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Avant-propos

Les présents travaux de these ont €té réalisés au sein du Laboratoire Réactions et Génie des
Procédés (LRGP) a Nancy sous la direction de Jean-Marc Commenge, Jean-Francois Portha et
Laurent Falk. Ces recherches s’inscrivent dans le cadre du projet VILESSE? financé par 1’agence
nationale de la recherche (ANR) en vue de valoriser les excédents d’électricité du réseau en des
produits chimiques. Plusieurs partenaires industriels et académiques ont apporté également leur
contribution a ce projet afin d’explorer la faisabilité technique et économique du projet.
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Commenge et Jean-Francois Portha, d’une part de m’avoir offert la possibilité de faire un doctorat
en génie des procédés au sein du LRGP et d’autre part pour leur présence et implication tout
au long du projet. Je les remercie de m’avoir encadré sans pour autant me mettre de pression,
ils m’ont laissé suffisamment de liberté pour que j’exprime mes idées et m’ont canalisé pour
atteindre les objectifs requis par les différents partenaires, j’espere qu’en fin de compte, vous
étes globalement satisfaits des résultats de votre démarche.

J exprime mes remerciements a I’ensemble des membres de mon jury de thése a savoir ma-
dame Julcour Carine et monsieur Jallut Christian pour avoir accepté de rapporter mes travaux ;
madame Valentin Soleéne, monsieur Wagner Marc et monsieur Latifi Abderrazak pour avoir ac-
cepté de lire et d’examiner de prés mon manuscrit.

Je remercie tous les partenaires du projet Vitesse? avec qui j’ai eu le plaisir de travailler
notamment Solene Valentin de Air Liquide pour sa présence et sa participation active aux lots 3
et 4 du projet. Je remercie également les partenaires de I’ICPEES de Strasbourg, a savoir Anne-
Cécile Roger, Ksénia Parkhomenko, Laetitia Angelo et Kilian Kobl qui ont accepté de relever le
défi de mettre en place un catalyseur de méthanol et de contribuer au projet.

Je remercie mes parents qui ont fait de moi ce que je suis aujourd’hui. Merci a mes freres et
ma sceur, mon oncle Hamid, ma tante Sandrine qui m’ont beaucoup soutenu depuis ma premicre
année universitaire. Un grand merci 2 mon ami d’enfance Salah, qui m’a hébergé durant 1I’année
que j’ai passée en ile de France. Merci 2 mes ami(e)s et a toutes les personnes qui m’ont soutenue
de pres ou de loin tout au long de mon parcours.

Merci a Florent Allain qui a supporté toutes mes vannes pourries dans le bureau 206 du
CEGEP, apres trois ans de these, nous sommes tout de méme arrivés a créer le concept des jeudis
apres-midi pour taper sur tout le monde. J’adresse ma gratitude a tous les autres membres de
I’équipe PRISM, je me suis senti a I’aise du premier jour ol je vous ai rencontré, c’est-a-dire
le 23 février 2011. Je remercie Maggy Aulon qui m’a fait gagner beaucoup de temps dans les
procédures administratives.

Je remercie les membres du service informatique du laboratoire et tous ceux qui travaillent a
la bibliotheque de I’ENSIC, leurs services m’ont été d’une grande utilité. Je remercie Véronique
Stolf et Amine Bouarab de m’avoir beaucoup aidé a préparer mon pot de these. De maniere plus
globale, merci a toutes ces personnes dans I’ombre dont la contribution a permis de garder un
agréable environnement de travail.

Je ne saurais terminer sans remercier le service universitaire des activités physiques et spor-
tives qui a été pour moi un lieu d’évacuation de stress et de ressourcement. Je remercie en parti-
culier Hamza Boussennane pour ses cours de natation, Murielle Hilton qui m’a fait aimé la danse
et a Marie-George Hans-Halle pour ses cours de différentes danses ces trois dernieres années et



pour toutes les aventures humaines des Pandas.

Avec un peu de recul, je constate a quel point le monde est fait de rencontres. Je ne serais
jamais arrivé a faire un doctorat sans les personnes merveilleuses que le destin a mises sur mon
chemin, j’en profite encore une fois pour vous dire MERCI.
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Nomenclature

CL
cTP

ce
&

Section du tube, m?

Surface d’échange de chaleur dans le
mélangeur k, m>

Surface d’échange de chaleur entre les
blocs, m?

Espacement entre les chicanes, m

Bloc représentant le réacteur dans la
cascade

Distance minimale entre deux tubes, m
Constante d’agencement des tubes

Constante caractérisant I’espace entre
les tubes et I’enveloppe de la calandre

Concentration de I’espece 1 au centre du
grain ou au fond du revétement cataly-
tique, mol.m™

Concentration de I’espece ¢ a ’entrée du
mélangeur k, mol.m3

Concentration de I’espece 1 dans le
fluide en écoulement, mol.m™

Concentration de I’espece ¢ a la sortie
du mélangeur k£, mol.m 3

Concentration de ’espece 1 a la surface
du catalyseur, mol.m™

Capacité  calorifique a  pression
constante de I’espece 1, J .mol 1. K!

Capacité calorifique du fluide calopor-
teur, J.K~t.kg™!

C,,cata Chaleur spécifique massique du cataly-

G
Cp.g
c/.,

S
Com

seur, J kg 1. K!

Capacité  calorifique a  pression
constante du fluide, J.mol 1.K~!

Capacité calorifique massique moyenne
du gaz dans les tubes, J. kg 1. K~*

Capacité calorifique massique du fluide,
Jkg ' K!

Capacité calorifique massique du solide,
Jkg ' K™

Cp,réacteur Chaleur spécifique massique du mé-

DJ

Lmono
Ly
Mcata

tal, J.kg~L.K™!

Diffusivité de Knudsen de 1’espece i
dans les pores du catalyseur, m?.s™!

Coefficient de dispersion axiale de 1’es-
pece i, m.s

Diameétre de la calandre, m

Diffusivité effective de I’espece i, m?.s™!
Diffusivité de I’espece 1 dans le mé-
lange, m?.s™!

Diffusivité effective I’espece i dans le
catalyseur, m?.s™!

Energie d’activation, J.mol".K"!

Energie  d’activation

J.mol' .K!

équivalente,

Facteur de friction de Fanning
Débit molaire de I’espece i, mol.s™!
Courant molaire dans la boucle k
Constante d’adsorption de I’espece i

Constante
mique

d’équilibre  thermodyna-
Longueur caractéristique, m

Longueur des monolithes, m

Longueur des tubes, m

Masse du catalyseur, kg

M. qtq,; Masse totale de catalyseur contenue

dans le réacteur j, kg
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Mk

cata

Masse du catalyseur dans le mélangeur
k, kg

Masse du fluide caloporteur retenue
dans la calandre du mélangeur k£, kg

Masse du gaz dans le mélangeur &, kg

Masse molaire, g.mol’!

M éqctenr Masse de métal dans le mélangeur £,

kg

Neascade Nombre de réacteurs agités de la cas-

N;
N

Qm,c

k,liq

m,c

Redh
Redp

Xviii

cade

Flux molaire de I’espece 7, mol.s™
Nombre de tubes dans le réacteur
Nombre de Nusselt

Pression d’entrée dans le réacteur, Pa
Perméance de I’espece i, mol.s™' .bar'!.m
Pression, Pa

Pitch des tubes, m

Pression totale, Pa

Puissance échangée a la paroi du tube,
W

Puissance par unité de longueur générée
par les réactions, W.m'!

Débit massique du fluide caloporteur,
kg.s™1

Débit massique du liquide caloporteur
dans le mélangeur k, kg.s~*

Débit volumique du gaz dans le mélan-
geur k, m3.s71

Rayon de grain, m

Constante des 8,314

JK!.mol’!

gaz parfaits,

Nombre de Reynolds dans les canaux

Nombre de Reynolds calculé par rap-
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Chapitre

Introduction générale

Contexte et enjeux

Le développement durable et la minimisation de 1’empreinte anthropique sur 1’environne-
ment comptent parmi les défis qui doivent étre relevés au 21°™ siecle. Les industries fortement
émettrices de CO, doivent répondre aux différentes restrictions régies par les protocoles interna-
tionaux. Au-dela des actions entreprises pour réduire leur empreinte environnementale en limi-
tant, entre autres, leurs émissions de gaz a effet de serre et en particulier le CO,, elles doivent
préserver leur compétitivité en cherchant a valoriser le CO, qui devient dans ce cas une ressource
et non plus une contrainte.

Le déclin des réserves mondiales d’énergies fossiles et I’augmentation de la demande (Sim-
mons, 2005) ont conduit a I’instabilité et la volatilité de leurs prix ainsi qu’a des tensions géopo-
litiques dans plusieurs régions du monde (Mercille, 2008; Dalby, 2010). Comme la production
d’électricité a travers le monde est effectuée a 68 % en ayant recours aux ressources fossiles (AIE
et CSIS, 2014), ce secteur reste tributaire du marché des ressources fossiles.

