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L'invention concerne un procédé de purification du gaz de synthése comprenant au moins une étape de fractionnement du gaz de
synthése brut a traiter en au moins deux eftluents, une premicre partie et une partic complémentaire, dans lequel ladite premiére
partie est soumise a une étape de conversion du monoxyde de carbone a la vapeur et ladite partie complémentaire est soumise a
une étape d'hydrolyse catalytique du COS et de 'HCN, les deux flux de gaz résultants sont ensuite chacun traités séparément lors
de deux étapes dédiées d'élimination des gaz acides, tels que COqet H,S, par lavage a 1'aide de solutions aqueuses d'amines spéci-
fiques, avant une étape de recombinaison a l'issue de ces étapes.
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PROCEDE DE PURIFICATION DU GAZ DE SYNTHESE PAR VOIE DE LAVAGE SUR DES
SOLUTIONS AQUEUSES D'AMINES

DOMAINE DE L'INVENTION

La présente invention concerne le domaine de la purification des gaz de synthése contenant du
monoxyde de carbone CO, en général. Elle concerne plus particulierement les procédés permettant
d'éliminer les gaz acides tels que par exemple le CO,, I'H,S, le COS, et 'IHCN en mettant en ceuvre un

lavage par un ou plusieurs solvants.

De maniére avantageuse, le procédé de l'invention est mis en ceuvre en amont d'une unité de synthése
Fischer-Tropsch, de fagon & éliminer les impuretés et en particulier les gaz acides qui sont néfastes au
bon fonctionnement de ladite unité. Il peut également étre utilisé afin de purifier le gaz de synthése mis en
ceuvre par exemple, dans les installations de cogénération, dans les procédés de synthése chimique tels
que les procédés de synthése du méthanol.

ART ANTERIEUR
Les gaz de synthése sont généralement des mélanges gazeux comprenant du monoxyde de carbone CO,

de I'hydrogéne H,, de la vapeur d'eau et du dioxyde de carbone CO,. lls peuvent étre obtenus via la
transformation du gaz naturel, du charbon, des résidus pétroliers et/ou de la biomasse par des procédés
tels que le vaporeformage, le reformage autotherme, ou l'oxydation partielle, ou encore via la

décomposition du méthanol, ou & partir de tout autre procédé connu de 'Homme du métier.

Les gaz de synthése contiennent des composés chimiques intermédiaires pouvant étre valorisés dans
une multitude d’application telles que les installations de cogénération, et/ou dans les procédés de
synthése chimique tels que les procédés de synthése du méthanol, de I'hydrogéne, de 'ammoniac, du
méthane ou bien encore en oxo-chimie. Les gaz de synthése sont également mis en ceuvre dans les
procédés de production d'hydrocarbures de synthése obtenus par exemple par la réaction Fischer-
Tropsch. L'ensemble des fractions GPL (Gaz de Pétrole Liquéfié), naphta, essence, kéroséne, et gazole
et bases lubrifiantes ou produits de spécialités qui en découlent se caractérise par un haut niveau de

performances techniques et environnementales.

Cependant, les gaz de synthése bruts obtenus selon les procédés dont ils sont issus contiennent, en
outre, un certain nombre dimpuretés parmi lesquelles des composés soufrés tels que le sulfure
d'hydrogene H,S et le sulfure de carbonyle COS, des composés azotés tels que I'ammoniac NH; et le
cyanure d'hydrogéne HCN, des composés halogénés, et des métaux qui sont généralement éliminés afin
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que le gaz n'en contienne plus qu'a des teneurs résiduelles, d'une part afin de ne pas altérer le bon
fonctionnement des unités situées en aval et d'autre part de respecter les normes environnementales.

Par ailleurs le dioxyde de carbone CO,, bien que considéré comme inerte dans le gaz de synthése pour la
plupart de ses applications, est cependant présent en grande quantité et doit également étre éliminé pour
atteindre des teneurs de I'ordre de quelques pourcents.

Les impuretés présentes dans le gaz de synthése non purifié peuvent entrainer une corrosion accélérée
des installations dans lesquelles il est mis en ceuvre, telles que par exemple les turbines & gaz dans les
unités de cogénération (ou "IGCC" pour "Integrated Gasification Combined Cycle" selon la terminologie
anglo-saxonne), et sont susceptibles d'empoisonner les catalyseurs utilisés pour les procédés de
synthése chimique tels que ceux utilisés dans la synthése Fischer-Tropsch ou du méthanol, ou encore
d'atténuer les performances des matériaux utilisés dans les piles & combustibles. Des considérations
environnementales imposent également I'élimination des impuretés présentes dans les gaz.

Dans le cas particulier de la synthése Fischer-Tropsch, des spécifications sur le gaz de synthése portent
ainsi sur :

¢ les teneurs relatives en H, et CO, pour lesquelles un ratio H,/CO est optimisé pour la
synthése d'hydrocarbures, et est généralement compris entre 1,5 et 2,5,

¢ lateneur en CO,, devant étre au plus de 5% afin que le fonctionnement de I'unité Fischer-
Tropsch soit optimal,

e les teneurs en impuretés parmi lesquelles les composés soufrés, azotés, halogénés,
métalliques susceptibles d'empoisonner le catalyseur : les spécifications requises en
entrée de l'unité Fischer-Tropsch sont particuliérement sévéres, les teneurs présentes
dans le gaz de synthése devant étre généralement inférieures a 10 ppb masse pour les
impuretés soufrées, inférieure & 10 ppb masse pour I'HCN, inférieure & 10 ppb masse
pour NHs;, et inférieures a 10 ppb masse pour les impuretés halogénées [M.J.A.
Tijmensen, A.P.C. Faaij, C.N. Hamelinck, M.R.M. van Hardeveld, "Exploration of the
possibilities for production of Fischer-Tropsch liquids and power via biomass gasification",
Biomass and Bioenergy, 2002, 23(2), 129-152].

Le gaz de synthése brut, issu directement de la gazéification ou obtenu selon tout autre moyen connu de
I'Homme du métier, doit ainsi subir des étapes de conditionnement de gaz visant a atteindre les
spécifications requises pour I'application dans laquelle il est mis en ceuvre.

L'étape de production du gaz de synthése mise en ceuvre conduit & une production d'hydrogéne et de
monoxyde de carbone dont les teneurs relatives dépendent des charges utilisées, du procédé, et des
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conditions opératoires de transformation [C. Higman, M. van der Burgt, "Gasification", Gulf Publishing,
2008 ; C. Ratnasamy, J.P. Wagner, "Water gas shift catalysis", Catalysis Reviews, 2009, 51, 325-440]. Le
gaz de synthése produit peut alors présenter un rapport molaire H,/CO non optimal pour la réaction de
Fischer-Tropsch, particulierement lorsque le catalyseur utilisé est un catalyseur a base de cobalt qui
nécessite avantageusement un rapport molaire H./CO d'environ 2 pour orienter la synthése vers la
production de distillats moyens ['Fischer-Tropsch Technology", Studies in Surface Science and
Catalysis, 2004, 152, 1-700].

Afin d'atteindre le rapport molaire Ho/CO requis par la synthése Fischer-Tropsch, le gaz de synthése brut
est généralement fractionné en deux flux, dont un est dirigé vers une section de conversion du monoxyde
de carbone a la vapeur ("WGS" ou "Water Gas Shift" selon la terminologie anglo-saxonne) permettant de
produire un flux gazeux riche en hydrogéne et appauvri en monoxyde de carbone. Cette réaction produit
cependant des quantités importantes de CO,. Les proportions respectives entre le flux de gaz subissant la
réaction de conversion du monoxyde de carbone a la vapeur et ladite partie complémentaire sont
généralement déterminées afin d'obtenir aprés recombinaison un effluent présentant le rapport molaire
H,/CO requis pour le bon fonctionnement du procédé Fischer-Tropsch, c'est-a-dire autour de 2. Le gaz
obtenu aprés recombinaison contient ainsi une teneur en CO, plus importante par rapport au gaz de
synthése brut.

L'élimination des gaz acides contenus dans le flux de gaz recombiné, et en particulier le CO, et I'H,S est
généralement conduite par lavage au solvant.

En particulier, la technique de lavage au solvant peut mettre en ceuvre des solutions aqueuses
d'alcanolamines telles que la monoéthanolamine (MEA), la diéthanolamine (DEA), la diisopropanolamine
(DIPA), la méthyldiéthanolamine (MDEA) ou la triéthanolamine (TEA) qui sont utilisées classiquement
pour l'adoucissement du gaz naturel. Dans ce cas, les composés a éliminer (H,S, CO,) réagissent
chimiquement avec le solvant [A. Kohl, R. Nielsen, "Gas Purification", Gulf Publishing, 1997].

Les teneurs en gaz acides dans le gaz de synthése en aval de I'étape de lavage au solvant sont
généralement au plus quelques ppmv de H,S (généralement moins de 10 ppmv), et au plus quelques
pourcents de CO, (généralement moins de 7% volume). En raison des teneurs élevées en CO, contenues
dans les gaz de synthése bruts, des amines présentant des cinétiques d'absorption du CO, rapides sont
généralement envisagées, a savoir des amines primaires ou secondaires telle que la monoéthanolamine
(MEA), la diéthanolamine (DEA), ou des amines tertiaires activées a l'aide d'une amine secondaire. Par
exemple le document US6852144 décrit une méthode d'élimination des composés acides présents dans

des hydrocarbures gazeux. La méthode utilise une solution aqueuse d'amines absorbante comprenant un
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mélange eau-N-méthyldiéthanolamine ou eau-triéthanolamine et contenant une forte proportion d'un

composé appartenant au groupe suivant : pipérazine et/ou méthylpipérazine et/ou morpholine.

Un des principaux inconvénients de ce type de schéma est la dégradation par le CO de l'amine
secondaire utilisée comme un activateur de la cinétique d'absorption du CO,. En effet, le CO peut
entrainer la formation de sels de type formiates d'amines, stables a haute température, et de formamides
par réaction avec les amines primaires et secondaires, produits de dégradation des amines. Ces
composés sont susceptibles de s'accumuler dans le solvant, provoquer une diminution de son efficacité,
et dans certains cas entrainer une corrosion accélérée des installations en raison des propriétés
chélatantes de certains produits de dégradation. La formation de ces produits de dégradation altére les
performances des procédés de lavage par des solutions aqueuses d'amines, ainsi que leur opérabilité
(augmentation du taux de remplacement du solvant, dans certains cas retraitement et/ou réactivation du
solvant, augmentation de la fréquence d'arréts des unités, ...) et a un impact négatif sur le colt du

procédé (dépenses d'investissement et d'exploitation).

Les amines tertiaires ne sont en revanche pas ou peu sensibles a la présence de CO, qui entraine dans
ce cas une dégradation réduite du solvant, mais présentent des cinétiques d'élimination de CO, limitée
par rapport aux amines activées. La mise en ceuvre d'amines tertiaires pour le traitement de gaz de
synthése contenant de forte quantité de CO, nécessiterait des colonnes d'absorption de trés grande

hauteur.

Par ailleurs, lors de I'utilisation de ces solvants, la teneur minimale en H,S qu'il est possible d'obtenir
aprés traitement du gaz est de quelques ppmyv, I'élimination du COS reste partielle, de l'ordre de 80%
pour une élimination poussée. L'HCN est également éliminé, au détriment toutefois d'une dégradation
irréversible du solvant [A. Kohl, R. Nielsen, "Gas Purification”, Gulf Publishing, 1997].

Un objet de la présente invention est de proposer un procédé de conditionnement et de purification des
gaz de synthése amélioré permettant d'obtenir un gaz de synthése compatible avec son utilisation dans
les procédés de synthése de composeés hydrocarbonés tels que le procédé Fischer-Tropsch.

Dans la présente invention, la demanderesse a mis en geuvre un nouveau procédé qui permet de traiter
séparément des flux de gaz de synthése dans des enchainements spécifiques d'étapes et en fonction de
leur composition et en particulier du point de vue des teneurs en CO, et CO.

