UNITED STATES DEPARTMENT OF COMMERCE
United States Patent and Trademark Office
Address: COMMISSIONER FOR PATENTS

P.O. Box 1450

Alexandria, Virginia 22313-1450

WWW.uspto.gov

| APPLICATION NO. ISSUE DATE PATENT NO. ATTORNEY DOCKET NO. CONFIRMATION NO.
14/651,122 02/28/2017 9580314 Serie 9400 6725
40582 7590 02/08/2017

American Air Liquide, Inc.
Intellectual Property Department
9811 Katy Freeway

Suite 100

Houston, TX 77024

ISSUE NOTIFICATION

The projected patent number and issue date are specified above.

Determination of Patent Term Adjustment under 35 U.S.C. 154 (b)
(application filed on or after May 29, 2000)

The Patent Term Adjustment is O day(s). Any patent to issue from the above-identified application will include
an indication of the adjustment on the front page.

If a Continued Prosecution Application (CPA) was filed in the above-identified application, the filing date that
determines Patent Term Adjustment is the filing date of the most recent CPA.

Applicant will be able to obtain more detailed information by accessing the Patent Application Information
Retrieval (PAIR) WEB site (http://pair.uspto.gov).

Any questions regarding the Patent Term Extension or Adjustment determination should be directed to the
Office of Patent Legal Administration at (571)-272-7702. Questions relating to issue and publication fee
payments should be directed to the Application Assistance Unit (AAU) of the Office of Data Management
(ODM) at (571)-272-4200.

APPLICANT(s) (Please see PAIR WEB site http://pair.uspto.gov for additional applicants):

Arthur DARDE, Paris, FRANCE;

L'AIR LIQUIDE, SOCIETE ANONYME POUR L'ETUDE ET L'EXPLITATION DES PROCEDES GEORGES CLAUDE, Paris,
FRANCE;

Mathieu LECLERC, Paris, FRANCE;

Thomas MOREL, Noisy Le Grand, FRANCE;

The United States represents the largest, most dynamic marketplace in the world and is an unparalleled location
for business investment, innovation, and commercialization of new technologies. The USA offers tremendous
resources and advantages for those who invest and manufacture goods here. Through SelectUSA, our nation
works to encourage and facilitate business investment. To learn more about why the USA is the best country in
the world to develop technology, manufacture products, and grow your business, visit SelectUSA.gov.

Topsoe Inc. v. L'Air Liquide, SA
|PR2025-01173 | L'Air EX2002 | Page 1 of 418
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PART B FEER TRAKSMITTAL
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Electronic Patent Application Fee Transmittal

Application Number:

14651122

Filing Date:

10-Jun-2015

Title of Invention:

METHOD FOR PRODUCING HYDROGEN BY REFORMING HYDROCARBONS
USING STEAM, COMBINED WITH CARBON DIOXIDE CAPTURE AND STEAM

PRODUCTION

First Named Inventor/Applicant Name:

Arthur DARDE

Filer: Justin K. Murray/Diana Guzman
Attorney Docket Number: Serie 9400
Filed as Large Entity
Filing Fees for U.S. National Stage under 35 USC 371
Description Fee Code Quantity Amount Sull)j-s'l'g(tsa\)l in
Basic Filing:
Pages:
Claims:
Miscellaneous-Filing:
Petition:
Patent-Appeals-and-Interference:
Post-Allowance-and-Post-Issuance:
UTILITY APPL ISSUE FEE 1501 1 960 960
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Description

Fee Code

Quantity

Amount

Sub-Total in
UsD($)

Extension-of-Time:

Miscellaneous:

Total in USD ($)

9260
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Electronic Acknowledgement Receipt

EFS ID: 28060736
Application Number: 14651122
International Application Number:
Confirmation Number: 6725

Title of Invention:

METHOD FOR PRODUCING HYDROGEN BY REFORMING HYDROCARBONS
USING STEAM, COMBINED WITH CARBON DIOXIDE CAPTURE AND STEAM
PRODUCTION

First Named Inventor/Applicant Name:

Arthur DARDE

Customer Number:

40582

Filer:

Justin K. Murray/Diana Guzman

Filer Authorized By:

Justin K. Murray

Attorney Docket Number: Serie 9400
Receipt Date: 13-JAN-2017
Filing Date: 10-JUN-2015
Time Stamp: 14:56:29

Application Type:

U.S. National Stage under 35 USC 371

Payment information:

Submitted with Payment yes
Payment Type DA
Payment was successfully received in RAM $960

RAM confirmation Number

011717INTEFSW00001441011375

Deposit Account

011375

Authorized User

Diana Guzman

The Director of the USPTO is hereby authorized to charge indicated fees and credit any overpayment as follows:

37 CFR 1.17 (Patent application and reexamination processing fees)

37 CFR 1.19 (Document supply fees)

L
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37 CFR 1.20 {Post Issuance fees)

37 CFR 1.21 {Miscellaneous fees and charges)

37 CFR 1.492 (National application filing, search, and examination fees)

File Listing:
Document .. . File Size(Bytes)/ Multi Pages
Number Document Description File Name Message Digest | Part/.zip| (ifappl.)

315185

$9400_US_2017-01-13_ISSUE

1 Issue Fee Payment (PTO-85B) o i = no 1

FE E_Pa rt_B_J KM_a S_fl |Edpdf c59e4db7df84e9f812d4c9e49e81%ecad01y
185¢

Warnings:

Information:

30738
2 Fee Worksheet (SB06) fee-info.pdf no 2
52a6b1d20597fbd9419b9163e8bcafb444d|
Warnings:
Information:
Total Files Size (in bytes): 345923

This Acknowledgement Receipt evidences receipt on the noted date by the USPTO of the indicated documents,
characterized by the applicant, and including page counts, where applicable. It serves as evidence of receipt similar to a
Post Card, as described in MPEP 503.

New Applications Under 35 U.S.C. 111

If a new application is being filed and the application includes the necessary components for a filing date (see 37 CFR
1.53(b)-(d) and MPEP 506), a Filing Receipt (37 CFR 1.54) will be issued in due course and the date shown on this
Acknowledgement Receipt will establish the filing date of the application.

National Stage of an International Application under 35 U.S.C. 371

If a timely submission to enter the national stage of an international application is compliant with the conditions of 35
U.S.C. 371 and other applicable requirements a Form PCT/DO/EO/903 indicating acceptance of the application as a
national stage submission under 35 U.S.C. 371 will be issued in addition to the Filing Receipt, in due course.

New International Application Filed with the USPTO as a Receiving Office

If a new international application is being filed and the international application includes the necessary components for
an international filing date (see PCT Article 11 and MPEP 1810}, a Notification of the International Application Number
and of the International Filing Date (Form PCT/RO/105) will be issued in due course, subject to prescriptions concerning
national security, and the date shown on this Acknowledgement Receipt will establish the international filing date of
the application.
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UNITED STATES PATENT AND TRADEMARK OFFICE

UNITED STATES DEPARTMENT OF COMMERCE
United States Patent and Trademark Office
Address: COMMISSIONER FOR PATENTS

P.O. Box 1450

Alexandria, Virginia 22313-1450

WWW.Uspto.gov

NOTICE OF ALLOWANCE AND FEE(S) DUE

40582 7590 10/17/2016 | EXAMINER |
American Air Liquide, Inc. IQBAL, SYED TAHA
Intellectual Property Department
9811 Katy Freeway | ART UNIT PAPER NUMBER |
Suite 100 1736

Houston, TX 77024
DATE MAILED: 10/17/2016

APPLICATION NO. FILING DATE FIRST NAMED INVENTOR ATTORNEY DOCKET NO. CONFIRMATION NO.

14/651,122 06/10/2015 Arthur DARDE Serie 9400 6725

TITLE OF INVENTION: METHOD FOR PRODUCING HYDROGEN BY REFORMING HYDROCARBONS USING STEAM, COMBINED WITH
CARBON DIOXIDE CAPTURE AND STEAM PRODUCTION

APPLN. TYPE ENTITY STATUS ISSUE FEE DUE PUBLICATION FEE DUE | PREV. PAID ISSUE FEE TOTAL FEE(S) DUE DATE DUE

nonprovisional UNDISCOUNTED $960 $0 $0 $960 01/17/2017

THE APPLICATION IDENTIFIED ABOVE HAS BEEN EXAMINED AND IS ALLOWED FOR ISSUANCE AS A PATENT.
PROSECUTION ON THE MERITS IS CLOSED. THIS NOTICE OF ALLOWANCE IS NOT A GRANT OF PATENT RIGHTS.
THIS APPLICATION IS SUBJECT TO WITHDRAWAL FROM ISSUE AT THE INITIATIVE OF THE OFFICE OR UPON
PETITION BY THE APPLICANT. SEE 37 CFR 1.313 AND MPEP 1308.

THE ISSUE FEE AND PUBLICATION FEE (IF REQUIRED) MUST BE PAID WITHIN THREE MONTHS FROM THE
MAILING DATE OF THIS NOTICE OR THIS APPLICATION SHALL BE REGARDED AS ABANDONED. THIS
STATUTORY PERIOD CANNOT BE EXTENDED. SEE 35 U.S.C. 151. THE ISSUE FEE DUE INDICATED ABOVE DOES
NOT REFLECT A CREDIT FOR ANY PREVIOUSLY PAID ISSUE FEE IN THIS APPLICATION. IF AN ISSUE FEE HAS
PREVIOUSLY BEEN PAID IN THIS APPLICATION (AS SHOWN ABOVE), THE RETURN OF PART B OF THIS FORM
WILL BE CONSIDERED A REQUEST TO REAPPLY THE PREVIOUSLY PAID ISSUE FEE TOWARD THE ISSUE FEE NOW
DUE.

HOW TO REPLY TO THIS NOTICE:

I. Review the ENTITY STATUS shown above. If the ENTITY STATUS is shown as SMALL or MICRO, verify whether entitlement to that
entity status still applies.

If the ENTITY STATUS is the same as shown above, pay the TOTAL FEE(S) DUE shown above.

If the ENTITY STATUS is changed from that shown above, on PART B - FEE(S) TRANSMITTAL, complete section number 5 titled
"Change in Entity Status (from status indicated above)".

For purposes of this notice, small entity fees are 1/2 the amount of undiscounted fees, and micro entity fees are 1/2 the amount of small entity
fees.

II. PART B - FEE(S) TRANSMITTAL, or its equivalent, must be completed and returned to the United States Patent and Trademark Office
(USPTO) with your ISSUE FEE and PUBLICATION FEE (if required). If you are charging the fee(s) to your deposit account, section "4b"
of Part B - Fee(s) Transmittal should be completed and an extra copy of the form should be submitted. If an equivalent of Part B is filed, a
request to reapply a previously paid issue fee must be clearly made, and delays in processing may occur due to the difficulty in recognizing
the paper as an equivalent of Part B.

III. All communications regarding this application must give the application number. Please direct all communications prior to issuance to
Mail Stop ISSUE FEE unless advised to the contrary.

IMPORTANT REMINDER: Utility patents issuing on applications filed on or after Dec. 12, 1980 may require payment of
maintenance fees. It is patentee's responsibility to ensure timely payment of maintenance fees when due.

Page 1 of 3
PTOL-85 (Rev. 02/11) Page 7 of 418



PART B - FEE(S) TRANSMITTAL
Complete and send this form, together with applicable fee(s), to: Mail Mail Stop ISSUE FEE

Commlssmner for Patents

P.O.Box 1

Alexandria, Virginia 22313-1450
or Fax (571)-273-2885

INSTRUCTIONS: This form should be used for transmitting the ISSUE FEE and PUBLICATION FEE (if required). Blocks 1 through 5 should be completed where
ppropriate. All further correspondence including the Patent, advance orders and notification of maintenance fees will be mailed to the current correspondence address as
1cated unless corrected below or directed otherwise in Block 1, by (a) specifying a new correspondence address; and/or (b) indicating a separate "FEE ADDRESS" for

malntenance fee notifications.

CURRENT CORRESPONDENCE ADDRESS (Note: Use Block 1 for any change of address)

40582 7590 10/17/2016
American Air Liquide, Inc.
Intellectual Property Department
9811 Katy Freeway

Note: A certificate of mailing can only be used for domestic mailings of the

Fee(s) Transmittal. This certificate cannot be used for any other accompanying

Eapers. Each additional paper, such as an assignment or formal drawing, must
ave its own certificate of mailing or transmission.

Certificate of Mailing or Transmission
I hereby certify that this Fee(s) Transmittal is being deposited with the United
States Postal Service with sufficient postage for first class mail in an envelope
addressed to the Mail Stop ISSUE FEE address above, or being facsimile
transmitted to the USPTO (571) 273-2885, on the date indicated below.

(Depositor's name)

Suite 100
Houston, TX 77024 (Signature)
(Date)
APPLICATION NO. FILING DATE FIRST NAMED INVENTOR ATTORNEY DOCKET NO. | CONFIRMATION NO.
14/651,122 06/10/2015 Arthur DARDE Serie 9400 6725
TITLE OF INVENTION: METHOD FOR PRODUCING HYDROGEN BY REFORMING HYDROCARBONS USING STEAM, COMBINED WITH
CARBON DIOXIDE CAPTURE AND STEAM PRODUCTION
| APPLN. TYPE ENTITY STATUS | ISSUE FEE DUE | PUBLICATION FEE DUE | PREV. PAID ISSUE FEE | TOTAL FEE(S) DUE DATE DUE
nonprovisional UNDISCOUNTED $960 $0 $0 $960 01/17/2017
| EXAMINER | ART UNIT | CLASS-SUBCLASS |
IQBAL, SYED TAHA 1736 423-580100

1. Change of correspondence address or indication of "Fee Address" (37
CFR 1.363).

| Chan%e of correspondence address (or Change of Correspondence
Address form PTO/SB/122) attached.

[ "Eee Address" indication (or "Fee Address" Indication form
PTO/SB/47; Rev 03-02 or more recent) attached. Use of a Customer
Number is required.

2. For printing on the patent front page, list
1

(1) The names of up to 3 registered patent attorneys
or agents OR, alternatively,

(2) The name of a single firm (having as a member a 2

registered attorney or agent) and the names of up to
2 registered patent attorneys or agents. If no name is 3
listed, no name will be printed.

3. ASSIGNEE NAME AND RESIDENCE DATA TO BE PRINTED ON THE PATENT (print or type)

PLEASE NOTE: Unless an assignee is identified below, no assignee data will appear on the patent. If an assignee is identified below, the document has been filed for
recordation as set forth in 37 CFR 3.11. Completion of this form is NOT a substitute for filing an assignment.

(A) NAME OF ASSIGNEE

(B) RESIDENCE: (CITY and STATE OR COUNTRY)

Please check the appropriate assignee category or categories (will not be printed on the patent) : [ ndividuat Corporation or other private group entity [ Government

4a. The following fee(s) are submitted: 4b. Payment of Fee(s): (Please first reapply any previously paid issue fee shown above)

[ Issue Fee
[ Publication Fee (No small entity discount permitted)
[ Advance Order - # of Copies

[ A check is enclosed.
| Payment by credit card. Form PTO-2038 is attached.

(1 The director is hereby authorized to charge the required fee(s), any deficiency, or credits any
overpayment, to Deposit Account Number (enclose an extra copy of this form).

5. Change in Entity Status (from status indicated above)
| Applicant certifying micro entity status. See 37 CFR 1.29

| Applicant asserting small entity status. See 37 CFR 1.27

| Applicant changing to regular undiscounted fee status.

NOTE: Absent a valid certification of Micro Entity Status (see forms PTO/SB/15A and 15B), issue
fee payment in the micro entity amount will not be accepted at the risk of application abandonment.

NOTE: If the application was previously under micro entity status, checking this box will be taken
to be a notification of loss of entitlement to micro entity status.

NOTE: Checking this box will be taken to be a notification of loss of entitlement to small or micro
entity status, as applicable.

NOTE: This form must be signed in accordance with 37 CFR 1.31 and 1.33. See 37 CFR 1.4 for signature requirements and certifications.

Authorized Signature

Date

Typed or printed name

Registration No.

PTOL-85 Part B (10-13) Approved for use through 10/31/2013.

Page 2 of 3
e 8 of 418
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UNITED STATES PATENT AND TRADEMARK OFFICE

UNITED STATES DEPARTMENT OF COMMERCE
United States Patent and Trademark Office
Address: COMMISSIONER FOR PATENTS

P.O. Box 1450

Alexandria, Virginia 22313-1450

WWW.Uspto.gov

| APPLICATION NO. | FILING DATE FIRST NAMED INVENTOR | ATTORNEY DOCKET NO. |  CONFIRMATION NO. |
14/651,122 06/10/2015 Arthur DARDE Serie 9400 6725
| EXAMINER |
40582 7590 10/17/2016
American Air Liquide, Inc. IQBAL, SYED TAHA
Intellectual Property Department
9811 Katy Freeway | ART UNIT PAPER NUMBER |
Suite 100 1736

Houston, TX 77024
DATE MAILED: 10/17/2016

Determination of Patent Term Adjustment under 35 U.S.C. 154 (b)
(Applications filed on or after May 29, 2000)

The Office has discontinued providing a Patent Term Adjustment (PTA) calculation with the Notice of Allowance.

Section 1(h)(2) of the AIA Technical Corrections Act amended 35 U.S.C. 154(b)(3)(B)(i) to eliminate the
requirement that the Office provide a patent term adjustment determination with the notice of allowance. See
Revisions to Patent Term Adjustment, 78 Fed. Reg. 19416, 19417 (Apr. 1, 2013). Therefore, the Office is no longer
providing an initial patent term adjustment determination with the notice of allowance. The Office will continue to
provide a patent term adjustment determination with the Issue Notification Letter that is mailed to applicant
approximately three weeks prior to the issue date of the patent, and will include the patent term adjustment on the
patent. Any request for reconsideration of the patent term adjustment determination (or reinstatement of patent term
adjustment) should follow the process outlined in 37 CFR 1.705.

Any questions regarding the Patent Term Extension or Adjustment determination should be directed to the Office of
Patent Legal Administration at (571)-272-7702. Questions relating to issue and publication fee payments should be
directed to the Customer Service Center of the Office of Patent Publication at 1-(888)-786-0101 or (571)-272-4200.

Page 3 of 3
PTOL-85 (Rev. 02/11) Page 9 of 418



OMB Clearance and PRA Burden Statement for PTOL-85 Part B

The Paperwork Reduction Act (PRA) of 1995 requires Federal agencies to obtain Office of Management and
Budget approval before requesting most types of information from the public. When OMB approves an agency
request to collect information from the public, OMB (i) provides a valid OMB Control Number and expiration
date for the agency to display on the instrument that will be used to collect the information and (ii) requires the
agency to inform the public about the OMB Control Number’s legal significance in accordance with 5 CFR
1320.5(b).

The information collected by PTOL-85 Part B is required by 37 CFR 1.311. The information is required to obtain
or retain a benefit by the public which is to file (and by the USPTO to process) an application. Confidentiality is
governed by 35 U.S.C. 122 and 37 CFR 1.14. This collection is estimated to take 12 minutes to complete,
including gathering, preparing, and submitting the completed application form to the USPTO. Time will vary
depending upon the individual case. Any comments on the amount of time you require to complete this form
and/or suggestions for reducing this burden, should be sent to the Chief Information Officer, U.S. Patent and
Trademark Office, U.S. Department of Commerce, P.O. Box 1450, Alexandria, Virginia 22313-1450. DO NOT
SEND FEES OR COMPLETED FORMS TO THIS ADDRESS. SEND TO: Commissioner for Patents, P.O. Box
1450, Alexandria, Virginia 22313-1450. Under the Paperwork Reduction Act of 1995, no persons are required to
respond to a collection of information unless it displays a valid OMB control number.

Privacy Act Statement

The Privacy Act of 1974 (P.L. 93-579) requires that you be given certain information in connection with your
submission of the attached form related to a patent application or patent. Accordingly, pursuant to the
requirements of the Act, please be advised that: (1) the general authority for the collection of this information is
35 U.S.C. 2(b)(2); (2) furnishing of the information solicited is voluntary; and (3) the principal purpose for which
the information is used by the U.S. Patent and Trademark Office is to process and/or examine your submission
related to a patent application or patent. If you do not furnish the requested information, the U.S. Patent and
Trademark Office may not be able to process and/or examine your submission, which may result in termination of
proceedings or abandonment of the application or expiration of the patent.

The information provided by you in this form will be subject to the following routine uses:

1. The information on this form will be treated confidentially to the extent allowed under the Freedom of
Information Act (5 U.S.C. 552) and the Privacy Act (5 U.S.C 552a). Records from this system of records
may be disclosed to the Department of Justice to determine whether disclosure of these records is required
by the Freedom of Information Act.

2. A record from this system of records may be disclosed, as a routine use, in the course of presenting evidence
to a court, magistrate, or administrative tribunal, including disclosures to opposing counsel in the course of
settlement negotiations.

3. A record in this system of records may be disclosed, as a routine use, to a Member of Congress submitting a
request involving an individual, to whom the record pertains, when the individual has requested assistance
from the Member with respect to the subject matter of the record.

4. A record in this system of records may be disclosed, as a routine use, to a contractor of the Agency having
need for the information in order to perform a contract. Recipients of information shall be required to
comply with the requirements of the Privacy Act of 1974, as amended, pursuant to 5 U.S.C. 552a(m).

5. A record related to an International Application filed under the Patent Cooperation Treaty in this system of
records may be disclosed, as a routine use, to the International Bureau of the World Intellectual Property
Organization, pursuant to the Patent Cooperation Treaty.

6. A record in this system of records may be disclosed, as a routine use, to another federal agency for purposes
of National Security review (35 U.S.C. 181) and for review pursuant to the Atomic Energy Act (42 U.S.C.
218(c)).

7. A record from this system of records may be disclosed, as a routine use, to the Administrator, General
Services, or his/her designee, during an inspection of records conducted by GSA as part of that agency's
responsibility to recommend improvements in records management practices and programs, under authority
of 44 U.S.C. 2904 and 2906. Such disclosure shall be made in accordance with the GSA regulations
governing inspection of records for this purpose, and any other relevant (i.e., GSA or Commerce) directive.
Such disclosure shall not be used to make determinations about individuals.

8. A record from this system of records may be disclosed, as a routine use, to the public after either publication
of the application pursuant to 35 U.S.C. 122(b) or issuance of a patent pursuant to 35 U.S.C. 151. Further, a
record may be disclosed, subject to the limitations of 37 CFR 1.14, as a routine use, to the public if the
record was filed in an application which became abandoned or in which the proceedings were terminated
and which application is referenced by either a published application, an application open to public
inspection or an issued patent.

9. A record from this system of records may be disclosed, as a routine use, to a Federal, State, or local law
enforcement agency, if the USPTO becomes aware of a violation or potential violation of law or regulation.

Page 10 of 418



Application No. Applicant(s)
14/651,122 DARDE ET AL.
H HH i i AlA (First Inventor to File)
Notice of Allowability giaE"[‘)'?ggAL f‘;gg"“ Statuis
No

-- The MAILING DATE of this communication appears on the cover sheet with the correspondence address--
All claims being allowable, PROSECUTION ON THE MERITS IS (OR REMAINS) CLOSED in this application. If not included
herewith (or previously mailed), a Notice of Allowance (PTOL-85) or other appropriate communication will be mailed in due course. THIS
NOTICE OF ALLOWABILITY IS NOT A GRANT OF PATENT RIGHTS. This application is subject to withdrawal from issue at the initiative
of the Office or upon petition by the applicant. See 37 CFR 1.313 and MPEP 1308.

1. [ This communication is responsive to the amendment of 07/11/2016.
Oa declaration(s)/affidavit(s) under 37 CFR 1.130(b) was/were filed on

2. [] An election was made by the applicant in response to a restriction requirement set forth during the interview on ; the restriction
requirement and election have been incorporated into this action.

3. X The allowed claim(s) is/are 14-26. As a result of the allowed claim(s), you may be eligible to benefit from the Patent Prosecution
Highway program at a participating intellectual property office for the corresponding application. For more information, please see
http://www.uspto.gov/patents/init_events/pph/index.jsp or send an inquiry to PPHfeedback@uspto.gov.

4. [X] Acknowledgment is made of a claim for foreign priority under 35 U.S.C. § 119(a)-(d) or (f).

Certified copies:
a ) Al b)[] Some *c)[] None of the:
1. [] Certified copies of the priority documents have been received.
2. [0 Certified copies of the priority documents have been received in Application No.
3. [X] Copies of the certified copies of the priority documents have been received in this national stage application from the
International Bureau (PCT Rule 17.2(a)).
* Certified copies not received:

Applicant has THREE MONTHS FROM THE “MAILING DATE” of this communication to file a reply complying with the requirements
noted below. Failure to timely comply will result in ABANDONMENT of this application.
THIS THREE-MONTH PERIOD IS NOT EXTENDABLE.

5. [J CORRECTED DRAWINGS ( as “replacement sheets”) must be submitted.

[ including changes required by the attached Examiner's Amendment / Comment or in the Office action of
Paper No./Mail Date .

Identifying indicia such as the application number (see 37 CFR 1.84(c)) should be written on the drawings in the front (not the back) of
each sheet. Replacement sheet(s) should be labeled as such in the header according to 37 CFR 1.121(d).

6. [] DEPOSIT OF and/or INFORMATION about the deposit of BIOLOGICAL MATERIAL must be submitted. Note the
attached Examiner's comment regarding REQUIREMENT FOR THE DEPOSIT OF BIOLOGICAL MATERIAL.

Attachment(s)

1. [] Notice of References Cited (PTO-892) 5. [] Examiner's Amendment/Comment

2. [ Information Disclosure Statements (PTO/SB/08), 6. [] Examiner's Statement of Reasons for Allowance
Paper No./Mail Date

3. [0 Examiner's Comment Regarding Requirement for Deposit 7. [ Other .

of Biological Material
4. [ Interview Summary (PTO-413),
Paper No./Mail Date .

/STANLEY SILVERMAN/
Supervisory Patent Examiner, Art Unit 1736

U.S. Patent and Trademark Office

PTOL-37 (Rev. 08-13) Notice of Allowability Part of Paper No./Mail Date
20160930
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Application/Control No. Applicant(s)/Patent Under Reexamination
Issue Classification | 4s51120 DARDE ET AL
RO (=2
SYED IQBAL 1736
CPC
Symbol Type Version
Co1B 3 F 2013-01-01
BO1J 19 | 2013-01-01
Co1B 5 | 2013-01-01
BO1J 2219 A 2013-01-01
BO1J 2219 A 2013-01-01
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IN THE UNITED STATES PATENT AND TRADEMARK OFFICE

Application No.: 14/651,122

Applicants: Thomas MOREL
Arthur DARDE
Mathieu LECLERC

Filed Internationally: October 31, 2013

US National: June 10, 2015

Title: Method for Producing Hydrogen by Reforming Hydrocarbons
using Steam, Combined with Carbon Dioxide Capture and Steam
Producing

TC/A.U: 1736

Examiner: Syed Igbal

Docket No.: Serie 9400

Customer No.: 40582

RESPONSE TO NON-FINAL OFFICE ACTION DATED APRIL 21, 2016

Commissioner for Patents
P.O. Box 1450

Alexandria, VA 22313-1450
Sir:

In response to the Non-Final Office Action mailed April 22, 2016, Applicant
respectfully requests that the following amendments to the claims and remarks be entered
without prejudice as to patentability, including the doctrine of equivalents. Amendments to
the Claims begin on page 2. Applicant respectfully submits that no new matter has been
added. Support for the clarifying modifications is discussed in the Remarks section, which

begins on page 7.
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IN THE CLAIMS

1-13 (Cancelled).

14. (Currently Amended) A process for producing hydrogen by reforming
hydrocarbons using steam, combined with carbon dioxide capture and steam production, the
process comprising the steps of’

a) mixing the hydrocarbons to be reformed with steam so as to produce a
feedstock for reforming;

b) reforming the feedstock under conditions effective to produce a synthesis gas
comprising hydrogen, carbon monoxide and also excess steam, carbon dioxide, residual
methane, water and impurities from feedstock;

c) cooling the synthesis gas;

d) generating a synthesis gas enriched with H, and CO, by steam conversion of
the CO contained in the cooled synthesis gas resulting from step c);

e) cooling the synthesis gas enriched with H, and CO; resulting from step d) by

indirect heat exchange to a temperature efahastanthienttempesatss-at least below or equal
to 60°C, so as to produce a saturated synthesis gas and a first condensates;

f) separating the first condensates from the saturated synthesis gas resulting from
e);

g) treating the synthesis gas resulting directly or indirectly from step f) in a unit
for hydrogen purification by pressure swing adsorption, so as to produce a stream of hydrogen
having a purity of at least 99% and a stream of offgas containing at least 40% of CO»;

h) treating the stream of PSA offgas resulting from step g) in a cryogenic
purification unit (CPU) unit producing at least one stream of purified CO, and at least one
stream of non-condensables:

1) treating all or part of the first condensates resulting from the process, wherein step 1)
further comprises the steps of’

k1)  reducing the pressure of the first condensates to a pressure of between 1 and 5
bar(a),

k2)  passing the first condensates through a deaerator in order to eliminate a part of

the gases dissolved in the first condensates;
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k3)  pumping the first condensates at a pressure between 15 and 90 bar(a);
k4)  preheating the first condensates under pressure at a temperature between 150
and 290°C;

k5)  vaporizing the first condensates under pressure at a temperature of between

200 and 300°C, so as to produce a stream of impure steam; aud

k6)  recycling the impure steam to step a) so as to be mixed with the hydrocarbons
to be reformed; and
1) producing highly pure steam intended for export, wherein step j) further comprises
the steps of:

vl)  feeding a steam circuit associated with the process with demineralized water
alone or mixed with the first condensates;

v2)  preheating the water;-,

v3)  vaporizing the preheated water against the synthesis gas originating from the

v4)  recycling a part of the steam to step a) so as to be mixed with the hydrocarbons

to be reformed :

PR

wherein treatment step h) also produces at least one stream of second condensates, and the
second condensates are recovered and recycled into the process upstream of step kS) of

vaporizing the first condensates.

15. (Currently Amended) The process as claimed in Claim 14, wherein the second

condensates ---taving-beer-pravigusiyepuimipedefereguivedare mixed with the first

condensates before the deaeration of the first condensates.

16.  (Currently Amended) The process as claimed in Claim 14, wherein the second

condensates——havins-hogu-proviontie-genpadstseguived- are preheated and then mixed

with the first condensates before the deaeration of the first condensates.

17.  (Currently Amended) The process as claimed in Claim 14, wherein the second

condensates --having-boss-previonsh-puped-itessgused--are mixed with the first

condensates after the deaeration but before the pumping of the first condensates.
3
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18.  (Currently Amended) The process as claimed in Claim 14, wherein the second

condensates --—taving-bees-provigusiyepusipedeifeseguivedare mixed with the first

N
X

condensates after the deaeration and the pumping but before the preheating of the first

condensates.

19.  (Currently Amended) The process as claimed in Claim 14, wherein the second

condensates ~-having-best-praviorti-pirpedesfereguivedare mixed with the first

T

condensates after the preheating of the first condensates.

20.  (Currently Amended) The process as claimed in Claim 14, wherein the second

condensates ~——hawing-hosn-proviansiy-pursped-irequeedare preheated and then mixed

o

with the first condensates after the preheating of the first condensates.

21. (Currently Amended) The process as claimed in Claim 14, sshesoin-sings
further comprising the steps of washing the FSA offeas siream with water,_iherehy produging
1 oA LW A s

impurity-loaded liquid stream gradusssssvegyaiadinto the process upstream of step kS) of

vaporizing the first condensates.

22.  (Previously Presented) The process as claimed in Claim 14, wherein only a part

of the demineralized water of step v1) is mixed with the first condensates.

23.  (Previously Presented) The process as claimed in Claim 14, wherein all the

demineralized water of step v1) is mixed with the first condensates.

24. (Currently Amended) A facility for producing hydrogen by reforming
hydrocarbons using steam, combined with carbon dioxide capture and steam production, the
facility comprising:

(1) FRORE-TOR-BHEEREE

reformed with steam so as to produce the feedstock for the reforming;

fo.mix the hydrocarbons to be
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e vy 1
RULAR

2 .
Tovirraed ey e
DILZLIEQ I

(i)  a reformer fov-the-prody

a synthesis gas

comprising essentially hydrogen, carbon monoxide and also excess steam, carbon dioxide,
residual methane, water and impurities from the mixture resulting from step a),

(ii1) at least one heat exchanger &«

o cool the synthesis gas;

(iv)  at least one shift reactor for steam conversion of the CO contained in the
cooled synthesis gas resulting from the exchanger (iii);

(v) at least one heat exchanger tev-gas

¢ g ool the synthesis gas

enriched with H, and CO; produced by the shift reactor (iv) by indirect heat exchange to a

A

temperature efsbount-ambent-fosaperatsrerat least below or equal to 60°C, so as to produce a

saturated synthesis gas and the first condensates;

(vi)  a separator fas-s s the first condensates from the

saturated synthesis gas resulting from the exchanger (v);

(vil) a unit for hydrogen purification by pressure swing adsorption for treating the
synthesis gas resulting directly or indirectly from step (vi) and producing a stream of
hydrogen having a purity of at least 99% and a stream of offgas containing at least 40% of
COy;

(viil) a cryogenic purification unit (CPU) unit $essseat cat the PSA

offgas stream produced by the PSA unit (vii) and producing at least one stream of purified
CO, and at least one stream of non-condensables,
and also means for treating all or part of the first condensates from the separator (vi) and

comprising at least

(ix) avalve fes- ¢ the pressure of the first condensates

to a pressure of between 1 and 5 bar(a);

2

(x) a deaerator sw-eves

1 to eliminate a part of the gases dissolved in the

first condensates;
(xi)  apump gg

between 15 and 90 bar(a);

(xii) a heat exchanger ¢

pressure at a temperature of between 150 and 290°C;

(xiii) a heat exchanger $ov

under pressure at a temperature of between 200 and 300°C, so as to produce a stream of

5
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impure steam, wigrgil

. I ¥ 3 % 4o \ 3 N
SUN R PO S ORY a steam production circuit

1o oroduce steam, and at least:

(xvi) a heat exchanger &y
(xvil) a heat exchanger fos—vapasiaasgont e the preheated

i water against the synthesis gas originating from the reforming in a waste heat

boiler so as to produce a stream of steam; gug

(xviil) & ¥eey GG ooy clomesas-Yarssevehing a part of the steam

to step a) so as to be mixed with the hydrocarbons to be reformed; ausd

o
s

ETTIFITAY

ANETRRPNIRY

wherein since the CPU unit also produces at least one stream of second condensates, the
facility also comprises means for recovering and recycling the second condensates so as to be

treated together with the first condensates.

25. (Currently Amended) The facility as claimed in Claim 24, further comprising

means for mixing the second condensates with the first condensates placed before the

deaerator of the first condensates:—aue-aisg-i peor-puay seend
26. (Currently Amended) The facility as claimed in Claim 24, further comprising

means for preheating the second condensates, means for mixing the preheated condensates C2
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REMARKS
Applicant thanks the Examiner for indicating that all claims would be allowable if rewritten to
overcome the § 112 rejections outlined on pages 2-4 of the Office Action. To that end,
Applicant has amended claims 14-21 and 24-26 to correct for various clerical errors identified
by the Office Action. No other claims have been added, cancelled or amended herein.
Therefore, claims 14-26 are currently pending. Allowance of the claims is respectfully

requested.

Applicant thanks the Examiner for indicating that certain of the claims would be allowable if
the minor, clerical issues noted in the Office Action were addressed. As such, Applicant has
addressed the items noted in the Office Action, and therefore, respectfully submits that the

claims are now in condition for allowance.

L Rejection of Claims 14-26 under 35 U.S.C. § 112 for Indefiniteness

Regarding “ambient temperature” — while Applicant does not necessarily agree that the term
is indefinite, Applicant has deleted the term from the claim in an effort to advance

prosecution.

Regarding “making steam available for export” — Applicant has removed this element.

Withdrawal of the rejection is respectfully requested.

Regarding “having been previously pumped if required” — Applicant has removed this

element. Withdrawal of the rejection is respectfully requested.

Regarding claim 21, the claim has been reworded to correct for antecedent basis.
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Regarding “means for mixing” of claim 24, the element has been amended to be “a mixing
point configured to mix.” This is supported by the Figure and relevant portion of the

Specification.

Regarding (xiv) — element (xiii) has been amended such that “the heat exchanger is in fluid
communication with the mixing point such that the mixing point is configured to receive the
stream of impure steam from the heat exchanger,” and the “means for recycling” element has

been deleted from element (xiv).

Regarding (xv) — the means for feeding has been amended to be a conduit configured to feed.
Similarly, element (xviii) — the means for recycling has been amended to be a recycling
conduit configured to recycle. These amendments are supported by the Figure and relevant

portion of the Specification. Withdrawal of the rejections is respectfully requested.

J IR Rejection of Claims 24 under 35 U.S.C. § 112 for “Enablement”

The Office Action asserts that claim 24 lacks enablement because the claim allegedly
“contains subject matter which was not described in the specification in such a way as to
enable one skilled in the art to which it pertains . . . to make and/or use the invention.” In
support of lack of enablement, the Office Action then states that the Specification “lacks
written description” and “[c]onsequently, there is doubt as to possession of the claimed
invention at the time of filing.” As the disputed term has been removed from the claim,
Applicant respectfully submits that the issue is now moot. Withdrawal of the rejection is

respectfully requested.
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CONCLUSION

In commenting upon the references and in order to facilitate a better understanding of the
differences that are expressed in the claims, certain details of distinction between the
references and the present invention have been mentioned, even though such differences do
not appear in all of the claims. It is not intended by mentioning any such unclaimed
distinctions to create any implied limitations in the claims. Not all of the distinctions between
the cited references and Applicant's present invention have been made by Applicant. For the
foregoing reasons, Applicant reserves the right to submit additional evidence showing the

distinctions between Applicant's invention to be unobvious in view of the references.

The foregoing remarks are intended to assist the Examiner in re-examining the application
and in the course of explanation may employ shortened or more specific or variant
descriptions of some of the claim language. Such descriptions are not intended to limit the
scope of the claims; the actual claim language should be considered in each case.
Furthermore, the remarks are not to be considered exhaustive of the facets of the invention,
which render it patentable, being only examples of certain advantageous features and

differences that Applicant's attorney chooses to mention at this time.

Applicant believes this reply places the application in condition for allowance and deems
further traverse, including any traverse of OFFICIAL NOTICE, moot at this time. Therefore,
Applicant reserves the right to traverse additional aspects of the Office Action at a later date.
Reconsideration of the application and allowance of all of the claims are respectfully
requested. In view of the foregoing Response, Applicant respectfully submits that all of the

claims are allowable, and Applicant respectfully requests the issuance of a Notice of
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Allowance. Should further discussion regarding the application be desired by the Examiner, a

telephone conference is respectfully requested. I can be reached at (713) 624-8833.

Applicant is responding within the three month deadline, and therefore, submits that no
extension of time fee is due. In the event the fees are deemed insufficient, the Commissioner
is authorized to charge Air Liquide, Deposit Account 01-1375 in the amount of any

deficiency.

Respectfully submitted,
Date: _July 11,2016

/JUSTIN K. MURRAY/

Justin K. Murray, Reg. No. 57,995
Air Liquide

9811 Katy Fwy, Suite 100
Houston, Texas 77024

(713) 624-8833 direct phone
(713) 624-8950 direct facsimile
rustin. murraviairhiguide com

Attorney for Applicant

10
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The present application is being examined under the pre-AlA first to invent
provisions.
DETAILED ACTION

The following is a quotation of 35 U.S.C. 112(b):

(b) CONCLUSION.—The specification shall conclude with one or more claims particularly
pointing out and distinctly claiming the subject matter which the inventor or a joint inventor
regards as the invention.

The following is a quotation of 35 U.S.C. 112 (pre-AlA), second paragraph:
The specification shall conclude with one or more claims particularly pointing out and distinctly
claiming the subject matter which the applicant regards as his invention.

Claims 14-26 are rejected under 35 U.S.C. 112(b) or 35 U.S.C. 112 (pre-AlA),
second paragraph, as being indefinite for failing to particularly point out and distinctly
claim the subject matter which the inventor or a joint inventor, or for pre-AlA the
applicant regards as the invention. Regarding claims 14 and 24, the recitation “about
ambient temperature” is indefinite since “ambient” just means surrounding. Further the
recitation “making steam available for export” is indefinite because this may comprise a
large number of different steps, the scope of which cannot be determined.

Regarding claims 15-21, 25 and 26, the recitation "having been previously
pumped if required” is indefinite because it's unclear where and when the condensates
would be pumped and we don’t know what makes it “required”.

Claim 21 recites the limitation "since washing with water is carried out on the
PSA offgas stream” in line 1. There is insufficient antecedent basis for this limitation in
the claim. Claim 14 doesn’t say anything about washing with water.

Claim 24, recites the limitation "means for mixing”, in part (i). There is no

disclosure in the specification of what structure is required. The scope of this recitation
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cannot be determined because an infinite means for mixing exist. Similarly, in parts
(xiv), (xv), (xviii), the means plus function language is claimed but there is no defining
structure described in the original disclosure. There is no indication of what the
Applicant is intending to claim.

The following is a quotation of the first paragraph of 35 U.S.C. 112(a):

(a) IN GENERAL.—The specification shall contain a written description of the
invention, and of the manner and process of making and using it, in such full, clear, concise,
and exact terms as to enable any person skilled in the art to which it pertains, or with which it
is most nearly connected, to make and use the same, and shall set forth the best mode
contemplated by the inventor or joint inventor of carrying out the invention.

The following is a quotation of the first paragraph of pre-AlA 35 U.S.C. 112:

The specification shall contain a written description of the invention, and of the
manner and process of making and using it, in such full, clear, concise, and exact terms as to
enable any person skilled in the art to which it pertains, or with which it is most nearly
connected, to make and use the same, and shall set forth the best mode contemplated by the
inventor of carrying out his invention.

The following is a quotation of the first paragraph of 35 U.S.C. 112(a):

(a) IN GENERAL.—The specification shall contain a written description of the
invention, and of the manner and process of making and using it, in such full, clear, concise,
and exact terms as to enable any person skilled in the art to which it pertains, or with which it
is most nearly connected, to make and use the same, and shall set forth the best mode
contemplated by the inventor or joint inventor of carrying out the invention.

The following is a quotation of the first paragraph of pre-AlA 35 U.S.C. 112:

The specification shall contain a written description of the invention, and of the
manner and process of making and using it, in such full, clear, concise, and exact terms as to
enable any person skilled in the art to which it pertains, or with which it is most nearly
connected, to make and use the same, and shall set forth the best mode contemplated by the
inventor of carrying out his invention.

Claim 24 is rejected under 35 U.S.C. 112(a) or 35 U.S.C. 112 (pre-AlA), first

paragraph, as failing to comply with the enablement requirement. The claim(s) contains
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subject matter which was not described in the specification in such a way as to enable
one skilled in the art to which it pertains, or with which it is most nearly connected, to
make and/or use the invention. The recitation “means for making steam available for
export” lacks written description. A person of ordinary level of skill would not be able to
determine how steam is exported or made available to be exported based on the
original disclosure. Consequently there is doubt as to possession of the claimed
invention at the time of filing.

The following is a quotation of 35 U.S.C. 112(f):

(f) Element in Claim for a Combination. — An element in a claim for a combination may be
expressed as a means or step for performing a specified function without the recital of
structure, material, or acts in support thereof, and such claim shall be construed to cover the
corresponding structure, material, or acts described in the specification and equivalents
thereof.

The following is a quotation of pre-AlA 35 U.S.C. 112, sixth paragraph:

An element in a claim for a combination may be expressed as a means or step for performing
a specified function without the recital of structure, material, or acts in support thereof, and
such claim shall be construed to cover the corresponding structure, material, or acts
described in the specification and equivalents thereof.

Use of the word “means” (or “step for”) in a claim with functional language
creates a rebuttable presumption that the claim element is to be treated in accordance
with 35 U.S.C. 112(f) (pre-AlA 35 U.S.C. 112, sixth paragraph). The presumption that
35 U.S.C. 112(f) (pre-AlA 35 U.S.C. 112, sixth paragraph) is invoked is rebutted when
the function is recited with sufficient structure, material, or acts within the claim itself to

entirely perform the recited function.
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Absence of the word “means” (or “step for”) in a claim creates a rebuttable
presumption that the claim element is not to be treated in accordance with 35 U.S.C.
112(f) (pre-AlA 35 U.S.C. 112, sixth paragraph). The presumption that 35 U.S.C. 112(f)
(pre-AlA 35 U.S.C. 112, sixth paragraph) is not invoked is rebutted when the claim
element recites function but fails to recite sufficiently definite structure, material or acts

to perform that function.

Claim elements in this application that use the word “means” (or “step for”) are
presumed to invoke 35 U.S.C. 112(f) except as otherwise indicated in an Office action.
Similarly, claim elements that do not use the word “means” (or “step for”) are presumed
not to invoke 35 U.S.C. 112(f) except as otherwise indicated in an Office action.