En France, les données fournies sur de longues périodes par le réseau de distribution d’électri-
cité (RTE) montrent qu’en moyenne, trois quarts de 1’électricité produite sont issus des centrales
nucléaires. Méme si I’électricité produite a partir de centrales nucléaires est peu carbonée et bon
marché, elle pose néanmoins des risques environnementaux importants (Sovacool, 2008) ce qui
a poussé certains pays a renoncer a ce moyen de production. Par ailleurs, la Cour des comptes a
estimé que les cofits de production de 1’électricité ont augmenté de 20,6 % entre 2010 et 2013 et
ils sont amenés a s’accroitre davantage dans les années a venir (Cour des Comptes, 2014).

Plusieurs pays revoient leur politique d’approvisionnement en énergie pour des raisons di-
verses telles que la réduction de leur dépendance énergétique (la majorité des pays de 1’Union
européenne sont énergétiquement dépendants a plus de 50 % (Eurostat, 2013)), I’amélioration
de la qualité de I’environnement, la réduction des factures d’énergie et la création de nouvelles
branches économiques basées sur les énergies propres et le développement durable.

Au cours des dernieres années, le développement rapide des moyens distribués de production
d’électricité tels que les panneaux photovoltaiques et les €oliennes a promu davantage 1’idée de
transition énergétique dans plusieurs pays du monde (Benson et Magee, 2014). L’électricité gé-
nérée a partir de sources renouvelables a quasiment doublé dans 17 pays européens entre 2005 et
2013 (Anuta et al., 2014). A ’horizon 2020, la directive 2009/28/EC (UE, 2009) fixe a 20 % la
contribution des €nergies renouvelables dans la consommation énergétique européenne. Depuis
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2002, I’ Allemagne a adopté une politique énergétique lui permettant de sortir du nucléaire. Jus-
qu’ala fin de I’année 2011, I’ Allemagne a arrété huit centrales nucléaires sur un total de dix-sept
que compte le pays. A long terme (2050), la politique énergétique allemande vise 2 augmenter
a 60 % la part des énergies renouvelables dans la production totale d’énergie et a 80 % la part
d’électricité issue de sources renouvelables (AIE ef al., 2013, p. 171).

La production d’électricité a partir d’énergie solaire et €olienne souleve intrinsequement la
problématique d’intermittence de la ressource qui conduit a un écart entre la production et la
consommation. Lors des périodes de forte demande d’électricité, la totalité de la production a
partir de sources renouvelables est injectée dans le réseau. En revanche, pendant les périodes de
faible consommation, il arrive que la quantité d’électricité produite dépasse celle consommée et
le systeme devient excédentaire. Cette situation risque a I’avenir d’étre plus fréquente puisque les
politiques énergétiques s’ orientent progressivement vers des ressources intermittentes d’énergie.
La vente de I’excédent d’électricité a des consommateurs voisins résout en partie le probleme
de surcharge du réseau, mais cette solution n’est pas toujours viable sur un plan économique
et il arrive méme que les producteurs vendent I’électricité a perte pour protéger le réseau. Par
exemple en Allemagne, les prix d’électricité étaient devenus négatifs (~ -50 €/ MWh) pendant
le week-end du 11 mai 2014. Dans la province de 1’Ontario au Canada, le conseil pour la qualité
et la fiabilité de I’électricité (CCRE) a estimé qu’entre 2009 et 2011, la vente a perte d’excédents
électriques aux états voisins a colité plus de 1,2 milliard de dollars.

Divers systemes de stockage et de valorisation d’électricité doivent donc €tre mis en place
pour accompagner la transition énergétique a différentes échelles et optimiser 1’exploitation des
ressources renouvelables.

Le stockage de I’exces d’électricité dans des liaisons chimiques ou sa transformation en pro-
duits chimiques a haute valeur ajoutée pourrait €tre une solution intéressante pour 1’optimisation
de I’exploitation des ressources intermittentes et une alternative a son stockage dans des batte-
ries qui n’est pas viable économiquement (Beaudin et al., 2010) et qui souleve des problemes
de sécurité et de pollution (Sakintuna et al., 2007). La synthese d’intermédiaires chimiques tels
que le méthanol ouvrira de nouvelles voies pour différentes syntheses chimiques. La valorisation
d’électricité renouvelable pourrait étre réalisée suivant le schéma présenté par la Figure 1.1.

| Electricité
décarbonée

Ilillliu

r COZ industriel

DME | [MTO CO + 2H, S CH;0H

MTBE Séparation CO0,+H, 5 CO+ H,0
CO, +3H, S CH;0H + H,0
| Méthanol J 2 27 s z

\M“—ICH R Synthése de méthanol
3

Figure 1.1 — Schéma représentant le principe de valorisation d’excédents d’électricité.
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L’excédent d’électricité décarbonée alimente un électrolyseur pour générer de 1’hydrogene
qui est a son tour utilisé pour produire du méthanol a partir d’oxydes de carbone issus de sources
industrielles (Mignard et al., 2003). Une telle approche permet d’une part d’optimiser I’exploi-
tation d’énergie électrique et d’autre part d’éviter les émissions de gaz a effet de serre tels que le
CO,.

Dans le présent chapitre, des données concernant le concept de conversion d’électricité issue
des différentes sources en produits chimiques sont présentées pour différentes molécules d’intérét
sous divers angles tels que les voies d’obtention et les colits de production d’hydrogene, de
dioxyde de carbone et de méthanol.

1.1 Production d’électricité

1.1.1 Intermittence des ressources renouvelables

Dans le but d’illustrer la problématique d’intermittence relative aux parcs éoliens et photo-
voltaiques, des données de génération globale d’électricité en France fournies par la RTE pour la
deuxieme semaine du mois de juillet sont représentées sur la Figure 1.2.
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Figure 1.2 — Génération électrique globale par les parcs éoliens et photovoltaiques.

La génération des panneaux photovoltaiques est variable tout au long de la journée et sa
variation sur de courtes durées reste plus ou moins régulicre. Par contre, la puissance électrique
générée par le parc €olien montre des variations treés importantes dans le temps et reste peu
prévisible d’un jour a I’autre voire au cours d’une méme journée.

1.1.2  Stockage d’électricité

Parmi les systémes de stockage commercialisés actuellement, on peut citer les batteries plomb-
acide avancées, les batteries sodium-sulfure, le pompage hydraulique (STEP), la compression
adiabatique d’air (CAES) et le stockage sous forme chimique (H,, CH;, MeOH et DME). Gen-
cer et al. (2014) ont étudié plusieurs technologies de stockage d’électricité et avancent que le
choix d’un systeme de stockage d’électricité intermittente est un compromis a faire entre la den-
sité énergétique de stockage et I’efficacité globale de stockage. Le Tableau 1.1 présente une
comparaison de I’efficacité, de la densité de stockage et des cofits pour quelques technologies
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de stockage d’¢€lectricité. Dans le Tableau 1.1, I’efficacité de stockage représente le rapport entre
la quantité effective d’électricité stockée par un systeme et la quantité d’é€lectricité disponible
initialement. La densité de stockage est rapportée a un volume unitaire et le colt total représente
les investissements requis par les différentes technologies de stockage.

Tableau 1.1 — Ordres de grandeur caractérisant quelques moyens de stockage d’électricité.

Méthodes Efficacité du stockage (%) (V) Densité (GJ/m3) 1) Coiit total (€/kW)
Batteries 75-94 1-1,3 310-730 @
Pompage hydraulique 71-85 1@ 190-320 (@)
Air comprimé (CAES) 70-89 0,03 740-930 )
Hydrogene 20-30 3,2-6,5 800-1100 )
Stockage de carbone 54-59 3,4-6,5 1300-1600 )

(DME, MeOH et CHy)

(1) : Genger et al. (2014). (2) : EPRI (Rastler, 2010, p. 4-22) : 1€ = 1.35 USS$,
(3) : Kloess et Zach (2014) : investissement pour CHy. (4) : Droste-Franke et al. (2012), page : 90.

En incluant la valorisation de chaleur, Genger et al. (2014) proposent un systeéme de stockage
basé sur la synthese de DME dont I’efficacité avoisine 57 %. Al-musleh et al. (2014) proposent
également des systémes de stockage basés sur le carbone dont I’efficacité est comprise entre 55
et 59 %. Kloess et Zach (2014) rapportent que cette efficacité est comprise entre 29 et 35 % sous
forme d’électricité. A I’heure actuelle, le pompage hydraulique reste le moyen de stockage le
plus efficace et le moins cher avec d’importantes capacités.