Plus particulierement, le procédé de linvention intégre dans la chaine du procédé une étape de

fractionnement du gaz de synthése brut a traiter en au moins deux effluents, une premiére partie et une
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partie complémentaire, dans lequel ladite premiere partie est soumise a une étape de conversion du
monoxyde de carbone a la vapeur; et ladite partie complémentaire est soumise a une étape d'hydrolyse
catalytique du COS et de I'HCN ; les deux flux de gaz résultants sont ensuite chacun traités séparément
lors de deux étapes dédiées d'élimination des gaz acides, tels que CO, et H.S, par lavage a l'aide de
solutions aqueuses d'amines, avant une étape de recombinaison des deux effluents traités.

Le procédé selon linvention permet de réduire de maniére significative la dégradation des solvants
composés de solutions aqueuses d'amines, de diminuer le taux de remplacement des solvants,
d'améliorer les performances et I'opérabilité du procédé tout en réduisant le flux de solvants nécessaire a
I'élimination des gaz acides. En plus des avantages observés en termes de performances d'élimination
des gaz acides, le procédé selon linvention est économiquement plus intéressant en permettant
également des gains significatifs sur les dépenses d'investissement et d'exploitation.

DESCRIPTION SOMMAIRE DE L'INVENTION

En particulier, l'invention concerne un procédé de purification du gaz de synthése comprenant au moins
les étapes suivantes :
a) une étape de division du gaz de synthése en au moins un premier et un deuxiéme flux de gaz
de synthése de méme composition,
b1) une étape de conversion du monoxyde de carbone & la vapeur du premier flux de gaz de
synthése issu de I'étape a), pour produire un effluent gazeux comprenant au moins de I'hydrogéne
H, et du dioxyde de carbone CO,,
b2) une étape d'élimination des gaz acides de l'effluent gazeux issu de I'étape b1) par mise en
contact dudit effluent avec une solution aqueuse d'amines comprenant au moins une amine
primaire et/ou secondaire, en mélange ou pas avec au moins une amine tertiaire ou une amine
secondaire dite encombrée contenant au moins un carbone quaternaire en o (alpha) de I'azote ou
deux carbones tertiaires en position o et o,
c1) une étape d'hydrolyse catalytique du COS et de I'HCN présents dans le deuxiéme flux de gaz
de synthése n'ayant pas subi la réaction de conversion du monoxyde de carbone & la vapeur,
¢2) une étape d'élimination des gaz acides du flux de gaz de synthése issu de I'étape d'hydrolyse
catalytique de COS et HCN c1), par mise en contact dudit flux avec une solution aqueuse
d'amines comprenant au moins une amine tertiaire,
d) la recombinaison d'au moins une partie des effluents gazeux issus des étapes b2) et ¢2) pour
obtenir un gaz de synthése purifié.
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Le gaz de synthése purifié ainsi obtenu comprend moins de 5% volume de dioxyde de carbone CO,, de
préférence moins de 2% volume de CO,, et moins de 50 ppmv de H,S, de préférence moins de 10 ppmv
de H.S, de maniere préférée moins de 5 ppmv de H.S, de maniére trés préférée moins de 1 ppmv de H,S
et également des quantités résiduelles de COS et HCN, et de préférence moins de 20 ppmv de COS, de
maniére préférée moins de 10 ppmv de COS, de maniére trés préférée moins de 5 ppmv de COS, et de
maniére encore plus préférée moins de 2 ppmv de COS, et moins de 10 ppmv de HCN, de préférence
moins de 5 ppmv de HCN, de maniére préférée moins de 1 ppmv de HCN.

En outre le gaz de synthése issu de I'étape d) de recombinaison contient du H, et du CO, et présente
avantageusement un rapport molaire Ho/CO de préférence compris entre 0,5 et 4, de préférence entre 1
et 3, de maniére plus préférée entre 1,5 et 2,5.

Un avantage de la présente invention réside dans le fait de traiter séparément des flux de gaz de
synthése dans des enchainements spécifiques d'étapes et en fonction de leur différence de composition,
en particulier de leur différence de teneurs en CO et CO..

Un avantage de la présente invention est de permettre de réduire de maniére significative la dégradation
des solutions aqueuses d'amines mises en ceuvre dans les étapes d'élimination des gaz acides, en
particulier en minimisant le contact entre CO et amines primaires et secondaires, et en diminuant
fortement le taux de formation des produits de dégradation tels que par exemple les formamides et les
sels d'amines stables en température.

Un avantage de la présente invention est de fournir un procédé aux performances et a I'opérabilité

améliorées, car permettant entre autre de diminuer le taux de remplacement des solvants.

Un avantage de la présente invention est de fournir un procédé a co(t réduit grace au traitement séparés
des flux de gaz de synthése permettant une élimination plus efficace et plus performante de I'H,S, du
COS et de 'HCN, et ainsi une réduction globale des flux d'amines nécessaires, une réduction de la taille
des unités de traitement, et ainsi un gain sur les dépenses d'investissement et d'exploitation.

Par ailleurs, le procédeé selon la présente invention permet I'élimination d'une grande quantité d'impuretés
tels que I'H.S, le COS, le CO,, I'HCN, le NH; et les métaux éventuellement présents dans les gaz de
synthése.
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DESCRIPTION DETAILLEE DE L'INVENTION

Le gaz de synthése traité dans le procédé de l'invention peut avantageusement étre obtenu par la
transformation du gaz naturel, du charbon ou de la biomasse, par des procédés tels que le
vaporeformage, le reformage autotherme, ou l'oxydation partielle, ou encore par la décomposition du

méthanol, ou a partir de tout autre procédé connu de I'Homme du métier.

En outre, le gaz de synthése peut également étre obtenu a partir d'une charge comprenant au moins une
fraction de biomasse et éventuellement au moins une fraction d'une autre charge. On entend par
biomasse tout type de biomasse, de préférence de la biomasse de type solide, et en particulier de la
biomasse de type lignocellulosique. Des exemples non limitatifs de types de biomasse concernent par
exemple les résidus d’exploitation agricole (notamment paille, rafles de mais), les résidus d’exploitation
forestiere, les produits de l'exploitation forestiere, les résidus de scieries, les cultures dédiées par

exemple taillis a courte rotation.

Le gaz de synthése peut également étre produit a partir d'une charge comprenant en outre au moins une
fraction d'une autre charge, de préférence au moins une fraction de charge hydrocarbonée gazeuse,
solide et/ou liquide ("co-processing” selon la terminologie anglo-saxonne). Ladite fraction de charge
hydrocarbonée est entendue dans le cadre de la présente invention comme étant une fraction de charge
pouvant avantageusement contenir au moins du charbon, du coke de pétrole (petcoke selon la
terminologie anglo-saxonne), du gaz naturel, des résidus pétroliers, des pétroles bruts, des pétroles bruts
ététés, des huiles désasphaltées, des asphaltes de désasphaltage, des dérivés de procédés de
conversion du pétrole (comme par exemple : HCO/Slurry de FCC, GO lourd/VGO de coking, résidu de
viscoréduction ou procédé thermique similaires, etc. ...), des sables bitumineux ou leurs dérivés, des gaz
de schistes et des schistes bitumineux ou leurs dérivés, de la biomasse liquide (comme par exemple :
I'huile de colza, I'huile de palme, I'huile de pyrolyse, ...), de la biomasse en slurry selon la terminologie
anglo-saxone correspondant a un meélange de biomasse liquide avec une charge hydrocarbonée solide.
Selon le procédé de l'invention, ladite fraction de charge hydrocarbonée peut étre une fraction de charge
hydrocarbonée gazeuse, solide, liquide ou leur mélange.

La charge du procédé selon l'invention peut donc étre une charge comprenant au moins une fraction de
biomasse solide, et éventuellement au moins une fraction d'une autre charge gazeuse, solide ou liquide,

seul ou en mélange.
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La composition du gaz de synthése brut est fonction de la charge et du procédé utilisés pour la
préparation du gaz. Le gaz de syntheése brut contient généralement du monoxyde de carbone CO, de
'hydrogéne H,, du dioxyde de carbone CO,, et de I'eau. En particulier, le gaz de synthése contient entre 5
et 65% volume de CO, de préférence entre 10 et 50% volume de CO, de préférence entre 12 et 45%
volume de CO, et entre 1 et 65% volume de H,, de préférence entre 3 et 50% volume de H,, de
préférence entre 5 et 35% volume de H,, et entre 1 et 50% volume de CO,, de préférence entre 5 et 45%
volume de CO,, de préférence entre 10 et 40% volume de COs,.

En général un gaz de synthése contient de nombreuses impuretés telles que des composés soufrés (tels
que H,S, COS, mercaptans), azotés (tels que NH;, HCN), halogénés (HF, HCI, HBr, HI), et également des

métaux, tel que par exemple le mercure, le sélénium et des métaux carbonyles.

Les teneurs en impuretés dans le gaz de synthése brut sont fonction de la charge et du procédé utilisés
pour la préparation du gaz. Plus particulierement, les teneurs en composés soufrés peuvent étre
comprises entre 20 et 20000 ppmv, voire de 50 & 15000 ppmv. Les teneurs en composés azotés peuvent
étre comprises entre 20 et 20000 ppmv, voire de 50 & 15000 ppmv.

a) Etape a) de fractionnement du gaz de synthése brut

Conformément a l'invention, le gaz de synthése est soumis a une étape a) de fractionnement ou de
division en au moins deux effluents de méme composition, une premiére partie et une partie
complémentaire soumises aux étapes suivantes :

- une étape b1) de conversion du monoxyde de carbone a la vapeur réalisée sur la dite premiére partie de
l'effluent issu de I'étape a) ;

-une étape cl1) d'hydrolyse catalytique des composés COS et HCN contenus dans ladite partie
complémentaire de l'effluent issu de I'étape a) en H,S et NH;.

Selon le procédé de l'invention, les proportions respectives desdits flux issus de I'étape a) de division sont
avantageusement déterminées afin d'obtenir un effluent recombiné, lequel, aprés d'éventuelles étapes de
purification visant a éliminer les impuretés résiduelles, alimente I'étape de synthése Fischer-Tropsch, et
présente un rapport molaire Ho/CO de préférence compris entre 0,5 et 4, de préférence entre 1 et 3, de
maniére plus préférée entre 1,5 et 2,5.

De préférence, le premier flux représente au moins 20 & 80% volume, de préférence 30 a 70% volume, de
maniére préférée 40 a 60% volume du flux de gaz de synthése entrant dans ladite étape a).
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b1) Etape b1) de conversion du monoxyde de carbone a la vapeur

Ladite étape b1) permet de produire un effluent gazeux riche en H, et appauvri en monoxyde de carbone
CO. Cette réaction produit cependant des quantités importantes de COs..

L'étape de production du gaz de synthése conduit généralement a une production d'hydrogéne et de
monoxyde de carbone dans un rapport molaire H,/CO non optimal pour la réaction de Fischer-Tropsch,
particulierement lorsque le catalyseur utilisé est un catalyseur a base de cobalt qui nécessite
avantageusement un rapport molaire H,/CO optimal d'environ 2 pour orienter la synthése vers la
production de distillats moyens.

Afin d'atteindre le rapport molaire H,/CO requis par la synthése Fischer-Tropsch, la premiére partie de
l'effluent issu de I'étape a) de fractionnement est selon l'invention dirigée vers une section de conversion
du monoxyde de carbone a la vapeur b1) permettant de produire un flux gazeux enrichi en hydrogéne et
dioxyde de carbone et appauvri en monoxyde de carbone selon la réaction suivante :

CO +H,0 — COz + H,
De maniére préférée, I'étape b1) est réalisée a une température d'entrée comprise entre 150 et 280°C, de
préférence entre 200 et 280°C.