Allowable Subject Matter

Claims 14 and 24 would be allowable if rewritten or amended to overcome the
rejection(s) under 35 U.S.C. 112(b) or 35 U.S.C. 112 (pre-AlA), 2nd paragraph, set forth
in this Office action.

Claims 15-23, 25 and 26 would be allowable if rewritten to overcome the
rejection(s) under 35 U.S.C. 112(b) or 35 U.S.C. 112 (pre-AlA), 2nd paragraph, set forth
in this Office action and to include all of the limitations of the base claim and any
intervening claims.

The following is an examiner’s statement of reasons for indicating allowable
subject matter: Clomburg et al. US 20080179569 discloses a process to produce

hydrogen wherein:
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- Hydrocarbons are steam reformed [0065] to produce a product gas (synthesis
gas) comprising hydrogen, carbon monoxide, carbon dioxide, methane, steam and
unreacted hydrocarbons [0074]. Clomburg discloses that air [0069] which comprises
nitrogen, oxygen and other trace gases is used.

- The product gas is cooled by indirect heat exchange with the reformer feed gas
thereby recovering the heat of reaction [0076].

- The cooled product gas is converted to hydrogen and carbon dioxide in a water-
gas shift reactor [0077].

- The shifted product gas is further cooled [0078] and water removed [0118] and
[0153]. Although Clomburg does not disclose the removal of water as condensates at
this point, it is disclosed to remove water after the pressure swing adsorption step
[0122]. The process step of cooling a stream containing steam effectively dries the
stream by the removal of water and Clomburg discloses that any steam remaining in the
second hydrogen stream may be removed by cooling the process stream and
condensing and separating the steam [0122]. Clomburg does not disclose impurities.

- Separating the hydrogen and carbon dioxide from the shifted gas stream by
either pressure swing adsorption or by membrane producing both a stream enriched in
hydrogen and a hydrogen-depleted stream; the hydrogen depleted stream may also
contain hydrogen [0081] and [0093]. The pressure of the hydrogen enriched steam is
disclosed as from 0.5 to 20 MPa (5 to 200 bar) [0095] and the hydrogen-depleted
stream contains non-hydrogen gases such as carbon dioxide, steam, carbon monoxide

and vaporizable hydrocarbons [0098].
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- The hydrogen-depleted (waste stream from separation) stream is optionally
compressed to 0.5 to 60 MPa (5 — 600 bar) [0129].

- Clomburg further discloses that the second shift gas can be cooled to remove
any steam and subsequently cooled further by refrigeration to remove the carbon
dioxide [0121].

- Clomburg discloses that multiple water-gas shift reactors may be used [0078] to
further produce hydrogen and carbon dioxide from carbon monoxide and water and that
the gas stream can be cooled after each shift conversion thereby removing water and
producing a dry gas [0122] and [0153]. Clomburg is silent on the second water-gas shift
reaction step occurring after the separation of the carbon dioxide and compression of
the hydrogen-depleted stream.

However, the reference does not teach separating the first condensates before
treating the syngas in PSA. The reference also does not teach treating stream from a
PSA In a cryogenic purification unit. The reference also does not collecting and treating
condensates as required by steps k1-k6 and then further using that to generate highly
pure steam as required by stems v1-v5. A stream of second condensates is also not
taught.

Regarding claim 24, Clomburg does not teach a cryogenic purification unit
configured to receive PSA off gas and means for treating and producing steam, such as
a deaerator, a pump, heat exchangers and recycle stream. Neither does the reference

teach components for recycling impure steam to a steam production circuit. Nor would it
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be obvious for a person of ordinary level of skill in the art to include these specific
components and arrange them in the specific order that the reference requires it.

Similarly the reference of Darde et al. WO2011124797 teaches a production of
hydrogen generation from a mixture of hydrocarbons comprising:

-reforming hydrocarbon mixture to obtain synthesis gas.

-cooling the synthesis gas,

-treating this cooled synthesis gas under shift reaction to enhance hydrogen vs
carbon monoxide ratio.

- cooling the enriched syngas of H2 and CO2 and separating condensates.

-drying.

-Performing pressure swing adsorption on the dry synthesis gas.

-compressing the residual stream from a PSA under 20-100bar.

-separating CO2 from this residual stream

-recirculating residual gases back to the reformer.

However, the reference does not teach processing the residual gases from the
PSA in a cryogenic purification unit. Then treating the condensates under steps k1-k6
as required by claim 14. Further the reference does not teach producing steam from
these processed condensates as required by steps v1-v5. A stream of second
condensates is also not taught.

Regarding claim 24, Darde et al. WO2011124797 does not teach a separator
means for separating the first condensates, arranged after a heat exchanger for cooling

syngas. The reference also does not teach a PSA attached to a cryogenic unit and
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means for treating and producing steam, such as a deaerator, a pump, heat exchangers
and recycle streams. Neither does the reference teach components for recycling impure
steam to a steam production circuit. Nor would it be obvious for a person of ordinary
level of skill in the art to include these specific components and arrange them in the
specific order that the reference requires it.

Any comments considered necessary by applicant must be submitted no later
than the payment of the issue fee and, to avoid processing delays, should preferably
accompany the issue fee. Such submissions should be clearly labeled “Comments on
Statement of Reasons for Allowance.”

Any inquiry concerning this communication or earlier communications from the
examiner should be directed to SYED IQBAL whose telephone number is (571)270-
5857. The examiner can normally be reached on Monday to Thursday 7:30am EST to
6:00pm EST.

If attempts to reach the examiner by telephone are unsuccessful, the examiner’'s
supervisor, Stanley S. Silverman can be reached on 5712721358. The fax phone
number for the organization where this application or proceeding is assigned is 571-

273-8300.
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Information regarding the status of an application may be obtained from the
Patent Application Information Retrieval (PAIR) system. Status information for
published applications may be obtained from either Private PAIR or Public PAIR.
Status information for unpublished applications is available through Private PAIR only.
For more information about the PAIR system, see http://pair-direct.uspto.gov. Should
you have questions on access to the Private PAIR system, contact the Electronic
Business Center (EBC) at 866-217-9197 (toll-free). If you would like assistance from a
USPTO Customer Service Representative or access to the automated information

system, call 800-786-9199 (IN USA OR CANADA) or 571-272-1000.

/SYED IQBAL/
Examiner, Art Unit 1736

/STANLEY SILVERMAN/
Supervisory Patent Examiner, Art Unit 1736
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371(c)(1) and (c)(2) REQUIREMENTS

The following items have been received:

+ Copy of the International Application filed on 06/10/2015

+ English Translation of the A filed on 06/10/2015

+ Copy of the International Search Report filed on 06/10/2015
* Preliminary Amendments filed on 06/10/2015

+ Information Disclosure Statements filed on 06/10/2015

+ Inventor's Oath or Declaration filed on 06/10/2015

+ U.S. Basic National Fees filed on 06/10/2015

+ Substitute Specification filed on 06/10/2015

* Priority Documents filed on 06/10/2015

+ Authorization to Permit Access filed on 06/10/2015

+ Application Data Sheet (37 CFR 1.76) filed on 06/10/2015
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Applicant is reminded that any communications to the United States Patent and Trademark Office must be mailed
to the address given in the heading and include the U.S. application no. shown above (37 CFR 1.5)

INDIA L EVANS

Telephone: (571) 272-9085
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UNITED STATES PATENT AND TRADEMARK OFFICE

UNTTED STATES DEPARTMENT OF COMMERCE
United States Patent and Trademark Office

Address: COMMISSIONER FOR PATENTS
PO. Box 1450

Alexandria, Virginia 22313-1450
WWW.uspto.gov

APPLICATION FILING or GRP ART
NUMBER 371(c) DATE UNIT FIL FEE RECD ATTY.DOCKET.NO TOT CLAIMS|IND CLAIMS
14/651,122 06/10/2015 1480 Serie 9400 13 2
CONFIRMATION NO. 6725
40582 FILING RECEIPT

MieToctuat Property Dept 0

2700 Post Oak Boulevard
Suite 325
Houston, TX 77056

Date Mailed: 08/07/2015

Receipt is acknowledged of this non-provisional patent application. The application will be taken up for examination
in due course. Applicant will be notified as to the results of the examination. Any correspondence concerning the
application must include the following identification information: the U.S. APPLICATION NUMBER, FILING DATE,
NAME OF APPLICANT, and TITLE OF INVENTION. Fees transmitted by check or draft are subject to collection.
Please verify the accuracy of the data presented on this receipt. If an error is noted on this Filing Receipt, please
submit a written request for a Filing Receipt Correction. Please provide a copy of this Filing Receipt with the
changes noted thereon. If you received a "Notice to File Missing Parts" for this application, please submit
any corrections to this Filing Receipt with your reply to the Notice. When the USPTO processes the reply
to the Notice, the USPTO will generate another Filing Receipt incorporating the requested corrections

Inventor(s)
Arthur DARDE, Paris, FRANCE;
Mathieu LECLERGC, Paris, FRANCE;
Thomas MOREL, Noisy Le Grand, FRANCE;
Applicant(s)
L'AIR LIQUIDE, SOCIETE ANONYME POUR L'ETUDE ET L'EXPLITATION DES PROCEDES
GEORGES CLAUDE, Paris, FRANCE;

Power of Attorney: None

Domestic Priority data as claimed by applicant
This application is a 371 of PCT/FR2013/052613 10/31/2013

Foreign Applications (You may be eligible to benefit from the Patent Prosecution Highway program at the
USPTO. Please see http://www.uspto.gov for more information.)
FRANCE 1262002 12/13/2012

Permission to Access - A proper Authorization to Permit Access to Application by Participating Offices
(PTO/SB/39 or its equivalent) has been received by the USPTO.

If Required, Foreign Filing License Granted: 08/06/2015

The country code and number of your priority application, to be used for filing abroad under the Paris Convention,
is US 14/651,122

Projected Publication Date: 11/12/2015

Non-Publication Request: No

Early Publication Request: No
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Title

METHOD FOR PRODUCING HYDROGEN BY REFORMING HYDROCARBONS USING STEAM,
COMBINED WITH CARBON DIOXIDE CAPTURE AND STEAM PRODUCTION

Preliminary Class

Statement under 37 CFR 1.55 or 1.78 for AlA (First Inventor to File) Transition Applications: No
PROTECTING YOUR INVENTION OUTSIDE THE UNITED STATES

Since the rights granted by a U.S. patent extend only throughout the territory of the United States and have no
effect in a foreign country, an inventor who wishes patent protection in another country must apply for a patent
in a specific country or in regional patent offices. Applicants may wish to consider the filing of an international
application under the Patent Cooperation Treaty (PCT). An international (PCT) application generally has the same
effect as a regular national patent application in each PCT-member country. The PCT process simplifies the filing
of patent applications on the same invention in member countries, but does not result in a grant of "an international
patent” and does not eliminate the need of applicants to file additional documents and fees in countries where patent
protection is desired.

Almost every country has its own patent law, and a person desiring a patent in a particular country must make an
application for patent in that country in accordance with its particular laws. Since the laws of many countries differ
in various respects from the patent law of the United States, applicants are advised to seek guidance from specific
foreign countries to ensure that patent rights are not lost prematurely.

Applicants also are advised that in the case of inventions made in the United States, the Director of the USPTO must
issue a license before applicants can apply for a patent in a foreign country. The filing of a U.S. patent application
serves as a request for a foreign filing license. The application's filing receipt contains further information and
guidance as to the status of applicant's license for foreign filing.

Applicants may wish to consult the USPTO booklet, "General Information Concerning Patents” (specifically, the
section entitled "Treaties and Foreign Patents") for more information on timeframes and deadlines for filing foreign
patent applications. The guide is available either by contacting the USPTO Contact Center at 800-786-9199, or it
can be viewed on the USPTO website at http://www.uspto.gov/web/offices/pac/doc/general/index.html.

For information on preventing theft of your intellectual property (patents, trademarks and copyrights), you may wish
to consult the U.S. Government website, http://www.stopfakes.gov. Part of a Department of Commerce initiative,
this website includes self-help "toolkits" giving innovators guidance on how to protect intellectual property in specific
countries such as China, Korea and Mexico. For questions regarding patent enforcement issues, applicants may
call the U.S. Government hotline at 1-866-999-HALT (1-866-999-4258).
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LICENSE FOR FOREIGN FILING UNDER
Title 35, United States Code, Section 184

Title 37, Code of Federal Regulations, 5.11 & 5.15
GRANTED

The applicant has been granted a license under 35 U.S.C. 184, if the phrase "IF REQUIRED, FOREIGN FILING
LICENSE GRANTED" followed by a date appears on this form. Such licenses are issued in all applications where
the conditions for issuance of a license have been met, regardless of whether or not a license may be required as
set forth in 37 CFR 5.15. The scope and limitations of this license are set forth in 37 CFR 5.15(a) unless an earlier
license has been issued under 37 CFR 5.15(b). The license is subject to revocation upon written notification. The
date indicated is the effective date of the license, unless an earlier license of similar scope has been granted under
37 CFR 5.13 or 5.14.

This license is to be retained by the licensee and may be used at any time on or after the effective date thereof unless
it is revoked. This license is automatically transferred to any related applications(s) filed under 37 CFR 1.53(d). This
license is not retroactive.

The grant of a license does not in any way lessen the responsibility of a licensee for the security of the subject matter
as imposed by any Government contract or the provisions of existing laws relating to espionage and the national
security or the export of technical data. Licensees should apprise themselves of current regulations especially with
respect to certain countries, of other agencies, particularly the Office of Defense Trade Controls, Department of
State (with respect to Arms, Munitions and Implements of War (22 CFR 121-128)); the Bureau of Industry and
Security, Department of Commerce (15 CFR parts 730-774); the Office of Foreign AssetsControl, Department of
Treasury (31 CFR Parts 500+) and the Department of Energy.

NOT GRANTED

No license under 35 U.S.C. 184 has been granted at this time, if the phrase "IF REQUIRED, FOREIGN FILING
LICENSE GRANTED" DOES NOT appear on this form. Applicant may still petition for a license under 37 CFR 5.12,
if a license is desired before the expiration of 6 months from the filing date of the application. If 6 months has lapsed
from the filing date of this application and the licensee has not received any indication of a secrecy order under 35
U.S.C. 181, the licensee may foreign file the application pursuant to 37 CFR 5.15(b).

SelectUSA

The United States represents the largest, most dynamic marketplace in the world and is an unparalleled location for
business investment, innovation, and commercialization of new technologies. The U.S. offers tremendous resources
and advantages for those who invest and manufacture goods here. Through SelectUSA, our nation works to
promote and facilitate business investment. SelectUSA provides information assistance to the international investor
community; serves as an ombudsman for existing and potential investors; advocates on behalf of U.S. cities, states,
and regions competing for global investment; and counsels U.S. economic development organizations on investment
attraction best practices. To learn more about why the United States is the best country in the world to develop
technology, manufacture products, deliver services, and grow your business, visit http://www.SelectUSA.gov or call
+1-202-482-6800.
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PATENT APPLICATION FEE DETERMINATION RECORD

Application or Docket Number

Substitute for Form PTO-875 14/651,122
APPLICATION AS FILED - PART | OTHER THAN
(Column 1) (Column 2) SMALL ENTITY OR SMALL ENTITY
FOR NUMBER FILED NUMBER EXTRA RATE($) FEE($) RATE($) FEE($)
BASIC FEE
o) (o or () N/A N/A N/A N/A 280
SEARCH FEE
e o N/A N/A N/A N/A 480
EXAMINATION FEE
it ey N/A N/A N/A N/A 720
TOTAL CLAIMS ) *
(37 CFR 1.16(i)) 13 minus 20= OR |« 80 0.00
INDEPENDENT CLAIMS . *
(37 CFR 1.16(h)) 2 minus 3 = x 420 0.00
If the specification and drawings exceed 100
APPLICATION SIZE | sheets of paper, the application size fee due is
FEE $310 ($155 for small entity) for each additional 0.00
(37 CFR 1.16(s)) 50 sheets or fraction thereof. See 35 U.S.C.
41(a)(1)(G) and 37 CFR 1.16(s).
MULTIPLE DEPENDENT CLAIM PRESENT (37 CFR 1.16(j)) 0.00
* If the difference in column 1 is less than zero, enter "0" in column 2. TOTAL TOTAL 1480
APPLICATION AS AMENDED - PART I
OTHER THAN
(Column 1) (Column 2) (Column 3) SMALL ENTITY OR SMALL ENTITY
CLAIMS HIGHEST
REMAINING NUMBER PRESENT ADDITIONAL ADDITIONAL
< AFTER PREVIOUSLY EXTRA RATE(S) FEE($) RATE(S) FEE($)
E AMENDMENT PAID FOR
i Total . i = =
s (37 CF% ?.16(i)) Minus OR |x
a Independent * Minus | *** =
E (37 CFR 1.16(h) OR |x
<§( Application Size Fee (37 CFR 1.16(s))
FIRST PRESENTATION OF MULTIPLE DEPENDENT GLAIM (37 GFR 1.16())) OR
TOTAL OR TOTAL
ADD'L FEE ADD'L FEE
{Column 1) {Column 2) {Column 3)
CLAIMS HIGHEST
REMAINING NUMBER PRESENT ADDITIONAL ADDITIONAL
m AFTER PREVIOUSLY EXTRA RATE(S) FEE($) RATE(S) FEE($)
E AMENDMENT PAID FOR
L Total * Minus b =
= (37 CF% ?.16(i)) OR |x
% Independent * Minus | *** = OR N
L (37 CFR 1.16(h))
<§( Application Size Fee (37 CFR 1.16(s))
OR
FIRST PRESENTATION OF MULTIPLE DEPENDENT GLAIM (37 GFR 1.16()))
TOTAL OR TOTAL
ADD'L FEE ADD'L FEE

* If the entry in column 1 is less than the entry in column 2, write "0" in column 3.
** |f the "Highest Number Previously Paid For" IN THIS SPACE is less than 20, enter "20".

*** |f the "Highest Number Previously Paid For" IN THIS SPACE is less than 3, enter "3".
The "Highest Number Previously Paid For" (Total or Independent) is the highest found in the appropriate box in column 1.
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MULTIPLE DEPENDENT CLAIM Application Number Filing Date
FEE CALCULATION SHEET 14651122
(For use with Form PTO/SE/O6) Appiicants) Arthur DARDE
* May be used for additional claims or amendments
CLAIMS AS FILED AFTER FIRST AFTER SECOND * * *
AMENDMENT AMENDMENT
Indep I Depend Indep I Depend Indep I Depend Indep I Depend Indep I Depend Indep I Depend

1 1 51

2 1 52
3 1 --- - 53
4 1 54
5 1 55
6 1 --- - 56
7 1 --- - 57
8 7 --- - 58
9 (1) 59
10 (1) 60
11 1 61

12 1 62
13 1 63
14 1 64
15 1 65
16 1 66
17 1 67
18 1 68
19 1 69
20 1 70
21 1 71

22 1 72
23 1 73
24 1 74
25 1 75
26 1 76
27 77
28 78
29 79
30 80
31 81

32 82
33 83
34 84
35 85
36 86
37 87
38 88
39 89
40 90
41 91

42 92
43 93
44 94
45 95
46 96
47 97
48 98
49 99
50 100

Total Indep 2 2 0
- 7 ‘J T ‘J o ‘J
Depend
N N N
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PTO-1390 (05-13)

Approved for use through 6/30/2013. OMB 0651-0021

U.S. Patent and Trademark Office; U.S. DEPARTMENT OF COMMERCE

Under the Paperwork Reduction Act of 1995, no persons are required to respond to a collection of information unless it displays a valid OMB control number.

TRANSMITTAL LETTER TO THE UNITED STATES  |au o oo’ ™
DESIGNATED/ELECTED OFFICE (DO/EO/US) U.S. Application No. (if known, see 37 CFR 1.5)
CONCERNING A SUBMISSION UNDER 35 U.S.C. 371
International Application No. International Filing Date Priority Date Claimed
PCT/FR2013/052613 October 31, 2013 December 13, 2012

Title of Invention
METHOD FOR PRODUCING HYDROGEN BY REFORMING HYDROCARBONS USING STEAM, COMBINED WITH CARBON DIOXIDE CAPTURE AND STEAM PRODUCTION

First Named Inventor

Arthur DARDE

Applicant herewith submits to the United States Designated/Elected Office (DO/EO/US) the following items and other information.

1. D This is an express request to begin national examination procedures (35 U.S.C. 371(f)). NOTE: The express request under
35 U.S.C. 371(f) will not be effective unless the requirements under 35 U.S.C. 371(c)(1), (2), and (4) for payment of the basic national
fee, copy of the International Application and English translation thereof (if required), and the oath or declaration of the inventor(s)
have been received.

2. A copy of the International Application (35 U.S.C. 371(c)(2)) is attached hereto (not required if the International Application was
previously communicated by the International Bureau or was filed in the United States Receiving Office (RO/US)).

3. An English language translation of the International Application (35 U.S.C. 371(c)(2))
a. is attached hereto.

. |:| has been previously submitted under 35 U.S.C. 154(d)(4).

4. An oath or declaration of the inventor(s) (35 U.S.C. 371(c)(4))

a. is attached.

b. |:| was previously filed in the international phase under PCT Rule 4.17(iv).

o

Items 5 to 8 below concern amendments made in the international phase.
PCT Article 19 and 34 amendments

5. D Amendments to the claims under PCT Article 19 are attached (not required if communicated by the International Bureau) (35 U.S.C.
371(c)(3)).
6. |:| English translation of the PCT Article 19 amendment is attached (35 U.S.C. 371(c)(3)).

7. |:| English translation of annexes (Article 19 and/or 34 amendments only) of the International Preliminary Examination Report is
attached (35 U.S.C. 371(c)(5)).

Cancellation of amendments made in the international phase

8a. D Do not enter the amendment made in the international phase under PCT Article 19.
8b. |:| Do not enter the amendment made in the international phase under PCT Article 34.

NOTE: A proper amendment made in English under Article 19 or 34 will be entered in the U.S. national phase application absent a clear
instruction from applicant not to enter the amendment(s).

The following items 9 to 17 concern a document(s) or information included.

9. An Information Disclosure Statement under 37 CFR 1.97 and 1.98.

10. A preliminary amendment.

11. An Application Data Sheet under 37 CFR 1.76.

12. A substitute specification. NOTE: A substitute specification cannot include claims. See 37 CFR 1.125(b).
13. |:| A power of attorney and/or change of address letter.

14. |:| A computer-readable form of the sequence listing in accordance with PCT Rule 13ter.3 and 37 CFR 1.821-1.825.

15. D Assignment papers (cover sheet and document(s)). Name of Assignee:

16. |:| 37 CFR 3.73(c) Statement (when there is an Assignee).

This collection of information is required by 37 CFR 1.414 and 1.491-1.492. The information is required to obtain or retain a benefit by the public, which is to file
(and by the USPTO to process) an application. Confidentiality is governed by 35 U.S.C. 122 and 37 CFR 1.11 and 1.14. This collection is estimated to take 15
minutes to complete, including gathering, preparing, and submitting the completed application form to the USPTO. Time will vary depending upon the individual
case. Any comments on the amount of time you require to complete this form and/or suggestions for reducing this burden should be sent to the Chief Information
Officer, U.S. Patent and Trademark Office, U.S. Department of Commerce, P.O. Box 1450, Alexandria, VA 22313-1450. DO NOT SEND FEES OR COMPLETED
FORMS TO THIS ADDRESS. SEND TO: Mail Stop PCT, Commissioner for Patents, P.O. Box 1450, Alexandria, VA 22313-1450.
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Approved for use through 6/30/2013. OMB 0651-0021
U.S. Patent and Trademark Office; U.S. DEPARTMENT OF COMMERCE
Under the Paperwork Reduction Act of 1995, no persons are required to respond to a collection of information unless it displays a valid OMB control number.

U.S. APPLN. No. (if known — see 37 CFR 1.5)

TBA

INTERNATIONAL APPLICATION No.

PCT/FR2013/052613

Serie 9400

ATTORNEY DOCKET No.

17. |:| Other items or information:

The following fees have been submitted.

18. Basic national fee (37 CFR 1.492(8)) .. vvoovoveoeeeeee oo, $280

CALCULATIONS

PTO USE ONLY

$ 280.00

19. Examination fee (37 CFR 1.492(c))
If the written opinion prepared by ISA/US or the international preliminary
examination report prepared by IPEA/US indicates all claims satisfy provisions of
PCT Aricle 33(1)-(4) .. oeen e $0
All other SItUALONS ... $720

s 720.00

20. Search fee (37 CFR 1.492(b))
If the written opinion prepared by ISA/US or the international preliminary
examination report prepared by IPEA/US indicates all claims satisfy provisions of
PCT Article 33(1)-(4) e $0
Search fee (37 CFR 1.445(a)(2)) has been paid on the international application to
the USPTO as an International Searching Authority ............................ $120
International Search Report prepared by an ISA other than the US and provided to
the Office or previously communicated tothe US by the IB................... $480
All other SItUALONS ... .. $600

600.00

TOTAL OF 18, 19, and 20 =

$1,600.00

D Additional fee for specification and drawings filed in paper over 100 sheets
(excluding sequence listing in compliance with 37 CFR 1.821(c) or (e) in an
electronic medium or computer program listing in an electronic medium) (37 CFR
1.492(j)).

Fee for each additional 50 sheets of paper or fraction thereof ............... $400

Number of each addition 50 or fraction

Total Sheets thereof (round up to a whole number)

Extra Sheets

-100 = /50 = x $400

Surcharge of $140.00 for furnishing any of the search fee, examination fee, or the oath or
declaration after the date of commencement of the national stage (37 CFR 1.492(h)).

CLAIMS

NUMBER FILED

NUMBER EXTRA

RATE

Total claims

0

x $80

Independent claims

0

x $420

+$780

MULTIPLE DEPENDENT CLAIM(S) (if applicable)

Processing fee of $140.00 for furnishing the English translation later than 30 months from the
earliest claimed priority date (37 CFR 1.492(i)). +

TOTAL OF ABOVE CALCULATIONS =

Al || |

|:| Applicant asserts small entity status. See 37 CFR 1.27. Fees above are reduced by %.

I:' Applicant certifies micro entity status. See 37 CFR 1.29. Fees above are reduced by %.
Applicant must attach form PTO/SB/15A or B or equivalent.

TOTAL NATIONAL FEE =

$1,600.00

Fee for recording the enclosed assignment (37 CFR 1.21(h)). The assignment must be
accompanied by an appropriate cover sheet (37 CFR 3.28, 3.31). $40.00 per property. +

$

TOTAL FEES ENCLOSED =

$1,600.00

Amount to be
refunded:

Amount to be
charged:

[Page 2 of 3]

Page 69 of 418
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Approved for use through 6/30/2013. OMB 0651-0021

U.S. Patent and Trademark Office; U.S. DEPARTMENT OF COMMERCE

Under the Paperwork Reduction Act of 1995, no persons are required to respond to a collection of information unless it displays a valid OMB control number.

a. D A check in the amount of § to cover the above fees is enclosed.

b. Please charge my Deposit Account No. 01-1375 in the amount of $ 1.600.00 to cover the above fees.

c. The Director is hereby authorized to charge additional fees which may be required, or credit any overpayment, to Deposit Account
No. 01-1375 as follows:

i. any required fee.

i, I:' any required fee except for excess claims fees required under 37 CFR 1.492(d) and (e) and multiple dependent claim fee
required under 37 CFR 1.492(f).
d. D Fees are to be charged to a credit card. WARNING: Information on this form may become public. Credit card information should not
be included on this form. Provide credit card information and authorization on PTO-2038. The PTO-2038 should only be mailed or
faxed to the USPTO. However, when paying the basic national fee, the PTO-2038 may NOT be faxed to the USPTO.

ADVISORY: If filing by EFS-Web, do NOT attach the PTO-2038 form as a PDF along with your EFS-Web submission. Please be
advised that this is not recommended and by doing so your credit card information may be displayed via PAIR. To protect your
information, it is recommended to pay fees online by using the electronic payment method.

NOTE: Where an appropriate time limit under 37 CFR 1.495 has not been met, a petition to revive (37 CFR 1.137(a) or (b)) must be
filed and granted to restore the International Application to pending status.

Correspondence Address

The address associated with Customer Number: 40582 OR |:| Correspondence address below
Name
Address
City State Zip Code
Country Telephone
Email

sgnatre | /Justin K. Murray/ bate 12015-06-10

Name

mmmee |Justin K. Murray intomeyiagent) | D 7,995
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wo 2014/091098 A1 I IIE0 OO0 OO

(12) DEMANDE INTERNATIONALE PUBLIEE EN VERTU DU TRAITE DE COOPERATION EN MATIERE DE
BREVETS (PCT)

(19) Organisation Mondiale de la N
Propriété Tntellectuelle 0 O O O

Bureau international i . .
(10) Numéro de publication internationale

\\

(43) Date de la publication internationale WO 2014/091098 A1
19 juin 2014 (19.06.2014) WIPOIPCT
(51) Classification internationale des brevets : AO, AT, AU, AZ, BA, BB, BG, BH, BN, BR, BW, BY,
C01B 3/48 (2006.01) CO0IB 3/56 (2006.01) BZ, CA, CII, CL, CN, CO, CR, CU, CZ, DL, DK, DM,
o . . _ DO, DZ, EC, EE, EG, ES, FI, GB, GD, GE, GH, GM, GT,
(21) Numéro de la demande internationale : a5 HN, HR, HU, ID, IL, IN, IR, IS, JP, KE, KG, KN, KP, KR,
PCT/FR2013/052613 KZ LA, LC, LK, LR, LS, LT, LU, LY, MA, MD, ME,
(22) Date de dépdt international : MG, MK, MN, MW, MX, MY, MZ, NA, NG, NI, NO, NZ,
31 octobre 2013 (31.10.2013) OM, PA, PE, PG, PH, PL, PT, QA, RO, RS, RU, RW, SA,
o ) ) SC, SD, SE, SG, SK, SL, SM, ST, SV, SY, TH, TJ, TM,
(25) Langue de dépot : frangais TN, TR, TT, TZ, UA, UG, US, UZ, VC, VN, ZA, ZM,
(26) Langue de publication : frangais ZW.

(30) Données relatives 3 la priorité - (84) Ltats désignés (sauf indication contraire, pour tout titre
1262002 13 décembre 2012 (13.12.2012) FR de protection régionale disponible) . ARIPO (BW, GH,
L GM, KE, LR, LS, MW, MZ, NA, RW, SD, SL, SZ, TZ,
(71) Déposant : L'AIR LIQUIDE, SOCIETE ANONYME UG, ZM, ZW), eurasien (AM, AZ, BY, KG, KZ, RU, TJ,
POUR L'ETUDE ET L'EXPLOITATION DES PRO- TM), eurapéen (AL, AT, BE, BG, CH, CY, CZ, DF, DK,
CEDLS GEORGES CLAUDE [FR/FR]; 75, Quai d'Or- EFE, ES, FL, FR, GB, GR, HR, HU, IE, IS, IT, LT, LU, LV,
say, F-75007 Paris (FR). MC, MK, MT, NL, NO, PL, PT, RO, RS, SE, SI, SK, SM,

(72) Inventeurs : DARDE, Arthur; 32 boulevard Saint-Mar- ;2%} l\?[II}PII\/[([]{B FN]?JQIC\:IFT(];GTE)I CM, GA, GN, GQ. GW,
cel, F-75005 Paris (FR). LECLERC, Mathieu; 7 rue des > ’ > e U, 2L TR

Orteaux, F-75020 Paris (FR). MOREL, Thomas; 58 rue Déclarations en vertu de la régle 4.17 :
Pierre Curie, F-94360 Bry sur Marne (FR).

(74) Mandataire : CONAN, Philippe; L'air Liquide S.A., 75,
Quai d'Orsay, F-75007 Paris (FR).

—  relative a la qualité d'inventeur (régle 4.17.1v))
Publiée :

- L., o . . — avec rapport de recherche internationale (4rt. 21(3))
(81) Etats désignés (sauf indication contraire, pour tout titre

de protection nationale disponible) . AE, AG, AL, AM,

(54) Title : METHOD FOR PRODUCING HYDROGEN BY REFORMING HYDROCARBONS USING STEAM, COMBINED
WITH CARBON DIOXIDE CAPTURE AND STEAM PRODUCTION

(54) Titre : PROCEDE POUR UNE PRODUCTION D'HYDROGENE PAR REFORMAGE D'HYDROCARBURES UTILISANT
DE LA VAPEUR, ASSOCIE A UNE CAPTURE DE DIOXYDE DE CARBONE ET A UNE PRODUCTION DE VAPEUR

5 Do

(57) Abstract : The present invention concerns a method for producing hydrogen by reforming hydrocarbons using steam, combined
with carbon dioxide capturc and stcam production, which involves mixing the hydrocarbons to be reformed with stcam in order to
produce the feedstock for the reforming, generating a synthesis gas (essentially H,, CO, but also CO,, excess steam, residual CH, and
impurities); the synthesis gas produced is cooled, and enriched with H2 and CO; by converting CO with steam; the enriched synthe-
sis gas is cooled, the condensates of the method are separated from the synthesis gas in order to be used in the method, the saturated
synthesis gas being treated by adsorption with pressure modulation so as to produce hydrogen and a gaseous effluent containing CO-
that is captured in a CO,-puritying CPU unit. The condensates from the cooling ot the synthesis gas at the outlet of the shift reactor
are used in the method for producing impure steam supplying the mixing point; the CPU unit also produces CPU condensates that
are recycled to be treated jointly with the condensates of the method.

(57) Abrégé :
[Suite sur la page suivante]
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La présente invention concerne un procédé de production d'hydrogéne par reformage d'hydrocarbures utilisant de la vapeur, asso -
¢ié a une capture de dioxyde de carbone et & une production de vapeur, dans lequel on réalise un mélange des hydrocarbures a re-
former avec de la vapeur pour produire la charge d'alimentation du reformage, on génére un gaz de synthése (essentiellement Ho,
CO, mais aussi CO,, vapeur en excés, CHj résiduel et des impuretés); le gaz de synthése produit est refroidi, enrichi en H: et CO,
par conversion du CO a la vapeur; le gaz de synthése enrichi est refroidi, les condensats de procédé sont séparés du gaz de syn-
thése pour ¢tre utilisés dans le procéde, Ic gaz de synthcsc satur¢ Ctant trait¢ par adsorption a modulation dc pression pour pro-
duire de I'hydrogeéne et un résiduaire gazeux contenant du CO, qui est capturé dans une unité CPU de purification de CO,. Les
condensats issus du refroidissement du gaz de synthése en sortie de réacteur de shifl sont utilisés dans le procédé pour produire de
la vapeur impure alimentant le point de mélange; Tunité CPU produit aussi des condensats de CPU qui sont recyclés pour étre trai-
tés conjointement avec les condensats de procéde.
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Procédé pour une production d’hydrogéne par reformage d’hydrocarbures
utilisant de la vapeur, associé a une capture de dioxyde de carbone et a une
production de vapeur

La présente invention est relative a une production d’hydrogéne avec capture de
CO,.

Plus précisément, elle concerne un procédé de production d’hydrogéne par
reformage d’hydrocarbures utilisant de la vapeur, associé a une capture de dioxyde de
carbone et a une production de vapeur, en particulier reformage a la vapeur ainsi que
reformage autothemmique, dans lequel on réalise un mélange des hydrocarbures a
reformer avec de la vapeur pour produire la charge d’alimentation du reformage, on
génére un gaz de synthése comprenant essentiellement de I'hydrogéne, du monoxyde
de carbone, du dioxyde de carbone, ainsi que de la vapeur en excés, du méthane
résiduel, de I'eau et des impuretés; le gaz de synthése produit est refroidi, enrichi en H,
et CO, par conversion du CO a la vapeur (réaction de « shift ») ; le gaz de synthése
enrichi est refroidi par échange de chaleur indirect avec des fluides du procédé de sorte
a produire un gaz de synthése saturé en eau et des condensats de procedé qui sont
séparés du gaz de synthése pour étre utilisés dans le procéde, le gaz de synthése
saturé étant traité par adsorption a modulation de pression pour produire de
'hydrogéne et un résiduaire gazeux contenant du CO; qui est capturé dans une unité de
purification de COs.

Les condensats de procédé - c'est-a-dire les condensats issus du
refroidissement du gaz de synthése en sortie de réacteur de shift — peuvent étre utilisés
dans le procédé lui-méme selon deux modes.

e Le premier mode d’utilisation met en ceuvre un stripeur de condensats; les
condensats de procédé sont traités par entrainement a la vapeur dans une colonne
appelée stripeur, la vapeur chargée en impuretés en résultant étant recyclée avec
un complément de vapeur de haute pureté au point de mélange (en langue anglaise
« mixing point ») des hydrocarbures avec la vapeur tandis que les condensats
purifiés sont utilisés pour produire de la vapeur de haute pureté via la chaudiére de
récupération de chaleur (en langue anglaise « waste heat boiler ») du procédé ala
fois pour fournir le complément de vapeur pour le point de mélange et pour fournir de

la vapeur d'export pure.
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¢ Le second mode d'utilisation des condensats ne fait pas appel a I'entrainement a la
vapeur des condensats ; les condensats de procédé sont mélangés avec de l'eau
déminéralisée en appoint puis sont vaporisés puis surchauffés dans la chaudiere de
récupération de chaleur générant ainsi de la vapeur impure pour alimenter le point
de mélange en vapeur de procédé ;

- selon une premiére variante dans laquelle on souhaite produire de la vapeur
d’exportation de haute pureté, celle-ci est traitée dans un circuit — distinct du
circuit de production de la vapeur impure - ou de l'eau déminéralisée est
vaporisée, puis la vapeur est chauffée, selon les cas surchauffée, par échange
de chaleur avec des fluides chauds du procédé (ou associés au procédeé). Elle
est envoyée pour partie en complément de vapeur au point de mélange et pour
partie exportée ;

- selon une deuxiéme variante, mise en ceuvre dans le cas ou la vapeur
d’'exportation peut étre de la vapeur impure, les condensats de procédé sont
mélangés avec la totalité de I'eau déminéralisée, vaporisés conjointement dans
la chaudiere de récupération de chaleur, la vapeur étant chauffée, selon les cas
surchauffée, par échange de chaleur avec des fluides chauds du procédé (ou
associés au procédé) ; une partie de la vapeur impure générée est envoyée au

point de mélange, la vapeur en excés est exportée.

Le terme « vapeur de haute pureté » tel qu'utilisé dans la description et dans les
revendications signifie de la vapeur contenant moins de 50 ppmv d’oxygeéne, 50 ppmv
de dioxyde de carbone, 50 ppmv de méthanol, 50 ppmv d'amines et 50 ppmv
d’ammoniac.

Le terme « condensats de procédés » tel qu'utilisé dans la description et dans les
revendications signifie les condensats constitués par la phase aqueuse obtenue a partir
du gaz de synthése, lors de son refroidissement final & I'issue de I'étape de conversion
(shift), et récupérée par séparation.

L’invention s'applique dans le cadre de procédés de reformage a la vapeur,
notamment de reformage de méthane a la vapeur grace a un catalyseur de reformage
(en langue anglaise « steam methane reforming » ou SMR) ainsi que dans le cas de
procédés couplant le reformage a la vapeur et I'oxydation partielle des hydrocarbures
(procédé de reformage autothermique ou ATR). Dans ce cas, les hydrocarbures sont
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mélangés a de la vapeur, puis ils sont partiellement oxydés dans un brlleur produisant
ainsi la chaleur nécessaire a la réaction de reformage en méme temps qu’un gaz pauvre
en hydrogéne, ce premier gaz produit est ensuite reformé a la vapeur pour fournir
davantage d’hydrogéne et du monoxyde de carbone. Dans ces deux cas, le reformage a
la vapeur est réalisé grace a un catalyseur de reformage.

Les procédés de reformage a la vapeur ci-dessus sont utilisés pour produire des
gaz de synthése a partir des charges hydrocarbonées gazeuses, la réaction principale
étant la réaction de reformage de méthane a la vapeur; dans le cas de charges
comprenant des hydrocarbures contenant au moins deux atomes de carbone, le
reformage est précédé d'un pré-reformage, lui aussi a la vapeurdont la fonction
essentielle est de transformer les hydrocarbures contenant au moins deux atomes de
carbone en monoxyde de carbone, hydrogéne et méthane. L’obtention de gaz de
synthése (appelé aussi syngas) représente généralement une premiére étape dans une
production finale qui peut étre une production d’hydrogéne, de CO ou d’'un mélange
H,/CO. En fonction de la charge a reformer, de la production finale recherchée et des
conditions opératoires appliquées a cet effet, les gaz de synthése peuvent présenter des
compositions différentes, mais se présentent toujours sous la forme d’'un mélange
contenant principalement de I'hydrogene (H.) et du monoxyde de carbone (CO) et en
proportions moindres du dioxyde de carbone (CO;), mais aussi du méthane (CH,)
n‘ayant pas réagi, de la vapeur d’eau en excés et des traces de composés divers,
impuretés initialement présentes mais aussi générées lors du reformage, et dues
essentiellement & la présence du catalyseur.

Pour une production finale d’hydrogéne essentiellement, le gaz de synthése
produit est ensuite traité dans au moins un réacteur ou a lieu la réaction de conversion
du CO, dit « réacteur de shift » dans lequel le monoxyde de carbone produit lors du
reformage est, sous I'action de vapeur d’eau présente dans le gaz de synthése et en
présence d’'un catalyseur approprié, essentiellement transformé en hydrogéne
supplémentaire et en dioxyde de carbone.

Un aspect essentiel des unités de production d’hydrogéne est qu’elles présentent
une intégration énergétique poussée permettant I'utilisation de la chaleur disponible
dans les fluides chauds de l'unité, en particulier pour la production de vapeur, la
préchauffe de réactifs ou la préchauffe d’air.

En effet, sortant du reformeur a trés haute température comprise entre 800 et

950°C le gaz de synthése doit étre refroidi pour étre ensuite transformé. C’est ainsi qu’il
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subit un premier refroidissement jusqu’a une température inférieure a 400°C avant de
pouvoir entrer dans un réacteur de shift ; le gaz de synthése en sortie de réacteur de
shift (ou du dernier réacteur de shift) subit de nouveau un refroidissement jusqu’a une
température comprise entre 20 et 60°C, adaptée au traitement aval par adsorption et la
vapeur d’eau présente est partiellement condensée. Le gaz de synthése saturé est
séparé de la phase liquide résultant de la condensation qui constitue les « condensats
de procedeé ».

Ces condensats de procédé qui contiennent essentiellement de l'eau sont
récupérés et réutilisés pour produire de la vapeur gréce a de la chaleur provenant du
procédé. Toute ou partie de la vapeur ainsi produite, dite vapeur procédé, est mélangée
avec la charge destinée a produire le gaz de synthése dans le reformeur. Cependant,
les condensats de procédé contiennent aussi des impuretés dissoutes dans I'eau, ces
impuretés dissoutes étaient pour certaines présentes dans les flux alimentant le
reformeur, d’autres ont été produites lors du reformage, elles proviennent cependant
majoritairement de réactions dans le réacteur de shift, et sont imputables a la présence
du catalyseur. Parmi les impuretés présentes dans les condensats de procédé, on
trouve ainsi du dioxyde de carbone, du méthanol, de 'ammoniaque, des amines.

Ainsi qu’indigué ci avant, en fonction du taux d'impuretés dans les condensats de
procédé et des spécifications de qualité que la vapeur destinée a I’exportation doit
respecter, plusieurs modes d'utilisation de ces condensats de procédé impurs sont
possibles.

L'invention concerne plus particuligrement les procédés selon lesquels les
condensats de procédé ne sont pas purifiés avant vaporisation. Ainsi, ils sont
uniqguement désaérés, pompés, préchauffés, vaporisés puis envoyés au moins en partie
au point de mélange.

Un second aspect —essentiel lui-aussi- relatif aux installations de production
d’hydrogéne concerne la capture du CO, produit par ces installations. En effet, si dans
les décennies précédentes, le dioxyde de carbone était simplement séparé de
'hydrogéne et généralement envoyé a l'atmosphére, la mise en évidence du
réchauffement climatique et du réle qu'il y joue a conduit & assurer la capture du CO,
produit conjointement avec I'hydrogéne.