1.2 Sources de CO,

En 2011, I’agence internationale de I’énergie (AIE) estime que 99 % du CO, émis provient
des combustibles fossiles et les contributions du charbon, du pétrole et du gaz naturel sont res-
pectivement 35, 44 et 20 % (AIE, 2013, p.9). La Figure 1.3 présente les émissions de CO, dans
le monde par secteurs.

(a) (b)

Résidentiel ~ Autres

Aluminium 2 %

Produits

o Ciment 26 %
chimiques
17 %
————=_Piteet
papier 2 %

Sidérurgie

30 % Autres

23 %
Figure 1.3 — Emissions de CO, par secteurs. (a) Emissions globales en 2011 (AIE, 2013, p. 9),
(b) Emissions directes de CO, par secteurs industriels en 2007 (AIE, 2010b, p. 166).




1.2. Sources de CO,

Selon une étude menée par Enkvist et al. (2010), le potentiel global de récupération de CO,
a partir des différentes sources avoisine 58 %. Entre autres, la Figure 1.4 montre comment la
récupération de CO, peut dans certains domaines exiger des investissements supplémentaires
importants.

Prévisons selon Potentiel de Investissements

le modele actuel valorisation supplémentaires

Gt COyeq/an Gt COyeq/an Milliards €/an
Energie 117.8 A — £.7)

Pétrole et gaz [13.2
Cimenteries [13.5
Sidérurgie —4.7
Produits chimiques[—/1 3.6
Autres industries [32.9

Transport terrestre [ 7.4 1245
Batiments — 4.0 1207
Pertes o 1.7
Foréts 7.2

Agriculture 179
Transports aérien 1.8

et maritime Total 66

864

Figure 1.4 — Estimation des émissions et du potentiel de récupération de CO; en 2030 par
secteurs et investissements supplémentaires nécessaires pour la récupération (Enkvist et al.,

2010).

Si I’on rapporte I’investissement supplémentaire au potentiel de récupération de CO,, on
constate que la récupération dans le transport terrestre est I’option la plus coliteuse dans la me-
sure ol les émetteurs sont mobiles et en grand nombre. Dans le domaine du batiment, la majorité
des batisses ont été construites sans mettre en avant I’optimisation de leur consommation éner-
gétique, et la récupération de CO, dans ce domaine reste coliteuse dans la mesure ou il faut
entreprendre des travaux pour mettre les constructions aux normes environnementales et énergé-
tiques actuelles. En I’occurrence, le développement des foréts, 1’agriculture et la réduction des
pertes sont les alternatives les moins cofliteuses.

1.2.1 Cimenteries

En 2011, la base de données CSI (Cement Sustainability Initiative) montre que la production
d’une tonne de ciment génere en moyenne 646 kg de CO,. Li et al. (2013) rapportent que cette
valeur varie entre 630 et 760 kg de CO,/tonne de ciment selon les différentes régions du monde.
Pres de la moitié du CO, émis par les cimenteries provient de la réaction de transformation des
pierres calcaires (CaCOs) en oxyde de calcium (CaO) qui est un précurseur du ciment. En re-
vanche, 40 % des émissions sont dues a la combustion des énergies fossiles et le reste est partagé
entre la génération d’électricité et le transport (World Business Council for Sustainable Develop-
ment, 2012). Par conséquent, les cimenteries se trouvent étre des industries hautement émettrices
de CO, et elles produisent a I’échelle mondiale 1’équivalent de 5 a 7 % du CO, anthropique
(Chen et al., 2010). Les effluents gazeux des cimenteries sont tres chargés en CO, et contiennent
de 14 a 33 % massique (Bosoaga et al., 2009). Le Tableau 1.2 donne une composition typique
des autres especes composant ces effluents.
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Tableau 1.2 — Composition typique des gaz de cimenterie (Bosoaga et al., 2009).

Eléments Concentrations Eléments Concentrations
CO, 14-33 % masse SO, <10-3500 mg/Nm?
NO, 5-10 % des NO,, O 8-14 % (vol/vol)

NO, <200-3000 mg/Nm?

1.2.2 Sidérurgie

La Figure 1.3 montre que I’industrie sidérurgique est la premiere source industrielle de di-
oxyde de carbone. La production de fer et d’acier est réalisée dans des fours utilisant différentes
technologies.

La Figure 1.5 montre comment, d’un pays producteur d’acier a un autre, les technologies de
production dominantes sont différentes. L’Espagne produit I’acier le plus décarboné tandis que
I’Inde et la Chine génerent les quantités les plus importantes de CO, par tonne d’acier produite.
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Figure 1.5 — Emissions de CO, générées par la production d’aciers suivant différents procédés dans
quelques pays. DRI : Direct Reduction Iron, BOF : Basic Oxygen Furnace, EAF : Electric Arc Furnace
(Carpenter ef al., 2012, p. 18).

Wiley et al. (2011); Arasto et al. (2013) rapportent que dans une aciérie conventionnelle,
la charge en CO, dépend grandement de la source des différentes cheminées. La concentration
volumique de CO, dans les effluents varie entre 7 et 27 %. Le Tableau 1.3 donne les caracté-
ristiques des courants gazeux ainsi que des effluents des différents compartiments d’une aciérie
conventionnelle.

Environ 11 % du CO, émis provient de la production d’électricité et 37 % du fonctionnement
des fours. Lundgren et al. (2013) ont étudié I’intégration d’une unité de méthanol avec une aciérie
et leurs résultats montrent que la production de méthanol accroit de 14 % I’efficacité énergétique
de I’aciérie.
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Tableau 1.3 — Caractéristiques des émissions de gaz dans une aciérie (Wiley et al., 2011).

Description Centrale Foura  Haut Module BOS* Laminage Laminoirs
électrique coke fourneau de frittage achaud atole

CO; émis (Mtpa) 3,69 1,73 1,94 1,67 0,28 0,14 0,6

Débits (m?3/s) 400 132 14 337 194 47 41

T (°C) 300 100 300 100 300 300 300

N3 (% vol) 68 65 68 70 13 70 70

H>0 (% vol) 8 7 10 21 2 21 21

CO; (% vol) 23 27 21 8 15 7 7

O3 (% vol) 1 1 1 - - 2 2

CO (% vol) - - - 1 70 - -

* : fabrication d’acier sous oxygene

1.2.3 Centrales électriques

La Figure 1.6 détaille la production mondiale d’électricité par sources pour 2011. D’apres la
base de données de I’énergie et du changement climatique "The Shift Project”, 64 % de 1’électri-
cité mondiale provient du gaz et du charbon.

TWh

m Autres 1916
B Nucléaire 2467
Hydroélectrique 3117

m Gaz 4313
m Charbon 8456

Total 20269

Figure 1.6 — Production mondiale d’électricité par sources en 2011.

Par conséquent, une électricité basée sur les énergies fossiles, notamment le charbon, signifie
de fortes émissions de CO,, ce qui justifie que 40 % des émissions globales de CO, émanent de
la production d’électricité et du chauffage (voir Figure 1.3.a).

Méme si certaines technologies présentent de faibles émissions de CO, lors de la production,
il faut élargir ’analyse de cycle de vie de chaque technologie a d’autres opérations en amont
telles que la production des combustibles, le transport ainsi que la fabrication des technologies.
Voorspools et al. (2000) ont réalisé une étude sur les émissions de CO, qui englobe différentes
technologies de production d’électricité ainsi que 1’énergie nécessaire pour la construction, 1I’en-
tretien ainsi que la démolition des centrales électriques et leurs résultats sont représentés dans le
Tableau 1.4.

Les centrales nucléaires et la combustion de boue restent les moyens de production d’élec-
tricité qui émettent le moins de CO, et qui demandent de faibles quantités d’énergie. Les per-
formances des parcs éoliens dépendent grandement de leur lieu d’implantation. Par rapport aux
éoliennes installées a I’intérieur des terres, les éoliennes cotieres nécessitent environ trois fois
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Tableau 1.4 — Energie et émissions de CO, pour différentes centrales électrigues (Voorspools et al.,

2000).
Energie Emission de CO,
(KJprim/KWhg) (g/kWhyg)

Nucléaire 40 3

Vent s 120 9
Ventimérieur 350 25
Photovoltaique;ggg 3000 130
Photovoltaique,ggs 1500 60

Centrales de pompage 110 8
Gazéification du bois 260 15

Cocombustion boue 40 3
Microcentrales hydro-électriques 200 15

moins d’énergie par kWhg produit et émettent quasiment trois fois moins de CO,. En raison des
progrés qu’ont connus les panneaux photovoltaiques entre 1996 et 20035, la quantité d’énergie
requise par kWhg produit et la quantité de CO, émise sont réduits de moitié. Néanmoins, des
améliorations restent encore a apporter aux systemes photovoltaiques pour réduire leur consom-
mation énergétique et leurs émissions de CO, globales. Somme toute, il n’y a pas de sources
d’électricité a émission z€ro et il y a deux types de ressources : celles qui sont fortement émet-
trices de CO, et celles qui sont peu carbonées (Nugent et Sovacool, 2014).