Avantageusement, I'étape b1) de réaction de conversion du monoxyde de carbone a la vapeur est
réalisée a une pression absolue comprise entre 20 et 120 bar, de préférence entre 25 et 60 bar, et plus
préférentiellement entre 30 et 50 bar ; & une vitesse volumique horaire VVH (volume de charge/volume de
catalyseur/heure) comprise entre 1000 et 10000 h', de préférence entre 1000 et 9000 h™ et de maniére
plus préférée entre 1500 et 8500 h™': a une température comprise entre 150 et 550°C, de préférence
entre 200 et 550°C, et de maniére plus préférée entre 250 et 500°C.

Le catalyseur mis en ceuvre dans cette étape b1) est un catalyseur comprenant au moins un élément du
groupe VIII et/ou au moins un élément du groupe VIB de la classification périodique de Mendeleiev (le
groupe VIII correspond au groupe 8, 9 et 10, et le groupe VIB au groupe 6 selon la nouvelle notation de la
classification périodique des éléments : Handbook of Chemistry and Physics, 81°™ édition, 2000-2001).
De prétérence, le catalyseur est un catalyseur comprenant du cobalt sulfuré et/ou du molybdéne sulfuré.
Le support du catalyseur est habituellement un solide poreux choisi dans le groupe constitué par les
alumines, la silice, les silices alumines. Préférentiellement, le support du catalyseur est l'alumine. Le
catalyseur utilisé peut étre promu avec un promoteur alcalin ou alcalino-terreux. La réaction de conversion
du monoxyde de carbone permet d'augmenter considérablement la teneur en hydrogéne dans l'effluent

sortant.
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Si besoin, un apport d'eau sous forme liquide, de préférence sous forme vapeur et préférentiellement
sous forme de vapeur surchauffée pourra étre effectué en amont de I'étape de conversion du monoxyde
de carbone & la vapeur pour ajuster le ratio H,O/CO a I'entré de I'unité de I'étape b1). Avantageusement,
I'étape b1) est mise en ceuvre avec une ratio H,O/CO compris entre 0,5 et 100, de maniere préférée
entre 0,5 et 25, de maniére plus préférée entre 1,5 et 10. En raison du caractére exothermique de la
réaction de conversion du monoxyde de carbone a la vapeur, l'effluent gazeux issu de cette étape
présente une température comprise entre 250 et 550°C.

Avantageusement, le catalyseur utilisé lors de I'étape de conversion du monoxyde de carbone a la
vapeur b1) permet également de favoriser les réactions d'’hydrolyse de I'oxysulfure de carbone (COS) et
du cyanure d'hydrogéne (HCN) en H.S et NH;. Cette étape permet I'élimination partielle du COS et de
I'HCN qui sont des poisons pour le catalyseur de synthése Fischer-Tropsch. Par ailleurs I'hydrolyse du
COS et de I'HCN lors de I'étape de conversion du monoxyde de carbone & la vapeur b1) permet une
élimination plus poussée du COS et de I'HCN, lorsque combinée a l'étape délimination des gaz
acides b2) située en aval. De plus, en réalisant I'nydrolyse de I'HCN lors de cette étape, le solvant mis en
ceuvre dans I'étape b2) située en aval est également protégé d'une dégradation des amines réactives,
laquelle le cas échéant pourrait étre occasionnée par la présence de HCN.

Conformément a l'invention, I'étape b1) permet I'obtention d'un effluent gazeux comprenant au moins de
I'hydrogéne H, et du dioxyde de carbone CO,. Ledit effluent contient avantageusement entre 5 et 95%
volume de H,, de préférence entre 10 et 80% volume de H,, de préférence entre 20 et 60% volume de Hs,
et contient entre 5 et 60% volume de dioxyde de carbone CO,, de préférence entre 10 et 50% volume de
COs,, de préférence entre 15 et 45% volume de COs..

Ledit effluent contient également avantageusement moins de 15% volume de monoxyde de carbone CO,
de préférence moins de 10% volume de CO, de maniére plus préférée moins de 5% volume de CO, de

maniére encore plus préférée moins de 3% volume de CO.

Avantageusement, I'effluent en sortie de I'étape b1) de conversion du monoxyde de carbone a la vapeur
contient également moins de 100 ppmv de COS, de maniére préférée moins de 80 ppmv de COS, et de
maniére plus préférée moins de 60 ppmv de COS, et moins de 10 ppmv de HCN, de maniére préférée
moins de 5 ppmv de HCN, et de maniére plus préférée moins de 2 ppmv de HCN.

Dans une variante du procédé selon l'invention, I'effluent gazeux issu de I'étape b1) de conversion du

monoxyde de carbone & la vapeur est envoyé dans une étape d'hydrolyse catalytique du COS et HCN en
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H.S et NH; (étape b1'), de préférence aprés refroidissement & une température comprise entre 100
et 400°C, de maniére préférée entre 200 et 350°C. L'étape b1') est alors conduite selon les mémes
conditions opératoires que celles de I'étape d'hydrolyse catalytique c¢1) décrite plus loin.

Avantageusement, l'effluent en sortie de 'unité d'hydrolyse de I'étape b1') contient moins de 50 ppmv de
COS, de maniére préférée moins de 25 ppmv de COS, et de maniére plus préférée moins de 10 ppmv de
COS, et moins de 5 ppmv de HCN, de maniére préférée moins de 1 ppmv de HCN, et de maniére plus
préférée moins de 0,5 ppmv de HCN.

Selon une autre variante, I'étape b1') d'hydrolyse catalytique des composés COS et HCN présents dans le
premier flux de gaz de synthése issu de I'étape b1) peut avantageusement étre mise en ceuvre dans
I'étape b2) d'élimination des gaz acides dudit premier flux de gaz de synthése. Ce mode de réalisation est
décrit dans le brevet FR 2950265.

Lavage a I'eau de I'effluent issu de I'étape b1)

Dans un mode de réalisation préféré, I'effluent issus de I'étape b1) est lavé a I'eau. Cette étape de lavage
a l'eau présente l'avantage d'éliminer les impuretés telles que NH; et HCI solubles dans l'eau et
particulierement néfastes a I'opération de I'étape b2) d'élimination des gaz acides.

b2) Etape b2) d'élimination des gaz acides de I'effluent gazeux issu de I'étape b1

Conformément a l'invention, une étape d'élimination des gaz acides de l'effluent gazeux issu de I'étape
b1) de conversion du monoxyde de carbone a la vapeur et ayant éventuellement subi I'étape b1')
d'hydrolyse catalytique de COS et HCN est mise en ceuvre par mise en contact dudit effluent avec une
solution aqueuse d'amines comprenant au moins une amine primaire et/ou secondaire, en mélange ou

pas avec au moins une amine tertiaire ou secondaire stériguement encombrée.

On entend par gaz acides notamment les composés soufrés HoS et COS, et le CO, restant dans l'effluent
gazeux issu de I'étape b1).

La composition de I'effluent gazeux issu de I'étape b1), enrichi en H, et CO, et appauvri en monoxyde de
carbone CO, permet I'utilisation dans ladite étape b2) d'une solution aqueuse d'amines adaptée. En
particulier, une solution aqueuse d'amines assurant une élimination poussée du CO, et du COS gréace a
des cinétiques de réaction rapides mais sensible & la présence de CO peut étre utilisée. De tels solvants
sont constitués de solutions aqueuses d'amines primaire et/ou secondaire, éventuellement en mélange

avec une amine tertiaire ou une amine secondaire stériguement encombrée.
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Dans la présente description, on entend par "amine tertiaire" toute molécule comportant une ou plusieurs
fonctions amines et dont toutes les fonctions amines sont tertiaires.

Dans la présente description, on entend par "amine secondaire encombrée" toute molécule comportant
une ou plusieurs fonctions amines et dont les fonctions amines sont tertiaires ou secondaires
encombrées, I'une au moins étant secondaire et caractérisée par un encombrement stérique.

Par "encombrement” de la fonction amine secondaire, on entend soit la présence d'au moins un carbone
quaternaire en « (alpha) de l'azote, soit la présence de deux carbones tertiaires en position o et o'. Les
positions a et o' de 'azote d'une amine secondaire sont définies telles que sur la représentation ci-aprés :

o o
R1/\N/\P.
H

2

De préférence, la ou les amines primaires sont choisies parmi la monoéthanolamine,
l'aminoéthyléthanolamine, la diglycolamine, la 2-amino-2-méthyl-1-propanol et ses dérivés non N

substitués, seule ou en mélange.

De préférence, la ou les amines secondaires sont choisies parmi la diéthanolamine (DEA), la
diisopropanolamine, la pipérazine et ses dérivés dans lesquels au moins un atome d'azote n'est pas
substitué, la morpholine et ses dérivés non N substitués, la pipéridine et ses dérivés non N substitués, la
N-(2'-hydroxyéthyl)-2-amino-2-méthyl-1-propanol, la N-(2'-hydroxypropyl)-2-amino-2-méthyl-1-propanol, la
N-(2'-hydroxybutyl)-2-amino-2-méthyl-1-propanol, seule ou en mélange.

Dans le cas ou ladite étape b2) opére en présence d'une solution aqueuse d'amines comprenant au
moins une amine primaire et/ou secondaire, en mélange avec au moins une amine tertiaire ou une amine
secondaire encombrée, la ou les amines primaires et/ou secondaires sont appelées "activateurs”. Ce type
de formulation permet d’optimiser les capacités d’absorption des gaz acides ainsi que les cinétiques
d’'absorption du CO; et du COS. Les cinétiques d'absorption du CO, et du COS étant maximisées par
I'emploi d'une amine primaire ou d'une amine secondaire, I'élimination des gaz acides de I'effluent gazeux

sera particulierement favorisée.

De préférence, la ou les amines tertiaires sont choisies parmi la méthyldiéthanolamine (MDEA), la
triethanolamine, I'éthyldiéthanolamine, la diéthyléthanolamine, la diméthyléthanolamine, la 1-méthyl-4-(3-
diméthylaminopropyl)-pipérazine, la 1-éthyl-4-(diéthylaminoéthyl)-pipérazine, la 1-méthyl-4-hydroxy-
pipéridine, la 1-méthyl-2-hydroxyméthyl-pipéridine, la tertiobutyldiéthanolamine, la 1,2-bis-(2-
diméthylaminoéthoxy)-éthane, le Bis(diméthylamino-3-propyl)éther, le Bis(diéthylamino-3-propyl)éther, le
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(diméthylamino-2-éthyl)-(diméthylamino-3-propyl)-éther, le  (diéthylamino-2-éthyl)-(diméthylamino-3-
propyl)-éther, le (diméthylamino-2-éthyl)-(diéthylamino-3-propyl)-éther, le  (diéthylamino-2-éthyl)-
(diéthylamino-3-propyl)-éther, la N-méthyl-N-(8-méthoxypropyl)-2-aminoéthanol, la N-méthyl-N-(3-
méthoxypropyl)-1-amino-2-propanol, la N-méthyl-N-(3-méthoxypropyl)-1-amino-2-butanol, la N-éthyl-N-(3-
méthoxypropyl)-2-aminoéthanol, la N-éthyl-N-(3-méthoxypropyl)-1-amino-2-propanol, la N-éthyl-N-(3-
méthoxypropyl)-1-amino-2-butanol, la N-isopropyl-N-(3-méthoxypropyl)-2-aminoéthanol, la N-isopropyl-N-
(8-méthoxypropyl)-1-amino-2-propanol, la N-isopropyl-N-(3-méthoxypropyl)-1-amino-2-butanol, la 1-(4-
morpholino)-2-(méthylisopropylamino)-éthane, la 1-(4-morpholino)-2-(méthyltertiobutylamino)-éthane, la 1-
(4-morpholino)-2-(diisopropylamino)-éthane, la 1-(4-morpholino)-2-(1-pipéridinyl)-éthane, seule ou en

mélange.

De préférence, la ou les amines secondaires encombrées sont choisies parmi la N-(2'-hydroxyéthyl)-2-
amino-2-méthyl-1-propanol, la N-(2'-hydroxypropyl)-2-amino-2-méthyl-1-propanol, la N-(2'-hydroxybutyl)-
2-amino-2-meéthyl-1-propanol.

