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Introduction Générale

L’équilibre offre/demande d’électricité nécessaire au bon fonctionnement du systéme
électrique est aujourd’hui de plus en plus menacé par la pénétration progressive des énergies
renouvelables programmeée au travers de la loi Grenelle II de 'environnement et en cohérence
avec les orientations du conseil européen. En effet, une croissance dynamique du marché des
énergies renouvelables a été remarquée. A I'horizon 2020, la France s’est fixé comme objectif
d’atteindre 23% d’énergies renouvelables au niveau de la consommation finale. Les fluctuations
des énergies renouvelables dictées par les aléas météorologiques sont souvent imprévisibles et
indépendantes de la consommation. Il existe également une tendance d’augmentation globale des
besoins en électricité qui bouleverse ’équilibre du systéme électrique avec un effet sur les besoins
a la pointe électrique qui progresseront, selon RTE, d’environ 5 GW en 2020 pour une puissance
maximale appelée aujourd’hui de moins de 100 GW. Tous ces éléments présentent des contraintes
assez importantes qui accentuent les distorsions dans les équilibres entre production et
consommation. En outre, l'utilisation des sources d’énergie renouvelables (EnR) induit le concept
de stockage d’électricité en raison de la disponibilité intermittente de telles ressources qui permet
de répondre au bon moment a une demande d’énergie et qui facilite I'introduction des énergies
renouvelables intermittentes dans le bouquet énergétique européen. L'intérét économique dun
systéme de stockage augmente si son utilisation répond a plusieurs besoins : I'intégration des ENR
(lissage de la production intermittente) et soutien a la qualité du réseau (adaptation
tension/fréquence).

Notre systéme énergétique a recours, depuis longtemps, au stockage stationnaire de 1’énergie,
notamment pour gérer des périodes de forte demande au cours de la journée. Le type de stockage
généralement utilisé fait appel aux batteries et aux super-condensateurs qui sont les seuls moyens
directs, pratiques et commerciaux. Or, ces dispositifs présentent certains problémes de limitation
de stockage d’énergie et d’autodécharge. Par conséquent, d’autres technologies ont été
développées permettant un stockage de longue durée. Certaines sont déja matures et largement
opérationnelles telles que le transfert d’énergie par pompage (STEP) et la compression de l'air
CAES... et d’autres sont en développement, c’est le cas du stockage thermochimique sous forme de
méthane et de l'hydrogene. Ce dernier fait 'objet de projets en cours de démonstration.
L’hydrogéne peut étre stocké localement ou envoyé en mélange sur le réseau du gaz naturel. Il est
admis que le réseau de gaz peut accepter jusqu’a une limite de 20 % d’hydrogéne (Hythane®). Le
déstockage en vue de produire de I'électricité est alors envisageable a ’aide des turbines a gaz ou a
vapeur, avec la possibilité de capture de CO., ou avec des piles a combustibles.

Le stockage sous forme de Substitut de Gaz Naturel (SNG) suit le méme concept du stockage
sous forme d’hydrogéne mais présente beaucoup plus d’avantages. A I'inverse de I'hydrogéne, le
méthane a une densité d’énergie plus importante de 1200 kWh/m3 (360 kWh/m3 pour
I’hydrogéne) (Josef, 2012) et il peut étre introduit dans le systeme de distribution de gaz sans
aucune restriction. Il permet donc de stocker de grandes quantités d’énergie, sur de longues
durées en utilisant les moyens de stockage et de distribution traditionnels et existants. En plus, il
a une grande souplesse dans l'application et peut étre utilisé pour le chauffage, le transport, la



production d'électricité ou comme matiere premiere pour l'industrie chimique et remplacer les
rocarbures fossiles dans le cycle de la matiére.
hyd b fossiles dans le cycle de 1 t

La these s’inscrit parfaitement dans cette logique qui permettrait notamment de stocker
une énergie disponible et peu chére et de la restituer au marché au moment ou le réseau est
techniquement demandeur. Elle est réalisée dans le cadre dun projet ANR DEMTER
(Démonstration de la faisabilité technique et économique d’'une boucle de stockage/déstockage
d’électricité renouvelable sur méthane de synthese au moyen d'un électrolyseur a haute
température réversible, type SOEC/SOFC) avec comme partenaires CEA-Liten, SAIPEM, GEG
(Gaz et Electricité de Grenoble), ICPEES et 'INERIS. L'objectif principal du projet est de prouver
I'intérét économique et énergétique d’'une installation DEMETER et ceci en fonction d’'un ou des
besoins identifiés en France. GEG s’occupe des spécifications et de 1’évaluation technico-
économique des unités DEMETER en précisant les besoins du marché, ce qui permet de définir
les durées des phases de stockage et de déstockage et la dynamique de fonctionnement. Le CEA-
Liten réalise l'expérimentation de co-électrolyse réversible en conditions DEMETER afin
d’identifier les parameétres du modéle RSOC en mode co-électrolyse ainsi que l'influence de
Iinversion sur la dégradation. Le formage et le reformage sont réalisés sur des réacteurs
catalytiques a I’échelle du laboratoire dans les conditions DEMETER par ICPEES afin de fournir
la cinétique expérimentale des réactions de formage/reformage. Notre tdche dans ce projet
consiste en I’établissement des bilans énergétiques et matiere sur des schémas de procédés des
unités DEMETER de référence (stationnaire et dynamique) en intégrant en premier lieu les
connaissances issues de la littérature et celles propres aux autres partenaires pour proposer des
modéles de base qui seront affinés avec la disponibilité des résultats expérimentaux. Le travail de
SAIPEM a pour objectif de valider I'intérét économique et énergétique d’une unité DEMETER par
rapport aux marchés identifiés et la définition de la suite a donner a cette premiere étape vers la
confirmation technologique de I'intérét du concept DEMETER. Quant a 'INERIS, il s’occupe de
Iidentification des contraintes réglementaires susceptibles de s’appliquer aux différents objets qui
composent le systéme intégré DEMETER afin de dégager les principales exigences en termes de
sécurité ainsi que les points contraignants en termes de conception ou d’exploitation.

Le partenaire GEG en collaboration avec CEA-Liten ont identifié trois scénarios d’étude. La
Figure 1 illustre les scénarios de I'utilisation de I'unité DEMETER.

- Scénario 1 : DEMETER comme outil de réduction de la facture énergétique d'une Entreprise
Locale de Distribution d’énergies ;

- Scénario 2: DEMETER comme outil d’optimisation d’un exploitant de parc EnR ;

- Scénario 3: DEMETER comme outil d’optimisation énergétique dun acteur industriel
(valorisation locale des gaz produits, optimisation électrique, marché d’ajustement).

Les réseaux de distribution sont alimentés par les réseaux de transport d’électricité (RTE)
pour ce qui est de I'électricité et GRTgaz (Gestionnaire principal du réseau de Transport du gaz en
France) pour le Gaz. Les réseaux de transport se caractérisent par des débits et des zones
d’influence nettement plus élevés que les réseaux de distribution qui correspondent a I’échelle
locale. Dans le cadre de I'utilisation de ces réseaux de transport, il est nécessaire de souscrire un
ou plusieurs abonnements comprenant une part fixe, dont le montant est fonction de la puissance
souscrite par le client, et d'une part variable fonction de I’énergie soutirée. En cas de dépassement
de la puissance souscrite, 'utilisateur doit s’acquitter d’un surcoft lié & 'amplitude et a la durée de
son dépassement. Par ailleurs, le prix de cette énergie peut étre variable en fonction de la période
ou la consommation a été constatée. Le scénario 1 a pour objectif d’utiliser I'unité DEMETER pour



réduire la puissance électrique souscrite tout en limitant 'ampleur des dépassements associés.
Dans cette theése et dans le cadre du projet ANR, le cahier des charges du scénario 1 a été utilisé.

Réseau Gaz
Naturel

Stockage Gaz
CO

Production
EnR

Figure 1 : Schéma illustratif des scénarios de I'utilisation de 'unité DEMETER

L’originalité de cette these est de proposer un stockage d’énergie électrique dans un vecteur
carboné, dans le cas présent CH, a l'aide d'un co-électrolyseur a haute température réversible
(électrolyse haute température SOEC / pile a combustible SOFC) alimenté par le couple H,O/CO,
en mode Power To Gas et H,/CO en mode Gas To Power et de se servir du réseau gaz pour stocker
et déstocker I’énergie électrique. Le concept de la these est illustré par la figure 2. Notre étude
propose un procédé de référence détaillé permettant d’évaluer la pénalité énergétique et le
comportement en régime transitoire pendant des opérations primordiales pour I'unité en
développement comme le chauffage et le démarrage.

5 méthanation

Mise aux
spécifications

Co-électrolyseur a 02
haute température
réversible (RSOC)

Stockage

Réseau du
Gaz naturel

Déstockage

Hz, CO Unité de
Reformage

Figure 2: Schéma descriptif du concept de la thése

En d’autres termes, ce travail vise a examiner la pertinence de l'utilisation d’'une technologie
en devenir qui est la co-électrolyse réversible et dont I'utilisation suscite beaucoup d’attention et
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de questionnements et a évaluer le potentiel d'une unité de stockage/déstockage d’électricité
comme outil de réduction de la facture énergétique d'une entreprise de distribution d’électricité et
de valorisation de CO2. Il s’agit donc de concevoir un schéma de procédé de référence pour le
concept évoqué ci-dessus Power To Gas (PTG) et Gas To Power (GTP) et d’établir des modéles des
grands composants afin d’assurer une simulation énergétique et fluidique en régime stationnaire
et dynamique. Ce qui permettra d’évaluer les performances des deux procédés proposés,
notamment en ce qui concerne l'efficacité énergétique et les pertes et de définir les conditions de
fonctionnement techniques optimales. Une évaluation en régime transitoire du comportement et
I'interaction entre les unités en régime transitoire lors des opérations de chauffage et de
démarrage doit étre réalisée. Ce qui permettra de revoir la conception de base et de définir la
consommation énergétique supplémentaire ainsi que le temps nécessaire pour I'établissement du
régime stationnaire.

La thése est structurée en trois parties principales. La premiere permet de faire un tour
d’horizon sur le besoin en stockage, les systemes de stockage et leurs états d’avancement afin de
relever les verrous technologiques et de situer la thése par rapport a 1’état de l'art tout en
examinant le coiit de production d’une installation PTG. La deuxiéme partie aborde d’abord la
modélisation des grands composants de PTG et GTP. Les modéles sont prédictifs des réponses aux
conditions de travail (débit, concentration, température, pression, voltage, ...) et du
dimensionnement et configuration de I'objet. Ensuite, une simulation énergétique d'un schéma
procédé proposé sera mise en oeuvre en premiére approche pour des conditions de
fonctionnement stationnaire et qui prennent en compte les limites technologiques de chaque
équipement. Cette simulation est accompagnée des études de sensibilité pour chaque unité et une
optimisation énergétique par la méthode de pincement. Un PFD (Process Flow Diagram) sera
présenté pour chaque procédé proposé et un diagramme de Sankey précisera lefficacité
énergétique et les pertes en précisant leurs origines.

La derniére partie concerne la simulation dynamique du procédé PTG pendant les opérations
de chauffage et de démarrage. Les modéles dynamiques développés du co-électrolyseur réversible
(RSOC), des échangeurs et des réacteurs de méthanation seront décrits. Des stratégies de
chauffage seront proposées afin de déterminer la consommation énergétique et le temps
nécessaire pour atteindre les températures opératoires. Cette étude est accompagnée d’une
analyse de sensibilité afin de définir la stratégie a adopter. Apres le chauffage des principaux
équipements, une procédure de démarrage est définie en ajoutant des équipements
supplémentaires et des modifications de I'architecture du schéma procédé prédéfini. Cette étude
permettra de conclure sur la pénalité énergétique du procédé Power To Gas engendrée par le
chauffage et le démarrage ainsi que le temps nécessaire pour que le procédé soit opérationnel.
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Partie I : Etat de l'art : Energies renouvelables et technologies de stockage

1. Introduction

1.1. Production de I’électricité d’origine renouvelable

La production d’électricité renouvelable (incluant la production des centrales de pompage-
turbinage) a atteint 4699,2 TWh dans le monde en 2012, dépassant les 20 % de la production
d’électricité totale (20,8 %). Les combustibles fossiles restent le socle de la production de
I’électricité mondiale (68,1 % en 2012). Pour la méme année la production d’origine nucléaire
représente 10,9 % et les 0,2 % restants sont apportés par la combustion des déchets non
renouvelables (Obser’ER).

L’électricité renouvelable est produite par six sources. L’hydroélectricité est la principale
source avec un apport de 78 %. L’énergie éolienne est devenue depuis 2009 la deuxiéme source
d’énergie renouvelable avec une contribution de 11,4 % du total renouvelable. La biomasse, le
biogaz et les déchets ménagers renouvelables représentent 6,9 %. Ensuite vient le solaire (les
centrales photovoltaiques et les centrales solaires thermiques) avec 2,2 %, la géothermie (1,5 %) et
les énergies marines (0,01 %) (Obser’ER). (Voir Figure 1).

1,5%
2,2%

0,01%

W Hydraulique
H Eolien

M Solaire

M Géothermie
M Biomasse

M Energies marines

Figure 1 : La production électrique d’origine renouvelable
en 2012

La production brute d’électricité renouvelable a augmenté de 1739 TWh entre 2002 et 2012,
passant de 2960,1 TWh a 4699,1 TWh, ce qui représente une croissance annuelle moyenne de
4,5%. Ce déploiement remarquable des énergies renouvelables est justifié par la forte
augmentation de la production hydroélectrique en Chine, et la confirmation de la mondialisation
des autres filieres renouvelables, en particulier I’éolien, le solaire et la biomasse. La contribution
des nouvelles technologies de production de I’électricité a permis I'augmentation de sa part par
rapport a Iélectricité conventionnelle dans le total mondial. Sur la période 2002-2012, la
croissance de la production des filiéres renouvelables hors hydraulique est 5 fois plus rapide que
celle de 'hydraulique, soit une moyenne de croissance de 14,4 % contre 3,1 % pour 'hydraulique
(Obser’ER).

L’évolution de I’électricité est caractérisée par une croissance dynamique du marché des
énergies renouvelables. EREC (European Renewable energy Council) prévoit dans son scénario de
2050 de produire 70 % de D'électricité a partir des énergies renouvelables. Les nouvelles
technologies renouvelables (principalement 1’éolien, le solaire thermique et photovoltaique)
représenteront 42 % de la production électrique. Pour parvenir a une croissance économiquement
attractive des sources d’énergies renouvelables, une mobilisation réfléchie et coordonnée de
toutes les technologies est trés importante. Cette mobilisation dépend des possibilités techniques,
du potentiel de réduction des cofits et de la maturité des technologies (EREC). La Figure 2

compare I’évolution des différentes technologies renouvelables au fils du temps.
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Figure 2 : L’évolution de la production électrique dans le scénario EREC (EREC)

1.2.Le besoin de stockage

Une étude sur le marché potentiel de stockage des énergies renouvelables a été réalisée par
I’Agence internationale de I'énergie « 'AIE ». Dans cette étude, la capacité de stockage nécessaire
est calculée en fonction du taux de variation de la production de I’électricité a partir des énergies
renouvelables. Par exemple, si la variation nette de la puissance éolienne installée est supposée
étre de 30 % de sa valeur nominale, la capacité de stockage nécessaire (c’est-a-dire la puissance
installée) en Europe occidentale passera de 3 GW en 2010 a 90 GW en 2050 (IEC).

Le besoin en stockage par région est estimé en se basant sur ’évolution de la production de
I’électricité a partir des énergies renouvelables. Une forte pénétration des énergies renouvelables
est prévue dans I'Union Européenne et en Chine (EREC). En I'occurrence, le potentiel du marché
de stockage des énergies renouvelables dans ces pays sera relativement important. La Figure 3
visualise les prévisions réparties dans le monde.

La capacité de stockage nécessaire dans le monde en 2050 est estimée entre 189 GW et 305
GW, correspondant a un taux de variation de la production des énergies renouvelables de 15 % a
30 % respectivement (IEC). La capacité totale de stockage actuelle (principalement ’hydraulique)
étant de 100 GW, un doublement ou un triplement de moyen de stockage sera nécessaire.
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50
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Figure 3: la capacité de stockage nécessaire dans le monde en
2050 (IEC). WEU : Western European Union (Union de 'Europe

del'ouest) ; CHI : Chine ; USA : Etats-Unis
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1.3.Le coiit des énergies renouvelables

Alors que le cofit de production d’un cycle combiné au gaz naturel en 2011 était inférieur a 9
€/MWh, il est actuellement compris entre 70 et 80 €/ MWh pour I’éolien et 121 €/ MWh pour le
photovoltaique (Energies).

La technologie éolienne est proche de la maturité et largement diffusée dans le monde avec
200 GW de capacités installés en 2011 dont plus de 6,6 GW en France. Le cotit de production de
cette technologie dépend principalement de 'emplacement géographique. Par exemple, aux Etats-
Unis, I’électricité d’origine éolienne cotite 50 €/ MWh grace aux zones qui assurent ’équivalent de
3 000 h de vent pleine puissance. Alors qu’en France, avec en moyenne I'équivalent de 2100 h, le
tarif d’achat pour I’éolien terrestre est fixé a 82 €/ MWh hors surcofit 1ié a 'intermittence et au
renforcement du réseau (Energies). En un peu plus de 20 ans, le colit du MWh éolien a diminué
de prés de 90 % (380 € en 1980) (Lopez, 2010). En outre, ’éolien progresse rapidement et son
cotit se rapproche de celui des énergies conventionnelles.

Pour le photovoltaique, en France, les tarifs d’achat se situent aujourd’hui entre 220 et 380
€/MWh pour l'intégration au batiment (selon la taille et le type d’intégration ou du batiment
d’implantation). Pour les centrales au sol, il existe un tarif a 110 €/ MWh, complété par un
dispositif d’appel d’offre qui pourrait voir émerger des tarifs plus élevés (Energies). Les prix des
panneaux photovoltaiques baissent d’environ 4 % par an depuis 15 ans grace aux effets de série
(Lopez, 2010). Le coiit est lié aux quantités de matériaux utilisés et leur prix ainsi que le
rendement des procédés de production dont 'amélioration est primordiale.

Les cotits futurs de la production électrique a partir des énergies renouvelables dépendent
des scénarios proposés et des hypotheses imposées, bien qu’ils s’appuient tous sur les mémes
prévisions d’évolution démographique et économique. Dans le scénario AIE, par exemple, ot on
considére une croissance débridée de la demande, I'augmentation du prix des combustibles
fossiles et le cofit des émissions de CO2, le cofit total de la production électrique passera de 859,3
milliards d’euros (1 130 milliards de dollars US) par an en 2003 a plus de 3 270,4 milliards
d’euros (4 300 milliards de dollars US) par an en 2050 (EREC). En revanche dans le scénario «
révolution énergétique », on a supposé une stabilisation du cofit de I’énergie et une amélioration
de lefficacité énergétique. Le coiit des énergies renouvelables a donc augmenté de 859,3 milliards
d’euros (1 130 milliards de dollars US) par an en 2003 a 1 901,4 milliards d’euros (2 500 milliards
de dollars US) par an en 2050 (EREC).

2. Systéme de stockage de I’énergie électrique

2.1.Classification des technologies de stockage de I’énergie électrique

N N

Le stockage de I'énergie électrique consiste a convertir ’énergie électrique a partir d’'un
réseau d’alimentation en une autre forme d’énergie plus facilement stockable et transportable. Le
processus inverse (le déstockage), permet de transformer I’énergie stockée en électricité.
L’opération stockage/déstockage forme « un cycle ». Les systémes de stockage de 1’électricité
peuvent étre classés en trois catégories : mécanique, électrochimique et électrique (Figure 4).
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Systéme de stockage de I’énergie électrique
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Figure 4 : Classification des systemes de stockage de ’énergie électrique

Le stockage mécanique regroupe les moyens de stockage a grande échelle : le transfert
d’énergie par pompage d’eau (HPS : Hydro Pump Storage) et la compression de l'air (CAES:
Compressed air energy storage) ainsi que les volants d’inertie. Il inclut donc tout type de stockage
d’énergie potentielle ou cinétique.

La voie électrochimique est représentée par les batteries ayant de nombreuses applications
quotidiennes qui concernent : véhicules, téléphones portables... Cette voie inclut aussi les
batteries a circulation qui reposent sur le méme principe que les batteries classiques mais dont les
solutions actives sont stockées dans des réservoirs séparés. Ce type de batterie permet de gérer la
capacité énergétique indépendamment de la puissance.

Le stockage chimique consiste en I'utilisation de I'électricité pour la formation d’'une molécule
qui a ensuite la capacité de restituer de I'énergie, c’est le cas de 'hydrogéne, du méthane et du
méthanol.

Certains systémes permettent de stocker ’énergie directement sous forme électrique. Il s’agit
du stockage électrostatique et magnétique, les condensateurs, qui permettent d’accumuler les
électrons et les SMES (superconduction magnetic energy storage) qui convertissent 1’énergie
électrique en énergie magnétique en sont des exemples.

Il existe, également, le stockage thermique qui permet de stocker 1’énergie sous forme de
chaleur latente ou de chaleur sensible. Il s’agit du stockage de froid (liquides cryogéniques, glace)
et du chaud (accumulateur de vapeur, sels fondus...). La description des différentes technologies
de stockage est présentée ci-apres.

2.2, Description des technologies de stockage de I’énergie électrique

2.2.1. Systémes de stockage mécaniques

Systéme de stockage par hydro-pompage (HPS : Hydro Pump Storage) appelé
aussi STEP (Stations de transfert d'énergie par pompage): ce systéme utilise deux
réservoirs d’eau a des hauteurs différentes. L’eau est pompée dans les périodes creuses du bas en
haut (chargement). En cas de besoin d’électricité, 'eau passe du haut au bas et fait actionner une
turbine liée a un générateur (déchargement) (voir Figure 5). Pour le réservoir supérieur, des
barrages peuvent étre utilisés et pour le bas, des puits des mines ou des lacs-réservoirs peuvent

étre utilisés.
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Cette technologie existe depuis longtemps, les premiéres applications en Italie et en Suisse
remontent a 1890. A partir de 1933, les turbines/pompes réversibles étaient disponibles. La
décharge dure de quelques heures a quelques jours (IEC). L'efficacité de cette technologie est de
70 % a 85 %.

Figure 5 : Stockage par HPS

N

Cette technologie est la plus connue en stockage a grande échelle avec 90 GW comme
puissance installée dans le monde annuellement (Camara, 2011). L’avantage de cette technologie
est sa grande durée de vie et la stabilité de son cycle. L’inconvénient est sa limitation
géographique. En effet, il est indispensable de trouver un site géographique adapté permettant
I'installation de deux bassins superposés, ce qui rend la construction de nouvelles HPS difficile et
cotliteuse (ENEA).

L’air comprimé (CAES:Compressed air energy storage) : 1'électricité est utilisée
pour comprimer l'air et le stocker dans des cavités naturelles, des mines abandonnées ou des
réservoirs (comme ceux de propane) (chargement). En cas de besoin de I’électricité, cet air est
mélangé avec le gaz naturel pour faire actionner une turbine a gaz. La premiére unité commerciale
avec une capacité de 290 MW a été opérationnelle en 1978 en Allemagne (IEC). Cette technologie
a une efficacité de 45 % (Camara, 2011).

£ . Récupérateur QT

d’échappement

> |Générateur

Cavité d’air comprimé

Figure 6 : Stockage par air comprimé

L’avantage de cette technologie est sa grande capacité. Son inconvénient est I'instabilité du
cycle, ainsi que la limitation géographique des lieux. Un CAES adiabatique est en cours de
développement. Il consiste a récupérer la chaleur dégagée pendant la compression de l'air et a la
réutiliser pour son expansion. Ainsi, 'efficacité énergétique est améliorée et peut atteindre 70 %.
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Volant d’inertie (FES : Flywheel Energy Storage) : il fait appel a I'énergie cinétique
(rotation du rotor). L’électricité est utilisée pour faire tourner le volant. Le chargement augmente
quand la vitesse du volant est grande. Ce volant est lié a un appareil de transmission
(moteur/générateur) qui assure la conversion entre I'énergie électrique et celle mécanique. Pour le
déchargement, 'opération est inversée, la vitesse est réduite en produisant 1’électricité par le biais
du méme appareil de transmission.

Cette technologie existe depuis 1970. Les volants d’inertie les plus développés ont des rotors
fabriqués avec des filaments de carbone a haute résistance, suspendus sur des paliers
magnétiques, et tournant a une vitesse de 20 000 a 50 000 tours par minute dans une enceinte
sous vide (IEC) (voir Figure 7).

Vitesse
angulaire de
rotation\\
m Paliers magnétiques
=
— Le volant

Conversion
AC/DC

Moteur/générateur

Figure 7 : Principe du volant d’inertie

Les avantages des volants d’inertie sont la bonne stabilité du cycle, une longue durée de vie,
peu d’entretien et une densité de puissance élevée. Toutefois, les volants ont un niveau élevé
d’autodécharge a cause de la résistance de l'air pour les versions en air et les pertes par des
frottements sur les paliers ou les roulements. Ils ont aussi un rendement en courant faible (Five
minute guide). Des dispositifs commerciaux existent et sont proposés par « Beacon Power
Systems».

2.2.2, Systémes de stockage électrochimiques

Le stockage électrochimique est représenté par des batteries. La plupart de ces technologies
sont matures pour des applications industrielles. Les batteries sont constituées de deux électrodes
séparées par un électrolyte. Des réactions électrochimiques d’oxydoréduction interviennent a
Iinterface des électrodes. A 'anode (électrode négative en décharge), la réaction d’oxydation a lieu
selon :

A A +ne A, est I'espece active de I'anode.

Les électrons libérés migrent vers la cathode (électrode positive en décharge) dans le circuit
extérieur. La réaction de réduction réalisée au niveau de la cathode est la suivante :

At +ne — A, A, est 'espece active de la cathode.
Le transport des espéces ioniques mises en jeu ont lieu dans 1’électrolyte. La réaction globale

d’oxydoréduction s’écrit :
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A+ At > At + A,
La Figure 8 illustre le fonctionnement d’une batterie.

Recepteur

Electrode Positive Electrode Négative

Electrolyte
Figure 8 : Principe d’une batterie

Les différentes batteries matures sont décrites ci-apres :

Batteries plomb-acide (LA : Lead acid) : développées commercialement depuis 1890,
elles ont une durée de vie de 6 a 15 ans avec 1500 cycles, une efficacité de 80 % a 90 % et un bon
rapport cotit/performance. Un accumulateur au plomb est constitué de cellules, dont la tension
qui dépend de I’état de charge est de 'ordre de 2 V. Ces cellules peuvent étre montées en série, de
facon a conférer a I'accumulateur une tension de 6, 12, 24 V et au-dela (Five minute guide).
L’électrode positive est a base de dioxyde de plomb (PbO.) alors que 1’électrode négative est a base
de plomb métal. L’électrolyte est une solution aqueuse d’acide sulfurique, H.SO,.

Toutefois, ces batteries ont une faible densité d’énergie et leur capacité utilisable diminue
lorsque la décharge est faite a puissance élevée (Dillenseger, 2004). De plus, le plomb est un
produit dangereux interdit ou limité dans différentes juridictions.

Batteries de Nickel-cadmium : elles sont commerciales depuis 1915 et ont une grande
densité de puissance et de nombre de cycles. Elles sont les seules capables d’opérer entre -20°C et
-40°C [IEC, 2013]. 1l existe deux types de batteries Ni-Cd : les batteries spiralées qui ont une
capacité comprise entre 10 mAh et 15 Ah, et les batteries stationnaires ouvertes avec une capacité
supérieure a 1000 Ah (Camara, 2011).

A cause de la toxicité du cadmium, ces batteries ne sont utilisées que pour des applications
stationnaires. Aprés 2006, elles ont été interdites aux consommateurs et remplacées par les Ni-
métal hybride (Ni-MH). La différence entre les NiMH et les NiCd concerne I’électrode négative qui
est composée d’hydrogéne absorbé dans un alliage métallique au lieu du cadmium et la densité
d’énergie qui est plus importante. Les batteries NIMH scellées sont utilisées dans la plupart des
véhicules hybrides disponibles sur le marché car elles sont robustes et beaucoup plus stires que les
batteries Li-ion (AVEM).

Batteries au Lithium : elles sont devenues le moyen de stockage le plus important pour les
applications mobiles (ordinateur, téléphone, bicyclette électrique et voiture électrique) en 2000.
Elles ont un potentiel de 3,7 V ce qui remplace 3 batteries de Ni-Cd qui n’ont que 1,2 V (IEC).
Néanmoins, leur durée de vie n’est que de 2 a 3 ans (Thechno-science).
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On distingue trois types de batteries au Lithium : Lithium métallique qui est de moins en
moins utilisé pour des raisons de sécurité, Lithium-ion et Lithium-polymeére. Les accumulateurs
Lithium-ion présentent I’avantage d’avoir une densité d’énergie spécifique et volumique élevée (4
a 5 fois plus que le Ni-MH par exemple), ainsi qu'une faible autodécharge. En revanche, ses
électrodes sont tres réactives et se dégradent (elles sont thermiquement instables et génerent la
production de 'oxygeéne) d’ou I'utilisation indispensable d’un électrolyte aprotique (un sel LiPF6
dissous dans un mélange de carbonate) et d’'un contrbleur (Thechno-science). Les Lithium-
polymeére ont une énergie massique élevée (de l'ordre de 15 kWh/ kg) (Labbé, 2006). Le
développement a une plus grande échelle est entravé par le prix trop élevé. D’autres batteries :
air-méthal, sulphure de sodium, Na-Ni-Chloride sont encore au stade de la recherche.

Batteries a circulation d’électrolyte : ce type de batterie a la particularité d’avoir un
électrolyte stocké dans des réservoirs a I'extérieur et pompé dans la cellule électrochimique qui
permet de convertir directement I’électricité en énergie chimique et vice versa. La puissance est
définie par la taille et la configuration de la cellule électrochimique ainsi que la taille des
réservoirs de 1’électrolyte. Elle permet de stocker des MW durant des jours. Les électrolytes
utilisés sont a base de NaBr (sodium-brome), PSB (Bromure de polysulfure), ZnBr (zinc-brome) et
VBr (vanadium-brome). On peut distinguer deux types : batterie a circulation redox et batterie a
circulation hybride. La Figure 9 décrit le principe de fonctionnement de ce type de batterie.

Membrane échangeuse d’ions

Réservoir Réservoir
Catholyte —\ v Electrode Anolyte

2 9,

Pompe Pompe

Source de courant/charge

Figure 9 : Principe d'une batterie a circulation

Dans les batteries a circulation Redox, deux électrolytes liquides contenant des ions
métalliques dissous sont pompés au coté opposé de la cellule électrochimique. Les électrolytes
dans la partie négative et positive sont appelés anolyte et catholyte respectivement. L’anolyte et le
catholyte s’écoulent a travers des électrodes poreuses séparées par une membrane qui permet le
passage des protons. Ces batteries peuvent étre rechargées en alimentant la cellule
électrochimique par un nouveau flux d’électrolyte. Cependant, ces batteries n’ont pas
suffisamment de densité d’énergie pour I’électricité mobile.

Les batteries a circulation hybride sont 'amalgame de la cellule électrochimique ordinaire
(avec stockage intérieur) et celle Redox (stockage a l'extérieur). Une partie de 1’électrolyte est
stockée a I'intérieur de la cellule électrochimique et le reste est placé dans des réservoirs externes.

A ce jour, il existe peu d’installations commerciales. Cependant, la technologie a été déployée
sur les réseaux d’énergie, par exemple une batterie a circulation d’'une puissance de 200 kW a été
utilisée pour stocker de 1’énergie renouvelable a partir d'une ferme éolienne « Huxley Hill » en
Tasmanie, la batterie a été opérationnelle entre 2003 et 2008 (Five minute guide).
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2.2.3. Systémes de stockage chimiques

Le stockage chimique concerne ’hydrogene et le méthane. Le principal but de ce type de
stockage est d’utiliser le surplus de I'électricité pour produire ’hydrogéne ou le substitut du gaz
naturel en utilisant I’électrolyse de I’eau. Ce type de stockage a une faible efficacité, mais il permet
de stocker des TWh pour des périodes tres longues (saisonniére méme). Il a ’'avantage aussi d’étre
utilisé dans d’autres secteurs tels que le transport, le chauffage et les industries chimiques.

Hydrogeéne
L’hydrogene est produit lors des périodes creuses grace a la décomposition de ’eau par
électrolyse. Ensuite, il est stocké dans des réservoirs sous pression pour une durée illimitée. Pour

la génération de I'électricité, la pile a combustible, les moteurs a gaz, les turbines a gaz ou a vapeur
et les cycles combinés de gaz sont utilisées.

L’électrolyse est un procédé électrochimique de conversion d’une énergie électrique en
énergie chimique. Il consiste en la décomposition d'une molécule d’eau en hydrogene et oxygeéne
selon ’équation :

H20 + électricité— H2 + 2 O2 (1)

La réaction d’électrolyse de l'eau est endothermique et non spontanée. L’énergie totale a
fournir pour réaliser cette réaction chimique correspond a I’enthalpie de réaction A.H décrite par
I’équation :

AH = AG +TAS (2

AH : variation d’enthalpie lors de la réaction d’électrolyse de ’eau (J/mol), c’est-a-dire la
quantité d’énergie totale a fournir pour permettre la réaction d’électrolyse ;

AG : énergie libre de la réaction d’électrolyse (J/mol). C’est-a-dire, dans ce cas, la quantité
d’énergie électrique nécessaire a la réaction d’électrolyse de I'eau ;

A:S : variation d’entropie lors de I’électrolyse de I'eau ;
TA,S : quantité d’énergie thermique nécessaire a la dissociation de I'eau.
La tension minimale ou réversible (Erey) d'une cellule d’électrolyseur dépend de ’enthalpie

libre de la réaction (A;G) nécessaire pour décomposer la molécule d’eau. Ces deux grandeurs sont
reliées par I'équation [3] :

B = - 2600 (3)

Par exemple, a 298 K et 1 bar, la tension réversible est 1,229 V. Elle devient 0,977 V 4 1073 K
et 1 bar.
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Figure 10 : énergie a fournir pour une réaction d’électrolyse d’eau

La tension thermoneutre (Ethermoneutre) d’un électrolyseur correspond au fonctionnement
autotherme de I’électrolyseur. Cette tension ne dépend que faiblement de la température. Elle est
exprimée par la formule suivante :

AH(T
Ethermoneutre = nlE‘ ) (4)

Par exemple, a 298 K et 1 bar, la tension thermoneutre est 1,481 V. Elle devient 1,286 V a
1073 K et 1 bar.

Il existe trois types de fonctionnement qui sont possibles en fonction de la tension V de
I’électrolyseur :

- quand la tension appliquée V est inférieure a Ethermoneutre : Un apport de la chaleur est
nécessaire car les irréversibilités ne compensent pas I'endothermicité de la réaction ;

- quand V = Ewermoneutre : 1a chaleur nécessaire est apportée par les irréversibilités internes au
réacteur ;

- quand V> Ethermoneutre : il ¥ @ un surplus de chaleur et les cellules doivent étre refroidies.

Il existe deux types d’électrolyse : électrolyse a basse température (alcalin et a membrane
conductrice protonique (PEM)) et électrolyse a haute température (EHT).

Electrolyseur alcalin : la technologie alcaline est la plus répandue pour la production
d’hydrogéne électrolytique. C'est une technologie mature. L’électrolyte est une solution
d’hydroxyde de potassium (KOH) & une concentration comprise entre 20 et 30 % dans laquelle
sont immergées deux électrodes alimentées en courant continu. La conduction ionique est assurée
par les ions hydroxyde (OH-) et potassium (K+). Les réactions anodiques et cathodiques sont
décrites ci-dessous :

ATlanode: 20H-— %20,+H,0+2 e- (5)

Ala cathode : 2H.,0+2 e~ = H.+20H- (6)
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L’électrolyse alcaline est relativement flexible en termes de capacité de production. Durant
les 10 a 15 dernieres années, d’'importants progrés techniques ont été réalisés entrainant une
augmentation des rendements et permettant d’opérer avec des sources d’électricité intermittentes
(comme la production d’électricité par éoliennes). La pression de fonctionnement de la plupart
des électrolyseurs industriels a technologie alcaline s’échelonne de 1 jusqu’a environ 30 bar. Une
unité de compression est ainsi nécessaire en sortie d’électrolyseur si I’on veut stocker 'hydrogene
produit a plus haute pression. En revanche, lorsque I'électrolyseur fonctionne en charge partielle
au-dessous de 20 % de la puissance nominale, le rendement chute rapidement et des risques de
mélange de l'oxygéne et de I'hydrogéne produits apparaissent. Par ailleurs, I'électrolyte est
fortement corrosif pour les électrodes, ce qui impose de toujours conserver un apport électrique
minimal de polarisation (« stand-by mode ») (Uqaili, et al., 2007).

La technologie actuelle des électrolyseurs alcalins couvre une gamme de puissance allant du
kW au MW. Les températures de fonctionnement sont généralement incluses dans I'intervalle 70-
100°C pour des pressions inférieures a 30 bar. Les efficacités énergétiques des électrolyseurs
industriels sont de I'ordre de 64 a 74 %, pour une durée de vie supérieure a 80 000 heures de

fonctionnement, pouvant méme aller jusqu’a 160 000 heures (soit environ 18 ans) (Sahli, 2010).

Electrolyseur PEM : les électrolyseurs PEM integrent une membrane conductrice
protonique. Cette membrane est habituellement un polymere perfluorosulfoné de type Nafion. Le
graphite est le conducteur électronique a I'électrode, mais la partie catalytique qui définit
I'électrode est un métal noble (platine a la cathode et Iridium/Ruthénium a 'anode). La principale
caractéristique de l’électrolyseur PEM est son électrolyte solide, constitué d'une membrane
polymeére, qui assure ainsi la conduction des ions hydronium (H;O+) produits a ’'anode et permet
la séparation des gaz produits (H. et O.), selon les réactions (7) et (8):

ATanode : 3H.0 =120, + 2H,0* + 2¢- )

Ala cathode : 2H;0* + 2e- »H,+ 2H,0 (8

Ces électrolyseurs peuvent fonctionner a des courants plus élevés que pour les électrolyseurs
alcalins (~1 A/cm2) avec des efficacités énergétiques pour les électrolyseurs industrialisés
comprises entre 50 et 80 %. En plus, I'électrolyse PEM est plus siire que I'électrolyse alcaline, car
il n’y a pas d’électrolyte caustique circulant dans le systéeme. Cependant, les cofits de 1’électrolyte
et des catalyseurs a base de métaux nobles sont tres élevés. De nombreuses recherches sont en
cours pour trouver un matériau de substitution au nafion® en raison de son prix élevé. Les
températures de fonctionnement sont comprises entre 80 et 120°C pour des pressions variant
entre 1 et 7 bar (AFH2-Th.Alleau, 2011). Les surfaces des cellules élémentaires commercialisées de
ces électrolyseurs sont de 28, 93 et 929 cm2. Des tests de durée de vie de 60 000 heures avec un
bon comportement des électrolyseurs PEM sont constatés (Sahli, 2010).

Electrolyse a haute température : le principe de I'électrolyse a haute température (EHT)
est basé sur la décomposition des molécules de la vapeur d’eau au niveau de la cathode. EHT est
un procédé intégrant un électrolyte céramique conducteur des ions O2. Conformément au
diagramme thermodynamique (Figure 10), 'augmentation de température réduit I'ensemble des
surtensions au niveau des électrodes et par conséquent diminue la consommation de I'énergie
électrique.
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Les matériaux utilisés actuellement dans 'EHT sont souvent similaires aux matériaux
céramiques traditionnels des piles a combustibles SOFC (Solid Oxide Fuel Cell) (Kakag, et al.,
2007):

- cathode composée d’'un cermet nickel/zircone yttriée (Ni-YSZ) ;
- électrolyte de zircone yttriée (YSZ) ;
- anode de manganite de lanthane dopée strontium (LSM).

Les cellules ainsi définies portent le nom de SOEC (Solide Oxide Electrolyser Cells). La SOEC
opere dans un intervalle de températures variant entre 700 et 1 000°C. La tension d’une cellule a
courant nul varie entre 0,8 et 0,9 V, au lieu d’environ 1,25 V (4 70°C) pour I'électrolyse alcaline. A
I'inverse des autres convertisseurs ayant une efficacité de 50-80 %, l'efficacité énergétique des
SOEC pourrait étre comprise entre 80 et 90 % (Petipas, 2013). En effet, 'amélioration des
cinétiques réactionnelles a haute température améliore le rendement du procédé.

Pour des applications stationnaires, le stockage de I'hydrogéne est sous pression. Pour des
applications plus larges, le stockage est assuré dans des tuyaux souterrains ou des cavernes de sel
qui peuvent atteindre des volumes de plusieurs 100 000 m3 sous des pressions allant jusqu’a 200
bar (IEC).

Jusqu’a présent, il n’existe pas de systemes commerciaux de stockage des énergies
renouvelables sous forme d’hydrogene. Divers projets de R&D effectués au cours des 25 derniéres
années ont démontré avec succes la faisabilité de la technologie de 'hydrogene, c’est le cas du
projet sur l'ile autosuffisante d’Utsira en Norvege. Un autre exemple est la centrale électrique
hybride a Enertrag en Allemagne, qui est actuellement en construction (Enertrag).

Gaz de synthese

Cette voie consiste a électrolyser I’eau pour produire I’hydrogene, puis réaliser la réaction de
Sabatier en ajoutant le CO2 et/ou CO afin de produire le méthane. Ce concept est tres développé
dans la recherche, il existe méme une unité pilote en Allemagne. L’avantage de cette voie est
TI'utilisation des réservoirs et des réseaux déja existants. De plus le méthane a une grande densité
d’énergie. L’inconvénient de cette voie par rapport a la voie hydrogéne est une efficacité
énergétique plus faible dans certains cas.

2.2.4. Systémes de stockage électriques

Les condensateurs : un condensateur est un composant électrique constitué de deux
armatures conductrices paralleles séparées par un milieu diélectrique. Ils ont une stabilité de cycle
illimité. Ils sont rapidement chargés et déchargés. L’avantage est qu’ils ne nécessitent pas de
maintenance, ont une longue durée de vie (millions de cycle-10 opérations sans aucune
dégradation) et une efficacité de 9o %. Ils ne sont pas compatibles avec des longues durées de
stockage car ils peuvent se décharger tout seuls (Five minute guide). Ce moyen de stockage a une
durée de vie de 20 a 30 ans, une bonne cyclabilité et un rendement de 95 % (Camara, 2011). Les
condensateurs sont particuliérement utilisés pour les filtres électroniques de fréquence, le systéme
de démarrage des moteurs asynchrones monophasés, les circuits de synchronisation électronique
et dans les circuits de transmission de signaux (Mouries, 2007).

Les super-condensateurs : la valeur de la capacité électrique de ce type de condensateur
appelé aussi « condensateur double couche » est de 'ordre de millier de farads. L’énergie est
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stockée par la distribution des ions de 1’électrolyte a l'interface des électrodes sous leffet
électrostatique de la tension appliquée formant ainsi une couche double électrique.

La nature du matériau utilisé pour les électrodes permet de classer les super-condensateurs
en deux familles : les super-condensateurs électrostatiques et les super-condensateurs
électrochimiques. Il existe aussi des dispositifs hybrides particuliers, dont I'une des électrodes
fonctionne comme celle d'un accumulateur ou d’'un condensateur électrolytique, alors que l'autre
fonctionne comme celle d'un super-condensateur (Belhachemi, 2001). Les super-condensateurs
sont plut6t exploités pour un stockage de tres courte durée et de faible énergie.

Les super-condensateurs magnétiques (SMES : Superconducting magnetic
energy storage) : fonctionnent selon un principe électrodynamique. L’énergie est stockée dans
un champ magnétique créé par le flux du courant continu dans une bobine supraconductrice, qui
est maintenue en-dessous de sa température critique. Un courant parcourant un bobinage
engendre une distribution de champ magnétique dans I’espace.

Les matériaux utilisés actuellement peuvent fonctionner autour de -173,15°C. Les principaux
avantages des SMES sont : le temps de réponse trés rapide (la puissance demandée est disponible
presque instantanément), son efficacité de 85 % - 90 % et une puissance de sortie tres élevée. Les
grands systémes SMES de plus de 10 MW de puissance sont principalement utilisés dans les
détecteurs de particules pour des expériences de physique des hautes énergies et la fusion
nucléaire. A ce jour, quelques-uns, sont disponibles sur le marché ; ceux-ci sont principalement
utilisés pour le contrdle de la qualité de I’énergie dans des usines de fabrication, tels que les
installations de fabrication de puces.

2.2.5. Systémes de stockage thermiques

Le stockage thermique consiste a stocker de la chaleur ou du froid provenant d’'un systéme
pour une utilisation ultérieure telle que la production de Iélectricité, le chauffage ou le
refroidissement. On peut distinguer deux moyens de stockage thermique : stockage par chaleur
sensible ou par chaleur latente.

Le stockage sur la chaleur sensible : il s’agit de stocker la chaleur en changeant la
température d'un matériau ayant une capacité calorifique forte. Cette derniére a une grande
influence sur la quantité de chaleur a stocker. Celle-ci est exprimée par le produit de la différence
de la température (AT) et la capacité calorifique (C).

AH = C. AT - AHpertes ) (9)

Sachant que C = m x Cp avec m : la masse du produit (kg) et Cp : sa chaleur spécifique.

Au cours de I’échange thermique, il y a des pertes AHpertes qu’il faut minimiser. Les matériaux
utilisés pour le stockage par chaleur sensible peuvent étre a I’état solide (béton, roche, métal, etc.),
gazeux (vapeur d’eau surchauffée) ou liquide (eau, huile de synthése ou naturelle, sels fondus,
etc.). L’eau liquide, la roche et le béton sont les matériaux les plus souvent utilisés pour les
stockages a température inférieure a 100°C. Néanmoins I’eau est corrosive ; son utilisation est
plus intéressante quand le fluide caloporteur est aussi ’eau (Laghzaoui et Peerhossaini). Pour des
températures supérieures a 500°C, les sels fondus tels que Draw salt (50 NaNO; / 50 KNO,),
HITEC (40 NaNO, / 50 NaNO; / 53 KNO,), les huiles organiques a hautes températures, 1’'eau
pressurisée, les céramiques réfractaires, le béton de haute température sont utilisés.
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Le stockage de la chaleur latente : ce type de stockage repose sur le changement de phase du
matériau (MCP) utilisé en absorbant ou restituant la chaleur latente. Il existe deux types de MCP :
organiques (paraffines) et inorganiques (sels hydratés).

Par exemple, si un matériau a une température T1 (T1< T} : température de changement de
phase), il absorbe la chaleur sensible jusqu’a ce qu’il atteigne la température T, qui lui permet de
passer de I'état 1 a I'état 2. Cette opération a lieu a température constante. Une fois que le
matériau est entiérement transformé, et si le systéme continue a fournir de ’énergie, la chaleur est
stockée sous sa forme sensible. L’équation(10) résume ces étapes.

AH = m.Cm (Tp —Tl) + m. Lp (Tp) + m.Cp2 (TQ— Tp) (10)

Avec T, : la température finale, Cp; et Cp. sont les chaleurs spécifiques du matériau a ’état 1 et
2 respectivement et L, est 1a chaleur latente du matériau.

Actuellement, la plupart des MCP utilise le changement de phase solide-liquide, tels que des
sels fondus en tant que support de stockage thermique de I'énergie solaire concentrée (IEC).
L’avantage du stockage de chaleur latente est sa capacité a stocker de grandes quantités d’énergie
dans un volume réduit et avec une variation de température minimale, ce qui permet un transfert
de chaleur efficace.

Il existe une autre méthode de stockage de I’électricité sous forme thermique qui est a I’étude.
Il s’agit de transformer 1’électricité en chaleur dans des résistances électriques et de stocker la
chaleur produite dans des matériaux réfractaires avant de la transformer en électricité grace a une
turbine a gaz. La nature de ’entrée thermique est différente mais le stockage reste un stockage sur
chaleur sensible (Camara, 2011) (Multon, et al.).

2.3. Niveau de maturité des systemes de stockage de I’électricité

Le niveau de maturité de diverses technologies de stockage discutées est présenté a la figure
11. Certaines d’entre elles sont encore au stade de R&D. Les HPS sortent du lot en réunissant a ce
jour 99 % de la puissance de stockage installée dans le monde.

De toute évidence, STEP, CAES, H, et SNG sont les technologies de stockage qui ont des
plages de puissance et des capacités de stockage d’énergie importantes, bien que la densité
d’énergie soit assez faible pour STEP et CAES. Ces dernieres sont matures et opérationnelles, mais
elles sont limitées géographiquement. Ainsi, il y a un manque de systémes de stockage déployés
commercialement dans la gamme de 10 MW a quelques centaines de MW. Il est a noter que CAES
adiabatique, H, et SNG sont encore au stade de la démonstration.
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Figure 11 : Niveau de maturité des systémes de stockage de 1'électricité

2.4. Comparaison des différentes technologies de stockage de I’électricité

Pour comparer les technologies de stockage et déterminer les plus pertinentes pour un usage
particulier, plusieurs facteurs techniques doivent étre pris en compte. En particulier pour le
stockage stationnaire de I'électricité. Ces facteurs techniques sont définis par (Multon, et al.) et
(IRENA).

La capacité énergétique (Wh) : est la capacité en énergie utile que le site peut stocker pendant
un temps limité. L’énergie exploitable dépend néanmoins du rendement de charge ou décharge et
de la puissance installée du convertisseur, elle varie donc avec le temps de transfert. En charge ou
décharge tres rapide, le rendement se dégrade et '’énergie extractible peut étre trés inférieure a la
capacité énergétique, a 'opposé, en régime tres lent, c’est 'autodécharge qui va pénaliser le bilan.
Souvent, la capacité énergétique est définie sur la base d’'une énergie totale stockée supérieure a
celle réellement exploitable (Multon, et al.).

La capacité de puissance installée (W) : est la puissance installée du convertisseur du moyen
de stockage. Elle fixe pour une quantité d’énergie a stocker ou a déstocker le temps qui sera
requis, c’est-a-dire la quantité d’énergie stockée ou libérable par unité de temps. En général, elle
est constante, mais en pratique elle est influencée par la quantité stockée (combien de fois le

systéme a été stocké et déstocké) (IRENA).