1.2.4 Utilisation de CO, dans la chimie

En 2011, I’agence internationale de I’énergie (AIE) a estimé les émissions anthropiques de
CO, a 31,3 gigas tonnes (AIE, 2013, p.8). Les différents moyens de transport émettent environ
7 Gt de CO, par an et cette quantité est inaccessible au captage ou au stockage.

Mikkelsen et al. (2010) montrent que les besoins de 1’industrie en CO, sont autour de 120
millions de tonnes par an. Par conséquent, la quantité de CO, utilisée par les industries chimiques
reste marginale par rapport aux émissions globales et elle ne peut étre un moyen pour une réduc-
tion significative des émissions de gaz a effet de serre (Yu et al., 2008). Néanmoins, 1’'usage de
CO, comme molécule pour la chimie, permettra a long terme de réduire les cofits de production
liés a d’éventuelles taxes sur les émissions de dioxyde de carbone.

1.3 Synthese d’hydrogene

Stiegel et Ramezan (2006) rapportent qu’environ la moitié de la production d’hydrogene au
niveau mondial se fait a partir du gaz naturel. Le reste est produit en partie a partir du pétrole
(30 %), du charbon (19 %) et seulement 4 % a partir d’électrolyse de 1’eau. Une telle répartition
des moyens de production d’hydrogene est directement liée aux cofits engendrés par ces derniers
(Liu et al., 2010, p. 6). Actuellement, plusieurs procédés de synthese d’hydrogene a partir d’hy-
drocarbures sont largement répandus a savoir le reformage a la vapeur, I’oxydation partielle et le
reformage autotherme.
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1.3.1 Reformage a la vapeur de méthane SMR

Le reformage a la vapeur consiste a faire passer un mélange d’eau et de méthane dans un
brlileur en vue de produire de ’hydrogene et du monoxyde de carbone. Le reformage du gaz
naturel (CH,) se fait a haute température selon la réaction principale suivante :

CH, + H,0 +— 3H, + CO  AHS, = -+ 206 kJ.mol ™"

Cette réaction se fait en présence d’eau et elle est appelée "vaporeformage" de méthane, ou en
anglais "Steam methane reforming” (SMR). Une deuxieme réaction de reformage peut avoir lieu
en I’absence d’eau selon la réaction ci-dessous.

CH, + CO, +— 2H, + 2CO  AHSy = + 247 kJ.mol™!

Il est par ailleurs possible d’augmenter la quantité d’hydrogene synthétisée en transformant le
CO par la réaction de Shift suivante :

CO+H,0 «— H, +CO, AHS = — 41 kJmol™

Généralement, le reformage de méthane est réalisé sur des catalyseurs a base de nickel ou
de métaux précieux tels que le rhodium ou le ruthénium. Sur le plan industriel, le mélange eau-
méthane est admis dans le réacteur a une température entre 450 et 650 °C et en sort a des tempé-
ratures entre 800 et 950 °C dans des tubes mesurant 10 a 13 metres de long et ayant un diametre
interne entre 10 et 15 cm (Agrafiotis et al., 2014). Les tubes garnis de catalyseur sont exposés
aux flammes d’un brileur afin d’apporter la chaleur nécessaire aux réactions hautement endo-
thermiques.

1.3.2 Oxydation partielle POX et reformage autotherme ATR

L’ oxydation partielle est la réaction non catalytique du gaz naturel ou d’autres hydrocarbures
liquides avec I’oxygene a haute température et a haute pression pour produire des gaz de synthese
(Hy, CO et CO,). En plus des réactions de reformage a la vapeur, I’oxydation partielle de méthane
est réalisée en présence d’oxygene selon la réaction exothermique ci-dessous :

CH, + 10, — 2H, + CO AHSyg, = — 36 kJmol™

Cette réaction fournit une partie de la chaleur nécessaire aux réactions endothermiques de refor-
mage. Le mélange gazeux quittant le brileur est refroidi puis envoyé dans un réacteur ou a lieu
la réaction de shift (WGSR) pour augmenter la production d’hydrogene.

Le principe de fonctionnement d’un reformeur autotherme est similaire a celui du POX sauf
qu’il produit de I’hydrogene en présence d’un catalyseur et fonctionne a des températures entre
900 et 1150 °C. L’ ATR est autosuffisant thermiquement et n’a pas besoin d’apport de chaleur
additionnelle pour les réactions endothermiques de reformage.

1.3.3 Electrolyse de ’eau

L’usage d’électrolyseurs permet de dissocier la molécule d’eau en dihydrogene et dioxygene
par apport d’électricité au niveau des électrodes. La dissociation de 1’eau se produit selon les
réactions suivantes :
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Anode : 4 OH (o) — Oy, + 2H,0) +4e”
Globale : 2H,0 — 2H, + O,

Le potentiel de décomposition thermodynamique de I’eau dans les conditions standards est de
1,23 volt et I’énergie électrique théorique nécessaire a la production de 1 m?® normal d’hydrogéne
est de 2,94 kWh. Généralement, les cellules industrielles d’électrolyse de 1’eau fonctionnement
a des potentiels entre 1,8 et 2,6 volts a cause des résistances ohmiques a différents niveaux et
I’énergie nécessaire pour la production est entre 4,5 et 5 kWh/NmfHz (Nikolic et al., 2010). Par
conséquent, I’efficacité énergétique des électrolyseurs industriels par rapport a la valeur théorique
varie entre 45 et 70 % (Wang et al., 2014).

1.3.4 Prix de ’hydrogene

Le prix de I’hydrogene électrolytique dépend grandement de celui de 1’électricité et du lieu
de sa production. En Corée Gim et Yoon (2012), ont évalué le prix final de vente d’hydrogene
a partir du procédé de reformage de méthane (Steam Methane Reforming SMR) et de celui
produit par électrolyse de 1’eau. Ils ont montré que le prix final dépend de la taille des unités
de production. Pour des unités de production de 100 Nm?/h, les deux technologies conduisent a
des coiits de production similaires autour de 10 $/kgy;. Yao et al. (2010) ont estimé le prix final
d’hydrogene utilisé dans le secteur du transport pour plusieurs sources (gazéification du charbon,
SMR et électrolyse de 1’eau). Leurs résultats montrent que le prix final de vente de ’hydrogene
produit par SMR est de 6 $/kgy; et celui produit par électrolyse est de 6,3 $/kgy, méme si leurs
colits de production respectifs sont de 1 et 1,78 $/kgy». Les colits de production d’hydrogene par
SMR et électrolyse sont comparés pour certains pays et reportés sur le Tableau 1.5.

Tableau 1.5 — Coiit de production d’hydrogene en €/kgy, dans certains pays.

Pays SMR Electrolyse
USA (Bonner, 2013) 0,96% 38%
Chine (Yao et al., 2010) 1$ 1,78 $
Allemagne, Espagne, France (Mansilla et al., 2013) 1,5€ 3a3s€
Danemark (Jorgensen et Ropenus, 2008) 2€ 46as5€
Corée (Gim et Yoon, 2012) 356 % 4,23 %

Lee (2012) avance qu’a Taiwan, I’hydrogeéne synthétisé a partir de sources renouvelables
d’électricité est plus compétitif que celui obtenu a partir d’électricité nucléaire. A I’heure ac-
tuelle, I’hydrogene é€lectrolytique reste tout de méme plus cher que celui obtenu par le procédé
conventionnel.

D’éventuelles taxes environnementales sur les émissions de CO, peuvent inverser cette si-
tuation dans la mesure ou la production d’hydrogene par électrolyse est plus propre que celle
utilisant les procédés conventionnels. En effet, des politiques appliquant le principe du pollueur
payeur commencent a étre mises en place dans plusieurs pays du monde et elles évoluent vers
une globalisation des taxes sur le CO, (Querejazu et Kreutter, 2012).
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1.3.5 Stockage et transport d’hydrogene

Une fois produit, I’hydrogene doit étre stocké sous une forme ou une autre et ¢’est une autre
problématique qui se souleve a ce niveau. Le stockage d’hydrogene demande de grands volumes
en raison de sa faible densité. Pour stocker 1 kg d’hydrogeéne dans les conditions normales (0
°C et 1 atm) il faut un volume d’environ 11,2 m®. De surcroit, le stockage d’hydrogene sous
forme gazeuse souleve des problemes de sécurité liés a son explosivité. Il faut donc comprimer
I’hydrogene a de hautes pressions pour pouvoir le liquéfier et rendre ainsi son stockage et son
transport plus sécurisés. L’ opération de compression d’hydrogene est énergivore et elle nécessite
une énergie équivalente a 15 % de la quantité d’énergie contenue dans le volume d’hydrogene
stocké. A 1’heure actuelle, des solides & base de magnésium sont développés pour stocker de
I’hydrogene a des pressions inférieures a 5 bar. L’entreprise McPhy commercialise des solides a
base de MgH, qui permettent de stocker jusqu’a 106 kgg,/m? solide. Ce systéme a basse pression
est relativement siir et plus performant que le stockage sous forme gazeuse a 700 bar (42 kgy,/m?)
ou sous forme liquide (70 kgpo/m?). Pour pallier les probleémes de sécurité que soulévent le
stockage et le transport d’hydrogene, il est plus simple de le transformer en d’autres molécules
plus faciles a stocker et a transporter.

