sur des bilans enthalpique et
exergétique détaillé de la boucle de synthése. Le calcul de tels bilans
nécessite I'application de modeéles thermodynamiques précis,
comme celui de Lee-Kesler, intégrés dans des programmes de calcul
informatisés [2].

Le bilan enthalpique permet de séparer I'énergie mise en ceuvre
en quatre postes :

— la différence enthalpique sur les flux de matiere ;

— I’énergie de compression ;

— la récupération d’énergie (production de vapeur) ;

— la chaleur cédée a I’eau de refroidissement.

Ce bilan permet la comparaison des différentes variantes du pro-
cédé (tableau 8).

Tableau 8 - Bilan enthalpique

Enthalpie Procédé Procédé
spécifique Basse Pression Haute Pression
en kWh/t d’'ammoniac 10 MPa 20 MPa
Apport par les flux de matiere ... 1371 789
Energie de compression ............ 326 363
Total disponible (@) ......ccoeenenne 1697 1152
Enthalpie récupérée
sur les flux chauds (b) ................ - 827 -741
Chaleur cédée a lI'eau
de refroidissement :
C==a D -870 -411
Total @+ b+ Cuevveeeeeeeeeeeeeeen 0 0

L'optimisation énergétique demande [|'établissement d'un bilan
exergétique qui compare les différentes formes d’énergie expri-
mées dans une méme unité de valeur, a savoir le travail maximal
théorique.

La définition de I'exergie d'un flux est donnée par :

EX=H—H0—T0(S—S()) (10)
avec Ex exergie (en kWh/t d’ammoniac),
H, Hy enthalpie (en kWh/t),

To température de référence (en K),
S, Sy entropie (en kWh - K.,
indice 0 : état de référence.

Le bilan exergétique (tableau 9) comprend les quatre postes du
bilan enthalpique, plus la perte de valeur exergétique. Cette derniere
exprime la dégradation de I'énergie en raison des irréversibilités de
sa mise en ceuvre. Un flux de chaleur garde sa valeur enthalpique

CALCUL DES REACTEURS CATALYTIQUES

mais perd de sa valeur exergétique quand sa température baisse
(son potentiel de travail baisse).

Tableau 9 - Bilan exergétique

Exergie spécifique Procédé Procéde
en kV\!/;h/t apmmolliac Basse Pression Haute Pression
10 MPa 20 MPa

Apport par les flux de matiere ... 455 321
Energie de compression 326 (1) 363 (2)
Total disponible (a) 781 684
Exergie récupérée
sur les flux chauds (b) ......ccee... -373 - 304
Pertes par rejet vers
I'eau de refroidissement (c) ........ -36 -19

Perte de valeur exergétique :
L=a+ b+ Cueeeeeeieeeereeeeeeeee 372 361

(1) Production d’ammoniac a - 33 °C.
(2)  Production d’'ammoniaca - 5 °C.

La perte exergétique est attribuable aux diverses opérations uni-
taires effectuées. Elle est additive et permet une hiérarchisation des
pertes, elles-mémes fonction des parameétres opératoires choisis.

On notera en particulier les relations suivantes (exprimées pour
1t d’ammoniac produit) qui concernent le réacteur adiabatique :

Lg=- Ty [{AHR/T,,) — ASR] (11)
et Tr=(Tq = T ) In(Ty/Ty,) (12)

avec Lg perte exergétique du lit de catalyseur (en kWh/t),

AHg différence d’enthalpie du flux entre les températures
de sortie T, et d'entrée T, (en kWh/t) [c’est |la chaleur
de réaction dans les conditions de sortie du réacteur],

ASy différence d’entropie entre T, et T, (en kWh - K™ . t7),
WR = AHR - T, ASR (13)
et - Eg=0HR (1= Ty/Tp,) + TyASR (1 = To/Ty) (14)

avec WR travail maximal récupérable (en kWh/t),
Eqo exergie recue dans ces conditions (en kWh/t).

La perte exergétique est directement liée a la notion économique
du colt du kilowatt-heure fourni au compresseur.

L'énergie récupérée sous forme de vapeur est mise en ceuvre pour
I'entrainement des compresseurs; la valeur économique de la
vapeur est donc également liée au colt du kilowatt-heure.

Dans ces conditions, le co(it énergétique de I'opération de la bou-
cle de synthése est exprimé par :

Cc=Lc, (15)
et L= LR + ZL,- (16)

avec C cout opératoire (en F/t),
c,, coltde I’énergie mécanique (en F/kWh),
L; perte exergétique de I'opération unitaire i (en kWh/t).

La décomposition de la perte totale L en postes attribuables aux
opérations unitaires permet une analyse trés fine de leur co(t res-
pectif.

Le tableau 10 présente cette analyse pour deux boucles de syn-
these ayant des caractéristiques tres différentes. Il est, par exemple,
intéressant de confronter les incidences relative et absolue du com-
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presseur par rapport a I'échange gaz/gaz qui s'avere étre le poste
unitairement le plus lourd. A noter également I'effet du nombre de
lits catalytiques sur la performance du réacteur. Enfin, le mélange
des gaz d'appoint et de recyclage contribue notablement au total
des pertes.