La durée de vie : est soit le cycle (qui est le nombre de fois de charge et de décharge) soit
kWhiee qui est la capacité de stockage global, ou encore combien de temps le systéeme peut
fonctionner (années) (IRENA). Tout dispositif de stockage subit une fatigue ou usure lors des
cycles. Cela constitue généralement la premiéere cause de vieillissement devant la dégradation
thermique classique (Multon, et al.).
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L’efficacité énergétique : est la quantité d’énergie déstockée par rapport a celle stockée. Elle
indique les pertes dans le systéme. Plus il y a de pertes plus le systéme consomme de 1’électricité et
plus, par conséquent, le cotiit de stockage augmente. Par exemple si, la génération de 1’électricité
cotte 0,38 €/kWh (0,5 $/kWh) et qu’on a un systéme qui présente 20 % de pertes, le cofit effectif
serait de 0,48 €/kWh (0,625 $/kWh) (IRENA).

Le cofit de production (€/kWh ou €/kW ou €/kWhiis) : dépend du site de stockage et ses
dimensions, du cotit de la main d’ceuvre, des équipements, de la maintenance, de I’énergie perdue
lors des cycles, du vieillissement et des moyens mis en place pour assurer la sécurité (IRENA).
Pour minimiser le cofit, il est judicieux de faire une étude sur la durée de vie du systéeme entier
incluant le dispositif de stockage, le coiit global sur cycle de vie comprenant les dépenses de
matiére premiére, d’énergie et autres colits environnementaux de la fabrication au recyclage.

La densité énergétique d’un systeme : est la quantité d’énergie stockée par unité de volume
ou de masse du systeme (kWh/m3 ou Wh/kg). On peut aussi considérer la densité de puissance

(W/ms3 ou W/kg).

La Figure 12 est une cartographie des moyens de stockage d’électricité selon leurs temps de
décharge et leurs capacités énergétiques.
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Figure 12 : Cartographie des moyens de stockage d’électricité selon leurs temps de décharge et
capacités énergétiques (ZSW)

Pour des temps de décharge a court et moyen termes couvrant de larges gammes de capacité
énergétique allant jusqu'a 10 MWh, plusieurs technologies matures, en particulier les volants
d’inertie et les batteries, peuvent étre utilisés. Actuellement, les STEP et CAES sont les seuls
systemes de stockage a large capacité énergétique (10MWh - 100GWh) pour des temps de
décharge moyenne (des jours voire un mois), le perfectionnement de la compression d’air est
attendu.
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Technologie Puissance Efficacité du cycle Durée de vie ( g;;{%tv)
STEP 200 MW -1GW 70-85% >25 ans 500-1500
CAES 10 - 500 MW 45-70% >20 ans 700-1000
Volant d’inertie 1-200 MW 85-95% 20 ans 150-3000
Batteries Sodium-Souffre <10 MW 80% - 90% 6-15 ans 500-2500
Batteries <10 MW 85% - 95% 2-3 ans 1000-3000
Lithium-Ion
Batteries a flux Redox 25 kW-10 MW 65 - 85% 2000-15000 cycles 500-2300
Super-condensateurs 10 kW - sMW 90 - 95% 500000 cycles
100-500
SMES 10 kW - sMW > 90% 20-30 ans
Hydrogene et pile a ) 2o ;
combustible 1kW -10 MW 25-35% 5-10 ans 6000

Tableau 1 : Comparaison de différentes technologies de stockage

Pour un stockage a long terme et saisonnier des énergies renouvelables, les voies chimiques
telles que I'H, et le SNG se montrent assez intéressantes. Ces gaz ont des capacités tres
importantes (GWh - TWh), avec un temps de décharge allant de quelques jours a plusieurs mois.
Ils représentent donc la seule option envisageable pour le stockage saisonnier de 1’énergie
renouvelable avec une capacité de 'ordre du TWh et la possible reconversion en électricité en cas
de besoin. Le tableau 1 présente une comparaison entre les différentes technologies de
stockage/déstockage de I’électricité.

2.5. Conclusion

Notre systeme énergétique a recours, depuis longtemps, au stockage de ’énergie, notamment
pour gérer des périodes de forte demande au cours de la journée. Dans les années a venir, le
déploiement des énergies renouvelables sera important. Par conséquent, le besoin de stockage
massif des énergies sera amplifié afin de gérer leur intermittence et de prévenir les perturbations
générées sur les réseaux de distribution.

Chaque systéme de stockage d’énergie présente ses propres avantages, ses inconvénients et sa
gamme d’utilisation. Pour chacun d’entre eux, les choix technologiques différent en fonction des
besoins spécifiques demandés et des services potentiels fournis. Certaines technologies sont déja
matures et opérationnelles telles que : STEP, CAES... D’autres sont en cours de développement,
c’est le cas du stockage thermochimique (hydrogéne et méthane).

L’examen de toutes ces technologies suggére un mix énergétique intégrant une part tres

importante d’énergies renouvelables. Actuellement les recherches visent a réduire les cotits de ces
technologies ou a rendre ces derniéeres plus « polyvalentes ». En effet, I'intérét économique dun
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systéme de stockage augmente si son utilisation répond a plusieurs besoins : par exemple
intégration des ENR (lissage production intermittente) et soutien a la qualité du réseau
(adaptation tension/fréquence).

3. Procédés de stockage de I’électricité renouvelable sur méthane de syntheése

3.1.Intérét du stockage de I’énergie électrique sur méthane de synthése

Pour le stockage d’'une grande quantité d’énergie, les moyens de stockage électrochimique
seront colteux et demanderont un espace assez important. L’alternative qui se présente et qui est
intéressante est de transformer 1’électricité en hydrogene ou en méthane de synthése afin de
I'injecter dans les réseaux de gaz existants sans aucune restriction. En effet, les conditions de
stockage et de transport sont trés prometteuses. Le méthane présente une grande souplesse
d’utilisation finale, il peut étre utilisé pour le chauffage, le transport, la production d’électricité ou
comme matiére premiere pour l'industrie chimique et remplacer les hydrocarbures fossiles dans le
cycle de la matiere (Gahleitner, 2013).

De plus, a linverse de l'’hydrogéne, les technologies de stockage, de transport et de
transformation du gaz naturel en électricité sont matures et pleinement opérationnelles. En plus,
le méthane a une densité énergétique plus importante que celle de I’hydrogéne (voir Figure 13).

L’efficacité de la conversion de I'énergie électrique en hydrogéne et en SNG est de 60% - 75%
et 50% - 70% respectivement. En Allemagne, la capacité de stockage du réseau gaz est trés
importante (environ 200 TWh et 400 TWh en considérant le réseau de distribution du gaz). Ce
gaz stocké peut étre converti en électricité avec une grande efficacité de la centrale électrique a gaz
de ~60 %. Les prévisions de ’Allemagne en 2030 pour le besoin de stockage hebdomadaire et
mensuel est de 8,2 TWh qui peut justement étre assuré par la conversion en gaz naturel (IEC).

De plus, le gaz produit peut étre aussi liquéfié afin d’augmenter la capacité énergétique du
stockage. La liquéfaction est réalisée par condensation a une température d’environ -161°C a la
pression atmosphérique et permet un gain en densité énergétique (volume 600 fois moins
important). Ainsi de larges quantités de gaz peuvent attendre d’étre consommeées en prévision des
périodes froides. Aux Etats-Unis, il existe un large réseau d’usines de liquéfaction depuis les
années 1960 qui stockent le GN sous forme liquide dans de larges réservoirs cryogéniques
pendant I’été pour le re-vaporiser pendant I'hiver afin d’augmenter I'offre (Info chimie magazine,
2007).

(kWh/m3)

Méthane 1200

H2 360

CAES Adiabatique 3

STEP | 1

0 500 1000 1500

Figure 13 : La densité d’énergie pour les différentes technologies de stockage
de Iélectricité (Josef, 2012)
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3.2. Description des scénarios-Sterner pour le stockage de I’électricité
sur méthane de syntheése

Le surplus de I'électricité produit par les énergies renouvelables, qui ne peut étre injecté dans
le réseau a cause de la stabilité et a défaut de la demande, peut étre stocké dans le réseau du gaz
naturel. Ce méthane produit sera reconverti en électricité en cas de besoin. Il peut étre aussi
utilisé comme matiére premiere industrielle, combustible de chauffage ou carburant pour les
véhicules ou autres moyens de transport tels que I'aviation ou la navigation.

Le concept du « gaz naturel renouvelable » est basé sur la liaison mutuelle du réseau
électrique avec le réseau du gaz naturel. Ce nouveau concept innovant convertit les énergies
renouvelables ('excédentaire des énergies éolienne et solaire) en hydrogene par électrolyse. Cet
hydrogéne réagit avec le CO. dans un réacteur thermochimique pour la production du méthane
(méthanation). Le gaz naturel synthétique peut étre stocké, distribué et reconverti in fine a la
demande en courant électrique. La Figure 14 décrit le concept du « gaz naturel renouvelable ».

Dans ce concept, une installation de cycle de Rankine organique (ORC) peut étre connectée
au procédé en utilisant la chaleur dégagée par la méthanation (la réaction est exothermique et
opere dans un intervalle de température compris entre 250 et 450°C). La chaleur résiduelle peut
étre aussi intégrée dans des processus industriels ou alimenter les réseaux de chauffage urbain. En
outre, ce concept permet d’améliorer I'indépendance de I'approvisionnement énergétique et de
réduire les tensions géopolitiques.

Réseau Réseau du gaz

Gaz-a-Electricité

Le cycle combiné au

gaz naturel (CCGN)
Solaire
) Stockage
Electricité-a-Gaz du gaz
# naturel

Electrolyseur/
réservoir tampon
de Hz

Méthanation

Réservoir tampon de
CO2

| s ] -
vElecmcﬂe H> v Meéthane
Véhicule électrique Veéhicule électrique a pile Véhicules au gaz
a batterie a combustible naturel comprimé

Figure 14 : Concept de base du procédé de stockage d’énergies renouvelables sous forme de gaz naturel

Dans les scénarios proposés par Sterner (Sterner, 2009) et décrits ci-apres, la génération de
I’électricité est effectuée par le procédé classique (le cycle combiné au gaz naturel (CCGN)). Les
principaux éléments dans le procédé de stockage des énergies renouvelables sont : ’électrolyseur
pour la production de ’hydrogene, la méthanation pour la production du méthane et la source du
CO.. Ces éléments constituent la pierre angulaire du stockage des énergies renouvelables sur
méthane de synthése.
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3.2.1. L’électrolyse pour la production de '’hydrogéne

L’eau est décomposée en hydrogene et en oxygéne dans I'électrolyseur. Le rendement de
Pélectricité en hydrogene est dans I'intervalle de 62-80 %. La technologie typique est I'électrolyse
alcaline qui utilise la potasse caustique (KOH). Les électrolyseurs ont une capacité de 0,1 MW
(Sterner, 2009). Ce type d’électrolyse a été choisi par le laboratoire ZSW (Zentrum fiir
Sonnenenergie -und Wasserstoff- Forschung) a Stuttgart pour stocker les énergies renouvelables
sous forme de gaz naturel.

L’électrolyse a membrane électrolyte polymere (PEM) peut aussi étre utilisée. Cette
technologie se distingue de la précédente par un électrolyte solide a membrane polymere PEM
conductrice de protons. Les avantages de cette technologie sont ’absence d’électrolyte liquide, la
compacité, la simplicité du design et du fonctionnement, la limitation des problémes de corrosion,
des performances sensiblement supérieures et une moindre influence de la variation des
conditions d’entrée. Cependant, elle a une faible capacité (<50 kW) et une durée de vie limitée.
Cette voie a été choisie par le laboratoire de recherche DVGW (Deutscher Verein des Gas- und
Wasserfaches).

Une autre technologie intéressante, 1’électrolyseur a haute température SOEC (solid oxide
fuel cell) permet de produire I’'hydrogéne dans un intervalle de température compris entre 700 et
1000°C. Elle se révele intéressante si on I'alimente a la fois en électricité et en chaleur pour
maintenir la température souhaitée élevée, le rendement peut alors étre supérieur a 80 %. Cette
option a été choisie par le laboratoire Sunfire en collaboration avec Staxera a Dresde, Saxe.

3.2.2. Méthanation
Dans le procédé de stockage de I'électricité sur méthane de synthese, deux processus peuvent

étre envisagés :

- méthanation avec CO, (c’est I'option choisie dans les scénarios de Sterner) selon la
réaction (Eq. (11)) ;

- méthanation avec hydrogénation de CO (convertir un gaz de syntheése (H.+CO) en
méthane) selon la réaction (Eq. (12)).

Dans les deux cas la réaction de Water Gas Shift (WGS) (Eq. (13)) a lieu simultanément.

4 H2 + CO2+< CH4 + 2 H20 AH = -164,9 kJ/mol (11)
3H2 + CO+~ CH4 + H20 AH = -206,4 kJ/mol (12)
CO + H20 < H2 + CO2 AH = -41,5 kJ/mol (13)

Les deux réactions de méthanation (Eq. (11) et (12)) sont exothermiques d’'un point de vue
thermodynamique. Elles sont donc favorisées a des températures plus basses, entre 180-350°C et
des pressions élevées allant jusqu'a 100 bar. D’ou la nécessité d’évacuer la chaleur produite et
favoriser les réactions dans le sens de formation du méthane. Le type de catalyseur utilisé pour la
méthanation est le nickel déposé sur un support en alumine.
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3.2.3. Sources de CO: proposées

Extraction du CO, de I'atmosphere : ce concept est réalisé dans un procédé d’absorption et
d’électrodialyse (Bandi, 1995). Le CO, est absorbé par une solution de soude caustique NaOH
pour former une solution de carbonate Na,CO;. Le taux d’absorption est entre 10 a 70 %, en
moyenne 45 %. L’absorption consomme une énergie de 2,7 GJ/t de CO., qui dépend
principalement de la concentration de la solution de lavage. Le CO, est ensuite récupéré a partir
de la solution de carbonate par acidification avec l'acide sulfurique. La solution de lavage
caustique et 'acide sulfurique sont régénérés dans une unité d’électrodialyse avec des membranes
bipolaires, consommant 7 GJ/t de CO,. Ce processus en deux étapes permet une récupération
compléte de CO,. Si le CO, est ensuite séparé du processus de combustion il sera stocké en
combinant les technologies de CCS (Captage et Stockage de CO,) dans l'installation du « gaz
naturel renouvelable ».

Intégration du concept « gaz naturel renouvelable » dans une unité de biogaz : dans une
installation de biogaz, le CO2 est séparé a 'aide d’'une colonne d’adsorption PSA (Pressure Swing
Adsorption). Ce CO, est ensuite libéré dans l'atmospheére et il n’est pas stocké de maniere
permanente. Cependant, si I'installation de biogaz est liée avec le procédé de stockage des énergies
renouvelables, ce CO, peut étre transformé en méthane. Une autre option exploitable consiste en
lalimentation directe de l'unité de méthanation a partir du réservoir de stockage de biogaz (qui
contient le CH, + CO,) sans séparation de CO.. Cela permet d’économiser les cofits de mise a
niveau d’une unité de biogaz. Ce dernier peut également produire de I'électricité a I'aide d’une
centrale de cogénération ou d’une turbine a gaz.

Couplage du concept « gaz naturel renouvelable » avec le concept de gestion des déchets : le
CO, issu des stations d’épuration, des sites de décharge ou des installations industrielles
(cimenteries, hauts-fourneaux...) peut étre utilisé. De plus, les stations d’épuration peuvent
utiliser 'oxygéne produit par I’électrolyse pour I’activation des boues.

Le procédé de stockage des énergies renouvelables peut également étre combiné avec des
centrales thermiques & combustibles fossiles comme les centrales a charbon. II est possible aussi
de recycler le CO, récupéré du procédé Gas To Power.

3.3. Le procédé Etogas

Etogas (anciennement Solarfuel) associé au centre de recherche allemand ZSW (Zentrum fiir
Sonnenenergie- und Wasserstoff-Forschung) a réalisé la majorité des installations pilotes par voie
catalytique recensées. La premiere, 'a-plant en 2009 de 25 kWe équipée d'une capture de CO, sur
lair a permis de prouver le fonctionnement du procédé de méthanation du CO.. La suivante a-
plus-plant de 250 kWe inaugurée en 2012 sert a tester les développements actuels d’Etogas et en
particulier le nouveau réacteur de méthanation (pour la future y-plant). En parallele, Audi a fait
réaliser une installation de 6,3 MWe réalisée par Etogas, équipée par 3 électrolyseurs alcalins
d’Enertrag (filiale Hytec, désormais appartenant a McPhy) et d'un réacteur de méthanation de
MAN (Ademe, 2014). L'unité de 6,3 MW du projet Audi e-gas est en opération depuis la fin 2013.
Le CO, provient d’'un épurateur de biogaz de technologie absorption par amine. Le méthane de
synthese est injecté dans un réseau de distribution. Ces unités pilotes permettent de convertir le
surplus de I'électricité issue de I’énergie éolienne et solaire en gaz naturel de synthése. Le principe
de base de cette installation est le lien bidirectionnel des infrastructures existantes (le réseau
électrique et le réseau de gaz) afin de gérer le stockage et la génération de I'électricité. ETOGAS a
développé une installation de stockage de 1’électricité en utilisant un électrolyseur alcalin et une
unité de méthanation. La génération de 1’électricité est effectuée par le mode classique (Le cycle
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combiné de gaz naturel). Le schéma suivant décrit I'unité ETOGAS avec les conditions opératoires
utilisées.

Electricité  H,O

Meéthanation

Electrolvseur Réacteura lit fixe
alcalin avecun Gaz naturel
Pression = 1-10 bar catalyseur & base synthétique
T - 40-950(: de N1 ’
T=250-550°C

P =6-8 bar

Figure 15: schéma descriptif de 'unité pilote ETOGAS

L’hydrogéne est d’abord produit a ’aide d’un électrolyseur alcalin opérant dans un intervalle
de température compris entre 40 et 95°C et un intervalle de pression compris entre 1 et 10 bar
(Rieke, 2012). Ensuite le H, est mélangé avec le CO, issue du biogaz et la vapeur d’eau pour
produire le méthane dans un réacteur de méthanation. La vapeur d’eau ajoutée permet d’éviter la
désactivation du catalyseur. Le méthaneur opere a une température de (250-550°C) et une
pression de (6-8 bar) (Specht, et al.). Le gaz naturel synthétique produit est injecté directement
dans le réseau du gaz. Le rendement de la conversion de I’énergie électrique en méthane sur la
base du Pouvoir Calorifique Supérieur (PCS) est supérieur a 60 % (SolarFuel, 2011). La Figure 16
représente le schéma du flux énergétique du procédé Etogas. Les étapes de développement de ce
procédé sont illustrées par la Figure 17.

Electricity . Substitute Natural Gas
Electrolyser 98.9% (SNG)
61,6%
1.7%  Usefull Heat >300°C
b ]
Blectricty -, ,, Usefull Heat <80°

Compression of CO, 26.7%

Figure 16 : Diagramme de Sankey du procédé Etogas (Rieke, 2012)

1-20 MW, n > 60%

6.3 MW, 1 = 54%
250 kW
25kW
L

Unité pilote 2011 2013 Unité commerciale
11/2009 2015

Figure 17 : L’état d’avancement du procédé Etogas (Rieke, 2012), (SolarFuel, 2011)
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Figure 18 : Photographie de I'usine Power To Gas Audi e-Gas (Etogas, 2013)

3.4. Leprocédé DVGW

Le Deutscher Verein des Gas- und Wasserfaches (DVGW) a EBI (Engler-Bunte-Institut) de
KIT (Karlsruhe Institute of Technologie) et cinq autres partenaires (EnBW, Outotec, IoLiTec, h-
tec et Fraunhofer ISE) développent un procédé de stockage de I'électricité renouvelable sur
méthane de synthése qui utilise un électrolyseur PEM ; contrairement a 1’électrolyseur alcalin, il
présente l'avantage de répondre rapidement aux fluctuations et aux intermittences liées a
l'utilisation des énergies renouvelables. Ce procédé consiste a utiliser I’électricité renouvelable
pour produire I'’hydrogene. Ensuite, dans un méthaneur, H, réagit avec le CO, et/ou le CO pour
produire le méthane. La particularité de ce procédé, en plus de l'utilisation du PEM, est
I'utilisation d’un réacteur a trois phases en suspension SBCR (slurry bubble column reactor). Ce
réacteur a été choisi pour sa flexibilité face aux fluctuations de la production de ’hydrogéne
comparé aux autres réacteurs a deux phases (a lit fixe et a lit fluidisé). En effet, en cas
d’intermittence et si aucun gaz n’alimente le méthaneur, ce dernier subit un refroidissement
rapide qui peut causer la détérioration du catalyseur. En revanche, dans le réacteur SBCR, grace a
la capacité thermique supplémentaire de sa phase liquide, le refroidissement peut étre controlé et
moins d’énergie sera fournie pour maintenir le réacteur et le catalyseur au-dessus de 200°C (Go6tz,
et al., 2011). Le procédé fonctionne a des hautes pressions, 25-30 bar pour I’électrolyseur et 20-25
bar pour la méthanation. Le schéma de la figure 18 illustre les étapes du procédé décrit ci-dessus
en précisant les conditions opératoires :
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CO; et CO proviennent

Electricitt  H:0 de I'unité de biogaz

l l /f Méthanation \

Electrolyseur PEM : A
' Stockage de Reacteur a
o, T =80-100°C H ( Sggﬁ’;ffiggm Gaz naturel
- . synthétique
Pression = 25-30 bar (Optionnel) catalyseur 4 base
de Ni
H;0
T =200-300°C

\  P=20-25bar )

Figure 19 : Schéma descriptif de 'unité DVGW

64 % de I'énergie électrique apres conversion AC/DC utilisée pour I’électrolyseur est stockée
sous forme d’énergie chimique (méthane). La Figure 20 représente le schéma du flux énergétique

du procédé DVGW.

" compression
renewable electrolyser metggrlzllon 64 % (optional)

energies 80 % 80 % R b
(wind, PV...) 25 - 30 bar 20 - 25 bar

63,6 % gas grid

Bl electric power
T losses

Hl chemical power
Bl thermal power

Figure 20 : Le diagramme de Sankey pour le procédé DVGW (Gétz, et al., 2011)

losses usable heat losses

Le développement de ce procédé dépend de celui de I’électrolyseur PEM. La figure 20 décrit
I’état d’avancement du projet.

A

Rated Power, ;minal

v

=N
S

2012 2015 2018
Time Horizon
Figure 21 : L’état d’avancement du procédé DVGW (Waidhas et Woywode, 2011)

3.5. Le procédé Sunfire

N

Sunfire a développé un procédé de production du méthane a partir de CO,, H,O et de
I'énergie électrique issue des énergies renouvelables. Sunfire produit le méthane via I’électrolyse a
haute température de la vapeur d’eau. Bien que cette technique soit encore en développement, elle
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permet d’augmenter l'efficacité jusqu'a 80 % (ZSW), (Technologies), (Sunfire, 2013). Pour la
génération de I'électricité, le procédé classique est utilisé (Cycle Combiné de Gaz Naturel) (ZSW),
(Sunfire, 2012). La Figure 22 décrit I'unité Sunfire. Seuls les principaux flux énergétiques et
massiques sont représentés.

H20 - Vapeur

A CO2

Méthaneur

. CO2

H
Electrolyseur a 2
haute température

SOEC ]/
02

P Tank de stockage de
H20 - Liquide méthane de synthése

Figure 22 : Schéma descriptif de 'unité Sunfire

\/

L’eau liquide est évaporée a 'aide de I’énergie dégagée par I’exothermicité de la réaction de
méthanation (Sunfire, 2012), (Sunfire, 2013), puis la vapeur d’eau est envoyée a I’électrolyseur a
haute température. L’hydrogéne produit par électrolyse est acheminé vers le méthaneur au niveau
duquel la réaction de Sabatier a lieu (réaction entre le CO, et H, (Eq. (11)). Le CO, utilisé est
récupéré de l'installation du cycle combiné de gaz naturel a 'aide d’'une unité de captage et de
stockage (Sunfire, 2012). Le CO, est préchauffé par les gaz sortants du méthaneur.

L’énergie électrique représente seulement 84 % de 1’énergie totale nécessaire a 1’électrolyse
de la vapeur d’eau, les 16 % restants sont apportés sous forme d’énergie thermique. Ce procédé
opére a une pression maximale de 60 bar et une température maximale de 800°C. Sa puissance
est de 250 kW (Sunfire, 2013).

Le développement de cette unité dépend de celui du SOEC et du SOFC. Sunfire a d’autres
options envisageables pour l'amélioration du procédé proposé qui sont en cours de
développement tels que l'utilisation d’un co-électrolyseur a haute température ou I'utilisation
d’une SOFC pour la génération de I'électricité. La Figure 23 montre les étapes d’avancement des
SOEC (Solid Oxide Electrolyser Cell) et l'unité « power-to-gas » développés a Sunfire en
collaboration avec Staxera.

2011 2012 2013 2014 2016 2016 2017 2018

SOFC Market entry and niche products Industrialization

Power-to-Gas/-Liquids

Test unit Engineering & Construction

Engineering & construction (& operation)

Industrial module Industrialization

Integration

Demo unit

Industrial unit Industrialization

Figure 23 : L’état d’avancement du procédé Sunfire (Sunfire, 2012)
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3.6. Le procédé Bierschenk

Bierschenk et al. ont suggéré d’utiliser un co-électrolyseur réversible (RSOC : Reversible
Solid Oxide Cell) comme base pour un systeme de stockage d’énergie (Bierschenk, et al., 2011). Le
concept de base est 1a conversion de I'énergie électrique en une énergie chimique par des réactions
d’oxydation et de réduction. Ce procédé peut étre utilisé pour stocker I’électricité produite par les
énergies renouvelables, ou simplement pour stocker I’électricité en exces du réseau. Ce systeme,
étant au stade de la recherche, est modélisé sous Aspen plus pour stocker 1 MW d’électricité
pendant les heures creuses et générer de 1’électricité pendant les heures de pointe sur une période
de 12 heures (Harkins, et al., 2011). Le RSOC utilisé est composé d’'un électrolyte contenant
l'oxyde d’yttrium-zirconium stabilisé (YSZ) avec de nickel a I’électrode poreuse a combustible et le
mélange YSZ-LaMnO; a I'électrode a oxygene. Cet électrolyseur réversible réduit la vapeur d’eau
en hydrogene et le dioxyde de carbone en monoxyde de carbone a 700°C et 10 bars. L'efficacité du
RSOC est de 88 % (Harkins, et al., 2011). Le gaz de synthese produit est envoyé dans un réacteur
de méthanation pour produire un gaz riche en méthane. L’inversion du systéme est estimée a 30
minutes.

3.6.1. Description du mode de stockage

En mode électrolyse, 12 MWh d’électricité sont utilisés pour convertir ’eau et le dioxyde de
carbone en gaz de synthése qui est transformé en méthane. Les deux courants d’alimentation
composés de 90 % de réactif (H.O et CO,) et 10 % de produit (H. et CO) sont d’abord préchauffés
dans un réseau d’échangeurs de chaleur. Le premier courant composé de 4 kmol/h de CO,, 1,6
kmol/h de H,, 1 kmol/h de CO est chauffé de la température ambiante a 227°C par l'oxygéne
produit par électrolyse. Et le deuxiéme courant composé de I'eau est chauffé dans I’échangeur
E101 a 185°C par les gaz sortants de I’électrolyseur (RSOC) puis vaporisé dans un générateur de
vapeur alimenté par 5,54 kg/h de gaz naturel (voir Figure 24). Les deux courants d’alimentation
sont ensuite mélangés et comprimés jusqu’a 10,13 bar avant d’étre envoyés au RSOC en mode
électrolyse (Harkins, et al., 2011). Dans ce dernier, les réactions suivantes sont mises en jeu.

Réaction de la co-électrolyse:

Cathode: CO2 +2e — CO + 02 AH = 282,6 kJ/mol (14)
H20 + 2 e — H2 + O AH = 247,8 kJ/mol (15)
Anode: 202> 02 +4e" (16)

Reverse Water Gas Shift (RWGS) :

CO, + H,~ CO + H,O AH = 41,5 kJ/mol (17)

En mode électrolyse, le RSOC fonctionne a 700°C et 10,13 bar avec un gradient de
température traversant la cellule de 250°C. L'oxygene produit par co-électrolyse est envoyé vers
Patmosphere apres avoir été refroidi a 525°C par le courant d’alimentation comme il a été
mentionné précédemment. Les autres gaz produits, ainsi que les gaz qui n’ont pas réagi (H., CO,
H.O et CO,) sont envoyés vers le méthaneur R101 afin de produire le méthane par hydrogénation

de CO, selon les réactions:
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Méthanation: 3 H, + CO~ CH, + H.O AH = - 206,28 kJ/mol (18)
Water Gas Shift (WGS): CO + H,O« CO, + H, AH = - 41,5 kJ/mol (19)

L’équilibre de la méthanation est réalisé a des hautes pressions, des basses températures et
des conditions isothermes (204,44°C). Un réacteur tubulaire (tube et calandre) a été utilisé afin
d’assurer le refroidissement. La production est a 70 % de méthane. Comme il y a une importante
production de l'eau, celle-ci sera éliminée par un condenseur. Les produits déshydratés (4,8
kmol/h de CH, avec 0,65 % de H. et 4,15 % de CO,) sont stockés a 10 bar et 38°C. Sous la méme
température et pression, 5,4 kmol/h de H,O sont stockés. La Figure 24 illustre le procédé de
stockage avec les conditions opératoires utilisées.
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Figure 24 : Flowsheet du mode de stockage du procédé Bierschenk
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3.6.2. Description du mode de déstockage

En mode de SOFC, le gaz stocké est utilisé comme le gaz d’alimentation pour le RSOC qui
permet de déstocker 880 kW d’électricité. Les deux courants d’alimentation initialement a la
température ambiante sont préchauffés dans un réseau d’échangeurs de chaleur. Les gaz sortants
de RSOC en mode pile a combustible permettent de chauffer I'eau et le gaz de synthese. Ensuite ces
derniers sont mélangés et chauffés dans ’échangeur E107 jusqu’a 800°C par I’air sortant du SOFC
(voir Figure 25). Les réactifs sont comprimés jusqu’a 10,13 bar. Dans le RSOC en mode SOFC, les
réactions mises en jeu sont :

Réaction de la pile a combustible:

Cathode: O, + 4 e — 202 (20)
Anode: CO + 02 = CO, +2¢ AH = - 282,6 kJ/mol (21)
H, + O — H,O + 2¢ AH = - 247,8 kJ/mol (22)

Water Gas Shift (WGS):
CO + H,O« CO. + H, AH = - 41,5 kJ/mol (23)

Il opére a 849°C et 10 bars. Le méthane est reformé a I'intérieur du SOFC. Ce vaporeformage
nécessite une température de 750°C pour une conversion totale de CH4 (Eq. (24)).

Vaporeformage: CH,4+H,O < 3H, + CO AH = 206,28 kJ/mol (24)

Cette réaction endothermique refroidit la pile a combustible et absorbe 265 kW. Afin de
réaliser les réactions du SOFC, l’air est utilisé comme source d’O.. Il est envoyé en exces a une
température de 563,03°C et quitte la SOFC a 849°C. A cette température, l’air alimente une
turbine, produisant ainsi 146 kW. Les gaz produits dans la pile a combustible sont refroidis jusqu’a
390,15°C par les courants d’alimentation comme il a été mentionné auparavant. Ensuite, dans un
condenseur E108, I'eau est récupérée et stockée a 37,9°C et 9,52 bars. La Figure 25 illustre le
schéma du procédé de déstockage avec les conditions opératoires utilisées.
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Figure 25 : Flowsheet du mode de déstockage du procédé Bierschenk
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3.7. Cott de production du Substitut de Gaz Naturel (SNG) par une
installation Power To Gas

Reichert (Reichert, 2012) a évalué le cofit de production d’1t MWh de méthane en fonction du
prix d’électricité et des heures de production. L’installation considérée dans cette étude a une
capacité de 10 MW d’électricité. Le méthane, I’oxygene et la chaleur sont vendus respectivement a
des prix de 25 €/ MWh, 70 €/ MWh et 30 €/ MWh. Le CO, est livré gratuitement. La Figure 26
présente le cofit de production d’1 MWh de gaz pour différents prix d’électricité et heures de
fonctionnement. D’apres cette figure, pour un prix de biogaz de 81 €/ MWhpc; et de gaz naturel de
35 €/MWhpy, 'installation PTG devient rentable en fonctionnant plus de 4500 heures par an pour
des prix d’électricité inférieurs a 30 €/ MWhagectricité.

300€

e Specific cost of 1 MWh gas
in € for 1500 full load hours

250 €
/—3000
200¢€ / 4500
- / 6000
100€ ———— 7500
I /
Marginal Production cost of

s0€
% - — 1MWh gasin €

0€ i . ; - . i i i = Price upgraded Biogas

5 10 15 20 25 30 35 40 45 50 55
Price of IMWh electricity = === Price Natural Gas

-50€

Figure 26 : Cotit de production du méthane pour différents prix d’électricité et
heures de fonctionnement (Reichert, 2012)

(Benjaminsson, et al., 2013) présentent le cofit de production du méthane des procédés
Sunfire et Etogas fonctionnant en continue (8600 h/an) avec un prix d’électricité de 44 €/MWh. Le
CO, est acquis gratuitement et 'oxygene n’est pas valorisé. Afin de réduire le cotit de production,
une partie de la chaleur générée dans les postes d’électrolyse et de méthanation est utilisée et le
reste est vendu. Le prix de la vapeur est supposé étre le méme quelle que soit la température (27
€/MWh). A partir de ces contraintes, le cofit de production pour les deux procédés Sunfire et
Etogas est calculé (Voir Tableau 2). Comme Sunfire utilise a la fois des réacteurs de méthanation
isotherme et adiabatique, la température de la vapeur produite est supérieure (500°C) a celle du
réacteur catalytique isotherme de Etogas (350°C). Benjaminsson et al. démontrent que vendre la
vapeur permet un gain de 21,4 €/ MWh.

Sunfire Etogas

Capacité Nm3/h de CH, 300 600 125 250 625
Cofit de production

€/MWhear 149,7 126,2 156,2 133,69 126,2

Tableau 2 : Cotit de production des procédés Sunfire et Etogas pour différentes capacités

L’ADEME (Ademe, 2013) a évalué le coiit des installations de Power To Gas en fonction de
trois scénarios retenus. Le scénario « MDN (RTE Médian)» qui considere une augmentation
modérée de la consommation électrique francaise annuelle (+ 11 % par rapport a 2011), une
augmentation de la production EnR et une réduction faible de la puissance installée en nucléaire (-
10%). Le scénario «NMX (RTE Nouveau Mix)» prévoit une augmentation de l'efficacité énergétique
et donc une augmentation plus faible de la consommation par rapport a 2012 (+ 6 %), associée a
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une réduction plus importante de la puissance nucléaire (- 36 %) et une augmentation plus forte de
la production EnR (+ 670 % en puissance installée). Le scénario « ADM (ADEME)» suppose quant
a lui une réduction importante du parc nucléaire (- 49%), une pénétration d’EnR plus forte que les
deux autres scénarios et une réduction importante de la consommation (-15 %) par le biais d’'une
augmentation de l'efficacité énergétique.

Trois technologies ont été étudiées pour une installation de 10 MWe: la production
d’hydrogéne par électrolyse alcaline ou PEM et la méthanation de CO.. Dans cette évaluation,
l'oxygéne et la chaleur ne sont pas valorisés, le CO, est considéré comme étant disponible, gratuit et
purifié et les gaz sont vendus a 65 €/ MWhpcr. Le cotit de production d’'une installation PTG pour
des heures de production plus importantes (scénario ADM) est 200 €/ MWhypcr. La Figure 27
présente la répartition des cofits pour chaque technologie en fonction des scénarios. Pour les trois
technologies, le CAPEX représente la part la plus conséquente dans le cotit de I'installation.

800 4000
700 | 3500
600 3000
p— mmmm Poste Injection
5 500 - 2500
£ - CSPE
g 400 2000 £ Taxes
S
¥ 300 1500 m Turpe

. |
200 _= ' s ’ ] 1000 mmmm Maintenance
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0 . . 0 . [nvestissement initial
NMX | ADM

MDN | NMX | ADM | MDN | NMX | ADM | MDN heures de production

Production d'hydrogéne | Production d'hydrogéne | Production de méthane
par électrolyse PEM par électrolyse alcaline |par conversion catalytique
directe du CO2

Figure 27 : Répartition des cofits pour chaque technologie en fonction des scénarios retenus
(Ademe, 2013)

Une autre étude plus récente et plus compléte de TADEME (Ademe, 2014) présente les cofits
de production actuels et prévisionnels en prenant en compte la valorisation des co-produits a savoir
la chaleur et I'O,. Différents cas sont étudiés en fonction de la source de CO., du procédé de
production du méthane (catalytique ou biologique), de la technologie de production de H. et de la
finalité du gaz produit (Transport ou distribution). Les résultats présentés ici sont par rapport a la
production du méthane dans un réacteur catalytique alimenté par le CO, issue du biogaz brut et de
I'’hydrogene produit par I’électrolyse alcaline, PEM et SOEC. Ce cas d’étude a été choisi car il est le
seul qui traite les trois technologies de production de ’hydrogene. La Figure 28 présente le cotit de
production avec et sans valorisation des co-produits. L’installation PTG a base de I’alcalin a un cofit
de production inférieur a celui des deux autres technologies. En revanche, a ’horizon de 2050,
I’écart entre le cofit de production de PTG de chaque type d’électrolyse sera réduit en raison de
Pamélioration du rendement d’électrolyse. La valorisation des co-produits peut apporter jusqu’a 24
€/MWhpcs permettant ainsi de baisser les cofits actuels de 9% conformément aux résultats de
(Benjaminsson, et al., 2013).
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Figure 28: Cofit de production avec et sans valorisation des co-produits en fonction des années

De Saint Jean (De Saint Jean, 2014) a évalué le cofit actualisé de SNG et de 1’électricité
produits par un procédé réversible Power To gas / Gas To Power a base de SOEC/SOFC.
L’installation PTG considérée a une puissance de 725 kWopcs et prend en compte la dégradation des
empilements de SOEC expérimentalement observée et le cotit des unités de purification pour une
durée de fonctionnement de 4500 h/an. Le cofit actualisé est de 494 €/MWhpcs pour un scénario
actuel (Avecla dégradation et 'dge maximal d’empilement d’1 an) et 304 €/MWhpcs pour un
scénario prospectif idéal (Sans dégradation et I'dge maximal d’empilement de 30 ans). En
considérant la réversibilité de ce procédé et par conséquent leffet de lalternance de
fonctionnement des empilements entre les modes électrolyse et pile a combustible, le cofit de SNG
produit augmente de 9% pour le scénario actuel, soit 537 €/ MWhpcs. Concernant le procédé Gas To
Power, le coiit actualisé de production d’électricité est de 1085 €/MWhpcs pour le scénario actuel et
800 €/MWhpcs pour le scénario prospectif idéal.

En outre, 'augmentation de la capacité de I'installation permet d’augmenter le gain sur le cofit
actualisé atteignant jusqu’a 47% du cotit pour le scénario actuel. La Figure 29 montre la répartition
du cotit de production de SNG et d’électricité de linstallation réversible. Le scénario risqué
considére une dégradation des cellules trés importante et un age maximal d’empilement d’'un an. Il
apparait d’apres la Figure 29 que le scénario risqué et celui actuel ont la méme répartition avec 50%
d’investissement, 32% d’opération et maintenance (O&M), 13% de consommation énergétique et
5% pour le remplacement des empilements.

O&M (hors
' O&M (hors O&M (hors
d:;:?:e;r) énergie el énergie et
qzi electrolyseur) electrolyseur)
E 33% 38%

Remp Rempl,

(a) Scénario risqué, (b) Scénario actuel, (c) Scénario prospectif idéal,
CAsne = 541 €/MWhpcs, CAsneg = 537 €/MWhpcs, CAsne = 396 €/ MWhpcs,
CAq = 1079 €/MWhac. CAq = 1085 €/MWhac. CA. = 800 €/MWhac.

Figure 29 : Répartition du cofit de production de SNG et d’électricité de I'installation réversible PTG et GTP
(De Saint Jean, 2014)
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4. Conclusion

Face au contexte environnemental, économique et politique actuel, il est primordiale de
renforcer le réseau électrique notamment 1’équilibre offre /demande et d’intégrer les énergies
renouvelables intermittentes dans le mix énergétique. L'une des solutions et des enjeux clés de la
transition énergétique, est la conversion de surplus d’électricité provenant d’une source d’énergie
renouvelable ou 'excédentaire du réseau électrique pendant les heures creuses en un autre vecteur
énergétique. Les technologies de stockage de 1'énergie se déclinent selon quatre catégories:
mécanique (stockage par hydo-pompage (HPS), stockage par air comprimé (CAES), volants
d'inertie), électrochimique et électrostatique (batteries, condensateurs, superconducteurs),
thermique (chaleur sensible ou chaleur latente) et thermochimique (hydrogene, méthanation). Les
technologies de stockage mécanique (HPS, CAES) sont déja matures et opérationnelles, par contre
les moyens de stockage thermochimique éventuellement sous forme d’hydrogéne ou du méthane
qui permettent un stockage a long terme ou saisonnier sont en cours de développement. Le concept
Power-to-Gas semble pouvoir changer la donne et augmenter considérablement l'intérét des
conversions énergétiques particulierement dans le secteur des transports ou le gaz est un tres bon
substitut aux produits pétroliers. Il existe un large éventail d’utilisations possibles du gaz produit
telles que la chaleur (chauffage résidentiel/tertiaire ou industriel, eau chaude sanitaire...) matiére
premiere de l'industrie chimique et mobilité via des véhicules a moteurs a explosion classiques
(essence ou Diesel) adaptés pour fonctionner au méthane (Gaz Naturel Véhicule, GNV).

Dans cette perspective, la réaction de méthanation représente une étape supplémentaire
permettant de faire réagir I’hydrogéne avec des atomes de carbone issus de dioxyde de carbone
(CO2) ou de monoxyde de carbone (CO) pour former du méthane de synthése (CH4) injectable
dans le réseau du gaz naturel. Il existe de nombreuses sources de dioxyde de carbone possibles :
récupération du CO2 apreés purification de biogaz ou de syngas (gazéification de biomasse), captage
du CO2 des émissions industrielles (procédés cimentiers, pétrochimiques, mais aussi tous les
équipements de combustion) et des émissions liées a la production d’électricité.

Le stockage de l’électricité sous forme de substitut du gaz naturel n’est pas déployé
commercialement. Seule une installation pilote en Allemagne (procédé Etogas) avec une puissance
de 6,3 MW et une efficacité de 60 % est actuellement en fonctionnement. Cette installation utilise
un électrolyseur alcalin pour assurer la conversion et a un cofit de production de 156,2 €/ MWhpc;
(pour une capacité de 125 Nm3/h de CH,). L’augmentation de la capacité de production permet de
réduire le coft. Par ailleurs, le systeme de stockage sous forme de méthane de synthése suscite
beaucoup d’attention et de recherches avec des technologies prometteuses telles que 1’électrolyseur
a haute température (SOEC) (procédé Sunfire) ou encore le co-électrolyseur a haute température
réversible (procédé Bierschenk). Certains parametres dans les procédés développés sont a
optimiser afin d’améliorer l'efficacité globale du systéme. Cette derniére dépend de l'efficacité de
I’électrolyseur, des pertes liées a la compression et au pompage et des demandes en énergie
thermique en mode électrolyse. En effet, bien que lefficacité de la co-électrolyse soit tres
intéressante a haute pression comme il a été reporté dans le procédé Bierschenk, les pertes liées a la
compression et au pompage deviennent significatives. De plus, en opérant a une tension inférieure
au thermoneutre, une chaleur supplémentaire doit étre fournie au courant d’alimentation lors de
I’électrolyse. Par conséquent, les pertes de rendement associées a cette nécessité sont inévitables. Il
sera donc judicieux d’optimiser la consommation énergétique et la tension opératoire afin de
réduire la quantité de chaleur a fournir tout en maintenant une bonne efficacité.

D’apres I'état de l’'art faisant l'objet de cette partie qui couvre les aspects technologiques et
économiques des procédés de stockage de I’électricité et principalement le Power To Gas, plusieurs
limitations ont été identifiées. Il a été mis en évidence qu’aucune simulation globale et conséquente
d’un procédé PTG a base d'un co-électrolyseur réversible n’a été reportée dans la littérature. Les
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procédés développés ou en cours de développement ont recours a I’électrolyse de ’eau ou de la
vapeur d’eau. Le seul travail utilisant la co-électrolyse de la vapeur d’eau et du CO2 présente des
simulations réalisées uniquement en régime stationnaire en utilisant des modéles
thermodynamiques et les résultats sont sommaires. De plus, les unités de purification du gaz
produit ne sont pas prises en compte. Concernant le Gas To Power, I’électricité est restituée en
utilisant le procédé mature et opérationnel « le cycle combiné au gaz naturel ». La réversibilité ou
l'utilisation de la pile & combustible précédée par le reformage du gaz naturel n’a pas été étudiée.
Cette thése permettra de s’affranchir a ces limitations en proposant un procédé réversible de
référence détaillée PTG/GTP couplé avec le réseau du gaz naturel et de développer des outils qui
permettront des simulations en régime stationnaire et dynamique afin d’évaluer énergétiquement
la faisabilité de ce procédé. Cette étude servira de base pour alimenter des travaux ultérieurs
concernant le développement d’une unité pilote et d'un modele économique.
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Modélisation des principaux
composants du procédé réversible
Power To Gas/Gas To Power

1. Introduction

Le but de ce chapitre est de développer des modeles prédictifs des réponses en régime
stationnaire des grands composants des procédés Power To Gas et Gas To Power. La revue
bibliographique des procédés Power To Gas, aujourdhui en cours d’utilisation ou de
développement, nous a permis d’identifier les unités élémentaires nécessaires qui sont:
I’électrolyse de I'eau ou de la vapeur d’eau et la production du méthane par hydrogénation de CO2
ou de CO. La technologie retenue dans notre étude est la co-électrolyse a haute température de la
vapeur d’eau et du CO2 en utilisant des cellules a oxydes solides pour produire le gaz de synthese
qui est un mélange de H2 et CO. La méthanation sera réalisée en faisant réagir ce gaz de synthese.
Du fait des fortes spécifications sur la qualité du gaz a injecter dans le réseau du gaz naturel, le
procédé PTG requiert des unités de purification a savoir le captage de CO2 et le séchage du gaz
produit. Compte tenue de la réversibilité du procédé PTG, le processus sera inversé en
convertissant le méthane en gaz de synthése qui alimentera la pile & combustible a haute
température pour produire le CO2 et la vapeur d’eau et éventuellement 1’électricité. Pour ce faire, le
Gas To Power fait appel a une unité de reformage du méthane. La technologie retenue est le tri-
reformage qui est une combinaison entre le vaporeformage, le reformage a sec et 'oxydation du
méthane. Cette opération a été choisie pour deux raisons. La premiere est la synergie des réactions
exothermiques et endothermiques ce qui permet de compenser le besoin en chaleur des réactions
de vaporeformage et de reformage a sec par I'exothermicité de la réaction de l'oxydation du
méthane. La deuxiéme raison est la valorisation du CO2 et de I'oxygéne produit pendant le stockage
de I'électricité.

Chaque modéle sera accompagné dun état de l'art pour situer la maturité et Détat
d’avancement de la technologie choisie et d'une description du fonctionnement et des verrous
technologiques. Ensuite, une description détaillée des modeles sera fournie. La validation sera
réalisée en comparant nos résultats avec les résultats expérimentaux issus de la littérature ou les
données industrielles si la technologie est a 1’échelle commerciale. Ces modéles doivent nous
renseigner sur la composition, la température et la pression dans les flux des procédés et permettre
un dimensionnement dans une premiére approche des grands composants. Le logiciel qui sera
utilisé est Aspen plus.

Présentation du logiciel Aspen plus

Aspen plus est un outil de modélisation des processus pour la conception, suivi de la
performance, 1'optimisation et la planification d'entreprise. Il peut étre utilisé pour modéliser des
procédés de la chimie organique et minérale, de la grande synthese a la chimie fine, de la
pétrochimie, de la liquéfaction du charbon, de la gazéification du charbon, du traitement des roches
bitumineuses, de 'agro-alimentaire, de traitement des minéraux et de la biotechnologie. Aspen plus
est développé autour d’une architecture séquentielle-modulaire. Ce logiciel permet une
optimisation paramétrique et une évaluation des cofits et de la rentabilité (ce qui inclut des calculs
de dimensionnement des appareils). Une opération unitaire est représentée par un sous-
programme auquel on fournit les variables des débits d’entrée et les parametres de fonctionnement,
et qui renvoie les variables des débits de sortie. Un débit est représenté par un vecteur contenant,
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les débits partiels de chaque constituant, la pression, la température, I'enthalpie massique, la
fraction de vapeur et celle de liquide, I’entropie massique, et la masse volumique.

Les propriétés physiques (thermodynamiques et propriétés de transport) sont nécessaires au
cours d'une simulation pour le calcul des opérations unitaires et pour le dimensionnement. Un
systeme de calcul donne les propriétés physiques comme fonctions des variables d’état
(température, pression, composition) en utilisant des parametres stockés dans des bases de
données. Aspen plus fournit un grand nombre de méthodes de calculs pour ces propriétés
physiques qui sont directement utilisées par les modeéles d’opérations unitaires.

2. Unité de co-électrolyse a haute température réversible

2.1.Principe de fonctionnement
La cellule & électrolyte d’oxyde solide réversible (RSOC) est une cellule électrochimique
composée de deux électrodes poreuses séparées par un électrolyte solide. Cette cellule permet de
convertir I'énergie électrique en énergie chimique (électrolyse) ou l'inverse (pile a combustible)
selon son mode de fonctionnement. Les électrodes sont le siége des réactions d’oxydoréduction et
permettent la conduction des électrons. L’électrolyte est, quant a lui, un isolant électronique et un
bon conducteur ionique : il permet la conduction des ions O2- entre les deux électrodes.

En mode pile a combustible (SOFC), I’électrode négative est alimentée par le combustible, et
celle positive est alimentée par 'oxydant tel que l'air créant ainsi une différence de potentiel
(tension) tout au long de la cellule. Des réactions et des transports ioniques sont mis en jeu dans les
électrodes produisant I’électricité, la vapeur d’eau et le CO, (Figure 30). En mode co-électrolyse
(SOEC), la vapeur d’eau et le CO, alimente Iélectrode négative. Dans I'autre électrode, aucun réactif
n’est nécessaire mais un gaz de balayage par I'air ou 'oxygene est souvent fourni. Une tension est
appliquée a travers la cellule permettant la réduction de H.O et de CO, en libérant un atome
d’oxygéne. Ce dernier est transporté a travers I'électrolyte a I’électrode positive pour former la
molécule d’oxygeéne. En plus des réactions d’oxydoréduction, il y a la réaction de gaz a eau (WGS)
qui est mise en jeu et qui a un impact assez important sur la production de H,, CO en mode
électrolyse et H.O, CO, en mode pile a combustible. La Figure 30 décrit le principe de
fonctionnement du RSOC.