Teichmann et al. (2012) proposent un concept de stockage et de transport d’hydrogene en
hydrogénant et déshydrogénant des molécules organiques telles que le N-éthylcarbazole. Ce sys-
teme permet le transport d’hydrogene sur de longues distances en grandes quantités et présente
des colts inférieurs. En revanche, d’importants investissements doivent étre faits pour intégrer
ce systeme.

1.3.6 ACY de différentes voies de production d’hydrogene

Méme si I’hydrogene est considéré comme un carburant propre, il ne faut pas perdre de vue
que le procédé de sa production joue un rdle important sur le degré de son impact environne-
mental. Différents auteurs ont réalisé des analyses de cycle de vie (ACV) pour évaluer I’impact
environnemental de la synthese d’hydrogene a partir d’électricité issue de sources renouvelables
et ils les ont comparées aux modes de synthese conventionnels. L’ étude proposée par Koroneos
(2004) montre que parmi les modes de production d’hydrogene a partir de sources renouvelables,
la production a partir d’énergie solaire photovoltaique est le mode de production le plus dégradant
pour I’environnement. Dans le cas de 1’électrolyse, cette conclusion ressort également a travers
la Figure 1.7 issue de I’étude bibliographique réalisée par Bhandari et al. (2013) sur I’'impact en-
vironnemental des différentes sources d’hydrogene et ramené a leur potentiel de réchauffement
global (PRG). Cetinkaya et al. (2012) montrent également que 1’hydrogene électrolytique obtenu
a partir d’énergie solaire photovoltaique présente un impact environnemental plus important que
celui des autres sources renouvelables.

Le reformage a la vapeur et la gazéification conventionnels ont des impacts environnemen-
taux élevés. L’intégration d’une étape de récupération de CO, dans ces procédés permet de ré-
duire leur impact environnemental et de le ramener a des niveaux équivalents a ceux de la pro-
duction a partir d’électrolyse.
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Figure 1.7 — Potentiel de réchauffement global PRG pour différentes technologies de
production d’hydrogeéne.
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1.4 Meéthanol

1.4.1 Pourquoile méthanol ?

Le stockage direct d’hydrogene présente des cofits considérables et exige d’importants inves-
tissements dans de nouvelles infrastructures, d’autres vecteurs d’énergie sont donc a envisager.

[’ammoniac est un candidat potentiel pour €tre un vecteur d’énergie en convertissant I’hy-
drogene en un composé facile a liquéfier, mais I’infrastructure actuelle ne suffit pas pour faire de
I’ammoniac un vecteur d’énergie et d’importants investissements sont nécessaires pour dévelop-
per toute la chaine d’approvisionnement (Centi et Perathoner, 2011). Sur le plan de la sécurité,
I’ammoniac se trouve grandement pénalisé par sa haute toxicité (Ganesh, 2014).

Adamson et Pearson (2000) ont mené une étude ou ils ont comparé I’utilisation de 1’hydro-
gene et du méthanol comme vecteurs d’énergie et ils sont arrivés a la conclusion que le choix
d’une molécule sera déterminé par le développement des réseaux de distribution et d’utilisation
des deux molécules. Plus récemment, Boretti (2013) conclut qu’une société basée sur le métha-
nol est plus intéressante qu’une société basée sur I’hydrogene. De ce point de vue-1a, Specht et al.
(1998) prévoient que le méthanol présente un avantage majeur sur I’hydrogene dans la mesure ou
il peut étre plus facile a intégrer aux systemes de distribution de carburants existants. De surcroit,
la combustion de méthanol est plus efficace que celle de I’essence (Vancoillie et al., 2012).

Actuellement, deux molécules concurrentes se présentent pour le stockage et la transforma-
tion d’hydrogene : le méthane et le méthanol. Ces deux molécules permettent a la fois de stocker
de I’électricité sous forme chimique et de valoriser le CO,. Connolly et al. (2014) ont réalisé une
étude comparative de différents carburants obtenus par valorisation d’électricité et ont montré
qu’a I’heure actuelle, I’utilisation d’hydrogene issu d’électricité renouvelable pour la production
de méthanol ou de DME est plus intéressante que celle du méthane. Les auteurs avancent éga-
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lement que c’est I’application finale qui permet de choisir une molécule plutdt qu’une autre. Le
méthanol présente I’avantage d’étre liquide dans les conditions ambiantes et il est par conséquent
facile a stocker et a transporter ce qui lui confere la possibilité d’€tre utilisé comme un vecteur
d’énergie permettant de transporter facilement et avec moins de risques de grandes quantités
d’énergie (Take et al., 2007). De plus, le méthanol sert d’intermédiaire chimique de base pour la
synthese d’autres produits d’une valeur ajoutée plus importante.

Par ailleurs, Centi et Perathoner (2011) estiment que 1’'usage du méthanol comme carburant
est intéressant dans la mesure ou il peut directement étre substitué aux carburants convention-
nels et le colt des modifications a apporter au réseau existant de distribution des carburants
liquides reste acceptable (Ogden et al., 1999). De plus, la technologie actuelle des moteurs peut
facilement étre adaptée pour fonctionner avec du méthanol tout en réduisant la pollution et en
améliorant I’efficacité des moteurs (Sileghem et Van De Ginste, 2010).

1.4.2 Production de méthanol

La majeure partie de la production mondiale est partagée entre la Chine et les pays pro-
ducteurs d’énergies fossiles tels que I’ Arabie Saoudite, la Trinité-et-Tobago et I'Iran (Yang et
Jackson, 2012). En 2011, la production mondiale de méthanol a atteint les 80 millions de tonnes
dont 57 % sont produits en Chine (Su et al., 2013). La demande chinoise de méthanol est en forte
progression depuis 2002. En parallele, la capacité de la Chine a produire du méthanol présentait
une augmentation dépassant les 20 % par an entre 2002 et 2011.

1.4.3 Utilisation du méthanol

Le méthanol représente un des plus importants intermédiaires chimiques et un grand nombre
de produits peut €tre dérivé du méthanol tels que le formaldéhyde, I’acide acétique et le méthyl-
tert-butyl éther (MTBE) (Olah et al., 2011, p.247). En se basant sur des données de production
mondiale pour I’année 2013 de différents produits a partir du méthanol, des données fournies
par la base CIEC (www.essentialchemicalindustry.org) sont synthétisées sur la Figure 1.8 en vue
d’identifier les principales voies d’utilisation de méthanol.

Chlorométhane 5% )
Oléfines et propéne 15% )
Dimethyl éther 11%)
Dimethyle-terephtalate 2% )
Méthyl métacrylate 3% ) Ethanoate d'ester 10% )
Methyl amines 3% ) Clde théréphtalique 21% )
Acide acétique 14% Anhydride éthanoique 11%]

Chimie 61%

- 1350 ':\Aﬂtt Acétate de vmyle 40%]
Autres 7%
Formaldehyde 47% >(Resines 82% )
Biodiesel 7 % Polyalcools
Méthanol Base carburant 48% ) Methylal
MTBE 45%
15 Mt

Figure 1.8 — Principales voies d’utilisation du méthanol a I’échelle mondiale.
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L’organigramme de la Figure 1.8 montre que le méthanol est majoritairement utilisé comme
intermédiaire chimique ou comme carburant.

En tant qu’intermédiaire chimique, il est principalement utilisé pour produire du formaldé-
hyde qui sert a son tour a synthétiser d’autres produits tels que des résines et des polyalcools. En
tant que carburant, le méthanol est soit utilisé directement comme dans le cas du carburant M 100,
soit mélangé a d’autres bases carburant issues d’énergies fossiles. Par ailleurs, le MTBE utilisé
comme additif pour carburants en vue d’améliorer leur indice d’octane représente une portion
non négligeable d’utilisation de méthanol. En plus d’usages dans la chimie, le diméthyle éther
(DME) pourrait étre utilisé comme carburant dans les moteurs diesel (Pontzen et al., 2011).