Une installation de production d’hydrogéne a échelle industrielle représente une
source importante d’émissions de CO, et en améliorer a la fois la conception et le

fonctionnement dans le but de réduire les émissions de CO, d'origine humaine dans
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'atmosphére est donc devenu critique pour les producteurs d’hydrogene. C'est pourquoi
des procédés et des technologies ont été développés pour capturer le dioxyde de
carbone afin a la fois de réduire les émissions de CO, et d’'améliorer les installations de
production d’hydrogéne, en terme de colt et de performance.
Les émissions de dioxyde de carbone des installations de production
d’hydrogéne peuvent étre réduites en utilisant plusieurs techniques de séparation
différentes afin d’extraire le CO, contenu dans les fumées, le syngas ou les gaz
résiduaires issus du procédé. Le CO, ainsi capturé peut par la suite étre comprimé,
transporté et séquestré dans des stockages souterrains, utilisé pour la récupération
assistée du pétrole ou a des fins industrielles ou de consommation.
Les techniques mises au point pour la capture du dioxyde de carbone utilisent
essentiellement les procédés cryogéniques, membranaires, d’adsorption ou d’absorption
physique et/ou chimique ; le choix de la technologie dépend en particulier de la
composition du gaz soumis a la capture, mais aussi des colts de l'électricité, de la
vapeur, des colts d’investissement et des taxes (carbone) appliquées.
L'hydrogéne est largement utilisé industriellement et notamment par 'industrie du
pétrole et du raffinage pour différents procédés. Lors du reformage a la vapeur, la
charge d’hydrocarbures est une charge gazeuse, en général du gaz naturel ou un
mélange d’hydrocarbures légers dont le constituant principal est le méthane. Dans la
suite de la description, dans un objectif de simplicité, on citera I'exemple du gaz naturel
(GN). La charge d’alimentation subit en général un prétraitement destiné a éliminer les
sulfures présents pour ne pas empoisonner les catalyseurs qui seront utilisés lors du
reformage. La réaction de reformage fortement endothermique se produit a température
et pression élevées (800 a 950°C et 13,5 a 55 bara). La chaleur nécessaire a la réaction
de reformage du méthane est fournie:
¢ dans le cas d’'un reformage de type reformage de méthane a la vapeur (SMR) par la
combustion de gaz combustible - gaz naturel d’alimentation et gaz résiduaire du
procédé (en général issu d’un gaz résiduaire de PSA) essentiellement — avec de
Fair dans la zone de combustion produisant ainsi des fumées a température tres
élevée ;

¢ dans le cas d'un reformage auto thermique (ATR) par I'oxydation partielle de la
charge d’alimentation -dans ce cas le gaz résiduaire de PSA est classiquement
bralé pour produire de la vapeur dans une chaudiére dédiée.
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Le syngas résultant du reformage est lui aussi trés chaud, et une partie de la
chaleur disponible est utilisée pour chauffer de I'eau de chaudiére (appelée en langue
anglaise waste heat boiler) afin de produire de la vapeur.

Le syngas refroidi une premiére fois peut étre envoyé a un réacteur pour produire
de 'hydrogéne additionnel a partir de la conversion en présence d’eau du CO en COs..
Ce réacteur est dit « réacteur de shift » (aussi identifié en tant que réacteur WGS,
abréviation de I'expression anglaise water gas shift). Suite a cette étape du procédé, la
teneur en CO, du syngas en aval du réacteur WGS augmente, conjointement avec sa
teneur en H,.

Le syngas enrichi en H, et CO, (et appauvri en CO) est le plus souvent traité par
adsorption a pression modulée dans une unité PSA H, pour produire un flux gazeux
d’hydrogéne sensiblement pur.

En méme temps que de I'hydrogene presque pur, I'unité PSA H, produit un
résiduaire de PSA (PSA off gas en langue anglaise) qui contient le CO, contenu dans le
gaz de synthése alimentant I'unité PSA, ainsi que le méthane n’ayant pas réagi lors du
reformage, du CO n’ayant pas réagi lors de I'’étape de conversion et une partie de
I’lhydrogeéne alimentant I'unité PSA. En raison de la présence de gaz a forts pouvoirs
calorifiques (méthane, monoxyde de carbone et hydrogéne), le résiduaire de PSA est
habituellement envoyé en tant que combustible vers les brlleurs du SMR ou de la
chaudiére dédiée dans le cas d’'un ATR.

Le résiduaire de PSA est le courant gazeux le plus riche en CO, du procédé
décrit ci-avant (typiquement 40-55% en I'absence de capture en amont) ; le résiduaire
est disponible a une pression inféricure a 2bara. Grace a cette teneur relativement
élevée en CO,, la solution de la capture de CO, par voie cryogénique peut étre
appliquée au résiduaire de PSA.

La capture de CO, par voie cryogénique (CPU) fait appel a la condensation
partielle et/ou a la distillation du CO, contenu dans le flux gazeux riche en CO, dans une
unité de purification cryogénique (CPU pour « cryogenic purification unit » en langue
anglaise). A noter que la condensation partielle s’effectuant sous pression, la littérature
fait aussi référence a la dualité purification/compression en remplacement de la dualité
purification/cryogénie pour la méme abréviation CPU, et la méme opération. Le gaz,
aprés séchage et compression jusqu’a une pression comprise entre 20 et 100 bara, est
refroidi jusqu’a une température proche de celle du point triple du CO, (environ -56°C).
Dans ces conditions de température et de pression, il va se condenser partiellement, la
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phase liquide étant particulierement enrichie en CO, et la phase gazeuse en gaz
incondensables. Le liquide obtenu peut ensuite étre distillé pour atteindre des puretés en
CO, supérieures a 99%.

Un procédé de capture de CO, par CPU - appliqué au résiduaire du PSA -
fonctionne selon le schéma suivant : le flux gazeux de résiduaire est comprimé et séché
de sorte que sa pression soit comprise entre 20 et 100 bara environ, puis il subit une ou
plusieurs étapes successives de condensation/séparation dans l'unit¢é CPU pour
produire un flux liquide enrichi en CO, et un flux gazeux (résiduaire de capture) enrichi
en hydrogéne et en autres constituants plus légers que le CO, et donc incondensables
dans les conditions opératoires, notamment CH,, H, et CO. Les étapes de
condensation/séparation peuvent étre complétées par des étapes de séparation
membranaires.

Lors de I'étape de compression précédant I'étape de séchage, 'eau contenue
dans le résiduaire gazeux va partiellement se condenser avec une partie des impuretés
contenues dans le gaz solubles dans 'eau. La pression lors de I'étape de séchage est
comprise entre 1 et 50 bara, la pression des condensats formés est par conséquent
comprise entre 1 et 50 bara environ. Formés dans l'unit¢ CPU, ils sont dans la
description et dans les revendications désignés comme « condensats CPU ». Les
condensats CPU sont séparés préalablement a la séparation/condensation du CO, et
sont évacués en tant qu'eaux usées vers une station de traitement qui peut étre une
station de traitement des eaux usées du site industriel ou est installée la CPU, mais sera
plus souvent une station de traitement dédiée ; en I'absence de station de traitement
des eaux usées disponible pour traiter ces condensats supplémentaires, ou si la station
déja présente n'est pas apte a traiter les condensats de la CPU en raison de leur . En
particulier, la présence de methanol dans les condensats de CPU est tres génante, car
c¢’est un puissant bactéricide qui limite voire rend impossible un traitement par
dégradation bactérienne communément utilisé pour le traitement des eaux usées. Une
installation de traitement de ce type de condensats est relativement colteuse car difficile
a mettre en ceuvre, particuliérement du fait de la présence dans les condensats de
méthanol.

Il est donc souhaitable d’employer une technigue pour traiter ces condensats
plus économique et surtout moins sensible a la teneur en méthanol. La solution selon
linvention consiste a intégrer le traitement des condensats en provenance de la CPU au

procédé de production d’hydrogéne ; plus précisément, il s’agira selon linvention
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d’associer le traitement des condensats de CPU a celui des condensats de procédé

issus du refroidissement du gaz de synthése tel que décrit ci-avant.

Cette solution, intégrée au procédé, présente en outre des adaptations et des
variantes avantageuses suivant les situations, c’est ainsi que :

e le nombre total d’équipements de traitement de condensats n’est pas augmenté -
pas d’équipement pour le traitement des condensats de CPU avant évacuation- les
couts d’investissement sont donc réduits ainsi que I'empreinte au sol de
linstallation ;

¢ les condensats de la CPU étant recyclés vers la zone de reformage, on diminue
d'autant lappoint en eau déminéralisée requise par l'unité de production
d’hydrogéne ;

e |es composés presents dans les condensats et pouvant étre incorporées a la charge
sont envoyés avec la vapeur au reformage. lls sont alors éliminés et participent a la
production d’hydrogéne.

Pour cela, linvention a pour objet principal un procédé de production
d’hydrogéne par reformage d’hydrocarbures utilisant de la vapeur, associé a une
capture de dioxyde de carbone et a une production de vapeur, comprenant au moins les
étapes de

a) mélange des hydrocarbures a reformer avec de la vapeur pour produire la charge
d'alimentation du reformage,

b) génération par reformage d’'un gaz de synthése comprenant essentiellement de
I’hydrogene, du monoxyde de carbone ainsi que de la vapeur en exces, du dioxyde
de carbone, du méthane résiduel, de 'eau et des impuretés a partir du mélange issu
de I'étape a),

¢) premier refroidissement du gaz de synthése,

d) génération d’un gaz de synthése enrichi en H, et CO, par conversion a la vapeur
du CO contenu dans le gaz de synthése refroidi issu de I'étape ¢),

e) refroidissement du gaz de synthése enrichi en H, et CO; issu de I'étape d) par
échange de chaleur indirect jusqu’a une température de 'ordre de la température
ambiante, au moins inférieure a 60°C et de préférence inférieure ou égale a 40°C,
de sorte a produire un gaz de synthése saturé et des condensats C1,

f) séparation des condensats C1 d’avec le gaz de synthése saturé issu de e),

g) traitement du gaz de synthése issu directement ou indirectement de I'étape f)
dans une unité de purification d’hydrogene par adsorption a pression modulée, de
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sorte a produire un courant d’hydrogéne d’'une pureté d’au moins 99 % et un courant
résiduaire gazeux contenant au moins 40% de CO,,
h) traitement du courant résiduaire gazeux de PSA issu de I'étape g) dans une unité
CPU produisant au moins un courant de CO. purifié¢ et au moins un courant
d’incondensables,
ainsi que des étapes de ftraitement de tout ou partie des condensats C1 issus du
procedé seuls ou en mélange avec de I'eau déminéralisée d’appoint, comprenant au
moins les étapes de :
k1) détente des condensats C1 a une pression comprise entre 1 et 5 bara, de
préférence entre 1 et 2 bara,
k2) passage des condensats C1 détendus dans un désaérateur afin d'éliminer une
part des gaz dissous dans les condensats C1
k3) pompage des condensats C1 a une pression comprise entre 15 et 90 bara, de
préférence entre 25 et 70 bara,
k4) préchauffage des condensats C1 sous pression a une température comprise
entre 150 et 290°C, de préférence entre 200 et 280°C,
k5) vaporisation des condensats C1 sous pression a une température comprise
entre 200 et 300°C, de préférence entre 220 et 290°C de sorte a produire un courant
de vapeur impure,
k6) recyclage de la vapeur impure a I'étape a) pour étre mélangée avec les
hydrocarbures & reformer,
ainsi que des étapes production de vapeur destinée a I'exportation comprenant au
moins les étapes de :
v1) alimentation d'un circuit de vapeur associé au procédé par de leau
déminéralisée seule ou mélangée avec les condensats C1,
v2) préchauffage de I'eau,
v3) vaporisation de I'eau préchauffée contre le gaz de synthése provenant du
reformage dans une chaudiére de récupération de chaleur de sorte a produire un
courant de vapeur,
v4) recyclage d’'une partie de la vapeur a I'étape a) pour étre mélangée avec les
hydrocarbures a reformer,
v5) mise a disposition de la vapeur restante pour I'exportation,
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caractérisé en ce que I'étape de traitement h) produit en outre au moins un courant de

condensats C2, et les condensats C2 sont récupérés et recyclés dans le procédé en

amont de 'étape k5) de vaporisation des condensats C1.

De la sorte, les impuretés résiduelles présentes dans les condensats C2 de la
CPU sont mélangées dans la vapeur avec celles des condensats C1 de procédé, et sont
valorisées en tant que charge de reformage.

Conformément a d’autres caractéristiques avantageuses de l'invention, celle-ci
peut présenter une ou plusieurs des variantes qui sont décrites ci-aprés.

En fonction de leur pression et de leur température, les condensats C2 issus de
la CPU sont ajoutés aux condensats de procédé C1 en amont de la vaporisation des
condensats, en différentes localisations, aprés avoir subi si besoin des étapes de
chauffage et/ou de pompage et/ou de désaération, via les moyens de pompage, de
chauffage ou de désaération des condensats C1 de procédé ou via des moyens dédiés.
En effet, la pression des condensats C2 dépend de la pression du gaz traité par la CPU.
C’est ainsi que, avantageusement :

e les condensats C2 peuvent étre mélangés avec les condensats C1 en amont du
désaérateur ; cette variante est utilisée de préférence lorsque les condensats C2
provenant de l'unit¢ CPU sont a une pression supérieure ou égale & celle des
condensats C1 avant le pompage de ces derniers mais inférieure a la pression
opératoire de I'échangeur de préchauffe ou de vaporisation ; que les condensats C2
sont a une température suffisante pour le bon fonctionnement de 'unité; que le
désaérateur, la pompe de condensats C1 et I’échangeur de préchauffe des
condensats C1 sont en mesure de traiter le débit supplémentaire de condensats C2
et qu’il s’avére nécessaire de désaérer les condensats C2;

e les condensats C2 peuvent étre pompés a la pression des condensats C1 aprés
détente de ces derniers et mélangés avec les condensats C1 en amont du
désaérateur ; cette variante est utilisée de préférence lorsque les condensats C2
provenant de l'unité CPU sont & une pression inférieure a celle des condensats C1
avant le pompage de ces derniers; que les condensats C2 sont a une température
suffisante pour le bon fonctionnement de l'unité ; que le désaérateur, la pompe de
condensats C1 et I'échangeur de préchauffe des condensats C1 sont en mesure de
traiter le débit supplémentaire de condensats C2 et qu’il s’avére nécessaire de
désaérer les condensats C2;
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les condensats C2 peuvent étre préchauffés et mélangés avec les condensats C1 en
amont du désaérateur ; cette variante est utilisée de préférence lorsque les
condensats C2 provenant de l'unité CPU sont a une pression supérieure ou égale a
celle des condensats C1 avant le pompage de ces derniers mais inférieure a la
pression opératoire de I'échangeur de préchauffe ou de vaporisation; que le
désaérateur, la pompe de condensats C1 et I’échangeur de préchauffe des
condensats C1 sont en mesure de traiter le débit supplémentaire de condensats C2 ;
qu’il s’avére nécessaire de désaérer les condensats C2 ; mais que la température
des condensats C2 est trop faible pour assurer le bon fonctionnement de 'unité;

les condensats C2 peuvent étre pompés, préchauffés a la pression des condensats
C1 aprés détente de ces derniers et mélangés avec les condensats C1 en amont du
désaérateur ; cette variante est utilisée de préférence lorsque les condensats C2
provenant de I'unité CPU sont a une pression inférieure a celle des condensats C1
avant le pompage de ces derniers; que le désaérateur la pompe de condensats C1
et 'échangeur de préchauffe des condensats C1 sont en mesure de traiter le débit
supplémentaire de condensats C2; qu’il s’avére nécessaire de désaérer les
condensats C2 ; mais que la température des condensats C2 est trop faible pour
assurer le bon fonctionnement de l'unité;

les condensats C2 peuvent étre mélangés avec les condensats C1 en aval du
désaérateur ; cette variante est utilisée de préférence lorsque les condensats C2
provenant de I'unité CPU sont & une pression supérieure ou égale a celle des
condensats C1 avant le pompage de ces derniers mais inférieure a la pression
opératoire de I'échangeur de préchauffe ou de vaporisation ; que la pompe de
condensats C1 et I'échangeur de préchauffe des condensats C1 sont en mesure de
traiter le débit supplémentaire de condensats C2 et qu'il ne s’avére pas nécessaire
de désaérer les condensats C2;

les condensats C2 peuvent étre pompés et mélangés avec les condensats C1 en
aval du désaérateur ; cette variante est utilisée de préférence lorsque les condensats
C2 provenant de I'unité CPU sont & une pression inférieure a celle des condensats
C1 avant le pompage de ces derniers; que la pompe de condensats C1 et
'échangeur de préchauffe des condensats C1 sont en mesure de traiter le débit
supplémentaire de condensats C2 et qu’il ne s’avére pas nécessaire de désaérer les
condensats C2;
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les condensats C2 peuvent étre mélangés avec les condensats C1 en aval de la
pompe des condensats C1; cette variante est utilisée de préférence lorsque les
condensats C2 provenant de l'unité CPU sont a une pression supérieure ou égale a
celle des condensats C1 aprés le pompage de ces demiers; que I'échangeur de
préchauffe des condensats C1 est en mesure de traiter le débit supplémentaire de
condensats C2 et qu'il ne s’avére pas nécessaire de désaérer les condensats C2;

les condensats C2 peuvent étre pompés et mélangés avec les condensats C1 en
aval de la pompe des condensats C1; cette variante est utilisée de préférence
lorsque les condensats C2 provenant de I'unité CPU sont a une pression inférieure a
celle des condensats C1 apres le pompage de ces demiers; que I'échangeur de
préchauffe des condensats C1 est en mesure de traiter le débit supplémentaire de
condensats C2 et qu'il ne s’avére pas nécessaire de désaérer les condensats C2;

les condensats C2 peuvent étre mélangés avec les condensats C1 en aval de
l'échangeur de préchauffe des condensats C1; cette variante est utilisée de
préférence lorsque les condensats C2 provenant de l'unité CPU sont a une pression
supérieure ou égale a celle des condensats C1 aprés le pompage de ces
demniers; que les condensats C2 sont a une température suffisante pour le bon
fonctionnement de I'unité et qu’il ne s’avére pas nécessaire de désaérer les
condensats C2;

les condensats C2 peuvent étre pompés et mélangés avec les condensats C1 en
aval de I'échangeur de préchauffe des condensats C1 ; cette variante est utilisée de
préférence lorsque les condensats C2 provenant de I'unité CPU sont & une pression
inférieure a celle des condensats C1 aprés le pompage de ces derniers; que les
condensats C2 sont a une température suffisante pour le bon fonctionnement de
'unité et qu’il ne s’avére pas nécessaire de désaérer les condensats C2;

les condensats C2 peuvent étre préchauffés et mélangés avec les condensats C1 en
aval de I'échangeur de préchauffe des condensats C1 ; cette variante est utilisée de
préférence lorsque les condensats C2 provenant de l'unité CPU sont a une pression
supérieure ou égale a celle des condensats C1 aprés le pompage de ces
derniers; que les condensats C2 ne sont pas a une température suffisante pour le
bon fonctionnement de l'unité et qu'il ne s’avére pas nécessaire de désaérer les
condensats C2;

les condensats C2 peuvent étre pompés, préchauffés et mélangés avec les
condensats C1 en aval de I'échangeur de préchauffe des condensats C1 ; cette
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variante est utilisée de préférence lorsque les condensats C2 provenant de l'unité
CPU sont a une pression inférieure a celle des condensats C1 aprés le pompage de
ces derniers; que les condensats C2 ne sont pas a une température suffisante pour
le bon fonctionnement de I'unité et qu’il ne s’aveére pas nécessaire de désaérer les
condensats C2.

Selon une variante avantageuse du procédé, lorsqu’une colonne de lavage a
'eau - fonctionnant a une pression comprise entre 1 et 100 bara - est utilisée pour laver
le courant résiduaire gazeux du PSA, on pourra récupérer en bas de cette colonne le
liquide chargé en impuretés et le recycler avec les condensats C2 de la CPU dans le
circuit de vaporisation des condensats C1. Cette étape de lavage a I'eau du résiduaire
gazeux du PSA est ajoutée en particulier lorsqu’un abattement élevé du méthanol et de
'ammoniac est souhaitable dans la CPU.

Si 'on requiert une haute pureté sur la vapeur d'exportation, I'eau déminéralisée
n'est pas mélangée en totalité avec les condensats C1 et C2, et la vapeur d’exportation
est intégralement produite a partir d’'eau déminéralisée dans un circuit dédié, tandis
gu’'au moins une partie de la vapeur destinée au point de mélange est produite dans un
circuit distinct du circuit de vapeur haute pureté, a partir des condensats C1 et C2.

Si une basse pureté sur la vapeur d’exportation est suffisante, la totalité de 'eau
déminéralisée est mélangée aux condensats C1 et C2, de sorte que la vapeur
d’exportation comme la vapeur destinée au point de mélange soient produites a partir du
mélange des condensats C1, des condensats C2 et de 'eau déminéralisée.

Selon au autre aspect de cette invention, celle-ci concerne une installation de
production d’hydrogene par reformage d’hydrocarbures utilisant de la vapeur, associé a
une capture de dioxyde de carbone et & une production de vapeur, comprenant au
moins :

(i) des moyens de mélange des hydrocarbures a reformer avec de la vapeur pour
produire la charge d’alimentation du reformage,

(i) un reformeur pour le reformage dun gaz de synthése comprenant
essentiellement de I'hydrogéne, du monoxyde de carbone ainsi que de la vapeur en
exces, du dioxyde de carbone, du méthane résiduel, de I'eau et des impuretés & partir
du mélange issu de 'étape a),

(iii) au moins un échangeur de chaleur pour refroidir le gaz de synthése,

(iv) au moins un réacteur de shift pour la conversion a la vapeur du CO contenu

dans le gaz de synthése refroidi issu de I'échangeur (iii),
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(v) au moins un échangeur de chaleur pour le refroidissement du gaz de
synthése enrichi en H, et CO, produit par le réacteur de shift (iv) par échange de chaleur
indirect jusqu'a une température de l'ordre de la température ambiante, au moins
inférieure ou égale a 60°C, de préférence inférieure ou égale a 40°C de sorte a produire
un gaz de synthése saturé et des condensats C1,

(vi) un séparateur pour la séparation des condensats C1 d'avec le gaz de
synthése saturé issu de I'échangeur (v),

(vii) une unité de purification d’hydrogéne par adsorption a pression modulée
pour le traitement du gaz de synthése issu directement ou indirectement de I'étape (vi)
et la production d’'un courant d’hydrogéne d’'une pureté d’au moins 99 % et un courant
résiduaire gazeux contenant au moins 40% de CO,,

(viii) une unité CPU pour le traitement du courant résiduaire gazeux de PSA
produit par 'unité PSA (vii) et la production d’au moins un courant de CO; purifié et au
moins un courant d’'incondensables,

ainsi que des moyens de traitement de tout ou partie des condensats C1 issus
du séparateur (vi) et comprenant au moins

(ix) une vanne de détente des condensats C1 a une pression comprise entre 1 et 5
bara, de préférence entre 1 et 2 bara,
(x) un désaérateur afin d’éliminer une part des gaz dissous dans les condensats C1
(xi) une pompe pour le pompage des condensats C1 a une pression comprise entre
15 et 90 bara, de préférence entre 25 et 70 bara,
(xii) un échangeur de chaleur pour le préchauffage des condensats C1 sous
pression a un température comprise entre 150 et 290°C, de préférence entre 200 et
280°C.
(xiii) un échangeur de chaleur pour la vaporisation des condensats C1 sous pression
a une température comprise entre 200 et 300°C, de préférence entre 220 et 290°C
de sorte a produire un courant de vapeur impure,
(xiv) des moyens de recyclage de la vapeur impure a I'étape a) pour étre mélangée
avec les hydrocarbures a reformer,
ainsi que des moyens de production de vapeur destinée a I'exportation comprenant un
circuit de production de vapeur, ainsi gu’au moins :
(xv) des moyens d’alimentation d’un circuit de vapeur associé au procédé par de
l'eau déminéralisée seule ou mélangée avec les condensats C1,

(xvi) un échangeur de chaleur pour le préchauffage de 'eau,
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(xvii) un échangeur de chaleur pour la vaporisation de I'eau préchauffée contre le
gaz de synthése provenant du reformage dans une chaudiere de récupération de
chaleur de préférence entre 220 et 280°C de sorte a produire un courant de vapeur,
(xviii) des moyens de recyclage d’'une partie de la vapeur a I'étape a) pour étre
mélangée avec les hydrocarbures a reformer,
(xix) des moyens de mise a disposition de vapeur pour I'exportation,
caractérisé en ce que l'unité CPU produisant en outre au moins un courant de
condensats C2, linstallation comprend en outre des moyens de récupération et de
recyclage des condensats C2 pour étre traités conjointement avec les condensats C1.

Avantageusement, linstallation pour la production d’hydrogéne par reformage
d’hydrocarbures utilisant de la vapeur, pour la capture de dioxyde de carbone et pour la
production de vapeur comprend aussi des moyens de mélange des condensats C2 avec
les condensats C1 placés avant le désaérateur des condensats C1, ainsi que si besoin
une pompe pour le pompage des condensats C2 préalablement a leur mélange avec les
condensats C1.

Selon une autre variante, linstallation pour la production d’hydrogéne par
reformage d’hydrocarbures utilisant de la vapeur, pour la capture de dioxyde de carbone
et pour la production de vapeur comprend des moyens de préchauffage des
condensats C2, des moyens de mélange des condensats C2 préchauffés avec les
condensats C1 placés avant le désaérateur des condensats C1, ainsi que si besoin une
pompe pour le pompage des condensats C2 préalablement a leur préchauffage et leur
mélange avec les condensats C1.

D’autres caractéristiques et avantages de I'invention apparaitront a la lecture de
la description qui va suivre. Un mode de réalisation de l'invention y est représenté sur la
figure unique, et décrit ci-apres a titre d’exemple non limitatif.

La figure présente ainsi un schéma d’'un procédé de production d’hydrogéne
selon l'invention avec productions séparées de vapeurs de qualités distinctes dans deux
circuits distincts.

Un flux 1 de gaz naturel (GN) est envoyé vers le point de mélange 2 pour y étre
meélangé avec deux flux de vapeur d’eau 22 et 27 produits dans le procédé. Le mode de
production de ces deux flux de vapeur sera décrit par la suite. Le flux 3 résultant du
mélange constitue la charge alimentant un module 4 de reformage de méthane a la
vapeur (SMR), le gaz produit 5 est un gaz de synthése comprenant essentiellement de

'hydrogéne H, et du CO, mais aussi du CO,, du CH,, de l'eau et des impuretés ; le gaz
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5 est refroidi par échange de chaleur avec de 'eau, d’abord dans la chaudiére 6 de
récupération de chaleur ou I'eau est vaporisée puis via un module de refroidissement 6b
comprenant deux échangeurs de chaleur en paralléle puis alimente le module 7 de
conversion, produisant ainsi un gaz de synthése enrichi en H, et en CO; et appauvri en
CO par rapport au gaz 5 produit par reformage, et contenant en outre des impuretés
supplémentaires générées lors de la conversion -de I'ordre de 65 a 85% de H,, 11 a
22% de CO,, 0.5 a 6% de CO non converti et 3 a 10% de CH..

Le gaz de synthése est alors refroidi en 8 par échange de chaleur contre de I'eau
en particulier contre de I'eau déminéralisée 18 jusqu’a une température inférieure ou
égale a 60°C plus généralement inférieure ou égale a 40°C, permettant la
condensation partielle de I'eau présente dans le gaz de synthése ainsi que de certaines
impuretés condensables. Le gaz de synthése saturé 9 est séparé de la fraction liquide
10 constituée des condensats C1 de procédé impurs (c'est-a-dire chargés en impuretés
entrainées avec 'eau).

Le gaz de synthése 9 est ensuite envoyé en 11 dans l'unité PSA H, laquelle
produit au moins un courant gazeux d’hydrogéne a haute pureté (supérieure a 99%),
ainsi qu’'un gaz résiduaire 12 qui contient quant a lui tout le dioxyde de carbone, |a trés
grande majorité du méthane et du monoxyde de carbone non convertis, une grande
partie de I'azote et de I'hydrogene dont la quantité dépend du rendement du PSA Hs.

Le gaz résiduaire 12 est envoyé en 13 a une unité CPU pour la séparation du
CQs,, I'unité CPU produisant au moins un courant 14 de CO,, un courant gazeux 15 riche
en hydrogéne H; qui est recyclé pour alimenter le PSA H; afin de valoriser I'’hydrogéne
contenu et d’améliorer ainsi le rendement hydrogéne global de l'installation, un courant
16 d’incondensables comprenant du méthane, de I'hydrogéne, du monoxyde de
carbone, du dioxyde de carbone non condenseé, de I'azote et de I'eau, constituant le
résiduaire de CPU qui est recyclé en tant que combustible de reformage vers le module
de reformage 4, ainsi qu'un courant liquide 17 constitué par les condensats C2 de
CPU ; produits dans I'unité CPU, au moins en partie au stade de compression/ séchage
qui précede la premiere étape de condensation du CO,, ces condensats de CPU
(condensats C2) contiennent majoritairement de I'eau ainsi que des impuretés dissoutes
comme du méthanol, de 'ammoniaque, des amines. En application du procédé de
linvention, les condensats C2 sont recyclés pour étre traités avec les condensats C1 de
procédé.
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Plus précisément, le courant 10 des condensats de procédé C1, le courant 17
des condensats C2 de CPU et un courant d’eau supplémentaire 19 prélevé sur 'apport
extérieur d’'eau déminéralisé 18 et chauffé par échange de chaleur avec le gaz de
synthése dans l'échangeur de chaleur 8 sont réunis pour former un courant 20
contenant de I'eau et les impuretés contenues dans les deux courants de condensats
C1 et C2. Le courant résultant 20 est traité dans le désaérateur 21 puis chauffé par
échange de chaleur contre le gaz de synthése dans un des deux échangeurs de chaleur
du module de refroidissement du gaz de synthése 6b et vaporisé contre les fumées F
dans la zone de convection du module de reformage 4 formant ainsi le courant de
vapeur impure 22. Cette vapeur impure contenant les impuretés contenues dans les
condensats C1 et C2 alimente le point de mélange 2.

A c6té de ce circuit de production de vapeur sale, le procédé de la figure met a
disposition de la vapeur surchauffée de haute pureté pour les besoins propres du
procédé et pour la production de vapeur d’exportation H,O(v). Ce second circuit de
production de vapeur, différencié du circuit de vapeur impure fonctionne de la maniére
suivante. La deuxiéme partie 23 d’eau prélevée sur I'apport extérieur d'eau
déminéralisée 18, est chauffée contre le gaz de synthése dans I'échangeur 8, traité dans
le désaérateur 24 puis chauffé par échange de chaleur contre le gaz de synthése dans
le deuxiéme échangeur de chaleur du module 6b, vaporisé dans la chaudiere 6 formant
ainsi le courant de vapeur 25. Ce courant de vapeur de haute pureté traverse la zone
de convection du reformeur ou elle récupére un supplément de chaleur a partir des
fumées F, elle est séparée en deux parties, I'une d’elles constitue la vapeur de haute
pureté surchauffée d’export 26, la seconde forme le flux de vapeur 27 envoyé au point
de mélange 2.
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REVENDICATIONS

1. Procédé de production d’hydrogéne par reformage d’hydrocarbures utilisant de
la vapeur, associé a une capture de dioxyde de carbone et a une production de vapeur,
comprenant au moins les étapes de

a) mélange des hydrocarbures a reformer avec de la vapeur pour produire la
charge d’alimentation du reformage,

b) génération par reformage d’'un gaz de synthése comprenant essentiellement
de I'hydrogéne, du monoxyde de carbone ainsi que de la vapeur en excés, du dioxyde
de carbone, du méthane résiduel, de I'eau et des impuretés a partir du mélange issu de
I'étape a),

c) premier refroidissement du gaz de synthése,

d) génération, par conversion a la vapeur du CO contenu dans le gaz de
synthése refroidi issu de I'étape c) d'un gaz de synthése enrichi en H, et CO,,

e) refroidissement du gaz de synthése enrichi en H, et CO, issu de I'étape d) par
échange de chaleur indirect jusqu’a une température de 'ordre de la température
ambiante, au moins inférieure ou égale a 60°C, de préférence inférieure ou égale a 40°C
de sorte a produire un gaz de synthése saturé et des condensats C1,

f) séparation des condensats C1 d’avec le gaz de synthése saturé issu de e),

g) traitement du gaz de synthése issu directement ou indirectement de I'étape f)
dans une unité de purification d’hydrogéne par adsorption & pression modulée, de sorte
a produire un courant d’hydrogéne dune pureté d’au moins 99 % et un courant
résiduaire gazeux contenant au moins 40% de CO,,

h) traitement du courant résiduaire gazeux de PSA issu de I'étape g) dans une
unité CPU produisant au moins un courant de CO, purifi€ et au moins un courant
d’'incondensables,

ainsi que des étapes de traitement de tout ou partie des condensats C1 issus du
procédé comprenant au moins les étapes de

k1) détente des condensats C1 a une pression comprise entre 1 et 5 bara, de
preférence entre 1 et 2 bara,

k2) passage des condensats C1 dans un désaérateur afin d'éliminer une part des
gaz dissous dans les condensats C1

k3) pompage des condensats C1 a une pression comprise entre 15 et 90 bara,
de préférence entre 25 et 70 bara,
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k4) préchauffage des condensats C1 sous pression a une température comprise
entre 150 et 290°C, de préférence entre 200 et 280°C.

k5) vaporisation des condensats C1 sous pression a une température comprise
entre 200 et 300°C, de préférence entre 220 et 290°C de sorte & produire un courant de
vapeur impure,

k6) recyclage de la vapeur impure a I'étape a) pour étre mélangée avec les
hydrocarbures & reformer,
ainsi que des étapes production de vapeur de haute pureté destinée a I'exportation
comprenant au moins les étapes de :

v1) alimentation d'un circuit de vapeur associé au procédé par de leau
déminéralisée seule ou mélangée avec les condensats C1,

v2) préchauffage de I'eau,

v3) vaporisation de I'eau préchauffée contre le gaz de synthese provenant du
reformage dans une chaudiére de récupération de chaleur de sorte a produire un
courant de vapeur,

v4) recyclage d'une partie de la vapeur a I'étape a) pour étre mélangée avec les
hydrocarbures a reformer,

v5) mise a disposition de vapeur pour I'exportation,
caractérisé en ce que l'étape de traitement h) produit en outre au moins un courant de
condensats C2, et les condensats C2 sont récupérés et recyclés dans le procédé en
amont de 'étape k5) de vaporisation des condensats C1.

2. Procédé selon la revendication 1 dans lequel les condensats C2 —ayant été
pompés préalablement si besoin- sont mélangés avec les condensats C1 avant la
désaération des condensats C1,

3. Procédé selon la revendication 1 dans lequel les condensats C2 —ayant été
pompés préalablement si besoin- sont préchauffés puis mélangés avec les condensats
C1 avant la désaération des condensats C1,

4. Procédé selon la revendication 1 dans lequel les condensats C2 —ayant été
pompés préalablement si besoin- sont mélangés avec les condensats C1 aprés la
désaération mais avant le pompage des condensats C1,

5. Procédé selon la revendication 1 dans lequel les condensats C2 —ayant été
pompés préalablement si besoin- sont mélangés avec les condensats C1 apres la
désaération et le pompage mais avant le préchauffage des condensats C1,
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6. Procedé selon la revendication 1 dans lequel les condensats C2 —ayant éte
pompeés préalablement si besoin- sont mélangés avec les condensats C1 aprés le
préchauffage des condensats C1,

7. Procédé selon la revendication 1 dans lequel les condensats C2 —ayant été
pompés préalablement si besoin- sont préchauffés puis mélangés avec les condensats
C1 apres le préchauffage des condensats C1,

8. Procédeé selon I'une des revendications précédentes dans lequel un lavage a
'eau étant réalisé sur le courant résiduaire gazeux du PSA, le courant liquide chargé en
impuretés produit est recyclé dans le procédé en amont de I'étape k5) de vaporisation
des condensats C1,

9. Procédé selon I'une des revendications 1 a 8 dans lequel seule une partie de
l'eau déminéralisée de I'étape v1) est mélangée avec les condensats C1.

10. Procédé selon I'une des revendications 1 a 8 dans lequel toute l'eau
déminéralisée de I'étape v1) est mélangée avec les condensats C1.

11. Installation de production d’hydrogéne par reformage d’hydrocarbures
utilisant de la vapeur, associé a une capture de dioxyde de carbone et a une production
de vapeur, comprenant au moins :

(i) des moyens de mélange des hydrocarbures a reformer avec de la vapeur pour
produire la charge d'alimentation du reformage,

(i) un reformeur pour le reformage dun gaz de synthése comprenant
essentiellement de I'hydrogéne, du monoxyde de carbone ainsi que de la vapeur en
excés, du dioxyde de carbone, du méthane résiduel, de 'eau et des impuretés & partir
du mélange issu de I'étape a),

(i) au moins un échangeur de chaleur pour refroidir le gaz de synthése,

(iv) au moins un réacteur de shift pour la conversion a la vapeur du CO contenu
dans le gaz de synthése refroidi issu de I'échangeur (iii),

(v) au moins un échangeur de chaleur pour le refroidissement du gaz de
synthése enrichi en H, et CO, produit par le réacteur de shift (iv) par échange de chaleur
indirect jusqu'a une température de l'ordre de la température ambiante, au moins
inférieure ou égale a 60°C, de préférence inférieure ou égale a 40°C de sorte a produire
un gaz de synthése saturé et des condensats C1,

(vi) un séparateur pour la séparation des condensats C1 d’avec le gaz de
synthése saturé issu de I'échangeur (v),
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(vii) une unité de purification d’hydrogene par adsorption a pression modulée
pour le traitement du gaz de synthése issu directement ou indirectement de I'étape (vi)
et la production d’'un courant d’hydrogéne d’'une pureté d’au moins 99 % et un courant
résiduaire gazeux contenant au moins 40% de CO,,
(viii) une unité CPU pour le traitement du courant résiduaire gazeux de PSA
produit par 'unité PSA (vii) et la production d’au moins un courant de CO, purifié et au
moins un courant d’'incondensables,
ainsi que des moyens de traitement de tout ou partie des condensats C1 issus
du séparateur (vi) et comprenant au moins
(ix) une vanne de détente des condensats C1 a une pression comprise entre 1 et 5
bara, de préférence entre 1 et 2 bara,
(x) un désaérateur afin d’éliminer une part des gaz dissous dans les condensats C1
(xi) une pompe pour le pompage des condensats C1 a une pression comprise entre
15 et 90 bara, de préférence entre 25 et 70 bara,
(xii) un échangeur de chaleur pour le préchauffage des condensats C1 sous
pression a une température comprise entre 150 et 290°C, de préférence entre 200 et
280°C.
(xiii) un échangeur de chaleur pour la vaporisation des condensats C1 sous pression
a une température comprise entre 200 et 300°C, de préférence entre 220 et 290°C
de sorte a produire un courant de vapeur impure,
(xiv) des moyens de recyclage de la vapeur impure a I'étape a) pour étre mélangée
avec les hydrocarbures a reformer,

ainsi que des moyens de production de vapeur destinée a I'exportation comprenant un

circuit de production de vapeur, ainsi qu’au moins :
(xv) des moyens d’alimentation d’un circuit de vapeur associé au procédé par de
'eau déminéralisée seule ou mélangée avec les condensats C1,
(xvi) un échangeur de chaleur pour le préchauffage de I'eau,
(xvii) un échangeur de chaleur pour la vaporisation de I'eau préchauffée contre le
gaz de synthése provenant du reformage dans une chaudiére de récupération de
chaleur de sorte a produire un courant de vapeur,
(xviii) des moyens de recyclage d'une partie de la vapeur a I'étape a) pour étre
mélangée avec les hydrocarbures a reformer,

(xix) des moyens de mise a disposition de vapeur pour I'exportation,
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caractérisé en ce que l'unité CPU produisant en outre au moins un courant de
condensats C2, linstallation comprend aussi des moyens de récupération et de
recyclage des condensats C2 pour étre traités conjointement avec les condensats C1.

12. Installation selon la revendication 11 pour la production d’hydrogéne par
reformage d’hydrocarbures utilisant de la vapeur, la capture de dioxyde de carbone et la
production de vapeur comprenant des moyens de mélange des condensats C2 avec les
condensats C1 placés avant le désaérateur des condensats C1, ainsi que si besoin une
pompe pour le pompage des condensats C2 préalablement a leur mélange avec les
condensats C1.

13. Installation selon la revendication 11 pour la production d’hydrogéne par
reformage d’hydrocarbures utilisant de la vapeur, la capture de dioxyde de carbone et la
production de vapeur comprenant des moyens de préchauffage des condensats C2,
des moyens de mélange des condensats C2 préchauffés avec les condensats C1
placés avant le désaérateur des condensats C1, ainsi que si besoin une pompe pour le
pompage des condensats C2 préalablement & leur préchauffage et leur mélange avec
les condensats C1.
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Method for producing hydrogen by reforming hydrocarbons
using steam, combined with carbon dioxide capture and

steam production

The present invention relates to hydrogen production

with CO, capture.

More specifically, it relates to a process for
producing hydrogen by reforming hydrocarbons using
steam, combined with carbon dioxide capture and steam
production, 1in particular steam reforming and also
autothermal reforming, in which the hydrocarbons to be
reformed are mixed with steam so as to produce the
feedstock for the reforming, a synthesis gas 1is
generated, comprising essentially hydrogen, carbon
monoxide, carbon dioxide, and also excess steam,
residual methane, water and impurities; the synthesis
gas produced is cooled, enriched with H; and CO; by
converting CO with steam (shift reaction); the enriched
synthesis gas is cooled by indirect heat exchange with
fluids from the process so as to produce a synthesis
gas saturated with water and process condensates which
are separated from the synthesis gas so as to be used
in the ©process, the saturated synthesis gas being
treated by pressure swing adsorption so as to produce
hydrogen and an offgas containing CO», which is captured

in a COy-purification unit.

The process condensates - i.e. the condensates

resulting from the cooling of the synthesis gas at the

outlet of the shift reactor - can be used in the
process 1itself according to two modes.

e The first mode of use employs a condensate stripper;
the process condensates are treated by steam
stripping in a column called a stripper, the steam
loaded with impurities resulting therefrom being
recycled with supplementary highly pure steam to the

mixing point for the hydrocarbons with the steam,
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while the purified condensates are used to produce

highly pure steam wvia the process waste heat boiler

both in order to provide the supplementary steam for
the mixing point and to provide pure export steam.

¢ The second mode of use of the condensates does not
call for steam stripping of the condensates; the
process condensates are mixed with demineralized
water as make-up, then are vaporized and then
superheated in the waste heat boiler thus generating
impure steam for feeding the mixing point with
process steam;

- according to a first wvariant, in which it is
desired to produce highly pure export steam, said
steam is treated in a circuit - distinct from the
circuit for production of impure steam - where
demineralized water is vaporized, then the wvapor
is heated, as appropriate superheated, by heat
exchange with hot fluids from the process (or
associated with the process). Part of it is sent
as a steam supplement to the mixing point and
part of it is exported;

- according to a second variant, implemented in the
case where the export steam may be impure steam,
the process condensates are mixed with all the
demineralized water, Jointly wvaporized 1in the
waste heat Dboiler, the steam being heated, as
appropriate superheated, Dby heat exchange with
hot fluids from the process (or associated with
the process); a part of the impure steam
generated is sent to the mixing point, the excess

steam is exported.

The term “highly pure steam” as used in the description
and in the «c¢laims means steam containing less than
50 ppmv of oxygen, 50 ppmv of carbon dioxide, 50 ppmv

of methanol, 50 ppmv of amines and 50 ppmv of ammonia.
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The term “process condensates” as used in the
description and in the c¢laims means the condensates
made up of the aqueous phase obtained from the
synthesis gas, during final cooling thereof at the end
of the conversion (shift) step, and recovered Dby

separation.

The invention applies in the context of steam reforming
processes, 1in particular processes for steam methane
reforming (SMR) by means of a reforming catalyst, and
also in the case of processes coupling steam reforming
and partial oxidation of Thydrocarbons (autothermal
reforming, or ATR, ©process). In this case, the
hydrocarbons are mixed with steam, and then they are
partially oxidized in a burner, thus producing the heat
required for the reforming reaction at the same time as
a gas poor 1in hydrogen; this first gas produced is then
steam-reformed so as to provide more hydrogen and
carbon monoxide. In these two cases, the steam
reforming 1s carried out by means of a reforming

catalyst.

The above steam reforming processes are used to produce
synthesis gases from hydrocarbon-based gas feedstocks,
the main reaction being the steam methane reforming
reaction; in the case of feedstocks comprising
hydrocarbons containing at least two carbon atoms, the
reforming 1s preceded by a pre-reforming, which 1is
itself also with steam, the essential function of which
is to convert the hydrocarbons containing at least two
carbon atoms into carbon monoxide, hydrogen and
methane. The obtaining of synthesis gas (also called
syngas) generally represents a first step in a final
production which may be a production of hydrogen, of CO
or of a Hy/CO mixture. Depending on the feedstock to be
reformed, on the desired final production and on the
operating conditions applied to this effect, the

synthesis gases can have different compositions, but
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are always in the form of a mixture containing mainly
hydrogen (H;) and carbon monoxide (CO) and in smaller
proportions carbon dioxide (CO;), but also unreacted
methane (CH;), excess steam and traces of various
compounds, impurities initially present but also
generated during the reforming, and essentially due to

the presence of the catalyst.