La cellule illustrée dans la Figure 30 est a géométrie plane. Il existe d’autres types de
géométrie telle quela géométrie tubulaire ou plus récemment la géométrie monolithique. Les
cellules sont empilées par alternance de tri-couche électrode positive-électrolyte-électrode négative.
Cette disposition a I'avantage de moins encombrer et d’offrir une meilleure puissance spécifique
volumique. Le matériau utilisé est conventionnel. Il a une stabilité acceptable (1000 heures) a des
pressions inférieures a 10 bar et des températures comprises entres 700 et 800°C (Bierschenk, et
al., 2011).

- Electrode positive : est a base de manganite de lanthane dopé au strontium (LSM). Ce
manganite est mélangé a du zirconium dopé a l'yttrium (YSZ) ;

- Electrolyte : Il est solide et a base de zircone dopée a l'oxyde d’yttrium (YSZ) poreux
sélective aux ions O2-;

- Electrode négative : est  base d'un mélange de nickel et de zirconium stabilisé a I'yttrium
(Ni/YSZ).
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Electrode poreuse positive (Anode en mode électrolyse)
20-—- Oy t4de

Electrolyte

Electrode poreuse négative (Cathode en mode électrolyse)
H0+2e —»Hy+ 0>

CO;+2e— CO+0O-

CO2 + Hy —» CO+H,0 (RWGS)

2H,0 + électricité — 2H + O;
2CO0; + électricité = 2CO + O,

Electrode poreuse positive (Cathode en mode pile i combustible)
Oy +4e— 20-

Electrolyte

Electrode poreuse négative (Anode enmode pile & combustible)
H;+ 0~ H0+2e

CO+02= COz+2e

CO+H,0 — CO; + Hy (WGS)

2H, + O; = 2H,0 + électricité
2C0O + O; —+ 2C0O; + électricité

Figure 30: La cellule a électrolyte d’oxyde solide réversibe (RSOC) opérant en mode co-€électrolyse et pile a combustible
2.2, Considérations thermodynamiques

Le potentiel réversible de la cellule, E.., est la tension mesurée a circuit ouvert (OCV)
correspondant a un courant nul. Il est défini par la composition des gaz a I’équilibre et la

thermodynamique selon ’équation de Nernst (25).

o RT .  Tp] (25)
Eiev=E° - oF ln(_{ﬁ)
ijj
o 2 (26)
nF

Pi et P; sont les pressions partielles des réactifs et des produits respectivement. v; et v; sont
les coefficients steechiométriques des réactifs i et des produit j. R, la constante des gaz parfaits, F

est la constante de Faraday et T est la température opératoire. AG est ’énergie libre de Gibbs de la
réaction.

A 25°C, E° = 1,23 Vet a 850°C, E° = 0,96. La Figure 31 présente 1’évolution de I’enthalpie et de
I'enthalpie libre des réactions de réduction de H,O et de CO. en fonction de la température.

Un autre parameétre thermodynamique utile est le potentiel thermoneutre, il est défini par

I’équation (27). Il correspond a un fonctionnement autotherme ot la chaleur nécessaire pour la co-
électrolyse est apportée par 'ensemble des irréversibilités intervenant dans la cellule.
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Figure 31: ’évolution de I'enthalpie et de I’enthalpie libre des réactions de réduction de H-O et de
CO: en fonction de la température (Graves, 2010)

A 800°C, pour I’électrolyse de CO,, Em = 1,46 V et pour la vapeur d’eau, Em, = 1,29 V. En
général le potentiel thermoneutre de la réaction électrochimique globale est a un voltage proche de
la moyenne pondérée des valeurs des thermoneutres des gaz purs. On a ainsi en premiere
approximation (Eq. (28)).

Ethermoneutre ~ (.yH2 + yHZO) X 1729 + (yCO + yCOZ) X 1’46 (28)

Il existe trois types de fonctionnement de la cellule en fonction de la tension appliquée:

- Quand la tension appliquée V est inférieure a Eg: Un apport de la chaleur est nécessaire
car les irréversibilités ne compensent pas I'endothermicité de la réaction ;

- QuandV = Ey, : La chaleur nécessaire est compensée par les irréversibilités;

- Quand V> Eu : I1 y a un surplus de chaleur et les cellules doivent étre refroidies.

2.3. Modélisation et validation du co-électrolyseur a haute température

2.3.1. Objectif et domaine d’utilisation du modele

Le modeéle du co-électrolyseur est réalisé en collaboration avec le CEA-Liten dans le cadre
du projet DEMETER. Il s’agit d'un modéle inspiré de celui de (O'Brien, et al., 2007) qui visualise le
fonctionnement du co-électrolyseur alimenté par un mélange gazeux composé de CO., H.O, H. et
CO et qui permet de prédire la réponse du SOEC avec un temps de calcul rapide. Il est donc
possible de I'implémenter dans l’environnement Aspen plus avec les autres équipements du
procédé afin de faire une simulation énergétique et fluidique globale. Il fournit dans ce cadre la
tension opératoire d’électrolyse pour un écart de température entrée/sortie donnée (AT), la
composition du flux gazeux a la sortie, la densité de courant, la puissance électrique et le nombre de
cellule. Le co-électrolyseur est représenté par un stack composé de N cellules de méme surface S. La
cathode (électrode négative) est alimentée par un flux composé principalement de CO. et de H.O,
avec un faible pourcentage d’hydrogéne (et/ou de CO) alors que 'anode (I’électrode positive) est

46



2. Unité de co-électrolyse a haute température réversible

alimentée par l'air ou l'oxygene pur. Ces deux flux gazeux arrivent a une température T1 et une
pression P constante et ressortent a la température T2. Le domaine de fonctionnement du modéle
ne prend pas en compte la production du méthane ou d’autres hydrocarbures ainsi que le dépot de
carbone. Les hypothéses retenues sont :

- Laréaction WGS est instantanée et a '’équilibre ;

- La température et la pression de fonctionnement sont : T > 800°C et P < 10 bar car dans
ces conditions, les quantités de méthane et de carbone produites a I'équilibre sont
négligeables (Bierschenk, et al., 2011);

- Les cellules se comportent toutes de maniére identique, notamment en termes de profil de
température et de matiere, ainsi que de tension ;

- L’ASR (Résistance de surface spécifique) de la cellule est en fonction de la température.
2.3.2. Description du modele
Composition du flux gazeux a circuit ouvert (en ’absence de courant)

La réaction de WGS intervient dans la co-électrolyse en utilisant la cathode (Ni-YSZ) comme
catalyseur. En I'absence de courant (a circuit ouvert (OCV)), les fractions molaires dans la cathode
sont imposées par ’équilibre de la réaction de WGS. Le débit molaire total étant constant, les
fractions molaires peuvent étre calculées a partir des fractions molaires du mélange gazeux a
I'entrée du co-électrolyseur a T, et la constante d’équilibre de la réaction WGS. Ces fractions
molaires sont notés y,, i représente le composant gazeux H,, CO, CO, et H,O. Les bilans de matiere
sur les especes hydrogénées, carbonées et oxygénées nous fournissent trois équations de
conservation de matiére sur le carbone, I'hydrogene et 'oxygene (Equations (29), (30) et (31)).

Yo.co ¥ Yoco, = Vico T Vico, (29)
Yo, ¥ Yomo = Vi, ¥ Yimo (30)
Yo.co T 2y0,002 + Yo.u,0 = Yicot 23’1,002 + Vim0 (31)

La constante d’équilibre de la réaction WGS est donnée par:

Yico, V1 u, (32)

Kequ.WGS (Ti ) =

1,coV1,H,0

La résolution de ce systéme de 4 équations a 4 inconnues nous fournit les valeurs des
fractions molaires y,; dans le co-électrolyseur a sa température d’entrée, en 'absence de courant. A

partir de ces valeurs, la tension a intensité d’électrolyse nulle, ou tension dite de Nernst est
calculable a partir de la réaction d’électrolyse de la vapeur d’eau ou de CO2 en CO, ces deux

tensions étant égales car liées par ’équilibre du WGS.
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o -1/2 0 -1/2
% _ _AGf,HZO/HZ (1) —Eln YiH20 (P] _ _AG];COZ/C(J (1) —Eln Yicoz [Pj (33)
o 2F 2F yl,szll,/ozz P 2F 2F yI,COyll,/()ZZ P,

Composition du flux gazeux en mode co-électrolyse

En mode co-électrolyse, 'oxygene est libéré par des réactions de réduction de H.O et CO, et
il est transféré dans le compartiment anodique au travers de I'électrolyte. La quantité d’oxygene
transférée par seconde est reliée au courant d’électrolyse (I) et au nombre d’électron transféré
(Dans la co-€électrolyse, il y a 4 électrons).

N — (34)
o, transférrée AF

Le bilan sur 'oxygéne a la cathode est modifié par ce transfert et s’écrit alors :

o,transférré
Yoco t 2}’o,coz +You,0 =Yicot 2}’1,co2 +Yinot 2— (35)
tot,cathode
O Nioy, cathode €st le débit molaire total a la cathode qui est constant.
I
Yoco T 2YO,c02 T Yomo =Yicot 2}’1,c02 TYino T 2FN (36)

tot,cath

A partir de la nouvelle équation de conservation de I'oxygéne (Eq. (35)) et les équations (29) -
(31) ainsi que la constante d’équilibre calculées a la température opératoire, les fractions y.; des gaz
a la cathode du co-électrolyseur en fonctionnement, peuvent étre calculées a partir des y;. La
tension opératoire de chacune des cellules du co-électrolyseur peut étre décrite par I'équation (37).

V,, = Vx +ASR(T) xJ (37)

J est la densité de courant (A/m2) traversant la cellule et 'ASR est la résistance
superficielle de la cellule (ohm.cm?2). Cette derniere est une grandeur propre a la cellule basée sur
des données empiriques, selon le type de géométrie et les matériaux utilisés pour sa conception.
Elle globalise I'ensemble des irréversibilités des processus accompagnant la réaction
électrochimique d’électrolyse coté cathode et anode. Cest une fonction de la température, la
pression et les fractions molaires des constituants des gaz a la cathode et a ’'anode. Elle est estimée
a partir des données expérimentales et déterminée en fonction de la température (Eq. (38)). Dans
ce modele, seule la dépendance vis-a-vis de la température est prise en compte, 'ASR est une
moyenne simple des résultats obtenus dans la littérature avec ASRy00k fixe de 0,5 Q.cm?2.
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ASR = ASR(1-1100K) - 0,463+3,973x1075 x exp (% (38)

En outre, pour prendre en compte 1’évolution des fractions molaires des réactifs et des
produits, une correction de la tension Vy est introduite en prenant sa moyenne entre ’entrée et la

sortie de la cellule. Il est a souligner que la valeur de cette tension ( I/_'N ) n’est plus celle en I'absence

d’électrolyse. Elle dépend de T,, la température du gaz en sortie de cellule.

— 1 Ty (Y20, (Y2u, 1 - yH - YCO (39)
V, = AG o (T) + RTIn| — 22 ldy  dy, dT
Y 2F(T, - T1)(Y2,o2 ~Yi0, )(3’2,1—12 - Yl,HZ) J.TZ LI-O: J.Ym: [ b0 [ szgi e

Bilan d’énergie sur la cellule

Afin de fermer le systéme d’équations du modéle, le bilan d’énergie entrée-sortie sur le
systéme défini par la cellule élémentaire de I'empilement est utilisé. Le travail électrique et la
chaleur échangés entre la cellule et 'extérieur (hors circuit gaz) est égal a la différence de flux
enthalpie des gaz entrant et sortant de la cellule. Cette derniere se compose de ’enthalpie sensible (

H,(T,)—H}) et enthalpie de formation ( AH? ) des corps les constituant.

Q.+ W, = XN, [a° + H(T) 1 |- N, [are v (1) - (40)

Le principe général du modele est d’initialiser la tension opératoire puis de calculer par
itérations successives la température de sortie correspondante. La méthode utilisée ici est celle de
Newton-Raphson qui est a la fois simple d’utilisation et relativement rapide a converger. La
température en sortie dépend directement du voltage. Ce calcul est effectué par tranches afin de
pouvoir estimer 'intégrale de la tension de Nernst utilisée dans le modele (Eq. (39)), qui varie avec

la composition et la température du gaz.

2.3.3. Implémentation du modele du co-électrolyseur sous Aspen plus

L’objet « électrolyseur » n’existe pas sur le logiciel Aspen plus, il a fallu donc l'intégrer en
utilisant le modéle réalisé sous VBA. Grace a un module appelé « User model », Aspen plus permet
d’intégrer un équipement a son environnement. Il existe deux méthodes d’'implémentation: interne
ou externe. Dans 'implémentation interne, il faut développer le modele en utilisant directement le
langage FORTRAN. La deuxiéme méthode est basée sur la connexion entre Excel et Aspen plus en
utilisant une subroutine FORTRAN. C’est cette méthode qui a été utilisée dans ce présent travail. Le
sous-programme d'interface (subroutine FORTRAN) transmet les données de flux d'alimentation
d’Aspen Plus a Excel et il transmet les données de flux des produits d’Excel a Aspen Plus. En
personnalisant le sous-programme (Subroutine FORTRAN) dont une Template existe déja sous
Aspen plus, les données transmises en particulier les unités et les noms des courants peuvent étre
contrdlées et manipulées avant et apres son traitement avec VBA d’Excel. La Figure 32 décrit ce
processus.
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Subroutine sous FORTRAN
pr—— Conversion des unités de SI en MET et
Envoyer les données a précision des noms des courants pour Excel Transférer les données
Excel en MET et les T (débit, température,
placer dans les cellules pression, fractions

appropriées molaires en ST)
\ 4

F Y

Macros Excel Aspen plus
Faire les calculs en utilisant le modéle Afficher les résultats et calculer les
développé sous VBA enthalpies des flux d’entrée et de sortie

r

Transférer les résultats calculés Transférer les résultats a
avec VBA (en MET) Aspen plus en SI

Figure 32: Connexion entre Aspen plus et Excel pour une implémentation externe

Pour implémenter le co-électrolyseur sous Aspen plus, il a fallu ajouter des fonctions
programmées avec VBA afin d’assurer la communication entre Excel et FORTRAN. Ces fonctions
s’appellent les « Aspen Hooks » :

- StartIteration: Appelée au début de chaque itération du modéle (avant les calculs) ;

- AspenCalculate: Appelée pour faire les calculs a partir des données envoyées par Aspen
plus. Le code VBA est appelé ici ;

- AspenEndlteration: Appelée a la fin de chaque itération du modele (apres les calculs). Elle
permet aussi de sauvegarder les résultats ;

- AspenEndRun: Appelée quand Aspen Plus termine son traitement. Elle permet aussi
d’afficher un commentaire prévu par le modele ;

- ahtest: Appelée pour vérifier s’il y a des erreurs et si les données d’entrée et de sortie sont
bien placées dans les cellules appropriées.

2.3.4. Validation du modéle du co-électrolyseur

Pour valider ce modele, les résultats de la simulation ont été comparés avec ceux
expérimentaux réalisés par (Stoots, et al., 2009) (voir Tableau 4). Les conditions opératoires pour
un stack de 10 cellules avec une surface active de 2,5 cm2 par cellule sont présentées dans le
Tableau 3.

Température | Débit volumique (sccm) Composition molaire (mol%)
opératoire
(°C) H. CO- N H- CO- N: H-0
Expérience 1 800 497 756 3010 6,7 10,1 40,2 43
Expérience 2 828 497 605 3011 10,2 12,4 61,9 15,5
Expérience 3 828 497 756 3513 7,3 11,2 52 29,5

Tableau 3 : Conditions opératoires pour la validation du modéle oD de co-électrolyse
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Expérience 1 Expérience 2 Expérience 3
Résultats Résultats Résultats Résultats Résultats Résultats
s de notre Y de notre Y de notre
experimentaux \ experimentaux \ experimentaux \
modéle modéle modele
Tension
thermoneutre par 1,3017 1,3028 1,3447 1,3501 1,3265 1,3219
cellule (V)
Composition H- 0,11 0,107 0,09 0,098 0,09 0,095
(Dry basis)
pour un CO 0,025 0,021 0,05 0,049 0,034 0,030
courant (I) =
L7A CO: 0,16 0,150 0,11 0,101 0,14 0,131

Tableau 4 : Validation du modéle du co-électrolyseur avec les résultats expérimentaux réalisés
par (Stoots, et al., 2009)

D’apres le Tableau 4 nous pouvons constater que les résultats de la simulation sont en
concordance avec les résultats expérimentaux. La validation peut étre considérée concluante.

3. Unité de méthanation

3.1.Apercu des procédés existants de méthanation

La méthanation est une réaction catalytique hétérogene. Elle a deux principales utilisations
industrielles : Elimination des traces de CO dans les gaz riches en CO (production de
lammoniaque) et la conversion du gaz de synthése en méthane (Khorsan, et al., 2007) (Shin-Kun,
et al., 2012). Cette réaction a été réalisée sur divers catalyseurs Ru, Rh Pt, Fe et Co (Watson, 1980).
Mais le Nickel reste le catalyseur le plus pertinent compte tenu de son bas prix, sa sélectivité et son
activité tres intéressantes. Dans la réaction de methanation par hydrogénation de CO, trois
réactions sont mise en jeu :

Méthanation: 3H2+ CO« CH4 + H20 AH = -206,4 kJ/mol (41)
Water Gas Shift (WGS): CO + H20+< Hz2 + CO2 AH = - 41,5 kJ/mol (42)
Réaction de Boudouard: 2CO« C+ CO2 AH = -172,54 kJ/mol (43)

Si la steechiométrie de H,/CO est au moins égale a 3 le monoxyde de carbone réagit avec
I'’hydrogene pour produire le méthane et la vapeur d’eau. Cependant une alimentation avec un
rapport H,/CO < a 3 cause une faible conversion ainsi qu'une faible duré de vie du catalyseur. Le
principal probléme de la méthanation est sa forte exothermicité et donc les réacteurs a lit fixe
conventionnels ne sont pas en mesure d’assurer la sécurité. Ainsi le déploiement commercial de ce
procédé est limité. Il existe deux unités pilotes; une en Afrique de sud congue par Lurgi et Sasol et
Pautre en Australie concue par Lurgi et El paso (Sudiro et Alberto, 2010). En se basant sur les
résultats de Lurgi et Sasol, une unité commerciale a été développée aux états unis (Nord Dakota) en
1984 produisant 1,53 billion Nm3/an (GPGP, 2006). L'unité de méthanation du procédé Lurgi est
composée de deux réacteurs adiabatiques avec recyclage partiel sur le premier réacteur et
refroidissement intermédiaire. Les catalyseurs utilisés sont a base de Nickel sur Al,Os.

Une autre unité pilote en démonstration (Tremp: Topsoe's Recycle Energy-efficient
Methanation Process) avec une production de 2000 m3/h a été développée par le laboratoire
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Haldor Topsoe en 2009. Elle utilise un catalyseur monolithique a base de Nickel sur un support
stabilisé réfractaire (MCR-2X) qui résiste a la température (jusqu'a 700°C) (Kopyscinski, 2010).
Cette technologie permet de récupérer la vapeur d’eau surchauffée a haute pression et 'envoyer
directement vers une turbine a vapeur pour la production de I’électricité. La méthanation se
déroule dans des réacteurs adiabatiques et un faible ratio de recyclage est utilisé pour assurer le
contréle de la température. Aucune installation industrielle n’a été développée a cause des
problémes politiques et le prix d’énergie. Mais actuellement ce projet a été repris pour une
industrialisation (Topsoe), (Jensen, et al., 2011).

Il existe un autre procédé en Scotland en démonstration (Westfield Coal Gasification plant)
qui permet de produire 59 millions Nm3/j. Il utilise des étages de réacteurs adiabatiques avec
recyclage. Un autre type de procédé (HICOM) se basant sur 'addition de la vapeur d’eau a été
développé par British Gas Corporation afin de limiter I’exothermicité de la réaction (Kopyscinski,
2010). L’ajout de la vapeur d’eau permet d’abaisser la température dans le méthaneur et de
diminuer la désactivation du catalyseur. Le procédé Linde (Allemagne (1970)) utilise un réacteur
isotherme a lit fixe. Dans ce réacteur des tubes sont intégrés dans un lit catalytique produisant de la
vapeur, une partie de cette derniére est ajoutée au flux d’entrée afin d’éviter le dépdt de coke
(Sudiro et Alberto, 2010).

Tous ces procédés utilisent des réacteurs a lits fixes avec un recyclage ou en ajoutant de la
vapeur d’eau afin de limiter I'exothermicité de la réaction. Néanmoins, il y a une autre stratégie
pour éviter I'emballement thermique qui est l'utilisation d'un réacteur a lit fluidisé. Cette
technologie a été développée aux USA par Bituminous Coal Research Inc. au cours du projet Bi-Gas
et en Suisse par I'Institut Paul Scherrer. Des essais expérimentaux d'environ 2200h ont été
effectués sur le réacteur a lit fluidisé et permettent d’obtenir des conversions de CO comprises entre
70 et 95% (Sudiro, et al., 2009).

3.2. Modélisation et validation du réacteur de méthanation

Le réacteur de méthanation est modélisé par un réacteur a écoulement piston (PFR) dans des
conditions stationnaires. Les transferts de masse et de chaleur dans la direction axiale sont
supposés négligeables. Les expressions cinétiques des réactions mises en jeu dans le réacteur sont
prises en compte. Le modeéle est basé sur la cinétique développée par Kopyscinski (Kopyscinski,
2010) sur un catalyseur commercial Ni/Al,O5 (Ni/Al,O5 a 50 w%, surface spécifique BET = 183 m?2
/ g) dans un réacteur a lit fixe. Les pressions sont en bar et les températures sont en K. Les
expressions cinétiques intégrées sous Aspen Plus pour les réactions de méthanation et WGS sont
présentées par les équations (44) et (45).

Le modele thermodynamique choisi est le RKSMHV2. La méthode RKSMHV2 est basée sur
I’équation d’état Redlich - Kwong - Soave avec les regles du mélange modifiées de Huron-Vidal. Ce
modele est utilisé pour les mélanges de composés non polaires et polaires, en combinaison avec les
gaz légers. Toutes les valeurs des parameétres binaires d'interaction nécessaires pour ce modéle sont
disponibles dans la base de données d’Aspen Plus™. (Voir 'annexe B pour plus de détail sur le
modéle thermodynamique).

Pour la réaction de méthanation (Eq.(41)):

k; . Ke. PS5 . PR (mol/kgcat.s) (44)

2
B -0,5
(1+Kc.Pco® +Kou - Pu,0 - Py,

Rmethanation =
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Pour la réaction de WGS (Eq.(42)):

ke (Ka Peo Priy0- <92 12) (mol/kgcat.s) (45)

Rwes= o e
> 0, -0,
Py . (1+Kc . Po®®+Koy - PH,0 - Py))

Les constantes de vitesse et d’adsorption sont définies en fonction de la température selon les
équations d’Arrhenius et Vant Hoff respectivement (Eq. (46) et (47)). Les pré-exponentiels, les
coefficients d’adsorption ainsi que les énergies d’activation et les enthalpies d’adsorption utilisés
dans les modeéles cinétiques décrits ci-dessus sont déduits des travaux de Kopyscinski (Kopyscinski,
2010). La constante d’équilibre de la réaction de WGS est présentée par '’équation (48).

ki = kio exp(— %) (46)
AHg;

K= Ky exp (o) (47)

Keq = exp (12~ 4,063) (48)

L’indice i désigne les numéros des réactions 1 et 2 et j désigne les especes C, OH et a (Kq est la
combinaison des constantes d’adsorption de CO, H,, CO, et H,O ou OH). E, est I’énergie
d’activation (J/mol), AHg; est 'enthalpie d’adsorption des espéces j (J/mol) et T est la température
dans le réacteur (K). Les parametres des équations (44) et (45) sont présentés dans le Tableau 5.

k, k,° (mol/Kkgcat.s) 3,34 x 106

Ea: (J/mol) 74000

| k. | k.° (mol/bar-15.kgt.s) | 9,62 x 104
Eao (J/mol) 161740

| Kon | Kon® (bar/2) | 3,97 x 107
AHR on (J/mol) 72650

| Kc | Kc® (bar) | 8,1 x 10
AHg ¢ (J/mol) 61200

| Ka | Ko’ () | 9.3x102
AHg ¢ (J/mol) 6500

Tableau 5: Les valeurs des parametres des constantes de vitesse et d’adsorption

Les pertes de charge dans le réacteur de méthanation sont calculées avec I'équation d’Ergun
(Eq. (49)):

ar (1-¢)*n ug (1-2) ugp (49)

az =150 €3 dﬁ +1,75 €3 dp

Avec, ug est la vitesse apparente du fluide (m/s), u est la viscosité du fluide, d, est le diametre
des particules (m), p est la masse volumique du lit catalytique (kg/ms3) et ¢ est la fraction du vide
dans le lit catalytique.

Les modéles cinétiques sous leur forme présentée par les équations (44) et (45) ne peuvent pas
étre intégrés directement sous Aspen plus car ils ne correspondent pas a 'expression imposée par
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le logiciel. Par conséquent, un réarrangement est nécessaire afin d’adapter le modele aux
spécifications d’Aspen plus. Les modéles réarrangés sont présentés par les équations (50) et (51).
Le Tableau 6 présente les parametres du modele.

- 0,5 1,0,
k; x10°3 Ky O3 PR3

R, = 3 (kmol/kgcat.s) (50)
(1+K,; P %3+ KQPHZOP;;’f)
ky x 1073(Ky Pco PH,0 Pro- K4 P PRD)
= 2 002 =2 (kmol/kgcat.s) (51)
(1+ Ky Peo®P+Kz Pr,0Py.)
In (K; )= A;+ B,/T (52)
Ky As -23,24
B: 7355,77
| K. | A. | -20,49
B- 8731,97
I K3 | A3 | _19764
B; 781,25
| K. | A, | -13,208
By -4400

Tableau 6: Les valeurs des parameétres du modele réarrangé

Pour valider le modéle, les résultats de la simulation sont comparés avec ceux expérimentaux
réalisés a I’échelle laboratoire par Kopyscinski (Kopyscinski, 2010) a 593 K, 2 bar et H,/CO = 5. La
Figure 33 montre la variation de la composition des gaz (CH,4, CO, H,, H.O, CO. et Ar) en fonction
de la longueur du réacteur.

a4l
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Figure 33 : Résultats du modele du méthaneur comparés aux résultats expérimentaux de Kopyscinski

a593 Ket 2 bar

Les résultats prédits par le modele sont en excellent accord avec les données expérimentales
avec une erreur relative maximale de 10,87 %. A 593 K, CO est totalement converti. Les
concentrations de CH, et de H,0, a la sortie atteignent presque la concentration molaire a
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I’équilibre de 12,5%. Les profils de concentration montrent d'abord une légére augmentation de
CO., qui passe par un maximum puis diminue a nouveau. Cette augmentation est due a la réaction
de Water Gas Shift. En effet, la concentration de H,O est inférieure a celle de CH, quand CO,
augmente. Lorsque la concentration de H,O augmente, la réaction de WGS devient plus importante
et conduit a la formation de faibles quantités de CO.. Par contre, quand le CO atteint une fraction
molaire inférieure a celle de I'équilibre et comme il reste une quantité importante de H,, la réaction

inverse de WGS (RWGS) a lieu et la concentration de H.O augmente et atteint celle de CH, a la
sortie du réacteur.

Les résultats de la simulation ont été comparés également avec des données pour une
application industrielle fournies par la référence (Davis C. R., 1981) (voir Tableau 8) afin de valider
la mise en échelle de la cinétique utilisée. Les données d’entrée sont présentées dans le Tableau 7.
Une concordance entre les résultats du modéle et ceux industriels est observée.

Dimension du réacteur isotherme a lit fixe
Longueur (m) 10,57
Diameétre intérieur (m) 2,44
Nombre de tubes 336
Diameétre des tubes (m) [ID = 0,092, OD = 0,102
Longueur des tubes (m) 6,86
Conditions opératoires
Température (K) 560,77
Pression (bar) 62
Débit massique (kg/h)
CH,4 33 021,16
H- 5 120,60
CO 17 362,70
CO: 8 989,02
H-0 24 841,53

Tableau 7 : Conditions opératoires pour la validation du modele de méthanation

Fractions massiques a la Fracti . A1
sortie du méthaneur ractions massiques  fa
Composants fournies par sortie du méthaneur

(Davis C. R P 1981) calculées par le modéele
CH,4 46,9 % 47,3 %
H- 1,4 % 1,2 %
CO- 7,4 % 6,6 %
CO 0,3 % 0,2 %
H:0 43,9 % 44,7 %

Tableau 8: Validation du modeéle du méthaneur avec des données industrielles

La description et les résultats de ce modeéle ont fait 'objet de deux articles : (Er-rbib et
Bouallou, 2013) et (Er-rbib et Bouallou, 2014)b.

4. Unité de Tri-Reformage
4.1.Apercu des procédés existants de tri-reformage

Le tri-reformage est une combinaison synergique de réactions endothermiques (le reformage a
sec (Eq. (53)) et le vaporeformage (Eq. (54))) et de réactions exothermiques (oxydation partielle
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(Eq. (55)) et totale (Eq. (56)) du méthane) pour la production du gaz de synthese (H, et CO). CO,,
H.O et O, sont des co-réactifs du tri-reformage du gaz naturel. Les principales réactions du tri-
reformage sont :

Reformage a sec:

CH;+CO.—2CO +2H, AHag8 = 247,3 kJ/mol (53)
Vaporeformage:

CH, + H,O —» CO + 3 H, AH,gs = 206,3 kJ/mol (54)
Oxydation partielle:

CH;+1%20,—~CO+2H, AHays = -35,6 kJ/mol (55)

Combustion du méthane:

CH,+20,— CO, +2H,0 AHsys = -800 kJ/mol (56)

Plusieurs catalyseurs ont été étudiés a 1’échelle laboratoire, en particulier, le Ni et le Rh. Le
Nickel est sans doute le catalyseur le plus retenu dans les études. Le tri-reformage a été proposé
comme une alternative afin de capter le CO. sans une pré-séparation car cette approche de
reformage permet de faire réagir le CO. sans purification. Les gaz de sortie de précombustion (avec
le gaz naturel) contiennent : 8-10% CO,, 18-20% H.0, 2-3% O, et 67-72% de N, (De Smet, et al.,
2001). Ces éléments peuvent étre envoyés directement au reformeur sans traitement.

Le tri-reformage est choisi aussi comme un moyen de refroidissement interne de la réaction de
l'oxydation partielle de CH,. Ce type de reformage produit un gaz de synthése avec un ratio H,/CO
= 1,2-2 et permet de produire du méthanol, du diméthyle éther (DME)... La combinaison entre le
reformage a sec et le vaporeformage peut aussi fournir le méme résultat mais elle nécessite un CO,
pur et beaucoup plus d’énergie (les réactions sont endothermiques) (Er-rbib, et al., 2012).
L'oxydation partielle avec ou sans catalyseur présente de nombreux problémes a cause de son
exothermicité et elle nécessite un contréle de la température. Ainsi, la combinaison de deux
réactions endothermiques avec une réaction exothermique ne peut étre qu’intéressante. En plus la
présence d’O, et de H,O permet d’éliminer le carbone déposé sur le catalyseur et d’augmenter ainsi
sa durée de vie (Chanshan et Wei, 2004).

Les recherches sont actuellement orientées vers le développement dun réacteur qui peut
assurer une bonne conversion et un bon transfert de chaleur. Les catalyseurs donnent des résultats
qui sont plutét intéressants. D’apres les résultats expérimentaux en laboratoire (De Smet, et al.,
2001) (Chanshan et Wei, 2004), (Rahimpour, et al., 2012), le tri-reformage est faisable mais il
nécessite beaucoup plus d’étude a l'échelle industrielle. En effet, le déploiement a 1’échelle
industrielle n’est pas tres abouti car la mise en échelle pose un probléme de stabilité du catalyseur
et de la sécurité de I'’équipement. A des conditions industrielles, les hautes températures et
pressions entrainent une forte désactivation du catalyseur. Jusqu’a présent, il n’y a quune seule
unité pilote en démonstration développée par Korea gas corporation (KOGAS). Cette unité utilise le
tri-reformage pour produire le gaz de synthése nécessaire pour la production de 10 t/j de
Diméthyle éther (DME).
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Dans I'unité en démonstration KOGAS, le gaz de synthése est produit dans un réacteur qui est
composé de deux parties, une premiére partie homogene (sans catalyseur) pour la combustion du
méthane et une deuxieme partie hétérogene (avec catalyseur NiO-Mg/Ce-ZrO,/Al,O3) pour la
production du gaz de synthése (voir Figure 34). Dans ce réacteur, la température d’alimentation est
comprise entre [950-1050] K pour une conversion de 94% de CH, et un ratio H,/CO = 1,2-1,4
(Wonjun, et al., 2009).

Le fait d’avoir deux parties permet de profiter de I’exothermicité de la combustion du méthane
pour fournir I'énergie nécessaire aux réactions endothermiques (vaporeformage et reformage a
sec). Dans la partie homogene la température atteint un pic jusqu’'a I'épuisement de 1’0, puis la
température diminue. L’avantage de ce type de reformage est que le ratio H,/CO peut étre controlé
selon le type de production désirée et la formation du coke peut étre limitée en ajustant la quantité
de H.O et O, a 'entrée du réacteur.

Partie homogéne

CH,+% 0, CO+2H,

Gaz naturel

CH,+20,~ CO,+2 H,0

La vapeur
d’eau
i Tri-reformeur (NiO-Mg/Ce-Zr0,/Al,03)

Pré-reformeur

Partie hétérogéne

CH +C0O,—~2CO+2H,

CH,+H,0 - CO +3 H,

Coz Gaz de synthése
(H,/CO)

Figure 34 : Procédé KOGAS de tri-reformage (Wonjun, et al., 2009)

4.2. Modélisation et validation du réacteur de tri-reformage

Le seul modele cinétique validé dans la littérature qui a une capacité a la mise en échelle est
celui de Xu et Forment (Aboosadi, et al., 2011), par contre pour les autres, ils sont a I’échelle
laboratoires et les parameétres caractérisant le catalyseur sont confidentiels. Le modele cinétique de
Xu et Forment suppose que le catalyseur est réduit ce qui veut dire que les réactions de combustion
et de reformage se réalisent en parallele. Les expériences cinétiques sont menées avec de
I'hydrogene a l'entrée (H./CH, = 1,25) afin d’éviter I'oxydation de Ni par la vapeur. Les modéles
cinétiques impliquent un ordre négatif de I’hydrogéne. Par conséquent, la vitesse de la réaction
devient infinie quand la pression partielle de H. est nulle. Xu et Froment ont souligné qu’a I’échelle
industrielle il n’y aura pas ce probleme parce qu’il y a toujours de I’hydrogene dans I’alimentation.
En effet, dans notre cas d’étude le méthane alimentant le reformeur peut contenir jusqu’a 10% de
H.. Ce modele cinétique a été obtenu en opérant a des températures relativement basses 773 < Ts <
848 K et des pressions entre 3 et 15 bar.

Le tri-reformeur est modélisé par un réacteur a écoulement piston. Et comme nous avons le
méme mélange de composés gazeux que pour l'unité de méthanation (CH,, CO., H,O, H,, CO et
0.), nous avons fait appel au méme modele thermodynamique: le RKSMHV2. Le catalyseur utilisé
est NiO-Mg/Ce-ZrO./Al.O;. Les équations cinétiques intégrées sous Aspen Plus pour chaque
réaction du tri-reformage sont décrites dans le Tableau 9. Les pertes de charges dans le réacteur
sont aussi prises en compte et calculées avec 'équation d’Ergun (Eq. (49)).
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Réactions Modele cinétique
P12 (Pepy Przo- Pglzpco)
2
(R1) CHs+ H20 = CO + 3 Ho Ri=ki b
(+KeoPeo+KuaPra+KermyPer +Kirz0, 2 22
P35(P gy, P2 Pﬂzpcm)
H CH4 T Ky
(R2) CH4 +2H20 = CO2 + 4 H2 Ro=ko 2 H20 Ky s
(1+KeoPeo+KaPra+KemyPory +Kia0, 22
i PP
P (PcoPrzo- %)
(R3) CO + H:0 — CO:= + Ha R3=kj Piiog
(+KeoPco+KnaPra+KemyPery +Kiz0p, - 2)?
k4aPcH4 PO k4bPCH Poy
(R4) CH4 + 20 = CO2 + 2 H20 == T TS
(1+KGi4Porg +KG2Pos) (1+KcusPeny +Ko2Po2)

Tableau 9 : Modéle cinétique des réactions de tri-reformage

La réaction du reformage a sec est décrite par la différence entre la deuxiéme réaction et la
troisieme réaction présentées dans le Tableau 9. Les pressions partielles sont en bar. Ki, Kir et K
sont des constantes d’équilibre et ki, ks, ks, k,a et kg, sont des constantes de vitesse. Les constantes
d’équilibre ainsi que les parameétres de I'équation d’Arrhenius (Eq. (46)) sont présentés dans le
Tableau 10.

Réactions Constantes d’équilibre Pré-exponentielle ki Energie d’activation E,; (J/mol)
(mol/kgcat.s)
(R1) K, = exp('z(’f30 +30,114) (bar2) 1,17x 1015 baros 240100
(R2) Ky = Ky Kyyy (bar?) 2,83x 10 baros 243900
(R3) Ku = exp(*> +4,036) 5,43% 10° bar 67130
8,11x 10° bar-2 86000
(R4) i 6,82x 10° bar2 86000

Tableau 10 : Les constantes d’équilibre et les parameétres d’Arrhenius

Kco, Kuz0, Kuo et Kcny sont des constantes d’adsorption de CO, H.O, H, et CH,
respectivement. KcusC, KooC sont les constantes d’adsorption en combustion de CH, et O,
respectivement. Les parameétres de ’équation de Van’t Hoff (Eq. (47)) pour l'adsorption sont
présentés dans le Tableau 11. Rappelons que l'indice i désigne le numéro de la réaction et j le
composant.

Eléments K;’ AH; (J/mol) K;°C (bar) AHS; (J/mol)
CH, 6,65x 10~* bar -38280
CO 8,23x 1075 bar! -70650
Ho 6,12x 10~° bar? -82900
H-0 1,77% 10° bar 88680
CH, (combustion) 1,26x 1071 -27300
O: (combustion) 7,78x 1077 -92800

Tableau 11 : Les parameétres de Van’t Hoff pour 'adsorption

Afin de valider le modele du tri-reformeur, nous avons utilisé des données expérimentales
tirées des travaux de (Wonjun, et al.,, 2009). KOGAS a utilisé un testeur avec des dimensions
importantes (0,370 m de longueur avec 0,107 m de diameétre pour la partie hétérogene) (Wonjun,
et al., 2009) afin de valider la mise en échelle et de vérifier ’état de fonctionnement de son nouveau
réacteur dont la configuration est peu ordinaire. Ce testeur a une capacité de 25 Nm3/h (Lunité
pilote a une capacité de 33 Nms3/h). Les dimensions du réacteur et les parameétres du catalyseur
ainsi que les conditions opératoires sont définis dans le Tableau 12 et Tableau 13.
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Type de réacteur Adiabatique
Longueur de la partie hétérogene 0,370 m
Diameétre de la partie hétérogeéne 0,107 m
Masse volumique de particule (kg/m3) 1870
Teneur en métal (%w) 15,2
Volume des pores (m3/m3) 0,43

Tableau 12 : Dimensions du réacteur et parametre du catalyseur du tri-refomeur

Conditions opératoires
Température 1227 K
Pression 20 bars
Flux molaire a I'entrée de la partie hétérogene
CH,4 72 mol/h
CO 280,8 mol/h

H. 234 mol/h
CO: 270 mol/h
H-0 540 mol/h

O- o mol/h

Tableau 13 : Conditions opératoires a I'entrée de la partie hétérogene

=—=R¢ésultat de la simulation-CH4 Résultat de la simulation-H2

=—=Ré&sultat de la simulation-CO Résultat de la simulation-CO2

=———Résultat de la simulation-H20 Résultats Wonjun Cho et al.2009
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Figure 35 : Profil de fraction molaire des composants tout au long du réacteur

Les résultats de la simulation sont en excellente concordance avec les résultats expérimentaux
a la sortie du testeur avec une erreur relative maximale de 5,05%. Ainsi le modeéle peut étre validé.
11 faut rappeler que la particularité de ce réacteur est son autothermicité, le profil de température
est donc une donnée importante pour visualiser '’échange énergétique au sein du réacteur.

5. Unité de captage de CO.
5.1.Principales technologies de captage de CO.

Les technologies de captage de CO. peuvent étre classées en quatre catégories : absorption,
adsorption, membranes et séparations cryogéniques. L’application de chaque méthode dépend

59



Partie II : Conception et simulation en régime stationnaire du fonctionnement d’une unité réversible Power To
Gas /Gas To Power

principalement du mélange gazeux qui contient le CO.. Sa composition, sa température, sa
pression, la concentration de CO. et la quantité de CO, a éliminer sont des critéres de choix de la
méthode a utiliser.

5.1.1. Absorption

L’absorption est réalisée avec des solvants chimiques ou physiques :
Absorption chimique

L’absorption chimique est la méthode privilégiée de captage de CO, pour des faibles
concentrations de CO, avec une pression partielle ne dépassant pas 1,4 MPa. Elle utilise des
solutions aqueuses organiques comme le monoéthanolamine (MEA), méthylediéthanolamine
(MDEA), diéthylamine (DEA) et inorganique tels que : le carbonate de potassium, carbonate de
sodium et 'ammoniaque. Les solvants chimiques permettent de récupérer 85-95% de CO,, avec une
pureté supérieure a 99% de CO. (Amman, 2007). Le solvant le plus utilisé est le MEA. Ce procédé
de captage a recours généralement a un absorbeur suivi d’'un stripper. Dans la colonne d’absorption
le CO, réagit avec le solvant pour former de nouveaux composants solubles dans I'eau. Le solvant
riche en CO, est ensuite envoyé dans une colonne de régénération dans laquelle I'’énergie thermique
est fournie afin d’inverser la réaction et récupérer le CO- en téte de la colonne. Le solvant régénéré
est ensuite recyclé vers l'absorbeur. L’absorption chimique est une technologie mature et
démontrée commercialement. Les questions de la mise en échelle ne sont pas un probleme
important. Néanmoins, les impuretés doivent étre éliminées avant le processus d'absorption
/régénération. Certains solvants chimiques présentent des problémes de formation de mousse, de
dégradation ou de corrosion. L’absorption chimique nécessite un apport énergétique important
pour la régénération. Actuellement, il existe trois procédés de captage de CO, par absorption
chimique a I’échelle commerciale appliqués aux flux gazeux issue du Cycle Combiné au Gaz Naturel.
Kerr-McGee/ABB Lummus crest process de ABB Lummus utilise 15-20 mass% de MEA et
consomme pour la régénération 2,3-3 t de la vapeur /t de CO,. Econamine de Fluor Daniel utilise
30 mass% de MEA et consomme 1,94 t de vapeur/t de CO2. Le troisiéme procédé s’appelle
Mitsubishi KS-1 de Kansai Electric Power and Mitsubishi Heavy Industries. Ltd. et utilise une
solution d'amine a encombrement stérique qu’ils ont brevetées (KS-1, KS-2, KS-3) (Zhi, et al.,
2012). Ce procédé consomme moins d’énergie que les deux autres (1,5 t de vapeur/t de CO.) et il est
opérationnel dans trois pays: Malysia, Japan et deux sites dans I'Inde. Ces deux derniers ont la plus
grande capacité de 450 de CO. capté / j (Wang, et al., 2011).

Les recherches actuelles sont orientées vers le développement de nouveaux solvants ou de
nouvelles configurations du procédé afin de diminuer la consommation énergétique liée a la
régénération. Les conditions opératoires peuvent étre aussi améliorées (concentration en amines,
pression de régénération...). Les absorbants ne doivent pas se limiter a des alcanolamines mais il
est aussi intéressant de tester d’autre types d’absorbants ainsi que les mélanges des solvants. Pour
le fonctionnement de la colonne d'absorption, un lit rotatif emballé, également appelé « higee », a
démontré un transfert de masse et de chaleur plus élevée et une hauteur plus petite que celles d'un
lit garni, ce type d’unité mérite plus d'attention pour vérifier sa faisabilité (Yu, et al., 2012).

Absorption physique

L’absorption physique est utilisée quand la pression partielle de CO, est supérieure a 1,4 MPa
et pour des fractions supérieures a 15 vol.%. Ce type d’absorption fait appel a des solvants
physiques tels que : le méthanol (procédé Rectisol), diméthyléther ou polyéthyléne glycol (procédé
Selexol) et le carbonate de propyléne (procédé Fluor) et n-méthyl-2pyrollidone. L’absorption
physique consomme moins d’énergie pour la régénération. En effet, le CO, peut étre séparé dans la

60



5. Unité de captage de CO2

colonne de régénération en réduisant la pression. L’absorption physique est bien déployée a
I'échelle industrielle (CCS, 2010).

5.1.2. Adsorption

Ce type de technologies est plus approprié pour un captage de CO, a haute pression et basse
température. Des adsorbants tels que : le charbon actif, les zeolites et tamis moléculaire peuvent
étre utilisées pour séparer le CO, par adsorption. Le CO, dans le mélange gazeux est sélectivement
adsorbé en contactant le gaz avec la colonne a garnissage (qui contient ’adsorbant) afin de produire
un gaz riche en le moins adsorbé du mélange gazeux. La régénération est réalisée en réduisant la
pression (c’est le procédé PSA-Pressure Swing Adsorption) ou en augmentant la température (c’est
le procédé TSA-Temperature Swing Adsorption). Les gaz désorbés sont riches en composants les
plus adsorbés. Le PSA et TSA sont commercialement utilisées pour la séparation de gaz tel que
I’hydrogene et 'azote. Il existe aussi d’autres techniques de régénération comme I’adsorption sous
vide alternée (Vucuum swing adsorption-VSA) et 'ESA (Electrical swing adsorption) (Yu, et al.,
2012). Cependant, 1'adsorption n'est pas encore considérée comme un procédé attractif pour la
capture du CO, a grande échelle. La capacité et la sélectivité des adsorbants disponibles sont encore
trop faibles.

5.1.3. Membranes

Une membrane est une barriere physique sélective de quelques centaines de nanometres a
quelques millimetres d'épaisseur, qui sous 1'effet d'une force de transfert (gradient de pression ou
de concentration) va permettre ou pas le passage de certains composants entre les deux milieux
qu'elle sépare. Les mécanismes de séparation d'un gaz par ce type de procédé sont liés a des
phénomenes de diffusion. L'espece diffusante doit étre mobile dans le matériau qui constitue la
membrane. Les membranes n’aboutissant pas a un degré de séparation important (elle a une
efficacité de 70%), des étages multiples, un recyclage ou I'ajout d’une colonne d’absorption sont
demandés.

Pour le captage de CO,, ce dernier diffuse a travers la membrane et est éliminé par un liquide
d'absorption comme une amine. L’absorption par les membranes évite les probléemes de
fonctionnement qui surviennent a la suite d'un contact gaz-liquide directe tels que: I'engorgement,
la formation de mousse et le pleurage. Les membranes sont utilisées industriellement pour
I'élimination du CO. du gaz naturel dans les procédés de purification du biogaz. Cependant,
beaucoup d’amélioration est nécessaire pour que les membranes soient utilisées pour le captage de
CO. a grande échelle (CCS, 2010).

5.1.4. Séparation cryogénique

La séparation du CO, est réalisée par un processus de refroidissement et de condensation.
L'inconvénient majeur de la séparation cryogénique est les grandes quantités d'énergie demandées
pour assurer la réfrigération requise. La cryogénie est faisable pour les systemes qui ont de tres
fortes concentrations de CO.. Plus le flux est dilué en CO., moins la cryogénie est attractive. La
séparation cryogénique facilite le transport du CO. liquéfié qui doit étre transportés vers un site de
stockage (CCS, 2010).

5.2. Modélisation et validation de I'unité de captage de CO. par absorption
chimique

L’'unité de captage de CO, sera placée apres 'unité de méthanation pour éliminer le CO, qui

n’a pas réagi dans les unités de co-électrolyse et de méthanation afin de mettre le méthane aux
spécifications du réseau gaz. Ainsi, la fraction de CO. ne doit pas dépasser 3% dans le méthane de
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synthese produit. Comme le procédé opere a des basses pressions qui ne dépassent pas 15 bar, la
pression partielle de CO. est inférieure a 1,4 MPa. Le procédé que nous avons donc choisi pour le
captage de CO, est I'absorption chimique par le MEA. Cette amine est choisie car elle est déja
démontrée a I'échelle commerciale. Dans ce qui suit, nous utiliserons le terme « taux de charge »
qui désigne le rapport entre la quantité de CO. présent dans le solvant sous forme moléculaire et
ionique et la quantité d’amine présente initialement sous forme moléculaire et ionique (Eq. (57)).
Lors de la séparation du CO., le taux de charge est qualifié de « pauvre » ou de « riche ». Un taux de
charge pauvre (solvant pauvre) correspond a la quantité minimale du CO, dans le solvant régénéré
tandis qu'un taux de charge riche (solvant riche) correspond a la quantité maximale du CO. dans le
solvant apres absorption.

Nncoy

Oco,= (57)

DNamine

La Figure 36 décrit le principe de captage de CO, par absorption chimique. Les fumées a
traiter sont généralement comprimées avant le procédé de captage pour compenser les pertes de
charge dans la colonne d’absorption. Elles sont ensuite introduites en pied de la colonne
d’absorption et le solvant pauvre en téte de colonne. Les amines réagissent avec le CO, tout au long
de la colonne. Le gaz récupéré en téte de la colonne d’absorption est épuré en CO,. L’amine riche en
CO:, est envoyée a la colonne de régénération apres avoir été chauffée par le solvant régénéré. La
colonne de régénération est composée d'un rebouilleur et d'un condenseur. Le rebouilleur, situé en
pied de la colonne, fournit la chaleur appelée chaleur de régénération ou encore chaleur de
rebouillage nécessaire pour inverser la réaction entre le MEA et le CO,. Le condenseur, situé en téte
de colonne, condense la vapeur d’eau du flux gazeux et la réinjecte dans la colonne. Le solvant
régénéré est recyclé vers la colonne d'absorption apreés avoir préchauffé le solvant riche. Le gaz
récupéré en téte de la colonne de régénération essentiellement composé de CO. et de vapeur d’eau.
Le CO, doit étre a I'état supercritique pour augmenter sa densité et diminuer les cofits liés au
transport et au stockage.