1.4.4 Marché du méthanol

La compilation des prix du méthanol en Europe publiés par le fournisseur de méthanol Me-
thanex sur les douze dernieres années a conduit a la courbe représentée sur la Figure 1.9.
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Figure 1.9 — Evolution du prix du méthanol en Europe entre 2002 et 2014 selon I’entreprise
Methanex.

Jusqu’au troisieme trimestre de 1’année 2006, le prix moyen du méthanol était autour de 250
€/tonne. Au début de 2007, le prix du méthanol atteint un pic qui dépasse 400 €/tonne pour
rechuter juste apres de 40 %. Les prix du méthanol atteignent des records entre fin 2007 et début
2008 puis rechutent a nouveau pour atteindre un prix minimal au premier semestre 2009. Par la
suite, les prix repartent progressivement a la hausse et se rapprochent des 500 € la tonne. Comme
la majeure partie du méthanol est produite a partir de sources fossiles, le cours du méthanol
dépend directement de celui de ces dernieres. Si I’on superpose le prix du baril de pétrole et celui
du méthanol sur les douze dernieres années, on trouve qu’il y a une forte corrélation entre le
cours des deux produits.
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1.5 Procédés de synthese de méthanol

A I’échelle mondiale, trois technologies sont utilisées pour la synthése de méthanol. La tech-
nologie de I'ICI (Synetix) est a elle seule utilisée pour produire 61 % du méthanol mondial, puis
vient derriere la technologie de Lurgi avec 27 % et celle de Mitsubishi Gas Chemical (MGC)
avec 8 % (Olah et al., 2011, p. 213).

Séparation

[Electricité} [ Air} [Oxygéne } [Carburant } [Vapeur }

Matiéres premieres Y l \ 4 i A7

Gaz naturel s Purification Reformage R Syngas
Naphta (désulfuration) | ~|(SMR, ATR)| | (Ha, CO, CO»)

TR Synthese .
Distillation de méthanol Compression

Figure 1.10 — Schéma générique du procédé de synthése de méthanol.

La Figure 1.10 montre que le procédé de syntheése de méthanol peut étre divisé en quatre
étapes principales (Meyers, 2005, p.7.5) :

e Purification et préparation : I’alimentation est comprimée puis traitée par hydrodésulfura-
tion pour éliminer le soufre. Une quantité de vapeur d’eau est ajoutée au niveau du satura-
teur pour ajuster le ratio eau/carbone.

e Génération de syngas : les gaz de synthese sont obtenus par reformage de I’alimentation
en utilisant différentes technologies (SMR, ATR, POX). Apres le reformage, les gaz de
syntheése sont comprimés et refroidis jusqu’aux conditions de synthese de méthanol.

e Synthese de méthanol : elle est réalisée dans une boucle a des pressions élevées (50-150
bar). Les gaz incondensables sont séparés du mélange produit composé principalement
d’eau et de méthanol puis sont recyclés dans la boucle de méthanol. Un systeme de récu-
pération d’hydrogene est installé sur les gaz de purge avant qu’ils ne soient utilisés comme
combustible.

e Distillation : la section de distillation permet d’obtenir du méthanol répondant aux spéci-
fications requises en terme de concentration en eau. Des spécifications plus précises sont
régulicrement mises a jour a I’association internationale des producteurs et consommateurs
de méthanol IMPCA (2014).

1.5.1 Description du brevet Lurgi

Lurgi a déposé un brevet de procédé de synthese de méthanol (Gohna et Konig, 1997). Les
auteurs du brevet proposent le schéma de procédé décrit par la Figure 1.11 ou deux réacteurs
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sont mis en ceuvre : le premier réacteur fonctionne en régime adiabatique et le second réacteur
est multitubulaire refroidi avec un courant d’eau liquide qui change d’état.

—
Réacteur L1 | Reactf:ur refF01d1
. . (multitubulaire)
adiabatique
(Shaft) 3 L4
2
2
— )2& 4
©
Flash '
X Colonne de séparation

Fig 1.11 — Schéma du procédé décrit dans le brevet Lurgi US5631302.

Généralement, le catalyseur contient 50 a 75 % de CuO, 15 a 35 % de ZnO et 5 a 20 %
d’Al;O3 en masse. Il est recommandé d’utiliser des catalyseurs ayant un ratio atomique Cu :Zn
entre 2 :1 et 4 :1. Le catalyseur utilisé dans les deux réacteurs est le méme et il est composé de
67,4 % CuO, 21,4 % ZnO et 11,1 % Al,0O3. La production de méthanol a lieu selon les trois
réactions suivantes :

CO + 2H, +— CH,0H (A)
CO, + H, +— CO + H,0 (B)
CO, + 3H, +— CH,0H + H,0 (©)

Une masse de 200 kg de catalyseur est chargée dans le réacteur adiabatique et 800 kg sont
chargés dans le réacteur refroidi. Au début de la synthese, le catalyseur est réduit de maniere
conventionnelle.

Le procédé peut fonctionner a des pressions allant de 20 a 120 bar et des températures entre
200 et 350 °C. Le flux gazeux entrant dans le procédé est composé de CO,, CO, H,, N5 et d’autres
especes minoritaires qui dépendent de sa source. Sa température est comprise entre 220 et 270
°C.

Pour un meilleur fonctionnement du procédé et dans un souci du respect de la steechiométrie
des réactions, il est recommandé que le ratio S soit supérieur a 1,9.

Hy — COq

> 1,9 (1.1)

S:OOngOO ’

Dans le mélange d’entrée, une quantité de CO est nécessaire afin de garder le régime adia-
batique dans le réacteur Shaft. Par ailleurs, il est souhaitable que le ratio volumique CO, : CO
excede 2 : 1 et que la teneur en CO n’excede pas 10 % en volume.
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1.5. Procédés de synthese de méthanol

Les deux réacteurs operent généralement a des pressions différentes de 5 bar (au maximum)
et il est préférable qu’ils fonctionnent entre 70 et 90 bar. Dans le cas ou la différence de pression
entre les deux réacteurs est importante, il faudrait donc travailler entre 20 et 60 bar dans le
premier réacteur et entre 50 et 100 bar dans le second. Dans ce cas, la pression du premier
réacteur est inférieure d’au moins 7 bar a celle du second réacteur.

A Iissue du premier réacteur, 10 2 30 % des oxydes de carbone de I’entrée sont convertis en
méthanol. Une partie du courant gazeux qui quitte le flash est purgée pour éviter I’accumulation
des inertes dans le second réacteur. La température du courant entrant dans le réacteur refroidi est
comprise entre 200 et 250 °C et sa pression est de 78 bar. Dans le réacteur refroidi, la température
maximale est autour de 270 °C et la vapeur issue du refroidissement quitte la calandre a une
pression de 48 bar. La colonne a distiller représentée sur le schéma de procédé proposé permet
de séparer le liquide issu du flash dont la composition massique en méthanol est égale a 63,9 %.

Le Tableau 1.6 regroupe les différentes spécifications de fonctionnement du schéma de pro-
cédé décrit dans le brevet Lurgi. Les températures des courants numérotés de 1 a 4 sont respecti-
vement 250, 286, 260 et 240 °C.

Tableau 1.6 — Spécifications du procédé décrit dans le brevet Lurgi US5631302.

Réacteur adiabatique Réacteur refroidi

_ Entrée Sortie  Entrée Sortie
3 CO, 23,9 18,5 14,0 11,3
£ co 0.3 36 3.0 25
>~ H, 73,9 64,5 69,1 62,0
& CHy 1,2 1,3 8,4 9.3
g Ny 0,7 0,8 5,1 5.6
& CH3;O0H 0,0 4,0 0.3 5.2
S H0 0,0 7.3 0,1 4.1
é Pression 80 bar - 78 bar -

£ Température 250 °C 286 °C 240 °C 270 °C (max)
£ Débit 11000 ) - 12000 ) -

@)

(*) : standard m?3 par heure et par m? de catalyseur.

1.5.2 Autres brevets de synthese de méthanol

Un autre procédé de synthese de méthanol a été proposé par Lurgi dans le brevet US5827901
A (Konig et Gohna, 1998) utilisant une boucle a deux réacteurs, refroidis aux gaz de recyclage et
a ’eau. D’autres brevets de procédés de synthese de méthanol sont déposés par d’autres indus-
triels tels que I’Imperial Chemial Industry (Pinto, 1980, US4238403 A), Haldor Topsge (Almg-
vist et al., 2014, W02014012601 A1) et Mitsubishi Gas Chemical Company Inc. (Murayama et
Nagai, 1991, US5063250).