For a final production of essentially hydrogen, the
synthesis gas produced is then treated in at least one
reactor where the CO conversion reaction takes place,
termed “shift reactor”, in which the carbon monoxide
produced during the reforming is, under the action of
steam present in the synthesis gas and in the presence
of an appropriate catalyst, essentially converted into

additional hydrogen and carbon dioxide.

An essential aspect of hydrogen production units is
that they exhibit extensive energy integration allowing
the use of the heat available in the hot fluids of the
unit, 1in particular for producing steam, preheating

reagents or preheating air.

Indeed, exiting the reformer at a very high temperature
between 800 and 950°C, the synthesis gas must be cooled
in order to be subsequently converted. It thus
undergoes a first cooling to a temperature below 400°C,
before Dbeing able to enter a shift reactor; the
synthesis gas at the shift reactor outlet (or of the
final shift reactor) again undergoes cooling to a
temperature of between 20 and 60°C, suitable for the
downstream treatment Dby adsorption and the steam
present 1is partially condensed. The saturated synthesis
gas 1is separated from the ligquid phase resulting from
the condensation which constitutes the “process

condensates”.
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These ©process condensates which contain essentially
water are recovered and reused to produce steam by
means of the heat originating from the process. All or
part of the steam thus produced, termed process steam,
is mixed with the feedstock intended for producing the
synthesis gas 1in the reformer. However, the process
condensates also contain impurities dissolved in the
water; some of these dissolved impurities were present
in the streams feeding the reformer, others were
produced during the reforming; they originate, however,
predominantly from reactions in the shift reactor, and
can be attributed to the presence of the catalyst.
Among the impurities present in the process
condensates, are thus carbon dioxide, methanol, agqueous

ammonia and amines.

As indicated above, depending on the level of
impurities in the ©process condensates and on the
quality specifications that the steam intended for
exportation must adhere to, several modes of use of

these impure process condensates are possible.

The invention relates more particularly to the
processes according to which the process condensates
are not purified before vaporization. Thus, they are
only deaerated, pumped, preheated, vaporized and then

sent at least partially to the mixing point.

A second aspect - itself also essential - relating to
the hydrogen production facilities concerns the capture
of the CO; produced by these facilities. Indeed, while,
during the previous decades, the carbon dioxide was
simply separated from the hydrogen and generally sent
into the atmosphere, the demonstration of global
warming and of the role that it plays therein has led
to ensuring that the CO; Jjointly produced with the

hydrogen is captured.

Page 100 of 418



10

15

20

25

30

35

WO 2014/091098 PCT/FR2013/052613

- 6 -

An industrial-scale hydrogen production facility
represents an important source of CO; emissions, and
improving both the design and the operation therecf for
the purpose of reducing CO; emissions of human origin in
the atmosphere has thus become essential for hydrogen
producers. Consequently, ©processes and technologies
have been developed for capturing carbon dioxide in
order both to reduce CO; emissions and to improve
hydrogen production facilities, in terms of cost and of

performance.

The carbon dioxide emissions of hydrogen production
facilities <can be reduced wusing several different
separation techniques in order to extract the CO;
contained in the flue gases, the syngas or the residual
gases resulting from the process. The CO; thus captured
can subsequently be compressed, transported and
sequestered in underground storage reservoirs, used for
enhanced o0il recovery or for industrial or consumption

purposes.

The techniques developed for carbon dioxide capture use
essentially cryogenic, membrane, or physical and/or
chemical adsorption or absorption processes; the choice
of the technology depends in particular on the
composition of the gas subjected to the capture, but
also on the costs of the electricity and the steam, on
the investments costs and on the (carbon) taxes

applied.

Hydrogen is widely used industrially and in particular
by the o0il and refining industry for wvarious processes.
During steam reforming, the hydrocarbon feedstock is a
gaseous feedstock, generally natural gas or a mixture
of light hydrocarbons, the main constituent of which is
methane. In the remainder of the description, in the
interests of simplicity, the example of natural gas

(GN) will be mentioned. The feedstock generally
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undergoes a pretreatment intended to remove the

sulphides present so as to not poison the catalysts

that will be used during the reforming. The strongly
endothermic reforming reaction takes place at high

temperature and at high pressure (800 to 950°C and 13.5

to 55 bar(a)). The heat required for the methane

reforming reaction is supplied:

e in the case of reforming of steam methane reforming
(SMR) type, by the combustion of combustible gas -
feed natural gas and residual gas from the process
(generally derived from a PSA  residual gas)
essentially - with air in the combustion zone thus
producing flue gases at very high temperature;

e in the <case of autothermal reforming (ATR) Dby
partial oxidation of the feedstock - in this case,
the PSA residual gas 1s conventionally burnt to

produce steam in a dedicated boiler.

The syngas resulting from the reforming is itself also
very hot, and a part of the available heat is used to

heat waste heat boiler water in order to produce steam.

The syngas cooled a first time can be sent to a reactor
so as to produce additional Thydrogen from the
conversion, in the presence of water, of the CO to CO;.
This reactor is termed a “shift reactor” (also known as
WGS reactor, WGS being the abbreviation for water gas
shift). Following this step of the process, the CO;
content of the syngas downstream of the WGS reactor

increases, together with its H, content.

The syngas enriched with H; and CO, (and depleted of CO)
is usually treated by pressure swing adsorption in an H;
PSA unit so as to produce a gaseous stream of

substantially pure hydrogen.

At the same time as almost pure hydrogen, the H, PSA

unit produces a PSA offgas which contains the CO»
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contained in the synthesis gas feeding the PSA unit,
and also the methane which did not react during the
reforming, CO which did not react during the conversion
step and a part of the hydrogen feeding the PSA unit.
Because of the presence of gases with high calorific
values (methane, carbon monoxide and hydrogen), the PSA
offgas is usually sent as fuel to the burners of the
SMR or of the dedicated boiler in the case of an ATR.

The PSA offgas is the gaseous stream richest in CO; of
the process described above (typically 40-55% in the
absence of capture upstream); the offgas is available
at a pressure below 2 bar(a). By wvirtue of this
relatively high CO; content, the cryogenic CO, capture
solution may be applied to the PSA offgas.

Cryogenic CO; capture (CPU) calls for the partial
condensation and/or the distillation of the CO;
contained in the CO;,-rich gaseous stream in a cryogenic
purification unit (CPU). It should be noted that, since
the partial condensation is carried out under pressure,
the literature also makes reference to the
purification/compression duality as a replacement for
the purification/cryogenics duality for the same
abbreviation CPU, and the same operation. The gas,
after drying and compression to a pressure between 20
and 100 bar(a), 1is cooled to a temperature close to
that of the triple point of CO; (approximately -56°C).
Under these temperature and pressure conditions, it
will partially condense, the 1liquid ©phase being
particularly enriched with CO; and the gas phase with
non-condensable gases. The liquid obtained can then be
distilled so as to achieve CO; purities greater than
99%.

A process of CO, capture by CPU - applied to the PSA
offgas - operates according to the following scheme:

the gaseous stream of offgas is compressed and dried
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such that its pressure 1is between approximately 20 and
100 bar(a), then it undergoes one or more successive
condensation/separation steps in the CPU unit so as to
produce a liguid stream enriched with CO; and a gas
stream (capture offgas) enriched with hydrogen and with
other constituents lighter than CO; and therefore non-
condensable under the operating conditions, in
particular CHy, H; and CO. The condensation/separation

steps can be supplemented by membrane separation steps.

During the compression step preceding the drying step,
the water contained in the offgas will partially
condense with a part of the water-soluble impurities
contained in the gas. The pressure during the drying
step is between 1 and 50 bar(a), the pressure of the
condensates formed is consequently between
approximately 1 and 50 bar(a). Formed in the CPU unit,
they are denoted “CPU condensates” in the description
and in the c¢laims. The CPU condensates are separated
prior to the separation/condensation of the CO; and are
discharged as waste water to a treatment plant which
may be a waste water treatment plant of the industrial
site where the CPU is installed, but will more commonly
be a dedicated treatment plant; in the absence of waste
water treatment plant available for treating these
additional condensates, or if the plant already present
is not capable of treating the CPU condensates owing to
their composition. In particular, the presence of
methanol 1in the CPU condensates 1s very bothersome,
since it is a powerful bactericide which limits or even
makes 1impossible a treatment by bacterial degradation
commonly used for waste water treatment. A facility for
treatment of condensates of this type 1is relatively
expensive since it is difficult to implement, more
particularly owing to the presence of methanol in the

condensates.
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It 1is therefore desirable to wuse a technique for
treating these condensates which is more economical and
especially less sensitive to methanol content. The
solution according to the invention <consists in
integrating the treatment of the condensates coming
from the CPU into the hydrogen production process; more
specifically, it will involve, according to the
invention, combining the treatment of the CPU
condensates with that of the process condensates
resulting from the cooling of the synthesis gas as

described above.

This solution, integrated into the process, also has
advantageous adaptations and variants according to the
situations; it is thus that:

e the total number of pieces of condensate treatment
equipment is not increased - no eqgquipment for
treatment of the CPU condensates before discharge -
the investments costs are therefore reduced, as 1is
the ground occupancy of the facility;

e since the condensates of the CPU are recycled to the
reforming zone, the make-up o0f demineralized water
required by the hydrogen  production unit is
decreased accordingly;

e the compounds present in the condensates and which
can be incorporated into the feedstock are sent with
the steam to the reforming. They are then eliminated

and participate in the hydrogen production.

For this, the main subject of the invention is a
process for producing hydrogen by reforming
hydrocarbons using steam, combined with carbon dioxide
capture and steam production, comprising at least the
steps of
a) mixing the hydrocarbons to be reformed with
steam so as to produce the feedstock for the

reforming,
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b) generating, by reforming, a synthesis gas
comprising essentially hydrogen, carbon monoxide
and also excess steam, carbon dioxide, residual
methane, water and impurities from the mixture
resulting from step a),
c) first cooling of the synthesis gas,
d) generating a synthesis gas enriched with H; and
CO; by steam conversion of the CO contained in the
cooled synthesis gas resulting from step c¢),
e) cooling the synthesis gas enriched with H; and
CO, resulting from step d) Dby indirect heat
exchange to a temperature of about ambient
temperature, at least below 60°C and preferably
below or equal to 40°C, so as to produce a
saturated synthesis gas and condensates C1,
f) separating the condensates Cl from the
saturated synthesis gas resulting from e),
g) treating the synthesis gas resulting directly
or indirectly from step f) in a unit for hydrogen
purification by pressure swing adsorption, so as
to produce a stream of hydrogen having a purity of
at least 99% and a stream of offgas containing at
least 40% of COg,
h) treating the stream of PSA offgas resulting
from step g) in a CPU unit producing at least one
stream of purified CO; and at least one stream of
non-condensables,
and also steps of treating all or part of the
condensates Cl resulting from the process, alone or as
a mixture with make-up demineralized water, comprising
at least the steps of:
kl) reducing the pressure of the condensates Cl to
a pressure of between 1 or 5 bar(a), preferably
between 1 and 2 bar(a),
k2)passing the reduced-pressure condensates Cl
through a deaerator in order to eliminate a part

of the gases dissolved in the condensates C1,
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k3)pumping the condensates Cl at a pressure of
between 15 and 90 bar(a), preferably between 25
and 70 bar(a),
k4) preheating the condensates Cl under pressure at
a temperature of between 150 and 290°C, preferably
between 200 and 280°C,
k5) vaporizing the condensates Cl under pressure at
a temperature of between 200 and 300°C, preferably
between 220 and 290°C, so as to produce a stream
of impure steam,
k6) recycling the impure steam to step a) so as to
be mixed with the hydrocarbons to be reformed,
and also steps of producing steam intended for export,
comprising at least the steps of:
vl) feeding a steam circuit associated with the
process with demineralized water alone or mixed
with the condensates C1,
v2)preheating the water,
v3)vaporizing the preheated water against the
synthesis gas originating from the reforming in a
waste heat boiler so as to produce a stream of
steam,
v4d) recycling a part of the steam to step a) so as
to be mixed with the hydrocarbons to be reformed,
v5)making the remaining steam available for
export,
characterized in that the treatment step h) also
produces at least one stream of condensates C2, and the
condensates C2 are recovered and recycled into the
process upstream of step kb)) of wvaporizing the

condensates Cl.

In this way, the residual impurities present in the
condensates C2 of the CPU are mixed in the steam with
those of the process condensates Cl, and are recovered

as reforming feedstock.
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In accordance with other advantageous characteristics
of the invention, the latter may exhibit one or more of

the variants which are described hereinafter.

According to their pressure and their temperature, the
condensates C2 from the CPU are added to the process
condensates Cl wupstream of the vaporizing of the
condensates, in various locations, after having
undergone, if reqguired, heating and/or pumping and/or
deaeration steps, via the means for pumping, heating or
deaerating the process condensates Cl or via dedicated
means. Indeed, the pressure of the condensates C2
depends on the pressure of the gas treated by the CPU.

Thus, advantageously:

e the condensates C2 can be mixed with the condensates
Cl wupstream of the deaerator; this wvariant is
preferably used when the condensates C2 originating
from the CPU unit are at a pressure above or equal
to that of the condensates Cl before the pumping of
said condensates, but below the operating pressure
of the exchanger for preheating or vaporizing; the
condensates C2 are at a temperature sufficient for
correct operation of the unit; the deaerator, the
pump for the condensates Cl and the exchanger for
preheating the condensates Cl are able to treat the
additional flow of condensates C2 and it proves
necessary to deaerate the condensates C2;

e the condensates C2 can be pumped at the pressure of
the condensates Cl after reduction of the pressure
of said condensates and mixed with the condensates
Cl wupstream of the deaerator; this wvariant is
preferably used when the condensates C2 originating
from the CPU unit are at a pressure below that of
the condensates Cl before pumping of said
condensates; the condensates C2 are at a temperature
sufficient for correct operating of the unit; the
deaerator, the pump for the condensates Cl and the

exchanger for preheating the condensates Cl are able
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to treat the additional flow of condensates C2 and
it proves necessary to deaerate the condensates C2;
the condensates C2 can be preheated and mixed with
the condensates Cl upstream of the deaerator; this
variant 1is preferably used when the condensates C2
originating from the CPU unit are at a pressure
above or equal to that of the condensates Cl before
the pumping of said condensates, but below the
operating pressure of the exchanger for preheating
or vaporizing; the deaerator, the pump for the
condensates Cl and the exchanger for preheating the
condensates Cl are able to treat the additional flow
of condensates C2; it proves necessary to deaerate
the condensates C2; but the temperature of the
condensates C2 1s too low to ensure correct
operation of the unit;

the condensates C2 can be pumped, preheated at the
pressure of the condensates Cl after reduction of
the pressure of said condensates and mixed with the
condensates Cl1 upstream of the deaerator; this
variant 1is preferably used when the condensates C2
originating from the CPU unit are at a pressure
below that of the condensates Cl before the pumping
of said condensates; the deaerator, the pump for the
condensates Cl and the exchanger for preheating the
condensates Cl are able to treat the additional flow
of condensates C2; it proves necessary to deaerate
the condensates C2; but the temperature of the
condensates C2 1s too low to ensure correct
functioning of the unit;

the condensates C2 can be mixed with the condensates
Cl downstream of the deaerator; this wvariant 1is
preferably used when the condensates C2 originating
from the CPU unit are at a pressure above or equal
to that of the condensates Cl before the pumping of
said condensates, but below the operating pressure
of the exchanger for preheating or vaporizing; the

pump for the condensates Cl and the exchanger for
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preheating the condensates Cl are able to treat the
additional flow of condensates C2 and it does not
prove necessary to deaerate the condensates C2;

the condensates C2 can be pumped and mixed with the
condensates Cl downstream of the deaerator; this
variant 1is preferably used when the condensates C2
originating from the CPU unit are at a pressure
below that of the condensates Cl before the pumping
of said condensates; the pump for the condensates Cl
and the exchanger for preheating the condensates C1
are able to treat the additional flow of condensates
C2 and it does not prove necessary to deaerate the
condensates C2;

the condensates C2 can be mixed with the condensates
Cl downstream of the pump for the condensates Cl;
this variant is preferably used when the condensates
C2 originating from the CPU unit are at a pressure
above or equal to that of the condensates Cl after
the pumping of said condensates; the exchanger for
preheating the condensates Cl 1is able to treat the
additional flow of condensates C2 and it does not
prove necessary to deaerate the condensates C2;

the condensates C2 can be pumped and mixed with the
condensates Cl downstream of the pump for the
condensates Cl; this variant is preferably used when
the condensates C2 originating from the CPU unit are
at a pressure below that of the condensates Cl after
the pumping of said condensates; the exchanger for
preheating the condensates Cl 1is able to treat the
additional flow of condensates C2 and it does not
prove necessary to deaerate the condensates C2;

the condensates C2 can be mixed with the condensates
Cl downstream of the exchanger for preheating the
condensates Cl; this variant is preferably used when
the condensates C2 originating from the CPU unit are
at a pressure above or equal to that of the
condensates Cl after the pumping of said

condensates; the condensates C2 are at a temperature
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sufficient for correct operation of the unit and it
does not prove necessary to deaerate the condensates
C2;

e the condensates C2 can be pumped and mixed with the
condensates Cl1 downstream of the exchanger for
preheating the condensates Cl; this wvariant is
preferably used when the condensates C2 originating
from the CPU unit are at a pressure below that of
the condensates Cl after the pumping of said
condensates; the condensates C2 are at a temperature
sufficient for correct functioning of the unit and
it does not ©prove necessary to deaerate the
condensates C2;

e the condensates C2 can be preheated and mixed with
the condensates Cl downstream of the exchanger for
preheating the condensates Cl; this wvariant is
preferably used when the condensates C2 originating
from the CPU unit are at a pressure above or equal
to that of the condensates Cl after the pumping of
said condensates; the condensates C2 are not at a
temperature sufficient for correct operation of the
unit and it does not prove necessary to deaerate the
condensates C2;

e the condensates C2 can be pumped, preheated and
mixed with the condensates Cl downstream of the
exchanger for preheating the condensates Cl; this
variant 1is preferably used when the condensates C2
originating from the CPU unit are at a pressure
below that of the condensates Cl after the pumping
of said condensates; the condensates C2 are not at a
temperature sufficient for correct operation of the
unit and it does not prove necessary to deaerate the

condensates C2.

According to one advantageous variant of the process,
when a column for washing with water - operating at a
pressure of between 1 and 100 bar(a) - 1is used to wash

the PSA offgas stream, it will be possible to recover
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the impurity-loaded liquid at the bottom of this column
and to recycle it, with the condensates C2 of the CPU,
into the circuit for wvaporizing the condensates Cl1.
This step of washing the PSA offgas with water is added
in particular when a large reduction in methanol and in

ammonia 1s desirable in the CPU.

If a high purity regarding the export steam 1is
required, the demineralized water is not mixed entirely
with the condensates Cl and C2, and the export steam is
entirely produced from demineralized water in a
dedicated circuit, while at least one part of the steam
intended for the mixing point is produced in a circuit
distinct from the highly pure steam circuit, from the

condensates Cl and C2.

If a low purity regarding the export steam 1is
sufficient, all of the demineralized water 1is mixed
with the condensates Cl1 and C2, such that the export
steam, like the steam intended for the mixing point, is
produced from the mixture of the condensates Cl, the

condensates C2 and the demineralized water.

According to another aspect of this invention, the
latter relates to a facility for producing hydrogen Dby
reforming hydrocarbons using steam, combined with
carbon dioxide capture and steam production, comprising
at least:

(i) means for mixing the hydrocarbons to be
reformed with steam so as to produce the feedstock for
the reforming,

(ii) a reformer for the reforming of a synthesis
gas comprising essentially hydrogen, carbon monoxide
and also excess steam, carbon dioxide, residual
methane, water and impurities from the mixture
resulting from step a),

(iii) at least one heat exchanger for cooling the

synthesis gas,
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(iv) at least one shift reactor for steam
conversion of the CO contained in the cooled synthesis
gas resulting from the exchanger (iii),

(v) at least one heat exchanger for cooling the
synthesis gas enriched with H, and CO; produced by the
shift reactor (iv) by indirect heat exchange to a
temperature of about ambient temperature, at least
below or equal to 60°C, preferably below or equal to
40°C, so as to produce a saturated synthesis gas and
condensates C1,

(vi) a separator for separating the condensates Cl
from the saturated synthesis gas resulting from the
exchanger (v),

(vii) a unit for hydrogen purification by pressure
swing adsorption for treating the synthesis gas
resulting directly or indirectly from step (vi) and
producing a stream of hydrogen having a purity of at
least 99% and a stream of offgas containing at least
40% of COg,

(viii) a CPU wunit for treating the PSA offgas
stream produced by the PSA unit (vii) and producing at
least one stream of purified CO; and at least one stream
of non-condensables,
and also means for treating all or part of the
condensates Cl from the separator (vi) and comprising
at least

(ix) a wvalve for reducing the pressure of the
condensates Cl to a pressure of between 1 and 5 bar(a),
preferably between 1 and 2 bar(a),

(x) a deaerator in order to eliminate a part of
the gases dissolved in the condensates C1,

(xi) a pump for pumping the condensates Cl at a
pressure of between 15 and 90 bar(a), ©preferably
between 25 and 70 bar(a),

(xii) a heat exchanger for preheating the
condensates Cl under pressure at a temperature of
between 150 and 290°C, preferably between 200 and
280°¢C,
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(xiii) a heat exchanger for wvaporizing the
condensates Cl under pressure at a temperature of
between 200 and 300°C, preferably between 220 and
290°C, so as to produce a stream of impure steam,

(xiv) means for recycling the impure steam to step
a) so as to be mixed with the hydrocarbons to be
reformed,
and also means for producing steam intended for export,
comprising a steam production circuit, and also at
least:

(xv) means for feeding a circuit of steam
associated with the process with demineralized water
alone or mixed with the condensates C1,

(xvi) a heat exchanger for preheating the water,

(xvii) a heat exchanger for wvaporizing the
preheated water against the synthesis gas originating
from the reforming in a waste heat boiler, preferably
between 220 and 280°C, so as to produce a stream of
Steam,

(xviii) means for recycling a part of the steam to
step a) so as to be mixed with the hydrocarbons to be
reformed,

(xix) means for making steam available for export,
characterized in that, since the CPU unit also produces
at least one stream of condensates C2, the facility
also comprises means for recovering and recycling the
condensates C2 so as to be treated together with

condensates Cl.

Advantageously, the facility for producing hydrogen by
reforming hydrocarbons using steam, for capturing
carbon dioxide and for producing steam, also comprises
means for mixing the condensates C2 with the
condensates Cl placed before +the deaerator of the
condensates Cl, and also, 1if required, a pump for
pumping the condensates C2 prior to the mixing thereof

with the condensates Cl.
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According to another wvariant, the facility for
producing hydrogen by reforming hydrocarbons using
steam, for capturing carbon dioxide and for producing
steam, comprises means for preheating the condensates
C2, means for mixing the preheated condensates C2 with
the condensates Cl placed before the deaerator of the
condensates Cl, and also, 1if required, a pump for
pumping the condensates C2 prior to the preheating

thereof and the mixing thereof with the condensates Cl.

Other characteristics and advantages of the invention
will emerge on reading the description which follows.
One embodiment of the invention is represented therein
in the single figure, and described hereinafter by way

of nonlimiting example.

The figure thus presents a scheme for a process for
producing hydrogen according to the invention with
separate productions of steams of distinct qualities in

two distinct circuits.

A stream 1 of natural gas (GN) is sent to the mixing
point 2 so as to be mixed there with two streams of
steam 22 and 27 produced in the process. The mode of
production of these two streams of steam will be
described subsequently. The stream 3 resulting from the
mixing constitutes the feedstock feeding a steam
methane reforming (SMR) module 4, the gas produced 5 is
a synthesis gas comprising essentially hydrogen H; and
CO, but also CO;, CH4, water and impurities; the gas 5
is cooled by heat exchange with water, first in the
waste heat boiler 6 where the water 1is wvaporized and
then wvia a cooling module 6b comprising two heat
exchangers in parallel, then feeds the conversion
module 7, thus producing a synthesis gas enriched with
H, and CO; and depleted of CO compared with the gas 5
produced by reforming, and also containing additional

impurities generated during the conversion - of about
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©65% to 85% of H,, 11% to 22% of CO,, 0.5% to 6% of
unconverted CO and 3% to 10% of CH,.

The synthesis gas is then coocled in 8 by heat exchange
against water, in particular against demineralized
water 18, to a temperature below or equal to 60°C, more
generally below or equal to 40°C, allowing partial
condensation of the water present in the synthesis gas
and also of <certain condensable impurities. The
saturated synthesis gas 9 is separated from the liquid
fraction 10 consisting of the impure process
condensates Cl (i.e. loaded with impurities entrained
with the water).

The synthesis gas 9 is then sent at 11 to the H; PSA
unit which produces at least one gaseous stream of
highly pure (greater than 99%) hydrogen, and also a
residual gas 12 which for its part contains all the
carbon dioxide, the wvast majority of the unconverted
methane and of the unconverted carbon monoxide, and a
large part of the nitrogen and hydrogen, the quality of
which depends on the yield from the H, PSA.

The residual gas 12 is sent at 13 to a CPU unit for
separation of the CO;, the CPU unit producing at least
one stream 14 of CO;, a gaseous stream 15 rich in
hydrogen H; which is recycled so as to feed the H; PSA
in order to recover the hydrogen contained and to thus
improve the overall hydrogen vyield of the facility, a
stream 16 of non-condensables comprising methane,
hydrogen, carbon monoxide, non-condensed carbon
dioxide, nitrogen and water, constituting the CPU
offgas which 1is recycled as reforming fuel to the
reforming module 4, and a liquid stream 17 made up of
the CPU condensates C2; produced in the CPU unit, at
least partly at the compression/drying stage which
precedes the first CO; condensation step, these CPU

condensates (condensates C2) contain predominantly
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water and also dissolved impurities, for instance
methanol, aqueous ammonia and amines. By application of
the process of the invention, the condensates C2 are
recycled so as to be treated with the ©process

condensates Cl.

More specifically, the stream 10 of the ©process
condensates Cl, the stream 17 of the CPU condensates C2
and an additional stream of water 19 taken from the
external supply of demineralized water 18 and heated by
heat exchange with the synthesis gas in the heat
exchanger 8 are combined so as to form a stream 20
containing water and the impurities contained in the
two streams of condensates Cl and C2. The resulting
stream 20 is treated in the deaerator 21 then heated by
heat exchange against the synthesis gas in one of the
two heat exchangers of the synthesis gas cooling module
6b and vaporized against the flue gases F in the
convection zone of the reforming module 4, thus forming
the stream of impure steam 22. This impure steam
containing the impurities contained in the condensates

Cl and C2 feeds the mixing point 2.

Alongside this circuit for producing dirty steam, the
process of the figure makes available highly pure
superheated steam for the specific needs of the process
and for the production of export steam H;O(v). This
second steam production circuit, distinguished from the
impure steam circuit, operates in the following way.
The second part 23 of water taken from the external
supply of demineralized water 18 is heated against the
synthesis gas in the exchanger 8, treated in the
deaerator 24, then heated by heat exchange against the
synthesis gas in the second heat exchanger of the
module 6b, and vaporized in the boiler 6, thus forming
the stream of steam 25. This stream of highly pure
steam passes through the convection zone of the

reformer where 1t recovers additional heat from the
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flue gases F; it is separated into two parts, one of

them constitutes the superheated highly pure export

steam 26, the second forms the stream of steam 27 sent

to the mixing point 2.
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CLAIMS

1. A process for producing hydrogen Dby reforming
hydrocarbons using steam, combined with carbon dioxide
capture and steam production, comprising at least the
steps of

a) mixing the hydrocarbons to be reformed with
steam so as to produce the feedstock for the reforming,

b) generating, by reforming, a synthesis gas
comprising essentially hydrogen, carbon monoxide and
also excess steam, carbon dioxide, residual methane,
water and impurities from the mixture resulting from
step a),

c) first cooling of the synthesis gas,

d) generating a synthesis gas enriched with H; and
CO;, by steam conversion of the CO contained in the
cooled synthesis gas resulting from step c¢),

e) cooling the synthesis gas enriched with H; and
CO; resulting from step d) by indirect heat exchange to
a temperature of about ambient temperature, at least
below or equal to 60°C and preferably below or equal to
40°C, so as to produce a saturated synthesis gas and
condensates C1,

f) separating the condensates Cl from the
saturated synthesis gas resulting from e),

g) treating the synthesis gas resulting directly
or indirectly from step f) 1in a wunit for hydrogen
purification by pressure swing adsorption, so as to
produce a stream of hydrogen having a purity of at
least 99% and a stream of offgas containing at least
40% of COg,

h) treating the stream of PSA offgas resulting
from step g) in a CPU unit producing at least one
stream of purified CO; and at least one stream of non-
condensables,
and also steps of treating all or part of the
condensates Cl resulting from the process, comprising

at least the steps of
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kl) reducing the pressure of the condensates C1
to a pressure of between 1 or 5 bar(a), preferably
between 1 and 2 bar(a),

k2) passing the condensates Cl through a
deaerator in order to eliminate a part of the gases
dissolved in the condensates C1,

k3) pumping the condensates Cl at a pressure of
between 15 and 90 bar(a), preferably between 25 and
70 bar(a),

k4) preheating the condensates Cl under pressure
at a temperature of Dbetween 150 and 290°C, preferably
between 200 and 280°C,

k5) wvaporizing the condensates Cl under pressure
at a temperature of Dbetween 200 and 300°C, preferably
between 220 and 290°C, so as to produce a stream of
impure steam,

k6) recycling the impure steam to step a) so as
to be mixed with the hydrocarbons to be reformed,
and also steps of producing highly pure steam intended
for export, comprising at least the steps of:

vl) feeding a steam circuit associated with the
process with demineralized water alone or mixed with
the condensates C1,

v2) preheating the water,

v3) wvaporizing the preheated water against the
synthesis gas originating from the reforming in a waste
heat boiler so as to produce a stream of steam,

v4d) recycling a part of the steam to step a) so
as to be mixed with the hydrocarbons to be reformed,

v5) making steam available for export,
characterized in that the treatment step h) also
produces at least one stream of condensates C2, and the
condensates C2 are recovered and recycled into the
process upstream of step kb)) of wvaporizing the

condensates Cl.

2. The process as claimed in c¢laim 1, wherein the

condensates C2 - having been previously pumped if
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required - are mixed with the condensates Cl before the

deaeration of the condensates Cl.

3. The process as claimed in c¢laim 1, wherein the
condensates C2 - having been previously pumped if
required - are preheated and then mixed with the

condensates Cl before the deaeration of the condensates
Cl.

4, The process as claimed in c¢laim 1, wherein the
condensates C2 - having been previously pumped if
required - are mixed with the condensates Cl after the

deaeration but before the pumping of the condensates
Cl.

5. The process as claimed in c¢laim 1, wherein the
condensates C2 - having been previously pumped if
required - are mixed with the condensates Cl after the

deaeration and the pumping but before the preheating of

the condensates Cl.

6. The process as claimed in c¢laim 1, wherein the
condensates C2 - having been previously pumped if
required - are mixed with the condensates Cl after the

preheating of the condensates Cl.

7. The process as claimed in c¢laim 1, wherein the
condensates C2 - having been previously pumped if
required - are preheated and then mixed with the

condensates Cl after the preheating of the condensates
Cl.

8. The process as claimed in one of the preceding
claims, wherein, since washing with water is carried
out on the PSA offgas stream, the impurity-loaded
liquid stream produced is recycled into the process

upstream of step kb) of vaporizing the condensates Cl.
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9. The process as claimed in one of claims 1 to 8§,
wherein only a part of the demineralized water of step

vl) is mixed with the condensates C1.

10. The process as claimed in one of claims 1 to 8§,
wherein all the demineralized water of step wvl) is

mixed with the condensates Cl1.

11. A facility for producing hydrogen by reforming
hydrocarbons using steam, combined with carbon dioxide
capture and steam production, comprising at least:

(i) means for mixing the hydrocarbons to be
reformed with steam so as to produce the feedstock for
the reforming,

(ii) a reformer for the production of a synthesis
gas comprising essentially hydrogen, carbon monoxide
and also excess steam, carbon dioxide, residual
methane, water and impurities from the mixture
resulting from step a),

(iii) at least one heat exchanger for cooling the
synthesis gas,

(iv) at least one shift reactor for steam
conversion of the CO contained in the cooled synthesis
gas resulting from the exchanger (iii),

(v) at least one heat exchanger for cooling the
synthesis gas enriched with H, and CO; produced by the
shift reactor (iv) by indirect heat exchange to a
temperature of about ambient temperature, at least
below or equal to 60°C, preferably below or equal to
40°C, so as to produce a saturated synthesis gas and
condensates C1,

(vi) a separator for separating the condensates Cl
from the saturated synthesis gas resulting from the
exchanger (v),

(vii) a unit for hydrogen purification by pressure
swing adsorption for treating the synthesis gas
resulting directly or indirectly from step (vi) and

producing a stream of hydrogen having a purity of at
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least 99% and a stream of offgas containing at least
40% of COg,

(viii) a CPU wunit for treating the PSA offgas
stream produced by the PSA unit (vii) and producing at
least one stream of purified CO; and at least one stream
of non-condensables,
and also means for treating all or part of the
condensates Cl from the separator (vi) and comprising
at least

(ix) a wvalve for reducing the pressure of the
condensates Cl to a pressure of between 1 and 5 bar(a),
preferably between 1 and 2 bar(a),

(x) a deaerator in order to eliminate a part of
the gases dissolved in the condensates C1,

(xi) a pump for pumping the condensates Cl at a
pressure of between 15 and 90 bar(a), ©preferably
between 25 and 70 bar(a),

(xii) a heat exchanger for preheating the
condensates Cl under pressure at a temperature of
between 150 and 290°C, preferably between 200 and
280°¢C,

(xiii) a heat exchanger for wvaporizing the
condensates Cl under pressure at a temperature of
between 200 and 300°C, preferably between 220 and
290°C, so as to produce a stream of impure steam,

(xiv) means for recycling the impure steam to step
a) so as to be mixed with the hydrocarbons to be
reformed,
and also means for producing steam intended for export,
comprising a steam production circuit, and also at
least:

(xv) means for feeding a circuit of steam
associated with the process with demineralized water
alone or mixed with the condensates C1,

(xvi) a heat exchanger for preheating the water,

(xvii) a heat exchanger for wvaporizing the

preheated water against the synthesis gas originating
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from the reforming in a waste heat boiler so as to
produce a stream of steam,

(xviii) means for recycling a part of the steam to
step a) so as to be mixed with the hydrocarbons to be
reformed,

(xix) means for making steam available for export,
characterized in that, since the CPU unit also produces
at least one stream of condensates C2, the facility
also comprises means for recovering and recycling the
condensates C2 so as to be treated together with

condensates Cl.

12. The facility as claimed in claim 11 for producing
hydrogen by reforming hydrocarbons using steam,
capturing carbon dioxide and producing steam comprising
means for mixing the condensates C2 with the
condensates Cl placed before +the deaerator of the
condensates Cl, and also, 1if required, a pump for
pumping the condensates C2 prior to the mixing thereof

with the condensates Cl.

13. The facility as claimed in claim 11 for producing
hydrogen by reforming hydrocarbons using steam,
capturing carbon dioxide and producing steam comprising
means for preheating the condensates C2, means for
mixing the preheated condensates C2 with the
condensates Cl placed before +the deaerator of the
condensates Cl, and also, 1if required, a pump for
pumping the condensates C2 prior to the preheating

thereof and the mixing thereof with the condensates Cl.
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IN THE UNITED STATES PATENT AND TRADEMARK OFFICE

Application No.: Not yet assigned

Applicants: Thomas MOREL
Arthur DARDE
Mathieu LECLERC

Filed Internationally: October 31, 2013

US National: Herewith

Title: Method for Producing Hydrogen by Reforming Hydrocarbons using
Steam, Combined with Carbon Dioxide Capture and Steam
Producing

TC/A.U: Unknown

Examiner: Unknown

Docket No.: Serie 9400

Customer No.: 40582

PRELIMINARY AMENDMENT

Commissioner for Patents
P.O. Box 1450
Alexandria, VA 22313-1450

Dear Sir:

Prior to an examination of the merits of the above-identified U.S. patent application under

37 C.F.R. § 1.115, please first amend the application as follows:

Amendments to the Claims begin on page 2 of this paper.

Amendments to the Abstract begin on page 7 of this paper.

Remarks begin on page 8 of this paper.

An Appendix including the Abstract is attached following page 8 of this paper.
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Amendments to the Claims

This listing of claims will replace the originally filed claims in the application.

Listing of Claims:
1-13 (Cancelled).

14. (New) A process for producing hydrogen by reforming hydrocarbons using steam,
combined with carbon dioxide capture and steam production, the process comprising the steps
of:

a) mixing the hydrocarbons to be reformed with steam so as to produce a feedstock
for reforming;

b) reforming the feedstock under conditions effective to produce a synthesis gas
comprising hydrogen, carbon monoxide and also excess steam, carbon dioxide, residual
methane, water and impurities from feedstock;

c) cooling the synthesis gas;

d) generating a synthesis gas enriched with H, and CO; by steam conversion of the
CO contained in the cooled synthesis gas resulting from step c);

e) cooling the synthesis gas enriched with H, and CO, resulting from step d) by
indirect heat exchange to a temperature of about ambient temperature, at least below or equal to
60°C, so as to produce a saturated synthesis gas and a first condensates;

f) separating the first condensates from the saturated synthesis gas resulting from e);

g) treating the synthesis gas resulting directly or indirectly from step f) in a unit for
hydrogen purification by pressure swing adsorption, so as to produce a stream of hydrogen
having a purity of at least 99% and a stream of offgas containing at least 40% of COy;

h) treating the stream of PSA offgas resulting from step g) in a cryogenic
purification unit (CPU) unit producing at least one stream of purified CO;, and at least one stream
of non-condensables,

1) treating all or part of the first condensates resulting from the process, wherein step 1)

further comprises the steps of:
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k1)  reducing the pressure of the first condensates to a pressure of between 1 and 5
bar(a);

k2)  passing the first condensates through a deaerator in order to eliminate a part of the
gases dissolved in the first condensates;

k3)  pumping the first condensates at a pressure between 15 and 90 bar(a);

k4)  preheating the first condensates under pressure at a temperature between 150 and
290°C;

k5)  vaporizing the first condensates under pressure at a temperature of between 200
and 300°C, so as to produce a stream of impure steam;

k6)  recycling the impure steam to step a) so as to be mixed with the hydrocarbons to
be reformed; and
i) producing highly pure steam intended for export, wherein step j) further comprises the
steps of:

vl)  feeding a steam circuit associated with the process with demineralized water
alone or mixed with the first condensates;

v2)  preheating the water,

v3)  vaporizing the preheated water against the synthesis gas originating from the
reforming in a waste heat boiler so as to produce a stream of steam;

v4)  recycling a part of the steam to step a) so as to be mixed with the hydrocarbons to
be reformed;

v5)  making steam available for export;
wherein treatment step h) also produces at least one stream of second condensates, and the
second condensates are recovered and recycled into the process upstream of step k5) of

vaporizing the first condensates.

15. (New) The process as claimed in Claim 14, wherein the second condensates — having
been previously pumped if required — are mixed with the first condensates before the deaeration

of the first condensates.
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16. (New) The process as claimed in Claim 14, wherein the second condensates — having
been previously pumped if required — are preheated and then mixed with the first condensates

before the deaeration of the first condensates.

17. (New) The process as claimed in Claim 14, wherein the second condensates — having
been previously pumped if required — are mixed with the first condensates after the deacration

but before the pumping of the first condensates.

18. (New) The process as claimed in Claim 14, wherein the second condensates — having
been previously pumped if required — are mixed with the first condensates after the deacration

and the pumping but before the preheating of the first condensates.

19. (New) The process as claimed in Claim 14, wherein the second condensates - having
been previously pumped if required — are mixed with the first condensates after the preheating of

the first condensates.

20. (New) The process as claimed in Claim 14, wherein the second condensates — having
been previously pumped if required — are preheated and then mixed with the first condensates

after the preheating of the first condensates.

21. (New) The process as claimed in Claim 14, wherein, since washing with water is carried
out on the PSA offgas stream, the impurity-loaded liquid stream produced is recycled into the

process upstream of step k5) of vaporizing the first condensates.

22. (New) The process as claimed in Claim 14, wherein only a part of the demineralized

water of step v1) is mixed with the first condensates.

23. (New) The process as claimed in Claim 14, wherein all the demineralized water of step

v1) is mixed with the first condensates.
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24. (New) A facility for producing hydrogen by reforming hydrocarbons using steam,
combined with carbon dioxide capture and steam production, the facility comprising:

(1) means for mixing the hydrocarbons to be reformed with steam so as to produce
the feedstock for the reforming;

(1))  areformer for the production of a synthesis gas comprising essentially hydrogen,
carbon monoxide and also excess steam, carbon dioxide, residual methane, water and impurities
from the mixture resulting from step a);

(ii1) at least one heat exchanger for cooling the synthesis gas;

(iv)  at least one shift reactor for steam conversion of the CO contained in the cooled
synthesis gas resulting from the exchanger (iii);

(V) at least one heat exchanger for cooling the synthesis gas enriched with H; and
CO; produced by the shift reactor (iv) by indirect heat exchange to a temperature of about
ambient temperature, at least below or equal to 60°C, so as to produce a saturated synthesis gas
and the first condensates;

(vi)  a separator for separating the first condensates from the saturated synthesis gas
resulting from the exchanger (v);

(vil) a unit for hydrogen purification by pressure swing adsorption for treating the
synthesis gas resulting directly or indirectly from step (vi) and producing a stream of hydrogen
having a purity of at least 99% and a stream of offgas containing at least 40% of CO,;

(viii) a cryogenic purification unit (CPU) unit for treating the PSA offgas stream
produced by the PSA unit (vii) and producing at least one stream of purified CO; and at least one
stream of non-condensables,
and also means for treating all or part of the first condensates from the separator (vi) and
comprising at least

(ix)  avalve for reducing the pressure of the first condensates to a pressure of between
1 and 5 bar(a);

(x) a deacrator in order to climinate a part of the gases dissolved in the first
condensates;

(xi) a pump for pumping the first condensates at a pressure of between 15 and
90 bar(a);
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(xi1) a heat exchanger for preheating the first condensates under pressure at a temperature
of between 150 and 290°C;

(xiii)) a heat exchanger for vaporizing the first condensates under pressure at a
temperature of between 200 and 300°C, so as to produce a stream of impure steam;

(xiv) means for recycling the impure steam to step a) so as to be mixed with the
hydrocarbons to be reformed; and
means for producing steam intended for export, comprising a steam production circuit, and at
least:

(xv) means for feeding a circuit of steam associated with the process with demineralized
water alone or mixed with the first condensates;

(xvi) a heat exchanger for preheating the water;

(xvii) a heat exchanger for vaporizing the preheated water against the synthesis gas
originating from the reforming in a waste heat boiler so as to produce a stream of steam;

(xviii) means for recycling a part of the steam to step a) so as to be mixed with the
hydrocarbons to be reformed; and

(xix) means for making steam available for export;
wherein since the CPU unit also produces at least one stream of second condensates, the facility
also comprises means for recovering and recycling the second condensates so as to be treated

together with the first condensates.

25. (New) The facility as claimed in Claim 24, further comprising means for mixing the
second condensates with the first condensates placed before the deaecrator of the first
condensates, and also, if required, a pump for pumping the second condensates prior to the

mixing thereof with the first condensates.

26. (New) The facility as claimed in Claim 24, further comprising means for preheating the
second condensates, means for mixing the preheated condensates C2 with the first condensates
placed before the deaerator of the first condensates, and also, if required, a pump for pumping
the second condensates prior to the preheating thereof and the mixing thereof with the first

condensates.
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Amendments to the Abstract

Please replace the subtitle of the Abstract as follows:

Abstract of the Disclosure

Attachment: Replacement Sheet
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REMARKS

Prior to the initial examination of the present application, Applicants wish to have this
amendment entered. While adding no new subject matter to the application, Applicants have
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Abstract of the Disclosure

A method for producing hydrogen by reforming hydrocarbons using stearn, combined with
carbon dioxide capture and steam production, which involves mixing the hydrocarbons to be
reformed with steam in order to produce a feedstock for reforming, generating a syngas; the
syngas produced is cooled, enriched with H2 and CO2, and then cooled; the condensates of the
method are separated from the syngas in order to be used in the method, the saturated syngas
being treated by adsorption with pressure modulation so as to produce hydrogen and a gaseous
effluent containing CO; that is captured in a CPU unit. The condensates from the cooling of the
syngas at the outlet of the shift reactor are used m the method for producing impure stearn
supplying the mixing point; the CPU unit also produces CPU condensates that are recycled to be

treated jointly with the condensates of the method.
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Method for producing hydrogen by reforming hydrocarbons using steam,

combined with carbon dioxide capture and steam production

AN IS

tion Move-speotficathy-st-relates to a process for

producing hydrogen by reforming hydrocarbons using steam, combined with
carbon dioxide capture and steam production, in particular steam reforming and
also autothermal reforming, in which the hydrocarbons to be reformed are mixed
with steam so as to produce the feedstock for the reforming, a synthesis gas is
generated, comprising essentially hydrogen, carbon monoxide, carbon dioxide, and
also excess steam, residual methane, water and impurities; the synthesis gas
produced is cooled, enriched with H, and CO, by converting CO with steam (shift
reaction); the enriched synthesis gas is cooled by indirect heat exchange with fluids
from the process so as to produce a synthesis gas saturated with water and process
condensates which are separated from the synthesis gas so as to be used in the
process, the saturated synthesis gas being treated by pressure swing adsorption so
as to produce hydrogen and an offgas containing CO, which is captured in a CO»-

purification unit.