Flux gazeux purifiés

(CO, Hz, CH,, ...) o
&
b [
Appoint
en MEA a ===
0,
Absorh 30 mass% Colonne de
sorbeur régénération
MEA riche
Flux gazeux
MEA pauvre
(CO2, CO, Hz, CHy) avec 0.=0,2

Figure 36 : Schéma descriptif du procédé de captage de CO- par le MEA

Les réactions chimiques mises en jeu dans la colonne d’absorption sont:
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2H,0+ OH- + H,0* (58)
MEAH* + H,O < MEA + H;0* (59)
MEACOO- + H,O + MEA+HCO; (60)
CO,+0OH-~ HCO; (61)
CO42 + H,0 ~ HCO, + OH- (62)

Pour les procédés d’absorption chimique, le modele NRTL électrolyte est utilisé. Il s’agit d'un
modele a coefficient d’activité qui permet de représenter les solutions aqueuses électrolytiques. Il
calcule les coefficients d’activité des espéces ioniques ou non ioniques. Dans le cas ou la
concentration en espéces ioniques devient nulle ce modele se réduit au modele NRTL. Le modele
NRTL électrolyte est basé sur deux hypotheses. La premieére établit que la composition locale en
cations (ou en anions) autour de cations (ou d’anions) est nulle. La seconde suppose que la
distribution en anions et en cations autour de molécules est telle que la charge totale est nulle
localement. La description détaillée de ce modeéle thermodynamique est présentée dans 'annexe B.

Les colonnes d’absorption et de régénération ont été modélisées en utilisant un « RADFRAC »
sous Aspen plus. Ce module permet de modéliser de fagon rigoureuse des colonnes de distillation,
d’absorption, d’entrainement a la vapeur, de tenir compte de démixtions liquides ou de réactions
chimiques sur les plateaux, de faire des calculs de dimensionnement, etc... Il existe sous Aspen
plus deux inserts EMEA et MEA qui utilisent le modele NRTL électrolyte pour modéliser 'unité de
captage de CO. par MEA en calculant les propriétés du systeme H20-MEA-CO,-H.S pour des
températures allant jusqu'a 393 K. Alie (Alie, 2004) et Amman (Amman, 2007) ont vérifié la
validité de ces inserts et les ont validé avec des résultats expérimentaux issus de la littérature. Ils
ont conclu que I'insert EMEA représente correctement les données expérimentales. Cet insert a
donc été utilisé dans la suite de I'étude.

6. Unité de séchage du gaz avec le TEG

6.1. Description du procédé de séchage du gaz naturel avec les glycols

La vapeur d'eau est un constituant indésirable du gaz naturel car, outre son pouvoir calorifique
nul, elle peut étre a 1'origine de la formation d'hydrates qui sont des corps solides. En tant que tels
les hydrates sont susceptibles de provoquer des incidents d'exploitation, qui peuvent aller jusqu'au
bouchage de canalisations, mais l'incident le plus fréquent est la mise hors service des régulateurs
par bouchage. En outre, si le gaz naturel contient des traces d'H.S ou de CO. une présence excessive
de vapeur d'eau peut conduire a I'apparition de condensats acides et corrosifs. En conséquence, le
stockage et le transport du gaz naturel impliquent I’élimination des condensats de I'eau, le CO. et le
sulfure (Christensen, 2009).

Pour l'eau libre liquide dans le gaz naturel, elle est éliminée par des simples méthodes de
séparation en téte de puits d’extraction. Par contre la vapeur d’eau nécessite des procédés plus
complexes : I'absorption ou 'adsorption. Pour I’absorption, les agents déshydratants tels que les
glycols sont souvent utilisés. Pour ’adsorption, des adsorbants solides tels que 'alumine, le gel de
silice et les tamis moléculaires sont utilisés. Il y a aussi la condensation directe et la compression
suivie d'un refroidissement, mais ces méthodes ne permettent pas d’atteindre les spécifications
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nécessaires pour l'injection du gaz naturel dans les pipelines. Néanmoins, I'absorption avec les
glycols reste le procédé le plus utilisé et qui est largement opérationnel a I’échelle industrielle.

Les glycols sont extrémement stables a la décomposition chimique par la température, faciles a
régénérer et disponibles a des prix convenable. Ces propriétés font des glycols un choix évident
comme agents de déshydratation. A 1'état liquide, les molécules d'eau sont fortement associées a
cause de la liaison hydrogene. Les groupes hydroxyle et 1'éther glycols forment des associations
similaires avec les molécules d'eau. Cette liaison hydrogéne en phase liquide avec des glycols
fournit une plus grande affinité pour 1'absorption de l'eau dans du glycol. Quatre glycols sont
largement utilisés pour sécher le gaz naturel: 1'éthylene glycol (EG), le diéthyléne glycol (DEG),
Triéthyléneglycol TEG) et Tétraéthyléneglycol (TREG) (Guo et Ghalambor, 2005) (Polak, 2009).

Le TEG est le choix le plus rentable parce qu’il est régénéré facilement a une concentration de
98 4 99,05% dans un stripper atmosphérique en raison de son point d'ébullition et sa température
de décomposition (204°C) élevés (Guo et Ghalambor, 2005). De plus, les colits d’investissement et
opératoires sont inférieurs a ceux des procédés a base I’EG et DEG (Anyadiegwu, et al., 2014). La
déshydratation du gaz naturel avec le TEG est un processus dans lequel 1'eau ou la vapeur d'eau est
retirée du flux d'hydrocarbures par absorption sélective et le glycol est régénéré par désorption
thermique.

L'utilisation de triéthyléne glycol (TEG) est standard pour la déshydratation du gaz naturel.
L'absorption a lieu dans une colonne a plateaux appelé le contacteur ou la colonne d'absorption. Le
TEG entre par le haut de la colonne et le gaz humide péneétre par le bas de la colonne. Comme le
TEG pauvre s'écoule vers le bas a travers les plateaux, il entre en contact avec le courant ascendant
du gaz humide. Le glycol pauvre absorbe 1'eau du gaz humide et sort par le bas de la colonne sous
forme de TEG riche. Le gaz sort en haut de la colonne sous la forme d'un produit sec avec un taux
d’humidité résiduelle acceptable de 30 4 60 mg/m3 de gaz.

Un séparateur Flash a basse pression est parfois installé entre le contacteur et le régénérateur
pour libérer les gaz qui peuvent étre entrainés dans le glycol riche (humide), en particulier si une
pompe d'échange d'énergie glycol est utilisé dans le systéme. Ce type de pompe utilise 1'énergie
issue de la pression dans le courant du glycol riche pour pomper le glycol sec vers le contacteur. Le
gaz séparé dans le séparateur flash peut étre recyclé pour servir de combustible pour le rebouilleur
du Stripper. L'exces de gaz est évacué vers 'atmosphére.

Le glycol riche est envoyé vers le stripper. Dans cette colonne, le glycol humide coule vers le
bouilleur tout en étant en contact avec les gaz chauds issue du bouilleur (principalement la vapeur
d'eau et de glycol). Dans le rebouilleur, le glycol est chauffé a environ 175°C a 205°C pour enlever
suffisamment de vapeur d'eau et le régénérer a 99,5 % ou plus. Parfois, une faible quantité de gaz
naturel est injectée dans la partie inférieure du rebouilleur afin d’enlever la vapeur d'eau du glycol
(Khan et Maruf, 2012). La vapeur d'eau monte dans la colonne et le glycol pauvre sort en bas de la
colonne de régénération ou il est refroidi en préchauffant le glycol riche sortant du séparateur flash.
Enfin, le glycol est pompé vers le haut de la colonne d'absorption (Voir Figure 37).

La vitesse de circulation requise est déterminée par la pureté réelle du glycol a l'entrée du
contacteur, le nombre de plateaux ou la hauteur du garnissage, et le point de rosée souhaité (la
différence entre le point de rosé du gaz aprés déshydratation et celui a 'entrée de I’absorbeur). Les
valeurs typiques pour des applications industrielles sont de 17 a 50 1 de TEG / kg H,O absorbé, et
pour les applications a plus petite échelle sont de 20 & 35 L TEG / kg H.O absorbé (Netusil et Ditl,
2012).
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Figure 37 : Schéma descriptif de I'unité de séchage du gaz avec TEG

La température minimale a ’entrée de 'absorbeur est de 10 °C afin d’éviter les problemes liés
a la viscosité du TEG (a des basses températures, la viscosité de TEG augmente et peut engendrer la
détérioration de la pompe ou le colmatage). Néanmoins, 'absorption est réalisée a des basses
températures (>10°C) et des hautes pressions car la solubilité de 'eau dans le gaz naturel augmente
avec la température et diminue avec la pression. A des températures plus élevées, la vapeur d'eau
reste dans le courant gazeux engendrant la nécessité d’un taux de circulations élevées de glycol et
d'une augmentation de la charge du rebouilleur pour la régénération. Des températures plus
élevées contribuent également a 1'augmentation des pertes de glycol par vaporisation dans le flux
du gaz sortant en téte de la colonne (Guo et Ghalambor, 2005).

Le taux de circulation et la pureté du TEG régénéré sont les principaux facteurs limitants. La
quantité de TEG circulant est d'environ 40 fois la quantité d'eau a éliminer. La concentration de
TEG minimale doit étre supérieure a 95 mass.%, mais la valeur recommandée est plus élevée
(Nivargi, et al., 2013). Toutefois, pour obtenir la concentration TEG au-dessus de 99 poids.% la

régénération améliorée doit étre mis en ceuvre.

La régénération a été améliorée par la méthode de « gaz stripping » ou gaz d’entrainement. Les
conceptions exclusives de Drizo ® (Netusil et Ditl, 2012), et Coldfinger ® (Rahimpour, et al.,
2013), ont été brevetées comme une alternative aux unités de régénération traditionnelles. Le
systéme de régénération Drizo utilise un solvant récupérable comme un milieu d'extraction. La
composition typique de ce milieu d'extraction est d'environ 60 mass.% dhydrocarbures
aromatiques a 30 mass.% de naphténes et 10 mass.% de paraffines. Le systéme de régénération
Coldfinger utilise un serpentin de refroidissement (le "coldfinger") qui engendre une condensation
d'une grande quantité de vapeur.

6.2. Modélisation et validation de I'unité de séchage du gaz avec le TEG

Les principaux critéres et parametres respectés dans une unité d’absorption avec TEG et qui
sont retenus dans cette étude sont :

- Taux de circulation (Glycol to Water Ratio (GWR)) (Eq. (63)) est de 15-40 1 de TEG/kg de H,O

absorbé. Le taux de circulation conventionnel est 25 L de TEG/ kg de H,O absorbé (Polak,
2009);
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- Le TEG régénéré est a 99 au 99,9% (Lean TEG). Le plus utilisé dans la conception des unités
est 99,5% (0,5 mass.% d’eau dans le TEG régénéré). Le minimum tolérable est 95 mass.% (Guo
et Ghalambor, 2005);

- L’énergie de rebouillage est 282 kJ/1 de TEG (Guo et Ghalambor, 2005);

- La température dans le stripper ne doit pas dépasser 208°C (décomposition de TEG) a
pression atmosphérique (Khan et Maruf, 2012);

- Latempérature a I'’entrée de 'absorbeur doit étre supérieure a 10°C.

GWR= % (1 de TEG/kg H.O absorbé) (63)
mM(H20

qTEG= p;:z(? (64)

m(H.0) = m(H.0)1x - m(Hz0)out (65)

grec: Débit volumique de TEG (1/h)

mrEg : Débit massique de TEG (kg/h)

prec: Masse volumique de TEG (1127,44 kg/m3)

m(H.0) : Débit massique de I'’eau absorbée (kg/h)

m(H.O)x : Débit massique de I'eau a I'entrée du gaz (kg/h)
m(H,O0)our : Débit massique de I’eau a la sortie du gaz (kg/h)

Pour modéliser I'unité de TEG, un package de glycol a été importé de Hysys a Aspen plus. Il est
applicable dans un intervalle de température [15-50°C] et de pression [10-100 bar] pour la colonne
d’absorption et entre 202°C et 206°C et a 1,2 bar pour la colonne de régénération (Voir annexe B
pour plus de détail concernant le package et le modele thermodynamique utilisé). Aspen plus
fournit 1'ensemble des propriétés de glycol pour le processus de déshydratation avec le TEG. Ce
package est basé sur I’équation d'état TST (Twu-Sim-Tassone) et contient le composant pur
nécessaire et les parameétres d'interaction binaire des composants couramment rencontrés dans le
processus de déshydratation du gaz naturel. Le package permet de représenter avec précision le
comportement de phase de ces composants, en particulier pour le systeme binaire TEG-eau.
L’équation d'état TST peut prédire avec précision les coefficients d'activité de la solution TEG-eau
avec un écart absolu moyen de 2%, la température de point de rosée avec une erreur moyenne de
+/-1°C et 'eau contenue dans le gaz avec un écart absolu moyen de 1%.

Pour valider le modéle de cette unité, les résultats de la simulation ont été comparés avec les
données de (Rahimpour, et al., 2013) (voir Tableau 15). Les conditions opératoires sont présentées
dans le Tableau 14. Comme peut étre constaté, il y a une bonne concordance entre nos résultats et
ceux de Rahimpour et al.
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Gaz humide TEG pauvre
(%mol) (%mol)
TEG 0 0,973231
H-0 0,00142 0,024894
CO- 0,01319 0
H-S 0,0000010 0o
N 0,03518 0
Méthane 0,85247 0,000062
Ethane 0,05537 0
Propane 0,02349 (o}
Isobutane 0,00460 0
n-Butane 0,00669 (o}
Isopentane 0,00189 0,000002
n-Pentane 0,00168 0,000002
Méthyl-cyclo-pentane 0,00008 0,000000
Hexane 0,00107 0,000003
Cyclohexane 0,00009 0,000008
Heptane 0,00057 0,000001
Methyl-cyclo-hexane 0,00014 0,000014
Benzene 0,00004 0,000050
Toluene 0,00003 0,000087
Octane 0,00180 0,0000911
Mercaptans 0,00022 0,000735
Total Flow kg/h 512648 15328,6
Temperature °C 40 45

Tableau 14 : Conditions opératoires pour la validation du modeéle de I'unité de séchage du gaz

par TEG
Composition du gaz sec a la sortie de I'unité de séchage avec TEG
Composants (mol%)
(Rahimpour, et al., 2013) Nos résultats
TEG 0 o
H-O 0,006 0,0050
CO- 1,3224 1,3192
H-.S 0,0001 0,0001
N 3,5247 3,5209
Méthane 85,3753 85,3684
Ethane 5,5512 5,5434
Propane 2,3548 2,3511
Isobutane 0,4598 0,4603
n-Butane 0,6689 0,6695
Isopentane 0,189 0,1891
n-Pentane 0,1678 0,1681
Méthyl-cyclo-pentane 0,0068 0,0082
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Hexane 0,1074 0,1071
Cyclohexane 0,0091 0,0092
Heptane 0,0568 0,0569
Methyl-cyclo-hexane 0,0143 0,0144
Benzene 0,0042 0,0043
Toluene 0,0027 0,0028
Octane 0,1786 0,1805
Mercaptans 0,0198 0,0215
Température (°C) 40,5 41,3

Tableau 15 : Validation du modele de 'unité de séchage du gaz produit avec TEG

7. Conclusion

Les grands composants des procédés Power To Gas/Gas To Power identifiés a partir de la
revue bibliographique établie dans la premiere partie a savoir: le co-électrylseur a haute
température, le réacteur de méthanation, le réacteur de tri-reformage, I'unité de captage de CO2 et
l'unité de séchage du gaz produit ont été modélisés. Chaque technologie retenue a été accompagnée
d’un état de I'art et d'une description de son fonctionnement. La modélisation et la validation de
chaque composant a été élaborée en se basant sur les données de la littérature. Ces modéles nous
fournissent des renseignements précis sur le comportement de chaque équipement en
fonctionnement stationnaire. La SOEC a été modélisé avec VBA puis implémenté sous Aspen plus
afin de permettre une simulation globale de tout le procédé. Il fournit la tension opératoire
d’électrolyse pour un AT donnée, la composition du flux gazeux a la sortie, la densité de courant et
le nombre de cellule nécessaire pour une puissance électrique appliquée. Les modeles des réacteurs
de méthanation et de tri-reformage sont basés sur des expressions cinétiques issues de la
littérature. Ils permettent de visualiser le profil de température et de composition. Du fait de la
qualité exigée du gaz produit avant son injection dans le réseau du gaz naturel, le CO2 est capté par
absorption chimique avec le MEA. Quant au séchage du gaz, la technologie modélisée est
I’'absorption avec TEG. Ces choix sont basés sur la teneur de CO2 et de H20 contenue dans le gaz
produit et la maturité des technologies de purification.

68



Procédé de stockage de I’électricité
Power To Gas

1. Introduction

Cette partie a pour objectif de proposer un procédé de stockage de I'électricité (Power To Gas)
qui permet de produire un gaz naturel de substitution (SNG) injectable dans un réseau de
distribution du gaz naturel a 4 bar. Le systéme est réversible, un procédé de déstockage de
Iélectricité (Gas To Power) sera également proposé. Cette réversibilité s’appuie sur le RSOC
(Reversible Solid Oxide Cell) qui fonctionne en tant que SOEC (Solid Oxide Electrolysis Cell) en
mode de stockage et en tant que SOFC (Solid Oxide Fuel Cell) en mode de déstockage. Le périmetre
de T’étude ainsi que les spécifications concernant la composition, le PCS (Pouvoir calorifique
supérieur), 'indice de Wobbe, la température et la pression du gaz a injecter dans le réseau seront
précisés.

La simulation en mode stationnaire permettra de répondre a des questionnements importants
concernant les performances des deux procédés proposés, notamment, I'efficacité énergétique et les
pertes. Cette partie précisera la conception et la description fonctionnelle de chaque unité en
insistant sur les principaux points de fonctionnement et I'optimisation énergétique par la méthode
de pincement. Ensuite, une schématisation de transfert de flux énergétique (diagrammes de
Sankey) sera conduite pour quantifier les pertes. Afin de visualiser I'architecture et les flux de
matiere et d’énergie dans les conditions prédéfinies, un PFD (Process Flow Diagram) pour chaque
procédé sera établi.

2, Périmetre de I’étude du procédé de stockage

Le procédé dans sa version Power to Gas, est composé principalement de trois unités : co-
électrolyse, méthanation et purification. La premiére unité est alimentée par la vapeur d’eau, le CO,
et 10 MW d’électricité DC (Direct Current). Elle produit par électrolyse des gaz entrant du gaz de
synthese (H. + CO). Le CO, utilisé est supposé étre pur. Il est apporté a l'installation par
canalisation a 40 bar. Il provient d’un captage industriel. Le gaz de synthése est envoyé vers l'unité
de méthanation pour produire le gaz naturel de substitution. Ce dernier est acheminé vers une
unité de purification pour ajuster les taux des « impuretés » telles que H,, H.O, CO et CO, (les
composants qui n’ont pas réagi au cours du processus) aux spécifications exigées pour une injection
dans le réseau de distribution de gaz naturel. Les Figure 38 et Figure 39 décrivent le périmetre de
I’étude et les conditions aux limites de celui-ci pour cette étude.
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10 MW
g d’électricité DC
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Figure 38 : Périmeétre de I’étude du procédé de stockage (Power To Gas)

Les étapes de captage et de stockage du CO, a 40 bar en amont, la désodorisation et I'injection
du gaz produit ne font pas partie du cadre de l'’étude. Le gaz produit doit répondre a des
spécifications précises concernant sa composition, son PCS et son indice de Wobbe pour étre
injectable dans le réseau. Les données d’entrée et de sortie nécessaires pour une unité de 10 MW
sont reportées dans la Figure 39.

Composants | Température Pression Température | Pression
- Py
co, 20°C 40 bars Procédé Power To Gas o, 20 C 1,013 bar
H,0 20°C 1,013 bar

Gazde type H

Température 20°C

Pression 4 bars

Pouvoir calorifique
supérieur (PCS)

Indice de Wobbe 13,42 15,7 KkWh/Nm?

<-10°C a 80 bar ( soit
teneur <55 mg/Nm?)

10,7 4 12,8 KWh/Nm?3

Point de rosée (eau)

Monoxyde de carbone Teneur CO < 2%
Dioxyde de carbone Teneur CO, <3%
Hydrogéne Teneur H, < 6%

Figure 39 : Spécifications a I’entrée et a la sortie du systéme

Nota Bene : au niveau de l'installation globale, I’énergie électrique est fournie en AC. Une unité
de conversion AC/DC réalise a la fois le changement de tension et le redressement de celle-ci.

3. Description des unités du procédé de stockage
3.1.Unité de co-électrolyse

Pour une puissance donnée, le modele fournit le nombre de cellules nécessaires, la tension
opératoire d’électrolyse pour une différence de température AT (entrée/sortie) donnée, la
composition du flux gazeux a la sortie et la densité de courant. Dans 'unité de co-électrolyse, les
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conditions opératoires retenues sont celles de 1’état de 'art; un fonctionnement autotherme et une
pression de fonctionnement proche de 'atmosphere (une valeur de 3 bar est retenue par défaut).
Comme il y a une présence d’espéces carbonées, la production du méthane peut survenir. En effet,
d’aprés (Bierschenk, et al., 2011), 'augmentation de la pression permet une production du méthane
dans le co-électrolyseur. Cette production est a éviter car elle est exothermique et conduit a une
augmentation de la température a courant constant a la sortie du RSOC (en mode SOEC). Par
conséquent, la plus faible pression est retenue tout en s’assurant qu’a la sortie de la SOEC la
pression est supérieure a 1 bar.

Le fonctionnement thermoneutre, ou fonctionnement adiabatique et isotherme, est préférable
car il permet de réduire les risques de rupture sur les cellules et limite la perte énergétique sur
I’électrolyseur. Compte tenu de ces considérations et pour un taux d’utilisation Ut (Eq. (66)) de 75%
nous avons calculé, le nombre de cellules nécessaires pour stocker 10 MW d’électricité (voir Figure
40) ainsi que la tension opératoire et la densité de courant. Ce taux d’utilisation a été choisi pour
limiter le taux de dégradation de la performance de production dans le temps. La SOEC sera donc
composée de 46138 cellules planaires de 144 cm?2 de surfaces (par cellule) disposées en série. La
tension opératoire et la densité de courant sont respectivement de 1,33 V et 11400,4 A/m?2.

U =1- FHQO,OUt+ FCO2,out (66)
£= —_
FH20,intFCcOz2,in

85 6

80 | 5|
75 1
70
9
65 <
z

60

Taux d'utilisation (%)

55 11

50 T T T T T 0 : : r r T
25000 30000 35000 40000 45000 50000 55000 0 1 2 3 4 5 6

Nombre de cellule H20/CO2

Figure 40 : Taux d’utilisation en fonction de nombre de Figure 41 : Le rapport H2/CO a la sortie de la SOEC
cellule en fonction du rapport H20/COz2 a I'entrée

Description de I'unité de co-électrolyse et de son fonctionnement

La SOEC est alimentée par la vapeur d’eau et le CO,. L’eau est d’abord pompée pour atteindre
une pression de 3 bar, puis évaporée et surchauffée jusqu'a 750°C. Le CO. est chauffé a cette méme
température apres avoir été détendu préalablement a la pression de 3 bar. Les deux flux des réactifs
sont ensuite mélangés et chauffés jusqu’a la température opératoire de la SOEC, soit 800°C. Ceci
est réalisé par des éléments chauffants électriques. Un recyclage de 12% du flux de sortie de la
cathode a été imposé pour limiter 'oxydation des cellules en assurant au gaz entrant dans les
cathodes un caractéere réducteur. La composition a ’entrée de la SOEC est : 68,7% de H,0, 6,3% de
H,, 23% de CO, et 2% de CO. Cette composition a été définie afin d’obtenir un gaz de synthese avec
un rapport molaire H./CO = 3 (voir Figure 41) qui est indispensable pour une production optimale
de méthane. A la sortie du co-électrolyseur, le flux de I’électrode a combustible ou cathode est
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composé de 58,6% de H,, 16,4% de H,0, 19,3% de CO et 5,7% de CO,. Sa valeur est de 2139,9 kg/h
(voir Tableau 16).

Le flux gazeux est acheminé vers un condenseur fonctionnant a 1,25 bar et 30°C. Une bonne
partie de I'eau y est extraite du flux avant que celui-ci ne soit introduit dans 'unité de méthanation.
La Figure 42 présente le schéma de I'unité de co-electrolyse, telle que simulée.

Mo

~ H20 - —> £
= ‘ gf/ L@ Le co-électrolyseur

E04

o

vot 02

E02

®

PMETHA e

REC-SDEC

Figure 42 : Unité de co-électrolyse

Coté électrode a oxygene, 2243,6 kg/h d’oxygene sont produits. Ce flux est envoyé hors de
l'unité pour apres refroidissement (ne figurant pas sur la Figure 42) alimenter le stockage
d’oxygéne situé hors périmetre du systéme. Le Tableau 16 présente le bilan matiére au niveau de
cette unité.

1 . <1 . Débit massique a la s . R
Débit massique a 'entrée de la cathode (kg/h) sortie de 1a cathode Df'lblt massique la
< sortie de 'anode (kg/h)
Avant recyclage Apres recyclage (kg/h)

H. 0 25,29 238,03 -
H0 2432,06 2497,84 596,67 -

CO 0o 115,52 1087,42 -
CO- 1980,44 2036,58 509,54 -

0: - - - 2243,57

Tableau 16 : Bilan matiére de 'unité de co-électrolyse
3.2. Unité de méthanation

Apres I’élimination de I’eau a la sortie de I'unité de co-électrolyse, le flux gazeux est comprimé
jusqu'a 15,4 bar, puis envoyé vers une cascade de réacteurs adiabatiques avec refroidissement
intermédiaire et recyclage au niveau du premier réacteur. Le choix du réacteur adiabatique est lié a
son faible coiit et a sa maturité technologique. La conception de cette unité (Er-rbib et Bouallou
2014)2 est détaillée ci-apres.

3.2.1. Conception d’une cascade de réacteurs adiabatiques

Dans ce travail, nous avons conc¢u une architecture optimisée de 1'unité de méthanation en
associant plusieurs réacteurs adiabatiques a lit fixe en série avec refroidissement intermédiaire et
recyclage au niveau du premier réacteur. Le refroidissement intermédiaire permet de déplacer la

72




3. Description des unités du procédé de stockage

température dans la direction qui permet une plus haute conversion. Pour la réaction exothermique
de méthanation, le taux de conversion a I'équilibre augmente lorsque la température baisse,
Pactivité du catalyseur suivant la regle inverse. La température de refroidissement est donc choisie
de telle sorte a ce qu’elle soit inférieure a celle de ’équilibre et supérieure a celle de I’activation du
catalyseur. Un processus réactionnel réalisable pour une cascade de réacteurs adiabatiques est
obtenu a partir de la courbe d’équilibre en croisant la droite représentant la réaction adiabatique et
les lignes horizontaux qui représentent la réduction de la température par refroidissement
intermédiaire (Figure 43).

Courbe
d’équilibre

Refroidissement
intermédiaire

Taux de conversion de CO
uO
(=)

0.4
0.2 1 Droite
adiabatique
0 T, T T T T
0 200 400 600 800 1000 1200

Température (°C)

Figure 43 : Taux de conversion de CO en fonction de la température

La courbe d’équilibre représentant le taux de conversion de CO en fonction de la température
est calculée par Aspen plus en utilisant la méthode de minimisation de 1’énergie de Gibbs. Cette
méthode est détaillée dans I'annexe C. La pente de la droite adiabatique est calculée en se basant
sur le bilan énergétique (Eq. (67)), qui s’écrit de maniére générale comme suit :

Q-W+ 3% FigHjo — Xi1 FiH; =0 (67)
Avec :
Fi = Fco,0(0; —viXco)

(68)
Hi= [ CydT (69)
0 = 2 (70)

Fco 0

Q est la quantité d'énergie échangée entre le systeme et le milieu extérieur.
W est le travail échangé par le systéme avec le milieu extérieur.

i représente les espéces CO, CO., H.O, H, et CH,, v; est le coefficient stoechiométrique par
rapport a la réaction de méthanation de ’espéce i, Fio, Fi, Hio et Hi sont le flux molaire initial, le flux
molaire, 'enthalpie standard et la chaleur sensible de I’espece i respectivement. Xco est le taux de
conversion de CO, Tr est la température de référence (Tr = 25°C) et T est la température opératoire
du réacteur.

En remplacant F; et H; dans I’équation (67) par leurs expressions (Eq. (68) et (69)), on obtient
I’équation (771) qui est facile a utiliser pour corréler X et T.
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T ° . T
Q=W+ Feo fy 26,CpdT — FeooXco | AH; (Methanation) + I AC,dT]| =0 (71)

AHp (Methanation) étant 'enthalpie standard de la réaction de méthanation.

Dans notre réacteur adiabatique, '’équation (71) devient :

Feoo fTTRzeicpidT— Feo.0Xco [AH;(Methanation) + fTTR AdeT] =0 (72)

On peut déduire de I'équation (72) la corrélation entre le taux de conversion et la température
(Eq. (73))

Frg Ty 6:CpidT (73)

—[ang (rR)+ fTTR ACydT|

Xeo =

La chaleur de méthanation est calculée a partir des chaleurs de formation des espéeces
impliquées

AHg (Methanation) = AH'(CH,) + AH’(H,0) — AH’(CO) — 3AH (H,) (J/mol) (74)

Les chaleurs spécifiques sont calculées en utilisant la corrélation donnée par ’équation (75)
(Reid RC, 1987):

Cpi = Cpa + Cpp T + Cpc T2 + Cpp T3 (J/mol.K) (75)
Ot les constantes Cpa, Cpg, Cpc, Cpp pour chaque composant sont fournies en annexe D. Dans
la plupart des cas, le dernier terme du dénominateur fTTR AC,dT est négligeable par rapport a

I'enthalpie de la réaction. Pour simplifier les calculs, nous avons défini les capacités calorifiques
moyenne (C,;) dans la plage de variation de la température de la réaction [To-T]. T, étant la
température a 'entrée du réacteur. L’équation (773) devient alors:

— i1 0iCpi - ”
Xco = —[AHR (Methanation )] (T="To)

L’équation (76) représente donc la droite adiabatique définissant le fonctionnement du
réacteur adiabatique.

3.2.2. Introduction du Recyclage

L’introduction du recyclage permet de diluer le systéme et par conséquent d’atténuer la
quantité de chaleur libérée par la réaction et la température du gaz en sortie du réacteur. Ce dernier
point est en lien avec la désactivation du catalyseur. A des températures supérieures a 400°C et a
des basses pressions, le catalyseur présente un risque de désactivation par dépot de coke et par
frittage de la phase métallique du catalyseur. Pour minimiser la désactivation, il faut augmenter la
pression et assurer un recyclage permettant de baisser la température du catalyseur. D’aprés
(Jiajian G, 2012), au-dela de 15 bar, le risque de désactivation du catalyseur par dép6t de coke est
faible.
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La définition d’un taux de recyclage est soumise a deux contraintes : La quantité de méthane
contenu dans le gaz a I'entrée du réacteur et la consommation énergétique du recyclage. En effet,
un taux de recyclage supérieur a 3 engendre une concentration de méthane en entrée suffisante
pour causer le dépot de coke par cokage du méthane. Le taux de recyclage (noté R) approprié au
regard de ces deux contraintes est compris entre 0,5 et 3 (Topsoe, 2013).

Le taux de recyclage R est le rapport du débit de matiéere recyclée de la sortie vers I'entrée au

débit quittant le systéme (cf. Figure 44). Par définition, R = FFR .
ouT
|_____________'I
(1+R) Xeo 57 Xen out I Four >
— FOUTl l XCO_OUT
R I Sortie de la boucle

-
- I

Figure 44 : Boucle de recyclage pour le premier réacteur de I'unité de méthanation

Le débit de sortie Four,, le débit d’entrée Fix et le taux de recyclage R (variant entre 0 a 3) étant
connus a la sortie du réacteur, on peut déterminer les parameétres inconnus a savoir : Fr, Four,
Xco 1, Fini, Xco our. Pour cela, nous allons établir des bilans a I'entrée et a la sortie de la boucle par
rapport au constituant CO.

Bilan a la sortie de la boucle

Four: = Four + FR = % FR 77

Bilan a ’entrée de la boucle

Fmvi = Fix + Fr = Fiv +RxFour (78)

Le flux de matiere dans le réacteur est (1+R) fois plus grand qu’a I'extérieur de la boucle, de
sorte que les flux de référence doivent étre multipliée par (1+R) :

Fmni = (1+R) Finy (1-Xco_1) (79)

En remplacant Fix; par son expression tirée de I'équation (778), on obtient le taux de conversion
Xco_1:

— 1. FRAFIN (80)
Xeo1=1 Fiy (14R)

En exprimant les flux en termes de taux de conversion, 'équation (80) devient :

(1+R) Fix (1-Xco_1) = Finv + RxFix (1-Xco_out) (81)

On en déduit alors 'expression de Xco_our :
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Xco_our = % x Xco 1 (82)

3.2.3. Résultats

Influence de la valeur du recyclage sur le nombre de réacteurs adiabatiques et la
température de sortie du premier réacteur

Dans ce travail, on désire stocker 10 MW d’électricité sous forme de substitut de gaz naturel.
Le débit sortant du co-électrolyseur est envoyé dans un condenseur afin d’éliminer I’eau. Ce flux sec

est comprimé jusqu’a 15,4 bar. La composition du gaz en entrée de 1'unité de méthanation et les
conditions opératoires sont données dans le Tableau 17.

Débit massique kg/h (apres élimination d’eau)
H- 209,47
H-0 67,72
co 956,93
CO: 448,39
Température (°C) 280
Pression (bar) 15,4

Tableau 17 : Composition et conditions opératoires a '’entrée de l'unité de méthanation

La Figure 45 représente le taux de conversion en fonction de la température et les droites
adiabatiques de chaque réacteur dans le cas d'un premier réacteur sans recyclage. Le nombre de
réacteurs adiabatiques est déterminé graphiquement.

—*—Droite adiabatique ~ ===La courbe d'équilibre

.. atriéme réacteur
o] Cinquigme —"— _ _ _ _ _ _ _ Qu
bt | réacteur ... ,
2 Troisiéme réactepir
g e __
7 0.6
E Deuxiéme|réacteur
g 04 |
(=]
s e
£ 02
5 ’ Premier réacteur
Ty = 280°C
100 300 500 700 825°C 9q

Température (°C)

Figure 45 : Taux de conversion de CO en fonction de la température et droite
adiabatique sans recyclage

En I’absence de recyclage, la température de sortie du premier réacteur s’éléve a 825°C. A cette
température, un catalyseur trés stable est recommandé. De plus pour atteindre un taux de
conversion de CO de 99%, il faut utiliser 5 étages de réacteurs adiabatiques. Afin de réduire la
température a la sortie du premier réacteur et le nombre d’étage, il est donc judicieux d’introduire
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un recyclage. La Figure 46 et le Tableau 18 montrent I'influence du taux de recyclage qui varie
entre 0,6 et 3 sur la température et le nombre de réacteurs adiabatiques respectifs.

——Droite adiabatique sans recyclage ===Courbe d'équilibre—R = 0,6 =—R = 1,4 —R =22 R=2,6 R=3

0,9 4
0,8
0,7 4
0,6
0,5 4

0,4

Taux de conversionde CO

0,3
0,2 4

0,1 -

ino | 3
0 T T T T T T 55, 825 T

100 200 300 400 500 600 700 800 900 1000
Température (°C)

Figure 46 : Taux de conversion de CO en fonction de la température et droite adiabatique
pour différents taux de recyclage

[Taux de recyclage (R) [Nombre de réacteurs Taux de conversion de CO
0 5 0,99
0,6 4 0,95
1,4 3 0,95
2,2 3 0,99
2,6 3 0,99
3 3 0,99

Tableau 18 : Influence du taux de recyclage sur le nombre d’étage de réacteurs adiabatiques et
le taux de conversion de CO

En augmentant le taux de recyclage, la température de sortie du premier réacteur et le nombre
d’étage diminuent alors que le taux de conversion de CO augmente. On remarque qu’a partir d'un
taux de recyclage de 2,2, le nombre d’étage reste constant et le taux de conversion de CO maximal
est atteint (99%).

Simulation de I'unité de méthanation
Dans notre procédé de stockage d’électricité, la fraction molaire de dihydrogeéne doit étre
minimisée pour que le gaz produit réponde aux spécifications du réseau de gaz naturel. Pour ce

faire, il est intéressant de définir le taux de recyclage qui permet de convertir le maximum de H,. La
Figure 47 représente le taux de conversion de H, et CO en fonction du taux de recyclage.
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Figure 47 : Influence du taux de recyclage sur le taux de conversion de H-
et CO

En augmentant le taux de recyclage, les taux de conversion de CO et d’H. atteignent 99% et
97% respectivement. Nous remarquons quun taux de recyclage de 3 permet de convertir plus d’'H,
et baisse la température jusqu’a 636°C. Le procédé a été donc simulé sous Aspen plus avec un taux
de recyclage de 3 et les résultats ont été comparés avec les calculs établis sous Excel (voir Tableau
19). La Figure 48 représente le flowsheet de 'unité de méthanation sous Aspen plus.

E col

METH N
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s
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Figure 48 : Flowsheet de I'unité de méthanation

Dans notre cas, le gaz en sortie d’unité de méthanation est composé de 40% de CH,, 3% de H.,
13% de CO,, 0,06% de CO et 44% de H,0. La chaleur dégagée par la méthanation a permis la
production de 3778,6 kg/h de vapeur d’eau a 250°C sous 10 bar. 64% de cette vapeur servent a
I'alimentation du co-électrolyseur, et les 36% restants sont utilisés dans les unités de purification
du gaz produit. Pour compenser les pertes de charge dans la boucle de recyclage au niveau du
premier réacteur, un ventilateur a plusieurs étages est utilisé.
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Composants Sortie réacteur 1 Sortie réacteur 2 Sortie réacteur 3
(kmol/h) (kmol/h) (kmol/h)

CH,4 27,28 31,63 33,61

H- 23,38 9,83 2,60

CO- 12,47 11,97 10,69

CO 4,60 0,75 0,05

H-0 20,03 33,88 37,15

Température calculée par Aspen (°C) 636,23 513,01 381
Température calculée par Excel (°C) 637 515 375

Erreur relative 0,12% 0,39% 1,57%

Taux de conversion de CO 86,4% 97,8% 99,8%

Rendement de CH,4 (%) = Cccl){gﬁ’,—?riiz 80,4% 93,2% 99,1%

Tableau 19 : Résultats de la simulation de I'unité de méthanation

3.3. Unité de captage de CO.

Le gaz produit dans I'unité de méthanation est envoyé vers 'unité de captage de CO. afin
d’éliminer I'excédent de CO. et atteindre les spécifications exigées pour I'injection dans le réseau.
Le flux gazeux passe d’abord par un condenseur pour éliminer ’eau puis alimente une colonne
d’absorption. Une étude paramétrique a été établie pour définir les conditions opératoires
optimales pour capter 90% de CO, avec le monoéthanolamine (MEA) a 30 mass% tout en
consommant le minimum d’énergie de rebouillage. Cette voie de captage a été retenue, car la
pression partielle de CO, est inférieure a 1,4 MPa. La Figure 49 et Figure 50 illustrent
respectivement 'influence du débit massique du solvant (MEA) et la pression dans I’absorbeur sur
le CO, absorbé et la consommation énergétique.

La Figure 49 montre que la consommation énergétique augmente d’une maniére significative a
partir 90% de CO, absorbé. Ceci peut s’expliquer par le fait que le MEA est tres réactive et elle
forme un composé stable qui est le carbamate et qui nécessite beaucoup d’énergie pour inverser la
réaction. Ainsi, 7422,06 kg/h de MEA a 30 mass% est introduit en téte de la colonne. D’aprés la
Figure 50, 'augmentation de la pression permet une réduction de la consommation énergétique
pour la régénération et un captage de CO, plus important. A la sortie de I'unité de méthanation et
en considérant les pertes de charge, la pression a 'entrée de la colonne d’absorption est de 12,6 bar.
Cette pression est maintenue pour éviter toute consommation énergétique supplémentaire causée
par la compression. La température opératoire de 'absorption doit étre minimale afin de minimiser
les pertes en MEA par évaporation et ’énergie consommée dans le bouilleur de la colonne de
régénération. En effet, cette derniére augmente en augmentant la température (voir Figure 51) car
la cinétique de la réaction entre ’amine et le CO. est plus importante.
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Figure 49 : Influence du débit de solvant sur le CO- Figure 50 : Influence de la pression dans la colonne
absorbé et I'énergie consommée pour la d’absorption sur I’énergie consommeée pour la
régénération, P = 12,6 bar, T = 30°C régénération, T = 30°C, Fm_solvant= 7422,1 kg/h

L’amine riche en CO, est d’abord détendue jusqu’'a 3 bar, puis chauffée jusqu’a 108°C avant
d’étre introduite dans le Stripper. La valeur de cette température est fixée pour éviter le risque de
dégradation thermique du MEA au niveau de la colonne de régénération. Celle-ci est composée
d’un rebouilleur et d’'un condenseur. Le rebouilleur situé en pied de la colonne fournit la chaleur
nécessaire pour inverser la réaction entre le MEA et le CO.. Le condenseur en téte de la colonne est
partiel, il fonctionne a 30°C. La pression dans la colonne de régénération est 2,2 bar ce qui permet
d’éviter les pertes en MEA par dégradation thermique (température de dégradation est 135°C
(Davis et Rochelle, 2009)) car en augmentant la pression, la température dans le stripper augmente
(voir Figure 52) (WarudKkar, et al., 2013). La colonne de régénération consomme 3,4 MJ/kg de CO..
16% de la vapeur produite a 250°C sous 10 bar dans 'unité de méthanation est utilisé pour le
rebouilleur. Le solvant régénéré avec un taux de charge de 0,2 est recyclé vers la colonne
d’absorption aprés avoir préchauffé le solvant riche. Nous nous sommes basés sur les résultats
d’Amman (Amman, 2007) pour fixer le taux de charge. Il a constaté que pour capter 90% de CO,, le
taux de charge pauvre optimal est 0,2 pour 30 mass.% de MEA. Sous Aspen plus, ces deux
paramétres ont été fixés en utilisant la fonction « Design Spec ». Cette unité permet donc de capter
90% du CO; contenu, soit 431,5 kg/h. Le schéma de I'unité de captage de CO, par le MEA est
présenté sur la Figure 53. Le gaz produit en sortie de captage de CO, est composé de: 2,4% de CO.,
0,08% de H,0, 89,6% de CH, et 0,1% de CO. Les pertes en MEA ont été évaluées a 2,5x10°6 kg de
MEA /kg de CO. capté.
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Figure 51 : Influence de la température sur le CO- absorbé Figure 52 : Influence de la pression sur la
et I'énergie consommée pour la régénération, P = 12,6 bar, température dans la colonne de régénération
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8o



3. Description des unités du procédé de stockage

P02 EO11
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Figure 53 : Unité de captage de CO-

3.4. Unité de séchage du gaz produit avec Tri-éthyléne glycol (TEG)

Le gaz sortant de 'unité de captage de CO, alimente 'unité d’absorption avec TEG. La vapeur
d’eau est un constituant indésirable du gaz naturel car elle peut causer la formation des hydrates,
qui peuvent engendrer des incidents tels que le bouchage des canalisations et des régulateurs. En
plus, si le gaz contient des traces de CO, ou H.S, la présence de la vapeur d’eau peut conduire a
lapparition de condensats acides corrosifs.

L’unité TEG est composée d’une colonne d’absorption a plateau fonctionnant a 23°C et 12 bar.
Le TEG pauvre entre en téte de la colonne et s’écoule pour entrer en contact avec le gaz humide en
pied de la colonne. Le TEG ayant absorbé ’eau contenue dans le gaz humide, sort en bas de la
colonne et il est appelé : TEG riche. Ce dernier est préchauffé jusqu’a 180°C avant d’alimenter la
colonne de régénération qui fonctionne a 1,2 bar. Il est a noter que la température du rebouilleur de
TEG est limitée par la température de dégradation thermique du glycol. L’absorption est réalisée a
des températures basses et des hautes pressions car la solubilité de 'eau dans le gaz augmente avec
la température et diminue avec la pression. Le taux de circulation du glycol est conventionnel. Sa
valeur est de 251 de TEG/kg de H,O absorbé (Polak, 2009).

Tout comme l'unité de captage de CO, par les amines, la colonne de régénération fonctionne a
des pressions basses pour limiter la consommation énergétique de l'unité. Le rebouilleur est
chauffé jusqu’a 201°C pour enlever la vapeur d’eau et régénérer le TEG a 99,5%. Le TEG régénéré
est recyclé vers le contacteur apres avoir préchauffé le TEG riche. La chaleur consommée dans le
stripper est 276 kJ/1 de TEG ce qui est cohérent avec ce que nous pouvons trouver dans la
littérature concernant les unités conventionnels (Ditl et Pavel, 2012). L'unité de séchage avec TEG
présentée dans la Figure 54 permet de récupérer un gaz sec avec une teneur en eau de 53 mg/Nms.
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Gaz sec

B2

Gaz humide

Figure 54 : L'unité de séchage avec TEG

Afin d’atteindre les spécifications exigées pour injecter le gaz produit dans le réseau,
I’élimination de H, est nécessaire. En effet, la fraction de H, dans le gaz affecte son indice de Wobbe
et son PCS. La Figure 55 illustre la variation de PCS et de I'indice de Wobbe en fonction de la
fraction molaire d’hydrogéne dans le gaz.
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Figure 55 : Variation de I'indice de Wobbe et du PCS en fonction de la
fraction molaire de H- dans le gaz produit

Le gaz de type H a un PCS compris entre 10,7 et 12,8 kWh/Nm3 et un indice de Wobbe compris
entre 13,4 et 15,7 kWh/Nms3. D’apres la Figure 55, ces deux parameétres augmentent en diminuant la
fraction molaire de H,. Afin d’atteindre les valeurs appropriées, 1,12% de H. est a éliminer du gaz,
ceci peut étre réalisé par un dispositif & une membrane. Sous Aspen plus, cette membrane est
représentée par un module de séparation permettant d’éliminer la quantité d’'H. désirée. Le
Tableau 20 présente la composition et les caractéristiques du gaz produit avant et apres
I’élimination de I’hydrogene. Le gaz en sortie est composé de 96,13% de CH,, 2,6% de CO, 0,15% de
CO, 1,12% de H, avec une teneur en eau de 54 mg/Nms3, un PCS de 10,71 kWh/Nms3 et un indice de
Wobbe de 14,12 kWh/Nma3. Le gaz produit est ensuite détendu jusqu’a 4 bar puis refroidi jusqu'a
20°C pour correspondre aux spécifications du réseau de distribution du gaz.
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Avant élimination de H2 Apres élimination de H2
CH4 90,38% 96,13%
Composition Co2 2,44% 2,60%
molaire CO 0,14% 0,14%
Ho 7,03% 1,12%
Flux volumique total (Nm3/h) 848,72 759,5
Flux massique total (kg/h) 585,68 581,22
Température (°C) 25,6 25
Pression (bar) 12,16 12
Teneur en eau 53,6 mg/Nm3 54 mg/Nms3
Indice de Wobbe kWh/Nms3 13,92 14,12
PCS kWh/Nm3 10,28 10,71

Tableau 20: Composition du gaz produit et ses caractéristiques avant et apres I’élimination de H,

4. Intégration thermique du procédé de stockage

L’intégration thermique a été réalisée en utilisant la méthode de pincement sous Aspen plus
Analyser afin d’optimiser la consommation énergétique du procédé de stockage de I’électricité. La
méthode de pincement permet de déterminer le réseau d’échangeurs et d'utilités le plus performant
dans une installation. Elle est basée sur des principes thermodynamiques et sur 1’étude des
échanges thermiques entre les fluides a refroidir (disponibilités) et a réchauffer (besoins) (Kemp,
2007). Les pincements (AT) appliqués dépendent de la température maximale atteinte dans
I’échangeur :

- T >600°C: AT estde 50°C;
- 100 < T < 600°C: AT est de 30°C;
- T <100°C: AT est de 10°C.

Le pincement pour les échangeurs fonctionnant a des hautes températures est plus grand car
la surface d’échange doit étre minimale afin de réduire leurs cofits et de limiter leurs vieillissements
prématurés. Les pertes de charge dans les échangeurs de chaleur sont comprises entre 0,03 et 0,7
bar (Walas, 1988) . Il a été retenu 0,2 bar par défaut dans cette étude. Les utilités extérieures
utilisées sont les chauffants électriques pour les besoins en chaud et I’eau froide et I'air a 20°C pour
les refroidissements. Les rendements isentropiques des compresseurs et des turbines sont 89% et
91% respectivement (Amman, 2007).

Les courbes composites du procédé sont présentées dans la Figure 56. La courbe rouge
représente le besoin en froid (les courants a refroidir) et la courbe bleu correspond au besoin en
chaud (les courants a chauffer).

D’apres la Figure 56, il y a un besoin en puissance de froid d’une valeur de 2 MW et un besoin
en puissance de chaud de 0,4 MW. Le besoin en chauffage correspond au chauffage du gaz en
entrée du co-électrolyseur pour amener la température du flux gazeux a 800°C. Le besoin en froid
correspond a de la chaleur relachée par le procédé a une température inférieure a 250°C. Un
réseau d’échangeurs a été donc établi afin de procéder a une intégration thermique du procédé et
par conséquent minimiser la consommation énergétique.
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Figure 56 : Courbes composites du procédé de stockage de I'électricité

L’eau a 20°C et 1,013 bar est d’abord pompée jusqu’a 20 bar puis chauffée jusqu’a 158°C par le
flux de chaleur disponible a I’entrée de I'unité de captage de CO. qui est a4 280°C. Ensuite, I'eau est
envoyée vers un autre échangeur pour un chauffage jusqu’a 200°C par le flux de chaleur disponible
a l'entrée de 'unité de méthanation. A 19,6 bar et 200°C, I'eau est a 1’état liquide. Pour I’évaporer,
elle est détendue jusqu’a 10 bar. Le flux de vapeur d’eau obtenue a 180°C et 10 bar est divisé en
quatre courants qui sont surchauffés a 250°C par les échangeurs intermédiaires de l'unité de
méthanation. Les 64% de ce flux de vapeur est envoyé vers un échangeur a la sortie de la SOEC afin
d’augmenter la température ce cette vapeur jusqu'a 750°C. 19% de la vapeur qui est en exces est
utilisée dans les rebouilleurs des colonnes de régénération des unités de captage de CO. et
d’absorption de l'eau et le reste (17%) est envoyé vers une turbine pour récupérer 62,4 kW
d’électricité. Apres sa détente jusqu’a 1,1 bar, les 17% de la vapeur restante sont mélangés avec les
eaux récupérées dans tout le procédé et refroidis jusqu’a 20°C, ’eau récupérée est recyclée. Le CO,
a lentrée du co-électrolyseur est chauffé jusqu’a 750°C par le flux d’oxygeéne sortant du circuit
anode du SOEC. Par ailleurs, dans les unités de purification, les flux de MEA et TEG régénérés
permettent de chauffer le flux a I'entrée de chaque stripper jusqu’a la température opératoire. Le
PFD du procédé est présenté dans la Figure 57.
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H0
37786 ke/h
HO 3 20,9°Cet20bars

3778,6 kg/h
20°Cet 1,013 bars

Figure 57 : PFD du procédé de stockage de I'électricité
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5. Efficacité et consommation énergétique du procédé de stockage

Pour déterminer lefficacité et la consommation énergétique du procédé, la puissance
thermique a été convertie en puissance électrique en utilisant le facteur de Carnot. Les hypotheses
qui ont été prises en compte sont ci-apres:

- Lecycle thermodynamique idéal (Carnot) est considéré : neyce = Tcarnot ;
- Larécupération de I’énergie thermique est complete:

— — o
- Tsortie eau échangée dans carnot = To =20°C

- Facteur de Carnot = (1 — ;—0) x 100
H

Avec T,, la température de sortie de I'eau échangée dans le cycle de Carnot et Ty, la
température de la chaleur récupérée. Le facteur de Carnot dépend de la température de la chaleur
récupérée. La puissance électrique équivalente est calculée en fonction de la puissance thermique et
le facteur de Carnot (Voir Eq.(83)).