Dans une étude préliminaire, Machado et al. (2014) ont comparé le procédé de synthese
de méthanol a partir des gaz de synthese et celui a partir de CO, et H, et ils concluent que le
deuxieme procédé demande plus d’utilités (vapeur, refroidissement et électricité) par tonne de
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méthanol produite. De plus, la synthese directe de méthanol a partir de CO, et H, présente des
émissions de CO, équivalent supérieures de 22 % par rapport au procédé utilisant les gaz de syn-
these. Il faut donc améliorer davantage le procédé de synthese de méthanol directement a partir
de CO,. Dans une autre étude, Van-Dal et Bouallou (2013) montrent qu’il est possible de stocker
1,2 tonne de CO, par tonne de méthanol produite. Cette valeur peut atteindre 2,6 tonnes dans le
cas ol I’oxygene produit serait valorisé.

Pour résumer les propos avancés dans ce premier chapitre, une carte heuristique a été réalisée

et présentée par la Figure 1.12.
Electricité
décarbonée

Production

Intermittence

Utilisation Méthanol

Marché

Stockage

Chapitre
introductif

SMR

POX & ATR Cimenteries

Electrolyse

Synthése

Centrales
¢électriques

Marché
Stockage & transport
ACV

Utilisation en chimie

Figure 1.12 — Carte heuristique du chapitre introductif.

1.6 Synthese, problématique et objectifs de I’étude

Ce chapitre introductif a permis de mettre en exergue quelques chiffres sur les principales
molécules d’intérét impliquées dans la synthése de méthanol afin de conduire le lecteur a se
faire une idée plus précise sur I'intérét de la valorisation d’excédents d’électricité décarbonée
en intermédiaires chimiques. En premier lieu, les émissions actuelles de CO, ont été présentées
pour quelques secteurs d’activité tels que les cimenteries, la sidérurgie et les centrales électriques.
Puis, le potentiel d’utilisation du CO, dans le secteur de la chimie a été discuté. Dans un second
temps, différentes voies de syntheése d’hydrogene ont été bricvement présentées et des aspects
relatifs au marché, au transport, au stockage et a 1’analyse de cycle de vie de I’hydrogene ont
été abordés. Une démarche similaire a ét€ adoptée pour présenter des informations relatives au
méthanol. Finalement, une vue d’ensemble du procédé de synthese de méthanol a été présentée
et illustrée en détaillant le brevet d’une unité industrielle de synthese de méthanol.

La présente these fait partie du projet VIEESSE? qui a pour objectif de faire émerger une
nouvelle filiere industrielle en valorisant de 1I’électricité produite en périodes creuses en inter-
médiaire chimique facilement réutilisable tel que le méthanol. De 1’hydrogene est produit par
I’excédent d’électricité dans une batterie d’électrolyseurs et il est combiné a du CO, émanant de
sources industrielles dans une unité de synthese de méthanol (voir la Figure 1.1). Dix partenaires
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industriels et académiques se partagent les taches exploratoires composant le projet. Le projet
VItESSE? est principalement subdivisé en six lots qui consistent en le management du projet,
I’évaluation des é€lectrolyseurs en régime transitoire, 1’étude de la flexibilité du procédé de mé-
thanol, la conception d’un réacteur et I’intégration dans le procédé de méthanol (dont fait partie
la présente these), la modélisation de la demande d’électricité et I’évaluation environnementale
et technico-économique du procédé.

A I’heure actuelle, les unités industrielles de synthése de méthanol fonctionnent en régime
permanent et sont dimensionnées pour des tonnages importants. Dans le cadre du projet ex-
ploratoire VItESSE?, les unités de méthanol visées sont destinées pour de petites productions
distribuées sur le territoire et elles doivent produire du méthanol seulement a partir de CO, et
H,. Vu I'intermittence des ressources renouvelables, la disponibilité d’hydrogene varie au cours
du temps. De ce fait, I’unité de méthanol doit étre concue de maniere a répondre rapidement
aux variations d’alimentation. Plus précisément, il faut évaluer des technologies de réacteurs et
les intégrer dans le procédé de synthese de méthanol et identifier dans chaque cas les difficultés
techniques que souleve le fonctionnement des unités en régime transitoire.

Les présents travaux s’inscrivent dans le cadre d’une étude exploratoire de la synthese de
méthanol a partir de H, et CO,. L’objectif consiste a explorer différentes technologies de réac-
teurs et configurations de procédés sous des angles divers en vue d’identifier a 1’avenir des pistes
pertinentes de développement d’un procédé de synthese de méthanol a partir de CO, et H,. Le
procédé visé doit fonctionner en régime dynamique et pallier les variations de disponibilité d’hy-
drogene. Compte tenu du manque d’informations par rapport a la syntheése de méthanol a partir
de CO, et H, a I’échelle industrielle, les résultats ne seront pas définitifs et les designs seront
amenés a etre améliorés en fonction de la disponibilité d’informations plus détaillées.

Avant d’entamer une quelconque étude du procédé en régime transitoire, il est primordial de
bien comprendre les phénomenes physiques qui ont lieu lors de la synthése de méthanol en ré-
gime permanent. Pour ce faire, le deuxieme chapitre sera dédié a 1’étude de la thermodynamique,
de la cinétique des réactions et des phénomenes de transfert de matiere et de transfert de chaleur
couplés aux réactions chimiques. Cette premiere étude permettra d’identifier d’éventuelles limi-
tations par les transferts de matiere et de chaleur en considérant deux structurations du catalyseur,
a savoir en particules sphériques et en monolithes.

En vue d’affiner la compréhension des phénomenes au sein des réacteurs de synthese de
méthanol, un modele de réacteur hétérogene sera développé dans le troisieme chapitre en se
basant sur les résultats d’étude des transferts obtenus auparavant. Puis, ce modele sera utilisé pour
réaliser une étude paramétrique du réacteur de synthese de méthanol en considérant des réacteurs
a lit de particules et des réacteurs a monolithes tout en évaluant le potentiel d’intensification du
procédé.

L’ étude paramétrique du réacteur seul n’étant pas suffisante pour appréhender le procédé, son
intégration dans le procédé de méthanol fera le principal objet du quatrieme chapitre a travers
lequel sera abordé I’impact du recyclage sur les performances du réacteur. Nous montrerons qu’il
y a des différences significatives entre le réacteur seul et le réacteur intégré dans la boucle. Par
ailleurs, une étude comparative sera menée dans ce méme chapitre afin d’évaluer I’impact de la
modularisation du réacteur sur les performances globales du procédé en régime permanent.

Une fois que I’évaluation de la boucle de méthanol sera faite en régime permanent, son étude
en régime transitoire sera traitée dans la premiere partie du cinquieme chapitre pour identifier la
dynamique du procédé de méthanol par rapport au démarrage, a 1’arrét et aux changements de
régime opératoire pour les lits de particules et les monolithes. Par la suite, la seconde partie de
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ce chapitre sera dédiée a I’analyse de I’intermittence relative a la disponibilité d’hydrogene et les
stratégies opératoires a adopter pour minimiser le nombre de transitions que subira 1’'unité. En
effet, comme I’'impact des changements de régime sur le catalyseur n’est pas connu, une approche
protectrice sera adoptée pour proposer des designs de réacteurs et de procédés permettant de
minimiser les variations que subit le catalyseur.

Afin de répondre en partie a la problématique de la these, un ensemble de nouvelles configu-
rations du procédé et des designs de réacteurs seront proposés a travers le sixieme chapitre dans
la perspective d’explorer certaines voies d’amélioration du procédé de méthanol. Ce chapitre
sera donc présenté a titre exploratoire sans pour autant proposer une technologie précise dans la
mesure ou les aspects techniques et économiques ne seront pas pris en considération.

Finalement dans le dernier chapitre, un ensemble de technologies qui nous semble techni-
quement proche des unités de méthanol existantes sera présenté. Puis, en utilisant une méthode
d’aide a la décision multicritere, la technologie la mieux adaptée pour étre appliquée dans le
cadre du projet VItESSE? sera choisie en se basant sur différents criteres.
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Chapitre

Etude des phénoménes fondamentaux

A travers ce chapitre, nous analyserons les phénomenes fondamentaux de transfert de ma-
tiere, de transfert de chaleur et des réactions chimiques pour établir une base de connaissances
sur le processus de synthese de méthanol et pour comprendre au mieux comment les différents
phénomenes sont liés les uns aux autres.

Tout d’abord, nous réaliserons des calculs d’équilibres thermodynamiques pour apprendre
davantage sur les conditions opératoires qui favorisent la syntheése de méthanol, puis nous abor-
derons I’étude de la cinétique de synthese de méthanol en présentant quelques modeles cinétiques
issus de la littérature. La technologie de réacteur considérée sera également présentée avec dif-
férentes structurations du catalyseur et une comparaison géométrique sera également effectuée
pour les différentes technologies.

En vue de choisir le modele cinétique le mieux adapté a notre étude, nous développerons
un modele de réacteur pseudo-homogene qui nous aidera a évaluer dans le réacteur les profils
de température, de composition et les vitesses des réactions pour les modeles cinétiques de la
littérature présentés auparavant.