The process condensates — i.e. the condensates resulting from the cooling of the
synthesis gas at the outlet of the shift reactor — can be used in the process itself
according to two modes.

s The first mode of use employs a condensate stripper; the process condensates
are treated by steam stripping in a column called a stripper, the steam loaded
with impurities resulting therefrom being recycled with supplementary highly
pure steam to the mixing point for the hydrocarbons with the steam, while the
purified condensates are used to produce highly pure steam via the process
waste heat boiler both in order to provide the supplementary steam for the

mixing point and to provide pure export steam.
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e The second mode of use of the condensates does not call for steam stripping of
the condensates; the process condensates are mixed with demineralized water
as make-up, then are vaporized and then superheated in the waste heat boiler
thus generating impure steam for feeding the mixing point with process steam;
- according to a first variant, in which it is desired to produce highly pure

export steam, said steam is treated in a circuit — distinct from the circuit
for production of impure steam — where demineralized water is vaporized,
then the vapor is heated, as appropriate superheated, by heat exchange
with hot fluids from the process (or associated with the process). Part of it
is sent as a steam supplement to the mixing point and part of it is
exported;

- according to a second variant, implemented in the case where the export
steam may be impure steam, the process condensates are mixed with all
the demineralized water, jointly vaporized in the waste heat boiler, the
steam being heated, as appropriate superheated, by heat exchange with hot
fluids from the process (or associated with the process); a part of the
impure steam generated is sent to the mixing point, the excess steam is

exported.

The term “highly pure steam” as used in the description and in the claims means
steam containing less than 50 ppmv of oxygen, 50 ppmv of carbon dioxide,
50 ppmv of methanol, 50 ppmv of amines and 50 ppmv of ammonia.

The term “process condensates” as used in the description and in the claims means
the condensates made up of the aqueous phase obtained from the synthesis gas,
during final cooling thereof at the end of the conversion (shift) step, and recovered

by separation.

]

ts_of tthe invention spy _in the context of steam

reforming processes, in particular processes for steam methane reforming (SMR)
by means of a reforming catalyst, and also in the case of processes coupling steam
reforming and partial oxidation of hydrocarbons (autothermal reforming, or ATR,
process). In this case, the hydrocarbons are mixed with steam, and then they are
partially oxidized in a burner, thus producing the heat required for the reforming
reaction at the same time as a gas poor in hydrogen; this first gas produced is then
steam-reformed so as to provide more hydrogen and carbon monoxide. In these

two cases, the steam reforming is carried out by means of a reforming catalyst.
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The above steam reforming processes are used to produce synthesis gases from
hydrocarbon-based gas feedstocks, the main reaction being the steam methane
reforming reaction; in the case of feedstocks comprising hydrocarbons containing
at least two carbon atoms, the reforming is preceded by a pre-reforming, which is
itself also with steam, the essential function of which is to convert the
hydrocarbons containing at least two carbon atoms into carbon monoxide,
hydrogen and methane. The obtaining of synthesis gas (also called syngas)
generally represents a first step in a final production which may be a production of
hydrogen, of CO or of a H,/CO mixture. Depending on the feedstock to be
reformed, on the desired final production and on the operating conditions applied
to this effect, the synthesis gases can have different compositions, but are always in
the form of a mixture containing mainly hydrogen (H,) and carbon monoxide (CO)
and in smaller proportions carbon dioxide (CO,), but also unreacted methane
(CHy), excess steam and traces of various compounds, impurities initially present
but also generated during the reforming, and essentially due to the presence of the
catalyst.

For a final production of essentially hydrogen, the synthesis gas produced is then
treated in at least one reactor where the CO conversion reaction takes place, termed
“shift reactor”, in which the carbon monoxide produced during the reforming is,
under the action of steam present in the synthesis gas and in the presence of an
appropriate catalyst, essentially converted into additional hydrogen and carbon
dioxide.

An essential aspect of hydrogen production units is that they exhibit extensive
energy integration allowing the use of the heat available in the hot fluids of the

unit, in particular for producing steam, preheating reagents or preheating air.

Indeed, exiting the reformer at a very high temperature between 800 and 950°C,
the synthesis gas must be cooled in order to be subsequently converted. It thus
undergoes a first cooling to a temperature below 400°C, before being able to enter
a shift reactor; the synthesis gas at the shift reactor outlet (or of the final shift
reactor) again undergoes cooling to a temperature of between 20 and 60°C, suitable
for the downstream treatment by adsorption and the steam present is partially
condensed. The saturated synthesis gas is separated from the liquid phase resulting
from the condensation which constitutes the “process condensates”.
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These process condensates which contain essentially water are recovered and
reused to produce steam by means of the heat originating from the process. All or
part of the steam thus produced, termed process steam, is mixed with the feedstock
intended for producing the synthesis gas in the reformer. However, the process
condensates also contain impurities dissolved in the water; some of these dissolved
impurities were present in the streams feeding the reformer, others were produced
during the reforming; they originate, however, predominantly from reactions in the
shift reactor, and can be attributed to the presence of the catalyst. Among the
impurities present in the process condensates, are thus carbon dioxide, methanol,

aqueous ammonia and amines.

As indicated above, depending on the level of impurities in the process
condensates and on the quality specifications that the steam intended for
exportation must adhere to, several modes of use of these impure process
condensates are possible.

Certain embodiments of ¥he invention relates more particularly to the processes
according to which the process condensates are not purified before vaporization.
Thus, they are only deaerated, pumped, preheated, vaporized and then sent at least
partially to the mixing point.

A second aspect — itself also essential — relating to the hydrogen production
facilities concerns the capture of the CO; produced by these facilities. Indeed,
while, during the previous decades, the carbon dioxide was simply separated from
the hydrogen and generally sent into the atmosphere, the demonstration of global
warming and of the role that it plays therein has led to ensuring that the CO, jointly
produced with the hydrogen is captured.

An industrial-scale hydrogen production facility represents an important source of
CO, emissions, and improving both the design and the operation thereof for the
purpose of reducing CO, emissions of human origin in the atmosphere has thus
become essential for hydrogen producers. Consequently, processes and
technologies have been developed for capturing carbon dioxide in order both to
reduce CO, emissions and to improve hydrogen production facilities, in terms of

cost and of performance.

The carbon dioxide emissions of hydrogen production facilities can be reduced
using several different separation techniques in order to extract the CO, contained
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in the flue gases, the syngas or the residual gases resulting from the process. The
CO; thus captured can subsequently be compressed, transported and sequestered in
underground storage reservoirs, used for enhanced oil recovery or for industrial or

consumption purposes.

The techniques developed for carbon dioxide capture use essentially cryogenic,
membrane, or physical and/or chemical adsorption or absorption processes; the
choice of the technology depends in particular on the composition of the gas
subjected to the capture, but also on the costs of the electricity and the steam, on
the investments costs and on the (carbon) taxes applied.

Hydrogen is widely used industrially and in particular by the oil and refining
industry for various processes. During steam reforming, the hydrocarbon feedstock
is a gaseous feedstock, generally natural gas or a mixture of light hydrocarbons, the
main constituent of which is methane. In the remainder of the description, in the
interests of simplicity, the example of natural gas (GN) will be mentioned. The
feedstock generally undergoes a pretreatment intended to remove the sulphides
present so as to not poison the catalysts that will be used during the reforming. The
strongly endothermic reforming reaction takes place at high temperature and at
high pressure (800 to 950°C and 13.5 to 55 bar(a)). The heat required for the
methane reforming reaction is supplied:

s in the case of reforming of steam methane reforming (SMR) type, by the
combustion of combustible gas — feed natural gas and residual gas from the
process (generally derived from a PSA residual gas) essentially — with air in
the combustion zone thus producing flue gases at very high temperature;

e in the case of autothermal reforming (ATR) by partial oxidation of the
feedstock — in this case, the PSA residual gas is conventionally burnt to
produce steam in a dedicated boiler.

The syngas resulting from the reforming is itself also very hot, and a part of the
available heat is used to heat waste heat boiler water in order to produce steam.

The syngas cooled a first time can be sent to a reactor so as to produce additional
hydrogen from the conversion, in the presence of water, of the CO to CO,. This
reactor is termed a “shift reactor” (also known as WGS reactor, WGS being the
abbreviation for water gas shift). Following this step of the process, the CO,
content of the syngas downstream of the WGS reactor increases, together with its
H, content.
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The syngas enriched with H, and CO, (and depleted of CO) is usually treated by
pressure swing adsorption in an H, PSA unit so as to produce a gaseous stream of

substantially pure hydrogen.

At the same time as almost pure hydrogen, the H, PSA unit produces a PSA offgas
which contains the CO, contained in the synthesis gas feeding the PSA unit, and
also the methane which did not react during the reforming, CO which did not react
during the conversion step and a part of the hydrogen feeding the PSA unit.
Because of the presence of gases with high calorific values (methane, carbon
monoxide and hydrogen), the PSA offgas is usually sent as fuel to the burners of
the SMR or of the dedicated boiler in the case of an ATR.

The PSA offgas is the gaseous stream richest in CO, of the process described
above (typically 40-55% in the absence of capture upstream); the offgas is
available at a pressure below 2 bar(a). By virtue of this relatively high CO,
content, the cryogenic CO, capture solution may be applied to the PSA offgas.

Cryogenic CO, capture (CPU) calls for the partial condensation and/or the
distillation of the CO, contained in the CO,-rich gaseous stream in a cryogenic
purification unit (CPU). It should be noted that, since the partial condensation is
carried out under pressure, the literature also makes reference to the
purification/compression duality as a replacement for the purification/cryogenics
duality for the same abbreviation CPU, and the same operation. The gas, after
drying and compression to a pressure between 20 and 100 bar(a), is cooled to a
temperature close to that of the triple point of CO, (approximately -56°C). Under
these temperature and pressure conditions, it will partially condense, the liquid
phase being particularly enriched with CO, and the gas phase with non-
condensable gases. The liquid obtained can then be distilled so as to achieve CO,

purities greater than 99%.

A process of CO, capture by CPU — applied to the PSA offgas — operates
according to the following scheme: the gaseous stream of offgas is compressed and
dried such that its pressure is between approximately 20 and 100 bar(a), then it
undergoes one or more successive condensation/separation steps in the CPU unit
so as to produce a liquid stream enriched with CO, and a gas stream (capture
offgas) enriched with hydrogen and with other constituents lighter than CO, and
therefore non-condensable under the operating conditions, in particular CHa, H»
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and CO. The condensation/separation steps can be supplemented by membrane
separation steps.

During the compression step preceding the drying step, the water contained in the
offgas will partially condense with a part of the water-soluble impurities contained
in the gas. The pressure during the drying step is between 1 and 50 bar(a), the
pressure of the condensates formed is consequently between approximately 1 and
50 bar(a). Formed in the CPU unit, they are denoted “CPU condensates” in the
description and in the claims. The CPU condensates are separated prior to the
separation/condensation of the CO, and are discharged as waste water to a
treatment plant which may be a waste water treatment plant of the industrial site
where the CPU is installed, but will more commonly be a dedicated treatment
plant; in the absence of waste water treatment plant available for treating these
additional condensates, or if the plant already present is not capable of treating the
CPU condensates owing to their composition. In particular, the presence of
methanol in the CPU condensates is very bothersome, since it is a powerful
bactericide which limits or even makes impossible a treatment by bacterial
degradation commonly used for waste water treatment. A facility for treatment of
condensates of this type is relatively expensive since it is difficult to implement,
more particularly owing to the presence of methanol in the condensates.

It is therefore desirable to use a technique for treating these condensates which is
more economical and especially less sensitive to methanol content. The solution
according to the invention consists in integrating the treatment of the condensates
coming from the CPU into the hydrogen production process; more specifically, it
will involve, according to the invention, combining the treatment of the CPU
condensates with that of the process condensates resulting from the cooling of the
synthesis gas as described above.

This solution, integrated into the process, also has advantageous adaptations and

variants according to the situations; it is thus that:

s the total number of pieces of condensate treatment equipment is not increased
— no equipment for treatment of the CPU condensates before discharge — the
investments costs are thercfore reduced, as is the ground occupancy of the
facility;

e since the condensates of the CPU are recycled to the reforming zone, the
make-up of demineralized water required by the hydrogen production unit is
decreased accordingly;
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e the compounds present in the condensates and which can be incorporated into
the feedstock are sent with the steam to the reforming. They are then
eliminated and participate in the hydrogen production.

For this, the main subject of the invention is a process for producing hydrogen by
reforming hydrocarbons using steam, combined with carbon dioxide capture and
steam production, comprising at least the steps of
a) mixing the hydrocarbons to be reformed with steam so as to produce
the feedstock for the reforming,
b) generating, by reforming, a synthesis gas comprising essentially
hydrogen, carbon monoxide and also excess steam, carbon dioxide, residual
methane, water and impurities from the mixture resulting from step a),
c) first cooling of the synthesis gas,
d) generating a synthesis gas enriched with H, and CO, by steam
conversion of the CO contained in the cooled synthesis gas resulting from
step c),
e) cooling the synthesis gas enriched with H, and CO, resulting from step
d) by indirect heat exchange to a temperature of about ambient temperature,
at least below 60°C and preferably below or equal to 40°C, so as to produce
a saturated synthesis gas and condensates C1,
f) separating the condensates C1 from the saturated synthesis gas
resulting from e),
g) treating the synthesis gas resulting directly or indirectly from step f) in
a unit for hydrogen purification by pressure swing adsorption, so as to
produce a stream of hydrogen having a purity of at least 99% and a stream
of offgas containing at least 40% of CO,,
h) treating the stream of PSA offgas resulting from step g) in a CPU unit
producing at least one stream of purified CO, and at least one stream of
non-condensables,
and also steps of treating all or part of the condensates Cl resulting from the
process, alone or as a mixture with make-up demineralized water, comprising at
least the steps of:
k1) reducing the pressure of the condensates C1 to a pressure of between 1
or 5 bar(a), preferably between 1 and 2 bar(a),
k2) passing the reduced-pressure condensates C1 through a deaerator in
order to eliminate a part of the gases dissolved in the condensates C1,
k3) pumping the condensates C1 at a pressure of between 15 and 90 bar(a),
preferably between 25 and 70 bar(a),
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k4) preheating the condensates C1 under pressure at a temperature of
between 150 and 290°C, preferably between 200 and 280°C,
k5) vaporizing the condensates Cl under pressure at a temperature of
between 200 and 300°C, preferably between 220 and 290°C, so as to
produce a stream of impure steam,
k6) recycling the impure steam to step a) so as to be mixed with the
hydrocarbons to be reformed,
and also steps of producing steam intended for export, comprising at least the steps
of:
vl) feeding a steam circuit associated with the process with demineralized
water alone or mixed with the condensates C1,
v2) preheating the water,
v3) vaporizing the preheated water against the synthesis gas originating
from the reforming in a waste heat boiler so as to produce a stream of
steam,
v4) recycling a part of the steam to step a) so as to be mixed with the
hydrocarbons to be reformed,
v5) making the remaining steam available for export,
characterized in that the treatment step h) also produces at least one stream of
condensates C2, and the condensates C2 are recovered and recycled into the
process upstream of step k5) of vaporizing the condensates Cl1.

In this way, the residual impurities present in the condensates C2 of the CPU are
mixed in the steam with those of the process condensates C1, and are recovered as
reforming feedstock.

In accordance with other advantageous characteristics of the invention, the latter

may exhibit one or more of the variants which are described hereinafter.

According to their pressure and their temperature, the condensates C2 from the
CPU are added to the process condensates C1 upstream of the vaporizing of the
condensates, in various locations, after having undergone, if required, heating
and/or pumping and/or deaeration steps, via the means for pumping, heating or
deaerating the process condensates C1 or via dedicated means. Indeed, the pressure
of the condensates C2 depends on the pressure of the gas treated by the CPU. Thus,
advantageously:
e the condensates C2 can be mixed with the condensates C1 upstream of the
deaerator; this variant is preferably used when the condensates C2 originating
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from the CPU unit are at a pressure above or equal to that of the condensates
C1 before the pumping of said condensates, but below the operating pressure
of the exchanger for preheating or vaporizing; the condensates C2 are at a
temperature sufficient for correct operation of the unit; the deaerator, the pump
for the condensates C1 and the exchanger for preheating the condensates C1
are able to treat the additional flow of condensates C2 and it proves necessary
to deaerate the condensates C2;

the condensates C2 can be pumped at the pressure of the condensates C1 after
reduction of the pressure of said condensates and mixed with the condensates
Cl upstream of the deaerator; this variant is preferably used when the
condensates C2 originating from the CPU unit are at a pressure below that of
the condensates C1 before pumping of said condensates; the condensates C2
are at a temperature sufficient for correct operating of the unit; the deaerator,
the pump for the condensates C1 and the exchanger for preheating the
condensates C1 are able to treat the additional flow of condensates C2 and it
proves necessary to deaerate the condensates C2;

the condensates C2 can be preheated and mixed with the condensates C1
upstream of the deaerator; this variant is preferably used when the condensates
C2 originating from the CPU unit are at a pressure above or equal to that of
the condensates C1 before the pumping of said condensates, but below the
operating pressure of the exchanger for preheating or vaporizing; the
deaerator, the pump for the condensates C1 and the exchanger for preheating
the condensates C1 are able to treat the additional flow of condensates C2; it
proves necessary to deaerate the condensates C2; but the temperature of the
condensates C2 is too low to ensure correct operation of the unit;

the condensates C2 can be pumped, preheated at the pressure of the
condensates C1 after reduction of the pressure of said condensates and mixed
with the condensates C1 upstream of the deaerator; this variant is preferably
used when the condensates C2 originating from the CPU unit are at a pressure
below that of the condensates C1 before the pumping of said condensates; the
deaerator, the pump for the condensates C1 and the exchanger for preheating
the condensates C1 are able to treat the additional flow of condensates C2; it
proves necessary to deaerate the condensates C2; but the temperature of the
condensates C2 is too low to ensure correct functioning of the unit;

the condensates C2 can be mixed with the condensates C1 downstream of the
deaerator; this variant is preferably used when the condensates C2 originating
from the CPU unit are at a pressure above or equal to that of the condensates
C1 before the pumping of said condensates, but below the operating pressure
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of the exchanger for preheating or vaporizing; the pump for the condensates
C1 and the exchanger for preheating the condensates C1 are able to treat the
additional flow of condensates C2 and it does not prove necessary to deacrate
the condensates C2;

the condensates C2 can be pumped and mixed with the condensates CI
downstream of the deaerator; this variant is preferably used when the
condensates C2 originating from the CPU unit are at a pressure below that of
the condensates C1 before the pumping of said condensates; the pump for the
condensates C1 and the exchanger for preheating the condensates C1 are able
to treat the additional flow of condensates C2 and it does not prove necessary
to deaerate the condensates C2;

the condensates C2 can be mixed with the condensates C1 downstream of the
pump for the condensates CI; this variant is preferably used when the
condensates C2 originating from the CPU unit are at a pressure above or equal
to that of the condensates C1 after the pumping of said condensates; the
exchanger for preheating the condensates C1 is able to treat the additional
flow of condensates C2 and it does not prove necessary to deaerate the
condensates C2;

the condensates C2 can be pumped and mixed with the condensates Cl
downstream of the pump for the condensates Cl1; this variant is preferably
used when the condensates C2 originating from the CPU unit are at a pressure
below that of the condensates C1 after the pumping of said condensates; the
exchanger for preheating the condensates C1 is able to treat the additional
flow of condensates C2 and it does not prove necessary to deaerate the
condensates C2;

the condensates C2 can be mixed with the condensates C1 downstream of the
exchanger for preheating the condensates C1; this variant is preferably used
when the condensates C2 originating from the CPU unit are at a pressure
above or equal to that of the condensates Cl after the pumping of said
condensates; the condensates C2 are at a temperature sufficient for correct
operation of the unit and it does not prove necessary to deaerate the
condensates C2;

the condensates C2 can be pumped and mixed with the condensates Cl
downstream of the exchanger for preheating the condensates C1; this variant is
preferably used when the condensates C2 originating from the CPU unit are at
a pressure below that of the condensates C1 after the pumping of said
condensates; the condensates C2 are at a temperature sufficient for correct
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functioning of the unit and it does not prove necessary to deacrate the
condensates C2;

e the condensates C2 can be preheated and mixed with the condensates C1
downstream of the exchanger for preheating the condensates C1; this variant is
preferably used when the condensates C2 originating from the CPU unit are at
a pressure above or equal to that of the condensates C1 after the pumping of
said condensates; the condensates C2 are not at a temperature sufficient for
correct operation of the unit and it does not prove necessary to deaerate the
condensates C2;

e the condensates C2 can be pumped, preheated and mixed with the condensates
Cl downstream of the exchanger for preheating the condensates Cl; this
variant is preferably used when the condensates C2 originating from the CPU
unit are at a pressure below that of the condensates Cl1 after the pumping of
said condensates; the condensates C2 are not at a temperature sufficient for
correct operation of the unit and it does not prove necessary to deaerate the
condensates C2.

According to one advantageous variant of the process, when a column for washing
with water — operating at a pressure of between 1 and 100 bar(a) — is used to wash
the PSA offgas stream, it will be possible to recover the impurity-loaded liquid at
the bottom of this column and to recycle it, with the condensates C2 of the CPU,
into the circuit for vaporizing the condensates C1. This step of washing the PSA
offgas with water is added in particular when a large reduction in methanol and in

ammonia is desirable in the CPU.

If a high purity regarding the export steam is required, the demineralized water is
not mixed entirely with the condensates C1 and C2, and the export steam is
entirely produced from demineralized water in a dedicated circuit, while at least
one part of the steam intended for the mixing point is produced in a circuit distinct
from the highly pure steam circuit, from the condensates C1 and C2.

If a low purity regarding the export steam is sufficient, all of the demineralized
water is mixed with the condensates C1 and C2, such that the export steam, like the
steam intended for the mixing point, is produced from the mixture of the
condensates C1, the condensates C2 and the demineralized water.
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According to another aspect of this invention, the latter relates to a facility for
producing hydrogen by reforming hydrocarbons using steam, combined with
carbon dioxide capture and steam production, comprising at least:

(1) means for mixing the hydrocarbons to be reformed with steam so as to
produce the feedstock for the reforming,

(i1) a reformer for the reforming of a synthesis gas comprising essentially
hydrogen, carbon monoxide and also excess steam, carbon dioxide, residual
methane, water and impurities from the mixture resulting from step a),

(iii) at least one heat exchanger for cooling the synthesis gas,

(iv) at least one shift reactor for steam conversion of the CO contained in
the cooled synthesis gas resulting from the exchanger (iii),

(v) at least one heat exchanger for cooling the synthesis gas enriched with
H, and CO, produced by the shift reactor (iv) by indirect heat exchange to a
temperature of about ambient temperature, at least below or equal to 60°C,
preferably below or equal to 40°C, so as to produce a saturated synthesis gas and
condensates C1,

(vi) a separator for separating the condensates C1 from the saturated
synthesis gas resulting from the exchanger (v),

(vii) a unit for hydrogen purification by pressure swing adsorption for
treating the synthesis gas resulting directly or indirectly from step (vi) and
producing a stream of hydrogen having a purity of at least 99% and a stream of
offgas containing at least 40% of CO,,

(viii) a CPU unit for treating the PSA offgas stream produced by the PSA
unit (vii) and producing at least one stream of purified CO; and at least one stream
of non-condensables,
and also means for treating all or part of the condensates C1 from the separator (vi)
and comprising at least

(ix) a valve for reducing the pressure of the condensates C1 to a pressure of
between 1 and 5 bar(a), preferably between 1 and 2 bar(a),

(x) a deaerator in order to eliminate a part of the gases dissolved in the
condensates C1,

(xi) a pump for pumping the condensates C1 at a pressure of between 15
and 90 bar(a), preferably between 25 and 70 bar(a),

(xii) a heat exchanger for preheating the condensates C1 under pressure at a
temperature of between 150 and 290°C, preferably between 200 and 280°C,

(xiii) a heat exchanger for vaporizing the condensates C1 under pressure at
a temperature of between 200 and 300°C, preferably between 220 and 290°C, so as

to produce a stream of impure steam,
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(xiv) means for recycling the impure steam to step a) so as to be mixed with
the hydrocarbons to be reformed,
and also means for producing steam intended for export, comprising a steam
production circuit, and also at least:

(xv) means for feeding a circuit of steam associated with the process with
demineralized water alone or mixed with the condensates Cl1,

(xvi) a heat exchanger for preheating the water,

(xvii) a heat exchanger for vaporizing the preheated water against the
synthesis gas originating from the reforming in a waste heat boiler, preferably
between 220 and 280°C, so as to produce a stream of steam,

(xviii) means for recycling a part of the steam to step a) so as to be mixed
with the hydrocarbons to be reformed,

(xix) means for making steam available for export,
characterized in that, since the CPU unit also produces at least one stream of
condensates C2, the facility also comprises means for recovering and recycling the
condensates C2 so as to be treated together with condensates C1.

Advantageously, the facility for producing hydrogen by reforming hydrocarbons
using steam, for capturing carbon dioxide and for producing steam, also comprises
means for mixing the condensates C2 with the condensates C1 placed before the
deaerator of the condensates C1, and also, if required, a pump for pumping the
condensates C2 prior to the mixing thereof with the condensates C1.

According to another variant, the facility for producing hydrogen by reforming
hydrocarbons using steam, for capturing carbon dioxide and for producing steam,
comprises means for preheating the condensates C2, means for mixing the
preheated condensates C2 with the condensates C1 placed before the deaerator of
the condensates C1, and also, if required, a pump for pumping the condensates C2
prior to the preheating thereof and the mixing thereof with the condensates C1.
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Other characteristics and advantages of the invention will emerge on reading the
description which follows. One embodiment of the invention is represented therein
in the single figure, and described hereinafter by way of nonlimiting example.

The figure thus presents a scheme for a process for producing hydrogen according
to the invention with separate productions of steams of distinct qualities in two

distinct circuits.

A stream 1 of natural gas (GN) is sent to the mixing point 2 so as to be mixed there
with two streams of steam 22 and 27 produced in the process. The mode of
production of these two streams of steam will be described subsequently. The
stream 3 resulting from the mixing constitutes the feedstock feeding a steam
methane reforming (SMR) module 4, the gas produced 5 is a synthesis gas
comprising essentially hydrogen H, and CO, but also CO,, CH4, water and
impurities; the gas 5 is cooled by heat exchange with water, first in the waste heat
boiler 6 where the water is vaporized and then via a cooling module 6b comprising
two heat exchangers in parallel, then feeds the conversion module 7, thus
producing a synthesis gas enriched with H, and CO, and depleted of CO compared
with the gas 5 produced by reforming, and also containing additional impurities
generated during the conversion — of about 65% to 85% of H,, 11% to 22% of
CO3, 0.5% to 6% of unconverted CO and 3% to 10% of CHy.

The synthesis gas is then cooled in 8 by heat exchange against water, in particular

against demineralized water 18, to a temperature below or equal to 60°C, more
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generally below or equal to 40°C, allowing partial condensation of the water
present in the synthesis gas and also of certain condensable impurities. The
saturated synthesis gas 9 is separated from the liquid fraction 10 consisting of the
impure process condensates Cl (i.e. loaded with impurities entrained with the

water).

The synthesis gas 9 is then sent at 11 to the H, PSA unit which produces at least
one gaseous stream of highly pure (greater than 99%) hydrogen, and also a residual
gas 12 which for its part contains all the carbon dioxide, the vast majority of the
unconverted methane and of the unconverted carbon monoxide, and a large part of
the nitrogen and hydrogen, the quality of which depends on the yield from the H,
PSA.

The residual gas 12 is sent at 13 to a CPU unit for separation of the CO,, the CPU
unit producing at least one stream 14 of CO,, a gaseous stream 15 rich in hydrogen
H, which is recycled so as to feed the H, PSA in order to recover the hydrogen
contained and to thus improve the overall hydrogen yield of the facility, a stream
16 of non-condensables comprising methane, hydrogen, carbon monoxide, non-
condensed carbon dioxide, nitrogen and water, constituting the CPU offgas which
is recycled as reforming fuel to the reforming module 4, and a liquid stream 17
made up of the CPU condensates C2; produced in the CPU unit, at least partly at
the compression/drying stage which precedes the first CO, condensation step, these
CPU condensates (condensates C2) contain predominantly water and also
dissolved impurities, for instance methanol, aqueous ammonia and amines. By
application of the process of the invention, the condensates C2 are recycled so as to
be treated with the process condensates Cl1.

More specifically, the stream 10 of the process condensates C1, the stream 17 of
the CPU condensates C2 and an additional stream of water 19 taken from the
external supply of demineralized water 18 and heated by heat exchange with the
synthesis gas in the heat exchanger 8 are combined so as to form a stream 20
containing water and the impurities contained in the two streams of condensates
CI and C2. The resulting stream 20 is treated in the deaerator 21 then heated by
heat exchange against the synthesis gas in one of the two heat exchangers of the
synthesis gas cooling module 6b and vaporized against the flue gases F in the
convection zone of the reforming module 4, thus forming the stream of impure
steam 22. This impure steam containing the impurities contained in the

condensates C1 and C2 feeds the mixing point 2.
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Method for producing hydrogen by reforming hydrocarbons using steam,

combined with carbon dioxide capture and steam production

Cross Reference to Related Applications

This application is a § 371 of International PCT Application PCT/FR2013/052613,
filed October 31, 2013, which claims the benefit of FR1262002, filed December

13, 2012, both of which are herein incorporated by reference in their entireties.

Technical Field of the Invention

The present invention relates to hydrogen production with CO; capture.

Summary of the Invention

In one embodiment, the invention relates to a process for producing hydrogen by
reforming hydrocarbons using steam, combined with carbon dioxide capture and
steam production, in particular steam reforming and also autothermal reforming, in
which the hydrocarbons to be reformed are mixed with steam so as to produce the
feedstock for the reforming, a synthesis gas is generated, comprising essentially
hydrogen, carbon monoxide, carbon dioxide, and also excess steam, residual
methane, water and impurities; the synthesis gas produced is cooled, enriched with
H, and CO, by converting CO with steam (shift reaction); the enriched synthesis
gas is cooled by indirect heat exchange with fluids from the process so as to
produce a synthesis gas saturated with water and process condensates which are
separated from the synthesis gas so as to be used in the process, the saturated
synthesis gas being treated by pressure swing adsorption so as to produce hydrogen
and an offgas containing CO, which is captured in a CO,-purification unit.

The process condensates — i.e. the condensates resulting from the cooling of the
synthesis gas at the outlet of the shift reactor — can be used in the process itself
according to two modes.

s The first mode of use employs a condensate stripper; the process condensates
are treated by steam stripping in a column called a stripper, the steam loaded
with impurities resulting therefrom being recycled with supplementary highly
pure steam to the mixing point for the hydrocarbons with the steam, while the
purified condensates are used to produce highly pure steam via the process
waste heat boiler both in order to provide the supplementary steam for the

mixing point and to provide pure export steam.
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e The second mode of use of the condensates does not call for steam stripping of
the condensates; the process condensates are mixed with demineralized water
as make-up, then are vaporized and then superheated in the waste heat boiler
thus generating impure steam for feeding the mixing point with process steam;
- according to a first variant, in which it is desired to produce highly pure

export steam, said steam is treated in a circuit — distinct from the circuit
for production of impure steam — where demineralized water is vaporized,
then the vapor is heated, as appropriate superheated, by heat exchange
with hot fluids from the process (or associated with the process). Part of it
is sent as a steam supplement to the mixing point and part of it is
exported;

- according to a second variant, implemented in the case where the export
steam may be impure steam, the process condensates are mixed with all
the demineralized water, jointly vaporized in the waste heat boiler, the
steam being heated, as appropriate superheated, by heat exchange with hot
fluids from the process (or associated with the process); a part of the
impure steam generated is sent to the mixing point, the excess steam is

exported.

The term “highly pure steam” as used in the description and in the claims means
steam containing less than 50 ppmv of oxygen, 50 ppmv of carbon dioxide,
50 ppmv of methanol, 50 ppmv of amines and 50 ppmv of ammonia.

The term “process condensates” as used in the description and in the claims means
the condensates made up of the aqueous phase obtained from the synthesis gas,
during final cooling thereof at the end of the conversion (shift) step, and recovered

by separation.

Certain embodiments of the invention apply in the context of steam reforming
processes, in particular processes for steam methane reforming (SMR) by means of
a reforming catalyst, and also in the case of processes coupling steam reforming
and partial oxidation of hydrocarbons (autothermal reforming, or ATR, process). In
this case, the hydrocarbons are mixed with steam, and then they are partially
oxidized in a burner, thus producing the heat required for the reforming reaction at
the same time as a gas poor in hydrogen; this first gas produced is then steam-
reformed so as to provide more hydrogen and carbon monoxide. In these two

cases, the steam reforming is carried out by means of a reforming catalyst.

Page 162 of 418



10

15

20

25

30

35

PCT/FR2013/052613 59400

- 3 -

The above steam reforming processes are used to produce synthesis gases from
hydrocarbon-based gas feedstocks, the main reaction being the steam methane
reforming reaction; in the case of feedstocks comprising hydrocarbons containing
at least two carbon atoms, the reforming is preceded by a pre-reforming, which is
itself also with steam, the essential function of which is to convert the
hydrocarbons containing at least two carbon atoms into carbon monoxide,
hydrogen and methane. The obtaining of synthesis gas (also called syngas)
generally represents a first step in a final production which may be a production of
hydrogen, of CO or of a H,/CO mixture. Depending on the feedstock to be
reformed, on the desired final production and on the operating conditions applied
to this effect, the synthesis gases can have different compositions, but are always in
the form of a mixture containing mainly hydrogen (H,) and carbon monoxide (CO)
and in smaller proportions carbon dioxide (CO,), but also unreacted methane
(CHy), excess steam and traces of various compounds, impurities initially present
but also generated during the reforming, and essentially due to the presence of the
catalyst.

For a final production of essentially hydrogen, the synthesis gas produced is then
treated in at least one reactor where the CO conversion reaction takes place, termed
“shift reactor”, in which the carbon monoxide produced during the reforming is,
under the action of steam present in the synthesis gas and in the presence of an
appropriate catalyst, essentially converted into additional hydrogen and carbon
dioxide.

An essential aspect of hydrogen production units is that they exhibit extensive
energy integration allowing the use of the heat available in the hot fluids of the

unit, in particular for producing steam, preheating reagents or preheating air.

Indeed, exiting the reformer at a very high temperature between 800 and 950°C,
the synthesis gas must be cooled in order to be subsequently converted. It thus
undergoes a first cooling to a temperature below 400°C, before being able to enter
a shift reactor; the synthesis gas at the shift reactor outlet (or of the final shift
reactor) again undergoes cooling to a temperature of between 20 and 60°C, suitable
for the downstream treatment by adsorption and the steam present is partially
condensed. The saturated synthesis gas is separated from the liquid phase resulting
from the condensation which constitutes the “process condensates”.
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These process condensates which contain essentially water are recovered and
reused to produce steam by means of the heat originating from the process. All or
part of the steam thus produced, termed process steam, is mixed with the feedstock
intended for producing the synthesis gas in the reformer. However, the process
condensates also contain impurities dissolved in the water; some of these dissolved
impurities were present in the streams feeding the reformer, others were produced
during the reforming; they originate, however, predominantly from reactions in the
shift reactor, and can be attributed to the presence of the catalyst. Among the
impurities present in the process condensates, are thus carbon dioxide, methanol,

aqueous ammonia and amines.

As indicated above, depending on the level of impurities in the process
condensates and on the quality specifications that the steam intended for
exportation must adhere to, several modes of use of these impure process
condensates are possible.

Certain embodiments of the invention relate more particularly to the processes
according to which the process condensates are not purified before vaporization.
Thus, they are only deaerated, pumped, preheated, vaporized and then sent at least
partially to the mixing point.

A second aspect — itself also essential — relating to the hydrogen production
facilities concerns the capture of the CO; produced by these facilities. Indeed,
while, during the previous decades, the carbon dioxide was simply separated from
the hydrogen and generally sent into the atmosphere, the demonstration of global
warming and of the role that it plays therein has led to ensuring that the CO, jointly
produced with the hydrogen is captured.

An industrial-scale hydrogen production facility represents an important source of
CO, emissions, and improving both the design and the operation thereof for the
purpose of reducing CO, emissions of human origin in the atmosphere has thus
become essential for hydrogen producers. Consequently, processes and
technologies have been developed for capturing carbon dioxide in order both to
reduce CO, emissions and to improve hydrogen production facilities, in terms of

cost and of performance.

The carbon dioxide emissions of hydrogen production facilities can be reduced
using several different separation techniques in order to extract the CO, contained
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in the flue gases, the syngas or the residual gases resulting from the process. The
CO; thus captured can subsequently be compressed, transported and sequestered in
underground storage reservoirs, used for enhanced oil recovery or for industrial or

consumption purposes.

The techniques developed for carbon dioxide capture use essentially cryogenic,
membrane, or physical and/or chemical adsorption or absorption processes; the
choice of the technology depends in particular on the composition of the gas
subjected to the capture, but also on the costs of the electricity and the steam, on
the investments costs and on the (carbon) taxes applied.

Hydrogen is widely used industrially and in particular by the oil and refining
industry for various processes. During steam reforming, the hydrocarbon feedstock
is a gaseous feedstock, generally natural gas or a mixture of light hydrocarbons, the
main constituent of which is methane. In the remainder of the description, in the
interests of simplicity, the example of natural gas (GN) will be mentioned. The
feedstock generally undergoes a pretreatment intended to remove the sulphides
present so as to not poison the catalysts that will be used during the reforming. The
strongly endothermic reforming reaction takes place at high temperature and at
high pressure (800 to 950°C and 13.5 to 55 bar(a)). The heat required for the
methane reforming reaction is supplied:

s in the case of reforming of steam methane reforming (SMR) type, by the
combustion of combustible gas — feed natural gas and residual gas from the
process (generally derived from a PSA residual gas) essentially — with air in
the combustion zone thus producing flue gases at very high temperature;

e in the case of autothermal reforming (ATR) by partial oxidation of the
feedstock — in this case, the PSA residual gas is conventionally burnt to
produce steam in a dedicated boiler.

The syngas resulting from the reforming is itself also very hot, and a part of the
available heat is used to heat waste heat boiler water in order to produce steam.

The syngas cooled a first time can be sent to a reactor so as to produce additional
hydrogen from the conversion, in the presence of water, of the CO to CO,. This
reactor is termed a “shift reactor” (also known as WGS reactor, WGS being the
abbreviation for water gas shift). Following this step of the process, the CO,
content of the syngas downstream of the WGS reactor increases, together with its
H, content.
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The syngas enriched with H, and CO, (and depleted of CO) is usually treated by
pressure swing adsorption in an H, PSA unit so as to produce a gaseous stream of

substantially pure hydrogen.

At the same time as almost pure hydrogen, the H, PSA unit produces a PSA offgas
which contains the CO, contained in the synthesis gas feeding the PSA unit, and
also the methane which did not react during the reforming, CO which did not react
during the conversion step and a part of the hydrogen feeding the PSA unit.
Because of the presence of gases with high calorific values (methane, carbon
monoxide and hydrogen), the PSA offgas is usually sent as fuel to the burners of
the SMR or of the dedicated boiler in the case of an ATR.

The PSA offgas is the gaseous stream richest in CO, of the process described
above (typically 40-55% in the absence of capture upstream); the offgas is
available at a pressure below 2 bar(a). By virtue of this relatively high CO,
content, the cryogenic CO, capture solution may be applied to the PSA offgas.

Cryogenic CO, capture (CPU) calls for the partial condensation and/or the
distillation of the CO, contained in the CO,-rich gaseous stream in a cryogenic
purification unit (CPU). It should be noted that, since the partial condensation is
carried out under pressure, the literature also makes reference to the
purification/compression duality as a replacement for the purification/cryogenics
duality for the same abbreviation CPU, and the same operation. The gas, after
drying and compression to a pressure between 20 and 100 bar(a), is cooled to a
temperature close to that of the triple point of CO, (approximately -56°C). Under
these temperature and pressure conditions, it will partially condense, the liquid
phase being particularly enriched with CO, and the gas phase with non-
condensable gases. The liquid obtained can then be distilled so as to achieve CO,

purities greater than 99%.

A process of CO, capture by CPU — applied to the PSA offgas — operates
according to the following scheme: the gaseous stream of offgas is compressed and
dried such that its pressure is between approximately 20 and 100 bar(a), then it
undergoes one or more successive condensation/separation steps in the CPU unit
so as to produce a liquid stream enriched with CO, and a gas stream (capture
offgas) enriched with hydrogen and with other constituents lighter than CO, and
therefore non-condensable under the operating conditions, in particular CHa, H»
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and CO. The condensation/separation steps can be supplemented by membrane
separation steps.

During the compression step preceding the drying step, the water contained in the
offgas will partially condense with a part of the water-soluble impurities contained
in the gas. The pressure during the drying step is between 1 and 50 bar(a), the
pressure of the condensates formed is consequently between approximately 1 and
50 bar(a). Formed in the CPU unit, they are denoted “CPU condensates” in the
description and in the claims. The CPU condensates are separated prior to the
separation/condensation of the CO, and are discharged as waste water to a
treatment plant which may be a waste water treatment plant of the industrial site
where the CPU is installed, but will more commonly be a dedicated treatment
plant; in the absence of waste water treatment plant available for treating these
additional condensates, or if the plant already present is not capable of treating the
CPU condensates owing to their composition. In particular, the presence of
methanol in the CPU condensates is very bothersome, since it is a powerful
bactericide which limits or even makes impossible a treatment by bacterial
degradation commonly used for waste water treatment. A facility for treatment of
condensates of this type is relatively expensive since it is difficult to implement,
more particularly owing to the presence of methanol in the condensates.

It is therefore desirable to use a technique for treating these condensates which is
more economical and especially less sensitive to methanol content. The solution
according to the invention consists in integrating the treatment of the condensates
coming from the CPU into the hydrogen production process; more specifically, it
will involve, according to the invention, combining the treatment of the CPU
condensates with that of the process condensates resulting from the cooling of the
synthesis gas as described above.

This solution, integrated into the process, also has advantageous adaptations and

variants according to the situations; it is thus that:

s the total number of pieces of condensate treatment equipment is not increased
— no equipment for treatment of the CPU condensates before discharge — the
investments costs are thercfore reduced, as is the ground occupancy of the
facility;

e since the condensates of the CPU are recycled to the reforming zone, the
make-up of demineralized water required by the hydrogen production unit is
decreased accordingly;
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e the compounds present in the condensates and which can be incorporated into
the feedstock are sent with the steam to the reforming. They are then
eliminated and participate in the hydrogen production.

For this, the main subject of the invention is a process for producing hydrogen by
reforming hydrocarbons using steam, combined with carbon dioxide capture and
steam production, comprising at least the steps of
a) mixing the hydrocarbons to be reformed with steam so as to produce
the feedstock for the reforming,
b) generating, by reforming, a synthesis gas comprising essentially
hydrogen, carbon monoxide and also excess steam, carbon dioxide, residual
methane, water and impurities from the mixture resulting from step a),
c) first cooling of the synthesis gas,
d) generating a synthesis gas enriched with H, and CO, by steam
conversion of the CO contained in the cooled synthesis gas resulting from
step c),
e) cooling the synthesis gas enriched with H, and CO, resulting from step
d) by indirect heat exchange to a temperature of about ambient temperature,
at least below 60°C and preferably below or equal to 40°C, so as to produce
a saturated synthesis gas and condensates C1,
f) separating the condensates C1 from the saturated synthesis gas
resulting from e),
g) treating the synthesis gas resulting directly or indirectly from step f) in
a unit for hydrogen purification by pressure swing adsorption, so as to
produce a stream of hydrogen having a purity of at least 99% and a stream
of offgas containing at least 40% of CO,,
h) treating the stream of PSA offgas resulting from step g) in a CPU unit
producing at least one stream of purified CO, and at least one stream of
non-condensables,
and also steps of treating all or part of the condensates Cl resulting from the
process, alone or as a mixture with make-up demineralized water, comprising at
least the steps of:
k1) reducing the pressure of the condensates C1 to a pressure of between 1
or 5 bar(a), preferably between 1 and 2 bar(a),
k2) passing the reduced-pressure condensates C1 through a deaerator in
order to eliminate a part of the gases dissolved in the condensates C1,
k3) pumping the condensates C1 at a pressure of between 15 and 90 bar(a),
preferably between 25 and 70 bar(a),
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k4) preheating the condensates C1 under pressure at a temperature of
between 150 and 290°C, preferably between 200 and 280°C,
k5) vaporizing the condensates Cl under pressure at a temperature of
between 200 and 300°C, preferably between 220 and 290°C, so as to
produce a stream of impure steam,
k6) recycling the impure steam to step a) so as to be mixed with the
hydrocarbons to be reformed,
and also steps of producing steam intended for export, comprising at least the steps
of:
vl) feeding a steam circuit associated with the process with demineralized
water alone or mixed with the condensates C1,
v2) preheating the water,
v3) vaporizing the preheated water against the synthesis gas originating
from the reforming in a waste heat boiler so as to produce a stream of
steam,
v4) recycling a part of the steam to step a) so as to be mixed with the
hydrocarbons to be reformed,
v5) making the remaining steam available for export,
characterized in that the treatment step h) also produces at least one stream of
condensates C2, and the condensates C2 are recovered and recycled into the
process upstream of step k5) of vaporizing the condensates Cl1.