(83)
Pélectrique = Pthermique X facteur de Carnot

Le Tableau 21 présente les puissances consommées (désignées par le signe « + ») et produites
(désignées par le signe « - ») dans chaque unité du procédé de stockage Power To Gas en précisant
la température de la chaleur récupérée. La désignation des équipements est précisée dans le PFD
dans la Figure 57.

Chaleur récupérée apres refroidissement
Unités du procédé Power To Equi Plu 1ssance Puissance [Température de l,’ulssz.mce
Gas quipements electrique thermique la chaleur ,elegtrlque
kw) (kW) récupérée (°C) équivalente
P (w)
E-100 - Intégré
Unité de co-électrolyse géi?rfif;?;: + 64,71 - - -
E-99 - -57,9 70 -8,45
E-102 - Intégré
E-103 - Intégré
E-104 - -620,2 | 167,9 | -207,9
E-105 - Intégré
E-106 - Intégré
Unité de méthanation E-107 - Intégre
E-108 - Intégré
E-109 - Intégré
Compresseur + 534,52 - - -
Compresseur 22,41 _ B B
de recyclage ’
P-101 + 6,75 - - -
Unité de captage de CO- %—1123 - 2582 Ir;t7e’§re 20.12
P-02 + 6,6
Unité de séchage du gaz E-115 - Intégré
produit avec TEG P-03 +0,15 - | - | -

Tableau 21: Puissances électriques et thermiques dans chaque unité du procédé de stockage

Le Tableau 22 récapitule la consommation énergétique du procédé global en précisant la
puissance utile produite, la puissance consommée et les pertes.
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Puissance utile Produite (kW)

Puissance consommée (kW)

Pertes (kW)

62,4

12399,8

252,3

Tableau 22 : Puissance produite, puissance consommeée et les pertes dans le procédé de stockage

Puissance utile produite est la puissance produite en détendant dans une turbine le reste
de la vapeur produite dans le poste de méthanation de 10 bar a 1,1 bar.

Puissance consommée est la puissance électrique consommeée par le co-électrolyseur
(Psorc), les chauffants électriques (Pcr), les compresseurs et les pompes (Pme). Pour le co-
électrolyseur, un redresseur AC/DC avec un rendement de 90% est utilisé.

Pertes sont la puissance électrique équivalente de la chaleur récupérée apres refroidissement
qui a une température qui varie entre 40 et 168°C.

Un transformateur AC/AC avec un rendement de 94% (Legrand, 2015) est d’abord utilisé pour
aboutir au niveau de tension des appareils électriques et du co-électrolyseur. Ensuite un redresseur
AC/DC avec un rendement de 90% (Legrand, 2015) est employé pour la SOEC afin de I’alimenter
avec un courant direct. La Figure 58 visualise le flux de puissance dans le procédé de stockage. Pelec
désigne la puissance électrique équivalente de la chaleur récupérée apres refroidissement. La
puissance utile produite permet de satisfaire 9% des besoins en électricité.

Génération de I’électricité

12500 kW, 20 kV

y

Transformateur
(AC/AC) (n =94%)

Redresseur (AC/DC) (™

(n=90%) - 635,14 kW

\ \

Compression, Pompage
Co-électrolyse et Chauffants Refroidissement
électriques
A
SNG produit Electricité produite Chaleur récupérée
62,4 kW
8302 kW l l l
(a base de PCS = 10,71 kWh/Nm®)
Pelec = 8,45 kW Pelec = 207,9 kW Pelec = 29,12 kW
70°C 167,9°C 57,3°C

Figure 58 : Flux de puissance électrique dans le procédé Power To Gas

L’efficacité énergétique du procédé est calculée selon I'Equation (84).
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. ia s 2 ’o: Débit volumique de SNG produit )x(PCS ou PCI) + Puissance utile produite
Efficacité énergétique (%) = ( 1 b i ) L X100 (84)

Psoec+ PcE+ Pmec

Rappelons que le procédé de stockage produit 775,16 Nm3/h de SNG pour stocker une
puissance de 11,8 MW(AC). L'efficacité énergétique du procédé de stockage est présentée dans le
Tableau 23.

Efficacité énergétique a base de PCI du SNG produit 9,63 KWh/Nm?
PCT Efficacité énergétique 60,4 %

Efficacité énergétique a base de PCS du SNG produit 10,71 KWh/Nm?
PCS Efficacité énergétique 67,2 %

Tableau 23 : Efficacité énergétique du procédé de stockage

Le diagramme de Sankey (voir Figure 59) a été établi afin de visualiser les transferts
énergétiques, de quantifier les pertes énergétiques engendrées par le procédé et d’en définir
Porigine.

SNG produit
a 66,7%
Puissance électrique Co-électrolyse
0 94,9%
100%
Energie utile
produite
0,5%
0,
5}1 fo I Chaleur inexploitée
Compression, pompage <170 C
et chauffants électriques 2%

Figure 59 : Diagramme de Sankey du procédé Power To Gas

D’apres ce diagramme, les pertes dues a la chaleur récupérée apres refroidissement sont
minimisées en exploitant d'une maniére optimale 1’énergie produite par le poste de méthanation.
L’intégration thermique proposée permet de satisfaire tous les besoins en chauffage du procédé.
L’utilisation d’un exces d’eau pour refroidir le poste de méthanation a permis de répondre aux
besoins de I'unité de co-électrolyse (65%) et des unités de purification (16%). Les 19% restant ont
permis de produire 62,4 kW d’électricité (énergie utile) aprés une détente dans une turbine. Cet
exces qui est récupéré a 100°C et 1,1 bar a été mélangé avec les eaux éliminées au cours du procédé
et refroidies jusqu’a 20°C puis recyclées. Ceci a permis une réduction des pertes certes mais il n’a
pas amélioré 'efficacité énergétique du procédé car le flux de la vapeur a 100°C et 1,1 bar n’a pas
été converti en énergie utile mais a permis plutét une intégration de la matiére. 66,7% de I'énergie
électrique est stockée sous forme de substitut du gaz naturel. On remarque que les pertes causées
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par les étapes de conversion principalement les transformateurs, redresseur, co-électrolyseur et
méthaneur sont plus importantes.

Un bilan matiere sommaire du procédé est reporté dans la Figure 60. Il précise les entrées et
les sorties du systeme ainsi que la recirculation de la matiére au sein du procédé. Le CO, entrant a
été converti a hauteur de 79%. Les 21 % perdus correspondent au CO. non transformé en CO dans
I’étage de co-electrolyse et des pertes dans le poste de captage de I'unité d’épuration. Une partie de
l'oxygéne produit sera utilisée pour dans le procédé Gas To Power et il peut étre envisageable
d’utiliser le reste pour la gazéification de la biomasse.

H:0 (dont 64%
CO: pour la SOEC) TEG (99,5 mass%) MEA (30 mass.%)
20°Cet40bars  20°C et 1,013 bar 20°Cet 1,013 bar  20°C et 1,013 bar
1980,4 kg/h 3778,6 kg/h 164,72 kg/h 7422,06 kg/h
1008,6 Nm*/h 3,53 Nm*/h 0,13 Nm’/h 7,12 Nm*/h

Unité de co-électrolyse Unité de méthanation

Unité de déshydratation du gaz
produit

Unité de captage de CO2

v v
CO: H:0 SNG 0 H:
30°Cet2,24bars  20°Cet 1,013 bar  20°C et 4 bars  20°Cet 1,013 bar  25°C et 1,013 bar
431,49 kg3/h 1861,34 kg/h 581,2 kg/h 22435 kg/h 4,46 kg/h
215,6 Nm’/h 1,74 Nm’/h 775,2 Nm*/h 1569,1 Nm*/h 49,74 Nm’/h

Figure 60 : Bilan matiere du procédé de stockage de Iélectricité sous forme de méthane
de synthese
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Procédé de déstockage de I’électricité
Gas To Power

1. Périmetre de I’étude du procédé de déstockage

Le procédé de déstockage Gas To Power comprend une unité de tri-reformage du méthane qui
produit un gaz de synthése a partir de CO,, O, et H.O. A l'inverse des autres procédés de reformage
endothermiques (vaporeformage et reformage a sec), du fait de l'utilisation de I'oxygene, le tri-
reformage peut étre autotherme (la chaleur nécessaire pour les réactions endothermiques est
compensée par la chaleur produite par les réactions exothermiques). Son choix est consolidé par la
valorisation de CO, et la disponibilité de 'oxygene en provenance de la phase de stockage. L'unité
de reformage est suivie d'une unité de Pile a combustible (SOFC) réalisée par le RSOC dont le
fonctionnement est inversé afin de produire I'électricité, H.O, CO. et de la chaleur a partir de gaz
naturel issu du réseau. L’air entrant dans la pile est enrichi en oxygene. La chaleur dégagée par
l'unité de pile a combustible permet de produire de I’électricité supplémentaire par turbinage dans
un cycle adapté. Le gaz sortant de la pile est envoyé dans une chambre de combustion qui convertit
toutes les impuretés (H, et CO) en CO, et H,O en injectant 'oxygéne. Le CO, est ensuite déshydraté
et envoyé vers son réseau de stockage. Le CO, ainsi produit sera utilisé pour alimenter 'unité de co-
électrolyse dans le procédé de stockage. Le périmeétre de I’étude en mode déstockage est décrit dans
la Figure 61.

Désodorisation —— m

Hz, CO, COz2 H20, CH4 BT TeRmaTe IS
Reformeur > .
@ pile a combustible

Hz, CO,|CO2,H20

Séchage de CO2 Chambre- de
combustion

i

Réseau du gaz naturel de synthése

Stockage de CO2

Figure 61 : Périmeétre de I'étude du procédé de déstockage (Gas To Power)

Les données d’entrée et les spécifications de sortie sont présentées dans la Figure 62. Il est a
souligner que le fonctionnement réversible du procédé permet une circulation virtuelle de 'oxygéene
et du CO., a quantité équivalente.
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Composants Température | Pression
Co, 20°C 40 bars
H,0 20°C 1,013 bar
Gaz produit en mode
20°C 4 bars P o el
stockage Procédé Gas To Power Electricité
O, pour le reformage
et la chambre de 20°C 1,013 bar
combustion
Air de balayage 20°C 1,013 bar
Température Pression
Air 20C 1,013 bar
CO, 20 C 40 bars
H,0 20°C 1,013 bar

Figure 62 : Spécifications considérées dans le procédé de déstockage

2. Description des unités du procédé de déstockage

2.1.Unité de reformage

Le gaz de synthese alimentant le RSOC en mode SOFC est produit dans le tri-reformeur. Ce
réacteur autotherme a été modélisé sous Aspen plus en intégrant les corrélations cinétiques pour
chaque réaction mises en jeu. Il est alimenté par ’0,, du SNG, de 'H.O et du CO,. Une étude
paramétrique a été réalisée afin d’étudier l'influence des rapports CO./CH,, O./CH, et H.O/CH,
sur le taux de conversion de CH, et le rendement en H, et par conséquent, définir les conditions
optimales pour produire le gaz de synthése. La Figure 63 montre la variation du taux de conversion
en fonction des rapports CO,/CH, et O,/CH,.

=+—C02/CH4=1 =—==C02/CH4=2 CO2/CH4=3 ==(CO02/CH4=4 —+—(02/CH4=] —=—C02/CH4=2 CO2/CH4=3 =——(CO02/CH4=4

L 80
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=
=

70

=
>0
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55 1

=
=N
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=
n

45

Taux de conversion de CH4
=
Débit molaire de H2 produit (kmol/h)

T : : 40 T \ :
0 02 04 0,6 08 | 12 0 02 04 0,6 08 1 12
Le rapport 02/CH4 Le rapport 02/CH4

=
=

Figure 63 : Influence des rapports CO>/CH,4 et Oo/CH,  Figure 64 : Influence des rapports CO»/CH,4 et O>/CH,4
sur le taux de conversion de CH, sur Hs produit

D’aprés la Figure 63, le taux de conversion du méthane atteint un maximum quand les
rapports CO./CH, et O./CH, sont respectivement de 4 et de 0,4. La conversion du méthane
devient constante quand le rapport O./CH, est important. En effet, quand il y a beaucoup
d’oxygene dans le milieu réactionnel, la fraction molaire de CH, diminue a cause de la combustion
et peu de méthane est disponible pour les réactions de reformage.

La Figure 64 montre l'effet des rapports O,/CH, et CO./CH, sur la production de H,. La
variation du débit molaire de H. a la sortie du reformeur passe par un maximum pour un rapport
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0,/CH, de 0,47. 1l est a noter que, le débit molaire de H, augmente lorsque le CO, diminue. Ce
résultat est expliqué par I'intervention de la réaction de WGS.

—t—H20/CH4 =1 —8=—H20/CH4=2 H20/CH4 =3 =>=H20/CH4=4 —+—H20/CH4 =1 —#—H20/CH4 =2 H20/CH4 =3 —>—H20/CH4 =4
100
1

09 | g 90 1
- =]
3 g
o 0.8 < 80
S e
g S
£ 07 570
- o
: :
§ 061 S 60 4
s £
3 3
g 05 E 50
o 2
= ]

4 =]
0.4 40 4
03 , , , , , 20
0 02 0.4 06 038 ! 12 0 0.2 04 0.6 0.8 1 12
Le rapport 02/CH4 Le rapport 02/CH4

Figure 65 : Influence des rapports H-O/CH,4 et O./CH, Figure 66 : Influence des rapports H.O/CH, et O»/CH4
sur le taux de conversion de CH4 sur le H. produit

La variation du taux de conversion de CH, en fonction des rapports H.O/CH, et O,/CH, est
illustré dans la Figure 65. Quand le rapport H,O/CH, est important, la conversion du méthane est
importante grace a la réaction de vaporeformage mais quand le rapport O./CH, est faible, cette
conversion diminue car la chaleur générée par la combustion est faible. Nous constatons (Figure
66) que plus le rapport H,O/CH, est important plus la production de ’hydrogene est importante
grace aux réactions de vaporeformage et de WGS.

4

—+—Température de sortie du reformeur —#—Taux de conversion de CH4
0,95 |
880 0,995
<« 09 E
z 860 /’r-*“*"‘ z
2085 0" " " (093
: < :
Z 08 £ 8201 B
z e 0985 ¢
_52 0,75 1 ‘Za 8001 §
3 780 1 1
707 = 098 T
760 1 :
0,65 | i
740 - 0975
0,6 T T T T T T - - 0 2 4 6 8 10 12 14 16 18 20 22
300 400 500 600 700 800 900 1000 1100 1200 Pression (bar)
Température ( C)
Figure 67: Effet de la température sur le taux de Figure 68: Effet de lg pression a I'entrée du réacteur
convel:sion de CH, 4 5 bar, Ho0/CH, = sur le taux de conversion de CH, et la température de
CO./CH,=1 getSO /C’H 2 o 474 =4 sortie du réacteur 8 H.O/CH, = 4, CO-/CH,4=1,3 et
2, 4=41, 2 4 = U,

0./CH4 = 0,47 et 829°C

Ainsi, les rapports des réactifs optimaux sont H,O/CH, = 4, CO,/CH,=1,3 et O,/CH, = 0,47.
Pour définir la température et la pression opératoires, la variation du taux de conversion en
fonction de ces deux parametres a été évaluée dans la Figure 67 et Figure 68. On remarque qu’a
partir de 829°C, le taux de conversion du méthane devient maximal (99%). En outre, en
augmentant la pression, le taux de conversion diminue mais la température a la sortie du réacteur
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augmente. Il est observé qu’a partir de 13,6 bar la variation de la température a la sortie du réacteur
est négligeable et le taux de conversion diminue.

Les conditions optimales déduites de I'étude paramétrique ont été utilisée. Le tri-reformeur est
alimenté par O,, SNG stocké, H,O et CO, chauffés jusqu’a 828,8°C et comprimés jusqu’a 13,6 bar.
Les rapports H.O/CH,, CO./CH, et O,/CH, sont 4, 1,3 et 0,47 respectivement. Le flux gazeux a la
sortie du tri-reformeur est composé de 0,11% de CH,, 16% de CO,, 12% de CO 26% de H, et 46% de
H.O avec une température de 863,2°C et une pression de 13,55 bar. Ce gaz ainsi produit est
détendu ensuite dans une vanne jusqu’a 3,4 bar avant d’alimenter la SOFC.

2.2, Unité de la pile a combustible

Les réactions mises en jeu dans le RSOC en mode pile a combustible a haute température (Eq.
(85) - (88)) sont exothermiques.

Electrode a oxygene: 0, + 4 e = 202 (85)
Electrode a combustible: CO + O2 = CO, + 2¢e- (86)

H, + 0= H,0 + 2¢€ (87)
WGS: CO+H,0O — H, + CO- (88)

Une réaction de vaporeformage peut avoir lieu également au niveau de la SOFC (Eq.(89)).

Vaporeformage: CH,+H.O+« 3H, + CO (89)

La réaction globale est exothermique. D’aprés (Nakajo, et al., 2009), il existe une possibilité de
détérioration de la cellule quand il y a un gradient thermique a travers la cellule de 10°C/cm. Ainsi,
pour la cellule utilisée dans notre étude de 12 cm, il est judicieux que le AT ne dépasse pas 120°C.
Cette consigne a été respectée dans notre modeéle. L’air de balayage a été donc introduit afin
d’éliminer le surplus de la chaleur dégagée. Le RSOC en mode SOFC a été modélisé sous Aspen plus
en combinant trois types de réacteurs.

- Le premier est un REquil (les calculs sont basés sur I'équilibre chimique des réactions)
adiabatique qui fait intervenir les réactions chimiques WGS et vaporeformage ;

- Le deuxiéme est un RSTOIC (les calculs sont basés sur le taux de conversion imposé par
rapport au réactif limitant pour chaque réaction mise en jeu) utilisé pour les réactions
électrochimiques en considérant un taux d’utilisation de 75% ;

- Le troisieme réacteur est de nouveau un REquil avec les mémes réactions chimiques définies
dans le cas du premier réacteur.

Pour une différence de température de 120°C dans la SOFC, un débit d’air de 25,2 t/h a été
nécessaire. L’air de balayage a été d’abord comprimé jusqu’a 1,8 bars puis refroidi jusqu’a 20°C. 11
est récupéré ensuite a 700°C. Dans I’électrode a oxygene, I'air de balayage nécessaire pour évacuer
la chaleur dégagée par les réactions exothermiques est mélangé avec 'oxygeéne nécessaire pour les
réactions électrochimiques. Un appoint de cette quantité d’oxygeéne est ajouté alors a l'air de
balayage qui alimente I’électrode a oxygene. Ainsi l'air de balayage sera recyclé aprés avoir cédé sa
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chaleur dans une intégration thermique du procédé. La SOFC fonctionne a 6310 A/m2 et 0,65 V et
produit 2,27 MW d’électricité et un gaz a 820°C composé de 65% de H,0, 25% de CO., 6,7% de H.
et 2,6% de CO. Ce gaz est refroidi jusqu’a 400°C puis envoyé vers la chambre de combustion.

2.3. Unité de la chambre a combustion et déshydratation de CO.

Le gaz refroidi jusqu’a 400°C est envoyé vers la chambre de combustion avec 371,15 kg/h d’O»
afin d’éliminer H,, CO et les traces de CH, et tout transformer en CO, et H,O. L’oxy-combustion est
réalisée avec 'oxygeéne pur produit en mode de stockage. L’air n’a pas été utilisé afin d’éviter une
séparation supplémentaire de CO. et N,, ce qui peut engendrer une facture énergétique et
économique supplémentaire. La réaction est fortement exothermique et produit un gaz a 933°C
composé de CO, et H,O. La chambre de combustion est modélisée dans un réacteur RStoic
adiabatique. Ce modéle génére toutes les réactions de combustion nécessaires. Ensuite, le CO, est
déshydraté et comprimé jusqu’a 40 bar et 20°C pour le stocker dans les conditions de notre étude.
A Taide de la courbe psychométrique (voir annexe D) la température de rosée a été déterminée afin
de réduire la teneur en eau a 480 mg/m3 (632 ppmv). Cette teneur dépend des conditions de
stockage, mais en moyenne 480 mg/ms3 est considérée (Maddocks, et al., 2014). L’élimination de
I'eau avant de stocker le CO. est indispensable afin d’éviter la formation des hydrates et le risque de
corrosion a cause de la combinaison de gaz acide et H,O.

3. Intégration thermique du procédé de déstockage

Comme pour le procédé de stockage, I'intégration thermique a été réalisée en utilisant
l’analyse de Pinch sous Aspen plus Energy Analyser afin d’optimiser la consommation énergétique
du procédé de déstockage. Les courbes composites du procédé sont présentées a la Figure 69. La
courbe rouge représente le besoin en froid (les courants a refroidir) et la courbe bleu correspond au
besoin en chaud (les courants a chauffer).

1000 5

Chauffage

900,0—2
aon,né
mo,o—g
aon,n—é

500,0 3

Temperature (C)

400,03
30003 Refroidissement
200,0 3

8.000 10,00 12,00 14,00

Enthalpy (MW)
Figure 69 : Courbes composites du procédé de déstockage

6,000

Les hypothéses retenues dans le procédé de stockage concernant le pincement, les rendements
isentropiques des compresseurs et des turbines ainsi que les pertes de charge sont utilisés pour le
procédé de déstockage. Les utilités extérieures utilisées sont principalement la vapeur surchauffée a
950°C pour le besoin en chauffage et 'eau froide ou l'air & 20°C pour le refroidissement. Les
chauffants électriques n’ont pas été utilisés pour le chauffage car ’électricité en mode de déstockage
est coliteuse (heures pleines), c’est la raison pour laquelle la vapeur surchauffée a été choisie.
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D’apres les courbes composites, il est clair que le procédé a un besoin en froid (8,9 MW) tres
conséquent, et un tres faible besoin en chaud. En plus de sa génération de I'électricité, le procédé
produit beaucoup d’énergie thermique. En effet, a 'exception du réacteur de reformage qui est
autotherme, tous les éléments de conversion chimique du procédé sont exothermiques a savoir, la
SOFC et la chambre de combustion. A l'issue de ces résultats, un réseau d’échangeurs a été réalisé a
l’aide du méme logiciel (Aspen plus Energy Analyser). Bien que tous les besoins du procédé soient
satisfaits, il y a un surplus important d’énergie. Pour ce faire un cycle de Rankine a été modélisé
afin de produire de I’énergie utile. Le PFD (Process Flow Diagram) du procédé intégré est présenté
a la Figure 70.

Le flux a la sortie de la chambre de combustion qui est a 933°C permet d’abord de chauffer le
flux a 'entrée du tri-reformeur jusqu’a 828,8°C puis il est divisé en deux courants équimolaire. Le
premier flux chauffe le CO; et le deuxiéme chauffe le SNG jusqu’a 800°C. Ensuite, les deux flux sont
de nouveau mélangés et récupérés a 666°C. Ce gaz cede sa chaleur a la vapeur d’eau et augmente sa
température jusqu’'a 680°C. Cette vapeur a été produite grace au flux gazeux a la sortie de la SOFC.
L’énergie supplémentaire nécessaire pour la chauffer est fournie par une utilité extérieure.

L’oxygene nécessaire pour le reformage est chauffé jusqu'a 690°C par l'air de balayage de la
SOFC qui est a 700°C. Ensuite, la vapeur surchauffée est utilisée pour augmenter sa température
jusqu’a 800°C. Pour la déshydratation de CO., I'eau contenue dans le gaz a la sortie de la chambre
de combustion est condensée jusqu’a 30°C en utilisant I’eau froide a 20°C et 20 bar. Cette eau est
récupérée a 480°C et envoyée vers une turbine a vapeur. Un cycle de Rankine est utilisé pour
exploiter la chaleur contenue dans 'air de balayage a 694°C. La turbine a vapeur produit ainsi 1,535
MW.
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EAU
20°C g E H20
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Figure 70 : PFD du procédé de déstockage de I’électricité

0,995 H20
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4. Efficacité et consommation énergétique du procédé de déstockage

La consommation énergétique de ce procédé est calculée avec la méme méthode décrite dans
la partie 5 du procédé de stockage Power To Gas. Les puissances thermiques sont converties en
puissances électriques en multipliant par le facteur de Carnot qui dépend de la température de la
chaleur récupérée. Le Tableau 24 précise pour chaque unité du procédé de déstockage proposé les
puissances électriques pour fournir I'énergie mécanique aux compresseurs et pompes, la chaleur
récupérée apres refroidissement et sa température ainsi que sa puissance électrique équivalente. La
désignation des équipements est précisée dans le PFD présenté dans la Figure 70. Les puissances
consommeées et produites sont désignées respectivement par le signe « + » et « - ».

Chaleur récupérée apres refroidissement
Unités du procédé Gas To Eaui Plu 1ssance Puissance  [Température de I”u1ssz‘1nce
Power quipements electrique thermique la chaleur ’ele'ctrlque
&kw) (kW) récupérée (°C) équivalente
P (kw)
Co1 +46,82 - - -
Coz2 +38,85 - - -
Unité de reformage Eo1 - +209,05 950 _ +158,95
Eos - Intégre
Eo6 - +16,86 | 950 | +12,82
Eo2 - Intégré
To1 -1535,14 - - -
Cos +498 - - -
Po1 +0,34 - - -
Po2 +0,76 - - -
Unité de pile a combustible £o3 - Int(?grt?
Eo4 - Intégre
E13 - Intégré
E14 - -6034,05 180 -2130,53
E15 - -1212,07 170 -410,27
E16 - -499,6 83 -88,38
Eoy - Intégré
Unité de chambre a Eo8 - Intégré
combustion Eog - Intégré
E10 - Intégré
Unité de déshydratation de Co4 +269,7 - - -
CO- E11 - -404 372 -220,9
Tableau 24 : Puissances électriques et thermiques pour chaque unité du procédé de déstockage
proposé

Vu qu’en mode de déstockage, 1’électricité est chére, la vapeur surchauffée a 950°C est utilisée
pour les flux qui ont un besoin de chauffage jusqu’a 800°C. Le Tableau 25 précise la puissance
consommée et celle utile ainsi que les pertes.

Puissance consommée
(kW)

Puissance utile Produite

(kW) Pertes (kW)

4255,1 1011,6 2850,1

Tableau 25 : Puissances produite, consommée et les pertes dans le procédé de déstockage

La puissance utile produite : est la puissance électrique produite par la SOFC (Psorc) et le
cycle de Rankine (PRrankine)-
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La puissance consommeée: est essentiellement la puissance consommée par les
compresseurs et les pompes (Pmec) dans le procédé ainsi que la puissance électrique équivalente de
la vapeur surchauffée (Pcp) utilisée dans les échangeurs E-01 et E-06.

Les pertes : sont la chaleur récupérée apres refroidissement qui a une température qui varie
entre 80°C et 372°C.

La SOFC produit 2,72 MW qui deviennent 2,312 MW en considérant un rendement de
convertisseur d’électricité DC/AC de 90%. Le cycle de Rankine produit 1,535 MW. 55,6% de cette
puissance permet de compenser le besoin en électricité dans le procédé (compresseur et pompes) et
le reste s’ajoutera a I'électricité produite par la SOFC. La Figure 71 présente le flux de puissance
dans le procédé de déstockage en considérant les pertes causées par le rendement des
transformateurs AC/AC et le convertisseur DC/AC. La puissance électrique envoyée vers le réseau
est 2,78 MW.

1092,1 kW, 20 kV

Transformateur

AC/A =949
SNG produit en mode stockage ACAC) ( %)

8302 kW Vapeur surchauffée
a PCS =10,71 KWh/Nm®
(a base de PCS = 10,71 kWh/Nm®) Petec = 171,7 KW
950°C
Y A
COIE Cycle de Compression, Chauffage Refroidissement
pile 2 combustible Rankine Pompage
) l
2720 kW 1535 kW . . P
Chaleur récupérée

\J v
Electricité

produite Electricité
produite i L L l

Petec = 2130,53 kW Petec = 410,27 kKW Pelec = 88,4 KW Petec = 220,9 kW
180°C 170°C 83°C 372°C

Convertisseur (DC/AC)
(n=90%) v

Transformateur
(AC/AC) (M =94%)
2956,4 kW

2779,1 kW

Figure 71 : Flux de puissance dans le procédé Gas To Power

L’efficacité énergétique de ce procédé est calculée selon I’équation (90).

. sz 7o P +P i
Efficacité énergétique (%) = — SOFC ~_Rankine - x 100 (90)
Pmec +Pch +(Débit volumique de SNG consommé )X (PCS ou PCI)

L’efficacité énergétique du procédé de déstockage en utilisant la SOFC est 40 % a base de PCS.
Cette faible efficacité énergétique est due principalement aux pertes engendrées par le procédé. En
effet, la production de I’énergie thermique est importante au niveau de la chambre de combustion,
la déshydratation et la compression de CO, qui n’est pas exploitée. Cette efficacité peut étre
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augmentée a 67 % en utilisant la chaleur récupérée a une température supérieure a 170°C dans une
unité de cogénération, dans les circuits de chauffage urbain ou la production de 'eau chaude
sanitaire. Le diagramme de Sankey du procédé de déstockage de I’électricité est présenté a la Figure
72.

Electricité produite par

SOFC et cycle de
Rankine
40,1 %
SNG et SNG consommée
Puissance électrique 89%
conls(;)(;no/mes Chaleur inexploitée < 400 C
° 30,6%

Pertes causées par les
étapes de conversion
11% 29,3%

Compression, pompage
et chauffage

Figure 72 : Diagramme de Sankey du procédé de déstockage de I’électricité

La Figure 72 montre qu’a partir de 89% d’énergie contenue dans le SNG, on produit 40,1%
d’électricité (SOFC et cycle de Rankine). Il y a 30,6% de pertes causées par le refroidissement
conséquent nécessaire dans ce procédé. Comme tous les composants sont exothermiques, il est
prévisible d’avoir un excédant d’énergie qui pénalise l'efficacité énergétique. 29,3% des pertes sont
dues aux étapes de conversion y compris le convertisseur DC/AC et les transformateurs AC/AC.

Le bilan matiére sommaire du procédé de déstockage de I’électricité est reporté dans la Figure
73. 1l précise les entrées et les sorties du systeme avec les recirculations considérées au sein du
procédé proposé. Le CO. et H,O produits seront utilisés dans le procédé de stockage Power To Gas.

CO: H:0 SNG 02 Air
20°C et 40 bars  20°C et 1,013 bar  20°C et 4 bars 20°C et 1,013 bar 20°C et 1,013 bar
1921,2 kg/h 2419,8 kg/h 581,2 kg/h 2156,3 kg/h 25170,4 kg/h
978,4 Nm*/h 3 Nm’/h 7752 Nm’/h 1510 Nm*/h 19554,3 Nm®/h

Unité de tri-reformage Unité de pile a combustible

Unité de chambre a combustion Unité de déshydratation de CO:

v

CO: H:0
20°C et 40 bars  20°C et 1,013 bar
3434,5 kg/h 3644 kg/h
1310 Nm*/h 19 Nm*/h

Figure 73 : Bilan matiere du procédé de déstockage de 1’électricité
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5. Conclusion

La conception et la simulation stationnaire du procédé de stockage/déstockage d’éléctrcité
renouvelable sur méthane de synthese a fait I'objet de la deuxiéme partie de cette theése. 10 MW
(DC) d’électricité alimentent le RSOC en mode SOEC en fonctionnement thermoneutre a 800°C. Il
produit a partir de H.O et CO, un gaz de synthése avec un rapport H,/CO = 3. Dans l'unité de
méthanation, ce gaz est envoyé vers trois réacteurs adiabatiques avec refroidissement intermédiaire
a 280°C et recyclage au niveau du premier réacteur (le taux de recyclage est 3). Les surplus de CO.,
de H, et de H,O contenues dans le gaz produit ont été éliminés afin de le mettre aux spécifications
du réseau du gaz naturel. Les conditions opératoires optimales ont été définies en se basant sur des
études paramétriques dans chaque unité. Une intégration thermique a été mise en ceuvre afin
d’optimiser la consommation énergétique. Le procédé proposé a une efficacité énergétique de
67,2% (base PCS). En comparaison avec les procédés a base de I’électrolyse a basse température tels
que Etogas (ZSW, 2013) et DVGW (Gotz, et al., 2011) qui utilisent I’électrolyseur alcalin et la PEM
respectivement, le rendement de la conversion électrique en SNG du procédé proposé est plus
important. En effet, Etogas a une efficacité énergétique de 61,6% et DVGW a une efficacité
énergétique de 63,6%. Ceci est du a I’énergie trés conséquente produite par le poste de méthanation
et qui n’est pas entiérement utilisée. Une grande partie de cette énergie est perdue. Par contre, dans
un procédé a base d’un électrolyseur a haute température, cette énergie est mieux exploitée a cause
de la vaporisation de I'eau nécessaire pour 1’électrolyse. De plus, un électrolyseur a haute
température a une efficacité comprise entre 80-90% qui est plus importante que celle dun
électrolyseur alcalin (64-74%). Ainsi, en termes énergétique, I'utilisation de I'électrolyse a haute
température se révele plus avantageuse sous réserve de son développement, et de sa viabilité
économique comparée aux technologies qui fonctionnent a basse température.

Le procédé Gas To Power fonctionne avec une pile a combustible alimentée par un gaz de
synthese produit au niveau de 'unité de tri-reformage. L’utilisation du monoxyde de carbone est
liée au fonctionnement concernant les éléments carbonés (CO,) dans le procédé Power To Gas et la
réversibilité envisagée entre les deux procédés. Afin de valoriser le CO, et de concevoir un procédé
autonome énergétiquement, un tri-reformeur autotherme a été utilisé pour la production du gaz de
synthése. Dans le cadre d’une intégration énergétique efficace, un cycle de Rankine a été ajouté afin
de récupérer la chaleur dégagée par la SOFC. Ce procédé a une efficacité énergétique de 40% (a
base de PCS) qui est faible comparée au procédé mature du cycle combiné au gaz naturel qui est de
60%. Ceci est causé par les pertes engendrées par les refroidissements et les étapes de conversion.
Comme tous les composants du procédé a savoir, le tri-reformeur, la SOFC et la chambre de
combustion, fournissent de ’énergie, une forte production énergétique n’a pas été entierement
exploitée. Concernant la réversibilité du procédé, il a un rendement électrique de 42,5% (prenant
en compte I'électricité produite par la SOFC et le cycle de Rankine) ce qui correspond a ce que nous
pouvons trouver dans la littérature pour les procédés a base d’électrolyse (IEC, 2013), (ENEA,
2013). Il est a noter qu’en plus de '’équipement RSOC qui est réversible, les réserves en CO, et O, le
sont également.
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Partie III : Simulation dynamique du procédé Power To Gas

1. Introduction

Cette étude a pour objectif de développer des outils pour évaluer le comportement en régime
transitoire des unités de co-électrolyse et de méthanation pendant les opérations de chauffage et de
démarrage. Comme les unités de captage de CO. et de séchage avec le TEG sont déja déployées a
grande échelle, I'étude dynamique sera focalisée sur les deux unités pertinentes (RSOC et réacteur
de méthanation) et dont le comportement dynamique, vis-a-vis des perturbations qu’elles peuvent
subir, suscite plus d’attention et reléve des questionnements controversés quant a leurs limites et
verrous technologiques compte tenu de leur stade de développement. Des modéles 1D dynamiques
du RSOC (développé sous Matlab) et des réacteurs de méthanation (réalisé sous Dymola) seront
décrits. Apres la validation des modeéles par comparaison avec des résultats issus de la littérature,
des simulations pour le chauffage et le démarrage des deux unités seront réalisées. La
consommation énergétique et le temps nécessaire pour I'établissement du régime stationnaire
seront définis pour chaque opération.

Les phénomenes qui se produisent dans le RSOC sont complexes et dépendent des conditions
opératoires, des matériaux et des dimensions. A I’échelle considérée, les variables cinétiques,
électrochimiques et électriques varient de maniere non linéaire. Ainsi pour des résultats pertinents
et précis, des modeles 1D cinétique, thermique et électrochimique, sont couplés en prenant en
compte les parametres géométriques. Les réacteurs de méthanation seront modélisés en se basant
sur les bilans de matiére et d’énergie apres avoir dimensionné chaque réacteur et défini la nature
du matériau de construction. Ce dernier dépend des conditions de fonctionnement et de la nature
des gaz présents dans le milieu.

La consommation énergétique et le temps de chauffage seront déterminés en fonction des
stratégies proposées. La premiére consistera en l'utilisation d’azote pur pour chauffer jusqu’a la
température opératoire (800°C) et la deuxieme fera appel a la réversibilité du RSOC en le faisant
fonctionner d’abord en mode SOFC en exploitant 'exothermicité des réactions et ensuite en mode
SOEC. La derniere stratégie sera basée sur l'application d’'une tension supérieure a celle du
thermoneutre pour assurer un fonctionnement exotherme.

Apreés le chauffage des principaux équipements des deux unités, une procédure de démarrage
sera définie en ajoutant des équipements supplémentaires et des modifications de I’architecture des
unités. La consommation énergétique en fonction de la procédure établie sera déterminée, ainsi
que le temps nécessaire pour chaque opération. Cette évaluation permettra de préciser la pénalité
énergétique engendrée par le chauffage et le démarrage. De plus, cette étude prendra en compte les
limites technologiques de chaque équipement et permettra de réviser la conception prédéfinie en
régime stationnaire.

Présentation des logiciels utilisés

Matlab : est un logiciel pour le calcul numérique. Il permet de manipuler des matrices, de
mettre en ceuvre des algorithmes, de créer des interfaces utilisateurs, de réaliser des simulations
numériques basées sur des algorithmes d'analyse numérique. Il peut donc étre utilisé pour la
résolution approchée d'équations différentielles, d'équations aux dérivées partielles ou de systémes
linéaires.

Dymola : est un logiciel de modélisation et de simulation de systéemes multi-physiques. Il
intégre une interface simple et pratique pour la création de modeles, et un solveur symbolique et
numérique pour des modéles complexes. Il est capable de simuler le comportement dynamique et
les interactions complexes entre les systemes de divers domaines d'ingénierie : mécanique,
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électrique, thermodynamique, pneumatique, hydraulique et systéemes de commande. Il utilise
le langage de modélisation Modelica.

2. Modélisation dynamique du RSOC (Reversibe Solid Oxide Cell)
2.1.Revue bibliographique des modeéles du RSOC

Avant d’établir un modele dynamique du co-électrolyseur, une revue des modéles de SOEC a
I’état stationnaire et dynamique a été réalisée afin de mettre en évidence le développement et I'état
d’avancement de la modélisation de I’électrolyseur a haute température. Un modéle stationnaire
permet de prédire les performances et d’optimiser les parametres opératoires du SOEC alors qu'un
modele dynamique permet de prédire les opérations actuelles et réelles en tenant en compte des
dispositions sécuritaire afin de définir les stratégies de contréle pour répondre aux perturbations
que peut subir ce systeme.

Actuellement, les modeéles développés s’inspirent fortement de la SOFC et sont ajustés avec des
données expérimentales de SOEC. Ils ne considérent pas la cinétique des réactions
électrochimiques par manque d’information. La réaction de réduction de H. est instantanée certes
(Compton, 1987), mais les réactions impliquant l'oxygene demandent plus d’énergie et sont
cinétiquement lentes (Stempien et Quiang, 2013). La cellule SOEC est modélisée en tenant en
compte de la diffusion des gaz, du transfert des charges, du transport dans I’électrolyte, de
l’adsorption/désorption et de la cinétique des réactions électrochimiques associées. Les principales
lois utilisées sont:

- La loi de Butler-Volmer : Cette loi modélise I'augmentation de la tension (la surtension)
nécessaire a la réaction électrochimique sur la phase active d’'une électrode;

- La Loi d’'ohm : Elle correspond aux pertes associées au flux de charges électriques (ions et
électrons) dans les diverses parties de la cellule électrochimique (phase ionique et
électronique des électrodes, électrolyte). En général, on suppose que les électrodes
présentent une résistance ohmique globale (électronique +ionique) négligeable ;

- Loi de Faraday: Elle relie le courant appliqué au flux des espéces produites ou
consommeées sur les électrodes;

- Loi de transport des gaz: Elle relie la baisse de performance aux gradients de concentration
dans les électrodes. Le modeéle de Dusty Gas, la loi de Fick et 1a loi de Maxwell-Stefan sont
utilisés pour modéliser la diffusion des gaz.

La fagon la plus courante pour modéliser la réponse électrique d'un SOEC est de décrire les
processus limitant mentionnés précédemment en introduisant le concept de surtensions: les
surtensions de concentration et d'activation qui se produisent dans les deux électrodes et les

surtensions ohmiques dans I'électrolyte et les deux électrodes (Voir Figure 74).

La validation des modeéles électriques de SOEC est souvent limitée a la prédiction des courbe
V-J et au taux d’utilisation.

Typiquement, différents modéles sont capables de prédire différentes informations mais la
précision diminue en augmentant 1’échelle. Il y a quatre échelles principales modélisées.

- Cellule : qui est composée des deux électrodes (cathode et anode) et de I’électrolyte ;
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- Unité de cellule : qui est composée de la cellule, des canaux (c6té air et c6té combustible)
ainsi que des interconnecteurs. Le bilan énergétique est réalisé sur la cellule, les canaux et
les interconnecteurs ;

- Stack : qui est une répétition de plusieurs unités de cellule. Pour cette échelle, la résistance
de contact entre les électrodes et les collecteurs de courant ainsi qu'une correction induite
de la répartition de courant a linterface de 1’électrolyte sont ajoutés au calcul des
surtensions;

- Electrolyseur SOEC: qui est une combinaison de plusieurs Stack en introduisant le
parametre de conductivité thermique du matériau utilisé pour Iisolation thermique du
Stack et de toute I'enceinte d’électrolyse.

La tension V (V)
Surtension de
concentration
Surtension Surtension
hmi
d’activation Ohmique

Densité de courant (A/m?)

Figure 74 : La courbe caractéristique V-J

La Figure 75 illustre la mise en échelle.

e Cellule

Modg¢le d'une cellule cathode-¢lectrolyte-anode
Unité de cellule

Mod¢le Cellule + Bilan énergétique aux niveaux
des canaux et des interconnecteurs

Stack

Modéle de l'unité de cellule + Résistance de
contact

Electrolyseur

Modéle stack + conductivité
thermique du matériau utilisé
pour l'isolation thermique

Figure 75 : La mise en échelle d'un modéle d’électrolyseur

Les modeéles transitoires pour les SOEC ne sont pas trés répandus. En effet, ce type
d’électrolyseur n’est pas encore commercial, par conséquent, des études sur la dynamique de la
cellule ne sont pas indispensables. Un groupe de I'Ildaho National Laboratory (INL) a 'USA a fait
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des recherches approfondies sur les possibilités de produire le gaz de synthese a partir de la co-
électrolyse de CO. et H.O (O’Brien, et al., 2009), (Stoots, et al., 2009) en établissant des modéles
oD en régime stationnaire qui permettent de simuler le comportement thermodynamique et
électrochimique du procédé. Ces modeles sont basés sur des bilans de matiére et d énergie au
niveau de la cellule et prennent en compte la présence de la réaction de WGS dans la cathode. Meng
Ni, de l'université polytechnique a Hong Kong a proposé deux modeles stationnaires 1D (Ni, 2012)
et 2D (Ni, 2012) a I'échelle d’une cellule qui permettent de prédire la contribution de WGS dans la
production de CO et de définir les conditions opératoires limitantes pour cette réaction. Son modele
2D est plus précis et prend en compte aussi la réaction de méthanation. Il permet d’analyser
pertinemment I'intervention des réactions chimiques. Il a déduit qu’a I'inverse de WGS, la réaction
de méthanation peut étre négligée.

D’autres études (Udagawa, et al., 2008), (Udagawa, et al., 2008), (Cai, et al., 2010) se sont
intéressés a la modélisation dynamique afin de définir les stratégies de controle pour la gestion
d’une source intermittente ou mettre des dispositifs de sécurité et étudier les effets des conditions
opératoires sur la performance transitoire de la SOEC. (Udagawa, et al., 2008) ont réalisé un
modele dynamique d’un stack de SOEC opérant a 800°C. Bien que les équations sont présentées en
transitoire, seule une analyse a I’état stationnaire a été réalisée. Ils ont étudié l'influence du courant
opératoire et de la température sur les pertes irréversibles, montrant que 1'augmentation de la
température et la diminution de la densité de courant pourraient réduire les pertes. Ils ont
également montré que la contribution majeure des pertes est due aux surtensions d’activation. Ils
ont présenté aussi une stratégie de controle afin de palier a ces problémes. Un débit d'air a été
introduit du c6té de 1'anode de la cellule pour baisser et uniformiser la distribution de température
le long de la cellule. I1 a été prévu que la stratégie de controle serait capable de rétablir la
température a moins de 800 °C pour le fonctionnement exo et endotherme.

Dans un autre article, (Udagawa, et al., 2008) ont montré des résultats supplémentaires sur
lI'introduction d’'un flux d'air du c6té de 1'anode. La diminution de la concentration d’oxygene dans
I'électrode a air abaisse le potentiel de Nernst nécessaire pour démarrer le fonctionnement de la
cellule. Les auteurs ont montré aussi que cette stratégie de contrdle a une faible efficacité si la
cellule opére a la tension thermoneutre et ils proposent de négliger ce mode de fonctionnement.

Dans l’article (Cai, et al., 2010), les auteurs ont simulé le comportement du stack a différentes
températures, et compositions du gaz. Ils ont identifié que la température et la densité de courant
sont les facteurs les plus influents sur la performance du stack. Dans cette étude, ils ont proposé
d'exploiter le stack a une température de 1073 K (800 °C) et une densité de courant de 10000
A/mz. Dans ces conditions, la réponse dynamique de la température était stable lorsque I'on fait
varier le courant. Quant a la composition de gaz, il a été constaté que la fraction molaire de la
vapeur a une influence négligeable sur la tension du stack, et une influence tres forte sur la
température.

Un autre modéle transitoire a été développé par (Jin et Xue, 2010) afin d'étudier la réponse
dynamique de la cellule dans des conditions d’alternance du fonctionnement (SOEC/SOFC). Les
auteurs ont porté leurs efforts sur la modélisation d'une cellule en mode renversable SOEC/SOFC.
Le modéle utilise 1'équation de Butler-Volmer pour établir la surtension d'activation, la loi de
Stefan-Maxwell pour la surtension de concentration et la loi d'Ohm pour la perte ohmique.
L’hydraulique du gaz a été modélisée par les équations de Navier-Stokes dans les canaux de gaz et
par I'équation de Brinkman dans des électrodes poreuses. Le modele a été validé avec des données
expérimentales internes en régime stationnaire. Les auteurs ont démontré que la distribution du
potentiel électrique de la phase ionique dans les électrodes et du rapport H,/O,/H,O a changé
lorsque le mode a été varié. Ce modele a été résolu par COMSOL Multiphysics 3.5.
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(Petipas, et al., 2013) ont réalisé un modele oD pour une approche systéme. Ils se sont basés
sur des équations phénoménologiques et des données expérimentales (ASR). Le modele est
composé de deux sous-modeles couplés décrivant le module d'électrolyse et le systeme. Afin de
comparer l'efficacité du systeme calculée avec les procédés classiques a base d’électrolyseurs a basse
température sous pression, aucune source de chaleur externe n’est fournie et I'hydrogéne produit
est comprimé de la pression atmosphérique a 3 MPa. Les besoins en chaleur correspondant sont
traités dans le bilan de systéeme (bop) par une récupération efficace de la chaleur des gaz de sortie et
de la chaleur de compression, ainsi que par un chauffage électrique. Le modéle permet de calculer
le nombre de cellule dans un stack pour une puissance donnée. L'isolation thermique est réalisée
dans un matériel microporeux d'isolation a haute température : Microtherme 240 kg/ms3 (Microtek
International Ltd), dont la conductivité thermique (A) est dépendante de la température. Les
résultats montrent que 1'efficacité du systeme atteint 91 % (base PCS) qui est plus élevée que celle
des électrolyseurs a basse température et a haute pression. Toutefois, étant donné les contraintes
thermique des matériaux céramiques, le gradient de température maximal toléré pour les cellules
est + 100 K, ce qui limite la température moyenne de fonctionnement a 1073 + 50 K. Comme la
température varie en fonction de la charge d'alimentation du systéme, cette derniere est limitée a
un intervalle de [60-100]%. Il a été conclu que les stratégies de controle, telles que le chauffage
électrique, le balayage a air et le fonctionnement modulaire, devraient étre mises en ceuvre pour
élargir la gamme de charge et de rendre le systéme d'électrolyse a haute température approprié
pour un fonctionnement variable.

(Kazempoor et Braun, 2014) abordent d’abord la modélisation d’une unité de cellule, puis celle
d’'un stack d’'un co-électrolyseur a haute température réversible (RSOC) (Kazempoor et Braun,
2014). Ce modele 1D pour une cellule plane permet une simulation stationnaire et dynamique. Il
prend en compte les phénomeénes thermo-hydrauliques au niveau d'une cellule et d’un stack et ne
considere que la réaction d’électrolyse de I'eau, la réduction de CO. a été négligée, car le CO est
supposé étre produit surtout par la réaction de RWGS (Kazempoor, et al., 2009). Bien que les
équations présentées sont établies en dynamique, aucune étude, ni résultats en régime transitoire
ne sont fournis. Ce travail propose une amélioration des modeéles existants pour permettre
I'exploration de l'effet de la géométrie cellulaire, des conditions opératoires, et la composition du
gaz a l'entrée. Le modele a été également utilisé pour étudier l'effet de plusieurs parametres
(résistance de contact, le courant échangg...) sur la performance.