Les amines primaires ou secondaires appelées "activateur” peuvent étre par exemple de préférence
choisies parmi les molécules suivantes :

- Monoéthanolamine,

- Diéthanolamine,

- N-butyléthanolamine,

- Aminoéthyléthanolamine,

- Diglycolamine,

- Pipérazine,

- 1-Méthylpipérazine,

- 2-Méthylpipérazine,

- N-(2-hydroxyéthyl)pipérazine,

- N-(2-aminoéthyl)pipérazine,

- Morpholing,

- 3-(méthylamino)propylamine,

- 1,6-hexanediamine et tous ses dérivés diversement N-alkylés tels par exemple la N,N'-

diméthyl-1,6-hexanediamine, la N-méthyl-1,6-hexanediamine ou la N,N'N'-triméthyl-1,6-

hexanediamine.

Selon un premier mode de réalisation, la solution aqueuse d'amines comprend entre 10% et 90% masse
d'une amine primaire, de préférence entre 20% et 60% masse, de maniére trés préférée entre 25%
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et 50% masse ; la solution comprend entre 10% et 90% masse d’eau, de préférence entre 40% et 80%
masse d'eau, de maniére trés préférée de 50% a 75% masse d’eau.

Selon un deuxiéme mode de réalisation, la solution aqueuse d'amines comprend entre 10% et 90%
masse d'une amine secondaire, de préférence entre 20% et 60% masse, de maniére trés préférée
entre 25% et 50% masse ; la solution comprend entre 10% et 90% masse d'eau, de préférence entre 40%
et 80% masse d'eau, de maniére treés préférée de 50% a 75% masse d’eau.

Selon un troisiéme mode de réalisation, la solution aqueuse d'amines comprend entre 10% et 90% masse
d'une amine tertiaire, de préférence entre 20% et 60% masse, de maniére trés préférée entre 25% et 50%
masse ; la solution comprend entre 10 % et 90 % masse d'eau, de préférence entre 40% et 80% masse
d'eau, de maniére trés préférée de 50% a 75% masse deau ; et la solution comprend de 0,5% a 30%
masse dudit activateur, de préférence de 0,5% a 15% masse, de maniere trés préférée de 0,5% a 10%

masse.

Selon un quatriéme mode de réalisation, la solution aqueuse d'amines comprend entre 10% et 90%
masse d'une amine secondaire encombrée, de préférence entre 20% et 60% masse, de maniére trés
préférée entre 25% et 50% masse ; la solution comprend entre 10% et 90% masse d'eau, de préférence
entre 40% et 80% masse d'eau, de maniére trés préférée de 50% a 75% masse d'eau ; et la solution
comprend de 0,5% a 30% masse dudit activateur, de préférence de 0,5% a 15% masse, de maniére trés
préférée de 0,5% a 10% masse.

L'étape b2) d'élimination des gaz acides comporte une premiére étape d'absorption des composés acides
du gaz de synthése a traiter par mise en contact de ce gaz avec le solvant dans un absorbeur opérant a
la pression du gaz & traiter, suivie d'une étape de régénération du solvant, opérant généralement a une
pression légérement supérieure a la pression atmosphérique.

Ladite étape d'extraction des gaz acides peut avantageusement étre mise en ceuvre dans une colonne
d'absorption des gaz acides. La colonne d'absorption peut avantageusement étre équipée de tout type
d'internes favorisant le contact gaz/liquide connus de I'Homme du métier tels que des plateaux, des
garnissages vrac, des garnissages structurés, le solvant étant distribué en haut de ladite colonne et le gaz
circulant a contre-courant dans celle-ci. La dite étape de régénération du solvant peut avantageusement
étre mise en ceuvre afin de réduire la consommation de solvant dans I'unité qui ainsi peut étre régénéré,
et s'effectue généralement dans une colonne équipée au fond d'un rebouilleur et en téte d'un condenseur
permettant de refroidir les composés acides libérés par la régénération. Cette étape de régénération

thermique opére généralement a une pression légérement supérieure a la pression atmosphérique,
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généralement entre 1 et 5 bar, préférentiellement entre 1,5 et 3 bar. La température en fond de colonne
est généralement comprise entre 100 et 160°C, de maniére plus préférée entre 100 et 140°C. La colonne
de régénération peut avantageusement étre équipée de tout type d'internes favorisant le contact
gaz/liquide connus de 'Homme du métier tels que des plateaux, des garnissages vrac, des garnissages
structurés. Cette étape de régénération peut étre avantageusement réalisée en deux étapes afin
d'éliminer d'une part un flux gazeux riche en CO, et d'autre part un flux gazeux riche en H,S.

Selon un autre mode de réalisation cette étape de régénération peut avantageusement comprendre une
étape de régénération partielle du solvant par détente a une pression absolue légérement supérieure a la
pression atmosphérique, généralement entre 1 et 10 bar, préférentiellement entre 1 et 5 bar, le solvant
partiellement régénéré pouvant étre réintroduit dans la colonne d'absorption a un niveau intermédiaire
entre la téte et le fond de la colonne.

L'étape d'absorption des gaz acides est avantageusement opérée a une pression absolue comprise
entre 20 et 120 bar, de préférence entre 25 et 60 bar, et de maniére encore plus préférée entre 30 et 50
bar. L'étape d'absorption des gaz acides est avantageusement réalisée a une température comprise
entre 20 et 100°C, de préférence entre 30 et 80°C.

L'étape b1) permet l'obtention d'un effluent gazeux l'effluent gazeux appauvri en H,S et CO,. De
préférence, ledit effluent gazeux comprend moins de 5% volume de dioxyde de carbone CO,, de
préférence moins de 1% volume de CO,, et moins de 50 ppmv de H,S, de préférence moins de 10 ppmv
de H,S, de préférence moins de 5 ppmv de H,S, de préférence moins de 1 ppmv de H,S.

Ledit effluent gazeux issu de ladite étape b2) contient également avantageusement moins de 20 ppmv de
COS, de prétérence moins de 10 ppmv de COS, de préférence moins de 5 ppmv de COS, de préférence
moins de 2 ppmv de COS, et moins de 10 ppmv de HCN, de prétérence moins de 5 ppmv de HCN, de
préférence moins de 1 ppmv de HCN.

Les teneurs relatives en CO et H, dans I'effluent gazeux sont identiques a celles du flux de gaz issu de
I'étape b1) qui alimente I'étape b2).

c1) Etape c1) d’hydrolyse catalytigue des composés COS et HCN

Selon le procédé de linvention, la partie complémentaire issue de I'étape a) est soumise a une étape
d'hydrolyse catalytique du COS et de I'HCN en H,S et NH3 (étape c¢1). Cette étape permet I'élimination
partielle du COS et de I'HCN qui sont des poisons pour le catalyseur de synthése Fischer-Tropsch. Par
ailleurs la mise en ceuvre de I'étape d'hydrolyse catalytique ¢1) permet une élimination plus poussée du
COS et de 'HCN, lorsque combinée a I'étape d'élimination des gaz acides ¢2) située en aval. De plus, en
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réalisant I'nydrolyse de 'HCN lors de cette étape, le solvant mis en ceuvre dans I'étape ¢2) est également
protégé d'une dégradation des amines réactives, laquelle le cas échéant pourrait étre occasionnée par la
présence de HCN.

L'étape c1) d'hydrolyse catalytique de l'oxysulfure de carbone (COS) et du cyanure d'hydrogéne (HCN)
est selon linvention avantageusement mise en ceuvre en présence d'un catalyseur contenant un
composé a base de platine, ou un oxyde d'un élément choisi dans le groupe comprenant le titane, le

zirconium, l'aluminium, le chrome, le zinc, ou leur mélange.

De maniére préférée, le catalyseur d'hydrolyse est un catalyseur a base d'oxyde de titane. Le catalyseur
utilisé peut également contenir au moins des métaux alcalins, alcalino-terreux et/ou des terres rares, issus
par exemple de précurseurs tels que la potasse, la soude, le carbonate de sodium ou de baryum, le
bicarbonate de sodium ou de baryum, le sulfate de calcium, l'acétate de sodium ou de baryum, I'oxalate
de sodium ou de baryum. L'étape d'hydrolyse est avantageusement réalisée a une température comprise
entre 100 et 400°C, de préférence entre 200 et 350°C.

Avantageusement, I'étape c¢1) d'hydrolyse catalytique de COS et HCN est réalisée & une pression absolue
comprise entre 20 et 120 bar, de préférence entre 25 et 60 bar, et plus préférentiellement entre 30 et 50
bar.

Le gaz de synthése en sortie de I'unité d'hydrolyse de I'étape c¢1) contient avantageusement entre 5
et 65% volume de CO, de préférence entre 10 et 50% volume de CO, de préférence entre 12 et 45%
volume de CO, et entre 1 et 65% volume de H,, de préférence entre 3 et 50% volume de H,, de
préférence entre 5 et 35% volume de H,, et entre 1 et 50% volume de CO,, de préférence entre 5 et 45%
volume de CO,, de préférence entre 10 et 40% volume de COs,.

Ledit effluent gazeux en sortie de I'unité d'hydrolyse de I'étape c1) contient également avantageusement
moins de 25 ppmv de COS, de maniére préférée moins de 10 ppmv de COS, et de maniére plus préférée
moins de 5 ppmv de COS, et moins de 5 ppmv de HCN, de maniére préférée moins de 1 ppmv de HCN,
et de maniére plus préférée moins de 0,5 ppmv de HCN.

Selon une autre variante, I'étape ¢1) d'hydrolyse catalytique des composés COS et HCN présents dans le
deuxiéme flux de gaz de synthése issu de I'étape a) peut avantageusement étre mise en ceuvre dans
I'étape c2) d'élimination des gaz acides dudit deuxieme flux de gaz de synthése. Ce mode de réalisation
est décrit dans le brevet FR 2950265.
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Lavage a I'eau l'effluent issu de I'étape c1)

Dans un mode de réalisation préféré, l'effluent issus de I'étape c1) est lavé a I'eau. Cette étape de lavage
a l'eau présente l'avantage d'éliminer les impuretés telles que NH; et HCI solubles dans l'eau et
particulierement néfastes a I'opération de I'étape ¢2) d'élimination des gaz acides.

c2) Etape c2) d'élimination des gaz acides du flux de gaz de synthése issu de I'étape c1)
d’hydrolyse de COS et HCN
Conformément a l'invention, en paralléle aux étapes b1) et b2), le deuxiéme flux de gaz de synthése issu

de I'étape c1) et plus riche en CO subit une étape d'élimination des gaz acides par mise en contact dudit

flux avec une solution aqueuse d'amines comprenant au moins une amine tertiaire.

Ladite étape c2) permet de produire un effluent gazeux appauvri en H,S et CO,. De préférence, ledit
effluent gazeux issu de I'étape ¢2) comprend moins de 10% volume de CO,, de préférence moins de 7%
volume de CO,, et moins de 50 ppmv de H,S, de préférence moins de 10 ppmv de H,S, de préférence
moins de 5 ppmv de H,S, de préférence moins de 1 ppmv de H,S.

Ledit effluent gazeux issu de ladite étape ¢2) contient également avantageusementmoins de 20 ppmv de
COS, de prétférence moins de 10 ppmv de COS, de préférence moins de 5 ppmv de COS, de préférence
moins de 2 ppmv de COS, et moins de 10 ppmv de HCN, de prétérence moins de 5 ppmv de HCN, de
préférence moins de 1 ppmv de HCN.

Les teneurs relatives en CO et H, dans I'effluent gazeux sont identiques a celles du flux de gaz issu de
I'étape c1) qui alimente I'étape c2).

La composition du deuxiéme flux de gaz de synthése issu de I'étape c1), riche en CO, nécessite
l'utilisation dans ladite étape c2) d'une solution aqueuses d'amines adaptée. En particulier, une solution
aqueuse d'amines peu ou pas sensibles & la présence de CO doit étre utilisée. Ainsi une solution aqueuse
d'amines tertiaires ne permettant pas de réaction directe avec le CO sera privilégiée.