In this way, the residual impurities present in the condensates C2 of the CPU are
mixed in the steam with those of the process condensates C1, and are recovered as
reforming feedstock.

In accordance with other advantageous characteristics of the invention, the latter

may exhibit one or more of the variants which are described hereinafter.

According to their pressure and their temperature, the condensates C2 from the
CPU are added to the process condensates C1 upstream of the vaporizing of the
condensates, in various locations, after having undergone, if required, heating
and/or pumping and/or deaeration steps, via the means for pumping, heating or
deaerating the process condensates C1 or via dedicated means. Indeed, the pressure
of the condensates C2 depends on the pressure of the gas treated by the CPU. Thus,
advantageously:
e the condensates C2 can be mixed with the condensates C1 upstream of the
deaerator; this variant is preferably used when the condensates C2 originating
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from the CPU unit are at a pressure above or equal to that of the condensates
C1 before the pumping of said condensates, but below the operating pressure
of the exchanger for preheating or vaporizing; the condensates C2 are at a
temperature sufficient for correct operation of the unit; the deaerator, the pump
for the condensates C1 and the exchanger for preheating the condensates C1
are able to treat the additional flow of condensates C2 and it proves necessary
to deaerate the condensates C2;

the condensates C2 can be pumped at the pressure of the condensates C1 after
reduction of the pressure of said condensates and mixed with the condensates
Cl upstream of the deaerator; this variant is preferably used when the
condensates C2 originating from the CPU unit are at a pressure below that of
the condensates C1 before pumping of said condensates; the condensates C2
are at a temperature sufficient for correct operating of the unit; the deaerator,
the pump for the condensates C1 and the exchanger for preheating the
condensates C1 are able to treat the additional flow of condensates C2 and it
proves necessary to deaerate the condensates C2;

the condensates C2 can be preheated and mixed with the condensates C1
upstream of the deaerator; this variant is preferably used when the condensates
C2 originating from the CPU unit are at a pressure above or equal to that of
the condensates C1 before the pumping of said condensates, but below the
operating pressure of the exchanger for preheating or vaporizing; the
deaerator, the pump for the condensates C1 and the exchanger for preheating
the condensates C1 are able to treat the additional flow of condensates C2; it
proves necessary to deaerate the condensates C2; but the temperature of the
condensates C2 is too low to ensure correct operation of the unit;

the condensates C2 can be pumped, preheated at the pressure of the
condensates C1 after reduction of the pressure of said condensates and mixed
with the condensates C1 upstream of the deaerator; this variant is preferably
used when the condensates C2 originating from the CPU unit are at a pressure
below that of the condensates C1 before the pumping of said condensates; the
deaerator, the pump for the condensates C1 and the exchanger for preheating
the condensates C1 are able to treat the additional flow of condensates C2; it
proves necessary to deaerate the condensates C2; but the temperature of the
condensates C2 is too low to ensure correct functioning of the unit;

the condensates C2 can be mixed with the condensates C1 downstream of the
deaerator; this variant is preferably used when the condensates C2 originating
from the CPU unit are at a pressure above or equal to that of the condensates
C1 before the pumping of said condensates, but below the operating pressure
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of the exchanger for preheating or vaporizing; the pump for the condensates
C1 and the exchanger for preheating the condensates C1 are able to treat the
additional flow of condensates C2 and it does not prove necessary to deacrate
the condensates C2;

the condensates C2 can be pumped and mixed with the condensates Cl
downstream of the deaerator; this variant is preferably used when the
condensates C2 originating from the CPU unit are at a pressure below that of
the condensates C1 before the pumping of said condensates; the pump for the
condensates C1 and the exchanger for preheating the condensates C1 are able
to treat the additional flow of condensates C2 and it does not prove necessary
to deaerate the condensates C2;

the condensates C2 can be mixed with the condensates C1 downstream of the
pump for the condensates CI; this variant is preferably used when the
condensates C2 originating from the CPU unit are at a pressure above or equal
to that of the condensates C1 after the pumping of said condensates; the
exchanger for preheating the condensates C1 is able to treat the additional
flow of condensates C2 and it does not prove necessary to deaerate the
condensates C2;

the condensates C2 can be pumped and mixed with the condensates Cl
downstream of the pump for the condensates Cl1; this variant is preferably
used when the condensates C2 originating from the CPU unit are at a pressure
below that of the condensates C1 after the pumping of said condensates; the
exchanger for preheating the condensates C1 is able to treat the additional
flow of condensates C2 and it does not prove necessary to deaerate the
condensates C2;

the condensates C2 can be mixed with the condensates C1 downstream of the
exchanger for preheating the condensates C1; this variant is preferably used
when the condensates C2 originating from the CPU unit are at a pressure
above or equal to that of the condensates Cl after the pumping of said
condensates; the condensates C2 are at a temperature sufficient for correct
operation of the unit and it does not prove necessary to deaerate the
condensates C2;

the condensates C2 can be pumped and mixed with the condensates Cl
downstream of the exchanger for preheating the condensates C1; this variant is
preferably used when the condensates C2 originating from the CPU unit are at
a pressure below that of the condensates C1 after the pumping of said
condensates; the condensates C2 are at a temperature sufficient for correct
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functioning of the unit and it does not prove necessary to deacrate the
condensates C2;

e the condensates C2 can be preheated and mixed with the condensates C1
downstream of the exchanger for preheating the condensates C1; this variant is
preferably used when the condensates C2 originating from the CPU unit are at
a pressure above or equal to that of the condensates C1 after the pumping of
said condensates; the condensates C2 are not at a temperature sufficient for
correct operation of the unit and it does not prove necessary to deaerate the
condensates C2;

e the condensates C2 can be pumped, preheated and mixed with the condensates
Cl downstream of the exchanger for preheating the condensates Cl; this
variant is preferably used when the condensates C2 originating from the CPU
unit are at a pressure below that of the condensates Cl1 after the pumping of
said condensates; the condensates C2 are not at a temperature sufficient for
correct operation of the unit and it does not prove necessary to deaerate the
condensates C2.

According to one advantageous variant of the process, when a column for washing
with water — operating at a pressure of between 1 and 100 bar(a) — is used to wash
the PSA offgas stream, it will be possible to recover the impurity-loaded liquid at
the bottom of this column and to recycle it, with the condensates C2 of the CPU,
into the circuit for vaporizing the condensates C1. This step of washing the PSA
offgas with water is added in particular when a large reduction in methanol and in

ammonia is desirable in the CPU.

If a high purity regarding the export steam is required, the demineralized water is
not mixed entirely with the condensates C1 and C2, and the export steam is
entirely produced from demineralized water in a dedicated circuit, while at least
one part of the steam intended for the mixing point is produced in a circuit distinct
from the highly pure steam circuit, from the condensates C1 and C2.

If a low purity regarding the export steam is sufficient, all of the demineralized
water is mixed with the condensates C1 and C2, such that the export steam, like the
steam intended for the mixing point, is produced from the mixture of the
condensates C1, the condensates C2 and the demineralized water.
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According to another aspect of this invention, the latter relates to a facility for
producing hydrogen by reforming hydrocarbons using steam, combined with
carbon dioxide capture and steam production, comprising at least:

(1) means for mixing the hydrocarbons to be reformed with steam so as to
produce the feedstock for the reforming,

(i1) a reformer for the reforming of a synthesis gas comprising essentially
hydrogen, carbon monoxide and also excess steam, carbon dioxide, residual
methane, water and impurities from the mixture resulting from step a),

(iii) at least one heat exchanger for cooling the synthesis gas,

(iv) at least one shift reactor for steam conversion of the CO contained in
the cooled synthesis gas resulting from the exchanger (iii),

(v) at least one heat exchanger for cooling the synthesis gas enriched with
H, and CO, produced by the shift reactor (iv) by indirect heat exchange to a
temperature of about ambient temperature, at least below or equal to 60°C,
preferably below or equal to 40°C, so as to produce a saturated synthesis gas and
condensates C1,

(vi) a separator for separating the condensates C1 from the saturated
synthesis gas resulting from the exchanger (v),

(vii) a unit for hydrogen purification by pressure swing adsorption for
treating the synthesis gas resulting directly or indirectly from step (vi) and
producing a stream of hydrogen having a purity of at least 99% and a stream of
offgas containing at least 40% of CO,,

(viii) a CPU unit for treating the PSA offgas stream produced by the PSA
unit (vii) and producing at least one stream of purified CO; and at least one stream
of non-condensables,
and also means for treating all or part of the condensates C1 from the separator (vi)
and comprising at least

(ix) a valve for reducing the pressure of the condensates C1 to a pressure of
between 1 and 5 bar(a), preferably between 1 and 2 bar(a),

(x) a deaerator in order to eliminate a part of the gases dissolved in the
condensates C1,

(xi) a pump for pumping the condensates C1 at a pressure of between 15
and 90 bar(a), preferably between 25 and 70 bar(a),

(xii) a heat exchanger for preheating the condensates C1 under pressure at a
temperature of between 150 and 290°C, preferably between 200 and 280°C,

(xiii) a heat exchanger for vaporizing the condensates C1 under pressure at
a temperature of between 200 and 300°C, preferably between 220 and 290°C, so as

to produce a stream of impure steam,
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(xiv) means for recycling the impure steam to step a) so as to be mixed with
the hydrocarbons to be reformed,
and also means for producing steam intended for export, comprising a steam
production circuit, and also at least:

(xv) means for feeding a circuit of steam associated with the process with
demineralized water alone or mixed with the condensates Cl1,

(xvi) a heat exchanger for preheating the water,

(xvii) a heat exchanger for vaporizing the preheated water against the
synthesis gas originating from the reforming in a waste heat boiler, preferably
between 220 and 280°C, so as to produce a stream of steam,

(xviii) means for recycling a part of the steam to step a) so as to be mixed
with the hydrocarbons to be reformed,

(xix) means for making steam available for export,
characterized in that, since the CPU unit also produces at least one stream of
condensates C2, the facility also comprises means for recovering and recycling the
condensates C2 so as to be treated together with condensates C1.

Advantageously, the facility for producing hydrogen by reforming hydrocarbons
using steam, for capturing carbon dioxide and for producing steam, also comprises
means for mixing the condensates C2 with the condensates C1 placed before the
deaerator of the condensates C1, and also, if required, a pump for pumping the
condensates C2 prior to the mixing thereof with the condensates C1.

According to another variant, the facility for producing hydrogen by reforming
hydrocarbons using steam, for capturing carbon dioxide and for producing steam,
comprises means for preheating the condensates C2, means for mixing the
preheated condensates C2 with the condensates C1 placed before the deaerator of
the condensates C1, and also, if required, a pump for pumping the condensates C2
prior to the preheating thereof and the mixing thereof with the condensates C1.
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Brief Description of the Drawings

These and other features, aspects, and advantages of the present invention will
become better understood with regard to the following description, claims, and
accompanying drawings. It is to be noted, however, that the drawings illustrate
only several embodiments of the invention and are therefore not to be considered
limiting of the invention’s scope as it can admit to other equally effective

embodiments.

The Figure shows an embodiment of the present invention.

Detailed Description

Other characteristics and advantages of the invention will emerge on reading the
description which follows. One embodiment of the invention is represented therein
in the single figure, and described hereinafter by way of nonlimiting example.

The figure thus presents a scheme for a process for producing hydrogen according
to the invention with separate productions of steams of distinct qualities in two

distinct circuits.

A stream 1 of natural gas (GN) is sent to the mixing point 2 so as to be mixed there
with two streams of steam 22 and 27 produced in the process. The mode of
production of these two streams of steam will be described subsequently. The
stream 3 resulting from the mixing constitutes the feedstock feeding a steam
methane reforming (SMR) module 4, the gas produced 5 is a synthesis gas
comprising essentially hydrogen H, and CO, but also CO,, CH4, water and
impurities; the gas 5 is cooled by heat exchange with water, first in the waste heat
boiler 6 where the water is vaporized and then via a cooling module 6b comprising
two heat exchangers in parallel, then feeds the conversion module 7, thus
producing a synthesis gas enriched with H, and CO, and depleted of CO compared
with the gas 5 produced by reforming, and also containing additional impurities
generated during the conversion — of about 65% to 85% of H,, 11% to 22% of
CO3, 0.5% to 6% of unconverted CO and 3% to 10% of CHy.

The synthesis gas is then cooled in 8 by heat exchange against water, in particular

against demineralized water 18, to a temperature below or equal to 60°C, more
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generally below or equal to 40°C, allowing partial condensation of the water
present in the synthesis gas and also of certain condensable impurities. The
saturated synthesis gas 9 is separated from the liquid fraction 10 consisting of the
impure process condensates Cl (i.e. loaded with impurities entrained with the

water).

The synthesis gas 9 is then sent at 11 to the H, PSA unit which produces at least
one gaseous stream of highly pure (greater than 99%) hydrogen, and also a residual
gas 12 which for its part contains all the carbon dioxide, the vast majority of the
unconverted methane and of the unconverted carbon monoxide, and a large part of
the nitrogen and hydrogen, the quality of which depends on the yield from the H,
PSA.

The residual gas 12 is sent at 13 to a CPU unit for separation of the CO,, the CPU
unit producing at least one stream 14 of CO,, a gaseous stream 15 rich in hydrogen
H, which is recycled so as to feed the H, PSA in order to recover the hydrogen
contained and to thus improve the overall hydrogen yield of the facility, a stream
16 of non-condensables comprising methane, hydrogen, carbon monoxide, non-
condensed carbon dioxide, nitrogen and water, constituting the CPU offgas which
is recycled as reforming fuel to the reforming module 4, and a liquid stream 17
made up of the CPU condensates C2; produced in the CPU unit, at least partly at
the compression/drying stage which precedes the first CO, condensation step, these
CPU condensates (condensates C2) contain predominantly water and also
dissolved impurities, for instance methanol, aqueous ammonia and amines. By
application of the process of the invention, the condensates C2 are recycled so as to
be treated with the process condensates Cl1.

More specifically, the stream 10 of the process condensates C1, the stream 17 of
the CPU condensates C2 and an additional stream of water 19 taken from the
external supply of demineralized water 18 and heated by heat exchange with the
synthesis gas in the heat exchanger 8 are combined so as to form a stream 20
containing water and the impurities contained in the two streams of condensates
CI and C2. The resulting stream 20 is treated in the deaerator 21 then heated by
heat exchange against the synthesis gas in one of the two heat exchangers of the
synthesis gas cooling module 6b and vaporized against the flue gases F in the
convection zone of the reforming module 4, thus forming the stream of impure
steam 22. This impure steam containing the impurities contained in the

condensates C1 and C2 feeds the mixing point 2.
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Alongside this circuit for producing dirty steam, the process of the figure makes
available highly pure superheated steam for the specific needs of the process and
for the production of export steam H,O(v). This second steam production circuit,
distinguished from the impure steam circuit, operates in the following way. The
second part 23 of water taken from the external supply of demineralized water 18
is heated against the synthesis gas in the exchanger 8, treated in the deaerator 24,
then heated by heat exchange against the synthesis gas in the second heat
exchanger of the module 6b, and vaporized in the boiler 6, thus forming the stream
of steam 25. This stream of highly pure steam passes through the convection zone
of the reformer where it recovers additional heat from the flue gases F; it is
separated into two parts, one of them constitutes the superheated highly pure
export steam 26, the second forms the stream of steam 27 sent to the mixing point
2.

While the invention has been described in conjunction with specific embodiments
thereof, it is evident that many alternatives, modifications, and variations will be
apparent to those skilled in the art in light of the foregoing description.
Accordingly, it is intended to embrace all such alternatives, modifications, and
variations as fall within the spirit and broad scope of the appended claims. The
present invention may suitably comprise, consist or consist essentially of the
clements disclosed and may be practiced in the absence of an element not
disclosed. Furthermore, if there is language referring to order, such as first and
second, it should be understood in an exemplary sense and not in a limiting sense.
For example, it can be recognized by those skilled in the art that certain steps can

be combined into a single step.

The singular forms "a", "an" and "the" include plural referents, unless the context

clearly dictates otherwise.

"Comprising" in a claim is an open transitional term which means the subsequently
identified claim elements are a nonexclusive listing (i.e., anything else may be
additionally included and remain within the scope of
“comprising”). “Comprising” as used herein may be replaced by the more limited
transitional terms "consisting essentially of" and “consisting of” unless otherwise

indicated herein.
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“Providing” in a claim is defined to mean furnishing, supplying, making available,
or preparing something. The step may be performed by any actor in the absence

of express language in the claim to the contrary.

Optional or optionally means that the subsequently described event or
circumstances may or may not occur. The description includes instances where the

event or circumstance occurs and instances where it does not occur.

Ranges may be expressed herein as from about one particular value, and/or to
about another particular value. When such a range is expressed, it is to be
understood that another embodiment is from the one particular value and/or to the

other particular value, along with all combinations within said range.

All references identified herein are each hereby incorporated by reference into this
application in their entireties, as well as for the specific information for which each

is cited.
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Combined production of hydrogen (H 2)
and carbon dioxide (G0 2} from a mixture
of hydrocarbons comprises: (8) reforming :
hydrocarbon mixiure {o obiain a synthesis
gas coniaining e.g. at least hydrogen, s
carbon monoxide and carbon dioxide; (b}
cooling the gas; (¢} conversion reaclion
{shift} of all or part of the gas cooled o
oxidize major part of the carbon monoxide
into carbon dioxide; {d) cooling the
synthesis gas; (o) additional dryving of conlad synthesis gas; () separating dry gas; (4}
drying oblained Ripsa) stream; and {h) capluring carbon dioxide and purifying Ripsa)}
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stream. Process for combined production of hvdrogen (H 2} and carbon dioxide (CO 2}
from a mixiure of hydrocarbons comprises: {8) reforming hydrocarbon mixiure to obiain
a synthesis gas containing at teas! hydrogen, carbon monoxids, carbon dioxide,
methane, water vapor and impurities; (b} cooling the synthasis gas with heatl recovery;
{c} conversion reaction {shift) of all or part of the synthesis gas cooled o oxidize major
part of the carbon monoxide info carbon dioxide with corrasponding production of
hydrogen; {d} cooling the synthesis gas rich in H 2and CO Z2oblained from step (o) with
alimination of condensed waler; {e) additional drying of cooled synthesis gas 1o obitain
a dry synthasis gas; (T) separating dry synthesis gas in an adsorplion unit by
modulation of pressure {or PESA H2) to oblain H{) slraam at a prassurs enriched in
hydrogen and R{psa) stream of PSA residue gas containing at least carbon dioxide,
hydrogen and impurities; {g) drving R{psa) stream; and (h} capluring carbon dioxide
through a compression CPU step and purifving R{psa) stream o oblain g liquid or
super oritical stream rich in CO Zand a residual gas stream R1 enriched in hydrogen,
whers the process further comprises: () realing all or part of the residual R1 in a PSA
H Z2unit different from the PSA HZ unit of step {1} to produce H{H) stream st high
prassure rich in hydrogen different from H{) stream produced in step () and R{H
straam of rasidue gas of PSA different from R{psa) of residue gas produced in step {1}
An independent claim is included for instaliation of combined production of hydrogen
and carbon dioxide from a hydrocarbon mixiure comprising at least: a module of
raforming the hydrocarbon midiurs 1o oblain a synthesis gas; al least a maodule for first
cooling of synthesis gas with means for heat recovery; a module of reverse conversion
o the steam (shift} of synthesis gas; a cooling module of synthesis gas convertaed with
condensation of walar vapor and regovery of condensed waler; an optional module for
convarted and cooled synthesis gas dryving; a first purification unit by adsorption by
pressure modulation (PSA) of dry synthesis gas for obiaining hydrogen and a PSA
residue, an optional maodule for drying of PSA residue, a CPU unil for capluring of
carbon dioxida for implameanting the slep comprassion and purtfication of PSA residus
to oblain a Hguid stream or supercritical stream rich in OO 2and a CPU residue gas flow
rich in hydrogen; a second PSA H 2unil, different from the first PSA H 2unii, able to
traat any or part of the CPU residue to produce hydrogan stream and PSA residusl gas
straam; and means 1o convey the entire used stream.
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Thea present ivantion relates {0 a8 method for the combined production of hydrogan and carbon dioxida from a midurs of
hydrocarbons wherein the hydrocarbon mixture s ad o produce a synthesis gas which is cooded, and hydrogen-
gnrichad (H2) and carhon dioxide (CQ2), aptionally driad Jf‘d fraated in a PSA hydrogan purification unit fo produce hwdrogen
{drving can precade or follow the purification), the waste being treated for capluring C02,

it also relates o an instaliation adapted o the implementation of the methoad,
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s ana of the major environmanial problems, raduce emissions of greenhouse gases, especially redunmyg
COZ emiszions is one of the maor challenges facing the man,

Now one of the main sources of CO2 emissions is one that comaes from the buming of fosai fusls,

Among the mdusirial plants amitting carbon dioxide, thera are in

o yoduchon faciitiss and carbon
monaxide that smit carben dioxide through thair smoke, the C02 centent in i:hes fiue gases from the combustion gases
generated non-racoverable in tha procass and recycled as fuel and the additional fuel such as naphtha and natural gas.
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O caplure on the plant s carried out ai both the CGY prasent in combustion fumaes, bt also on the CO2 from the synthasis
gas praduced by the process.

Amaong the meth a2 synthasis gas - that is o say when the produst obtained by
raforming or furth 3 e he methods used is the caplure of carbon dioxide by compression
and cooling of the waste gas i & hydrog fication unit by pressure swing adsorplion {H2 PBA), so as to liqusty a
portion of the carbon CEL\:d i {

This liguid carbon dioxide can than be ransporied, storad, processed or usad as neadad,

{ is desirable for the operator of the facilily io enhance the non-condensed gases from the COZ caplure oparation by
comprassion and purification (CPLU comprassion English and purification unif}

it is walt known from the document WO200E 7 0584 048 of the Applicant a procass for praducing hydrogen wherein the caplurs
of carbon dikude further allows to incraasa the hydrogen production facility.

For this, the method implements the compression stagas of PSA offgas, followed by a drying step {drving up, as describad in
WO2008 /1 017 783 of the applicant be carriad cut upstream of the PSAY with recovary of carbon dicxide via 3 ervogenic
purification unit {CPL}

tn

raated by a membrana allowing hydrogen o permaais,

Condensabla gasas from the OFU are
Hydrogen is refurnad upstream of the process, (o the input of the PSA to increass hydrogan

'y

ihe residual gas from the membrane itsall baing used in tha reforming siep, s M‘ as fusl and / or as a

production from tha nstaliation,

e,
@
i
o
=
o
e

5

e

S
=

<o

Howeaver, in the cass of an axdsting hydrogan production, the inst wre aperaling at Hs ralad capacity is not adaplsd o

recabvs and process additfonal fusy and particularty the hydrogen purification unil (H2 FSAY
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Thus, this recycle in the process will require changes to the facility; If the solution is fo increase the production of hydrogan,

will than change {ha E’ey fragen purification unit so as o Increass 18 processing capacity

As part of improving the oparation of an axisling facility o conduct & COZ "ag,t i may be preferabla o a hydrogen
recovery that dees not invelve changas to sxisting production facilities and / or do mt disturh the opearation of the sxisling

h@ '; A‘ va of a‘ha pr\,sam invantion o addrass this p;- shlam of increasing the produciion of hydrogen from a hydrogen

sapturs carbon dicdide, without changing the mam constituent slements of the existing instaliation, ©

stion of hydrogen and carbon dioxide from a mixture of
1y i P8 -8 siep {‘3 eforming the mibiturs «:i hydracarbons for oblaining 2
s},aihe is gas oo mirairag at least rssd*mw .§- n manaxide, carbon dioxide, methans, water vapoer and impurities, ~ a step
{b} cooling the aynthasis gas with rac ovgﬁ-ry of the heat available, - a8 stap {¢} conversion reaction (shift) of all or part of the
coolad synthesis gas (o oxidize most of the carbon monoade present o carbon dioxide with generation corresponding to
hydragen, - a2 step {d} codling the sy m\% gas enrichad in H2 and CQ2 from step {¢) wilh remavat of condensed water, -
g {e) opltional additional drying gas Synthasis coolad for the removal of walar molecudas and oblain & dry synthesia gas, -~ a
stap (T of se;\ar»aim:a of the dry synthasis gas 0 a pressure swing adsorption unit {or HZ FSA) for oblaining a high prassure
: ar-anrichad stream and 2 stream of RPSA PSA wasie gas containing at least carbon dicxide, hydrogan and
- & step {g) of optional dryving stream RP8A - a step (h) caplure carbon dioxide via a comprassion step purification

if it ¢ {
»ar*d flow HPSA o :.-bhss a liquid siream rich or sugw ar critical CO2Z2 15 and & waste gas alream R enrichad in %‘ydm;\

ing all or part of the waste in a separate R HZ FSA

pa

]

e
o

&

aclerizaed in that the method further comprises: ~ ep {i} procss
qmi H2 PSA unit m‘ step () H11 produce & wtrsam eﬁr:i,ned i hydrogen H aepam e is:-am producad in step ) and &
residual gas stream of 11 PSA 20 separate from the waste gas stream RPSA product in step (1), the step of drving {g) ma
;'se parformed before the comprassion slap of \is‘.;s {I); whan the compressing ste,(s camprisas succassive inlarmediate cuts,
the drying can be performed during the comprassion stap, betwaan two intarmediate culs; slep {g) may alsa be parformed

after slep 25 comprassion,

The solution of the mvention makes 1 possible to racover additional hydrogan available in the non-condensable gasas from
the GRLU directly, in a simple separation unib which is davoled to this agditional production,

)

ha precass "primary” for hydrogan production (s not disruptad
30 The method of the invention may further have any or all of the following characteristics: - | compria
recycling part or alf of H11 flows {0 step {&) reforming and / or all or part of the R11 flows {o step -';'h

comprassion and purdication. - Step {¢} Is a high tempearature shiff step (HT shiflt) and downstraan

' i
atep {¢ '} for low tamperatura shdt (LT shilt) for improving conversion of CO COZ wilth joint production of M2,
! the transformation of C0 o C02 by using @ low-temperature shift is complete, and the use of this second shift can
simullanaously imprave the capture of CO2 in the syngas and o increase the production of Joint hydrogen, - The waste QE

& }is treated in a membrane fype sep ,.nmr %a‘@p to produce at least wo streams Mi and M1, Mi flows - enriched

HZ - 50 s the "portion of the waste Rl feading the Step {1 5, while tha flow Mi depleted hydrogen is used as fuel

]
o e
%
oo

According 1o a second aspeact of the invention, it relates o a plant for combined production of hydrogan and carhwn digide
from a hydrocarbon mixiure ool ~p"s<;;r-4;g at lsast: - 2 reforming module hydrocarbon mixiure to oblain a synthe
imast ona firal module for cooling tha synthesias gas with means for recovaring the heal availabla, « an nvers
modide steam {shift} of the gas symhes. .~ a moduds for cooling the syngas converted with cor der*sai;m of h(. asteam 20
and recovery of the condensed water, -~ an optional moduls for drving the converted and cooled synthesis gas, - a firs
purdfication unil pressure swing adsarption {(PSA} of the dry synthasis gas for oblaming hvdrogen and a residual F:a.:’-\, -
opt .:mszsi drying modude residual FSA 25 - 2 caplure CPU dioxide Carbon suitable for implemantation of tha comprassion stags
and purificalion of the waste of PEA o obiain & lquid stream rich or supsr oritical C02 and a CPU wasts gas stresam enrichad
n hydrogen and: - a second unit PSA HE, distinet from the first PSA unit H2, able o process aff or part of 30 ’.F‘U wasie i
produce a hydrogen stream and 2 waste gas stream PSA ~ means able o convey tha all flows implameantad,

.

Frefarably, the plant further comprises means for recycling all or part of the flow of wasle gas from the second PSA o the
reforming module and / or to the CFU, preferably, the insteflation comprises a sacond moduls downstraam reverse

{ the first, the first is @ high termperature iy pe convarsion modude {(HT shift) and the sacond corversion moduals is
a low-temperature typs convarsion module (LT QM"::

COnvarsion o

More praferably, tha plant further comprises a mambrane fype sap?rst'f‘ﬂ und for producing af lsast one stream enriched M
af lmast H2 and at lsast a M hy ir ogan dapletad stream and feeding n 3 saparation unit in the waste R
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and means for supplving the second PSA iIn said at least one sire
unil, and fsed means and usa Mikdapleted stream hydrogen as ?Jei

n a2t least H 2 from the membrane saparation

Cihar foatures and advantages of the present invantion will become apparant from the following description of exemplary
nen-imiling implemeniation, descriplions made in referancs to the accompanying drawings in which: ~ Figure 1 is a schamatic
ife of & procass for the combinad ;:umducii“ﬁ of hydragen and carbon dioxide life capture of COZ v a 20 hase configuration of
the invention. - Figure 2 is a schematic view of & method according o the invantion which differs from that of Figurs 1 in that

i‘\s) residual capture Fi s subjacted o a membrane reatmant before being sant to the second FSA H2.

o

feads a reforr‘ ar 2 in generale a synthasis

3 ]

nvantion wherein g hydrocarbon fead mixed with ong of the stsam {not shown)
gas 3 containing at lsast carbon monoxide, hvdrogen, carbon d awi me

Figura 1 describas a preferrad ambedirment of the 25 hydrogen production procsss and carbon dioxide according o the
}

£

tep of staam reforming is performed in 2 30 steam- reforming furnace coniaining tubes fillad wilth catalysts, the heat
required for reforming s supplied by combustion,

nn
o
e
e
o
=

The synihasis gas 3 is than cooled at 4, cooled synthasis ﬁav 5 is then subjected in § to & shilt reaction i which carbon

manoxide reacts with water {shown bul nol referencead) to be - partly - converted into hydrogen and carbon dicxide,

)

ha reaciion invobved (CO + H20 ~ COZ + HZ) s callad raaction gas with water or ghift reaction.

g
w

This reaction is generally conductad on the high-lempsarature synthasis gas (HT ahift}, a second step 6b of
i {

L
arformad downsiream of the pravious oneg, on the syngas partially Shifted, at lower iemger sfure (LT shift) -~ this shift

sacond step is shown in broken fines, it is not mandatory.

£
5]
o

The S‘mi asis gas oblainad 7 - iha outpud of the stap & or slep 8o whan stap 618 feik‘vy‘e:sd by & slap 6b « s enrichad with HZ
0% deplsted and CO; it is cooled 1o 8§ and then tha cocled gas is drisd in 8 10 {e.g. using an adsorplion mathod TSA
.A

move waler molecules and thus obiain a gas mixture 11 s8¢ ~ with re qard i downsiream processing 48s ~ which

dry gas mixture is then subectad to a separation stap in an adsorption unit 12 by modulation of pressure or H2 FGA for
producing a gas stream 13 and a hydrogen product gas stream 14 from PSA wasie (waste RPSA ).

Stream 14 is then procassad o capture carbon dioxide; for this, it is comprassed {(not shown? so that iis pressurs is hmwew
20 and 100 bar, and than undargoes ona or more Successévea stages of condensation / separafion n i‘he CRU 15 10 obtain a
figuid stream 18 enriched GO, and a yas stream 3 ! i and other condansable -.m’n,(ss:mems,

including carbon manoxids,

B

sion unit 21 by separais prassure modulation unit 12 o

The stream 17 is than subjected o & separation ¢
& L2 sidual gas stream 23 of PS {ressduai HH)

produce a gaseous stream of hydrogen pradus

Dapending on the requdrements and nseds 1o ba mel, there will ba possibilties for using this gas stream 23, it could for
-:asx;zzmpi-:as be sent as a fusl 1o the raformer @ wvia 213a - or sent o the input of tha OPU wia 280 butl olhar uses are also

Drying of synthasis gas, upsiream and / or downatream of the PEA {not shown) removes harmiul water io the suceess of the
downstraam process.

GPRU performance is improved when s powerad by a D02 rich straam - so when using the low lamperatura Z2nd Shift -

For example, when a CQ2 recovery rate via a CGPU unit from a sleam reforming, without a second low temperature shift is
34%, the raie rises o 91% with the second low temperature shift |

-

he racovery of hyvdrogan from non-condensable from CO2 caplure {current R via 3 sscond PEA unit HZ ~ according fo the
invention - can incraases the ;:)ros:iuci:a on of hydrogen insk sEiuw Yy any way {0 s significant,

in addition, the use of second low temperature shift allows g significant increase of the hydrogen condent in the condensable
{may spend fess than 30% lo 82%)

When tha Ri waste from the OPU coniains a signidficant proportion of hydrogen (0% by volume, for axamplal, § is suitable for
powaring a PEA unit, Typically, the hydrogen yiald of the P‘s A unit instaliation - refarenced 12 - baing of the ordar of 88%, 2
refurn of the same order of the additional unit 21 and would achisve an avarall recovery rate hydrogen of the order of 85 o

8%

Note alan that the residual gas of the CPU being at a pressure dlevae- typically aboul 78 bar absolute - power the PSA unit
with a charge under such pressure i3 not interasting.

indesd, such a high pressure dogs not improve performancs, but against forced by using thickar and more expensis
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mi
L

aterals o resist the prossure, as the residual IR will preferably relaxed ~ if possible recovery work ~ bafore feed the P&
Figure 2 dapicis a sred embodimant of the method of tha invention

3

A numbar of elements are common o beth ambodiments of the invention.

Thay have the same referance numbers,

A firat part of the process, until the fux 16 and 17 at the cutput of the CPU s idantical in the two diagrams of Figs

flowing the procedure of Figurs 2, the stream 17 is then reated with 18 membrane perms

“olf
20 which is sent in the PSA H2 21 - according o the invention-under 18 and a waste pressurs.

fion for @ hydrogen-rich stream

The wasle 18 s racyclad 1o the reforming unit as fuel, Othar kngwn uses of the art are posaible,

LAAL

The How Z22 and 23 oblained at tha oulpud fromt the sacond PSA s treated according o those of Figure 4
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at lwast the

Pracess for F iy d agen and carbon dioxide from a mixturs of hydrocarbons comprising
following steps: « a step { racarbon mixtura to ohl RS syr‘-ii":es..s cordairing alb least hydrogen, carban
moncdide, carbon d:u,wﬂe m@ihane. Waier vapor and i i by of the cooling gas o synthesis with recovery of
fhe 10 heatl avalable, ~ a step {¢} conversion reaction it of the conled aynihesis gas to oxidize most of the
carbon monoxide o carbon dioxide with comespond ; p"odu mr‘ m’ hydmgen; - a step { d) cooling the synthesis ga
gnrichad in HZ and CO2 from 18 sisp ) with re waE of condensad water, « 2 step {@) optional addiional drying of the
cociad synthesis gas o oblain a gas synthasis sec, - a step {) of separation of the dry synthesis gas in & prassure swing
adsarpiion unil {or HZ PSA)Y for oblaining a hig wb pressure Hi strsam 20 enrichad in hydmgeﬁ and a residual gas siream RPSA
FSA containing at least carbon : i g} optional drying of the RPSA flow, ~ a step (bl o
captura carbon dinwides wia & compre siap of CPU and purification flow RPSA to (Ham a bguid stream rict
criticat CO2 in :’3 and 3 waste gas stream anriched in hydrogen IR, characterized in that the maethod further
step {i) procassing all or part of the wasls in a separate R HEZ PSA unit HE FSA unit of step {1} fo produce

flow H11 saparate enriched hydrogen product stream of HEin step () and & R11 30 P&A waste gas stream separsie from the

flu of RPSA vvaﬁésas gas predused in step (), 2 A maihod according to claim 1 comprising at lsast & stap of 1 ‘)‘;C'HEG of alf or
part of the flow H11 o the reforming step and 7 or all or part of R11 flows to slep {h) of CG2 ca pture by comprassion and

puriication,
3.

A method accordin
carried out in slep {) a slap (¢
of HZ.

g o claim 1 or claim 2 whersin step (¢} is & step of high-demperalure shill, and wherain downslream s

of low ismperaiurs shift { LT shift) for improving convearsion (,f Oio CG2 with co-production

4. .

Mathod according to one of iha pracading oaims wherein the waste R from step
saparalion step to produce at leasi bwo streams M and M1, the M flow - al ims anrio

»

] &
portion of the R supplying sten {0}, while the flow Mil deplsiad hydrogen is used as fusl

{n} s teated in & .msm*t rane type
ad in H2 ~ then is {ha "residusd

4]

CHE instatiation of hydrogen and carbon dioxide from a hydracarbon mixture comprising af lsast: -~ a reforming module of the
hydrocarbon mixture 1o oblain a synthesis gas, - at least one thae first me iuis-s for cooling the synthesis gas with maans for
rring the heatl avallabis, ~ 2 slgam invarss convarsion moduls (shift) of the synthaal
syngas convertad with conds ion of the water vapor and recovaring ih condansed watsr, ~ an oplion:
syngas convertad and cooled, - a first pressure swing adsorption purification unit (PSA} of the dry syngas

. and 2 residual PFSA, - oplional drying module residual PS4, - a carbon dioxide caplure unit
nting the slap of compraasion md purification of the wasls FSA {o obtain a Hquid stream rich or super crilic

as, - a moduls for f‘-woimgg ihe
nm-ﬂuie

@
£

<
2
[43
=

nea
NSa|

,.:

_)

o

: £
3

'_,1 ’-:“‘

impla
and a waste gas stream enriched in hyd )gm CRU, and - 3 sacond unit PSA H2, distinct from the first PSA unit H2, capatle
of procassing all or part of the CPU ¢ f‘vm&ie to produce a hydrogan stream and a wasie gas stream from FGA, - means able
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to convey all the Hows mplementad,
,3

installation according o claim 5
PSA o the fei'crmira;g rmoduda and

ur ihu compnsing means for recycling all or part of the flow of wasls gas from the second
fortothe CRUG. T

iaw.ciaiiaiim acoording to claim § comprising a second invarsa conversion module downstream of the first, and whersin the first
;& high lemparature lype corvearsion moedula (HT shift), and the sacond conversion a.smé s a8 ?wa\ s i low conversion modula
ie.mp::.:amm {LT shiit}.

August 15th,

el

Inastaliation according 1o one of clams 5 1o 7 further compri ing' - & membrane type separation unit fo producs at least one
atream annchad in At keast H2, and at least ones HZ-de ;is fad stra - means of supply of the membrane separation unit in
the uaw\. from the first PSA unit, and 20 - supply means of the second PSA unil in said at least one stream snrichad in at
lsast HE, -~ supy wEv means and use of the hyrdrogen- u‘e ieied stream as combustibla 5
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PROCEDE DE PRODUCTION D’HYDROGENE COMBINEE A UNE CAPTURE DE DIOXYDE DE CARBONE.

@ La présente invention concerne un procédé pour la
production combinée d’hydrogéne et de dioxyde de carbone
apartir d’un mélange d’hydrocarbures dans lequel le mélan-
ge d’hydrocarbures est reformé pour produire un gaz de
synthése qui est refroidi, puis enrichi en Hp et CO,, option-
nellement séché, et traité dans une unité PSA de purifica-
tion d’hydrogéne pour produire un flux d’hydrogene. Le
résiduaire du PSA est traité dans une unité CPU de com-
pression et purification de CO, qui produit du CO, liquide et
un résiduaire de capture gazeux, tout ou partie du résiduaire
de capture étant envoyé vers une unité PSA distincte pour
produire un flux d’hydrogéne supplémentaire, distinct du
flux principal.

H,0 H,0

2 4 6 .
1 / 3 /s N A s
7 9
b
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230" ™
—11
23b s
21 5. v
= T
23/ j—‘ 17 / \j—‘ 14f
22 16 13 12
H, co, H,
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La présente invention concerne un procédé pour la production combinée
d’hydrogéne et de dioxyde de carbone a partir d’'un mélange d’hydrocarbures dans
lequel 1 mélange d’hydrocarburcs cst reformé pour produire un gaz de synthése qui cst
refroidi, puis enrichi en hydrogene (H;) et dioxyde de carbone (CO,), optionnellement
séché, et traité dans une unité PSA de purification d’hydrogéne pour produire de
I’hydrogene (le séchage pouvant précéder ou suivre la purification), le résiduaire étant
traité en vue de capturer du CO, . Elle concerne aussi une installation apte & la mise en
ceuvre du procédé.

Le changement climatique étant I'un des grands problémes environnementaux
actuels, diminuer les émissions de gaz a effet de serre, et tout particuliérement diminuer
les émissions de CO; est un des grands défis qui s’imposent a "’homme. Or 'une des
sources essentielles d’émissions de CO; est celle qui est issue de la combustion des
combustibles fossiles. Parmi les installations industrielles émettrices de dioxyde de
carbone, on trouve notamment les installations de production d’hydrogéne et de
monoxyde de carbone qui émettent du dioxyde de carbone via leurs fumées, le CO,
contenu dans les fumées provenant de la combustion de gaz non valorisables générés
dans le procédé et recyclés sous forme de combustibles, et de celle de combustibles
additionnels tels que le naphta et le gaz naturel.

La capture de CO; sur ces installations s’effectue a la fois sur le CO; présent
dans des fumées de combustion, mais aussi sur le CO;, présent dans le gaz de synthése
produit par le procédé.

Parmi les méthodes de capture du dioxyde de carbone présent dans le gaz de
synthése - c'est-a-dire produit lors du reformage ou obtenu par transformation ultéricure
du gaz de synthése - I'une des méthodes utilisées est la capture du dioxyde de carbone
par compression et refroidissement du gaz résiduaire issu de l'unité de purification
d’hydrogéne par adsorption & modulation de pression (PSA H;), de sorte & liquéfier une
fraction du dioxyde de carbone contenu dans ledit gaz résiduaire. Ce dioxyde de
carbonc liquide peut cnsuitc étre transporté, stocké, transform¢ ou utilis¢ cn fonction des
besoins.

Il est souhaitable pour 1'exploitant de I'installation de valoriser les gaz non
condensés issus de cette opération de capture de CO, par compression et purification

ou CPU (de I’anglais compression and purification unit).
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Il est ainsi connu du document W0O2006/054008 de la déposante un procédé de
production d’hydrogéne dans lequel la capture de dioxyde de carbone permet en outre
d’augmenter la production d’hydrogéne de I'installation. Pour cela, le procédé met en
ccuvre des étapes de compression du gaz résiduaire du PSA, suivi d’une étape de
séchage (le séchage pouvant, ainsi que déerit dans WO2008/017783 dc la déposantc &tre
réalisé en amont du PSA) avec récupération du dioxyde de carbone via une unité de
purification cryogénique (CPU). Les gaz incondensables issus de la CPU sont traités par
une membrane permettant & ’hydrogéne de perméer. L’hydrogéne est renvoyé en amont
du procédé, a ’entrée du PSA pour augmenter la production d’hydrogéne de
’installation, le gaz résiduel issu de la membrane étant quant & lui utilisé dans 1’étape de
reformage, comme combustible et/ou comme charge destinée a alimenter le reformage.

Cependant, dans le cas d’une production d’hydrogéne existante, 1’installation
fonctionnant a sa capacité nominale n’est pas congue pour recevoir et traiter des flux
supplémentaires, et tout particuliérement I'unité de purification hydrogéne (PSA Hy).
Ainsi, ce recyclage dans le procédé nécessitera des modifications de 1'installation ; si la
solution retenue consiste & augmenter la production d’hydrogéne, il faudra alors
modifier 'unité de purification d’hydrogéne de sorte & augmenter sa capacité de
traitement,

Dans le cadre d’une amélioration du fonctionnement d’une installation existante
en vue de procéder a une capture de COy, il peut étre préférable de procéder a une
récupération de I’hydrogéne qui n'implique pas de modification des moyens de
production existants et/ou ne perturbe pas le fonctionnement de 1’installation existante.