Malgré toutes les recherches en cours, peu de modeles réalisés ont donc été validés avec les
résultats expérimentaux en régime stationnaire. Dans la plupart des cas, la validation a été limitée a
la comparaison a une courbe V- I ou était méme absente. En outre, la plupart des auteurs ont pris
I'approche d’adapter les techniques de modélisation de SOFC en changeant la direction de
polarisation et en ajustant le modele avec des données expérimentales. Enfin, les travaux de
recherches sont limités en termes d'études de modélisation, des conditions ou du comportement
dynamique de la cellule.

2.2, Description du modeéle dynamique RSOC

Le modele dynamique du RSOC a été développé sous Matlab en 1D pour une unité de cellule
plane (voir Figure 76). Il prend en compte la réaction d’électrolyse de H20 et les phénomeénes
thermo-hydrauliques au niveau d’une unité de cellule. Ensuite, une extrapolation du modele d’'une
unité de cellule a été réalisée en supposant une répétition identique de chaque cellule avec la méme
distribution de température, de densité de courant et de tension. Le RSOC est électriquement en
série. Une résistance de contact est ajoutée afin de prendre en compte une dépréciation des
performances électrochimiques lors de 1'empilement des cellules. La modélisation du SOEC est
inspirée de celle du SOFC.
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Figure 76 : Schéma descriptif de I'unité de cellule modélisée Figure 77 : Schéma descriptif d’'un Stack

Le modéle permet d’étudier 'effet de la géométrie cellulaire, des conditions opératoires, et de
la composition du gaz a I'entrée. Il peut facilement prédire la performance SOEC/SOFC pour une
variété de conditions de fonctionnement et de densités de courant. Le mode de fonctionnement
(SOEC ou SOFC) est défini en changeant le signe de la densité de courant (J). Quand ce dernier est
négatif, le modele est en mode SOEC et quand il est positif, le modele est en mode SOFC. On
considere que les cellules sont en série. Le débit du combustible et de I'air de balayage est divisé en
fonction du nombre de cellules dans le Stack. La Figure 77 décrit la configuration considérée dans
le modéle.

Le modele mathématique du RSOC est développé en résolvant les équations aux dérivées
partielles issues des bilans de matiére et d’énergie au niveau des canaux de combustible et de I'air
de balayage, ainsi que 'interconnecteur. Le systéme d’équations est résolu en discrétisant en espace
et en temps et en utilisant la méthode des différences finies. Les hypotheses prises en compte pour
une approche systeme sont :

- Le modele est monodimensionnel le long de la direction du flux de matiére « x » (longueur de
la cellule);

- Chaque unité de cellule discrétisée agit comme un réacteur continu a écoulement piston (PFR)
(concentration et température sont homogénes dans les sections orthogonales a chaque
position axiales le long de I’écoulement). 11 faut noter que la diffusion de la matiére dans le
sens de la longueur de la cellule (dispersion axiale) est négligée car la vitesse de diffusion est
de lordre de 1 cm/s alors que la vitesse de la convection massique est comprise entre 10 et 100

cm/s (Kazempoor et Braun, 2014) ;

- Les flux de gaz de balayage et des combustibles sont distribués uniformément dans chacun des
canaux de la cellule;

- La réaction d’électrolyse du CO, est négligée. (Elle est supposée tres lente comparée a celle de
la vapeur d’eau. Le CO est principalement produit par la réaction de RWGS quand la vapeur

est présente dans le systeme (Kazempoor, et al., 2009));
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- Les températures de la cellule et de 'interconnecteur sont calculées dans la longueur de la
cellule. La température est supposée uniforme dans la section orthogonale a I’écoulement
(hypothese de réacteur piston) tout au long de stack (dans la direction « y »);

- L’hypothése de flux nul (condition adiabatique) est prise sur les extrémités de la cellule;

- En raison de la haute conductivité électrique des électrodes et des collecteurs de courant, ils
sont supposés agir comme des surfaces iso-potentielles ;

- Lerayonnement thermique dans les canaux des gaz a différentes positions axiales le long de la
cellule est négligé. La justification de cette hypothése réside dans le faible facteur de
configuration de rayonnement ou « facteur de vue » dans la direction du flux (x) a cause de la
géométrie des canaux qui sont étroits (hauteur des canaux est 1,02 mm). En effet, d’apres les
calculs de Braun (Braun, 2002), ce facteur est de 'ordre de 1% pour une distance de 1 cm en
amont ou en aval d’un élément discrétisé. L’absorption du rayonnement thermique par les gaz
dans des canaux étroits est supposée négligeable. L’émissivité des composants dits
partiellement transparents CO2 et H20 et qui sont présents en concentrations considérables
dans des conditions de pression < 4 bar et de température > 700°C est de l'ordre de 0,01
(Eyglunent, 1997). Les autres gaz (02, H2, N2) sont des milieux parfaitement transparents (le
rayonnement ne subit aucune atténuation lors de la traversée du milieu);

- Lesréactions considérées au niveau de I’électrode a combustible dans le RSOC sont :
Réduction de la vapeur d’eau (SOEC) /Oxydation (SOFC) :

H.O - H, + /20,

Vaporeformage (SOFC)/Méthanation (SOEC):
CH, + H.O-~CO+3H.

Reverse Water Gas Shift (SOEC)/ Water Gas Shift (SOFC):
CO + H,0 < CO.+H.

2.2.1. Modéle cinétique

Pour chaque espéce, un bilan de matiere est établi dans les canaux de combustible et d’air de
balayage. Dans le canal de combustible, les composants pris en compte sont : CO,, CO, H,, H,O et
CH,. Pour le canal air, les especes O, et N, sont considérés. Dans les équations, la variable utilisée
est la concentration. Les équations aux dérivées partielles résultantes (Eq(91) - Eq(97)) sont
composées dun terme de transport de matiére et d'un terme de réaction chimique et
électrochimique. La cinétique de chaque réaction mise en jeu a été considérée. Elle prend en
compte la réversibilité des réactions chimiques, la méthanation et le WGS en fonction du mode de
fonctionnement du RSOC. Les constantes de vitesse sont calculées en fonction de la température de
la cellule (Tcerr). La Figure 78 décrit les limites des domaines, les hypotheses et les conditions aux
limites du modele cinétique de I'unité de cellule.
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Interconnecteur

CH,, H20, CO,, CO, Ha ¢ ut CH,, H.0O, CO,, CO, H.

Canal a combustible —|—>

o o o o o
Ctcng®, Cinz0°, Cico2°, Cico®, Crue t.cigy Cez0, Crcos, Crco, Coua

CH,4 + H.O—~CO+3H.
Electrode a combustible H& zﬂz

H.O + 2e- & H. + O

Electrolyte I:[ (05

02 14 0: (g) +2e-

CO + H,0 < CO.+H,

Electrode a air

Air ou O: pur M Canal 2 air W Air ou O: pur
Ca,02°, Ca,Nzo 2 Ca,Oz, Ca,Nz

Interconnecteur
Figure 78 : Limites des domaines, hypothéses et conditions aux limites pour le modele cinétique d’une unité
de cellule du RSOC
ac ac
I;tzo’f =-ur I;io’f + HL('RSR‘RWGS"'RV) (mol/ms.s) (91)
£
9Ccoaf _ . Coaf | 1 (mol/ m3.s) (92)
o = Ut Hf(RWGS)
ac ac
;ﬁ = a}f’f * Hi(3RSR+RWGS'RV) (mol/ m2.s) (93)
f
ac, ac,
E;:to,f _— acxo,f + Hi (Rep-Ryvgs) (mol/ m3.s) (94)
f
8Cosa _ - 9Coza 1 . (mol/ m3.s) (95)
ot =-U, x + Ha( 075 RV)
9Cchat _ _ 9CcHaf |, 1, (mol/ ms3.s) (96)
o M Hf( Rgp)
0CNea _ ) OCN2a (mol/ ms3.s) (97)

at 4 5x
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Réaction J
7 . . RV = —
électrochimique 2F
PcoP Ksr
Rsr = KgrT, [PCH4PH20' K, . Keg, sk = .
q, SR Methanation
Réaction de Ko = o ox (_231266)
Vaporeformage SR = 2395 €XP (g

(SOFC)/Méthanation
(SOEC) (Wang, etal., | Keqsr=1,0267x 10% exp (-0,2517 Z4 + 0,3665 Z3 + 0,5810 Z2 -27,134 Z +
2009) 3,277)

_ 1000

TcELL

PcoaPHa
RWGS = KyygsT, PCOPHzo'M

Keq, was
_ Kwes
Keq’ WGS — Krwas
Réaction de RWGS
(SOEC)/ WGS (SOFC) | Avec:
(Ni, 2012)

-103191
Kwgs = 0,0171 exp (m)

Keg,sr = €xp (;‘:% - 4,063)

LL

T est I’épaisseur de 'électrode du combustible ;
H¢ et H, sont les hauteurs des canaux de combustible et de I'air respectivement ;

Pu20, Pco2, Pco, Pus, Pcus sont les pressions partielles de H,O, CO,, CO, H, et CH,
respectivement ;

Ksr, Kwgs sont les constantes de vitesse des réactions de vaporeformage et de WGS
respectivement ;

Keg,sr et Keqwes sont les constantes d’équilibre des réactions de vaporeformage et de WGS
respectivement.

2.2.2. Modéle thermique

Les bilans énergétiques sont établis successivement sur le gaz sur les canaux de combustible et
air, sur la cellule et sur I'interconnecteur. Les équations aux dérivées partielles ont été développées
en prenant en compte I’enthalpie des réactions chimiques et I’évolution du flux de chaleur tout au
long de la cellule. Au niveau du canal de combustible, les termes d'énergie sont associés a
ladvection thermique, la convection et I'enthalpie des réactions. La chaleur générée par les
réactions chimiques est supposée étre libérée au niveau de la surface de la cellule. Ty et Tasont les
températures de combustible et de l'air respectivement. La Figure 79 décrit les flux thermiques
dans I'unité de cellule modélisée.
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Interconnecteur

Qeond_1in Qeond 1ox Flux de chaleur de
— Er g
| combustible
Combustible Ern Geomsis Er,0u Flux de chaleur de I'air
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| o N ou 0. pur
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Canal 4 air Transfert de chaleur par
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| Transfert de chaleur par
| X Interconnecteur | Geond conduction
X + Ax

Figure 79 : Schéma descriptif des flux thermiques dans 'unité de cellule modélisée

aT aT 1 1
PiCpr—t = —uprCpr—" + Kecpwr (Tee, — Tr) m ke (=T + Z[(-AHr-sr R + 98

1
[(_AH)R—WGS RWGS ] H_f

Le bilan énergétique au niveau du canal d'air est obtenu de la méme maniere que pour le canal
de combustible. L’équation traduisant ce bilan contient les termes d’advection thermique et la
convection entre le canal d’air et les parties solides (cellule et interconnecteur).

pan,a % =- uapan,a % + ka,CELL(TCELL -T,) Hia + ka,I (T;-T,) Hia (99)

En plus de la distribution de la température dans la direction de 1'écoulement des gaz qui a été
mentionnée auparavant, la capacité thermique des gaz dans les milieux poreux de 1'anode et de la
cathode est supposée étre négligeable par rapport a la capacité calorifique de la matiere solide
(Cp,ceLr). En outre, la conductivité thermique de la cellule (Aceir) est supposée étre uniforme pour
toutes les couches et la conductivité thermique des espéces en phase gazeuse ne modifie pas la
conductivité thermique globale. Ces hypothéses ont été mises en place pour simplifier la résolution
numérique de I'équation thermique pour la cellule. L’équation (100) prend en compte les termes de
conduction thermique, convection entre les gaz (combustible et air) et la cellule, 1a chaleur générée
par la réaction électrochimique et la puissance électrique appliquée ainsi que le rayonnement entre
la cellule et I'interconnecteur.

OTcpLL  _ 0°TELL 1 100
Peeis Cpcet =5, — = Acei o ~ Keepin (Teee — T 57— — Kacu (Tepw — (100)
cELL
1 _ 1 o(TH=Té ), 1
Ta) + [(_AH)R—Red (_RV) - ]Vop x 10 3] + [ T I 1CELL ]
HcELL HceLL a+ECELL —1 - HcgLL

L’équation thermique de I'interconnecteur est obtenue de maniére similaire a celle de la cellule
en ne considérant que les termes de conduction thermique, de convection entre les gaz et
I'interconnecteur et le rayonnement entre la cellule et I'interconnecteur.

113



Partie III : Simulation dynamique du procédé Power To Gas

02 T 101
Cor 2l = MR k(T - T) -y (T T) o - (SR L (o1
I €Cell

Les coefficients de transfert par convection (K cel, Ke1, Kace, Kai) sont déterminés a partir du
nombre adimensionnel Nusselt (Nu), du diametre hydraulique (dn) et de la conductivité thermique
du fluide (). Les canaux de I'unité de cellule sont supposés de forme rectangulaire, le diamétre
hydraulique est défini dans I’équation (104) avec a et b qui sont respectivement la hauteur et la
largeur du canal.

Nu A
Kt cen =k = du £ (102)
h,f
Nu A,
ka,cell kaI— du 2 (103)
h,a
_ 2ab (104)
dh T a+b

Le nombre Nu est calculé en utilisant des corrélations qui dépendent de la géométrie des
canaux et du régime de I’écoulement déterminé par le nombre de Reynolds (Re) (Eq. (105)). Les
corrélations de Nu en régime laminaire et turbulent sont présentées dans 'annexe G. Pour le
régime turbulent, le Nu est calculé par la corrélation de Dittus-Boelter en fonction des nombres
adimensionnels Re et Prandtl (Pr) (Eq. (106)).

Re = YezPh (105)
v
Pr= — (106)
Dth

Dw est la diffusivité thermique et v est la viscosité cinématique du mélange gazeux qui est
déterminée en utilisant I'’équation (107) en fonction de la viscosité dynamique du mélange gazeux
(Ugaz)- Cette derniere est calculée avec la formule de Wilke (Eq. (108)) en tenant en compte de la
viscosité de chaque élément i (1) (Eq. (110)) (Bird, et al., 1960).

gy (m2/s) (107)
Pgaz

V=

XiHy
T n m (kg/m.s) (108)

1/2 M, 2 (109)

0,= 503 [ ()" T

1,=2,6693x107 ‘ﬁg (kg/m.s) (110)

Avec
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Q, = 1,16145 T 014874 4 052487 exp(— 0,77320 1) + 2,16178 exp(—2,43787 1) (111)

= X (112)

g/k et o sont les parameétres de Leonnard-Jones (voir Tableau E-1 de l'annexe E). La
conductivité thermique A des gaz combustibles et de I'air a basses pressions est calculée en utilisant
une équation similaire a celle de la viscosité (Eq. (113)). La conductivité thermique de chaque
élément i (A) est calculée en utilisant la méthode d’Euken (Eq. (114)) (Bird, et al., 1960) en fonction
de la chaleur spécifique (Cyi), la viscosité dynamique () et la masse molaire (M;) de chaque
élément i.

XiAi
1= yn Xk (W/m.K) (113)
0 i=1 Zjn=1xi¢ij
A= (Cy +% Mii) i (W/m.K) (114)

2.2.3. Modeéle électrochimique

2.2.3.1. La tension a I’équilibre thermodynamique ou tension dite de
Nernst

La tension de Nernst est calculée en se basant sur 1’électrolyse de la vapeur d’eau (la réaction

électrochimique de CO. est négligée car nous supposons que le CO, est consommée principalement
par la réaction de RWGS).

° -1/2
v _ =G _RT (P (P (115)
Nersnt,(1=0) — - 1/2
neF neF PPy \ Py

En remplacant le AG par son expression on obtient I’équation (116).

RT, X0X 02 RT, P
Viesnt = 1,253 - 2,4516x10°4 Tepr, + ——L In [( HaZo2 )] +—CELL 1 [(—t)] (116)
2F XH20 4F Psia

En mode SOEC, la tension est supérieure a celle de Nernst et inversement en mode SOFC. Ceci
est du aux surtensions d’activation, ohmique et de concentration (Eq. (117)). Pour la mise en échelle
de l'unité de cellule en stack, ’'ASR de contact a été introduit.

Vop = Vhernst — (nohm + Nact + Neonc,ant Neone,ca + ASRcontact X J) (117)

2.2.3.2. La surtension d’activation

L’équation de Butler-Volmer est typiquement utilisée pour calculer la surtension d’activation.
Elle est associée aux réactions électrochimiques a l'interface électrode-électrolyte. Dans ce modéle
on a repris les hypothéses, la formulation induite finale de (Kazempoor et Braun, 2014) et ses
expressions de densités de courant a I’équilibre.

115



Partie III : Simulation dynamique du procédé Power To Gas

J
2J0,an

Myt = SBLL sinh ™ (=2 )+ <EELL sjnh (1) (118)

2Jo,ca

RT -137000 11
Jo,an = aF 2,35%10" exp( RT ) (119)

RT -140000 120
Jo,ca =7 6,54x10" exp( RT ) ( )

Joca €t Joa. sont les densités de courant d’échange de I'électrode combustible et air
respectivement (Kazempoor et Braun, 2014). Elles dépendent du matériau de 1’électrode, de la
structure et de la température de réaction.

2.2.3.3. La surtension de concentration

La surtension de concentration est influencée par la variation des concentrations du
combustible et de l'oxygéne au point triple (a l'interface électrode-électrolyte) en raison des
phénomenes de transport de masse. De méme on a repris la formulation des surtensions de
concentrations de (Kazempoor et Braun, 2014).

RT, P
nconc An~ :II;:LL hl( P > ) (121)
’ 02,TBP
= Rlemir PHo0,7ppPHo ) (122)
nconc,Ca oF PH, rppPH20

La loi de Fick a été utilisée pour le calcul des pressions partielles en ce point.

_p_ _ TanRTcELLS (123)
POQ,TBP - P (P PO2,an) eXp( 4FPDeff,02 )
RT, J
P -P _TcRTcELL (124)
H2TBP = THa™ "ppp "
TcRTcELLI
ProotBp = PHoot —n—— (125)

2FDca,eff

En considérant le mélange H,, H,O dans I’électrode de combustible, le coefficient de diffusion
effective est exprimé selon I’équation (126) :

Py PHoo
Deff,ca = P_t2 DHQO,eff + Pi DH2,eff (126)
Avec
LN 3y G PR S (127)

Deff,H2O €p DHoo_H2 DHaok
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1 3 1 1

== +
Deff,H2 €p  DHoo_Ho DH2,k

1 1

DH20_H2=0>0018583\/TCELLs( +

D _2rdp [8RTCRLL
H20.k™ g MH20

2rdp [8RTCELL

Dypo = —2
Ha,k 3 My
_ OH20 *tOH2
0H20_H2 - 2
1,06036 0,193 1,03587 1,76474

QD,H207H2 - _[(),1561

exp(0,476351)  exp(1,52996 1)  3,894111

TceLL k
€H20_H2

€H20_H2 = 4/ €H20 €H2

MH20 MH2 "~ Pofi,0 HoODH20_H2

(128)

(129)

(130)

(131)

(132)

(133)

(134)

(135)

Les coefficients de diffusion binaire Dmuso n2 €t Do, w2 sont calculés selon I'équation de
Chapman-Ebskog en fonction des parameétres de Leonnard-Jones (e et o). Le coefficient de
diffusion de I’électrode de I'air pour le mélange binaire O,, N, est exprimé par I’équation (136) :

1 1 1
Deff02  €p Doz2nN2  Dozk

)

Avec

D _ 2rdp  [BRTCELL
0zk = 3 T[MOZ

1
Dos_nz = 0,0018583 \/TCELLB(M_Oﬁ

1 1
Mn2” Poda N2%D,02 N2

__ 002 1ON2
Coz N2 = — 5
qQ _1,06036 0,193 1,03587 1,76474
D,02.N2 101561 ' exp (0,476351) | exp (1,52996T) @ 3,89411tT
KT
T = CELL
€02.N2

€02.N2 = 4/€02-&N2

(136)

(137)

(138)

(139)

(140)

(141)

(142)
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2.2.3.4. La surtension ohmique

Les pertes ohmiques sont dues essentiellement a la résistance au transfert d’ions a travers
Iélectrolyte et des électrons dans les électrodes. Ainsi la surtension ohmique peut étre décrite par la
loi d’ohm (Eq. (143)).

Nohm = ]Rohm (143)
Rohm = T_a + ALE + L (144)
Oa Oel Oc

2.3. Organigramme du modeéle dynamique du RSOC

Afin de décrire la méthode de résolution des équations aux dérivées partielles du modéle
dynamique du RSOC, un organigramme de calcul a été établi en précisant les méthodes et les
schémas utilisés pour chaque type d’équation. Les notations suivantes sont utilisées dans

lorganigramme :

q: représente les concentrations Cuz0, Cuz, Cco, Ccoz2, Ccrg, Co2, Cne dans les équations (91)-
(97), et les températures Ty, Ta, TceLr, T1; dans les équations (98)-(101)

R: le terme de réaction dans les équations ;

i:indice de I'espace ;

n : indice de temps ;

Ax : pas d’espace = 0,00133 ;

At : pas de temps.

Les conditions aux limites du modéle sont ci-apres:
Ciax=0) = C (i: CO, CO., H, H.0)

Trax—o) = T

Tagx=0) = T&

OTcELL =0 OTcELL =0
ax (@ax=0) — 9x ax=L =

aT _ aT _

o Gax=0 =0 Sax=L =0

Les parametres géométriques et électriques utilisés dans le modele sont présentés dans le
Tableau E-2 de I'annexe E.
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Conditions initiales (Concentrations de H.O, H., CO, CO., CH,4, O, N.)
Parameétres géométriques de I'unité de cellule
Propriétés électriques des matériaux

Parametres de diffusion

Pour chaque pas de
temps
At:t=1:At: trina

Résolution des équations aux dérivées partielles d’advection-Réaction : a—‘: =

a g—z + R par la méthode de Godunov Splitting

—_ oF
qtt =qi"+Ataa

qrtt =gt + AR

Résolution de ’'advection: ¢! = q!' + At a Z—Z

ATintérieur du domaine : Méthode de High Resolution :

N 1 adty
F,,f% =di1 +E<1 _E> (@' —ai-1)
n 1 alty n
Fo=at5(1-5) @ -
T At -
@ =qt Ax Fi+% Fi—%

+ Conditions aux limites

Détermination du terme de réaction: R par la méthode de Runge Kutta d’ordre
4:

Rin=Ri+ % (ki+2ko+2ks+ky)

Oou

ki = R (TceLsi, Pi)

ko = R (Tcew + g, Pi+ ;kl)

ks = R (TceLu + g, Pi+g ko)

k4 = R (Tcewsi + h, Pi+ h kg)

Résolution des équations aux dérivées partielles de diffusion-Réaction : Z—: = a‘;% + R par le schéma de Crank
Nicolson
1™ —qf _1qi% —2q" + g 140 — 2q7 + g1 +}(R( 1) 4 Rq1))
a At 2 Ax? 2 Ax? 2 a

Résolution par la méthode de Newton
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Calcul de la surtension ohmique

Calcul de la surtension d’activation

Calcul de la surtension de concentration

Calcul de la tension opératoire

Résultats :

Concentrations de H-O, H., CO, CO., CH,, O: et N en fonction de t et x
Température de la cellule en fonction de t et x

Température de I'interconnecteur en fonction de t et x

Température du canal combustible en fonction de t et x

Température du canal d’air de balayage en fonction de t et x

Tension opératoire et puissance

Figure 80: L'organigramme du code de calcul

2.4. Validation du modéle dynamique du RSOC

Faute de données expérimentales en régime transitoires de la co-électrolyse a haute
température dans la littérature ouverte, le modele réalisé a été d’abord validé en comparant nos
résultats de la simulation en régime stationnaire avec les expériences réalisées par Graves (Graves,
2010) et (Zhan, et al., 2009). Les conditions opératoires et les parametres géométriques et
électriques utilisés dans le modele sont présentés dans le Tableau 26 et le Tableau E-2 de ’'annexe E
respectivement. Ensuite, afin de vérifier la réponse en régime transitoire, une comparaison entre
notre modéle dynamique et ceux issus de la littérature pour le fonctionnement en mode pile a
combustible (SOFC) (Albrecht, 2013), (Qi, et al., 2006) et en mode co-électrolyse (SOEC) (Luo, et
al., 2015) a été réalisée. Ces modeles n’ont pas été expérimentalement validés en régime transitoire,
uniquement les résultats en régime stationnaire ont été comparés avec les expériences. La
comparaison entre les résultats de la simulation et ceux expérimentaux est donnée dans la Figure
81 et Figure 82.

Expériences Graves Zhan et al.
Température (K) 1123,15 1073,15
Pression (bar) 1 1
Débit molaire _total cOté canal a 2,84x1074 174104
combustible (mol/s) i i
Composition (%) Composition 1 Composition 2 Composition 3
H-O 45 50 25 50
CO- 45 50 25 25
H- 10 o 25 25
CO 0 0 25 0
Débit molair\e total coté canal a 5,68 x104 5x10710
oxygene (mol/s)
Composition (%)
(02 100 100 100 100
N. 0 o) o) o)

Tableau 26 : Conditions opératoires pour la validation du modéle du RSOC
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2. Modélisation dynamique du RSOC (Reversibe Solid Oxide Cell)

Nos résultats: 50%H20, 50%H2 B Résultatsexpérimentaux: 50%H20, 50%H2 A Résultatsexpérimentaux  —#=Nos résultats
~B-Nos résultats: 45%H20,45%C02,10%H2 B Résultatsexpérimentaux: 45%H20,45%C02,10%H2 13
* Résulatsexpérimentaux: 25% H20, 25% C02, 25% H2, 25% CO- ~@~Nos résultats: 25% H20, 25% C02, 25% H2, 25% CO A

Tension (V)

=
=)

Tension (V)

08

: : : : : 07 . . : : : :
0 2000 4000 6000 8000 10000 12000 0 2000 4000 6000 8000 10000 12000 14000
Densité de courant J (A/m?) Densité de courant J (A/m?)

Figure 82 : Résultats de notre modéle comparés
aux résultats expérimentaux de (Zhan, et al.,
2009)

Figure 81 : Résultats de notre modéle comparés aux
résultats expérimentaux de (Graves, 2010)

Nous pouvons constater qu’il y a une bonne concordance entre les résultats de notre modéle et
ceux expérimentaux réalisées par Graves et Zhan et al. L’erreur relative maximale est de 4,8%. Le
probléme est que les incertitudes portent sur les parametres d’échange thermique et de masse en
transitoire hydraulique et que cela va agir directement sur la réponse en transitoire. Cela dit en
I’'absence de données, on prend les parametres fournis en stationnaire.

Les résultats de la comparaison entre la réponse en régime transitoire de notre modele et celle
des modéles réalisés par les auteurs (Qi, et al., 2006), (Albrecht, 2013) et (Luo, et al., 2015) sont
présentés dans la Figure 83 et Figure 86. Le Tableau A-1 dans 'annexe A rassemble les conditions
opératoires et les configurations de cellule utilisées dans chaque modele. Le rapport air précisé
dans le Tableau A-1 est calculé en utilisant ’équation (145). xo. est la fraction molaire de
l'oxygene dans l'air, N,in est le débit molaire total de l’air, j est la densité de courant, L est la
longueur de la cellule et W est la largeur de la cellule.

XOQi“Nain (145)

Rapport air = LW /4F

La Figure 83 présente la variation de la tension en fonction du temps en imposant un
changement de densité de courant de 2000 A/m2 a 5000 A/m2 pour les modeles de (Qi, et al.,
2006), (Albrecht, 2013) et notre modele.

Notre modele — = - Albrecht (2013) Qietal (2006)
0,84
0,82
=
[
=
2
E 0,8 -
)
=
0,78
0,76
o 100 200 300 400
Temps (s)

Figure 83 : Comparaison entre la tension calculée par notre modéle et celle calculée
par (Qi, et al., 2006) et (Albrecht, 2013) pour une variation de densité de courant
appliquée de 2000A/m2 a 5000 A/m2
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Partie III : Simulation dynamique du procédé Power To Gas

Pour les travaux de (Luo, et al., 2015) le modéle est en contre courant alors que le notre est en
co-courant, la distribution de la température en fonction du temps ne sera pas comparable car la
direction du flux a un effet considérable sur le temps pour atteindre le régime stationnaire et la
valeur de la température pour une tension appliquée. Ceci est consolidé par les travaux de
(Albrecht, 2013) et (Braun, 2002) qui ont comparé les deux configurations (co-courant et contre
courant). La Figure 84 et Figure 85 montrent 'influence de la direction des flux dans les canaux a
combustible et a air sur la distribution de la température. On remarque qu’en contre courant, le
temps nécessaire pour atteindre le régime stationnaire est plus important (600 s pour le contre-
courant et 400 s pour le co-courant) et permet d’atteindre une température supérieure a celle
obtenue en co-courant.

—s—co-courant - contre-courant
Hco-courant M contre-courant
1160
1080

1140 - 1070
- A 1060
§ 1120 %« 1050
] ]
] 2 1040
& 1100 - ®
3 5 1030
= &
E 1080 E 1020
E & 1010

1060 1000

990
1040 : ‘ ‘ ‘ ‘ ‘ , , , ,
0 100 200 300 400 500 600 700 800 900 1000 1100 Tension (V)
Temps (s)
Figure 84 : Comparaison entre les deux Figure 85 : Comparaison entre les deux
configurations co-courant et contre courant réalisé  configurations co-courant et contre courant
par (Albrecht, 2013) réalisé par (Braun, 2002)

Par conséquent, le modele de (Luo, et al., 2015) a été utilisé pour vérifier le modéle
cinétique en comparant la composition du gaz a la sortie du canal a combustible calculée par notre
modele et celle calculée par (Luo, et al., 2015) (voir Figure 86).

CO2_notre modele

H2_notre modéle

H20_notre modéle = CO_notre modéle
— = -CO2_Luoetal. (2015) — = -H2_Luoetal. (2015)
H20_Luoetal. (2015) CO_Luoetal. (2015)

4,4

4,2
g

nn

= 3,8 iHe=—=—=
Bl
~ 3,6 :< ~<
= <
° N D il T 1
£ 344 DY ' I
5 RIS |
5 3,2 RS U 1
2 | 87 !
S 31 P !
© | 32 |

2,8 1 : o 0,5 1

________________ 1

2,6

2,4 1

2,2 1 ‘ ‘ ‘ ‘

o 50 100 150 200 250
Temps (s)

Figure 86 : Composition du gaz dans le canal a combustible en fonction du temps
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3. Modélisation dynamique de 'unité de méthanation

Compte tenue de 'objectif du modele du RSOC étant sa capacité a réaliser des simulations
pour une approche systéme, la validation en se basant sur des comparaisons avec d’autres modeles
dynamiques issues de la littérature et des résultats expérimentaux en régime stationnaire peut étre
considérée comme concluante et suffisante.

3. Modélisation dynamique de I'unité de méthanation
3.1.Description du modeéele dynamique de méthaneur

L’évolution de la température et la production d’'un réacteur de méthanation a lit fixe peut étre
étudiée par un modéle stationnaire qui prend en compte la cinétique des réactions mises en jeu
comme il a été reporté dans la partie II. Toutefois, le modele stationnaire ne peut pas prédire la
réponse du réacteur quand il subit des perturbations lors des opérations de démarrage, d’arrét et de
changement de charge. Un modele dynamique du méthaneur permettra de déterminer la
consommation énergétique et le temps nécessaires pour que le systéme atteigne un régime
stationnaire.

(Jurgensen, et al., 2015) ont développé un modéle dynamique d’un réacteur de méthanation
multitube et isotherme sous Aspen plus Dynamic. Ils ont étudié la faisabilité de la production de
SNG a partir du biogaz et H.. Les résultats dynamiques étaient limités a un profil de fraction
molaire d’H, en fonction de temps afin de déterminer le temps nécessaire pour atteindre le régime

stationnaire.

(Li, et al., 2013) ont étudié les caractéristiques dynamiques d’un réacteur isotherme a basse
température pour la production de SNG a partir de gaz de coke qui subit une variation de charge
afin de prévoir les risques et les moyens de contréle. La méme équipe a développé un autre modele
dynamique DIMO (Double Input Multi Output) pour un réacteur adiabatique (Li, et al., 2015) afin
d’étudier le comportement des réacteurs quand ils subissent plusieurs perturbations a la fois
(Changement de la température et de la concentration de CO). Les équations dynamiques utilisées
supposent que le lit fixe est un milieu homogene a une température et par conséquent l'inertie
thermique du catalyseur est incluse dans I'équation de la température des gaz.

(Bader, et al., 2011) ont développé un modele oD sous ChemCad (Logiciel scientifiques pour la
simulation de procédés, l'analyse moléculaire, la thermochimie et la gestion de stocks pour les
laboratoires) pour trois méthaneurs adiabatiques (TREMP) de Haldor-Topsoe. Ils ont utilisé un
modele thermodynamique basé sur la méthode de minimisation de 1’énergie de Gibbs et un bilan
énergétique. Ils ont étudié I'impact de la capacité thermique du catalyseur et le changement de
débit des réactifs a 'entrée. Ce modéle néglige I'effet de la cinétique et des dimensions du réacteur.

(Sudiro, et al.,, 2010) ont développé un modéle dynamique 1D d’un réacteur multitube
isotherme. Les équations sont dynamiques mais les résultats sont limités & des profils de
température et de composition en fonction de la longueur du réacteur a I’état stationnaire. Les
modeles développés dans la littérature sont basés sur des bilans matiére et d’énergie et présentent
des résultats concernant le changement de charge ou de température a I’entrée en imposant les
perturbation sans présenter ’évolution de la composition en fonction du temps avant d’atteindre le
régime stationnaire et encore moins la distribution de la température dans le lit catalytique.
(Schaad, et al.,, 2012) ont présenté des résultats expérimentaux dynamiques d’'un réacteur
adiabatique de méthanation de CO.. Ils ont présenté 1’évolution de la composition et de la
température du catalyseur en fonction du temps. A cause de I'inertie thermique, le catalyseur a
besoin de plus de temps pour atteindre le régime stationnaire.
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Partie III : Simulation dynamique du procédé Power To Gas

Avant de développer les modeles dynamiques des trois méthaneurs, les réacteurs ont été,
d’abord, dimensionnés. A partir des expériences conduites par Kopyscinski (Kopyscinski, 2010),
une extrapolation du réacteur a été réalisée en utilisant la méthode de la similitude géométrique qui
est applicable dans le cas des réacteurs adiabatiques (Donati et Paludetto, 1997). En utilisant Aspen
plus, la longueur et le diametre ont été ajustés de maniere a atteindre les températures de sorties de
chaque réacteur du systeme calculées dans la partie II, tout en conservant un rapport L/D constant.
La longueur qui est calculée est celle du lit catalytique. Elle a été multipliée par un facteur compris
entre 1,1 et 1,2 pour tenir compte des internes (distributeur, billes inertes, grille, support...)
(Trambouze, et al., 1984) (voir Figure 87). Le Tableau 27 présente les dimensions et les volumes
de chaque réacteur.

Entrée des réactifs —

Distributeur 7‘;” M\
Billes d’alumine
—

£
Lit catalytique
/ ol

Tubulure pour vidange —%

du catalyseur \ /
‘\~
\m/

T

Sortie de l'effluent du réacteur
Figure 87 : Réacteur de méthanation

T~ Billes d’alumine

Longueur du lit Diameétre du lit catalytique |Volume du lit catalytique
catalytique (m) (m) (m3)
Réacteur 1 0,46 0,106 0,0041
Réacteur 2 0,39 0,089 0,0025
Réacteur 3 0,64 0,161 0,0130

Tableau 27 : Dimensions des réacteurs de méthanation

La modélisation des méthaneurs est indispensable pour évaluer le temps nécessaire pour
atteindre le régime stationnaire et le comportement en régime transitoire. Le modele de chaque
réacteur est développé sous Dymola. Le modéle consiste en I'écriture des bilans d’espece et des
bilans d’énergie réalisés sur les deux phases du lit fixe (équation (146)-(152) ). Les modéles des
réacteurs a lits fixe basées sur le coefficient de transfert par convection développés pour les
particules sphériques : modele de « Schuman », modele de « solide continu » et le modele basé sur
la dispersion des particules sont généralement utilisés (Kaviany, 1991). Les transferts de chaleur a
travers la phase solide et la phase fluide sont supposés agir en paralléle. Dans ce travail un modele
1D développé a partir du modéle de « Schuman » et du modéle de « solide continu » est utilisé. 1l
prend en compte la convection entre le fluide et le solide et la conduction axiale dans la phase
solide par le biais de la conductivité thermique effective. Pour le transfert thermique par
convection, les deux milieux sont supposés étre deux cylindres adjacents. Par contre, la dispersion
des particules n’est pas prise en compte. Il est a noter que la vitesse des gaz est calculée en
considérant la porosité du milieu.
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3. Modélisation dynamique de 'unité de méthanation

3CH20_ a(ugazc
at ax

)
H20 +I‘p (1_8)(Rmeth_RWGS)

9Cco _ _ a(ugazCCO) "

ot ox rp(1_8)(_Rmeth_RWGS)

9CcHq _ _ B(ugazccm) +

o P rp(l-s)(R

meth

)

3Ccos _ _ MguCop,) +

ot ox rp (1-8)(RWGS)
8CH, 6(ugaZCH2)
o = o (B3R +Rwes)
0TGaz 0(ugaz TGaz )
& (pGaZ CpGaZ ) BGt = "Pgaz CpGaz € gT + € ((—AHpewn )(rp Rpern (1 — 3)) +

A
(_AHWGS )(rp RWGS (1 - 8))) - kgaz —cat (TGas - Tcat) V

92T cat
o0x2

9T cq A
(1_8) (rpcpcat(l_s)) Tt =Ae (1_8) +kgaz—cat(TGaS_Tcat) v

(146)

(147)

(148)

(149)

(150)

(151)

(152)

Pour les conditions aux limites, un équilibre thermique local est supposé a l'entrée et a la

sortie:
Ci (ax=0) = C? (i: CO, H2, CH4, COz, HQO)

Tgaz(éx =0) = T(g)az

9T cat

X (ax=0) X ax=L

La conductivité thermique effective du lit fixe catalytique (Ae) est calculée en utilisant la
corrélation de Hadley (Hartnett et Young, 1998) décrite par ’équation (153) dans laquelle ¢ est la

porosité du lit fixe, et ao(¢) une fonction de pondération et foun parameétre empirique.

Asyeq_ Asv2pq_ As.
1w £fo+G2)(1-¢fo) 262 (1-0+(1+29)G)
Af

As Qo As
L-e(1=f0) +Ge(1~fo) @+e)GH+1e

Avec

Ae: est la conductivité thermique effective du lit catalytique (W/m K)

(153)

As: est la conductivité thermique du catalyseur qui est égale a 2, 16 W/m K (Soomro et Hughes,

1979)

Az est la conductivité thermique du mélange gazeux (W/m K)

f0=0,8
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Partie III : Simulation dynamique du procédé Power To Gas

log (ao) = - 4,898 ¢ 0 <¢<0,0827 (154)
log (o) =-0,405 — 3,154 (£-0,0827) 0,0827 < &< 0,298 (155)
log (ato) =1,084-6,778 (£-0,298) 0,298 < £ < 0,580 (156)

Le coefficient de transfert de chaleur par convection (Kgaz-ca) est calculé a partir du nombre
adimensionnel Nusselt dont I'expression dépend du régime de I’écoulement et du diameétre dit
équivalent (Deq = D x €). Les corrélations utilisées sont présentés dans 'annexe G. Comme les
réacteurs sont a haute pression (15 bar), la corrélation de Stiel et Thodos (Poling, et al., 2000)
prenant en compte les hautes pressions est utilisée pour calculer la conductivité thermique du
mélange gazeux.

(Agaz — o) TZE = 1,22 x 10~2[exp(0,535p,) — 1] Pr<0,5 (157)

(Agaz — Ao) TZE = 1,14 x 107[exp(0,67p,) — 1,069] 0,5<pr<2 (158)

(Agaz — Ao) TZE = 2,6 X 103 [exp(1,155p,) + 2,016] 2<p<2,8 (159)
Ou:

Ao est la conductivité thermique du mélange gazeux a pression atmosphérique décrite dans
I’équation (113).

3
[ = 210(~m)1/6 (160)
Vem
pr = == (161)

Avec V est le volume molaire du mélange gazeux (cm3/mol). Pem,Tem, Vem, Mm sont la pression
critique, la température critique, le volume critique et la masse molaire du mélange respectivement
calculés avec la méthode de Stiel et Thodos (Poling, et al., 2000).

T, = Zizjy\i/ycj:dj Teij (162)
Vem = 2 Zj ¥i¥; Veij (163)
On = XY (164)
Zem = 0,291 — 0,08 w,, (165)
Pon = Ze RTom /Vem (166)
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3. Modélisation dynamique de 'unité de méthanation

My, = ZiyiM; (167)
Ty = Ty (168)
Vi = Vg (169)
Ty = (Tcich)l/z (170)
Vy = (Ve 3+ /312 (171)

8

Les températures, les volumes critiques et le facteur acentrique w pour chaque élément sont
décrits dans le Tableau E-1 de 'annexe E. Les chaleurs spécifiques, enthalpies, entropies et masse
volumiques pour les hautes pressions sont importés de la bibliothéque de Dymola. Nous avons
résolu numériquement les équations aux dérivées partielles (dérivée premiere et dérivée seconde en
fonction de I'espace) en utilisant une approximation par différences finies. Le domaine de calcul a
été discrétisé en n intervalles en divisant la longueur du réacteur L en subdivision de pas Ax. Pour
les équations aux dérivés partielles en temps, une fonction intégrée sous dymola qui fait appel a la
méthode d’intégration de Runge Kutta implicite (solveur Esdirk dans Dymola) a été utilisée. Ces
méthodes classiques de résolution sont détaillées dans (Necati, 1994).

3.2. Validation du modéle du réacteur de méthanation

Nous avons vérifié que les modeles développés sous Dymola, fournissaient un état stationnaire
équivalent (profil de température et la composition molaire du mélange gazeux) a celui du modele
statique réalisé sous Aspen. Pour le premier réacteur avec recyclage, les résultats des deux modeéles
sont présentés dans les Figure 88 et Figure 89.

—+—Aspen ——Dymola 4 Aspen-CH4 === Aspen-H2 Aspen-C02 X Aspen-CO % Aspen-H20
950

e===Dymola-CH4 Dymola-H2 ~ ===Dymola-CO2 === Dymola-CO Dymola-H20
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Figure 88 : Profil de la température en fonction de la Figure 89 : Profil de la composition du mélange
longueur du premier réacteur gazeux en fonction de la longueur du premier
réacteur

Pour une méme longueur, le diameétre calculé par Dymola est de 0,1059 m qui est proche de
celui calculé par Aspen (0,1062 m). A la fin du réacteur, il y a d’abord une légére production de CO,
a cause de la WGS, ensuite et a cause de 'augmentation de la température cette réaction s’inverse
permettant la production de CO et H.O en consommant d’avantage le H.. Pour le deuxiéme
réacteur la comparaison entre les deux modeles est présentée dans la Figure 9o et Figure 91.
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Partie III : Simulation dynamique du procédé Power To Gas
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Figure 90 : Profil de la température en fonction de la Figure 91 : Profil de la composition du mélange
longueur du deuxieéme réacteur gazeux en fonction de la longueur du deuxiéme
réacteur

Pour le deuxiéme réacteur, les résultats des deux logiciels sont superposés. Le diametre calculé
par Dymola est 0,0894 m qui également proche de celui calculé par Aspen (0,0899 m). Ce réacteur
se comporte d’'une maniere similaire a celle du premier réacteur. Quand la température augmente
significativement, ’équilibre de la réaction de WGS affecte la composition du mélange gazeux. Le
dernier réacteur montre aussi une bonne concordance entre les deux logiciels (voir Figure 92 et
Figure 93). Son diameétre est de 0,157 m ce qui est en accord avec les calculs d’Aspen (0,161 m).
Dans ce réacteur, la quantité des réactifs est faible ce qui limite 'augmentation de la température et
par conséquent la WGS ne s’inverse pas. La réaction de méthanation est prépondérante.

Aspen —a— Dymola ¢ Aspen-CH4 = Aspen-H2 A Aspen-CO2 % Aspen-CO % Aspen-H20
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Figure 92 : Profil de la température en fonction dela  Figure 93 : Profil de la composition du mélange gazeux
longueur du troisiéme réacteur en fonction de la longueur du troisiéme réacteur

Comme il n’existe pas dans la littérature ouverte des données ou des résultats sur la réponse
dynamique du réacteur de méthanation (’hydrogénation de CO) (modeéles ou expériences) pour
valider notre modéle en régime transitoire, les modéles développés sous Dymola sont validés en
vérifiant la composition et la température en régime stationnaire et en analysant physiquement les
résultats obtenus en régime transitoire dans la partie 6.3. (Etogas, 2013) ont publié dans un
document présentant leur projet IWES (Fraunhofer Institute for Wind Energy and Energy System
Technology) une figure qui présente le profil des gaz (CH4, CO2 et H2) et de la température en
fonction du temps dans un réacteur de méthanation (hydrogénation de CO2). D’apres cette figure,
le temps nécessaire pour atteindre le régime stationnaire est 6 minutes. Ceci est utilisé comme un
ordre de grandeur a vérifier dans les résultats de simulation qui seront présentés dans la partie 6.3.
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4. Chauffage de 'unité de co-électrolyse

Dans la suite, la simulation dynamique permettira de définir le temps de chauffage et de
démarrage, de prédire les comportements thermo-fluidiques de RSOC et des lits catalytiques et
d’évaluer leurs réponses aux perturbations qu’ils peuvent subir.

4. Chauffage de I’'unité de co-électrolyse

Le choc thermique au cours des opérations transitoires telles que le chauffage, le démarrage ou
le refroidissement peut causer une défaillance au niveau de la cellule car elle va subir une variation
de température comprise entre 20 et 800°C. Ainsi pendant ces opérations, les procédés de
chauffage et de refroidissement doivent étre manipulés méticuleusement. Pour un chauffage
optimal, le temps doit étre minimisé tout en maintenant un gradient de température tolérable. Ces
parametres doivent étre prise en compte pour le chauffage du RSOC de la température ambiante
20°C a celle opératoire qui est comprise entre 600 et 800°C afin d’éviter la détérioration des
cellules.

A Téchelle laboratoire, la température préconisée est 5°C/min avec la circulation d'un gaz
inerte (azote) sachant que la température est homogénéisée grace a un four pour atteindre la
température de réduction qui, en général, dépend de chaque cellule mais qui est souvent de I'ordre
de 800°C. Une fois cette température atteinte, un mélange gazeux de (9% H. et 91% N.) est envoyé
pour réduire la cellule (Graves, 2010). La réduction a froid de la cellule est déconseillée car sa
microstructure en dépend. Actuellement, il y a un manque d’informations dans la littérature
ouverte qui traite de I'effet thermomécanique de la température sur la cellule au cours du temps et
de la mise en chauffe. Une vitesse de montée en température de 5°C/min est préconisée par défaut

pour éviter tout risque d’endommagement.

Dans une approche a plus grande échelle, la vitesse de montée en température dépend des
conditions et de la méthode de chauffage. (Apfel, et al., 2006) ont chauffé un stack de SOFC de 5
kW avec les fumées a la sortie d’'un briileur avec une vitesse de montée en température de
200°C/min. Au bout de 6 minutes, le systétme a atteint le régime stationnaire. Le gradient
thermique tolérables au long de la cellule n’a pas été pris en compte. (Chen et Jiang, 2011) ont
utilisé la méme méthode de chauffage; des fumées composées de N,, CO, CO, et H,O c6té canal a
combustible et I'air c6té canal a oxygene. Un échangeur de chaleur avant la SOFC a été utilisé pour
chauffer l'air tout en refroidissant les fumées a la température d’entrée. Une différence de
température maximale entre le gaz chauffant et la cellule de 100°C a été imposée afin d’éviter un
choc thermique trop fort et des gradients de température variant entre 10 °C/cm et 12 °C/cm ont
été respectés. La vitesse de montée en température est de 54,5 °C/min ce qui a permis d’atteindre la
température désirée en 11 minutes en considérant une vitesse du gaz chauffant de 10 m/s. Ceci est
en concordance avec les résultats expérimentaux de (Mathiesen, et al., 2013) et (Cheekatamarla, et
al., 2008) qui sont de 12 minutes et une vitesse de montée comprise entre 50 et 60 °C/min pour la
méme vitesse des gaz chauffants. Ils ont également constaté que le temps de chauffage en utilisant
seulement un seul canal était 2,7 fois plus grand que les deux canaux.

(Bossel, 2012) a chauffé un stack SOFC composé de 16 cellules planaires par une intégration
innovante des chauffants électriques aux plaques bipolaires. L’énergie nécessaire est de 7Wh par
cellule pour atteindre 700°C, ensuite la pile est lancée. La vitesse de montée de la température dans
le stack varie entre 200 et 400°C par minutes en fonction de la puissance appliquée aux chauffants
électriques. Cette méthode permet un démarrage rapide de 5 minutes. D’autres études ont utilisé le
chauffage avec l'air. (Milewski et Lewandowski, 2013) ont chauffé la SOFC avec de l'air chaud
jusqu’a la température opératoire, ensuite, ils ont démarré la pile pour chauffer avec les réactions
exothermiques en ajustant le débit et la température de l'air de balayage en fonction de la
température de la cellule. Afin d’éviter le choc thermique, une différence de température entre le
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fluide de chauffage et la cellule de 90°C a été retenue. Une différence de 45°C entre la température
d’entrée et de sortie du fluide chauffant a été également respectée. (Ki et Kim, 2010) ont calculé la
consommation énergétique du chauffage d’'une SOFC de 1 kW avec l'air. Le débit de ce dernier a été
contr6lé afin d’éviter un gradient thermique élevé. Le chauffage permettant d’atteindre une
température de 800°C nécessite une durée de 2 heures et consomme 1,88 kWh. Dans une unité en
démonstration de 10 kW utilisant un stack SOFC planaire, un chauffage, dit standard, avec 96% de
N, et 4% de H, est utilisé en consommant 5 bouteilles de 50 litres a 200 bar (Halinen, et al.,
2014).Les études qui traitent 'approche systeme utilisent les gaz a la sortie du brileur (apres
combustion du méthane) pour chauffer ’électrode c6té combustible et 'air pour 1’électrode coté
oxygeéne. Les parametres qui ont une grande influence sur la stratégie de chauffage sont, la vitesse
et la nature du gaz chauffant, la différence de température entre le gaz chauffant et la cellule et le
gradient de température tolérable au long de la cellule. Les travaux cités précédemment étudient
I'influence de ces parametres sur le temps de chauffage ou la consommation énergétique sans
proposer une stratégie optimale ou une méthode qui peut étre adaptée aux contraintes
industrielles. I1 est nécessaire de réaliser des expériences et des études concernant leffet
thermomécanique de la variation de la température sur la cellule et sur la durabilité en présence
des composés carbonés tels que le CO et le CO, durant la phase de chauffage.