De préférence, la ou les amines tertiaires sont choisies parmi la méthyldiéthanolamine (MDEA), la
triethanolamine, I'éthyldiéthanolamine, la diéthyléthanolamine, la diméthyléthanolamine, la 1-méthyl-4-(3-
diméthylaminopropyl)-pipérazine, la 1-éthyl-4-(diéthylaminoéthyl)-pipérazine, la 1-méthyl-4-hydroxy-
pipéridine, la 1-méthyl-2-hydroxyméthyl-pipéridine, la tertiobutyldiéthanolamine, la 1,2-bis-(2-
diméthylaminoéthoxy)-éthane, le Bis(diméthylamino-3-propyl)éther, le Bis(diéthylamino-3-propyl)éther, le
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(diméthylamino-2-éthyl)-(diméthylamino-3-propyl)-éther, le  (diéthylamino-2-éthyl)-(diméthylamino-3-
propyl)-éther, le (diméthylamino-2-éthyl)-(diéthylamino-3-propyl)-éther, le  (diéthylamino-2-éthyl)-
(diéthylamino-3-propyl)-éther, la N-méthyl-N-(8-méthoxypropyl)-2-aminoéthanol, la N-méthyl-N-(3-
méthoxypropyl)-1-amino-2-propanol, la N-méthyl-N-(3-méthoxypropyl)-1-amino-2-butanol, la N-éthyl-N-(3-
méthoxypropyl)-2-aminoéthanol, la N-éthyl-N-(3-méthoxypropyl)-1-amino-2-propanol, la N-éthyl-N-(3-
méthoxypropyl)-1-amino-2-butanol, la N-isopropyl-N-(3-méthoxypropyl)-2-aminoéthanol, la N-isopropyl-N-
(8-méthoxypropyl)-1-amino-2-propanol, la N-isopropyl-N-(3-méthoxypropyl)-1-amino-2-butanol, la 1-(4-
morpholino)-2-(méthylisopropylamino)-éthane, la 1-(4-morpholino)-2-(méthyltertiobutylamino)-éthane, la 1-
(4-morpholino)-2-(diisopropylamino)-éthane, la 1-(4-morpholino)-2-(1-pipéridinyl)-éthane, seule ou en

mélange.

Selon un mode de réalisation préféré, la solution aqueuse d'amines comprend entre 10% et 90% masse
d'une amine tertiaire, de préférence entre 20% et 60% masse, de maniére trés préférée entre 25% et 50%
masse ; la solution comprend entre 10% et 90% masse d’eau, de préférence entre 40% et 80% masse
d'eau, de maniére trés préférée de 50% a 75% masse d’eau.

La cinétique d'absorption du CO, dans une solution aqueuse d'amine tertiaire étant assez lente, une
sélectivité entre l'absorption de I'H.S et I'absorption du CO. est obtenue, ce qui permet d'éliminer
substantiellement I'H,S.

L'étape c2) d'élimination des gaz acides comporte une premiéere étape d'absorption des composés acides
du gaz de synthése a traiter par mise en contact de ce gaz avec le solvant dans un absorbeur opérant a
la pression du gaz & traiter, suivie d'une étape de régénération du solvant, opérant généralement a une
pression légérement supérieure a la pression atmosphérique.

Ladite étape d'extraction des gaz acides peut avantageusement étre mise en ceuvre dans une colonne
d'absorption des gaz acides. La colonne d'absorption peut avantageusement étre équipée de tout type
d'internes favorisant le contact gaz/liquide connus de I'Homme du métier tels que des plateaux, des
garnissages vrac, des garnissages structurés, le solvant étant distribué en haut de ladite colonne et le gaz
circulant a contre-courant dans celle-ci. La dite étape de régénération du solvant peut avantageusement
étre mise en ceuvre afin de réduire la consommation de solvant dans I'unité qui ainsi peut étre régénéré,
et s'effectue généralement dans une colonne équipée au fond d'un rebouilleur et en téte d'un condenseur
permettant de refroidir les composés acides libérés par la régénération. Cette étape de régénération
thermique opére généralement a une pression légérement supérieure a la pression atmosphérique,
généralement entre 1 et 5 bar, préférentiellement entre 1,5 et 3 bar. La température en fond de colonne
est généralement comprise entre 100 et 160°C, de maniére plus préférée entre 100 et 140°C. La colonne
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de régénération peut avantageusement étre équipée de tout type d'internes favorisant le contact
gaz/liquide connus de 'Homme du métier tels que des plateaux, des garnissages vrac, des garnissages
structurés. Cette étape de régénération peut étre avantageusement réalisée en deux étapes afin
d'éliminer d'une part un flux gazeux riche en CO, et d'autre part un flux gazeux riche en H,S.

Selon un autre mode de réalisation cette étape de régénération peut avantageusement comprendre une
étape de régénération partielle du solvant par détente a une pression absolue légérement supérieure a la
pression atmosphérique, généralement entre 1 et 10 bar, préférentiellement entre 1 et 5 bar, le solvant
partiellement régénéré pouvant étre réintroduit dans la colonne d'absorption a un niveau intermédiaire

entre la téte et le fond de la colonne.

L'étape d'absorption des gaz acides est avantageusement opérée a une pression absolue comprise
entre 20 et 120 bar, de préférence entre 25 et 60 bar, et de maniére encore plus préférée entre 30 et 50
bar. L'étape d'absorption des gaz acides est avantageusement réalisée a une température comprise
entre 20 et 100°C, de préférence entre 30 et 80°C.

Selon un mode de réalisation préféré, la solution aqueuse d'amines utilisée a I'étape d'absorption peut
étre déja partiellement chargée en gaz acides, si elle provient notamment de I'étape d'absorption d'une
unité d'enrichissement de gaz acide ou d'une unité de traitement des gaz de queue de Claus.

Selon un autre mode de réalisation préféré, I'étape de régénération peut étre avantageusement combinée
avec une étape de régénération d'une unité d'enrichissement de gaz acide ou d'une unité de traitement
des gaz de queue de Claus.

d) Etape d) de recombinaison des effluents

Conformément a l'invention, au moins une partie et de préférence la totalité des effluents gazeux issus

des étapes b2) et ¢2) sont recombinés pour obtenir un gaz de synthése purifié.

Le gaz de synthése purifié issu de l'étape d) de recombinaison comprend moins de 5% volume de
dioxyde de carbone CO,, de préférence moins de 2% volume de COs.

Avantageusement, le gaz de synthése purifié issu de I'étape d) de recombinaison contient moins de 50
ppmv de H,S, de préférence moins de 10 ppmv de H.S, de préférence moins de 5 ppmv de H.S, de
préférence moins de 1 ppmv de H.S, et comprend également des quantités résiduelles de COS et HCN, a
savoir moins de 20 ppmv de COS, de préférence moins de 10 ppmv de COS, de préférence moins de 5
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ppmv de COS, de prétérence moins de 2 ppmv de COS, et moins de 10 ppmv de HCN, de préférence
moins de 5 ppmv de HCN, de préférence moins de 1 ppmv de HCN.

En outre le gaz de synthése issu de I'étape d) de recombinaison contient du H, et du CO, et présente
avantageusement un rapport molaire Ho/CO de préférence compris entre 0,5 et 4, de préférence entre 1
et 3, de maniére plus préférée entre 1,5 et 2,5.

e) Etape de purification finale

Le gaz de synthése purifié issu de I'étape d) de recombinaison peut encore contenir des impuretés qu'il
peut convenir d'éliminer en fonction des spécifications des procédés situés en aval. En particulier, le gaz
de synthése issu de I'étape d) contient moins de 50 ppmv de H,S, de préférence moins de 10 ppmv de
H,S, de maniére préférée moins de 5 ppmv de H,S, de maniére trés préférée moins de 1 ppmv de H,S, et
comprend également des quantités résiduelles de COS et HCN, de prétérence moins de 20 ppmv de
COS, de maniere préférée moins de 10 ppmv de COS, de maniére trés préférée moins de 5 ppmv de
COS, de maniére plus préférée moins de 2 ppmv de COS, et moins de 10 ppmv de HCN, de préférence
moins de 5 ppmv de HCN, de maniére préférée moins de 1 ppmv de HCN.

En outre le gaz de synthése purifié peut également contenir moins de 20 ppmv de NHs, de préférence
moins de 10 ppmv de NH;, de maniére préférée moins de 5 ppmv de NH;, de maniére trés préférée
moins de 2 ppmv de NHjs., ainsi que des métaux lourds tels que le plomb, I'arsenic et le mercure.

Selon une variante du procédé, ledit gaz de synthése purifié peut éventuellement subir une étape e) de
purification finale par passage sur au moins un lit de garde et/ou dans un réacteur catalytique. Ladite
étape permet d'éliminer totalement les derniéres traces d'impuretés restantes dans le gaz de synthése
purifié telles que les composés halogénés, H,S, COS, HCN et NHs, et les métaux lourds tels que plomb,
arsenic, mercure. L'étape de purification finale est réalisée par tout moyen connu de I'Homme du métier, a
titre d'exemple sur au moins un lit de garde a base d'oxydes et/ou de sulfure de zinc, de Cu/ZnO, de
charbon actif, et/ou un catalyseur d'hydrolyse du COS et de 'HCN tel qu'une alumine, un oxyde de titane,

une zircone, un composé du chrome seul ou en mélange.

Dans un mode de réalisation préféré, l'effluent gazeux issu de I'étape e) est lavé a I'eau. Cette étape de
lavage a l'eau présentent I'avantage d'éliminer les impuretés telles que NH; et HCI solubles dans l'eau et
particuliérement néfastes a I'étape de synthése Fischer-Tropsch.
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Avantageusement, I'étape e) de purification finale est réalisée & une pression absolue comprise entre 20
et 120 bar, de préférence entre 25 et 60 bar, et plus préférentiellement entre 30 et 50 bar.

Le gaz de synthése contient a lissue de I'étape de purification finale, une teneur totale en soufre
inférieure 10 ppbv, de préférence inférieure a 5 ppbv, de maniére plus préférée inférieure a 2 ppbv, une
teneur en HCN inférieure 10 ppbv, de préférence inférieure a 5 ppbv, de maniére plus préférée inférieure
a 2 ppbv, et une teneur en NHj; inférieure 1 ppmv, de préférence inférieure a 0,5 ppmv, de maniére plus
préférée inférieure a 0,1 ppmv.

Selon un mode particulier de réalisation, le procédé selon linvention peut étre utilisé pour le
conditionnement et la purification des gaz mis en ceuvre dans les unités de synthése chimique, tel que par
exemple la synthése de méthanol. Dans les unités de synthése chimique, les gaz de synthése sont
généralement mis en ceuvre & une pression comprise entre 10 et 150 bar, de préférence de 50 a 100 bar,
et a une température comprise entre 150 et 300°C, de préférence entre 220 et 280°C.

Selon un autre mode de réalisation, le procédé selon l'invention peut étre utilisé pour le conditionnement
et la purification des gaz mis en ceuvre dans les installations de cogénération. Dans les installations de
cogénération, les gaz de synthése sont généralement mis en ceuvre a une pression comprise entre 1 et
150 bar, de préférence de 15 & 50 bar, et & une température comprise entre 100 et 450°C, de préférence
entre 170 et 350°C.

Dans un mode de réalisation préféré de l'invention, le gaz de synthése issu du procédé de purification
selon l'invention est envoyé dans une étape f) de synthése Fischer-Tropsch.

f) Etape f) de réaction catalytique de synthése Fischer-Tropsch

Selon le procédé de l'invention, I'étape f) de synthése Fischer-Tropsch du procédé est réalisée a partir
d'une alimentation comprenant l'effluent issu de I'étape e) et permettant la production d'un flux
comprenant des hydrocarbures liquides de synthése et au moins un effluent gazeux. De maniére
avantageuse, l'alimentation de I'étape f) de synthése Fischer-Tropsch comporte du monoxyde de carbone
et de I'hydrogéne avec un rapport molaire H,/CO compris entre 0,5 et 4, de préférence entre 1 et 3, de
maniére plus préférée entre 1,5 et 2,5.