L’objectif de la présente invention est donc de répondre & cette problématique
d’augmenter la production en hydrogéne & partir d’une installation de production
d’hydrogéne grice a une capture de dioxyde de carbone, sans modifier les éléments
principaux constitutifs de 1’installation existante, ni en perturber le fonctionnement.

A cet effet, invention propose un procédé pour la production combinée
d’hydrogéne et de dioxyde de carbone a partir d’'un mélange d’hydrocarbures
comportant au moins les étapes suivantes :

- unc ¢étape( a) de reformage du mélange d'hydrocarburcs pour I'obtention d'un gaz de
synthése contenant au moins de I'hydrogéne, du monoxyde de carbone, du dioxyde de
carbone, du méthane, de la vapeur d'eau ainsi que des impuretés,

- une étape (b) de refroidissement du gaz de synthése avec récupération de la chaleur

disponible,
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- une étape (c) de réaction de conversion (shift) de tout ou partic du gaz de synthése
refroidi pour oxyder la majeure partic du monoxyde de carbone présent en dioxyde de
carbone avec production correspondante d'hydrogéne,

- une ¢tape (d) de refroidissement du gaz de synthése enrichi en H, et CO; issu de
I’¢étape (c) avee ¢limination de I’cau condensée,

- une étape (e) facultative de séchage additionnel du gaz de synthése refroidi pour
I'élimination des molécules d'eau et obtention d'un gaz de synthése sec,

- une étape (f) de séparation du gaz de synthése sec dans une unité d'adsorption par
modulation de pression (ou PSA H;) permettant I'obtention d'un flux H; & haute pression
enrichi en hydrogéne et d’un flux Rpsa de gaz résiduaire de PSA contenant au moins du
dioxyde de carbone, de ’hydrogéne et des impuretés,

- une étape (g) facultative de séchage du flux Rpsa,

- ung étape (h) de capture de dioxyde de carbone via une étape de compression et
purification du flux Rpsa pour I’obtention d’un flux liquide ou super critique riche en
CO; et d’un flux gazeux résiduaire Ry enrichi en hydrogéne,

caractérisé en ce que le procédé comprend en outre :

- une étape (i) de traitement de tout ou partie du résiduaire R; dans une unité PSA H,
distincte de 'unité PSA H, de I’étape (f) pour produire un flux Hy enrichi en hydrogéne
distinct du flux Hj produit dans 1’étape (f) et un flux Ry de gaz résiduaire de PSA
distinct du flux de gaz résiduaire Rpsa produit dans I’ étape (f),

L’étape de séchage (g) peut étre réalisée, avant I’étape de compression de 1’étape
(h); lorsque I’étape de compression comporte des compressions intermédiaires
successives, le séchage peut étre réalisé pendant 1’étape de compression, entre deux
compressions intermeédiaires ; 1’étape (g) peut également étre réalisée aprés 1'étape de
compression.

La solution de I’invention permet ainsi de récupérer I’hydrogéne supplémentaire
disponible dans les gaz incondensables ¢n provenance de 'unité CPU directement, dans
une unité de séparation simple qui est dévolue & cette production supplémentaire. Le
procéde « principal » de production d’hydrogene n’est donc pas perturbé.

Lc procédé de [Pinvention peut cn outrc présenter tout ou partic des
caractéristiques qui suivent :

- il comprend au moins une étape de recyclage de tout ou partie du flux Ry vers Iétape
(a) de reformage ct/ou de tout ou partic du flux Ry vers ’étape (h) de capture du COs.

par compression et purification.
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- I’étape (c) est une étape de shift haute température (HT shift) et on réalise en aval de
I’étape (c) une étape (¢’) de shift basse température (LT shift) pour améliorer la
transformation du CO en CO, avec production conjointe d’H,. En effet la
transformation du CO en CO, a 'aide d’un shift basse température est plus compléte, et
I'utilisation de cc sccond shift permet de simultanément améliorer la capturc de CO, au
niveau du syngas et d’augmenter la production d’hydrogéne conjointe.

- le résiduaire Ry issu de 1’étape (h) est traité dans une étape de séparation de type
membranaire pour produire au moins deux flux M; et My, le flux M; - enrichi au moins
en H, — constitue alors la « partie du résiduaire Ry alimentant 1’étape (i) », tandis que le
flux My appauvri en hydrogéne est utilisé en tant que combustible.

Selon un second aspect de I'invention, celle-ci concerne une installation pour
une production combinée d’hydrogéne et de dioxyde de carbone a partir d’'un mélange
d’hydrocarbures comprenant au moins :

- un module de reformage du mélange d'hydrocarbures pour l'obtention d'un gaz de
synthése,

- au moins un premier module de refroidissement du gaz de synthése avec des moyens
pour la récupération de la chaleur disponible,

- un module de conversion inverse a la vapeur (shift) du gaz de synthése,

- un module de refroidissement du gaz de synthése converti avec condensation de la
vapeur d’cau et récupération de 1’eau condensée,

- un module optionnel de séchage du gaz de synthése converti et refroidi,

- une premiére unité de purification par adsorption par modulation de pression (ou PSA)
du gaz de synthése sec permettant "obtention d’hydrogéne et d’un résiduaire de PSA,

- un module optionnel de séchage du résiduaire de PSA,

- une unité CPU de capture de dioxyde de carbone apte & 1a mise en ceuvre de 1’étape de
compression et purification du résiduaire de PSA pour Iobtention d’un flux liquide ou
super critique riche en CO; et d’un flux gazeux résiduaire de CPU enrichi en hydrogéne,
ainsi que :

- une deuxieme unité PSA H,, distincte de la premiére unité PSA H; apte a traiter tout
ou partic du résiduairc de CPU pour produire un flux d’hydrogénc ct un flux dc gaz
résiduaire de PSA,

- des moyens aptes a véhiculer I’ensemble des flux mis en ceuvre.
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De préférence, ’installation comprend en outre des moyens de recyclage de tout
ou partic du flux de gaz résiduaire issu du second PSA vers le module de reformage
et/ou vers I'unité CPU,

De préference, I'installation comprend un second module de conversion inverse
cn aval du premicr, e premicr cst un module de conversion de type haute température
(HT shift) et le second module de conversion est un module de conversion de type basse
température (LT shift).

De préférence encore, I'installation comprend en outre une unité de séparation
de type membranaire pour la production d’au moins un flux M; enrichi au moins en H;
et au moins un flux My appauvri en hydrogéne, ainsi que des moyens d’alimentation de
Iunité de séparation membranaire en le résiduaire Ry, et des moyens d’alimentation du
second PSA en ledit au moins un flux enrichi au moins en H; provenant de I'unité de
séparation membranaire, ¢t des moyens d’alimentation et d’utilisation du flux My
appauvri en hydrogéne en tant que combustible.

D’autres caractéristiques et avantages de la présente invention apparaitront & la
lecture de la description ci-aprés d’exemples de mise en ceuvre non limitatifs,
descriptions faites en référence aux figures annexées dans lesquelles :

e La Figure 1 est une vie schématique d’un procédé pour la production combinée
d’hydrogéne et de dioxyde de carbone vie une capture de CO; sclon une
configuration de base de I'invention.

e La Figure 2 est une vue schématique d’un procéd¢ selon I'invention qui différe de
celui de la Figure 1 en ce que le résiduaire de capture R; est soumis a un traitement
membranaire avant d’étre envoyé au second PSA H.

La Figure | décrit ainsi un mode de réalisation préféré du procédé de production
d’hydrogéne ¢t de dioxyde de carbone selon I’invention dans lequel une charge
d’hydrocarbures 1 mélangée a de la vapeur d’ecau (non représentée) alimente un
reformeur 2 pour générer un gaz de synthése 3 contenant au moins du monoxyde de
carbone, de I’hydrogene, du dioxyde de carbone, du méthane n’ayant pas réagi et des
impuretés. Cette étape de reformage a la vapeur est réalisée dans un four de vapo-
reformage contenant des tubes remplis de catalyseurs, la chaleur nécessaire au
reformage étant apportée par combustion. Le gaz de synthése 3 est alors refroidi en 4, le
gaz de synthése refroidi § étant ensuite soumis en 6 & une réaction de shift durant
laquelle le monoxyde de carbone réagit avec de I'cau (représentée mais non référencée)

pour étre - pour partic — transformé en hydrogéne et dioxyde de carbone. La réaction
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mise en jeu (CO + H,O = CO; + Hy) est appelée réaction de gaz a I’cau ou réaction de
shift. Cette réaction est en général conduite sur le gaz de synthése a haute
température (HT shift), une seconde étape 6b de shift peut étre réalisée en aval de la
précédente, sur le gaz de synthése partiellement shifte, & température plus basse (LT
shift) — cctte sccondc étape de shift 6b cst représentée cn traits discontinus, clle n’cst
pas obligatoire.

Le gaz de synthése obtenu 7 — en sortie de I’étape 6 ou de I’étape 6b lorsque Iétape 6
est suivie d une étape 6b — est enrichi en H, et CO; et appauvri en CO ; il est refroidi en
8, puis le gaz refroidi 9 est séché en 10 (par exemple en utilisant un procédé
d’adsorption type TSA) pour éliminer les molécules d’eau et obtenir ainsi un mélange
gazeux 11 sec — eu égard au traitement aval du gaz — lequel mélange gazeux sec est
ensuite soumis a une étape de séparation dans une unité 12 d’adsorption par modulation
de pression ou PSA H, pour produire un courant gazeux 13 d’hydrogéne produit et un
courant gazeux 14 de résiduaire de PSA (résiduaire Rpsa). Le courant 14 est ensuite
trait¢ pour en capturer le dioxyde de carbone ; pour cela, il est comprimé (non
représenté) de telle sorte que sa pression soit comprise entre 20 et 100 bar, puis il subit
une ou plusieurs étapes successives de condensation/séparation dans ’unité CPU 15
pour obtenir un flux liquide 16 enrichi en CO,, et un courant gazeux 17 (résiduaire Ry),
enrichi en hydrogéne et en autres constituants incondensables, notamment en monoxyde
de carbone. Le courant 17 est ensuite soumis & une étape de séparation dans une unité
21 d’adsorption par modulation de pression distincte de ['unité 12 pour produire un
courant gazeux 22 d’hydrogéne produit (flux Hy) et un courant gazeux 23 de résiduaire
de PSA (résiduaire Ry). En fonction des exigences et besoins a satisfaire, il existera
différentes possibilités d’utilisation de ce courant gazeux 23; il pourra par exemple étre
envoyé en tant que combustible vers le reformeur 2 —via 23a - ou étre envoyé a I'entrée
de I'unité CPU —via 23b-, mais d’autres utilisations sont aussi possibles.

Le séchage du gaz de synthése, en amont et/ou en aval du PSA (non représenté)
permet d’éliminer I’eau nuisible au bon déroulement du procédé aval.

Les performances de 1'unit¢ CPU sont améliorées lorsqu’elle est alimentée par
un courant plus richc en CO, - donc lorsqu’on utilisc le 2°™ Shift bassc températurc -,
Ainsi par exemple, lorsqu’un taux de récupération de CO; via une unité de CPU & partir
d’un reformage a la vapeur, et sans second shift basse température est de 84%, ce taux

passe & 91% avec le second shift basse température.
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La récupération de I’hydrogéne contenu dans les incondensables issus de la
capture du CO; (courant R;) via une deuxiéme unité PSA H; - conformément a
I'invention — permet d’augmenter la production d hydrogéne de I’installation de fagon
tout a fait significative.

En outrec, 'utilisation du sccond shift bassc tcmpératurc permet unc
augmentation significative de la teneur en hydrogéne dans les incondensables (pouvant
passer moins de 50% a 62%). Lorsque le résiduaire Ry issu de ’unité CPU contient une
proportion significative d’hydrogéne (50% volumique par exemple), il est apte &
alimenter une unité PSA. Typiquement, le rendement en hydrogéne de ’unité PSA de
I’installation — référencée 12 — étant de 1’ordre de 89%, un rendement de méme ordre de
I’unité additionnelle 21 permettrait ainsi d’atteindre un taux de récupération global
d’hydrogene de I’ordre de 95 a 99 %.

On notera par ailleurs que le gaz résiduaire de 'unit¢ CPU étant a une pression
¢levée- typiquement environ 75 bar abs - alimenter 'unité PSA avec une charge sous
une telle pression n’est pas intéressant. En effet, une pression aussi élevée n’améliore
pas la performance, mais contraint par contre a utiliser des matériaux plus épais et plus
chers pour résister a la pression, aussi le résiduaire Ry sera préférentiellement détendu -
avec si possible récupération de travail — avant d’alimenter le PSA.

La Figure 2 décrit un deuxiéme mode de réalisation préféré du procédé de
I’invention. Un certain nombre d’¢léments sont communs aux deux modes de
réalisation de I’invention. Ils portent les mémes numéros de référence. Les éléments
différentiant portent des numéros différents. Une premicre partie du procédé, jusqu’a
I’obtention des flux 16 et 17 en sortie de 'unité CPU est identique dans les schémas des
deux figures.

Selon le mode opératoire de la Figure 2, le flux 17 est ensuite traité en 18 par
perméation membranaire pour obtenir un courant 20 riche en hydrogéne que I’on envoie
dans le PSA H, 21 — conformément a I’invention- et un résiduaire 19 sous pression. Le
résiduaire 19 est recyclé vers 1’unité de reformage, en tant que combustible ; d’autres
utilisations connues de ’homme du métier sont possibles.

Les flux 22 ct 23 obtcnus cn sortic du sccond PSA sont traités conformément &

ceux de la Figure 1.

Page 197 of 418



10

15

20

25

30

2961802

Revendications

1. Procédé pour la production combinée d’hydrogéne et de dioxyde de carbone &
partir d’un mélange d’hydrocarbures comportant au moins les étapes suivantes :
- une étape( a) de reformage du mélange d'hydrocarbures pour l'obtention d'un gaz de
synthése contenant au moins de I'hydrogéne, du monoxyde de carbone, du dioxyde de
carbone, du méthane, de la vapeur d'eau ainsi que des impuretés,
- une étape (b) de refroidissement du gaz de synthése avec récupération de la chaleur
disponible,
- une étape (¢) de réaction de conversion (shift) de tout ou partie du gaz de synthése
refroidi pour oxyder la majcurc partic du monoxyde de carbone cn dioxyde de carbone
avec production correspondante d'hydrogéne,
- une étape (d) de refroidissement du gaz de synthése enrichi en Hy et CO; issu de
1"étape (c) avec ¢limination de 1’eau condensée,
- une ¢tape (e) facultative de séchage additionnel du gaz de synthése refroidi pour
obtenir un gaz de synthése sec,
- une €tape () de séparation du gaz de synthése sec dans une unité d'adsorption par
modulation de pression (ou PSA H;) permettant I'obtention d'un flux H; 4 haute pression
enrichi en hydrogéne et d’un flux Rpsa de gaz résiduaire de PSA contenant au moins du
dioxyde de carbone, de ’hydrogéne et des impuretés,
- une étape (g) facultative de séchage du flux Rpsa,
- une étape (h) de capture de dioxyde de carbone via une étape CPU de compression et
purification du flux Rpsa pour I'obtention d’un flux liquide ou super critique riche en
CO; et d’un flux gazeux résiduaire Ry enrichi en hydrogéne,
caractérisé en ce que le procédé comprend en outre :
- ung étape (i) de traitement de tout ou partie du résiduaire R; dans une unité PSA H;
distincte de 'unité PSA H; de I’étape (f) pour produire un flux Hy a haute pression
enrichi en hydrogéne distinct du flux Hy produit dans I’étape (f) et un flux Ry de gaz

résiduaire de PSA distinct du flux Rpsa de gaz résiduaire produit dans 1’¢tape (1),
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2 Procédé selon la revendication 1 comprenant au moins une étape de recyclage de tout
ou partie du flux Ry vers I’étape de reformage et/ou de tout ou partic du flux Ry vers

I’étape (h) de capture du CO; par compression et purification.

3. Procéd¢ sclon la revendication 1 ou la revendication 2 dans lequel 1’étape (c) cst unc
étape de shift haute température, et dans lequel on réalise en aval de I’étape (¢) une
étape (¢’) de shift basse température (LT shift) pour améliorer la transformation du CO

en CO; avec production conjointe de Hy.

4. Procédé selon I'une des revendications précédentes dans lequel le résiduaire Ry issu
de I'étape (h) est traité dans une étape de séparation de type membranaire pour produire
au moins deux flux M; et My, le flux My - enrichi au moins en H, — constitue alors la
«partie du résiduaire R; alimentant 1'étape (i) », tandis que le flux My appauvri en

hydrogéne est utilisé en tant que combustible.

5. Installation de production combinée d hydrogéne et de dioxyde de carbone a partir
d’un mélange d’hydrocarbures comprenant au moins :

- un module de reformage du mélange d'hydrocarbures pour l'obtention d'un gaz de
synthése,

- au moins un premier module de refroidissement du gaz de synthése avec des moyens
pour la récupération de la chaleur disponible,

- un module de conversion inverse a la vapeur (shift) du gaz de synthése,

- un module de refroidissement du gaz de synthése converti avec condensation de la
vapeur d’eau et récupération de I'eau condensée,

- un module optionnel de séchage du gaz de synthése converti et refroidi,

- une premiére unité de purification par adsorption par modulation de pression (ou PSA)
du gaz de synthése sec permettant "obtention d’hydrogéne et d’un résiduaire de PSA,

- un module optionnel de séchage du résiduaire de PSA,

- une unité¢ CPU de capture de dioxyde de carbone apte & la mise en ceuvre de I’étape de
compression ct purification du résiduairc de PSA pour I'obtention d’un flux liquidc ou
super critique riche en CO; et d’un flux gazeux résiduaire de CPU enrichi en hydrogéne,

ainsi que :
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- une deuxiéme unité PSA H;, distincte de la premicre unité PSA H,, apte a traiter tout
ou partie du résiduaire de CPU pour produire un flux d’hydrogene et un flux de gaz
résiduaire de PSA,

- des moyens aptes & véhiculer I’ensemble des flux mis en ceuvre.

6. Installation selon la revendication 5 comprenant en outre des moyens de recyclage de
tout ou partie du flux de gaz résiduaire issu du second PSA vers le module de reformage

et/ou vers 'unité CPU,

7. Installation selon la revendication 5 comprenant un second module de conversion
inverse en aval du premier, et dans laquelle le premier est un module de conversion de
type haute température (HT shift), et le second module de conversion est un module de

conversion de type basse température (LT shift).

8. Installation selon I'une des revendications 5 &4 7 comprenant en outre

- une unité de séparation de type membranaire pour la production d’au moins un flux
enrichi au moins en H,, et au moins un flux appauvri en Ho,

- des moyens d’alimentation de I'unité de séparation membranaire en le résiduaire issu
de la premiére unité PSA, et

- des moyens d’alimentation de la seconde unité PSA en ledit au moins un flux enrichi
au moins en Hy,

- des moyens d’alimentation et d’utilisation du flux appauvri en hydrogéne en tant que

combustible.
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(57) Abstract: A process for the production of hydrogen with the co-production and capture of carbon dioxide, wherein the process
comprises steam methane reforming a hydrocarbon feedstock in the presence of a fuel and a combustion sustaining medium using
(i) a steam methane reformer unit that comprises a steam methane reformer (SMR), and (ii) a water gas shift unit, so as to result in
the production of a reformed gas stream comprising hydrogen and carbon dioxide, and a combustion products strcam. The process
comprises the steps of: (a) separating and removing most or all of the hydrogen from the reformed gas stream; and then (b) recovering
most or all of the carbon dioxide as a separate by-product stream by condensation of liquid carbon dioxide from the gas stream; and
then (c) recycling the remaining gases from the gas stream by mixing these gases with the SMR feed stream. The fuel used is
principally hydrogen, for example the fuel may contain 95mol% or more hydrogen when measured on a dry basis. Greater than
85%, typically grcater than 99%, of the carbon contained in the feed stream to the process is recovered and cxported as carbon

dioxide.
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A PROCESS FOR THE PRODUCTION OF HYDROGEN WITH
CO-PRODUCTION AND CAPTURE OF CARBON DIOXIDE

The present invention relates to processes for the production of hydrogen
with the co-production and capture of carbon dioxide by steam methane

reforming of a hydrocarbon feedstock.

Hydrogen is required for various purposes, including potentially as a fuel
in power generation plants, but does not exist in the environment as a raw
material.  Accordingly, processes have been derived for producing
hydrogen from other raw materials. One such process is the production
of hydrogen from natural gas. Compared with other fossil fuels, natural
gas is a cost-effective feed for making hydrogen, in part because it is

widely available and is easy to handle.

The majority of hydrogen produced from natural gas today is via the
steam methane reforming process, which essentially involves steam and
natural gas being passed at high temperature (e.g. 700 - 1000°C) over a
catalyst to produce a gas stream, of which a large part is hydrogen. The
endothermic heat of reaction is traditionally supplied by combustion of a
suitable fuel such as natural gas or off-gases from hydrogen separation

processes at, or about, atmospheric pressure.

In particular, hydrogen production via steam methane reforming may
involve four steps. Firstly, the natural gas is usually pre-treated to
remove sulphur compounds by adsorption and reaction with zinc oxide,
together with catalytic hydrogenation when necessary. Secondly, the
reforming step is carried out by mixing the natural gas with steam and
passing it over a catalyst, such as a nickel-on-alumina catalyst, at high
temperature, to produce mostly carbon monoxide and hydrogen. Thirdly,
a water-gaé shift reaction is suitably carried out to react mbst of the

carbon monoxide with steam to produce hydrogen and carbon dioxide.
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For example, carbon monoxide and excess steam may be passed over a
catalyst such as iron oxide / chrome oxide (HT Shift) at elevated
temperature, such as 300 - 400°C, for example about 380°C, followed by
a catalyst such as copper / zinc oxide (LT Shift) at a reduced temperature,
such as 200 ~ 300°C, for example about 230°C. Finally, the hydrogen gas
is separated from the other constituents of the synthesis gas. In the first
instance, excess steam is removed by condensation, for heat recovery.
Often the CO, may be removed via liquid absorption in amine solutions,
for example, to produce a raw hydrogen product stream. Optionally, a
pure hydrogen product stream may be produced by feeding the cooled exit
stream from the water-gas shift unit to a pressure swing adsorption (PSA)

unit,

Natural gas is of course primarily methane but usually comprises other
hydrocarbons. The steam methane reforming technique is not limited to
the use of methane as feedstock; it may be used to produce hydrogen from
any hydrocarbon or combination of hydrocarbons. In particular the
feedstock may be one or more liquid hydrocarbon, or it may be partially
reformed or vaporised gas mixtures produced from coal, wood or oil, for

example.

In order to address the issue of global warming and the perceived
contribution of carbon dioxide emissions to this, when considering the use
of natural gas or other hydrocarbon feedstocks to produce hydrogen, the

capture of carbon dioxide needs consideration.

It is known that the gaseous exhaust stream from the production of
electricity from natural gas or other hydrocarbon feedstocks can be
decarbonised by passing it through a solvent to capture carbon dioxide.
However, this route incurs significant cost and energy penalties and there

is a need to dispose of degradation / by-products from the solvent.
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An alternative approach to carbon dioxide capture is pre-combustion
decarbonisation, where natural gas is converted to hydrogen, with the
carbon dioxide being removed as an integral pért of the hydrogen
production process. The hydrogen is then combusted in a power plant to

produce water vapour.

The invention described herein concerns a cost-effective process for the
production of hydrogen, from natural gas or other suitable hydrocarbon
feedstocks, with the co-production and capture of carbon dioxide, in
particular liquid carbon dioxide, in a single hydrogen production plant.
The hydrogen thus obtained can subsequently be exported as a pure

product or be combusted in electrical power production plants.

This aspect of the invention, the possibility to co-produce a pure
hydrogen product for use as a transportation fuel, for example, whilst
producing a hydrogen fuel stream for electrical power production is a
desirable feature and an important aspect of the technology. It allows
variable production of either stream, from 0 - 100% at any time. Thus
power production could be favoured during times of high demand, whilst
during off-peak periods during the day, or in summer months, production
could be switched to pure hydrogen production. Production could be
varied over time, thus hydrogen would be available for transportation use
without the need to build in over-capacity prior to the build-up of

demand.

In one aspect, the present invention provides a process for the production
of hydrogen with the co-production of carbon dioxide, wherein the
process comprises steam methane reforming a hydrocarbon feedstock in
the presence of fuel and a combustion sustaining medium using (i) a steam

methane reformer unit that comprises a steam methane reformer (SMR),
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and (ii) a water gas shift unit, so as to result in the production of a
reformed gas stream comprising hydrogen and carbon dioxide, and a
combustion producis stream, wherein the process comprises the steps of:

(a) separating and removing most or all of the hydrogen from the
reformed gas stream; and then

(b) recovering most or all of the carbon dioxide as a separate by-
product stream by condensation of liquid carbon dioxide from the gas
stream; and then

(c) recycling the remaining gases from the gas stream by mixing

these gases with the SMR feed stream.

In particular, the present invention relates to a process for the production
of hydrogen with the co-production and capture of carbon dioxide,
wherein the process comprises steam methane reforming a hydrocarbon
feedstock in the presence of a fuel and a combustion sustaining medium
using (i) a steam methane reformer unit that comprises a steam methane
reformer (SMR), and (ii) a water gas shift unit, so as to result in the
production of a reformed gas stream comprising hydrogen and carbon
dioxide, and a- combustion products stream, wherein the process
comprises the steps of:

(a) separating and removing most or all of the hydrogen from the
reformed gas stream; and then

(b) recovering most or all of the carbon dioxide as a separate by-
product stream by condensation of liquid carbon dioxide from'the gas
stream; and then

(c) recycling the remaining gases from the gas stream by mixing

these gases with the SMR feed stream;

wherein the fuel is principally hydrogen and greater than 85% of
the carbon contained in the feed siream to the process is recovered and

exported as carbon dioxide.
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In known steam methane reforming processes, carbonaceous material may
be used as fuel; for example natural gas may be used (and therefore the

fuel may be the same as the feedstock).

Accordingly, in prior art processes typically 30% of the natural gas feed
to a synthesis gas generating plant may be consumed as fuel in the SMR.
Accordingly, the carbon recovery via the recovered carbon dioxide will
commonly be no more than about 70% of the carbon contained in the

overall feed stream to the SMR.

In the present invention, the fuel consumed in the SMR is principally
hydrogen. The carbon dioxide produced in the process is captured in
order to prevent emission to the atmosphere, with greater than 85% of the
carbon contained in the feed stream to the SMR being recovered and

exported as carbon dioxide.

The pure carbon dioxide thus produced and captured can be readily
transported to desired locations. For example, the carbon dioxide can be
conveniently transported to locations where it can be injected to suitable
underground structures for storage (sequestration), or to oilfields for

Enhanced Oil Recovery (EOR), or to be used in manufacturing processes.

An overall process carbon recovery efficiency of 95% to 100%, in

particular 98% to 100%, is readily achievable.

In one embodiment, greater than 90%, such as greater than 95%, for
example greater than 98%, such as 99% or more, of the carbon contained
in the feed stream to the process is recovered and exported as carbon
dioxide. For example, greater than 99% of the carbon contained in the

feed stream to the process may be recovered and exported as carbon
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dioxide, with the feedstock comprising less than 0.5 mol% in total of

nitrogen, argon, and other inert gases.

By way of example, using the process described herein, when producing a
pure hydrogen product, an energy consumption of 420 Btu / SCF (1.56 x
10" kJ/m’) can be achieved. This is for production of >99.9 mol% pure
hydrogen at over 200 psig (1480kPa), plus export of pure CO, at a
pressure of 2,000 psig (13900kPa), with a carbon capture efficiency of

99%. It assumes electrical energy import at 45% energy efficiency.

Efficiency figures for hydrogen production using conventional SMR
without CO, capture are typically in the range 330 - 380 Btu / SCF (1.23
-1.42 x 10* kJ/m®).

The steam methane reformer unit suitably comprises one or more of the
following: (a) apparatus for desulphurising the feedstock, (b) a feedstock
saturator circuit suitable for admixing steam to natural gas, (c) a
feedstock pre-reformer, (d) a means for removal of excess oxygen from
combustion products, and (e) one or more heat exchangers suitable for
transferring heat. Preferably, the steam methane reformer unit comprises
one or more of (a), (b), (c), and (e¢). In one embodiment, the steam
methane reformer unit comprises (a), (b), (c), and (e); and may further

comprise (d).

Preferably, the steam methane reformer (SMR) comprises a number of
tubes through which the heat for the endothermic reforming reaction is
transferred principally by means of convection. More preferably, the
SMR is a fired convective reformer, most preferably a fired convective
reformer in accordance with that described in PCT Patent Publication WO
01/64327.
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The SMR may comprise one or more heat recovery coils.

The steam methane reformer unit and the water gas shift unit may be
separate pieces of apparatus or there may be a single piece of apparatus
that comprises both the steam methane reformer unit and the water gas

shift unit.

In a preferred embodiment, the combustion of the fuel in the SMR is
carried out in a substantially reducing atmosphere, such as an atmosphere
with a stoichiometric excess of hydrogen, such that substantially all of the
oxygen present is consumed, and the combustion producis stream contains
a stoichiometric excess of reducing gas, such as hydrogen. The
production of nitrogen oxides (NOx) is thus severely reduced or

effectively eliminated.

In the present invention, the fuel for combustion within the SMR is
principally hydrogen, that is to say it is greater than 50mol% hydrogen.
The fuel for combustion within the SMR may contain 60mol% or more
hydrogen, such as 70mol % or more hydrogen, preferably 80mol% or
more hydrogen, for example 85mol% or more hydrogen, such as 90mol%
or more hydrogen. For example, the fuel for combustion within the SMR
may contain 95mol% or more hydrogen, e.g. 98mol % or more hydrogen,
such as 99mol % or more hydrogen, which results in the combustion
products stream containing an excess of hydrogen. When mol% values
for hydrogen are given, this is with reference to measurements on a dry

basis, i.e. excluding any water vapour that may be present in the fuel.

In one embodiment, the fuel may comprise water vapour. For example,
water vapour may suitably be added to the fuel stream in order to prevent

carbon deposition via thermal cracking of any carbonaceous material
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present in the fuel stream at high temperature, or as a diluent to reduce

the peak combustion temperature.

The fuel may comprise water vapour at a level of 30mol% or less,
preferably 20mol% or less, more preferably 15mol% or less, most
preferably 10mol% or less, for example 5mol% or less, such as 4mol% or
less, e.g. 3mol% or less, 2mol% or less, or 1 mol% or less. When mol%
values for water vapour are given, clearly this is with reference to

measurements on a wet basis.

In the present invention, the combustion sustaining medium may be
preheated. Any suitable combustion sustaining medium may be used; for
example it may be air, or oxygen, or oxygen enriched air, or a mixiure

consisting essentially of oxygen and water vapour.

The combustion sustaining medium, for example air, may be saturated
with water vapour or mixed with other diluents prior to combustion to

moderate the peak combustion temperature

In one embodiment of the process according to the present invention,
combustion of the fuel in the steam methane reformer (SMR) is preferably
carried out at a pressure sufficiently high that the combustion products
stream may, if desired, be co-mixed with the hydrogen product stream

without further compression.

Combustion of the fuel in the SMR at a pressure higher than atmospheric
pressure is preferred. The combustion may suitably be at a pressure of
115kPa (2 psig) or higher, for example 135kPa or higher, such as 150kPa
or higher, e.g. 200kPa (14.3psig) or higher. The optimum operating
pressure will however be determined by the end use of the hydrogen

product.
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For example, when product hydrogen is intended to be combusted in an
elecirical power production plant, such as when the bulk of the product
hydrogen is intended to be consumed in a gas turbine (GT) (when the
operating pressure is affected by the required pressure at the gas turbine
combustor inlet) the combustion may be at a pressure of 115kPa (2 psig)
or higher, for example 135kPa or higher, such as 150kPa or higher, e.g.
200kPa (14.3psig) or higher. The pressure may, for example, be 500kPa
or higher, preferably from 700kPa to 2500kPa or higher, such as 1000kPa
(130psig) or higher; more preferably 1200kPa or higher, for example
1300kPa or higher, such as 1400kPa or higher, e.g. from 1480kPa
(200psig) to 2170kPa (300psig) or higher; most preferably 1500Kpa or
higher, for example 1750kPa or higher, such as 2000kPa (275psig) or
higher, e.g. from 3549kPa (500psig) to 4238kPa (600psig).

Accordingly, steam methane reformers (SMRs) that can achieve high

pressure are preferred.

Alternatively, when product hydrogen is intended for the production of a
pure hydrogen stream, operation at a lower pressure is preferred.
Preferably the pressure should be as low as practicallif possible. For
example, the pressure may be from 115kPa (2psig) to 500kPa, preferably
from 125kPa to 300kPa, more preferably from 135kPa to 275kPa, for
example from 150kPa to 225kPa, such as from 175kPa to 220kPa, e.g.
from 200kPa (14.3psig) to 210kPa.

When product hydrogen is intended for the co-production of pure
hydrogen and a hydrogen product stream for an elecirical power
production plant, for example, the optimum combustion pressure may be

at a higher pressure as preferred for the electrical power production
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plant, or at a lower pressure as preferred for the hydrogen product

stream, or an intermediate pressure, depending on local requirements.

An SMR that is well suited to the requirements of this invention is a
“Fired Convective Reformer” (FCR), specifically the FCR described in
International PCT Patent Publication WO 01/64327 and UK Patent
Publication GB 2 359 764 A, respectively, published in September 2001.
The subject matier of these publications is incorporated herein by

reference.

The description following assumes the use of such an SMR (the FCR),
although other apparatus could be used, such as a gas heated reformer
(GHR), where combustion does not occur within the reformer, or indeed
any other type of apparatus whereby heat for the endothermic reforming

reaction is provided from an source external to the reforming stream.

A disadvantage of conventional reformers is that their large physical size
results in a significant heat loss to atmosphere from the extensive hot
surface area of the reformer and associated facility, generally estimated to
be up to 2% of the reformer heat duty. In contrast, the FCR is estimated
to incur a heat loss of less than 5% of a conventional reforfner, i.e. less
than 0.1% of the heat duty. In terms of overall efficiency, the FCR
efficiency is therefore about 2% higher than a conventional reformer
based purely on ambient heat loss, regardless of other efficiencies, and

accordingly the use of such apparatus as the SMR is preferred.

One of the significant benefits of utilising an FCR as described above is
that the need to generate high pressure steam is obviated; all steam for the
reforming process may be generated by saturation of the feed gas within

the SMR unit using heat recovered from within the FCR. This confers a

Page 215 of 418



WO 2006/097703 PCT/GB2006/000894

10

15

20

25

30

11

significant cost benefii to the process, since production, distribution and

use of high pressure steam incurs significant capital cost.

Further, one of the benefits of the invention is the fact that the process
plant for producing the hydrogen and carbon dioxide can be completely
modularised and installed on offshore platforms or barges, thus allowing
for the simultaneous production of power and liquid CO,, which could be
sequestrated locally. The FCR is well suited to modularisation and
therefore again this is another reason why the use of the FCR as the SMR

is preferred.

In order to maximise the hydrogen content of the reformed gas, it is
necessary to pass the reformed gas from the SMR over suitable catalysts
(as described previously) in order to promote the reversible water-gas

“shift” reaction:

CO + H.O < Co. +  H,

The reaction is mildly exothermic, thus the gas stream increases in
temperature across the catalyst beds as the reaction proceeds. However,
it is desirable to maintain low temperatures to drive the reaction to the
right, i.e. to produce more hydrogen and CO, and less steam and carbon

monoxide.

Often two catalyst beds are employed, using a so-called High
Temperature (HT) shift catalyst, where most of the reaction takes place,
and a Low Temperature (LT) shift catalyst, where the remaining reaction

is effecied.

The shift process is aided by the removal of heat, and this can be

undertaken within or after the catalyst beds. In the processes described
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herein, inter-bed cooling is indicated, but this is but one method of heat

recovery that may be employed.
In another variant, shift catalyst may be included within the SMR itself.

In order to maximise the overall process efficiency, it is necessary to
maximise the heat recovery from the reformed gas and minimise the heat
rejected to atmosphere or cooling water prior to the hydrogen separation
stage. Much of this heat is contained in the latent heat of the steam

(water vapour) remaining in the reformed gas.

In a conventional SMR process for hydrogen production, CO, is often
removed by absorption from the reformed gas using a liquid solute, such
as an amine, for example MEA or DEA, or activated potassium carbonate
solution. Most or all of the heat required to regenerate the solution and
liberate the CO, is supplied from the reformed gas. This large heat
requirement, however, precludes the recovery of this heat for other useful

purposes.

In the process of this invention, CO, recovery takes place after the
hydrogen separation stage and does not require heat from the reformed
gas stream. Thus more heat is available to be recovered to other streams,

thereby increasing the overall process efficiency.

Prior to step (a), heat may be recovered from the reformed gas stream in

one or more heat recovery units.

In one embodiment, most or all of the water vapour contained in the
reformed gas stream is condensed and recovered in one or more heat
recovery units. A significant part of this energy may be imparted to a

hydrogen stream derived from the reformed gas stream, via vaporisation

Page 217 of 418



WO 2006/097703 PCT/GB2006/000894

10

15

20

30

13

of hot water in a saturator; wherein the vaporised water thus produced

becomes part of the hydrogen product stream.

Prior to, and / or following, the heat recovery so described, further heat
may be recovered from the reformed gas stream in one or more heat
recovery units. For example, this heat may be usefully imparted to
streams which include feed gas, fuel gas, recycle gas, demineralised
water, process condensate, boiler feedwater, boiler circulation water, hot
water for domestic purposes, or other streams where low grade heat can

be utilised.

With regard to the separation and removal of the hydrogen product from
the gas stream, this may suitably be carried out using a hydrogen
recovery unit that comprises one or more unit selected from: a pressure

swing absorption unit (PSA) and a membrane separation unit (MS).

A unit such as PSA unit is preferred in this regard since the hydrogen
product thus produced may be of very high purity (from 99 to 99.999
mol%), thus enabling a high degree of carbon capture in the overall
process. In this case the hydrogen product is at high pressure, with the
off-gases, comprising mostly CO,, at low pressure. The hydrogen

product thus does not normally require further recompression.

If a PSA unit is used in step (a), the fraction of hydrogen recovered will
depend to a great extent on the off-gas pressure; the lower the pressure,
the higher the recovery. However, the lower the pressure, the higher is
the recompression energy required to compress the off-gas to step (b).
The selection of off-gas pressure is thus a compromise, which would be
typically from 2 to 50 psig (from 115 to 450 kPa), such as from 5 to 25
psig, (from 136 to 274 kPa), for example from 10 to 15 psig (from170 to
205 kPa)
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Alternatively, a combination of PSA and membrane units, or other

techniques, may be used to effect the hydrogen separation

The hydrogen gas that is removed in step (a) may be subsequently heated
to recover low grade heat energy. In one embodiment, the hydrogen
product is reheated and saturated with water vapour, either in, or

downstream of, step (a).

In the process described herein, preferably in step (a) 70% or more of the
hydrogen product is separated and removed from the reformed gas
stream, such as 75% or more, for example 80% or more, preferably 85%

Oor more.

In one embodiment, the hydrogen gas removed in step (a) is split into two
streams, one of which is a hydrogen fuel stream for the SMR and one of
which is, or forms a part of, an export hydrogen stream. The export
hydrogen sitream may be exported as a pure hydrogen siream.
Alternatively, the export hydrogen stream may be fed to an electrical
power production plant, in which case it is suitably further ireated and

then fed to a gas turbine, or other combustion device.

Preferably, the carbon dioxide is recovered from the recycle gas stream

by condensation against a cold fluid, such as a cold refrigerant.

In a variant, the recycle gases may be compressed sufficiently, typically
from 800 to 1000 psig (from 5,617 to 6,998 kPa) to enable CO,
condensation against cooling water and thus avoid the need for

refrigeration.
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Recovery of CO, from a gas stream by condensation is known in the art
and will therefore be understood by the skilled man. For example, US
Patent No. 4639257 teaches the use of a distillation column in series with
a CO, specific membrane for CO, recovery, whereby a part of the carbon
dioxide exiting the column overheads is recovered using the membrane
and, after being compressed, is recycled to the column feed stream. Thus

high overall CO, recovery can be achieved.

If less than 100% of the hydrogen is separated and removed in step (a),
then hydrogen may suitably be further recovered afier step (a) and before
recycling the remaining gases in step (c), for example hydrogen may
suitably be further recovered downstream of the carbon dioxide recovery

step (b).

If less than 100% of the carbon dioxide is recovered in step (b), then
carbon dioxide may suitably be further recovered after step (b) and before

recycling the remaining gases in step (c).

In the process described herein, carbon dioxide and / or hydrogen may
suitably be further recovered downstream of the carbon dioxide recovery
step (b) via one or more membranes in series, in particular by using one
or more membrane separation units. The permeate hydrogen, or CO,, or
hydrogen / CO, mixture stream may be recycled to a point upstream of

the CO, condensation step (b).

In one embodiment of the process described herein, a mixture of
hydrogen and CO, is optimally recovered downstream of the carbon
dioxide condensation step (b) and recycled to the reformed gas stream
upstream of a hydrogen separation unit (a). Depending on the process

operating pressures, the recycle may include a gas compression device.
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In another embodiment, a stream comprising mostly hydrogen is
recovered downstream of the carbon dioxide condensation step (b) and
recycled to the reformed gas stream upstream of a hydrogen separation
unit (a), whilst a separate stream comprising mostly CO, may also be
recovered downstream of the carbon dioxide condensation step (b) and
recycled to a point between the hydrogen separation step (a) and the CO,
condensation step (b), such as to a recycle gas compressor suction or

between compression stages.

In yet another variation, hydrogen may be advantageously further
recovered following compression of the recycle gas via a hydrogen
specific membrane at a point upstream of the CO, condensation step (b).
Hydrogen thus recovered as the permeate stream is preferably recycled to
a point upstream of the hydrogen separation unit (a). Alternatively, this

stream may be used as a fuel stream to the SMR.

The apparatus used to recover carbon dioxide product as a separate by-
product stream by condensation of liquid carbon dioxide from the gas
stream preferably comprises a refrigeration unit, which provides

refrigerant against which the carbon dioxide can be condensed.

The apparatus may suitably comprise one or more of the following: a
chiller to remove most of the water vapour present; a water collection and

removal fac'ility; driers to dry the gas; and one or more heat exchangers.

The liquid CO, would usually be produced at pressures of typically 300 -
600 psig (2170 — 4238 kPa), e.g. 500-600psig (3549 - 4238 kPa) by use
of the present invention, but this pressure could be readily increased to
higher pressures if needed by pumping alone, without the need for
expensive additional compression facilities. Lower pressures could be

used, but as the pressure is decreased so does the CO, condensing
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temperature; the refrigeration energy requirement and cost thus increase

and ultimately become prohibitive.

In the event that the carbon dioxide is required in gaseous form, once the
liquid carbon dioxide has been condensed from the gas stream, the liquid

carbon dioxide is subsequently vaporised.

The temperature at which the CO, will condense is a function of the CO,
partial pressure at that point, which is itself a function of the

concentration of CO,and the total pressure.

Increasing the total pressure of the gas recycle sitream, and thus the
condensing temperature, reduces the refrigeration energy requirements,
but increases the recycle gas compression requirements. The selection of
the optimum pressure for condensation of the CO, is thus a compromise

that takes into account energy requirements and capital investment costs.

In one variant, compression of the recycle gas is carried out both before
and after the CO, condensation step (b) in order to minimise the total

compression power requirements.

If desired, once the liquid carbon dioxide has been condensed from the
gas stream, a refining step may be used to remove dissolved gases from
this liquid carbon dioxide. For example, a fractionation column may be

used to remove dissolved gases.

In the process described herein, preferably in step (b) 60% or more of the
carbon dioxide from the reformed gas stream is recovered, preferably
70% or more, such as 75% or more, for example 80% or more,

preferably 85% or more.
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Preferably, greater than 95% of the carbon contained in the feedstock is
recovered and exported as carbon dioxide from the process. More
preferably, greater than 99% of the carbon contained in the feedstock is
recovered and exported as carbon dioxide from the process. In this case
it is preferred that the feedstock contains a total of less than 0.5 mol% of

inert gases, such as nitrogen and argon.

The process described herein can produce pure hydrogen at a purity of up
to 99.999 mol% if desired. The actual purity will depend on the end-user

requirements.

In one embodiment, the process comprises mixing the combustion
products stream with a substantially pure hydrogen stream, or a stream
consisting essentially of hydrogen and water vapour, to produce an export
hydrogen product stream from the process. For example, the combustion
products stream may be co-mixed with some or all of the hydrogen
removed in step (a) to produce an export hydrogen product stream from
the process. The export hydrogen product stream may suitably be
subsequently fed io a power plant, for example an electrical power

generation plant.