Dans notre étude et en I'absence d’informations concernant la tolérance de la cellule aux
impuretés, les gaz de combustion ne seront pas utilisés car le gaz naturel contient des impuretés qui
peuvent dégrader la cellule et les fumées doivent étre traitées avant utilisation dans le RSOC. Un
chauffage avec un inerte tel que N, sera plus approprié. Apres latteinte de la température
opératoire, I'H. sera ajouté a l'azote afin de réduire la cellule (Les cellules sont supposées non
réduites a la réception de I'équipement). Trois stratégies de chauffage peuvent étre envisagées:

- Chauffage avec I’azote pur (voir Figure 94): Un flux de N, sera réchauffé par un briileur
jusqu’a la température d’entrée du RSOC (800°C) puis il sera divisé en deux courants
équimolaires alimentant la cathode et 'anode. La température d’entrée (Tin) sera définie en
fonction de la température minimale dans la cellule (Tmin). Une différence de température
(AT) entre le gaz N, et la cellule de 100 °C sera respectée pour éviter le choc thermique: Tin
= Tmin + AT. Ensuite, a la température opératoire, les cellules seront réduites avec un flux
de 96% de N, et 4% de H.. Un mélange gazeux composé de H,, H.O et N, sera récupéré a la
sortie de 1’électrode a combustible et N, pur sera récupéré a la sortie de I'électrode a

oxygene.

Pour la réduction apreés
atteindre la température
opératoire

Nz,
—(aprés la réduction :
N2 N2, Hz, H20)

——» N

Bruleur

-
%

20/ 800°C
Figure 94 : Stratégie n°1 : Chauffage avec 'azote
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- Chauffage avec la SOFC (voir Figure 95): Comme il s’agit d'un co-électrolyseur
réversible, le chauffage peut également étre réalisé en actionnant la pile d’abord et ensuite
inverser I'’équipement pour démarrer la SOEC. Cette stratégie sera réalisée en deux étapes.
La premiere consiste a chauffer le RSOC jusqu’a 600°C avec I'azote pur en respectant un
AT =100°C et la deuxieme a réduire les cellules avec un mélange gazeux de 96% de N, et
4% de H,. Comme pour la premiere stratégie apres la réduction un flux de H,, H,O et N,
sera récupéré a la sortie de ’électrode a combustible et N, pur sera récupéré a la sortie de
I’électrode a oxygene. La deuxieme étape est le démarrage de la SOFC en 'alimentant avec
97% H. et 3% H,0 coté électrode a combustible et de I'air c6té électrode a oxygene afin de
continuer le chauffage jusqu'a 800°C en exploitant I'exothermicité des réactions mises en
jeu et I'effet de joule. Les gaz produits seront envoyés vers une torche.

— — Etape 1

— Etape 2
Pour la réduction et

I’alimentation de la pile a
combustible SOFC

Générateur de
vapeur a 250 °C
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A
Ty }
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N AT " SOFC Hz, H:0
2 —_—
( o Sortie de la
L ! | " SOFC: Air
Bruleur — |
= \j
Air Sortie apreés le

600°C chauffage et la

réduction: N2

Bruleur

>

20/ 600°C
Figure 95 : Stratégie n°2: Chauffage avec la SOFC

- Chauffage avec un fonctionnement exotherme de la SOEC (voir Figure 96): Cette
stratégie passe également par deux étapes. D’abord, il faut chauffer le RSOC avec I'azote
pur jusqu’a 600°C ensuite le réduire avec 96% de N, et 4% de H,. De la méme maniére que
les deux autres stratégies apres la réduction un flux de H,, H,O et N, sera récupéré a la
sortie de 1’électrode a combustible et N, pur sera récupéré a la sortie de 1’électrode a
oxygene. Puis le RSOC en mode SOEC sera démarrée en appliquant une tension opératoire
supérieure a celle correspondant au thermoneutre afin d’assurer un fonctionnement
exotherme et d’exploiter la chaleur dégagée par les irréversibilités jusqu’'a atteindre la
température opératoire 800°C.

Les stratégies de chauffage seront détaillées ci-apres en précisant les points de
fonctionnement. Le modéle thermique de RSOC décrit dans la partie 2.2.2 a été modifié pour
l'adapter aux simulations des stratégies de chauffage. Les termes des réactions chimiques et
électrochimiques ont été éliminés dans les équations de température de combustible et de la cellule.
Par contre, les termes de convection, advection, conduction et rayonnement ont été conservés.
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Figure 96 : Stratégie n°3: Chauffage avec un fonctionnent exotherme de la SOEC

Les pertes liées a la chaleur dissipée dans les parois du RSOC ont été ajoutées dans ’équation
de la température de la cellule (Eq. (172)). Elles sont dépendante de la conductivité thermique du
matériau de lisolation thermique (A(T)), la surface du RSOC (Srsoc), ’épaisseur de l'isolation
(eisolation), la température de la cellule (Tceu) et la température ambiante (Tamb). L'isolation
thermique considérée est réalisée dans un matériel microporeux d'isolation a haute température
Microtherme 240 kg/m3 (Microtek International Ltd), dont la conductivité thermique est exprimée
en fonction de la température donnée par 1'équation (173) qui est un ajustement polynomial de
données recueillies entre 273 K et 1273 K par (Petipas, et al., 2013). Tt et T, sont respectivement les
températures du gaz chauffant dans le canal a combustible et le canal a air.

Ai(T +Tamb )/2)
Ppertes = %SRSOC (Teer, — Tamb ) (172)
Ai(T) = 2,00%x102— 4,07x106T + 1,3x108 T2 (173)
aT 1 1
pfcp,fa_tf = ufPprf L+ KRecprn (Teg, — Tp) w T ke (Ty — Tf)H_f (174)
aT, 1 1
pacp,a It = apa pa Ix  + ka CELL (TCELL - Ta) E—}_ ka,I (Tl _Ta)E (175)
aT 82T
Peewt Cpcent —o = Aceun —a— — Kecpn (Tee, — Tp) HCEL = Kacpin (Tepur — (176)
) 1 [G(T#_TéELL] 1 _ Ppertes X107~ -3
3 Hegry I+ T 1 Hepw VRsoc
€] €CELL
aTy 02T 1 (TH—T 1 1
PG St = N0 — k(T = T £ = ke (=T & — [Fifem L (177)
€] ECell
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Le calcul de la surface (Srsoc) et du volume (Vrsoc) de RSOC est basé sur le nombre de cellule
(Neen) et des parametres géométriques supplémentaires tels que : I'épaisseur de la partie inférieure
et supérieure du stack (€end_plate), 'épaisseur de la cellule (Hcen), la longueur de la cellule (Lcen) et la
longueur du stack (Lstack). Autour de la cellule, un espace additionnel de 0,02 m occupé par les
collecteurs est considéré, ainsi la longueur du stack est Leen + 0,02. Le Tableau E-2 dans 'annexe E
présente ces parameétres.

VRSOC = Lstack 2 (Ncell Hcell + zeend _plate ) (178)

SRSOC =4 Nstack Lstack (Ncell _stack Hcell + 2eend _plate ) + 2Nstack (Lstack )2 (179)

3\ 2 180

Ngack = round (—LVRSOC ) (180)
stack

4.1.Chauffage avec I’azote

Cette stratégie consiste en I'utilisation d’un gaz inerte N, pour chauffer le RSOC jusqu’a 800°C
en alimentant en deux courants équimolaires les canaux coté électrode a combustible et coté
électrode a oxygene. Avant de calculer le temps de chauffage et la consommation énergétique de
cette méthode, une étude paramétrique a été réalisée afin de définir les conditions opératoires et les
contraintes a imposer. Il y a deux parametres importants a évaluer: La vitesse du gaz chauffant (N,)
en controlant son débit et 1a différence de température entre le gaz chauffant et la cellule.

4.1.1. Influence de la différence de température entre le gaz chauffant et la
cellule

L’'influence de la différence de température entre le gaz chauffant et la cellule (AT) sur le temps
de chauffage et le gradient de température a été étudiée. Pour une vitesse de gaz de 10 m/s, AT a été
varié de 50 K a 300K. Cette vitesse a été choisie pour pouvoir également vérifier la validité du
modéle en le comparant avec les résultats expérimentaux de (Cheekatamarla, et al., 2008). Les
Figure 97 et Figure 98 représentent la variation de la température et du gradient de température
en fonction du temps pour différentes AT.

—350K —100K 200K 300K
—350K —100K 200K 300K 7
1200 =z
\ ; 6
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® @ 4
£ 2
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g ‘;, 3 f
£ 400 :
= 52
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Figure 97 : La température de la cellule en fonction du Figure 98 : Le gradient de température en fonction
temps pour différente AT a une vitesse de gaz du temps pour différente AT a une vitesse de gaz
chauffant (N.) de 10 m/s chauffant (N2) de 10 m/s
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D’apres la Figure 97, Le temps de chauffage augmente quand le AT est plus grand. Pour un AT
de 100 K, 11 minutes sont nécessaires pour chauffer la cellule jusqu’a 800°C avec une vitesse de
montée en température de 60 K/min ce qui correspond aux résultats expérimentaux de
Cheekatamarla et al. Un AT important permet de chauffer rapidement la cellule certes, mais il
augmente le gradient de température au long de la cellule. Il est a souligner que la température au
début de la cellule est plus importante qu’a la fin.

4.1.2. Influence de la vitesse du gaz chauffant N,
Le débit de I'azote et sa vitesse ont un effet important sur le temps de chauffage et le gradient

de température. Pour différentes vitesses, le temps de chauffage et le gradient de température ont
été examinés dans les Figure 99 et Figure 100 respectivement.
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Figure 100 : Le gradient de température en fonction
du temps pour différentes vitesses de Na, (AT
=100K)

Figure 99 : La température de la cellule en fonction du
temps pour différentes vitesses de Na. (AT =100K)

D’apreés la Figure 99, 'augmentation de la vitesse du gaz chauffant permet un chauffage plus
rapide avec des vitesses de montée en température plus conséquentes. A partir de 4,3 m/s (ce qui
correspond a 6000 mol/s de N,), la variation du temps de chauffage et de la vitesse de montée en
température sont négligeables. Par contre, 'augmentation du débit de I'azote permet de réduire le
gradient de température puisque le transport de chaleur devient plus important (voir Figure 100).

4.1.3. Consommation énergétique et temps de chauffage

D’aprés I'étude paramétrique réalisée (voir résultats dans Figure 97, Figure 98, Figure 99,
Figure 100), nous constatons qu’en diminuant le AT et en augmentant le débit de N, le gradient de
température dans la cellule diminue. D’apreés (Nakajo, et al., 2009) 10 K/cm est le gradient
tolérable pour éviter la détérioration de la cellule. Cette valeur a été respectée dans toutes les
évaluations de notre étude. Pour deux valeurs de AT : 100 K et 15 K, le débit de I'azote permettant
de ne pas dépasser 10 K/cm a été calculé. La consommation énergétique et le temps de chauffage
pour atteindre 800°C ont été ensuite déterminés pour les deux cas.
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Figure 101 : L’énergie thermique consommeée parle  Figure 102 : L’énergie thermique consommeée par le
brileur et la température de la cellule pour un débit  brileur et la température de la cellule pour un débit
molaire total de N> de 300 mol/s et AT = 15 K molaire total de N> de 6000 mol/s et AT = 100 K

La Figure 101 représente I’évolution de ’énergie thermique consommée par le briileur et de la
température de la cellule en fonction du temps pour un AT de 15 K. Dans ce cas, le temps de
chauffage est de 3 heures et le briileur consomme 22 MWh pour un débit de 300 mol/s. Pour le
deuxiéme cas avec un AT de 100 K qui est illustré par la Figure 102, le temps de chauffage est de 19
minutes et la consommation énergétique est de 43 MWh. L’azote est réchauffé jusqu’a 800°C, il n’y
a pas besoin de le chauffer au-dela de cette valeur grace a I'inertie thermique de la cellule.

Pour la configuration suggérée dans cette étude pour le chauffage avec I'azote, on constate que
dans le deuxieme cas, le temps de chauffage est rapide, toutefois, il y a besoin d’'un débit tres
important d’azote et 2 fois plus d’énergie thermique dépensée dans le briileur que dans le premier
cas. Ainsi, pour la premiere stratégie de chauffage, un AT = 15 K avec un débit molaire de N, de 300
mol/s est retenu car il permet un stockage de N, moins important tout en consommant moins
d’énergie thermique. Toutefois, pour les produits commerciaux, cette approche est déconseillée, en
raison des grandes quantités de gaz nécessaires pour le chauffage durant plusieurs heures. Les
conteneurs de gaz nécessitent de I'espace supplémentaire et augmentent le cotit de l'installation et
I'entretien du systeme (Halinen, et al., 2014) (Halinena, et al., 2011).

4.2. Chauffage avec la SOFC

Cette méthode de chauffage permet d’utiliser la réversibilité du co-électrolyseur en démarrant
le RSOC en mode pile & combustible d’abord puis en l'inversant en mode SOEC quand la
température opératoire de 800°C sera atteinte. Cependant, la SOFC ne peut pas démarrer a froid
faute des pertes ohmiques qui engendrent une augmentation de température tres importante qui
endommage les cellules. Le gradient de température dans les cellules a été évalué en fonction de la
température initiale de la SOFC. La densité de courant appliquée est celle qui permet le minimum
de gradient de température pour chaque température d’entrée. La Figure 103 représente le gradient
de température en fonction du temps pour différentes températures initiales de la SOFC.
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Figure 103 : Gradient de température en fonction du  Figure 104 : Température de la cellule et la tension
temps pour différentes température initiale de la SOFC en fonction du temps aprés le démarrage de la SOFC

On remarque d’apres la Figure 103 que le gradient de température augmente en diminuant la
température initiale de la SOFC car la température augmente d’'une maniére incontro6lée a cause des
surtensions ohmiques. A partir de 445°C, le gradient de température est tolérable. Toutefois, les
pertes ohmiques ne sont limitées qu’a partir de 600°C. La température opératoire de la SOFC
dépend de Iépaisseur de l’électrolyte (En diminuant I'épaisseur, la température opératoire
diminue). Il existe trois types de SOFC : Haute température (900-1000°C), moyenne température
(600-800°C) et basse température (600°C). Ces catégories sont déterminées en fonction du choix
du matériau et de I’épaisseur de I’électrolyte (Rajendra, 2007). Pour une épaisseur d’électrolyte
comprise entre 1 et 10 pm, la température opératoire est de 600°C (Weber et Ivers-Tiffee, 2004).
Dans notre travail, I'électrolyte de la cellule utilisée est de 5 um.

Le RSOC est d’abord chauffé jusqu’a 600°C avec 'azote pur, puis il est réduit avec le mélange
gazeux 96% de N, et 4% de H,. Ensuite la SOFC est lancée. Comme la raison du fonctionnement en
pile a combustible est le chauffage du RSOC, elle ne sera pas alimentée par le gaz de synthése car il
faut démarrer le tri-reformeur avant et consommer le gaz naturel, H,O, CO, et O,. Pour ce faire, la
SOFC sera alimentée avec 20 mol/s d'un mélange gazeux de 97% de H, et 3% de H,O c6té électrode
a combustible et 50 mol/s d’air de balayage coté électrode a oxygene pour fournir 'oxygene
nécessaire a la réaction électrochimique. Les gaz sont envoyés vers les électrodes a 600°C pour ne
pas refroidir la SOFC. La Figure 104 présente 1’évolution temporelle de la température et de la
tension avec une température initiale de 600°C. Le temps nécessaire pour chauffer la cellule de
600°C a 800°C est 27 minutes. Une puissance électrique de 1,12 MW est produite (0,93 V). Les gaz
produits de la SOFC sont envoyés vers une torche car ils ne seront pas utilisés dans le procédé.

La Figure 105 présente I'énergie thermique du briileur et le temps de chauffage jusqu’a 600°C
avec l'azote. Le temps nécessaire pour chauffer la cellule de 20°C a 600°C avec une différence de
température entre le gaz chauffant et la cellule de 15°C et 160 mol/s de N, est 3 heures et 20
minutes. Ce qui donne un temps de chauffage en utilisant la deuxieme stratégie de 3 heures et 47
minutes. La consommation énergétique pour le chauffage de 20°C a 800°C comprend celle du
brileur pour chauffer N, jusqu'a 600°C (10 MWh) et le compresseur pour l'air de balayage pour
compenser les pertes de charge (97 kWh). La consommation totale est 10,1 MWh. Comme la SOFC
produit une énergie électrique de 504 kWh qui peut étre utilisée pour le fonctionnement du
compresseur, la consommation est réduite a 9,6 MWh.
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Figure 105 : Energie thermique consommeée et température de
la cellule en fonction du temps (Fn2 = 160 mol/s, AT = 15 K)

4.3. Chauffage avec un fonctionnement exotherme de la SOEC

Dans cette stratégie, il faut appliquer une tension supérieure a celle correspondant au
thermoneutre afin de générer la chaleur par les irréversibilités ce qui permettra de chauffer la
cellule. Ceci ne peut étre réalisé a froid car les surtensions ohmiques sont trés importantes ce qui
provoque des points chauds dans la cellule et des gradients de température tres importants. La
Figure 106 représente les gradients de température dans le RSOC en mode SOEC pour différentes
températures initiales.

=20 C-12 A/m* —=—60 C-100A/m? —+=100 C-510A/m? =200 C-8370A/m*
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Figure 106 : Gradient de température le long de la cellule en fonction du temps
pour différentes température initiale de la cellule

A partir d’'une température initiale de la cellule de 450 °C, le gradient de température devient
tolérable. Cependant a cette température les pertes irréversibles sont encore grandes ce qui se
traduit par une consommation d’électricité conséquente et une tension trés importante (2
V/cellule) qui est supérieure a la tension du réseau. D’ou une augmentation de la température
initiale jusqu’a 600°C pour réduire la tension a 1,8V. Le RSOC sera donc chauffé avec l'azote
jusqu’a cette température ensuite les cellules seront réduites avec le méme mélange gazeux utilisé
dans les stratégies précédentes. Le RSOC peut démarrer en mode SOEC en appliquant une tension
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de 1,8 V ce qui correspond a une densité de courant de 11900 A/m2 et en l'alimentant avec le débit
opératoire de H,O et CO. du procédé Power To Gas. Quand la température de 800°C sera atteinte,
la tension sera réduite a celle du thermoneutre. Cette stratégie conduit a une production du gaz de
synthese qui sera envoyé vers 'unité de méthanation. Les Figure 107 et Figure 108 présentent la
température de I'unité de cellule et la tension en fonction du temps respectivement.
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D’apres la Figure 107, le RSOC est chauffé jusqu’a 800°C en 2 minutes et 30 secondes, ensuite
en appliquant la tension thermoneutre qui est de 1,33 V, le systéme atteint le régime stationnaire au
bout de 7 minutes. La consommation énergétique en utilisant cette stratégie se limite a celle du
briileur pour chauffer I'azote jusqu'a 600°C car I’énergie électrique consommeée pour démarrer la
SOEC permet de produire de la matiére (gaz de synthése) qui sera convertie en substitut de gaz qui
sera stocké. Ainsi cette méthode de chauffage consomme 10 MWh (voir Figure 105) et 160 mol/ s
de N.. Le temps de chauffage est de 3 heures et 20 minutes.

4.4. Conclusion

En considérant une différence de température entre le gaz chauffant et la cellule de 15 K, le
temps de chauffage devient plus important pour les trois stratégies étudiées: avec I’azote pur, avec
la SOFC et avec un fonctionnement exotherme de la SOEC. La Figure 109 présente une
comparaison entre les trois stratégies de chauffage.

Temps de chauffage (heures) Débit de N, et H, utilisé pour le chauffage Consommation énergétique (MWh)
(mol/s)
2
347 N2 BH2
300
32
| l j ]60 9’6 |
Stratégien 1 Stratégien 2 Stratégien 3 Stratégien 1 Stratégien 2 Stratégien 3 Stratégien 1 Stratégien 2 Stratégien 3

Figure 109 : Comparaison entre les trois stratégies de chauffage
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5. Chauffage de I'unité de méthanation

Le temps de chauffage de la premieére stratégie est le plus rapide car la vitesse du gaz chauffant
est plus importante. Toutefois, elle nécessite un stockage plus important et consomme 2 fois plus
d’énergie que les autres stratégies. Cette approche est contraignante d’un point de vue industriel car
elle demande plus d’espace et de cotit d’installation mais pourrait étre améliorée par la mise en
place d’un échangeur de récupération en sortie du RSOC. La deuxieme et la troisiéme stratégie ont
la méme consommation énergétique et utilisent le méme débit d’azote mais le temps de chauffage
est plus important en utilisant la SOFC. De plus, la troisiéme stratégie permet non seulement de
chauffer la cellule de 600°C jusqu’a 800°C mais elle permet aussi de démarrer le procédé Power To
Gas en produisant le mélange gazeux qui alimente I'unité de méthanation et chauffe les flux gazeux
a l’entrée de I'unité de co-électrolyse.

L’énergie consommée et la quantité de N, dans les deux derniéres stratégies peuvent étre
réduites si la technologie permettait leur démarrage a plus basse température. Ceci dépend du
développement des matériaux du RSOC et de nouvelles techniques de fabrication pour diminuer
I’épaisseur de I’électrolyte et donc de la résistivité. Dans cette étude, la consommation énergétique
et la quantité du gaz chauffant a utiliser étaient les critéres de comparaison les plus importants au
détriment du temps de chauffage. Les points de fonctionnement et le AT ont été déterminés pour
minimiser ces parametres. En outre, pour avoir un temps de chauffage plus petit, il est nécessaire
d’augmenter la quantité du gaz chauffant et le AT. Dans le cas de I'utilisation du RSOC dans les
moyens de transport, sa performance doit étre vérifiée pour une tolérance des impuretés, une
performance stable a long terme et un temps de chauffage rapide.

5. Chauffage de I’unité de méthanation

Le chauffage d’un réacteur catalytique de la température ambiante a celle opératoire est réalisé
en utilisant ’azote pur jusqu’a atteindre la température de réduction qui est comprise entre 200 et
500°C (Harriott et Ho, 1980). Les catalyseurs contenant du Nickel ne doivent pas étre chauffés avec
des gaz carbonés a des températures inférieures a 200°C afin d’éviter la formation du Nickel
carbonyle (Doesburgs, et al., 1977). Pendant les opérations de chauffage, démarrage et arrét, le
catalyseur doit étre purgé avec 'azote jusqu’a atteindre la température critique de formation du
Nickel carbonyle.

L’activité et la sélectivité du catalyseur dépendent de la température de réduction car elle est
associée a la formation massive des cristallites de nickel (Chareonpanich, et al., 2008). En effet, la
réduction a des hautes températures (200°C - 500°C) avec de T’hydrogene pur permet une
meilleure dispersion de Ni et des sites actifs. Comme il y a une production de H,O apres la
réduction, le catalyseur est purgé avec le N, afin d’éliminer le H,O qui peut étre absorbé et qui peut
réduire la surface active.

La montée en température pendant le chauffage est comprise entre 3°C/min et 10°C/min
(Alihosseinzadeh, et al., 2015), (Chettibi, et al., 2009). Cette contrainte est recommandée afin
d’éviter que les particules métalliques ne forment des agrégats. De plus, une grande vitesse de
montée peut provoquer une lente transformation structurelle de l'espece catalytique et une
croissance de micro-cristallites conduisant a une diminution du nombre de sites actifs ce qui
revient a une réduction de surface active (Morris et Bartholomew, 2015).

5.1.Description de la stratégie de chauffage

Les réacteurs de méthanation sont chauffés avec un flux d’azote pur. Ce dernier est réchauffé
dans un briileur de la température ambiante jusqu’'a la température d’entrée de chaque réacteur
puis il est divisé en 3 flux. Le débit de N, alimentant chaque réacteur dépend de la taille du lit
catalytique. Les vannes en aval des réacteurs sont fermées. Ainsi, les réacteurs ne communiquent
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pas. Comme pour le chauffage du RSOC, la température d’entrée (Ti,) sera définie en fonction de la
température minimale du solide (Tin = Tmin + AT). Le N est récupéré a la sortie de chaque réacteur
pour étre recirculer vers le briileur. Ensuite, quand la température opératoire (280°C) est atteinte,
les lits catalytiques sont réduits avec un flux d’H, pur. Un mélange gazeux composé de H,, H,O est
produit dans chaque réacteur. A la fin de la réduction, les catalyseurs sont purgés avec N, pur afin
d’éliminer le H,O qui peut étre absorbé. La Figure 110 décrit la stratégie de chauffage des réacteurs
de I'unité de méthanation. Les points de fonctionnement du chauffage sont déterminés par la suite
en respectant une montée en température qui ne dépasse pas 10 °C/min.

N: pur pour le
Chauffage )

H: pur pour la - A
réduction ’ Brileur
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Figure 110: Stratégie de chauffage des réacteurs de I'unité de méthanation

Pour réaliser les simulations de chauffage des réacteurs, le modele thermique mis au point
précédemment (Voir 3.1 de la partie III) pour le calcul des températures du gaz et du catalyseur a
été modifié. Les pertes liées a la chaleur dissipées dans les parois du réacteur ont été ajoutées dans
I’équation de la température du catalyseur (Eq.(152)). L’équation (172) a été utilisée pour calculer
les pertes liées a la paroi. Elle est en fonction de la conductivité thermique du matériau de
construction du réacteur de méthanation, de sa surface transversale et de son épaisseur. Le
matériau de construction des réacteurs a été choisi en fonction des contraintes opératoires au cours
de leur fonctionnement.

Les matériaux constitutifs des réacteurs chimiques doivent donc supporter des contraintes
thermiques (variation de température), mécaniques (pression opératoire) et chimiques (corrosion).
Comme les réacteurs de méthanation considérés dans cette étude atteignent des hautes
températures (632°C) et une pression qui ne dépasse pas 15 bar, le matériau choisi est 'acier
austénitique au Cr et Ni (Trambouze, et al., 1984). La conductivité thermique de ce matériau (Am)
est calculée en utilisant la corrélation de (Karditsas et Baptiste, 1995) qui utilise la température
moyenne entre celle du catalyseur et celle ambiante ((Tcat+Tamb)/2) (voir Eq. (181)).

A, = 9,0109 + 1,5298 x 1072 T (181)

Pour calculer I’épaisseur de chaque réacteur, I’équation (182) est utilisée. Elle prend en compte
les propriétés mécaniques du matériau de construction (contrainte maximale admissible par le
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5. Chauffage de I'unité de méthanation

matériau (tm) et le coefficient de soudure (a) qui est de 0,9), le rayon intérieur du réacteur (R) et la
pression opératoire maximale (P). 3 mm de surépaisseur de corrosion (C) sont ajoutés.

- PR 182
e = T + C PourP<0,385at (182)

La contrainte maximale admissible par le matériau est calculée en fonction de la résistance de
traction (Sut) et un facteur de sécurité (Nf) de 4 (Nikunj et Bhabhor, 2013). Su: est comprise entre
460 et 860 MPa (AKSteel, 2007), une valeur moyenne a été retenue.

£, = Su (183)

N¢

5.2. Calcul de la consommation énergétique et du temps de chauffage des
réacteurs de méthanation

Afin de calculer la consommation énergétique et le temps de chauffage des réacteurs, le débit
de N, et la différence entre la température du gaz chauffant et le solide ont été calculés en tenant en
compte de la vitesse de montée en température qui ne doit pas dépasser 10°C/min. L’influence des
pertes de chaleur liées a la paroi a été d’abord étudiée. La Figure 111 présente la variation de la
température du catalyseur avec et sans le terme des pertes de la chaleur en fonction du temps pour
le méme débit de N, de (145 mol/s) et le méme AT de 50 K. La température finale de N, permettant
d’atteindre la température opératoire est calculée pour les deux cas.
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Figure 111 : Variation de la température du catalyseur en fonction du
temps pour un AT =50 K

D’apres la Figure 111, en considérant les pertes, le temps de chauffage devient plus important
et la température de gaz N, est plus grande (601,15 K au lieu de 553,15 K). En effet, avec le matériau
considéré et I'épaisseur calculée, la paroi absorbe beaucoup de chaleur au cours du chauffage ce qui
pénalise la consommation énergétique. Ces pertes peuvent étre réduites en ajoutant une isolation
thermique. Ainsi le débit de N, sera également réduit a 50 mol/s préchauffé jusqu’a 553,15 K pour
la méme vitesse de montée en température. Afin de définir le AT et le débit de N, nécessaire pour
chauffer le premier réacteur, 'effet de changement de AT a été évalué (Figure 112).
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Figure 112 : Variation de la température du catalyseur en fonction du temps pour
différentes AT (Fn= = 145 mol/s)

On remarque que le temps de chauffage augmente en diminuant le AT. Par contre, la montée
en température diminue. Le AT qui permet d’éviter la détérioration du catalyseur est de 50°C. Le
débit de N, calculé (145 mol/s) est le minimum dont on a besoin pour atteindre la température
opératoire. Le chauffage du premier réacteur nécessite 28 minutes. Le méme AT a été conservé
pour les deux autres réacteurs en ajustant le débit de N, permettant d’atteindre la température
opératoire de 280°C tout en respectant une vitesse de montée en température qui ne dépasse pas
10°C/min. Les Figure 113 et Figure 114 présentent respectivement la variation de la température en
fonction du temps pour différents débit molaire de N, pour le deuxiéme et le troisiéme réacteur.
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Le débit de N, et le temps de chauffage dépendent de la taille de chaque réacteur. D’aprés la
Figure 113, le débit minimal pour chauffer le catalyseur du deuxieme réacteur est de 98,5 mol/s
pour atteindre la température opératoire en 28 minutes. Le troisiéme réacteur, et compte tenue de
sa taille plus importante, nécessite plus de débit de N, et de temps de chauffage que les deux autres
réacteurs: 340 mol/s de N, et 40 minutes. Les quantités d’azote utilisées peuvent étre réduites en
augmentant le AT ce qui revient a développer des catalyseurs qui sont plus stables et qui résistent a
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des augmentations de température élevées. Les Figure 115 et Figure 116 illustrent la consommation
énergétique et le temps de chauffage de chaque réacteur.
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Figure 115 : Variation de la consommation énergétique Figure 116 : Variation de la température du catalyseur
du briileur en fonction du temps pour les trois réacteurs en fonction du temps pour les trois réacteurs

La consommation énergétique du brileur et le temps de chauffage augmentent en augmentant
la taille du réacteur. Le premier, le deuxiéme et le troisieme réacteur consomment respectivement
635,5 kWh, 411,3 kWh et 2,1 MWh. Le dernier réacteur consomme plus d’énergie car il a besoin de
2,5 fois plus de N, que le premier réacteur et 3,5 fois plus que le deuxieéme. Il atteint la température
opératoire au bout de 40 minutes soit deux fois plus que le temps de chauffage des deux autres
réacteurs étant de 28 minutes.

5.3. Conclusion

Afin de chauffer le lit catalytique sans engendrer des altérations conduisant a une dégradation
de ses propriétés physico-chimiques, une montée en température ne dépassant pas 10°C/min a été
respectée. Le débit de N, et la différence de température entre le gaz chauffant (N.) et le catalyseur
minimaux ont été calculés. La Figure 117 rassemble les résultats en termes de consommation
énergétique, temps de chauffage et de débit de N, pour le chauffage des réacteurs de méthanation.
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Figure 117 : Consommation énergétique, débit de N- et temps de chauffage des réacteurs de méthanation

Le chauffage des réacteurs adiabatiques de I'unité de méthanation nécessite 583,5 mol/s
d’azote pur préchauffé progressivement en considérant un AT de 50°C jusqu’a une température
maximale de 329 °C consommant ainsi une énergie totale de 2,66 MWh. Par ailleurs, les pertes
liées a la chaleur dissipée au niveau de la paroi a cause du matériau de construction des réacteurs
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engendrent une consommation excessive de N, et par conséquent de I’énergie. L’ajout d’une
isolation thermique est judicieux car elle permettra de réduire les pertes de la chaleur au niveau de
la paroi des réacteurs. La température et la quantité de N, seront ainsi réduites. L’amélioration de
la stabilité des catalyseurs a base de nickel favorisera, également, un chauffage plus rapide et un
débit moins important de N..

6. Démarrage des unités de co-électrolyse et de méthanation
6.1.Description de la procédure de démarrage

Apres avoir chauffé le RSOC et les réacteurs de méthanation, les deux unités peuvent
démarrer. Pour ce faire, des équipements supplémentaires sont ajoutés (briileur et générateur de
vapeur) afin de préchauffer les réactifs. Dans le procédé Power To Gas en opération continue, la
vapeur d’eau alimentant 'unité de co-électrolyse est produite au niveau de I'unité de méthanation.
Au démarrage, il n’y a aucune production de chaleur, le réseau de vapeur d’eau des deux unités est
séparé donc par une vanne (V-01) qui est fermée au départ (Voir Figure 118). De I'eau a 20°C et 3
bar est injectée dans un générateur de vapeur afin de produire de la vapeur d’eau a 250°C. Celle-ci
est mélangée avec le dioxyde de carbone puis les gaz sont préchauffés dans un briileur jusqu’a
800°C. Les chauffants électriques qui chauffent de 750°C a 800°C sont éteints. La charge est
envoyée dans le co-électrolyseur chauffé jusqu’a 600°C. Comme a été décrit dans la partie 4.3, la
SOEC démarre a cette température en appliquant une tension de fonctionnement exotherme
permettant ainsi un chauffage jusqu’a la température opératoire (800°C) et une production du gaz
de synthese. Ce dernier sert a réchauffer la vapeur d’eau sortante du générateur de vapeur puis
I’eau circulant dans le réseau de méthanation et permet de démarrer les réacteurs. L'oxygene chaud
réchauffe le dioxyde de carbone. Progressivement, le besoin en chaleur diminue et l'utilisation du
brileur est réduite. Dans 'unité de méthanation, la charge réagit en produisant de la vapeur d’eau
qui est rejetée tant qu’elle ne satisfait pas la demande de I'unité de co-électrolyseur. Cette vapeur
est éliminée jusqu’a ce qu’elle atteint la bonne température et le bon débit. A ce moment, la vanne
V-01 est ouverte et le générateur de vapeur est arrété. Les deux unités sont donc connectées et en
marche continue. La Figure 118 schématise la procédure de démarrage.

€01 m Chauffants
électriques éteints

E-102 E-103

E-101

Bruleur

800°C

_ Vers une
torche

<——P V01

@
Générateur de

vapeur a 250 °C

Figure 118: Schéma descriptif de la procédure de démarrage
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6.2. Démarrage de I'unité de co-électrolyse

La simulation dynamique du démarrage de I'unité de co-électrolyse permettra de déterminer le
temps nécessaire pour arréter 'utilisation du briileur et mettre en marche les chauffants électriques
ainsi que I’établissement de I’état stationnaire en fonction de la production du gaz de synthese et de
l'oxygene. Comme il a été analysé précédemment, le chauffage peut avoir lieu selon trois stratégies.
Les deux premieres (chauffage avec I'azote ou avec SOFC) permettent un démarrage a 800°C alors
que la troisieme permettra un démarrage a 600°C en lancant la SOEC avec un fonctionnement
exotherme puis réduire la tension pour un fonctionnement thermoneutre. Cette derniere stratégie a
été retenue puisqu’elle consomme moins d’énergie et d’azote tout en produisant le gaz de synthese
et I'oxygene qui permettent de réchauffer les réactifs et d’envoyer un flux gazeux pour démarrer
l'unité de méthanation. Le comportement des cellules dans le RSOC pour un démarrage a 600°C a
été évalué.
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Figure 119 : Concentration des gaz H., H-0, CO, CO- et CH4 en fonction du temps

La Figure 107 présentée dans la partie 4 illustre un démarrage a 600°C et 1,8V. Le régime
stationnaire est atteint en 7 minutes. La production du gaz de synthése est presque instantanée
puisque les réactions chimiques atteignent ’équilibre en 0,5 s (Voir Figure 119). La température
augmente a cause du surplus de chaleur dégagée par les irréversibilités. La réduction de la tension a
1,33 V engendre une légere production rapide de CO et H,O en consomment H, et CO,
accompagnée d'une légere baisse de la température de 1°C. 1l s’agit de la réaction de RWGS qui a
lieu a cause de la composition des gaz et la réduction de la puissance appliquée. D’aprés la réponse
dynamique de la cellule, nous observons également a ce point quune augmentation de la
température de 10°C apparait jusqu'a ce qu'un pic est atteint. Ensuite, la température diminue
jusqu’a I’établissement du régime stationnaire. Cette évolution a été étudiée afin d’élucider les
phénomenes qui sont a 'origine de ce profil de température en régime dynamique. La Figure 120
représente la variation de la température et de la densité énergétique en fonction de temps.

D’aprés la Figure 120, quand 'enthalpie de la réaction endothermique devient minimale et la
puissance appliquée devient maximale, l'allure de la température change car I’écart entre ces deux
parameétres est suffisamment grand pour augmenter la température. Ensuite, quand la température
atteint le pic, 'écart entre la densité d’énergie et ’enthalpie de la réaction électrochimique devient
minimal et par conséquent, la variation de la température nécessite un temps long pour répondre a
la variation de la puissance appliquée. Ceci est du a I'inertie thermique de la cellule qui résiste au
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changement de la perturbation thermique jusqu’a ce qu’elle soit suffisamment importante pour
rompre cette résistance.
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Figure 120 : Profil de la température et de la puissance en fonction du temps

L’inertie thermique se manifeste par la lenteur avec laquelle le nouveau point de I’équilibre est
atteint. Elle dépend de la diffusivité thermique du matériau (Eq. (184)) qui dépend de la capacité
du matériau a conduire la chaleur (sa conductivité thermique (A)) et de sa capacité a accumuler la
chaleur (capacité thermique (C;)) ainsi que sa masse volumique (p).

A
Dy, = o (184)

La Figure 121 montre l'influence de la diffusivité thermique sur la réponse dynamique de la
température. En augmentant la diffusivité thermique, la résistance a la perturbation appliquée
diminue et la température suit ’évolution de la densité énergétique et vice versa. Le développement
de nouveaux matériaux qui ont une conductivité thermique plus importante et une masse
volumique plus faible permettra de réduire le temps du régime transitoire.
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Figure 121 : Profil de la température et de la puissance en fonction du temps pour deux diffusivités thermiques

Les profils de concentration et de la température tout au long de la cellule sont illustrés dans
les Figure 122 et Figure 123 respectivement. La concentration de H,O diminue permettant ainsi de
produire H,. Ensuite, le CO est produit par la réaction inverse de la WGS. Des traces de méthane
sont aussi produites par la réaction de méthanation. Cette production augmente en augmentant la
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pression opératoire. Dans la cellule, le gradient de température est de 2,6 K/cm. Nous observons
que la température diminue d’'une maniere significative quand il y a une production de H, et CO a
cause de l'endothermicité des réactions ensuite le besoin en chaleur est compensée par
lPaugmentation de la tension opératoire et par conséquent la densité énergétique au long de la
cellule ce qui explique une température maximale a la fin de la cellule.
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Figure 122: Profil des concentrations des composants Figure 123: Profil de la température en fonction de la
en fonction de la longueur de la cellule longueur de la cellule

Une fois la production débutée, les échangeurs E-102 et E-100 (Figure 118) sont en marche
favorisant ainsi le réchauffage des réactifs. La surface d’échange et le coefficient d'échange
thermique global ont été d’abord déterminés pour chaque échangeur en utilisant le logiciel
Exchanger Design and Rating (Aspen EDR) qui permet la conception des échangeurs de chaleur en
définissant le matériau et la géométrie détaillée ainsi que le dessin industriel correspondant. Au fur
et 2 mesure que la température des combustibles et de 'oxygéne produits augmente a la sortie du
RSOC, la puissance du briileur est réduite. La Figure 124 présente cette évolution en fonction du
temps. Le briileur sera utilis€é pendant 7 minutes en consommant 10,2 kWh. L'unité de co-
électrolyse sera donc opérationnelle au bout de 7 minutes. Par ailleurs le couplage entre cette unité
et celle de méthanation par le biais du réseau de vapeur est indispensable pour arréter le générateur
de vapeur. La simulation dynamique des réacteurs de méthanation et des échangeurs du réseau de
vapeur sera réalisée afin de définir le temps nécessaire pour connecter les deux unités.
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Figure 124: Puissance du briileur et la température des réactifs a 'entrée du RSOC en
fonction du temps
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6.3. Démarrage de I'unité de méthanation

Le flux quittant le RSOC est envoyé vers trois échangeurs pour baisser la température jusqu’a
303,15 K afin de condenser I'eau. Ensuite il est comprimé jusqu'a 15,4 bar et introduit dans le
premier réacteur. Au démarrage, il n’y a pas de recyclage pour diluer le courant. Comme le réacteur
de méthanation a été dimensionné en tenant en compte de 75% de recyclage, il existe un risque
d’emballement thermique (voir 3.2.3 dans Partie II). En effet, sans recyclage, le débit est plus faible
et avec les mémes dimensions calculées auparavant, la vitesse est également plus faible ce qui
augmente l'advection thermique qui provoque un emballement thermique et une température de
825°C. Pour une température de 636 °C dans un réacteur sans recyclage définie dans la partie II, un
diameétre de 0,04 m a été calculé pour la méme longueur. Ainsi, on propose de mettre deux
réacteurs adiabatiques de méme longueur et de diameétres différents disposés en paralléle. Au
démarrage, le premier réacteur (Roi_1) sera en marche alors que le deuxiéme (Ro1_2) sera en
arrét jusqu’'a ce qu’il y ait une production. Ensuite, 75% du courant sortant sera recyclé. 13% sera
envoyé vers le petit réacteur et le reste vers le deuxiéme. Cette répartition est définie de telle sorte
que la température et la composition soient identiques a la sortie des deux réacteurs afin de
conserver les mémes conditions a ’entrée des autres méthaneurs.

En mettant en ceuvre cette solution, le premier jet a la sortie du premier réacteur Ro1_1 sera
envoyé vers les deux autres réacteurs et comme le débit est faible et compte tenu des dimensions
prédéfinies, il existe un risque d’emballement thermique. Pour palier a ce probléme, un stockage
tampon sera installé apres la sortie des deux premiers réacteurs (Ro1_1 et Ro1_2) pour stocker la
premiére production, ensuite, et apres le recyclage, 5% du mélange gazeux stocké alimentera le
deuxieme réacteur et 95% alimentera le troisieme. Cette répartition a été ajustée pour éviter toute
augmentation de température incontrdlable. La Figure 125 présente la stratégie de démarrage de
I'unité de méthanation. Une autre solution peut étre envisagée. La premiere production du premier
étage de 'unité de méthanation peut étre envoyée vers une torche et alimenter ainsi les deux autres
réacteurs (Ro2 et Ro3) par le gaz produit aprés recyclage sans avoir recours au stockage tampon.

RO1_1 RO2 RO3
T T
Do @ o] o
RO1_2 X Vo2 X Vo3
i : s
> P A .
~ : éservoir|| 95,
| tampon | 4
Q v

Figure 125 : Stratégie de démarrage de I'unité de méthanation

Les Figure 126 et Figure 127 représentent le profil de température et des fractions molaires a la
sortie des deux premiers réacteurs en fonction du temps. Ro1_1 et Ro1_2 ont les mémes profils de
composition des gaz et de température. D’aprés la Figure 126, les températures de gaz et du
catalyseur atteignent I’équilibre apres 2,5 minutes. La température du catalyseur augmente jusqu’a
750 K. Les concentrations des gaz se stabilisent également au méme temps. Dans les 0,5 premieres
secondes, la température du gaz subit des variations a cause de la réaction de WGS qui s’inversent a
haute température. Elle passe par un pic a 850 K accompagné d’une production de CH, durant les
15 premiéres secondes ensuite elle diminue a cause de la consommation importante de CO, et de H,
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par la réaction de RWGS produisant H,O et CO (voir Figure 127). Ensuite la réaction de WGS a lieu
a cause de la température qui a diminué et de la quantité de H, et CO, présente dans le milieu (loi
de Le Chatelier). Apres cette activité, la réaction de WGS devient prédominante favorisant ainsi une
augmentation de la température a 909,15 K et une production de H et CO..
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Figure 126 : Profil de la température dans le premier Figure 127 : Profil des fractions molaires dans le
réacteur en fonction du temps premier réacteur en fonction du temps

Les profils de températures a la sortie du deuxieme et du troisiéme réacteur avec le stockage
tampon en fonction du temps sont illustrés dans les Figure 128 et Figure 129 respectivement.
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Figure 128 : Profil de la température dans le deuxieme Figure 129 : Profil de la température dans le troisiéme
réacteur avec le stockage tampon en fonction du réacteur avec le stockage tampon en fonction du temps
temps

En alimentant les deux derniers réacteurs avec le stockage tampon qui contient le mélange
gazeux produit dans le réacteur Ro1_1 (voir Figure 125) avant le recyclage composé de 6,5% de
CH,, 53% de H,, 3% de CO,, 24% de CO et 14% de H,O et qui est dilué dans 25% du flux quittant le
premier étage de la cascade des réacteurs (75% du flux est recyclé). Les réactions de méthanation et
de WGS prédominent et provoquent une augmentation de la température qui atteint un pic de 952
K pour le deuxieme réacteur et 903 K pour le troisieme en quelques secondes. Aprés 5 minutes, la
température des gaz se stabilise a 865 K (deuxiéme réacteur) et 875 K (troisiéme réacteur) et le
catalyseur atteint une température maximale de 605 K (deuxiéme réacteur) et 638 K (troisieme
réacteur). Les vannes connectées au réservoir tampon sont ensuite fermées et les deux derniers
réacteurs ne sont alimentés qu’avec le courant a la sortie du premier étage de l'unité de
méthanation. La température et la composition en fonction du temps dans le deuxiéme réacteur
sont présentées respectivement dans la Figure 130 et Figure 131.
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Figure 130 : Profil de la température du deuxieme Figure 131 : Profil de la composition du gaz dans le
réacteur sans le stockage tampon deuxiéme réacteur sans le stockage tampon

Au début, la température augmente jusqu’a atteindre un pic de 853 K a cause de la réaction de
méthanation et de WGS permettant la production de CH,, H, et CO,. Ces conditions favorisent
I'inversion de la WGS d’ou la production de CO et H,O avant I'établissement du régime stationnaire
a 4,5 minutes. Les deux premiers réacteurs ont des comportements similaires quant au changement
de la composition en fonction de I'équilibre de la réaction de WGS. La réponse dynamique du
troisieme réacteur est décrite par les Figure 132 et Figure 133.
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Figure 132 : Profil de la température du troisiéme Figure 133 : Profil de la composition du gaz dans
réacteur sans le stockage tampon troisieme réacteur sans le stockage tampon

Le dernier réacteur est alimenté par un flux fortement dilué en produits (CH, et H,O) et une
faible quantité de réactifs (11% de H, et 8% de CO) ce qui justifie sa grande taille. En effet, les
réactions ont besoin d’'un temps de séjour plus important. A I'inverse des deux autres étages, la
réaction de méthanation est dominante. La température des gaz augmente instantanément (0,27
secondes) pour atteindre 654 K puis diminue légerement jusqu'a ce qu’elle se stabilise a 650 K
apres 20 minutes. En outre, la température du catalyseur atteint 1’état stationnaire lentement et se
stabilise aprés 33 minutes a cause de l'inertie thermique du catalyseur. Le temps nécessaire pour
atteindre le régime stationnaire dans les réacteurs est de 'ordre de minutes ce qui est cohérents
avec les résultats fournis par Etogas dans le cadre du projet Allemend IWES qui utilise également
un réacteur a lit fixe avec un catalyseur a base de Nickel (Rieke, 2013).
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6.4. Démarrage duréseau de vapeur

Avant de connecter le réseau des échangeurs entre les unités de co-électrolyse et de
méthanation, il faut que la vapeur générée dans le poste de méthanation réponde aux spécifications
du poste de co-électrolyse qui sont un débit de 3778,6 kg/h et une température de 250°C. Il est,
dong, judicieux de déterminer le temps nécessaire pour obtenir la qualité désirée qui dépend du
temps de retard des échangeurs E103, E105, E106, E107, E108 et E109 dans le réseau de vapeur
(voir Figure 118) et de la variation du débit d’eau pendant le démarrage. En outre, un modéle
dynamique 1D d’'un échangeur tube-calandre & une seule passe type E a été réalisé sous Dymola. Il
permet de suivre ’évolution de la température des fluides chaud et froid ainsi que la paroi en
fonction des perturbations que peut subir les échangeurs telles que la variation du débit d’eau (ou
de la vapeur) ou celle de la température.

Ce modele est basé sur une approche bi-tube (Varbanov, et al., 2011), (Bunce et Kandlikar,
1995), (Gvozdenac, 2012), (Boultif, et al., 2009) et prend en compte des caractérisations
géométriques de I’échangeur (Longueur, nombre de tube, diameétres des tubes et de la calandre, les
chicanes et le nombre de passe coté tube). Cette approche permet de décrire le plus fidelement
possible le comportement d’'un échangeur en régime instationnaire. Ensuite, il a été adapté au cas
d’'un échangeur a plusieurs tubes de géométrie plus complexe. Des parameétres concernant la
surface transversale, volume, diamétre hydraulique ont été modifiés pour tenir en compte de la
présence de chicanes, la disposition des tubes, le nombre de passe c6té tube et la distance entre les
tubes. Les échangeurs de chaleur étudiés ont été d’abord dimensionnés en utilisant le logiciel
Exchanger Design and Rating (EDR). Ce dernier permet la conception et la simulation optimales de
plusieurs types d’échangeurs : tube et calandre et a plaques. Il fournit toutes les informations sur la
géométrie, les matériaux et le coiit pour des échangeurs a plusieurs applications : condenseurs,
rebouilleurs thermosiphon, évaporateurs a film tombant.... La Figure 134 et Figure 135 décrivent
respectivement I’échangeur modélisé et la disposition des tubes qui sont a pas triangulaire a 30
degrés par rapport a 1'écoulement du fluide c6té calandre. Le Tableau F-1 dans I'annexe F présente
les dimensions des six échangeurs du réseau de vapeur.