L'étape f) de synthése Fischer-Tropsch est mise en ceuvre dans une unité réactionnelle comprenant un ou
plusieurs réacteurs adaptés, dont la technologie est connue de 'Homme de métier. Il peut s'agir, par
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exemple, de réacteurs a lit fixe multitubulaire, ou de réacteurs de type colonne a bulles, connus en anglais

sous l'appellation de "slurry bubble column”, ou de réacteurs microcanaux.

Selon un mode préféré de l'invention, I'étape f) met en ceuvre un ou plusieurs réacteurs de type colonne a
bulles. La synthése étant fortement exothermique, ce mode de réalisation permet, entre autres,
d'améliorer le contréle thermique du réacteur et de créer peu de perte de charges.

Le catalyseur mis en ceuvre dans cette étape f) de synthése Fischer-Tropsch est généralement tout solide
catalytique connu de I'Homme du métier permettant de réaliser la synthése Fischer-Tropsch. De
préférence, le catalyseur mis en ceuvre dans ladite étape comporte du cobalt ou du fer, de maniére plus
préférée du cobalt. Le catalyseur mis en ceuvre a I'étape f) est généralement un catalyseur supporté. Le
support peut étre, a titre d'exemple, a base d'alumine, de silice ou de titane.

Les conditions de température et de pression sont variables et adaptées au catalyseur mis en osuvre
dans cette étape f). La pression absolue est généralement comprise entre 10 et 60 bar, de préférence
entre 15 et 35 bar et préférentiellement entre 20 et 30 bar. La température peut étre généralement
comprise entre 170 et 280°C, de préférence entre 190 et 260°C et préférentiellement entre 210 et 240°C.

DESCRIPTION DES FIGURES

La figure 1 représente le schéma général du procédé selon l'invention selon lequel un gaz de synthése (1)
est séparé (a) en deux effluents (2) et (5), I'effluent (2) subissant une étape de conversion du monoxyde
de carbone & la vapeur dans une unité b1) et I'effluent (5) subissant une étape d'hydrolyse catalytique du
COS et de 'HCN dans une unité c¢1). Les effluents (3) et (6) issus respectivement des unités b1) et ¢1)
subissent respectivement une étape dédiée d'élimination des gaz acides b2) et ¢2) et les effluents issus
des unités b2) et c2) sont recombinés dans une unité d) pour produire un gaz de synthése purifié (8).

La figure 2 représente le schéma général du procédé selon l'invention, dans un autre mode de réalisation
selon lequel I'effluent issu de l'unité b1) est envoyé via la conduite (3) dans l'unité b1") d'hydrolyse du COS
et de I'HCN, puis l'effluent issu de l'unité b1') est ensuite envoyé via la conduite (3') dans I'étape b2)
d'élimination des gaz acides.

La figure 3 représente le schéma général du procédé selon l'invention, dans un autre mode de réalisation
selon lequel l'effluent (8) issu de I'unité d) de recombinaison des flux de gaz de synthése est envoyé dans
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une unité e) de purification finale pour produire un gaz de synthése purifié dans la conduite (9) puis vers
une unité f) de synthése d’hydrocarbures par voie Fischer-Tropsch.

La figure 4 représente un schéma d'enchainement de procédés selon I'art antérieur, selon lequel une
étape d'élimination des gaz acides est réalisée sur les flux de gaz aprés I'étape d) de recombinaison. La
figure 4 est décrite en détail dans I'exemple 1.

D'autres avantages, détails et caractéristiques de linvention apparaitront plus clairement dans la
description des trois modes de réalisation illustrés dans les figures 1, 2 et 3. Ces modes de réalisation
sont donnés, & titre d'exemple, et ne présentent aucun caractére limitatif. Cette illustration du procédé de
linvention ne comporte pas I'ensemble des composantes nécessaires a sa mise en ceuvre. Seuls les
éléments nécessaires a la compréhension de l'invention y sont représentés, 'Homme du métier étant

capable de compléter cette représentation pour mettre en ceuvre l'invention.

EXEMPLES

Exemple 1 : Purification d'un gaz de synthése selon I'art antérieur :

La figure 4 décrit un enchainement de procédé selon I'art antérieur. Sur la figure 4, I'étape a) correspond
a une étape de fractionnement du gaz de synthése n°1, en deux flux de gaz de composition identique n°2
et n°4, le flux de gaz n°2 étant envoyé vers une étape b1) de conversion du monoxyde CO a la vapeur
pour donner un flux de gaz n°3, les flux de gaz n°3 et n°4 étant recombinés lors de I'étape de
recombinaison d) pour donner le flux de gaz n°5, le flux de gaz n°5 subissant ensuite une étape b2)
d'élimination des gaz acides pour donner un flux de gaz n°6.

Débit de gaz traité (flux n°1): 453 000 Nm*h
Débit de gaz vers I'étape b1) (flux n°2): 232 000 Nm’h
Débit de gaz contournant I'étape b1) (flux n°4): 221 000 Nm®h

Etape b1) de conversion du CO 2 la vapeur

Le catalyseur Cat1 utilisé est un catalyseur industriel a base de cobalt et de molybdéne. Ce catalyseur
industriel a une teneur en cobalt métallique de 2,2% masse et en molybdéne métallique de 8,3% masse.
Sa surface spécifique déterminée par la méthode BET est de 196 m%/g. Ce catalyseur est utilisé sous sa
forme sulfurée. Le catalyseur se présente sous la forme d'extrudés d'environ 3 mm de diamétre.

La charge gazeuse de composition décrite dans le tableau 1 (flux n°2) est injectée dans un réacteur en lit
fixe chargé en catalyseur Cat1. Les conditions opératoires sélectionnées sont :
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¢ vitesse volumique horaire VVH (volume de charge / volume de catalyseur / heure) = 3000 h'
e pression opératoire absolue : 26 bar
e température d'entrée du lit catalytique : 250°C
e température du lit catalytique : 350°C
Le suivi analytique en sortie de réacteur a permis de déterminer la conversion du monoxyde de carbone.

Les résultats expérimentaux sont donnés dans le tableau 1 (composition du flux de sortie n°3).

Etape b2) d'élimination des gaz acides
Selon l'art antérieur, le gaz de synthése est purifié par un lavage par une solution aqueuse d'amine pour
éliminer le CO, et I'H,S. En utilisant une solution aqueuse de méthyldiéthanolamine (MDEA) activée
comprenant 38% masse de méthyldiéthanolamine (MDEA), 8% masse de diéthyléthanolamine (DEA) et
54% masse d'eau, le débit de solvant nécessaire pour purifier 270 000 Nm*h de gaz est de 1640 Sm’h
dans les conditions opératoires suivantes dans I'absorbeur :

e Température : 45°C

¢ Pression: 26 bar
Les teneurs résiduelles en composés acides dans le gaz a lissue de I'étape d'élimination b2) des gaz
acides selon l'art antérieur sont: pour I'H.S de 1 ppmv, pour le CO, de 10 ppmv et pour le COS de 50
ppmv.

L'évolution de la composition du gaz est précisée dans le tableau 1 ci-dessous :
Les numéros des flux font référence a la figure 4.

Tableau 1 : composition du gaz de synthése & purifier.

Flux n°1, n°2, n°4 Flux n°3 Flux n°5 Flux n°6

H. (% volume) 14,6 39,6 27,4 63,4
CO (% volume) 257 2,0 13,6 31,5
CO; (% volume) 6,6 31,5 19,4 0,001
H.O (% volume) 50,8 24,6 37,4 0,25
H,S (ppmvl) 4300 4750 4530 1

COS (ppmv) 480 30 250 145
HCN (ppmv) 200 1 100 15

NH; (ppmv) 650 850 750 10

H./CO 0,6 19,8 2,0 2,0
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Exemple 2 : Purification d'un gaz de synthése selon l'invention :

La figure 1 décrit un enchainement de procédés selon l'invention.

Débit de gaz traité (flux n°1): 453 000 Nm°h
Débit de gaz vers I'étape b1) (flux n°2): 232 000 Nm*/h
Débit de gaz vers I'étape c1) (flux n°5): 221 000 Nm°h

Etape b1) de conversion du CO 4 la vapeur
Le catalyseur Cat1 utilisé est un catalyseur industriel a base de cobalt et de molybdéne. Ce catalyseur
industriel a une teneur en cobalt métallique de 2,2% masse et en molybdéne métallique de 8,3% masse.
Sa surface spécifique déterminée par la méthode BET est de 196 m?/g. Ce catalyseur est utilisé sous sa
forme sulfurée. Le catalyseur se présente sous la forme d'extrudés d'environ 3 mm de diamétre.
La charge gazeuse de composition décrite dans le tableau 2 (flux n°2) est injectée dans un réacteur en lit
fixe chargé en catalyseur Cat1. Les conditions opératoires sélectionnées sont :

¢ vitesse volumique horaire VVH (volume de charge / volume de catalyseur / heure) = 3000 h'

e pression opératoire absolue : 26 bar

e température d'entrée du lit catalytique : 250°C

e température du lit catalytique : 350°C
Le suivi analytique en sortie de réacteur a permis de déterminer la conversion du monoxyde de carbone.

Les résultats expérimentaux sont donnés dans le tableau 2 (composition du flux de sortie n°3).

Etape b2) d'élimination des gaz acides
Selon l'invention, le gaz de synthése issu de 'étape b1) est purifié par un lavage par une solution aqueuse
de méthyldiéthanolamine (MDEA) activée comprenant 38% masse de méthyldiéthanolamine (MDEA), 8%
masse de diéthyléthanolamine (DEA) et 54% masse d'eau, le débit de solvant nécessaire pour purifier
168 000 Nm*/h de gaz est de 1340 Sm¥h dans les conditions opératoires suivantes dans l'absorbeur:

e Température : 45°C

¢ Pression: 26 bar

Etape c1) d'hydrolyse du COS et de I'HCN

Le catalyseur Cat2 utilisé est un catalyseur industriel & base d'oxyde de titane. Ce catalyseur industriel a
une teneur en oxyde de titane de 85% masse. Sa surface spécifique déterminée par la méthode BET est
de 120 m2/g. Le catalyseur se présente sous la forme d'extrudés d'environ 3 mm de diamétre.
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La charge gazeuse de composition décrite dans le tableau 2 (flux n°5) est injectée dans un réacteur en lit
fixe chargé en catalyseur Cat2. Les conditions opératoires sélectionnées sont :
e vitesse volumique horaire VVH (volume de charge / volume de catalyseur / heure) = 1500 h'
e pression opératoire absolue : 26 bar
e température du lit catalytique : 250°C
Le suivi analytique en sortie de réacteur a permis de déterminer les conversions de COS et HCN. Les

résultats expérimentaux sont donnés dans le tableau 2 (composition du flux de sortie n°6).

Etape c2) d'élimination des gaz acides
Selon l'invention, le gaz de synthése issu de I'étape c1) est purifié par un lavage par une solution aqueuse
de meéthyldiéthanolamine (MDEA) comprenant 45% masse de méthyldiéthanolamine (MDEA), et 55%
masse d'eau, le débit de solvant nécessaire pour purifier 102 000 Nm®h de gaz est de 200 Sm%h dans
les conditions opératoires suivantes dans l'absorbeur :

e Température : 50°C

¢ Pression: 26 bar
Dans le tableau 2, les numéros des flux font référence a la figure 1.

Tableau 2 : composition du gaz de synthése a purifier.

Flux ::5 " Flux n°3 Flux n°4 Flux n°6 Flux n°7 Flux n°8

H, (% volume) 14,6 39,6 90,2 14,6 30,7 60,0
CO (% volume) 25,7 2,0 4,6 25,7 54,0 29,7
CO; (% volume) 6,6 31,5 0,001 6,6 5,0 2,5
H,0 (% volume) 50,8 24,6 0,25 50,8 0,25 0,25
H.S (ppmv) 4300 4750 1 4775 1 1
COS (ppmv) 480 30 17 3 3 10
HCN (ppmv) 200 1 1 1 1 1
NH; (ppmv) 650 850 10 850 10 10
H./CO 0,6 19,8 19,8 0,6 0,6 2,0

20
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Tableau 3 : Débits de solvants mis en ceuvre pour 'exemple 1 selon l'art antérieur, et pour I'exemple 2

selon l'invention.