Tableau 10 - Analyse de la perte exergétique L
Contributions a L 10 MPa 20 MPa

kWh % kWh %

Echanges gaz/gaz ........coceceevveeeennne 125 34 151 42
COMPIreSSioN ..cecceeeeeeeeeeereeeseesiaennns 107 29 80 22
Récupération de chaleur ................ 55 15 50 14
Réacteur Ly cf. équation (11) 38(1) 10 58(2) 16
Perte de charge dans le réacteur .... 9 2 7 2
Mélange appoint/recyclage ........... 38 10 15 4
Total .coeoiieee e 372 100 361 100
Bilan du travail théorique Note (1) : Note (2) :
récupérable réacteur a réacteur a
en kWh/t trois lits deux lits
Travail W cf. équation (13) .......... - 52 -72
Exergie Eq équation (14) ................ +14 +14
Total net = — LR ..ccoovvriririiicee, -38 - 58

Cette méthode est trés efficace, en pratique, quand il s’agit d'opti-
miser des systemes complexes.

L'optimisation économique doit prendre en compte I'importance
relative du co(t de chaque élément constitutif de la boucle de syn-
these. Les variantes envisagées engendrent des différences d’inves-
tissement qu’il faut comparer a la différence de colt opératoire
résultant. Le tableau 11 donne le colt d'investissement relatif des
équipements principaux d'une boucle de synthése a 20 MPa.

Tableau 11 - Colit d’investissement relatif (en %) d’une
boucle de synthése d’ammoniac a 20 MPa

Capacité de production
Matériel principal

400 t/j 1 000 t/j
COMPIreSSEUrS .ueveeereeereeereeenne 50 a 52 54 a 56
EChangeurs .....oceeeeeevrecesaeeennns 19420 202424
Réacteur + catalyseur ................ 19a20 10a17
Capacités et divers ......ccceeceereenne 8a10 6a11
LI - | RS 100 100
Boucle de synthese
construite en limites d'unité
Matériel principal 45 a 50
Matériel secondaire ........ccc.c...... 20a25
Etudes et construction ................ 25a35
Total e 100

Pour rechercher I'optimum d’un systéme complexe, on utilisera
de préférence la méthode factorielle [13]. Les principaux facteurs a

J 4 040-16

prendre en compte et le sens de variation de chacun d’eux sont
répertoriés ci-apres.

— pression opératoire : a production d’ammoniac constante, le
poids total du réacteur varie peu avec la pression ; le volume de
catalyseur nécessaire est plus faible a pression élevée, ce qui com-
pense 'augmentation d’épaisseur de la virole ;

— teneur en ammoniac a I'entrée du réacteur : elle est liée a la
température de condensation. Il existe une température optimale,
souvent comprise entre — 5 et + 10 °C permettant un compromis
entre le débit de circulation (qui augmente quand la teneur croit) et
le colit de réfrigération (qui diminue quand la teneur croit) ;

— teneur en ammoniac a la sortie du réacteur : le volume du
réacteur augmente avec la teneur en NH3 a la sortie, mais le débit de
circulation diminue. Il faut adapter la température d’entrée dans le
premier et dans le deuxieme lit en fonction des teneurs a la sortie,
de fagon a placer les trajets adiabatiques CD et EF (figure 4) dans
une zone de vitesse de réaction favorable ;

— rapport H,/N, : on vise généralement le rapport stoechiométri-
que 3 pour éviter une purge importante. La relation de Temkin-
Pyzhew montre qu’un excés d’azote augmente la vitesse de réac-
tion. Dans les synthéses a basse pression (8 a 15 MPa), on a intérét
a chercher a avoir un rapport de 2 a 2,5 pour limiter le volume du
réacteur. |l faut alors prévoir un systéme de récupération d’hydro-
gene dans la purge. C’est la tendance appliquée dans certaines uni-
tés récentes (cf. 8 2.1 pour I'épuration donnant le rapport Hy/N,
optimal) ;

— teneur en inertes dans la boucle : toutes choses égales par
ailleurs, une teneur élevée en inertes permet une purge de boucle
faible mais demande une pression opératoire plus élevée (cf.
figures 1, 2 et 3). Avec des systemes de récupération de purge effi-
caces (purification et recyclage de I'hydrogéne), on a intérét a fonc-
tionner avec une faible teneur en inertes (8 a 10 %) dans la boucle,
méme si celle du gaz d’appoint est relativement élevée (1,5 a 2 %).

Certains procédés partent de gaz de synthése ayant une teneur en
inertes pratiquement nulle, ce qui supprime la purge et réduit la
pression de 10 a 15 % mais nécessite un systéeme de purification de
I"appoint par cryogénie ou adsorption sur tamis moléculaires ;

— récupération de chaleur : le préchauffage de I'eau de chaudiére
est le moyen le plus efficace pour récupérer la chaleur de réaction,
cette chaleur étant transférée a la production de vapeur a trés haute
pression (12 MPa).

Considérant qu’une charge de catalyseur a une durée de vie sou-
vent supérieure a dix ans, le co(t de la charge initiale est amorti sur
une période assez longue. Lincidence de cet amortissement sur le
colt technique d’'une tonne d’ammoniac est par conséquent faible.
Par contre, le colt énergétique et celui de la matiere premiére sont
des éléments essentiels du co(t a la tonne d’'ammoniac produit.

En conclusion, on peut dire que I'optimum économique d’une
boucle de synthése n’est guére atteint pour un volume minimal de
réacteur. La flexibilité relative a la teneur en inertes et les codts liés
a la compression et au recyclage sont, par contre, les éléments
essentiels qu’il faut adapter au contexte économique de I'usine.
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Synthése d’ammoniac
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