Sortie du fluide
froid (eau ou
vapeur) coté tube

Entrée du fluide chaud
(gaz) coté calandre

Tubes Téte arriére

A VE— / ghi
[ h Ly > 1

Chicanes

Téte avant

Sortie du fluide ‘ C ‘
chaud (gaz) coté -~
calandre Pr

Si ts d’éch:
Entrée du fluide upports Cectiangeur

froid (eau ou
vapeur) c6té tube

Figure 134 : Schéma descriptif de '’échangeur considéré Figure 135 :tlll)ﬁzgosmon des
Les hypotheses relatives a notre modele sont les suivantes :

- Le coefficient de transfert convectif est calculé localement le long de ’axe de I’échangeur et
varie en fonction des propriétés thermo-physiques locales du fluide et des données
d’entrée ;

151



Partie III : Simulation dynamique du procédé Power To Gas

- Les propriétés thermo-physiques des fluides utilisés varient en fonction de la température
tout au long de ’échangeur ;

- La conduction longitudinale dans les parois n’est pas prise en compte ;

- Le fluide chaud circule c6té calandre et le fluide froid circule c6té tube ;

- La surface externe de I’échangeur est supposée totalement isolée et il n’y a aucun échange
avec I'air ambiant ;

- Latempérature selon la direction radiale est supposée uniforme ;

L’inertie du matériau de construction des tubes qui est 'acier carboné est pris en compte en
considérant la chaleur spécifique et la masse volumique du matériau. Le modele est constitué de
trois équations aux dérivées partielles de premier ordre basées sur un bilan enthalpique pour
chaque élément du systeme étant discrétisé en n neeuds en divisant la longueur de ’échangeur L
par le pas Ax. Il prend en compte les deux configurations: co-courant et contre courant en
changeant le sens d’écoulement des fluides. Les équations (185) et (186) permettent de calculer les
températures des deux fluides chaud et froid. Elles sont composées d’'un terme de transport de la
chaleur tout au long de ’échangeur et d’'un terme de transfert par convection qui fait intervenir les
coefficients convectifs ky hot €t kw cold, 1a surface d’échange (Shot et Scola) €t le volume de la calandre
et des tubes (Vo et Veod). L'équation (187) permet de calculer la température de la paroi en
fonction de la convection des deux c6tés et en faisant appel a I'inertie du matériau de construction
de I’échangeur. Les propriétés thermo-physiques ont été importées de la base de données de
Dymola.

aThot — aThot kw_hot Shot 18
Cp_hot Phot at —Upot Cp_hot Phot Ix + Vot (Tw - Thot) ( 5)
9T cold — 0Thot kw,cold Scold 186
Cp_cold Pcold 9 = —Ucold Cp_cold Pcold P + v (Tw - Tcold ) ( )

t X cold

0Ty _ Kw hot Shot Kw cold Scold 18

Cowbw 5 == (Thot = Tw) + == (Teoa — Tw) (187)
w w

Les vitesses des fluides coOtés calandre et c6té tube sont calculées en fonction du débit
volumique (Fy not et Fy cold) et de la surface transversale (Anot et Acold) selon la méthode de Kern
(Kakag et Liu, 1998).

Upot = FAV;I% (188)
Apot = % avec C = Pr-d, (189)
Ueold = FA—I:' (190)
Ao = nj;\;:t (191)

La surface transversale c6té calandre dépend du diameétre de la calandre (Ds), de la distance
entre les tubes (P1), de ’espacement entre les chicanes (B) et du diametre extérieur des tubes (do).
Comme les tubes sont disposés a pas triangulaire a 30 degrés, Pt est multiplié par un facteur de
0,77 (Kuppan, 2000). Les coefficients de transfert convectifs sont calculés en fonction du nombre
adimensionnel Nusselt et du diameétre hydraulique pour chaque c6té (Dp).
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4(PF—mdj/4) (192)

Coté calandre : Dy =
T[do

Coté tube : Dy = di (193)

Compte tenu du débit du mélange gazeux c6té calandre, le Reynolds dans les échangeurs
modélisés est supérieur a 104 et donc le régime est turbulent. La corrélation utilisée pour le calcul
de Nusselt c6té calandre est celle proposé par Kern (Kakac et Liu, 1998). Elle est fonction des
nombres adimensionnels Reynolds, Prandtl et de la viscosité du fluide dans la calandre (u,) et sur
la paroi (uw). La corrélation est présentée dans 'annexe G.

Pour le c6té tube, le Nusselt est calculé en fonction du régime de I’écoulement. Pour le régime
laminaire (Re < 2300), la corrélation de Sieder et Tate est utilisée (Kakag et Liu, 1998). Dans le cas
ou le régime est transitoire (2300 < Re < 104) ou turbulent (Re > 104), le Nu est calculé en fonction
de Reynold et Prandtl en utilisant la corrélation de Gnielinski (Rohsenow, et al., 1998) qui est
applicable pour un intervalle de Re et Pr plus large que celui de la corrélation de Dittus-Boelter
utilisée dans les modeéles de RSOC et du réacteur de méthanation. Les corrélations de Nusselt
utilisés sont présentées dans I'annexe G.

Le modele dynamique de I’échangeur a été validé en comparant les résultats de la simulation
avec ceux expérimentaux réalisés par (Bagui, et al., 2004) sur un échangeur eau-eau dont les
parametres géométriques et physiques sont présentés dans Tableau 28. La Figure 136 présente la
température du fluide chaud prédite par le modele et celle mesurée par Bagui et al. au milieu de
I’échangeur. Le fluide froid entre a une température de 10 °C et un débit constant de 0,25 kg/s. Le
fluide chaud a également une température constante a I'entrée de 65°C mais le débit varie en
fonction du temps. De 0 a 100 s le débit massique du fluide chaud est 0,065 kg/s, de 110 a 260 s il
diminue a 0,045 et de 260 a 400 s il augmente a 0,06 kg/s. D’apres la Figure 136, on remarque que
le modéle dynamique de I’échangeur prédit la température du fluide chaud en fonction du temps et
de la variation du débit avec une erreur qui ne dépasse pas 1°C. Apres avoir évaluer la validité de
notre modele, les températures a la sortie de chaque échangeur considéré dans cette étude a I’état
stationnaire ont été vérifiées en les comparant avec celles calculées précédemment dans le partie II.

Paramétres Valeurs
——Résultatsdesimulation ~ x Résultats expérimentaux
325 . A(W/Km 8
Parametres W/ ) 3%4
physiques
2 delaparoi | CPU/KEK) | 394
: p (kg/m3) | 8900
5 Diameétre du tube
2 C 0,02
g intérieur (m)
& Diameétre du tube
e 0,04
extérieur (m)
‘ ‘ ‘ ‘ ‘ ‘ ‘ Epaisseur du tube
0 50 100 150 200 250 300 350 400 intérieur (m) 0,001
Temps (s) Iy
Longueur de I’échangeur
(m) 4,5

Figure 136 : Température du fluide chaud prédite par
notre modéle comparée a celle mesurée par (Bagui, et
al., 2004)

Tableau 28 : Parametres géométriques
et physiques de I’échangeur
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Partie III : Simulation dynamique du procédé Power To Gas

Au démarrage, I'’échangeur E109 n’est pas en marche car il n’y a pas encore de production et
donc I'eau qui est a 20°C alimentera directement 1’échangeur E103 qui est a 'entrée du poste de
méthanation et qui est alimenté normalement par 3778,5 kg/h d’eau a 158°C et 20 bar. Par
conséquent, la température de 'eau a la sortie de cet échangeur ne permet pas d’obtenir la
température opératoire des réacteurs qui est de 280°C. Ainsi le débit d’eau a été réduit de telle
maniere a obtenir la bonne température a I'entrée des réacteurs. Un échelon est donc envoyé a
Iéchangeur E103 afin de respecter cette contrainte (voir Figure 137). Le temps nécessaire pour
rétablir le bon débit d’eau est équivalent au temps de passage des gaz dans les réacteurs et les
échangeurs de l'unité de méthanation. Il est calculé en fonction de la vitesse dans chaque
équipement et de leurs longueurs. Il est de 1 minute et 50 secondes. Par contre, le temps de passage
dans les conduites n’est pas pris en compte car ceci nécessite un dimensionnement qui ne fait pas
l'objet de cette étude.

4500 —T_eau(K) —=T_gaz(K) —T_paroi(K)
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E350 f'
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Figure 137 : variation du débit d’eau au démarrage Figure 138 : Température de sortie des fluides chaud
et froid de I’échangeur E103

Débit d'eaud 20 C (kg/h)

Les échangeurs modélisés sont connectés sous Dymola et I’échelon du débit d’eau est imposé
comme une donnée d’entrée de ce réseau afin de prédire la réponse transitoire de chaque
échangeur subissant des perturbations liées aux changements de la charge et de la température. La
variation de la température de 600°C a 800°C a la sortie du RSOC pendant les deux premieres
minutes (Figure 107) n’a pas été considéré comme une source de perturbation car I'inertie des
échangeurs est tres importante et une variation rapide a une influence négligeable sur leurs
réponses dynamiques. La Figure 138 illustre la variation de la température des fluides chauds et
froids ainsi que la paroi dans I’échangeur E103. La température de sortie de I'eau représente
I’entrée des échangeurs E105, E106, E107 et E108.
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Figure 139 : Température du mélange gazeux a 'entrée  Figure 140 : Température de la vapeur d’eau a la
des réacteurs de méthanation sortie des échangeurs E105, E106, E107 et E108
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6. Démarrage des unités de co-électrolyse et de méthanation

Dans les 9o premiéres secondes, I'eau atteint 100°C a la sortie de ’échangeur E103 permettant
de refroidir les gaz a 'entrée des réacteurs a 280°C (Voir Figure 139). Ensuite, quand il y a une
production a la sortie du réacteur 3, E108 et E109 sont mis en marche ce qui modifie le débit et la
température a I'entrée des autres échangeurs. La température opératoire des autres fluides est
atteinte apres 34 minutes. La Figure 140 présente la température de la vapeur générée dans I'unité
de méthanation en fonction du temps. On remarque qu’a partir de 25 minutes, la vapeur avec les
bonnes spécifications est produite. Elle peut donc alimenter l'unité de co-électrolyse et le
générateur de vapeur peut étre arrété. Ce dernier consomme une puissance de 1,9 MW pendant 30
minutes (5 minutes (le temps de la production du gaz de synthése qui alimente I'unité de
méthanation) et 25 minutes (le temps pour produire la bonne qualité de la vapeur)) ce qui est
équivalent a 0,95 MWh.

L’évolution temporelle des températures des fluides chaud et froid dans les échangeurs E108
et E109 est décrite dans les Figure 141 et Figure 142 respectivement. L’échangeur E109 est le plus
grand et a une inertie plus importante. Par conséquent, la variation de la température dans
I’échangeur E108 n’a pas influencé la température de ses fluides. A partir de 42 minutes, le régime
stationnaire est établi.
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Figure 141 : Températures de la vapeur d’eau et du Figure 142 : Températures de la vapeur d’eau et du
mélange gazeux a la sortie de I'échangeur E108 mélange gazeux a la sortie de I'échangeur E109

6.5. Consommation énergétique et temps de démarrage

Le démarrage des deux unités est effectué en deux étapes ; le chauffage du RSOC et des
méthaneurs et ensuite la mise en marche de tous les équipements y compris les échangeurs. Lors de
cette opération, la consommation énergétique comprenant celle due au brileur (Qprileur) €t au
générateur de vapeur (Qgen) ainsi que I'énergie nécessaire pour le chauffage (Qrsoc+Qmethaneur) €St
calculée en utilisant I'équation (194).

Energie consommée pour le démarrage = Qpriteur + Qgen + Qrsoc + Qmethaneur (194)

Un temps de démarrage est nécessaire avant la mise en marche continue du procédé. Il est
déterminé en fonction du temps de production du gaz de synthése (tp), le temps maximal de
chauffage (t.) et le temps de génération de la vapeur avec les bonnes spécifications (tvap).

Temps de démarrage = tp + tc + tyap (195)
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Partie III : Simulation dynamique du procédé Power To Gas

Au final, le démarrage des deux unités dure 3 heures et 42 minutes et consomme 14,017 MWh.

7. Conclusion

Les modéles dynamiques unidimensionnels du RSOC, des réacteurs de méthanation et des
échangeurs ont été développés afin d’évaluer leurs comportements en régime transitoire pendant
les opérations de chauffage et de démarrage. Des stratégies de chauffage ont été proposées et
étudiées afin d’optimiser la consommation énergétique. De plus des modifications ont été
apportées a l'architecture du procédé pour assurer le démarrage. La stratégie retenue pour le
chauffage du RSOC consiste en I'utilisation de 160 mol/s d’azote pour augmenter la température de
20 a 600°C, ensuite une tension pour un fonctionnement exotherme est appliquée permettant ainsi
de démarrer la production du gaz de synthése et de compléter le chauffage jusqu’a 800°C. Le méme
gaz (N,) est utilisé pour le chauffage des réacteurs avec un débit total de 583,5 mol/s. Les unités de
co-électrolyse et de méthanation démarrent en 3 heures et 42 minutes en consommant 14,017
MWh. Les Figure 143 et Figure 144 illustrent la répartition de la consommation énergétique et du
temps nécessaire pour le démarrage.

HQ bruleur EQ RSOC HQ_Methaneurl B Temps chauffage du méthaneur! ~ ®Temps chauffage du méthaneur2

BQ_ Methancur2 BQ_Methaneur3 MQ_gen B Temps chauffage du méthaneur3 M Temps chauffage du RSOC
B Temps de production du gaz ¥ Temps de génération de la vapeur

0%

Figure 143 : Consommation énergétique pendant le Figure 144 : Temps de démarrage
démarrage

Nous constatons que le RSOC est le composant qui consomme le plus d’énergie (71% de
I’énergie totale) et de temps (60% du temps total). Ceci est du principalement a la quantité de N,
utilisée pour le chauffage et le temps important qu’il faut respecter afin d’assurer une augmentation
en température progressive qui évite la détérioration des cellules. Compte tenu de sa taille, le
troisieme réacteur consomme 14% d’énergie et 13% de temps. Néanmoins, les équipements
supplémentaires a savoir le briileur et le générateur de la vapeur ont une consommation moins
importante voire négligeable comparée aux autres éléments.
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Conclusion Générale et perspectives

L'objectif de cette these était 'étude de faisabilité technique et le développement des outils
permettant I’évaluation du comportement en régime transitoire d'une unité de stockage/déstockage
d’énergie électrique d’origine renouvelable sur méthane de synthése au moyen d’un co-
électrolyseur réversible. L'unité est reliée en amont a la source ’ENR via le réseau éventuellement
et en aval au réseau du gaz naturel. Il s’agit de modéliser les principales unités composant le
procédé afin de réaliser une simulation fluidique et énergétique globale stationnaire et ensuite
dynamique. L’originalité de ces travaux résidait dans la conception dun systéme
stockage/déstockage qui implique des composants capitalistiques et en partie au stade de
développement et d’investiguer des stratégies de chauffage et de démarrage du schéma procédé
proposé.

L’état de I’art nous a conduits a évaluer le niveau de maturité ainsi que la faisabilité de ce type
de systeme. Actuellement, ce systeme n’est pas déployé commercialement, il n’y a qu'une seule
installation pilote Etogas d’'une capacité de 6,3 MW. Elle utilise un électrolyseur alcalin avec un
rendement de la conversion de I’énergie électrique en méthane de 61%. Une deuxiéme unité DVGW
(Deutscher Verein des Gas- und Wasserfaches) est en cours de développement. Elle utilise
I'électrolyseur PEM qui permet un rendement de la conversion de ’énergie électrique en méthane
de 63,6%. Les procédés utilisant I'électrolyse a haute température (SOEC) sont au stade de la
recherche et la premiére unité pilote est prévue pour 2017. Ce type de technologie offre une
efficacité plus intéressante (80%) que celle de 1’électrolyse alcaline ou PEM (50-70%). Dans ces
procédés, 1’électricité est restituée par le procédé classique (Le cycle combiné au gaz naturel). Le
CO, capté en aval de CCGN est donc recyclé vers 'unité de méthanation. Dans ces procédés,
I’électrolyse ne prend pas en compte les produits carbonés et le réacteur de méthanation est
alimenté par I'’hydrogeéne et le dioxyde de carbone. En outre, I'utilisation d'un co-électrolyseur
réversible (RSOC) a été envisagée uniquement par (Bierschenk, et al., 2011). Ils ont présenté des
résultats d’'une simulation grossiére d'un procédé réversible a base d’un co-électrolyseur réversible
qui se limitait a deux unités: co-électrolyse et méthanation en phase de stockage et a I'utilisation de
la SOFC avec un reformage interne totale en phase de déstockage. Il a été conclu que le rendement
de la conversion de I’énergie électrique en méthane dans ces conditions est de 64,6% et que les
pertes sont liées principalement a la compression, au pompage et a la consommation d’énergie
thermique en mode électrolyse. L’évaluation du colit de production du méthane par des
installations Power To Gas est de 'ordre de 180 €/MWhpcs en considérant la valorisation de
l'oxygene produits et de la chaleur. Néanmoins, quand la réversibilité est introduite dans le concept
PTG, le cofit de production est considérablement plus important valant 537 €/MWhgcs.

Plusieurs travaux ont évoqué le Power To Gas mais moins d’intérét a été porté sur le Gas To
Power en utilisant une technologie de conversion telle que la pile a combustible & haute
température vu que le CCGN permettant de produire de I'électricité est déja mature. Le systéme de
PTG/GTP a été envisagé certes, mais n’a pas donné lieu & une évaluation de faisabilité technique ou
du comportement en régime transitoire. La conception et la simulation stationnaire de ce systéme
pour une capacité de 10 MW a fait 'objet de la deuxiéme partie de cette these. Nous avons veillé
dans cette étude a utiliser des composants opérationnels a ’échelle commerciale pour fournir une
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installation de référence réalisable a cout terme sous réserve de développement de la technologie
du RSOC et de sa viabilité économique comparée aux technologies qui fonctionnent a plus basse
température.

Le co-électrolyseur alimenté par la vapeur d’eau, le CO2 et I’électricité permet de produire un
gaz de synthése avec un rapport H2/CO=3 en fonctionnement thermoneutre a 800°C. Ce mélange
gazeux est converti en méthane et vapeur d’eau dans une unité de méthanation composée de 3
étages de réacteurs adiabatiques avec recyclage au premier réacteur et refroidissement
intermédiaire jusqu’a la température opératoire des méthaneurs qui est de 280°C. Le gaz produit
ne peut étre injecter dans le réseau dans son état, il doit étre mis aux spécifications afin d’atteindre
la qualité du gaz de type H. Pour ce faire, des unités de captage de CO2 par absorption chimique et
de séchage avec TEG ainsi qu'une membrane pour I’élimination de I’hydrogéne ont été ajoutées.
Des analyses de sensibilité ont accompagné cette étude afin d’optimiser les conditions de
fonctionnement. Le procédé Power To Gas produit 775,6 Nm3/h de SNG pour stocker 11,8 MW
(AC) avec une efficacité de 67,2% (PCS) qui est plus intéressante que celle des autres procédés a
base de I’électrolyse a basse température disponibles dans la littérature. Le systéme a été optimisé
énergétiquement. Un exces d’eau a été utilisé pour récupérer I'énergie thermique produite dans le
poste de méthanation. 65% a permis de répondre aux besoins de 1'unité de co-électrolyse et 16% ont
satisfait ’énergie requise pour les rebouilleurs des colonnes de régénération dans les unités de
captage de CO2 et de séchage avec TEG. Les 19% restants ont été utilisés pour produire de
Pélectricité. Les pertes ont été quantifiées et évaluées a 32,8%. Les 2% sont dues a la chaleur qui est
a une température inférieure a 170°C et donc inexploitée et les 30,8% sont causées par les étapes de
conversion relatives principalement aux transformateurs, redresseurs, co-électrolyseur et
méthaneur.

Pour restituer I'électricité, le procédé PTG est inversé. Un tri-reformeur alimenté par la vapeur
d’eau, le dioxyde de carbone, 'oxygene et le SNG est utilisé pour produire le gaz de synthese. Ce
dernier est converti dans le RSOC en mode SOFC en CO2 et H20. L’hydrogene et le monoxyde de
carbone qui n’ont pas réagi ont été éliminés dans une chambre de combustion. Le CO2 produit est
déshydraté puis stocké dans les conditions qui correspondent au mode de stockage. Un cycle de
Rankine a été utilisé pour maximiser la production d’électricité. L’efficacité de ce procédé est de
40% (PCS). Bien que le procédé soit autonome énergétiquement, il produit beaucoup de chaleur
inexploitée a une température inférieure a 400°C. 29,3% des pertes sont dues aux étapes de
conversion y compris celles relatives aux convertisseurs DC/AC et aux transformateurs AC/AC.
L’efficacité du procédé Gas To Power peut étre améliorée a 67% (PCS) en utilisant la chaleur
récupérée dans une unité de cogénération, dans les circuits de chauffage urbain ou la production de
I'eau chaude sanitaire. Le procédé réversible PTG/GTP a un rendement électrique de 42,5%. Ce
systéme représente également une voie de valorisation de CO2 puisqu’il consomme ce gaz a effet de
serre dans les deux sens et assure un échange mutuel de ses réserves entre les deux procédés. Bien
que la réversibilité peut améliorer la durée de vie de SOEC/SOFC comme a été reporté dans les
travaux de (De Saint Jean, 2014), le colit engendré (537 €/MWhpcs) n’est pas encourageant.

La derniére partie de cette thése traitait de la simulation dynamique du procédé Power To Gas.
Compte tenu de la pertinence et du stade de développement de la co-électrolyse et de la
méthanation, ’étude dynamique a priorisé ces deux unités. Des modeles 1D des équipements
RSOC, réacteurs de méthanation et échangeurs ont été d’abord réalisés. Ces modeéles prennent en
compte l'isolation thermique et la nature des matériaux de construction. Des stratégies ont été
ensuite proposées pour le chauffage du co-électrolyseur. La premiére consistait en l'utilisation du
gaz N2 pur pour chauffer les cellules de la température ambiante a celle opératoire 800°C en
alimentant a courant équimolaire les deux canaux co6té électrode & combustible et c6té électrode a

oxygene. Pour éviter le choc thermique et la détérioration des cellules, I'influence de la différence
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de température entre le gaz chauffant et la cellule (AT) et I'influence de la vitesse du gaz chauffant
ont été analysées. Un AT important permet de chauffer rapidement les cellules au détriment du
gradient de température le long de la cellule. L’augmentation du débit et par conséquent la vitesse
permet un chauffage rapide engendrant des vitesses de montée en température plus conséquente.
Par contre, 'augmentation du débit du gaz permet de réduire les gradients de température. A la
lumiere de cette étude paramétrique et en imposant une contrainte consistant a ne pas dépasser 10
°C/cm (gradient de température tolérable pour éviter la détérioration des cellules), le AT a été
défini et le débit d’azote a été calculé. Ainsi pour un AT de 15°C et un débit de 300 mol/s, 22 MWh
est consommé pour une durée de trois heures. Néanmoins, cette approche est déconseillée en
raison du gaz nécessaire pour le chauffage, ce qui nécessite de I’espace supplémentaire et augmente
le cofit de I'installation.

La deuxieme stratégie porte sur la réversibilité du co-électrolyseur. Le RSOC en mode pile a
combustible SOFC alimenté par 97% de H2 et 3% de H20 démarre d’abord afin d’utiliser la chaleur
générée par les irréversibilités pour chauffer jusqu’a 800°C ensuite le RSOC est inversé en mode
SOEC. Comme la SOFC ne peut pas démarrer a froid a cause des pertes ohmiques qui engendrent
une augmentation de température tres importante qui détériore les cellules, 'azote est utilisé pour
la chauffer jusqu'a 600°C. Avec cette stratégie, nous avons besoin de 160 mol/s de N2 et 3,47
heures pour le chauffage en consommant 9,6 MWh. Concernant la troisiéme stratégie, elle consiste
en le démarrage du RSOC en mode SOEC en appliquant une tension opératoire supérieure a celle
correspondant au thermoneutre pour assurer un fonctionnement exotherme. Ceci ne peut étre
réalisé a froid, les cellules sont d’abord chauffées avec le N2 jusqu’a 600°C. Une fois la température
opératoire est atteinte, la tension appliquée est réduite a 1,33 (tension correspondant au
fonctionnement thermoneutre). Cette stratégie permet un chauffage en 3,20 heures en
consommant 10 MWh et 160 mol/s de N2. La deuxiéme et la troisiéme stratégie ont la méme
consommation énergétique et utilisent le méme débit d’azote. Cependant, le temps de chauffage est
plus important quand la SOFC est utilisée. De plus, la troisiéme stratégie permet de produire un
mélange gazeux qui permet de démarrer le poste de méthanation et par conséquent la production
de la vapeur. La consommation énergétique peut étre réduite si la technologie SOEC/SOFC permet
un démarrage a plus basse température. Ceci revient au développement des matériaux et des
nouvelles techniques de fabrication afin de diminuer la résistivité.

Pour le chauffage des réacteurs, une montée en température ne dépassant pas 10°C/min a été
respectée afin d’éviter une dégradation des propriétés physico-chimiques des lits catalytiques. En
tenant en compte de cette contrainte, la différence de température entre le gaz chauffant (N2) et le
lit catalytique et le débit total de N2 ont été calculés. Pour un AT de 50°C, un débit d’azote de 583,5
mol/s pur préchauffé progressivement a été utilisé engendrant une consommation énergétique de
2,66 MWh pendant 40 minutes. Ces résultats ont été obtenus en considérant qu’il n’y a pas
d’isolation thermique et par conséquent les pertes liées a la chaleur dissipée au niveau de la paroi a
cause du matériau de construction sont trés importante. L’ajout d’'une isolation thermique sera
donc judicieux afin de réduire la consommation énergétique et la quantité de N2 utilisée.

Aprés le chauffage, une procédure de démarrage a été mise en place. Des équipements
supplémentaires et des modifications au niveau de l'architecture du procédé Power To Gas
prédéfinie ont été apportés. Un générateur de vapeur a été installé en attendant la production de la
vapeur dans le poste de méthanation et un briileur a été placé avant le co-électrolyseur pour
chauffer les gaz entrants. Comme la réaction de méthanation est exothermique et compte tenue des
dimensions déja définies dans les conditions stationnaires, il existe un risque d’emballement
thermique a cause de la diminution de la charge pendant le démarrage. Pour palier a ce probleme,
deux réacteurs disposés en parallele ont remplacé le premier réacteur et un réservoir tampon est
placé en amont des deux autres. Le temps nécessaire pour démarrer le procédé Power To Gas est 3
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heures et 42 minutes en consommant 14,017 MWh. Nous avons constaté que le RSOC est le
composant qui est le plus lent a démarrer et qui consomme 71% de I'énergie totale. Les
équipements supplémentaires ajoutés ont une consommation moins importante voire négligeable
comparée a celle des autres équipements.

En perspective, ces travaux doivent étre complétés par :

Une évaluation économique afin de rationaliser les réponses apportées par cette étude ;
Une étude dynamique pour évaluer la variation de charge, la réversibilité et le Stand-by ;
L’ajout des contréleurs PID (Proportionnel, Intégral et dérivé) et 'optimisation de leurs
parameétres afin de controler le débit en fonction de la température de sortie du RSOC pour
gérer I'intermittence des EnR;

Pour la réversibilité, un modéle dynamique du tri-reformeur est indispensable pour
calculer le temps nécessaire pour passer d'un mode de fonctionnement a un autre. Le
modéle du méthaneur peut servir comme base en changeant les expressions cinétiques et
les parameétres du catalyseur.

Des tests expérimentaux pour valider en vigueur le comportement en régime transitoire du
RSOC et des réacteurs de méthanation.

Finalement cette étude a fournit une premiére vision des verrous technologiques d’une unité

DEMETER et a permis de développer des outils pour réaliser des simulations en régime
stationnaire et dynamique qui serviront de base pour une évaluation économique et I’établissement
d’'un cahier des charges pour le développement d’'une unité pilote répondant aux attentes des
industriels.
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A. Conditions opératoires pour la validation des modeles

Densité de

Modéle Configuration de la Cop dltlgns courant Stratégie controle
cellule opératoires Lo
appliquée
Cellule planaire
. supporté électrode 10% préreformage ) Taux d’utilisation
(%1(’)32;1 " co-courant Tin_ cathode = 750°C 0?)20: /m?2 constant 75%
Epaisseur de la Tin_anode = 750°C > Rapport air = 8,5
cellule = 1070 um
Cellule planaire
supporté électrode 10% préreformage, ) Taux d’utilisation
(A2121;e(;}21t, co-courant Tin_cathode = 750°C 0?)(())01(&) /m2 constant 75%
3 Epaisseur de la Tin_anode = 750°C 5 Rapport air = 8,5
cellule = 1070 um
o,
Cellule tubulaire 40%%00/02}[12000/’0 co
(Luo, et al., Sum;l?[[:ei ele(;trl(l);i € | Tin_cathode = 700°C 00 A/m? 10%H2
2015)3 contre-coura Tin_anode = 700°C 47 Vitesse du
Epaisseur de la bustible et d
cellule = 730 pm comt ustible et de
lair : 0,8 m/s
Cellule planaire 10% préreformage, Taux d’utilisation
Psocl)lll;(lja supporté électrode | Tin_cathode = 750°C o?)(())og /;n2 constant 75%
co-courant Tin_anode = 750°C 5 Rapport air = 8,5
Notre Ch20 = 3 mol/m3
travail ) Cco2 =4,2 mol/m3
Pourla | ectrode | Tn-cathode =700°C | oo, | e 24 mo0
SOEC pp Tin_anode = 700°C | 4/ o= 2,3
co-courant Vitesse du
combustible et de
lair : 0,8 m/s

Tableau A-1: Conditions opératoires et configuration de cellule des modeéles utilisés pour la

comparaison

1 Qi, Y., Huang, B., & Luo, J. (2006). Dynamic modeling of a finite volume of solid oxide fuel
cell: the effect of transport dynamics. Chemical Engineering Science , 61, 6057-6076.

2 Albrecht, K. J. (2013). Physically based dynamic modeling of planar anode-supported SOFC
cogeneration systems. phd thesis on Mechanical engineering, Faculty and the Board of Trustees of
the Colorado School of Mines, Colorado, USA.

3 Luo, Y., Shi, Y., Li, W., & Cai, N. (2015). Dynamic electro-thermal modeling of co-electrolysis
of steam and carbon dioxide in a tubular solid oxide electrolysis cell. Energy , In press:
http://dx.doi.org/10.1016/j.energy.2015.05.150.
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B. Modeles thermodynamiques

Le modéle thermodynamique RKSMHV2 : Redlich - Kwong - Soave avec les régles du
mélange modifiées de Huron-Vidal4:5

L'équation d'état Redlich-Kwong-Soave MHV2 est une extension de Redlich-Kwong-Soave.
Les régles de mélange MHV2 prédit les interactions binaires dans un mélange. Ce modéle est utilisé
pour des mélanges nonpolaires ou moyennement polaires, tels que les hydrocarbures et les gaz
1égers (CO,, H,S, Hs, N»...).

L’équation d’état Redlich - Kwong — Soave est définit par :

P= RT __aa (B-1)
Vob  V(V+b)

Avec V est le volume molaire, a est ’écart par rapport au point critique, a et b sont les parameétres
du mélange qui s’expriment par :

ax = ¥, Y27 (aq);; (B-2)

(@) = (1 — ky),/ (a);(aa); (B-3)

b = Yizb; (B-4)

Avec z est la fraction molaire du composant i et k;; est un parameétre d’interaction binaire.

a=042748" 1< (B-5)
b = 0,08664 < (B-6)
a = [1+ (0,480 + 1,574w — 0,176w?)(1 — T>*)]? (B-7)

Ou w est le facteur acentrique et Tc la température critique, Pc la pression critique et Tr la
température réduite.

T
Avec T, = =

C

La regle du mélange utilisée est la modification de Huron-Vidal de deuxiéme ordre MHV2. Avec gE :
I’énergie d’exces de Gibbs, on a I’équation suivante pour le parametre du mélange a :

4 Morrison, J. D., Bareley, M. H., Murphy, F. T., Parcker, I. B., Wheelhouse, R. W., The use of an
MHV-2 equation of state for modeling the thermodynamic properties of refrigerant mixtures, 1995,
16, 1165-1174

5 Prosim ProPhy Plus user guide, Caculation of thermodynamic properties and fluid phase
equilibria, [En ligne] [consulté le: 16 07 2013.] < http://www .docstoc. com /docs/
56604058 /Prosim- ProPhy-Plus-User-Guide>
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C C b E -
9@ = TE zale) + Ty uin ) + & (B-8)

ii
N a aij . . .
Oua-= SRT, o = bi RT, et z; est la fraction molaire du composant i.
ii

Pour la régle du mélange modifié Huron-Vidal de deuxieme ordre (MHV2), q (a) est estimés par
I'équation suivante :

q(a) = qo + gy + gy (B-9)

Avec qo, q: et g» sont des constantes empiriques.

En combinant I’équation B-8 et B-9 du modéle MHV2 on obtient :

E
g b B-10
rr - q (o= Xy zi0y) + gz (0 = Xf; ziaf) — Xf; zln {E} ( )
L’énergie d’exces de Gibbs nécessaire pour la résolution de ’équation B-10 est donnée par :

E
g B-11
RT iy 20y, (B-11)

Le modele Redlich - Kwong — Soave utilise la méme équation d’état pour calculer la fugacité des
composant en phase vapeur et liquide :

Coefficient de fugacité pour un corps pur ou un mélange @ (T, P)

ln@= (Z-1) - Ln(Z-B) - %Ln(l + g) (B-12)

Coefficient de fugacité pour un composant i dans un mélange @; (T, P, z;)

bj b -
Ln Q= 2 (Z—1) - Ln(Z-B) - 2{Z%,(ac)yz — L} Ln(1 + ) (B-13)
— bi __ab POV-b)Yy _ a (2 _bi b B-1
Ln @i= V—b  b(V+b)RT Ln( RT ) bRT {aa %j(ac)yz b}Ln(l + v) (B-14)
Avec
73+72 + (A-B-B2) Z— AB =0
(B-15)
A= 2 —042748%
R2T? T2 (B-16)
bP P
B= —=0,08664-—"
RT Ty (B-17)
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Le modéele thermodynamique: ELECNRTL (NRTL électrolyte)®”

Le calcul thermodynamique du systeme d'électrolyte en utilisant le modele NRTL dépend
principalement de la force ionique entre les especes ioniques individuelles. Cette force change en
fonction de la distance entre les espéces, de leur nombre et de leur type. Electrolyte NRTL est la
méthode qui s’applique pour des concentrations tres basses et trés hautes. Il peut gérer les systémes
de solvants aqueux et mixtes.

1 3(ng™

In(y;) = RT [ on; ]T,P,n]-ﬂ (B-18)

L’énergie d’excés de Gibbs est la somme des interactions locales gexlC et des interactions
longue distance gexLR,

gex — gex,LR + gex,LR (B-19)

1 (B-20)

1
1000\z 4Aq Iy 1 2
g™ = —(Tixi) (50) (2 In (14 pL,2) + 535

_ 1. i xjz8 -2
Mp p 2KT “e sw)( rj )10

L’équation (B-20) tient compte du terme de Pitzer-Debye-Hiickel provenant du modele NRTL et
du terme Born.

X ) Zj XjGja, c'aTja,c'a (B'21)
ZeXer i XkGra,ca

+ Zaxc Zc‘ (

Xa' > % XjjS, achjc,a'c

% XiGipTiB Z }: (

ex,LC _ X 17) )P ) + XC X.G
s ———— '

g —( ZB B)( ) ¢ a Za”Xa” TR XK ke

Xk XkGkp

c,ac
Ou l'indice B représente les molécules, les indices ¢, ¢’ et ¢” les cations et les indices a, a’ et a” les

anions Cette équation tient compte des interactions locales entre les molécules, les anions et les
cations

G = Z}?‘% (B-22)
Gop = ZZ"% (B-23)
Qge = g = Eazta% (B-24)
Oy = Oup = Lﬁfii'“ (B-25)

6Eisa, O. and Shuhaimi, M., Thermodynamic study of hot Potasium Carbontae Solution Using
Aspen plus, 2010, World Academy of science, engineering and Technology, 38, 704-708.

7Amman, J. M. Etude de procédé de captage de CO. dans les centrales thermiques, France : L'école
des Mines de Paris, 2007, Thése en Génie des Procédés.
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_ InGj. (B-26)

TjB = o
. = _MmGeac (B-27)

jc,ac e ac

_ InGja ca (B-28)

Tja,ca B Qja ,ca
TBc,ac = TeB~Tea,B +TB,ca (B'29)
TBc,ca — TaB ~Tca,B +TB,ca (B'30)
T=A+ % + CIn(T) + DT (B-31)
AVeC T = Tpp', Tea s TBcar Tc'aca €8 Tea' ca” (B-32)
Le package de Glycol$

L’équation d’état TST est définie par I'équation (B-33).

p=Ff__ a (B-33)
v—b  (v43b)(v—0,5b)

Avec : a,b sont des parametres dont les valeurs sont en fonction a la température critique du
composant.

La température critique est déterminée en fixant la premiére et deuxiéme dérivée de la
pression par rapport au point critique:

a. = 0470507 R* = (B-34)
b, = 0,0740740 R - (B-35)
Z, = 0,296296 (B-36)

Avec I'indice c indique que la variable est au point critique.

Le parameétre a est en fonction de la température. La valeur de a (T) a des températures autres
que celles critiques est calculée en utilisant '’équation (B-37) :

8Hysys, Simulation basis, Aspen technology, Combrige, USA, 2005
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a(T) = a(T) a, (B-37)
Avec : a (T) est en fonction de la température réduite T, = T/T..

Pour le calcul de a (T), la correlation suivante est utilisée :

a(T) = TNMDela-T") (B-38)

Avec: L, M, N sont des parametres qui sont spécifiques pour chaque composant.
La fonction alpha généralisée, est exprimée comme une fonction de deux variables: la

température réduite (T;) le facteur acentrique (w).

a(T) = a(T.,w) (B-39)

Pour les composants pétrochimiques, la fonction généralisée a (T) devient :

a = o+ w@a®—a®) (B-40)

Avec:
a© correspond aw =0
a® correspond a w =1

Chaque «a est en fonction de la température réduite uniquement.

ENOMO-1) 1 1-1M O, (B-41)

«® = T

= NOMD-D LM ®) (B-42)

a® =T

Avec: Les valeurs de L, M, N correspondent aux conditions supercritiques

Pour T, <1:
a(O) a(l)
L 0,196545 0,704001
M 0,006437 0,790407
N 1,26251 2,13086
PourT:>1:
a©) a®
L 0,358826 0,0206444
M 4,23478 1,22942
N -0,20 -8,00
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C. La méthode de minimisation de Gibbs?

L’énergie libre (G), qui est une variable thermodynamique d’état, est exprimée en fonction de
I'enthalpie (H) et I'entropie (S) sous la forme G = H - TS. Cette fonction est minimisée lorsque le
systéme atteint 1'équilibre a une pression constante. L'énergie libre de Gibbs totale d'un systéme est
définie selon I’équation (C-1)(C-1):

G' =YL in (C-1)

Ou Gt est I'énergie libre de Gibbs et n; est le nombre de moles de 1'espece i. p; est le potentiel
chimique de I'espéce i qui peut étre présenté par :

w = G +RTin () (C-2)

Dans laquelle R et T sont la constante des gaz et la température, respectivement. f; représente
la fugacité des espéces i. L'exposant © désigne une grandeur thermodynamique standard, donc G;°
et fi° sont 1'énergie libre de Gibbs standard et la fugacité de I'espéce i standard, respectivement. Eq.
(C-3) peut également étre présenté en termes de pression :

w = G +RTin (52 -3

Ou ¢ est le coefficient de fugacité. Normalement, f et P peuvent prendre la méme valeur
lorsque la pression se rapproche de zéro. A cette condition, le gaz réel se rapproche également du
gaz idéal. Si tous les gaz sont supposés comme un gaz parfait a pression atmosphérique, alors
I'équation (C-3) peut étre réécrite comme :

1 = G +RTln (y;) (C-4)

Avec y; est la fraction molaire de I'espece gazeuse i. On remplace y; par son expression dans
I’équation (C-1).

n

Gt = an—G_{’ + ini RTIn (y;) (C-5)

i=1 i=1

Ainsi, il faut chercher les valeurs de ni qui permettent de minimiser la fonction objectif Gt.

9 S. Jarungthammachote, A. Dutta, Equilibrium modeling of gasification: Gibbs free energy
minimization approach and its application to spouted bed and spout-fluid bed gasifiers, Energy
Conversion and Management, 9, 1345—1356, 2008
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D.Chaleurs spécifiques et courbe psychométrique de CO2

humide

Les constantes pour le calcul des chaleurs spécifiques selon 1’équation (D-1) pour chaque

constituant sont présentées dans le Tableau D-1.

Cpi =Cpa+ Cp T + Cpc T2 + Cpp T3 (J/mol.K) (D-1)
Especes Cra CrB Cec Cpp
CO 3,087x10! -1,285%10°2 2,789x10°5 -1,272x10°8
CO- 1,980x101! 7,344%1072 -5,602x1075 1,715x10°8
H-0 3,224 x10! 1,024%1073 1,055%10°5 -3,506x10™9
H- 2,714%10! 0,274%1073 -1,381x105 7,645%1079
CH,4 1,925x10! 5,213%x1072 1,197%10°5 -1,132x10°8

Tableau D-1 : Constantes de la corrélation de la chaleur spécifique pour chaque constituant
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10 Carrington, G. L. Vaughan and C. G. Psychometric Properties of a moist carbon dioxide, International journal of food properties,1, 77-87, 1998
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E. Parametres utilisés dans les modeles dynamiques

Eléments Te (K) Ve (em3/mol) ® o (A) ¢/k (K)
H- 33,2 65,1 -0,218 2,827 59,7
H-0 647,3 57,1 0,344 2,641 809,1
Cco 132,9 93,2 0,066 3,69 91,7
CO- 304,1 93,9 0,239 3,941 195,2
CH,4 190,4 99,2 0,011 3,758 148,6
0. 154,6 73,4 0,025 3,467 106,7
N: 126,2 89,9 0,039 3,798 71,4

Tableau E-1: Parameétres de Leonard Jones, température critique, volume critique et le
facteur acentrique o 1

Parametres Désignation Valeur?213,14,15
CP CELL La chaleur spécifique de la cellule 0,5 kJ/kg K
[Gi La chaleur spécifique de I'interconnecteur 0,5 kJ/kg K
Cpeat Chaleur spécifique du catalyseur 880 J/kg K
Ha Hauteur du canal air 1,02x1073 m
Hcrrn Epaisseur de la cellule Ta+ Tel + Tc
Ht Hauteur du canal fuel 1,02x1073 m
Hi Epaisseur de I'interconnecteur 0,2x1073 m
Leen Longueur de la cellule 120x103 m
Ip Rayon des pores de I'électrode 0,5x10°
€CELL L’émissivité de la cellule 0,8
€1 L’émissivité de I'interconnecteur 0,1

1 Poling, B. E., Prausnitz, J. M., & O’Connell, J. P. (2000). Properties of Gases and Liquids.
USA: McGraw-Hill Fifth Edition.

12 Aguiar, P., Adjiman, C., & Brandon, N. (2004). Anode-supported intermediate
temperature direct internal reforming solid oxide fuel cell. I: model-based steady-state
performance. Journal of Power Sources , 138, 120—136.

13 Graves, C. R. (2010). Recycling CO2 into Sustainable Hydrocarbon Fuels: Electrolysis of
CO2 and H20 . These a Colombia university, New York, USA.

14 Kazempoor, P., & Braun, R. (2014). Model validation and performance analysis of
regenerative solid oxide cells: Reversible operation. International Journal of Hydrogen Energy ,

39, 5955—5971.

5 Li, X., Li, J., Yang, B., & Zhang, Y. (2015). Dynamic analysis on methanation reactor
using a double-input—multi-output linearized model. Chinese Journal of Chemical Engineering ,

23,389 -397




ACELL La conductivité thermique de la cellule 2,16x103 kJ/m s K
. La coriguctlwte thermique de 27 x103kJ/m s K
Interconnecteur
PCELL Masse volumique de la cellule 5900 kg/m3
pI Masse volumique de I'interconnecteur 8000 kg/ms3
o La constante de Stephan-Boltzman 5,67 x 10711 kW/ m2 K4
G La conductivité elecl’frl_que de I’électrode de 8,4x103 Qim-
air
Oc La conductivité électrique de combustible 80x103 Q'm?
Oel La conductivité électrique de I’électrolyte 3,34x104 exp(-10300/TceLL) Q'm?
Ta Epaisseur de 1’électrode a air 17,5%X10°° m
Te Epaisseur de I’électrode a combustible 312,5x10° m
Tel Epaisseur de I'électrolyte 12,5%10% m
€p Porosité 0,37
& Turtuosité 3
Tableau E-2: Parameétres thermiques, géométriques et électriques utilisés dans les modeéles
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F. Parametres géométriques des échangeurs de chaleur du
réseau de vapeur

s Iflﬁ;gnation E103 E105 E106 E107 E108 E109
Longueur (m) 1,2192 2,4384 1,8288 1,2192 1,2192 6,096
c;?eilerllr(rllrét;[ lg)gf(lg) 0,257 0,2889 0,1889 0,19368 0,205 0,30709
%i: rtrﬁge(cllr;tal;ge 0,01483 0,01483 0,01483 0,01483 0,01483 0,01483
Diameétre externe
de tube (do) (m) 0,01905 0,01905 0,01905 0,01905 0,01905 0,01905
Nombre de chicane 2 2 8 8 2 28
Nombae\zI Se tube 61 80 36 06 50 .
Mot tube (- 1 2 > 4 6 .
L’ffﬁggiﬁstffnl)es 0,02381 0,02381 0,02381 0,02381 0,02381 0,02381
L’espace entre les
chicanes (B) (m) 0,51435 0,5715 0,15875 0,889 0,4064 0,20955

Tableau F-1: Parameétres géométriques des échangeurs du réseau de vapeur




G. Corrélations pour le calcul du nombre adimensionnel
Nusselt16:17:18
Les corrélations de Nusselt en régime laminaire et turbulent utilisées dans les modeles du

RSOC et des réacteurs de méthanation sont présentées ci-apres. Pour le régime turbulent, le Nu
est calculé par la corrélation de Dittus-Boelter:

Re < 2500
Canal Nu = 8,235(1-2,04210+3,085302-2,476503+1,057804- 0,186105) (G-1)
rectangulaire
Avec a=b/a
Canal Nu =4,364 (en I'absence source d’énergie) (G-2)
circulaire

2500 < Re < 1,24 x 105 et ,7<Pr<i120

Nu = 0,023 Re®8Pr®* pour le chauffage (G-3)
Nu = 0,026 Re®®Pr®3 pour le refroidissement (G-4)

La corrélation de Nusselt utilisée dans le modele des échangeurs c6té calandre est ci-
dessous :

Nu=0,36 Re®55pPr/3 (H_Hz)o’14 Pour 2x103 < Re < 106 (G-5)

La corrélation de Nusselt utilisée dans le modeéle des échangeurs c6té tube est ci-dessous:

. 1/3 {.1/3 -6

Nu= 1,86( Reirdl) Pour 0,48 < Pr < 1670, (Reirdl) > 2 et Re <2300 (G-6)

= WARe1000)fr 56 5 < Pr< 2000 et 2300 < Re <5x106 (G-7)
1+12,7 (£/2)1/2(Pr2/3 - 1)

Le facteur de friction f est calculé en fonction du Re selon la formule de Bhatti et Shah:

2100 < Re £ 4000 f=0,0054+2,3%x10-8 Re2/3 (G-8)

Re > 4000 f=1,28x103 + 0,1143 Re3:2154 (G-9)

16 Rohsenow, W. M., Hartnett, J. P., Cho, Y. I. (1998). Handbook of heat transfert. third
Edition, McGraw-Hill Handbook.

17 Incropera, F. P., DeWitt, D. P., Bergman, T. L., Lavine, A. S. (2006). Fundamentals of
heat and mass transfer. sixth edition, .

18 Kakag, S., & Liu, H. (1998). Heat exchangers, selection, rating and thermal design. USA:
CRC Press LLC.
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Conception et simulation du fonctionnement d’une unité de
stockage/déstockage d’électricité renouvelable sur méthane de synthése
au moyen d’un co-électrolyseur a haute température réversible :
Approches stationnaire et dynamique

RESUME : L’objectif de cette thése est de concevoir, d’évaluer les performances énergétiques
et d’étudier le comportement en régime transitoire pendant les opérations de chauffage et de
démarrage d’un procédé réversible Power To Gas qui est une solution pour I'intégration des
énergies renouvelables dans le mix énergétique. L’évaluation des performances énergétiques
montre que 66,7% de I'énergie électrique entrante est stockée sous forme de substitut du gaz
naturel et que les pertes concernent principalement les étapes de conversion en particulier la
conversion AC/DC, la co-électrolyse et la méthanation. Le déstockage de I'électricité (Gas To
Power) est réalisé en inversant le RSOC en mode SOFC alimenté par le gaz de synthese (H, et
CO) produit dans un tri-reformeur. Ce procédé est autonome énergétiquement et produit de la
chaleur inexploitée qui est a 'origine de sa faible efficacité de 40%. Une étude de la réponse en
régime transitoire est conduite en développant des modéles dynamiques du co-électrolyseur
réversible, des réacteurs et des échangeurs par le biais de deux logiciels: Matlab et Dymola.
Les résultats permettent de préciser la pénalité énergétique et de revoir I'architecture du
procédé prédéfinie en régime stationnaire. Plusieurs stratégies ont été étudiées afin d’optimiser
le temps de démarrage et 'énergie consommée. Il s’est avéré que le RSOC est le composant
qui consomme le plus d’énergie (71% de I'énergie totale) et qui nécessite le plus de temps de
démarrage (60% du temps total) a cause de la quantité du gaz utilisée pour le chauffage et du
temps important qu’il faut respecter afin d’assurer une augmentation en température
progressive qui évite la détérioration des cellules.

Mots clés : RSOC, Simulation dynamique, Power To Gas, Stockage d’électricité renouvelable

Design and simulation of the operation for methane storage system of renewable
electricity based on reversible high temperature co-electrolysis: stationary and
dynamic approaches

ABSTRACT : The objective of this thesis is to design, evaluate the energetic performance and
study the transient behavior during heating and startup operations of a reversible process
Power To Gas process which is a solution for the integration of renewable electricity in the
energy mix. Steady state models are first established in Aspen plus. Assessment of energetic
performance shows that 66.7% of the electrical energy is stored as a Synthetic Natural Gas and
the losses are caused mainly by the converting steps: the AC/DC, co-electrolysis and
methanation conversions. Electricity production (Gas to Power) is performed by reversing the
RSOC in SOFC mode fueled by synthesis gas (CO and H;) produced in a tri-reformer. This
process is energetically autonomous and produces untapped heat which causes its 40% low
efficiency. A study of the transient response during heat-up and start-up operations is
conducted through the development of dynamic models of reversible co- electrolyzer, reactors
and heat exchangers by using Matlab and Dymola softwares. The results allow to specify the
energetic penalty and to review the architecture of predefined process in steady state. Several
strategies have been studied to optimize the time and the energy consumption. It turned out that
the RSOC is the slowest component (60% of total time) with the most energetic consumption
(71% of total energy) because of the amount of gas used in heat-up operation and the
significant time that must be respected in order to ensure an increase in temperature that
prevents the cells deterioration.

Keywords: RSOC, Dynamic simulation, Power To Gas, Renewable electricity storage
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