Exemple 1 selon l'art ] ]
o Exemple 2 selon l'invention
anterieur

Débit de solvant étape b2) 5 3
1640 m°/h 1340 m°/h
aux conditions standard

Débit de solvant étape c2) 5
-- 200 m’/h
aux conditions standard

Pour un méme débit de gaz de synthése total de 270 000 Nm%h, le schéma de purification selon
l'invention requiert un débit de 200 m%h de MDEA dans I'étape c2) et un débit de 1340 m°/h de MDEA
activée dans l'étape b2). Le procédé selon l'invention permet donc de réduire le débit global de solvant
utilisé de 6%. Les consommations énergétiques nécessaires a la régénération des solutions aqueuses
d'amines s'en trouvent également diminuées dans les mémes proportions.

Les teneurs résiduelles en composés acides dans le gaz a l'issue de I'étape de lavage sont : pour I'H,S de
1 ppmv, pour le COS de 10 ppmv, et pour I'HCN de 1 ppmv, soit des teneurs en impuretés bien
inférieures a celles obtenues dans I'exemple 1 selon I'art antérieur.

Le gaz de synthése obtenu présente un ratio H,/CO égal a 2.

Exemple 3 : Purification d'un gaz de synthése selon l'invention :

La figure 2 décrit un enchainement de procédés selon l'invention.

Débit de gaz traité (flux n°1): 453 000 Nm*h
Débit de gaz vers I'étape b1) (flux n°2): 232 000 Nm*/h
Débit de gaz vers I'étape c1) (flux n°5): 221 000 Nm°h

Etape b1) de conversion du CO 2 la vapeur
Le catalyseur Cat1 utilisé est un catalyseur industriel a base de cobalt et de molybdéne. Ce catalyseur
industriel a une teneur en cobalt métallique de 2,2%masse et en molybdéne métallique de 8,3%masse.
Sa surface spécifique déterminée par la méthode BET est de 196 m%/g. Ce catalyseur est utilisé sous sa
forme sulfurée. Le catalyseur se présente sous la forme d'extrudés d'environ 3 mm de diamétre.
La charge gazeuse de composition décrite dans le tableau 4 (flux n°2) est injectée dans un réacteur en lit
fixe chargé en catalyseur Cat1. Les conditions opératoires sélectionnées sont :

¢ vitesse volumique horaire VVH (volume de charge / volume de catalyseur / heure) = 3000 h'
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e pression opératoire absolue : 26 bar
e température d'entrée du lit catalytique : 250°C
e température du lit catalytique : 350°C
Le suivi analytique en sortie de réacteur a permis de déterminer la conversion du monoxyde de carbone.

Les résultats expérimentaux sont donnés dans le tableau 4 (composition du flux de sortie n°3).

Etape b1') d'hydrolyse du COS et de I'HCN
Le catalyseur Cat2 utilisé est un catalyseur industriel & base d'oxyde de titane. Ce catalyseur industriel a
une teneur en oxyde de titane de 85%masse. Sa surface spécifique déterminée par la méthode BET est
de 120 m2/g. Le catalyseur se présente sous la forme d'extrudés d'environ 3 mm de diamétre.
La charge gazeuse de composition décrite dans le tableau 4 (flux n°3) issue de I'étape b1) de conversion
du CO a la vapeur est injectée dans un réacteur en lit fixe chargé en catalyseur Cat2. Les conditions
opératoires sélectionnées sont :
e vitesse volumique horaire VVH (volume de charge / volume de catalyseur / heure) = 1500 h'
e pression opératoire absolue : 26 bar
e température du lit catalytique : 250°C
Le suivi analytique en sortie de réacteur a permis de déterminer les conversions de COS et HCN. Les
résultats expérimentaux sont donnés dans le tableau 4 (composition du flux de sortie n°3").

Etape b2) d'élimination des gaz acides
Selon l'invention, le gaz de synthése issu de 'étape b1) est purifié par un lavage par une solution aqueuse
de méthyldiéthanolamine (MDEA) activée comprenant 38% masse de méthyldiéthanolamine (MDEA), 8%
masse de diéthyléthanolamine (DEA) et 54% masse d'eau, le débit de solvant nécessaire pour purifier
168 000 Nm*/h de gaz est de 1340 Sm¥h dans les conditions opératoires suivantes dans l'absorbeur:

e Température : 45°C

¢ Pression: 26 bar

Etape c1) d'hydrolyse du COS et de I'HCN
Le catalyseur Cat2 utilisé est un catalyseur industriel & base d'oxyde de titane. Ce catalyseur industriel a
une teneur en oxyde de titane de 85%masse. Sa surface spécifique déterminée par la méthode BET est
de 120 m2/g. Le catalyseur se présente sous la forme d'extrudés d'environ 3 mm de diamétre.
La charge gazeuse de composition décrite dans le tableau 4 (flux n°5) est injectée dans un réacteur en lit
fixe chargé en catalyseur Cat2. Les conditions opératoires sélectionnées sont :

e vitesse volumique horaire VVH (volume de charge / volume de catalyseur / heure) = 1500 h'

e pression opératoire absolue : 26 bar
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e température du lit catalytique : 250°C
Le suivi analytique en sortie de réacteur a permis de déterminer les conversions de COS et HCN. Les

résultats expérimentaux sont donnés dans le tableau 4 (composition du flux de sortie n°6).

b Etape c2) d'élimination des gaz acides
Selon l'invention, le gaz de synthése issu de I'étape c1) est purifié par un lavage par une solution aqueuse
de MDEA comprenant 45% masse de MDEA, et 55% masse d'eau, le débit de solvant nécessaire pour
purifier 102 000 Nm®h de gaz est de 200 Sm’h dans les conditions opératoires suivantes dans
l'absorbeur :
10 e Température : 50°C

¢ Pression: 26 bar

Le tableau 4 fait référence a la figure 2.

15 Tableau 4: composition du gaz de synthése a puirifier.
Flux n°1,
Flux n°3 Flux n°3' Flux n°4 Flux n°6 Flux n°7 Flux n°8
n°2, n°5
H, (% volume) 14,6 39,6 39,6 90,2 14,6 30,7 60,0
CO (%
25,7 2,0 2,0 4,6 25,7 54,0 29,7
volume)
COs (%
6,6 31,5 31,5 0,001 6,6 5,0 2,5
volume)
H.O (%
50,8 24,6 24,6 0,25 50,8 0,25 0,25
volume)
H.S (ppmv) 4300 4750 4770 1 4775 1 1
COS (ppmv) 480 30 8 5 3 3 4
HCN (ppmv) 200 1 1 1 1 1 1
NHs (ppmv) 650 850 850 10 850 10 10
H,/CO 0,6 19,8 19,8 19,8 0,6 0,6 2,0
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Tableau 5 : Débits de solvants mis en ceuvre pour 'exemple 1 selon l'art antérieur, et pour I'exemple 3

selon l'invention.

Exemple 1 selon l'art ] ]
o Exemple 3 selon l'invention
anterieur

Débit de solvant étape b2) 5 3
1640 m°/h 1340 m°/h
aux conditions standards

Débit de solvant étape c2) 5
-- 200 m’/h
aux conditions standards

Pour un méme débit de gaz de synthése total de 270 000 Nm%h, le schéma de purification selon
l'invention requiert un débit de 200 m%h de MDEA dans I'étape c2) et un débit de 1340 m°/h de MDEA
activée dans l'étape b2). Le procédé selon l'invention permet donc de réduire le débit global de solvant
utilisé de 6%. Les consommations énergétiques nécessaires a la régénération des solutions aqueuses
d'amines s'en trouvent également diminuées dans les mémes proportions.

Dans la variante du procédé selon linvention décrite dans I'exemple 3, les teneurs résiduelles en
composés acides dans le gaz a l'issue de I'étape de lavage sont : pour I'H,S de 1 ppmv, pour le COS de 4
ppmyv, et pour 'HCN de 1 ppmv, soit des teneurs en impuretés bien inférieures a celles obtenues dans
'exemple 1 selon I'art antérieur.

Le gaz de synthése obtenu présente un ratio H,/CO égal a 2.

Exemple 4 : dégradation d'amines secondaires par le CO etle CO,

Des essais expérimentaux visant a comparer les cinétiques de dégradation par le CO et le CO, d'amines
secondaires ont été réalisés. L'équipement expérimental utilisé a cet effet est constitué de quatre
autoclaves permettant de réaliser simultanément quatre essais de dégradation a la méme température.
Une quantité miae de solution aqueuse d'amine de concentration Cunire intiale €St introduite dans
l'autoclave. Dans cette étude, la concentration en MDEA (méthyldiéthanolamine) est de 38% masse, et la
concentration de pipérazine est de 7,7% masse.

A la fin du test, la solution de masse minqe €St récupérée et analysée par chromatographie phase gaz afin
de déterminer la concentration Camine finale de I'amine et d'en déduire un taux de dégradation t exprimé
comme tel :

T = (Minitiate X Cinitiale = Mhinale X Ciinate)/(Minttiale X Cinitiale)
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Le test consiste & comparer la stabilité I' amine en mélange sous 5 bar de CO ou de CO, a 140°C
pendant 14 jours. La température est fixée a 140°C, correspondant a la température du fond de la
colonne de régénération. Les résultats de dégradation en présence de CO, sont pris comme référence.
Chaque essai a été reproduit une fois ("essai 1", "essai 2").

Le tableau ci-dessous présente les résultats des essais réalisés :

Dégradation 5 bar CO,

C Y%m Essai 1 Essai 2
Pipérazine 7,7 26% 28%
Dégradation 5 bar CO
Pipérazine 7,7 51% 53%

Dans les conditions de ces essais expérimentaux, la pipérazine (amine secondaire) se dégrade environ
deux fois plus en présence de CO qu'avec le COs,.

Ceci confirme que l'utilisation de la pipérazine comme activateur, et plus largement I'utilisation d'amine
secondaire est justifiée pour le traitement d'un gaz appauvri en CO lors de I'étape de lavage b2) située en
aval de I'étape de conversion du CO a la vapeur b1).

Exemple 5 : dégradation comparée d'amines secondaires et tertiaires par le CO

Des essais expérimentaux visant a comparer les cinétiques de dégradation par le CO d'amines
secondaires et tertiaires ont été réalisés. L'équipement expérimental utilisé a cet effet est constitué de
quatre autoclaves permettant de réaliser simultanément quatre essais de dégradation a la méme
température.

Une quantité my.e de solution aqueuse d'amine de concentration Cunine inale €St introduite dans
l'autoclave. Dans cette étude, la concentration en MDEA (méthyldiéthanolamine) est de 38% masse, et la

concentration de pipérazine est de 7,7% masse.

Le test consiste & comparer la stabilité de chaque amine en mélange sous 5 bar de CO & 140°C pendant
14 jours. La température est fixée a 140°C, correspondant & la température du fond de la colonne de
régeénération.

Les préléevements d'échantillons au cours du temps et leurs dosages par chromatographie en phase gaz

permettent de suivre I'évolution des concentrations sur la durée de I'essai.
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Une étude de la cinétique est réalisée en se basant sur I'hypothése d'une cinétique d'ordre 1 par rapport a
'amine :

-d[amine]/dt = k [aming],
dans laquelle k est la constante cinétique apparente exprimée en h'.

Le tableau ci-dessous donne les constantes cinétiques apparentes de dégradation de la MDEA (k MDEA)
et de la pipérazine (k pipérazine) par le CO :

k MDEA k pipérazine
Dégradation sous CO 0,0077 h™ 0,0819 h™

La dégradation de la MDEA en présence de CO est 10 fois plus lente que la dégradation de la pipérazine
dans les mémes conditions.