Une fois le modele cinétique choisi, une analyse des phénomenes basée sur les temps carac-
téristiques sera effectuée afin d’identifier d’éventuelles limitations par le transfert de matiere ou
de chaleur dans les réacteurs sur une large gamme de conditions opératoires. D’ autres criteres de
la littérature seront utilisés pour compléter les résultats de I’analyse basée sur les temps caracté-
ristiques et pour affiner I’étude des phénomenes de transfert couplés a la réaction chimique pour
les technologies de réacteur considérées.

2.1 Thermodynamique de la synthese de méthanol

Actuellement, la synthése de méthanol a 1’échelle industrielle est réalisée dans des réacteurs
multitubulaires a lit de particules qui operent a haute pression (50 a 80 bar) et a des températures
entre 200 et 300 °C (Rahimpour, 2007; Chen et al., 2011). La synthese de méthanol a partir
d’oxydes de carbone se fait généralement sur des catalyseurs a base d’oxydes de cuivre et de
zinc (CuO-Zn0-Al,0s) selon les réactions suivantes :

CO + 2H, +— CH,0H (A)
CO, + H, +— CO + H,0 (B)
CO, + 3H, +— CH,0H + H,0 (©)
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La réaction (C) est la somme des réactions (A) et (B) et le rapport steechiométrique global
entre le CO, et le H; est égal a 3. Comme les réactions sont dépendantes, les calculs des équilibres
thermodynamiques sont réalisés en considérant seulement les réactions (A) et (B). Les études
thermodynamiques de mélanges gazeux contenant CO, CO, et Hy montrent que la production de
méthanol est favorisée par de hautes pressions et de basses températures (150 - 200 °C) tandis
que la cinétique est favorisée par des températures élevées (Bussche et Froment, 1996). Ceci
implique qu’il existe un compromis a choisir entre la cinétique et la thermodynamique.

A D’échelle moléculaire, 1’eau et le méthanol ont des polarités élevées et des phénomenes
d’association ont lieu. Pour décrire au mieux le comportement du mélange, il est préconisé d’uti-
liser un modele thermodynamique tel que PC-SAFT ou CPA (Lundstrgm et al., 2006). Dans
les présents travaux, 1’équation d’état cubique développée par Soave-Redlich-Kwong est utilisée
pour définir les fugacités des especes et les phénomenes d’association sont négligés dans la me-
sure ou leur prise en considération conduirait a la paramétrisation de modeles thermodynamiques
plus complexes.

En se basant sur les constantes d’équilibres thermodynamiques K, données dans le Tableau
2.1, des calculs d’équilibres thermodynamiques sont réalisés pour estimer la fraction molaire du
méthanol a I’équilibre de maniere a couvrir les domaines de pression et de température dans
lesquels le réacteur de synthése de méthanol pourrait opérer.

Tableau 2.1 — Enthalpies et constantes d’équilibres des réactions (Graaf et al., 1986; Gallucci et al.,
2004).

Réaction AHﬁQQSK(kJ.mol_l) Logi0(Kp)

5139 ,

(A) -90,70 —5 12,621 (Kpa enbar?)
— 2073

(B) +41,19 T 2029 Ko )
3066

©) -49,51 5~ 10592 (Kjcenbar?)

Les résultats des calculs d’équilibres thermodynamiques sont reportés sur la Figure 2.1 qui
montre 1’évolution de la fraction molaire du méthanol dans le mélange gazeux a I’équilibre ther-
modynamique. Pour des températures autour de 120 °C, la fraction de méthanol avoisine 0,25
pour une pression de 90 bar et elle diminue quand la température augmente. Une telle diminution
s’explique par le déplacement de I’équilibre thermodynamique selon le principe de Le Chatelier
vers la formation de CO par la réaction endothermique (B) et vers la décomposition de méthanol
par les réactions exothermiques (B) et (C) suite a I’augmentation de la température. De plus, ces
deux dernieres réactions ont tendance a s’orienter dans le sens de décomposition du méthanol
quand la pression diminue.

2.2 Modeles cinétiques pour la syntheése de méthanol

Différents modeles cinétiques sont proposés dans la littérature pour représenter la cinétique
de la syntheése de méthanol sur des catalyseurs a I’échelle du laboratoire ou sur des catalyseurs
issus d’unités industrielles. La présente section décrit et détaille les modeles cinétiques couram-
ment utilisés.
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Figure 2.1 — Fraction molaire de méthanol a l’équilibre en fonction de la température
et de la pression. Composition molaire initiale : COy : 25 % et Hy : 75 %.

2.2.1 Modeéele cinétique de Graaf

Graaf et al. (1988,1990) ont développé un modele cinétique pour la synthese de méthanol en
considérant les trois réactions (A), (B) et (C). Leurs études cinétiques portent sur le catalyseur
commercial Mk-101 développé par Haldor Topsge. Ce catalyseur est composé d’oxyde de zinc
Zn0 (25 % masse), d’oxyde de cuivre CuO (55 % masse) et d’alumine Al,O3 (8 % masse)
(van der Laan et al., 1999). En adoptant une approche basée sur le mécanisme de Langmuir-
Hinshelwood, les auteurs de ce modele sont parvenus aux expressions cinétiques des vitesses de
réaction (2.1), (2.2) et (2.3) pour les réactions (A), (B) et (C).

Py = Ky\Kcolfeofdy — femon/(fil Kpa)] @.1)
(1+ Kcofco + KcoszOQ)[fllf/f + (KHQO/KIf)fHQO]

- kgKco,|fco, i, — fmofco/ Ky, B] 2.2)

(1+ Kcofco + Kcogfcoz)[f}{f + (KHQO/KI]-{/Qz)fHQO]

A ke Kco, [fcozfz?}/f - fCHgOHfHQO/(fi{pr,C)]

. 2.3)
¢ (1+ Kcofeo + KCOszOz)[f;I/f + (KHzo/Kél/f)szO]

avec 7 la vitesse de production/consommation réaction en mol.s‘l.kgc’a}alyswr, k' la constante ci-
nétique de réaction, K; les constantes d’adsorption des especes, K, les constantes d’équilibres
thermodynamiques et f; les fugacités des especes. Le Tableau 2.2 regroupe les parametres du
modele cinétique proposé par Graaf et al. (1990) pour des températures comprises entre 210 et
275 °C et des pressions entre 15 et 50 bar.
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Tableau 2.2 — Parametres du modele cinétique de Graaf et al. (1990).

Parametre ~ Expression Unité
, 113000 £ 300 1
k4 (4,89 £ 0,29) x 1O7emp< ) mol.s~ bar=t kg ;4
, 152900 :l: 1800
kg (9,64 £7,3) x lone:cp( ) mol.s~ .bar=/2 kg L,
/ 87500 :t 300 1
ke (1,09 £0,07) x 1O5ezp< > mol.s~ bar~t kg 14
46800 + 800
Keco (2,16 +0,44) x 10~ ea:p( > bar~!
61700 :I: 800
Keo, (6,37 £2,88) x 10~ e:z:p( > bar—!
84000 =+ 1400
Kn,0/\/Kn, (7,05+1,39) x 10_96xp(RT> bar—1/2

2.2.2 Modeéele cinétique de Bussche et Froment

Bussche et Froment (1996) ont proposé un modele cinétique pour la synthése de méthanol
ou ils considerent seulement les réactions (B) et (C). La vitesse des deux réactions est donnée
en mol.sfl.kgc_a%alyseur en fonction des pressions partielles des especes p; par les équations (2.4) et
(2.5) et les parametres thermodynamiques et cinétiques du modele sont donnés dans les Tableaux
2.1et2.3.

Py — ]fipCOQ [1 - Kp,B(pHgOpCO/pCO2pH2>] (2.4)

(1 + (KHQO/K8K9KH2)(pH20/pH2) + \/ KHszz =+ KHQOpHQO)

ki K K3 Ky K p,peo,pms (1 — (1) Kp.o) (Pm,oPc 01/ Pi,pcos,)]
(1 + (Kmo/Ks KoK, )(pr,0/ph,) + \/ Kuypu, + Kmyopw,0)?

fo = (2.5)

Tableau 2.3 — Parametres du modele cinétique de Bussche et Froment (1996).

Parametre Expression Unité
17197
v KHw, 0,499exp (RT) bar—1/2
1 124119 1
Ku,0 6,62 10~ exp RT bar
Km0

— 3453,38 - — -
KsK9Km,

e 36696 | -2
ks, KoK3s K4 K, 1,07exp RT mol.s™ . kg g, -bar

94765

k1 1,2210_10656;0( - RT) mol.s~'.kgooy,.bar™!

Le modele de Bussche et Froment est ajusté pour des températures comprises entre 180 et
280 °C et des pressions allant de 15 