L'utilisation de MDEA seule, et plus largement d'amines tertiaires est justifiée pour le traitement d'un gaz
riche en CO lors de I'étape de lavage c2).

La mise en ceuvre des étapes d'élimination des gaz acides b2) et ¢2) selon l'invention permet ainsi de
réduire de maniére significative la dégradation des solutions aqueuses d'amines mises en ceuvre dans
chaque étape. En effet, d'une part, lors de I'étape b2) le contact entre CO et amines primaires et/ou
secondaires est minimisé du fait de la composition du gaz a traiter présentant une teneur en CO réduite
par rapport au gaz de synthése brut. D'autre part, lors de I'étape c2) la ou les amines tertiaires utilisées
sont moins sensibles a la dégradation par le CO.
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REVENDICATIONS

1. Procédé de purification du gaz de synthése comprenant au moins les étapes suivantes :
a) une étape de division du gaz de synthése en au moins un premier et un deuxiéme flux de gaz
de synthése de méme composition,
b1) une étape de conversion du monoxyde de carbone & la vapeur du premier flux de gaz de
synthése issu de I'étape a), pour produire un effluent gazeux comprenant au moins de I'hydrogéne
H. et du dioxyde de carbone CO,,
b2) une étape d'élimination des gaz acides de l'effluent gazeux issu de I'étape b1) par mise en
contact dudit effluent avec une solution aqueuse d'amines comprenant au moins une amine
primaire et/ou secondaire, en mélange ou pas avec au moins une amine tertiaire ou une amine
secondaire dite encombrée contenant au moins un carbone quaternaire en o (alpha) de I'azote ou
deux carbones tertiaires en position o et o,
c1) une étape d'hydrolyse catalytique du COS et de I'HCN présents dans le deuxiéme flux de gaz
de synthése n'ayant pas subi la réaction de conversion du monoxyde de carbone & la vapeur,
¢2) une étape d'élimination des gaz acides du flux de gaz de synthése issu de I'étape d'hydrolyse
catalytique de COS et HCN c1), par mise en contact dudit flux avec une solution aqueuse
d'amines comprenant au moins une amine tertiaire,
d) la recombinaison d'au moins une partie des effluents gazeux issus des étapes b2) et ¢2) pour
obtenir un gaz de synthése purifié.

2. Procédé selon la revendication 1 dans lequel ladite étape b1) est réalisée a une pression absolue
comprise entre 20 et 120 bar, & une vitesse volumique horaire VVH comprise entre 1000 et 10000 h' eta
une température comprise entre 150 et 550°C.

3. Procédé selon l'une des revendications 1 ou 2 dans lequel le catalyseur mis en ceuvre dans ladite
étape b1) comprend au moins un élément du groupe VIl et/ou au moins un élément du groupe VIB de la
classification périodique et un support choisi dans le groupe constitué par les alumines, la silice, les silices

alumines.

4. Procédé selon l'une des revendications 1 & 3 dans lequel l'effluent gazeux issu de l'étape b1) est
envoyé dans une étape b1') d'hydrolyse catalytique du COS et HCN en H,S et NHa.
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5. Procédé selon l'une des revendications 1 & 4 dans lequel la ou les amines primaires utilisées dans
I'étape b2) sont choisies parmi la monoéthanolamine, I'aminoéthyléthanolamine, la diglycolamine, la 2-

amino-2-méthyl-1-propanol et ses dérivés non N substitués, seule ou en mélange.

6. Procéde selon I'une des revendications 1 & 5 dans lequel la ou les amines secondaires utilisées dans
I'étape b2) sont choisies parmi la diéthanolamine (DEA), la diisopropanolamine, la pipérazine et ses
dérivés dans lesquels au moins un atome d'azote n'est pas substitug, la morpholine et ses dérivés non N
substitués, la pipéridine et ses dérivés non N substitués, la N-(2'-hydroxyéthyl)-2-amino-2-méthyl-1-
propanol, la N-(2'-hydroxypropyl)-2-amino-2-méthyl-1-propanol, la N-(2'-hydroxybutyl)-2-amino-2-méthyl-

1-propanol, seule ou en mélange.

7. Procédé selon l'une des revendications 1 a 4 dans lequel, dans le cas ou ladite étape b2) opére en
présence d'une solution aqueuse d'amines comprenant au moins une amine primaire et/ou secondaire, en
mélange avec au moins une amine tertiaire ou une amine secondaire contenant au moins un carbone
quaternaire en a ou alpha de I'azote ou deux carbones tertiaires en position o et o, la ou les amines
primaires et/ou secondaires appelées ‘“activateurs”, sont choisies parmi les molécules la
monoéthanolamine, la diéthanolamine, la N-butyléthanolamine, I'aminoéthyléthanolamine, le
diglycolamine, la  pipérazine, la  1-méthylpipérazine, la  2-méthylpipérazine, la  N-(2-
hydroxyéthyl)pipérazine, la N-(2-aminoéthyl)pipérazine, la morpholine, la 3-(méthylamino)propylamine, et

la 1,6-hexanediamine et tous ses dérivés diversement N-alkylés, seule ou en mélange.

8. Procedé selon I'une des revendications 1 & 7 dans lequel, dans le cas ou ladite étape b2) opére en
présence d'une solution aqueuse d'amines comprenant au moins une amine primaire et/ou secondaire, en
mélange avec au moins une amine secondaire dite encombrée contenant au moins un carbone
quaternaire en a ou alpha de I'azote ou deux carbones tertiaires en position o et o, la ou les amines
secondaires dites encombrées sont choisies parmi le N-(2'-hydroxyéthyl)-2-amino-2-méthyl-1-propanol, N-
(2'-hydroxypropyl)-2-amino-2-méthyl-1-propanol, N-(2'-hydroxybutyl)-2-amino-2-méthyl-1-propanol.

9. Procéedé selon I'une des revendications 1 & 8 dans lequel, dans le cas ou ladite étape b2) opére en
présence d'une solution aqueuse d'amines comprenant au moins une amine primaire et/ou secondaire, en
mélange avec au moins une amine tertiaire, la ou les amines tertiaires sont choisies parmi la
méthyldiéthanolamine (MDEA), la triéthanolamine, ['éthyldiéthanolamine, la diéthyléthanolamine, la
diméthyléthanolamine, la 1-méthyl-4-(3-diméthylaminopropyl)-pipérazine, la 1-éthyl-4-(diéthylaminoéthyl)-
pipérazine, la 1-méthyl-4-hydroxy-pipéridine, la 1-méthyl-2-hydroxyméthyl-pipéridine, la
tertiobutyldiéthanolamine, la  1,2-bis-(2-diméthylaminoéthoxy)-éthane, le  Bis(diméthylamino-3-
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propyl)éther, le Bis(diéthylamino-3-propyl)éther, le (diméthylamino-2-éthyl)-(diméthylamino-3-propyl)-
éther, le (diéthylamino-2-éthyl)-(diméthylamino-3-propyl)-éther, le (diméthylamino-2-éthyl)-(diéthylamino-
3-propyl)-éther, le (diéthylamino-2-éthyl)-(diéthylamino-3-propyl)-éther, la N-méthyl-N-(3-méthoxypropyl)-
2-aminoéthanol, la N-méthyl-N-(3-méthoxypropyl)-1-amino-2-propanol, la N-méthyl-N-(3-méthoxypropyl)-
1-amino-2-butanol, la N-éthyl-N-(3-méthoxypropyl)-2-aminoéthanol, la N-éthyl-N-(3-méthoxypropyl)-1-
amino-2-propanol, la N-éthyl-N-(3-méthoxypropyl)-1-amino-2-butanol, la N-isopropyl-N-(3-méthoxypropyl)-
2-aminoéthanol, la  N-isopropyl-N-(3-méthoxypropyl)-1-amino-2-propanol, la  N-isopropyl-N-(3-
méthoxypropyl)-1-amino-2-butanol, la  1-(4-morpholino)-2-(méthylisopropylamino)-éthane, la 1-(4-
morpholino)-2-(méthyltertiobutylamino)-éthane, la 1-(4-morpholino)-2-(diisopropylamino)-éthane, la 1-(4-
morpholino)-2-(1-pipéridinyl)-éthane, seule ou en mélange.

10. Procédeé selon I'une des revendications 1 a 9 dans lequel I'étape c1) est mise en ceuvre en présence
d'un catalyseur contenant un composé a base de platine, ou un oxyde d'un élément choisi parmi le titane,
le zirconium, l'aluminium, le chrome, et le zinc, seuls ou en mélange, ladite étape ¢1) opérant a une

température comprise entre 100 et 400°C, et & une pression absolue comprise entre 20 et 120 bar.

11. Procédé selon l'une des revendications 1 & 10 dans lequel la ou les amines tertiaires utilisées dans
I'étape ¢2) sont choisies parmi la méthyldiéthanolamine (MDEA), |a triéthanolamine, I'éthyldiéthanolamine,
la diéthyléthanolamine, la diméthyléthanolamine, la 1-méthyl-4-(3-diméthylaminopropyl)-pipérazine, la 1-
ethyl-4-(diéthylaminoéthyl)-pipérazine, la 1-méthyl-4-hydroxy-pipéridine, la 1-méthyl-2-hydroxyméthyl-
pipéridine, la tertiobutyldiéthanolamine, la 1,2-bis-(2-diméthylaminoéthoxy)-éthane, le Bis(diméthylamino-
3-propyl)éther, le Bis(diéthylamino-3-propyl)éther, le (diméthylamino-2-éthyl)-(diméthylamino-3-propyl)-
éther, le (diéthylamino-2-éthyl)-(diméthylamino-3-propyl)-éther, le (diméthylamino-2-éthyl)-(diéthylamino-
3-propyl)-éther, le (diéthylamino-2-éthyl)-(diéthylamino-3-propyl)-éther, la N-méthyl-N-(3-méthoxypropyl)-
2-aminoéthanol, la N-méthyl-N-(3-méthoxypropyl)-1-amino-2-propanol, la N-méthyl-N-(3-méthoxypropyl)-
1-amino-2-butanol, la N-éthyl-N-(3-méthoxypropyl)-2-aminoéthanol, la N-éthyl-N-(3-méthoxypropyl)-1-
amino-2-propanol, la N-éthyl-N-(3-méthoxypropyl)-1-amino-2-butanol, la N-isopropyl-N-(3-méthoxypropyl)-
2-aminoéthanol, la  N-isopropyl-N-(3-méthoxypropyl)-1-amino-2-propanol, la  N-isopropyl-N-(3-
méthoxypropyl)-1-amino-2-butanol, la  1-(4-morpholino)-2-(méthylisopropylamino)-éthane, la 1-(4-
morpholino)-2-(méthyltertiobutylamino)-éthane, la 1-(4-morpholino)-2-(diisopropylamino)-éthane, la 1-(4-
morpholino)-2-(1-pipéridinyl)-éthane, seule ou en mélange.

12. Procédé selon l'une des revendications 1 & 11 dans lequel les étapes b2) et c2) d'élimination des gaz
acides comportent une premiére étape d'absorption des composés acides du gaz de synthése suivie
d'une étape de régénération du solvant.
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13. Procédé selon la revendication 12 dans lequel la solution aqueuse d'amines utilisée dans I'étape c2)
d'élimination des gaz acides est déja partiellement chargée en gaz acides, et elle provient de I'étape
d'absorption d'une unité d'enrichissement de gaz acide ou d'une unité de traitement des gaz de queue de
Claus.

14. Procédé selon la revendication 13 dans lequel I'étape de régénération est combinée avec une étape
de régénération d'une unité d'enrichissement de gaz acide ou d'une unité de traitement des gaz de queue
de Claus.

15. Procédé selon l'une des revendications 1 & 14 dans lequel ledit gaz de synthése purifié issu de

I'étape d) subit une étape e) de purification finale.

16. Procédé selon la revendication 15 dans lequel ledit gaz de synthése purifié issu de I'étape e) est
envoyé dans une étape f) de synthése Fischer-Tropsch.
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