The fuel stream that may be subsequently fed to a power plant may
essentially comprise a mixture of hydrogen, nitrogen and water vapour
(steam). For example, the export hydrogen product stream may comprise
hydrogen, steam and nitrogen and up to 10 mol %, preferably up to 5
mol%, more preferably up to 2mol%, most preferably up to 1mol%, other
components. For example, the export hydrogen product stream may
comprise up to 0.5mol%, preferably up to 0.2mol%, carbon dioxide, and
may comprise up to 0.7mol%, preferably up to 0.4% argon. The export

hydrogen product stream suitably comprises greater than 20 mol % of
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nitrogen. The export hydrogen product stream also suitably comprises

greater than 20 mol % of water vapour.

The fuel stream is optimally at moderately high temperature, for example
it may be at a temperature of from 150 to 500°C, for example from 200 to
450°C, such as from 260 to 400°C (about 500 to 750°F), typically from
220 to 300°C.

The hydrogen concentration would be typically from about 20 to 50
mol%, for example from 20 to 40 mol%, such as from 25 to 35 mol%
(e.g. 30 or 33mol%), with steam from 15 to 35 mol%, for example from
20 to 40 mol%, such as from 25 to 35 mol% (e.g. 30 or 33 mol%) and
nitrogen from 20 to 40 mol%, for example from 25 to 40 mol%, such as
from 25 to 35 mol% (e.g. 30 or 33 mol%). The actual concentrations can
be varied and will depend on the feedstock composition and on the

specifics of the actual plant design, as will the final product temperature.

The advantage of maximising the mass flow and temperature of the fuel
product stream is that the power obtained from the gas turbine, as well as
the heat recovered from the downstream heat recovery & steam
generation (HRSG) system in the power plant is maximised. Thus the

overall power generation efficiency is improved.

A hydrogen concentration of about 30 or 33% is also ideal for combustion
in conventional gas turbines, without the need for the special

modifications that would be needed were hydrogen alone to be burnt.

The process described herein allows co-production of both a fuel stream
for a gas turbine (for example) as described above and simultaneously a

pure hydrogen stream for other purposes, such as for transportation fuel.
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The production rates of the two streams can be varied with minimal Plant

operational changes.

The present invention will now be described in more detail, by means of

example only, with reference to the drawings, in which:

Figure 1 is a flow diagram illustrating a process in accordance
with the present invention;

Figure 2 is a flow diagram illustrating an alternative process in
accordance with the present invention; and

Figure 3 is a flow diagram illustrating as further process in

accordance with the present invention.

In these Figures, a process for the production of hydrogen as (i) a pure
product, and (ii) a mixture with nitrogen and water vapour for
consumption as a fuel in a gas turbine is described. However, it will be
understood that these are simply examples of the hydrogen products and
export streams that can be obtained from the process of the present

invention.

Figure 1 illustrates a hydrogen and carbon dioxide producing process in

accordance with the invention.

In the process, a feed gas, which may be natural gas or other suitable
hydrocarbon feedstock, is fed at a pressure, typically of 300-600 psig
(2170-4238kPa), via a conduit 101 to a Steam Methane Reforming Unit I.

The Steam Methane Reforming Unit I includes a steam methane reformer
(SMR), together with one or more of the following: (a) apparatus for

desulphurising the feedstock, (b) a feedstock saturator circuit, which
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purpose is to admix steam to the natural gas, (c) a feedstock prereformer,
(d) a means for removal of excess oxygen from the combustion products,

and (e) one or more heat exchangers for the purpose of transferring heat.

The SMR may conveniently be a Fired Convective Reformer (FCR), as is
assumed hereafter in this description, although it could also be of a

different configuration.

Prior to, or within, Steam Methane Reforming Unit I, the feed gas is
mixed (via conduit 119) with a recycle stream containing both hydrogen

and carbonaceous material.

The SMR within Steam Methane Reforming Unit I is also fed with
hydrogen fuel via conduit 110. This fuel stream may also be preheated by

heat recovery from within the described process (not shown).

Combustion air is also fed to the SMR in Steam Methane Reforming Unit
I. This air passes via conduit 131 to Air Blower X, where it is
compressed, before passing to the SMR in Steam Methane Reforming
Unit I.

Also fed to Steam Methane Reforming Unit I is make-up water, via

conduit 102, for the steam methane reforming reaction

Contained within the SMR are heat recovery coils, which reduce the
temperature of the reformed gas, e.g. to a temperature of about 700°F
(371°C), and the temperature of the combustion products, e.g. to a
temperature of about 450°F (232°C). The actual exit temperatures will

depend on the feedstock composition and particular SMR design.
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Cooled reformed gas from the SMR, ideally at a temperature low enough
to avoid metal dusting of any parts in contact with the gas, typically less
than 850°F (454°C), and preferably less than less than 800°F (427°C), can
be fed directly via conduits 103 and 104 to Shift Unit III, where the
water-gas shift reaction is caused to take place, to convert carbon

monoxide and steam to carbon dioxide and hydrogen.

Alternatively, the reformed gas may firstly be fed, as indicated, via
Recovery Unit II, where heat is recovered and transferred to other
stream(s) requiring heat, before then proceeding to the Shift Unit III for

the water-gas shift reaction to be effected.

Additional heat recovery from the reformed gas stream to other streams

(not shown) may take place in Recovery Unit II and Shift Unit IIT.

It will be understood by those skilled in the art that there are many
sequential options and combinations of water-gas shift apparatus and heat
recovery arrangements that may be used on the reformed gas stream
between the exit of the SMR and the shift apparatus exit, of which that

described above is but one example.

The reformed gas exits the Shift Unit III, via conduit 105, and passes to
Heat Recovery Unit IV, where heat is recovered from the reformed gas
stream. The stream then passes via conduit 106 to a Cooler V. Most of
the water vapour contained in the reformed gas is condensed and

recovered at this point, via conduit 107.

Alternatively, in a variation, final cooling may take place on the off-gas

recycle stream contained in conduit 113.
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Recovery of low-grade waste heat is maximised by heating of cold feed
streams to the Plant. These streams include, but are not limited to, import
demineralised water and feed natural gas. A further cost-effective use for
this low-grade heat may be in, for example, the production of desalinated
water for consumption within the Plant, or refrigeration duty via an

ammonia absorption cycle, for instance.

The cooled reformed gas passes via conduit 108 to the Hydrogen
Recovery Unit VI, which contains at least one or more of: a pressure
swing absorption unit (PSA) and a membrane separation unit (MS). If
advantageous, to maximise hydrogen recovery in a cost effective manner,

it may also include additional compression facilities or other equipment.

Hydrogen product passes from the exit of Hydrogen Recovery Unit VI via
conduit 109 at only slightly less than inlet pressure. Meanwhile, off-
gases contained in conduit 113 are compressed from low pressure to a
pressure, typically 300 - 600 psig (2170 - 4238kPa), sufficient to permit
recycle to the feed gas contained in conduit 101 by Recycle Compressor
VII.

The optimum configuration within Hydrogen Recovery Unit VI will
depend on the costs of gas compression and energy consumption, PSA and

MS Units costs and hydrogen recovery and efficiency.

The hydrogen product leaves Hydrogen Recovery Unit VI via conduit
109, typically at a pressure slightly below the inlet reformed gas

pressure.

The hydrogen purity will depend on the internal configuration within

Hydrogen Recovery Unit VI. However, if the hydrogen product flows

Page 228 of 418



WO 2006/097703 PCT/GB2006/000894

10

15

20

25

30

24

directly from a PSA unit the gas will be of high purity, between 97 and
99.999 mol%, typically > 99.9 mol% hydrogen.

A part of ihe purified hydrogen from Hydrogen Recovery Unit VI is taken
from conduit 109, and fed via conduit 110 as fuel gas fof the SMR in
Steam Methane Reforming Unit I. The remaining purified hydrogen is
either exported as product via conduit 111, or is fed via conduit 112 to
the GT Fuel Conditioner Unit XV.

Compressed off-gas, containing essentially all the carbonaceous material
from the reformed gas, is fed via conduit 114 to the CO, Removal Unit
VIII, where the majority (typically between 70% and 85%) of the CO, is
removed from the gas by condensation against one or more cold fluids,
one or more of which could be refrigerant. Depending on the purity of
CO,required, a fractionation column may be provided to remove dissolved
gases prior to export of the liquid CO, by-product via conduit 115. Where
required, high pressure CO, export is achieved by the use of a pump

contained within, or downstream of, CO, Removal Unit VIII.

CO; Removal Unit VIII may optimally contain a Refrigeration Unit (not
shown), to provide liquid refrigerant against which to condense the CO,.
This Refrigeration Unit may, if economical or otherwise desirable, utilise
CO, as a refrigerant. Alternatively, conventional refrigerants such as

ammonia could be used.

In another variation, the Recycle Gas Compressor VII could be used to

supply compression power for the refrigeration circuit.

Also included in CO, Removal Unit VIII are one or more of the

following: a chiller to remove most of the water vapour present, a water
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collection and removal facility, driers (for example, mol sieve driers) to

dry the gas, and one or more heat exchangers.

If some or all of the by-product CO, is required in gaseous form at
relatively low pressure the liquid CO, can be vaporised, which, by the use
of various heat recovery techniques, can considerably reduce the cost and

energy consumption of the Refrigeration Unit.

The remaining gaseous stream, after removal of most of the CO,, is fed
via conduit 116 to a Hydrogen / CO, Recovery Unit IX, which consists of
one or more membranes which are specific to hydrogen, CO,, or both.
Optimally, a perfneate stream consisting of essentially hydrogen and CO,,
contained in conduit 117, is recycled to the reformed gas stream
contained in conduit 108, upstream of Hydrogen Recovery Unit VI.

Thus, the CO, and hydrogen recovery efficiencies can be increased.

In another variation, a stream, which is predominantly recovered CO,, is
also recycled via conduit 118 to the suction or intermediate stages of the

Recycle Compressor VII.

Alternatively, the remaining gaseous stream from CO, Removal Unit VIII
is recycled directly to the inlet of Steam Methane Reforming Unit I via

conduit 119, without passing through Hydrogen / CO, Recovery Unit IX.

If the feed-gas to Steam Methane Reforming Unit I contains inert gases,
such as nitrogen or argom, a continuous small purge of the recycle gas
must be provided to avoid build-up of the inerts within the system. This
purge gas can be utilised as fuel within Steam Methane Reforming Unit I

or alternatively is fed directly via conduit 120 to the combustion products
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stream contained in conduit 133, exiting Steam Methane Reforming Unit
I.

This purge gas stream is the only stream combusted within the described
process that contains carbonaceous material and is thus the only source of
CO: in the combustion products. The size of the purge will depend on the
amount of inerts in the feed gas, but typically, for a gas containing 0.5
mol% inerts, the carbon loss will be about 1% i.e. the overall carbon

capture efficiency would be about 99%.

This efficiency could be increased to virtually 100% by the installation of

small inerts or CO; recovery unit on the purge gas (not shown).

The SMR may be optimally be operated such that the combustion product
contained in conduit 133 is deficient in oxygen, and contains an excess of
hydrogen or other reducing gases. This will minimise the amount of

nitrogen oxides produced in the combustion process.

The description following assumes that this is the case; although it will be
appreciated that combustion within the SMR may alternatively be carried

out with an excess of oxygen.

Combustion products, contained in conduit 133, exiting Steam Methane
Reforming Unit I, are directed in one of two ways, or both ways,
depending on the mode of operation. The following description assumes
that either compressed nitrogen is also to be produced, or that a fuel
mixture suitable for feeding to a gas turbine set is to be produced, as well

as pure hydrogen.

The combustion products exiting Steam Methane Reforming Unit I in

conduit 133, containing excess of reducing gases, are split into two
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streams. One stream is routed via conduit 134 to a Catalytic Converter
X1. In Catalytic Converter XI additional oxidant, carried in conduit 132
from Air Blower X, is mixed with the combustion products stream and
passed over one or more suitable reduction and/or oxidation / combustion
catalyst(s). In a variation, additional oxidant is provided by a separate

compression device or fan.

It will be appreciated by those skilled in the art that if the SMR is operated
with an excess of oxygen, then there is a need for prior injection of
reducing gases to carry out a catalytic reduction of nitrogen oxides
contained in the gas stream prior to feeding to Catalytic Converter XI. The
reducing gases may be pure hydrogen, for example from conduit 110, or

purge gases from conduit 120, or any other reducing gas.

Exiting gases from Catalytic Converter XI, now with an excess of
oxygen, are fed via conduit 135 to Heat Recovery Unit XII, wherein heat
is recovered for use elsewhere within the process. The exiting gases are

then vented to atmosphere via vent 136.

A second combustion products stream originating from conduit 133 is
routed via conduit 137 through Heat Recovery Unit XIII, wherein heat is

recovered for use elsewhere within the process.

Further cooling and separation of water from the gas stream may take
place (not shown) prior to the stream being fed via conduit 138 to
Nitrogen Compressor XIV, wherein the combustion products stream is
compressed to a pressure suitable for mixing with the hydrogen product
stream contained in conduit 112, typically 200 - 400 psig (1481 - 2860
kPa). Nitrogen Compressor XIV may optimally comprise a multi-stage

compressor, with coolers and water removal facilities.
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The combustion products stream from Nitrogen Compressor XIV, which
is essentially nitrogen, is either exported via conduit 140, or fed to GT

Fuel Gas Conditioning Unit XV, via conduit 141.

It will be appreciated that, if only pure hydrogen and by-product CO, are
to be produced, i.e. no nitrogen product or GT fuel, then the flow
through conduit 137 will be zero and the process equipment downstream
of conduit 137 redundant; i.e. Heat Recovery Unit XIII, Nitrogen
Compressor X1V, and GT Fuel Gas Conditioning Unit XV would be

unnecessary.

Hydrogen is fed via conduit 112 to GT Fuel Gas Conditioning Unit XV,
whilst nitrogen is also fed to GT Fuel Gas Conditioning Unit XV, via
conduit 141. 1In the GT Fuel Gas Conditioning Unit XV both streams,
individually or in combination, are subject to, or nearly to, water
saturation. Optimally, both streams, individually or in combination, are
also subject to heating via waste heat recovered from within the process.

The sireams are combined prior to feeding to conduit 142 for export.

Although the indicated export siream is for use in a gas turbine, it will be
appreciated that there are other uses for which this stream provides a

suitable fuel.

A variation of GT fuel production in the process uses only hydrogen and
water vapour, in which case the hydrogen product stream contained in
conduit 112 alone would be subjected to water saturation and, optimally,

heating from within the process prior to export.

A simplified, higher efficiency, variation on the above-described process

of Figure 1 is shown in Figure 2.
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In the process of Figure 2 the principal product is a hydrogen mixture for
consumption as fuel in a gas turbine, it being understood that this is but
one example of many uses of the product from the process containing

principally hydrogen, nitrogen and water vapour.

Most of the component parts are similar to that described in reference to
Figure 1 above. Thus only the area where there are differences will be
described below, which relate to the combustion side of the process, i.e.

provision of combustion air and the treatment of combustion products.

The SMR within Steam Methane Reforming Unit I is fed with hydrogen
fuel via conduit 110. This hydrogen stream may also be preheated by heat

recovery from within the described process (not shown)

Combustion air is fed via conduit 131 to Air Compressor X, where it is
compressed to a pressure sufficiently high such that the combustion
products can be mixed with produced hydrogen in GT Fuel Gas
Conditioning Unit XV without further compression, before passing to the

SMR in Steam Methane Reforming Unit L.

The motive power for Air Compressor X may be provided by an electric
motor, or other driver, or optimally a gas turbine (GT), wherein the
excess heat from the GT combustion gases is recovered and utilised

within the described process.

Compressed air for both the SMR in Steam Methane Reforming Unit I

and the GT may originate from the same compressor.

Alternatively, compressed air for the SMR in Steam Methane Reforming

Unit I may be provided from an associated power plant or other external
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source, thus obviating the need for compression within the described

process.

The SMR may be optimally be operated such that the combustion product
contained in conduit 133, is deficient in oxygen, and contains an excess
of hydrogen or other reducing gases. The amount of nitrogen oxides

produced in the combustion process will thus be minimised.

The description following assumes that this is so; although it will be
appreciated that combustion within the SMR may be carried out with an

excess of oxygen.

The combustion products exiting Steam Methane Reforming Unit I in
conduit 133, containing principally nitrogen and water vapour, but also an
excess of reducing gases such as hydrogen, may be mixed with purge
gases contained in conduit 120 before passing to Catalytic Converter XI,
where reduction and removal of the bulk of any nitrogen oxides contained
in the combustion products is achieved. The purge gases in conduit 120
may otherwise be mixed with the hydrogen fuel stream in conduit 110, or

mixed with hydrogen in conduit 111, or otherwise ireated or exported.

The gases exiting Catalytic Converter XI are then fed directly via conduit
137 to GT Fuel Gas Conditioning Unit XV,

It will be appreciated by those skilled in the art that if the SMR is operated
with an excess of oxygen, then there is a need for prior injection of
reducing gases to carry out a catalytic reduction of nitrogen oxides
contained in the gas stream in Catalytic Converter XI. The reducing gases
may be pure hydrogen, for example from conduit 110, or purge gases via

conduit 120, as indicated, or other any other reducing gas.
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It will also be appreciated that, if sufficient reducing gases are present in
the combustion products, then the production of nitrogen oxides will be
sufficiently low to obviate the need for Catalytic Converter XI, in which
case the combustion products exiting Steam Methane Reforming Unit 1

can be fed directly to GT Fuel Gas Conditioning Unit XV.

Hydrogen is fed via conduit 112 to GT Fuel Gas Conditioning Unit XV,
whilst combustion products are also fed to GT Fuel Gas Conditioning
Unit XV, via conduit 137. In the GT Fuel Gas Conditioning Unit XV
both streams, individually or in combination, are subject to, or nearly to,
water saturation. Opiimally, both streams, individually or in
combination, are also subject to heating via waste heat recovered from
within the process. The streams are then combined prior to feeding to

conduit 142 for export.

Although the indicated export stream is for use in a gas turbine, it will be
appreciated that there are other uses for which this stream provides a

suitable fuel.

Pure hydrogen may be extracted as a product via conduit 111 in the
described process, although it will be appreciated that this will reduce the
hydrogen concentration in the final GT fuel product contained in conduit
142. Alternatively, a part of the combustion products contained in conduits
133 or 137 can be vented, or used elsewhere, in order to maintain a

constant GT fuel composition.

In this regard, the production of hydrogen for consumption as fuel in a
gas turbine combined cycle power generation plant is described; however
it will be understood that this is simply one example of many power

plants into which the hydrogen production plant could be integrated.
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Figure 3 illustrates a further hydrogen and carbon dioxide producing

process in accordance with the invention.

In the process, a feed gas, which may be natural gas or other suitable
feedstock, is fed via a conduit 101 at a pressure of typically 400 - 600
psig (2859 - 4238 kPa) to a Steam Methane Reforming Unit, I.

This unit I includes a steam methane reformer (SMR), which may be a
fired convective reformer (FCR), together with one or more of the
following: (a) apparatus for desulphurising the feedstock, (b) a feedstock
saturator circuit, which purpose is to admix steam to the natural gas, (c) a
feedstock pre-reformer, (d) a means for removal of excess oxygen from
the combustion products, and (e) one or more heat exchangers for the

purpose of transferring heat.

Prior to, or within, Steam Methane Reforming Unit I, the feed gas is

'mixed (via conduit 112) with a recycle stream containing both hydrogen

and carbonaceous material.

The SMR within unit I is also fed with hydrogen fuel via conduit 103 and
with combustion air via conduit 104. Both of these feed streams are at a
pressure sufficient to be able to feed the combustion products to the
hydrogen product export stream contained in conduit 201 without further

recompression.

It should be noted that in the process of Figure 3, combustion air is
supplied to Steam Methane Reforming Unit I from the Gas Turbine Air
Compressor, I1Xa, via conduit 204 to a Booster Compressor, VIII. In

this case (as indicated in Figure 3), only a minimal increase in pressure is
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required, permitting the use of a rotary fan or turbine type compression

unit.

However, an alternative option is to supply air to the SMR via a separate

dedicated compressor, independent of the Gas Turbine set.
A further possibility is to design the Gas Turbine Air Compressor to
provide the additional pressure required, whilst feeding the Combustor at

a slightly lower pressure.

In one embodiment, excess hydrogen fuel may be fed to the SMR via

~ conduit 103, so that all the oxygen in the combustion air flowing through

the SMR is consumed, and combustion occurs in an overall reducing
atmosphere.  This would also considerably reduce, or substantially
eliminate, any NOx production. It is further possible to route the entire
hydrogen product stream contained in conduit 114 or 109 through the
SMR via conduit 103.

The steam reforming of the feed gas takes place in the SMR, resulting in
a reformed gas stream comprising hydrogen and carbon monoxide and a

combustion products stream.

The SMR contains heat recovery coils, which cool the reformed gas

stream to a temperature of about 700°F (371°C) and the combustion

. products stream to about 450°F (232°C). The actual exit temperatures

will depend on the feedstock composition and particular SMR design.

The combustion products stream exits the SMR via conduit 105, and
proceeds to the gas turbine fuel system without further compression. The

pressure at this stage would typically be in the range 200 - 300 psig (1480
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- 2170 kPa), but could be lower or higher depending on the particular gas

turbine design.

The SMR combustion products stream may be fed to an auxiliary
combustion unit where reducing gas, which could be hydrogen or an inert
purge gas containing some hydrogen and carbonaceous material, is
introduced to the stream, and where subsequent catalytic combustion
occurs, in order to remove excess oxygen. This process also removes

substantially all NOx created in the SMR.

However, it may be deemed that the level of oxygen (typically 1.5 - 2
mol%) and NOx in the combustion products stream on exit from the SMR
is acceptable for use in the Gas Turbine fuel gas stream without further

processing.

When a catalytic combustor is used, the exit stream from this catalytic
combustor can be fed either directly to the outlet conduit 105, or c;an first
pass through a heat recovery device to recover heat for use within the
SMR. Depending on the overall energy balance, it may be advantageous
to further heat the combustion products contained in conduit 105 utilising

waste heat from within the Hydrogen Production Plant.

Cooled reformed gas from the SMR, ideally cooled to a temperature low
enough to avoid metal dusting of any parts in contact with the gas,
typically less than about 850°F (454°C), can be fed directly via conduits
102 and 106 to Shift Unit III, where a water-gas shift reaction is caused
to take place to convert the carbon monoxide to carbon dioxide and

hydrogen.

Alternatively, the reformed gas can firstly be fed, as indicated, via

Recovery Unit II, where heat is recovered and transferred to the
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hydrogen product fuel streams contained in conduits 103 and 115, before
then proceeding to Shift Unit IIX for the water-gas shift reaction to be
effected.

A variant of the described method and associated apparatus of Figure 3
involves a separate pre-heater for the hydrogen fuel to the SMR. In this
variant, only the hydrogen fuel to the Gas Turbine is saturated in Heat
Recovery Unit IV, not the fuel to the SMR.

Additional heat recovery from the reformed gas stream to other streams

(not shown) may take place in Recovery Unit II and Shift Unit III.

It will be understood by those skilled in the art that there are many
sequential options and combinations of water-gas shift apparatus and heat
recovery arrangements that may be used on the reformed gas stream
between the exit of the SMR and the shift apparatus exit, of which that

described above is but one example.

The reformed gas siream then exits the Shift Unit III, via conduit 107,
and passes to Heat Recovery Unit IV, where the reformed gas stream is
cooled. Most of the water vapour contained in the reformed gas is

condensed and recovered at this point.

Alternatively, in a variation, final cooling may take place on the off-gas

recycle stream contained in conduit 110.

Recovery of low-grade waste heat may be maximised by its use in heating
of cold feed streams to the plant, which include, but are not limited to,

import demineralised water and feed natural gas. A further cost-effective
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use for this low-grade heat may be in, for example, the production of

desalinated water for consumption within the plant.

After cooling in the Heat Recovery Unit IV, the reformed gas stream is
fed via conduit 108 to the Hydrogen Recovery Unit V, where most of the

hydrogen is recovered from the reformed gas siream.

The Hydrogen Recovery Unit V contains at least one or more of: a
pressure swing absorption unit (PSA) and a membrane separation unit
(MS). If advantageous, to maximise hydrogen recovery in a cost
effective manner, it may also include additional compression or other

equipment.

The hydrogen product leaves the exit of Hydrogen Recovery Unit V via
conduit 109, typically at a pressure slightly below the inlet reformed gas
pressure. The hydrogen purity will depend on the internal configuration
within Hydrogen Recovery Unit V, but if direct from a PSA unit the gas
will be of high purity, typically > 99.9 mol% hydrogen.

The Heat Recovery Unit IV comprises a means for saturating and
reheating the hydrogen product gas (from Hydrogen Recovery Unit V)
contained in conduit 109. This may be via a desaturator / saturator
circuit on the reformed gas and hydrogen streams respectively, or some

other advantageous combination of process operations.

Once the hydrbgen gas has left Hydrogen Recovery Unit V and been
saturated and reheated, it travels via conduit 114 to Heat Recovery Unit
Il where it is further heated. The hydrogen gas is then split into two
streams, one as fuel to the SMR via conduit 103, and the other to the gas

turbine via conduit 115.
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Meanwhile, off-gases from the Hydrogen Recovery Unit V exit via
conduit 110 and are compressed by Recycle Compressor VI from low
pressure, typically 0 - 15 psig (101 - 203kPa), to a pressure sufficient to
subsequently permit recycling (via conduit 112) to the feed gas contained

in conduit 101.

Although shown diagrammatically in this instance as being downstream of
Hydrogen Recovery Unit V, the Recycle Compressor VI can preferably
be located within Hydrogen Recovery Unit V, for example between a PSA
Unit and an MS Unit. The optimum configuration within Hydrogen
Recovery Unit V will depend on the costs of gas compression and energy
consumption, PSA and MS Units costs and on hydrogen recovery and

efficiency.

The compressed off-gas, containing essentially all the carbonaceous
material from the reformed gas, is then fed via conduit 111 to the CO,
Removal Unit VII. A major equipment item within the CO, Recovery
Unit is a Refrigeration Unit VIIa, which provides liquid refrigerant

against which to condense the CO,.

Although shown diagrammatically as separate from CO, Removal Unit
VII, in practise it may be advantageous to integrate the Refrigeration Unit

VIla and CO, Removal Unit VII.

Also included in Unit VII are one or more of the following: a chiller to
remove most of the water vapour present, a water collection and removal
facility, driers (for example, mol sieve driers) to dry the gas, and one or

more heat exchangers.
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Within the CO, Removal Unit VII the majority, typically about 85%, of

the CO, is removed from the gas by condensation against cold
refrigerant. The liquid CO, exits the CO, Removal Unit VII via conduit
113.

Depending on the purity of CO, required, a fractionation column may be
provided to remove dissolved gases prior to export of the liquid CO, by-

product via conduit 113.

In the event that the by-product CO, is required in gaseous form, the
liquid CO, obtained can subsequently be vaporised. Heat recovery
techniques could be used in relation to this step in order to considerably

reduce the cost and energy consumption of the Refrigeration Unit VIIa.

The remaining gaseous stream, after removal of most of the CO,, is
reheated to recover “cold” against other streams within Refrigeration
Unit VIIa or CO, Removal Unit VII, before being recycled to the inlet of

Steam Methane Reforming Unit I via conduit 112,

If the feed-gas to Unit I contains inert gases such as nitrogen or argon, a
continuous small purge of the recycle gas (not shown) must be provided
to avoid build-up of the inert gases within the system. The purge gas can

be utilised as fuel within Unit I or within the Power Production Plant.

This stream is the only stream combusted within the Hydrogen or Power
Production Plants that contains carbonaceous material and is thus the only
source of CO, in the combustion products. The size of the purge will
depend on the amount of inert gas in the feed gas, but typically, for a gas
containing 0.5 mol% inert gas, the carbon loss might be between 5 and 3

% or lower. i.e. the overall carbon capture efficiency would be 95 - 98%
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or higher. A carbon loss as low as about 1% can in fact be achieved with
the present invention, i.e. the overall carbon capture efficienéy would be

about 99%.

This could be easily increased to 100% by the installation of a small inert

gas recovery unit on the purge gas.

The Power Production Plant shown in Figure 3 is described briefly below;
although this does not itself form a part of the invention herein described

and is included only for completeness.

The Power Production Plant, IX, would typically utilise gas turbine
driven generator(s) followed by heat recovery / steam generation, with
steam turbine driven generator(s), i.e. a Combined Cycle system, as

described briefly below.

Combustion air is passed via conduit 202 to a Gas Turbine Air
Compressor IXa, which may be driven by the associated Gas Turbine I1Xc
as indicated. Pressurised combustion air is passed to the Combustor IXb,
via conduit 203, where it is mixed with fuel gas from the Hydrogen

Production Plant, contained in conduit 201.

Combustion products are fed directly to the Gas Turbine, which powers
the electrical generator. A compressed air sidestream, via conduit 204,
may be taken, as indicated, from conduit 203 to feed the Hydrogen

Production Plant.

Hot turbine exhaust gases are fed via conduit 205 to the Heat Recovery

Steam Generation (HRSG) Unit IXd, where high pressure superheated
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steam is produced. Additional fuel firing may be provided before or

within Unit IXd depending on the particular plant design.

Ancillary equipment necessary for operation of the system, such as boiler

feedwater systems, is not shown on this diagram.

Steam from the HRSG Unit is fed via conduit 206 to a Steam Turbine
IXe, which powers another electrical generator. Steam condensate
produced by the vacuum condensers (not shown) is recycled to Heat

Recovery Steam Generation Unit IXd via conduit 207.

The exhaust gases from Heat Recovery Steam Generation Unit IXd are
either vented directly to atmosphere, or preferably routed through conduit
208 to a low-grade heat recovery system IXf, before venting to

atmosphere via vent stack 209.

It will be clear to the skilled man that the process of the invention has a

number of advantages over the prior art.

The process unit operations employed in separating and producing
hydrogen and CO, from the other reformed gas components within the
present invention are extremely simple, robust, and well proven.

Operation requires minimal operator intervention.

Another benefit of the process of the invention is the avoidance of the
need to direcily generate any steam within the Hydrogen Production
Plant. All the steam necessary for the SMR reaction can be generated via
direct saturation of the feed gas by contacting with circulating hot water.

This has a significant benefit in reducing plant complexity and costs,
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together with the ability to recover a greater proportion of low-grade

heat.

Advantageously, there are virtually no effluent sireams produced by ihe
hydrogen production process of the present invention. Specifically, in the
present invention there are normally no gaseous effluent streams, no solid
by-products produced, and the only liquid effluent is a small aqueous

blowdown siream from the saturator circuits.

The major potential disadvantage of pre-combustion decarbonisation, as
known in the prior art, is the loss of efficiency inherent in the hydrogen

production process step.

In a conventional hydrogen production plant (and also with CO, by-
product export), heat is required to provide:

(a) heat of reaction of the reforming reaction; and

(b)  vaporisation of water to steam (steam is ome of the

reactants).

Energy, normally in the form of heat, is removed or lost from the system
to atmosphere in the following ways:
()  via combustion products vented to atmosphere;
(d)  via cooling of reformed gas & condensation of process
steam;
(e)  via pumping and compression of the feed / product and
recycle streams;
(f) via the CO, by-product stream; and

(g via material / energy export.

Consumption of energy via (a) and (b) should not be consequential

because this energy is contained in the product hydrogen, and thus should
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not be considered an efficiency loss. Nonetheless, when considering the
LCV value of feedstock and products rather than HCV, (b) should be
considered a permanent loss, since this latent heat addition is rarely, if

ever, recovered.

Within a conventional hydrogen production unit, various heat recovery
mechanisms are normally employed to minimise effects (c) to (g), with

varying degrees of success.

A principal benefit of the current invention is the ability to minimise
energy losses described in (c) to (g) above and thus maximise the

efficiency of the overall power production process.

In the present invention involving the production of liquid CO,, a further
loss needs to be considered:

(h)  refrigeration energy requirements for CO, liquefaction.

Energy minimisations may be achieved in the present invention in the

following ways:
Combustion Products

In embodiments of the present invention, the combustion products from
the SMR need not be vented to atmosphere, but rather combustion within
the SMR may be carried out at a pressure such that the combustion
products can be mixed with the hydrogen product without further
compression. If necessary, a means for removal of excess oxygen from
the combustion products may be contained within, or downstream of, the

overall Steam Methane Reforming Unit.
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In other embodiments of the invention, however, combustion may be

carried out at lower pressures, e.g. close to atmospheric pressure.

Reformed Gas Cooling

Removal of low-grade heat and condensation of the contained steam is
one of the principle areas of heat loss to atmosphere within steam

reforming plant.

When producing a hydrogen product stream for an electrical power
production plant, e.g. to be fed to a gas turbine, or other combustion
device, hydrogen production via the process described herein may result
in minimal heat loss through coincident heat recovery and saturation of

the hydrogen product stream as well as the heating of other cold streams.

Pumping and Compression

In embodiments of the present invention, the two principal power
consumers in the overall process are the air compressor from which the
combustion air for the SMR originates, and the recycle compressor,
which recompresses the recovered CO,, together with smaller amounts of
other carbonaceous material (i.e. methane and carbon monoxide) and

some inert gases.

Carrying out combustion at high pressure improves the overall power
production efficiency when produced hydrogen is used as fuel for a power

plant, such as when feeding to a gas turbine.

Compressing the recovered CO, and other off-gas allows for the efficient

removal of CO, via condensation at low temperature (e.g. from -56°C to
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ambient temperature, in particular from -50°C to 0°C), for example in a
cryogenic unit, as well as the recycling of the remaining carbonaceous

gases to the SMR for reforming.

Thus, although the compression power may be relatively high, this is a
simple and very thermally efficient way of removing CO. from the
system, as a liquid, as well as ensuring that a large proportion of the

carbon in the feed is captured (typically > 95%, for example >98%).

However, in other embodiments, where the combustion may be carried
out at lower pressures, e.g. close to atmospheric pressure, the air
compressor is not a major consumer of power (although the recycle

compressor remains a major consumer of power).

CO,; By-product Stream

The removal of CO, from the process stream utilising a solvent for an
absorption / stripping process, as in the prior art, requires considerable
amounts of energy from within the process, at a level which cannot be

considered “low grade heat”.

Further, the CO, thus recovered.is in gaseous form, at low or near
atmospheric pressure. In order to be able to export the CO, as a
compressed gas requires compression facilities. Equally, in order to.be
able to export the CO, as a liquid requires either significant additional

refrigeration or compression energy.

In contrast, in the present invention no solvent CO, removal is required.
The only requirements are the compression and refrigeration systems

which would be required in any case for CO, export, and which are
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integrated into the process, thus saving significant investment cost and

energy.
Material / Energy Export

An export stream, such as steam, is often incorporated into a conventional
hydrogen plant because of inefficient heat recovery and the inability to

attain an energy balance.

It should be noted that an energy export stream (such as steam) should not
be credited with 100% of its energy content, but only the net amount that
is productive, typically < 35% for conversion of steam to electrical

energy.

In the present invention there needs to be no export stream other than the
product hydrogen stream and by-product CO, stream. The significant

energy export may be contained within the product hydrogen stream,

~which enhances the overall power generation efficiency.

Refrigeration Energy Requirements

A significant energy consumer in the process of the present invention is

the refrigeration compressor / package, for producing the liquid CO,.

However, the size and cost of the refrigeration plant could be
considerably reduced if the requirement were for gaseous CO, rather than
liquid. Specifically, in the event that some or all of the by-product CO,
is required in gaseous form, the liquid CO, obtained by the present

invention can subsequently be vaporised. Heat recovery techniques could

Page 250 of 418



WO 2006/097703 PCT/GB2006/000894

10

46

be used in relation to this step in order to considerably reduce the cost

and energy consumption of the refrigeration compressor / package.

Liquid CO, could also be utilised as the refrigerant in the envisaged

process, if cost / energy savings indicated that this was advantageous.

Overall, the energy requirement for production of liquid CO, by the
methods described herein can be significantly less than that required by
processes that utilise solvents to absorb CO, with subsequent

recompression and liquefaction.
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CLAIMS

1. A process for the production of hydrogen with the co-production
and capture of carbon dioxide, wherein the process comprises steam
methane reforming a hydrocarbon feedstock in the presence of a fuel and
a combustion sustaining medium using (i) a steam methane reformer unit
that comprises a steam methane reformer (SMR), and (ii) a water gas shift
unit, so as to result in the production of a reformed gas stream
comprising hydrogen and carbon dioxide, and a combustion products
stream, wherein the process comprises the steps of:

(a) separating and removing most or all of the hydrogen from the
reformed gas stream; and then

(b) recovering most or all of the carbon dioxide ‘as a separate by-
product stream by condensation of liquid carbon dioxide from the gas
stream; and then

(c) recycling the remaining gases from the gas stream by mixing

these gases with the SMR feed stream;

wherein the fuel is principally hydrogen and greater than 85% of
the carbon contained in the feed stream to the process is recovered and

exported as carbon dioxide.

2. A process according to Claim 1, wherein the fuel for combustion
within the SMR contains 75mol% or more hydrogen, when measured on a

dry basis.

3. A process according to Claim 2, wherein the fuel contains 95mol%

or more hydrogen, when measured on a dry basis.

4. A process according to Claim 3, wherein the fuel contains 98mol%

or more hydrogen, when measured on a dry basis.
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5. A process according to Claim 4, wherein the fuel contains 99mol%

or more hydrogen, when measured on a dry basis.

6. A process according to any one of the preceding claims where the
combustion of the fuel in the SMR is carried out in a reducing
atmosphere, whereby substantially all of the oxygen is consumed and the
exiting combustion products stream contains an excess of hydrogen or

other reducing gas.

7. A process according to any one of the preceding claims, wherein
60% or more of the carbon dioxide contained in the gas stream is

recovered in step (b).

8. A process according to Claim 7, wherein 70% or more of the

carbon dioxide contained in the gas stream is recovered in step (b).

9. A process according to Claim 8, wherein 80% or more of the

carbon dioxide contained in the gas stream is recovered in step (b).

10. A process according to any one of the preceding claims wherein
greater than 95% of the carbon contained in the feed stream to the

process is recovered and exported as carbon dioxide.

11. A process according to any of the preceding claims, wherein
greater than 99% of the carbon contained in the feed stream to the
process is recovered and exported as carbon dioxide and wherein the
feedstock comprises less than 0.5 mol% in total of nitrogen, argon, and

other inert gases.
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12. A process according to any one of the preceding claims wherein the

fuel comprises water vapour.

13. A process according to Claim 12 wherein the fuel comprises water

vapour at a level of 30mol% or less.

14, A process according to Claim 13 wherein the fuel comprises water

vapour at a level of 10mol% or less.

15. A process according to Claim 14 wherein the fuel comprises water

vapour at a level of 5mol% or less.

16. A process according to any one of the preceding claims wherein the
steam methane reforming comprises combustion of the fuel in the SMR at

a pressure higher than atmospheric pressure.

17. A process according to Claim 16 wherein the pressure is 115kPa (2

psig) or higher.

18. A process according to Claim 17 wherein the pressure is 135kPa or

higher.

19. A process according to Claim 18 wherein the pressure is 200kPa

(14.3psig) or higher.

20. A process according to Claim 19 wherein the pressure is from
700kPa to 2500kPa.

21. A process according to Claim 16 wherein the pressure is 150kPa to
225kPa.
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22. A process according to any one of the preceding claims, wherein in
step (a) 75% or more of the hydrogen in the reformed gas siream is

separated and removed.

23. A process according to Claim 22, wherein in step (a) 85% or more

of the hydrogen in the reformed gas stream is separated and removed.

24. A process according to any one of the preceding claims, wherein
the process comprises:

mixing the some or all of the recovered hydrogen from step (a)
with the combustion products stream to produce an export hydrogen

product stream.

25. A process according to Claim 24, wherein the export hydrogen
product stream is subsequently fed to an electrical power generation

plant.

26. A process according to Claim 24 or Claim 25 wherein the export
hydrogen product stream comprises from 25 to 50 mol% hydrogen, from

15 to 35 mol% steam and from 25 to 40 mol% nitrogen.

27. A process according to Claim 26 wherein the export hydrogen
product stream comprises from 25 to 35 mol% hydrogen, from 25 to 35

mol% steam and from 25 to 35 mol% nitrogen.

28. A process according to Claim 27 wherein the export hydrogen
product stream comprises about 33 mol% hydrogen, about 33 mol% steam

and about 33 mol% nitrogen.
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29. A process according to any one of the preceding claims, wherein
the carbon dioxide is recovered from the gas stream in step (b) by

condensation against a cold fluid.

30. A process according to Claim 29 wherein the cold fluid is a

refrigerant.

31. A process according to any one of the preceding claims, wherein
the apparatus used to recover carbon dioxide product in step (b)
comprises a refrigeration unit and one or more of the following: a chiller
to condense most of the water vapour present; a water collection and

removal facility; driers to dry the gas; and one or more heat exchangers.

32. A process according to any of the preceding claims in which the
condensed carbon dioxide is subject to a refining step for the removal of

dissolved gases.

33. A process according to any one of the preceding claims, wherein
in, or downsiream of, step (a) the hydrogen product is reheated and

saturated with water vapour.

34. A process according to any one of the preceding claims wherein the
hydrogen product is separated and removed from the gas stream using a
hydrogen recovery unit that comprises one or more unit selected from: a

pressure swing absorption unit and a membrane separation unit.

35. A process according to any one of the preceding claims wherein the

hydrogen gas removed in step (a) is subsequently heated.

36. A process according to any one of the preceding claims wherein the

hydrogen gas removed in step (a) is split into two streams, one of which
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is a hydrogen fuel stream for the SMR and one of which is, or forms a

part of, an export hydrogen stream.

37. A process according to Claim 36 wherein the export hydrogen

stream is fed to a gas turbine.

38. A process according to any one of the preceding claims, wherein
the SMR comprises a number of tubes through which the heat for the
endothermic reforming reaction is transferred principally by means of

convection.

39. A process according to any one of the preceding claims, wherein

the SMR is a fired convective reformer.

40. A process according to Claim 39, wherein the SMR is in
accordance with that described in PCT Patent Publication WO 01/64327.

41. A process according to any one of the preceding claims wherein the
steam methane reforming is carried out using a steam methane reformer
unit that comprises one or more of the following: (a) apparatus for
desulphurising the feedstock, (b) a feedstock saturator circuit suitable for
admixing steam to natural gas, (c) a feedstock pre-reformer, (d) a means
for removal of excess oxygen from combustion products, and (e) one or

more heat exchangers suitable for transferring heat.

42. A process according to Claim 41 wherein the steam methane

reformer unit comprises one or more of (a), (b), (c), and (e).

43. A process according to any one of the preceding claims wherein the

SMR comprises heat recovery coils,
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44. A process according to any one of the preceding claims wherein
prior to step (a) heat is recovered from the reformed gas stream in one or

more heat recovery units.

45. A process according to Claim 44 wherein most or all of the water
vapour contained in the reformed gas stream is condensed and recovered

in the one or more heat recovery units.

46. A process according to any one of the preceding claims, wherein
the process further comprises:
recovering further hydrogen and / or further carbon dioxide

following step (b) by using one or more membrane separation units.

47. A process according to Claim 46 wherein the further recovered
hydrogen and/or carbon dioxide is recycled by mixing this gas or gases
with: the reformed gas stream upsiream of step (a); or

the gas stream downstream of step (a) and upstream of step (b).

48. A process according to any one of the preceding claims, wherein
the combustion products stream from the SMR is co-mixed with a
substantially pure hydrogen stream or a stream consisting essentially of
hydrogen and water vapour to produce an export hydrogen product

Stream.

49. A process according to Claim 48 wherein the combustion products
stream is co-mixed with some or all of the hydrogen product removed in

step (a).

50. A process according to any one of the preceding claims, whereby
energy is recovered from the hydrogen production process and imparted

to the hydrogen product siream or its precursors via direct heat exchange
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and / or vaporisation of water, the produced water vapour being a

constituent of the hydrogen product stream.

531. A process according to any one of the preceding claims, whereby
the hydrogen product stream is exported at a temperature greater than
120°C.

52. A process according to Claim 51, whereby the hydrogen product

stream is exported at a temperature greater than 210°C.

53. A process according to any one of the preceding claims, where a
second product stream of hydrogen of purity greater than 99mol % is co-
produced with the hydrogen stream produced in step (a), in a variable

proportion of between 0 and 100% of the total hydrogen production rate.

54. A process according to any ome of the preceding claims where
combustion of the fuel in the SMR is carried out at a pressure sufficiently
high that the combustion products stream may be co-mixed with the

hydrogen product stream without further compression.

55. A process according to any one of the preceding claims wherein the

combustion-sustaining medium is preheated.

56. A process according to any one of the preceding claims wherein the

combustion-sustaining medium is air, or oxygen, or oxygen enriched air.

57. A process according to any one of the preceding claims wherein
there is a single piece of apparatus that comprises both the steam methane

reformer unit and the water gas shift unit.
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Fracess and plant for the combinad production of hydrogen and carban dimads,

The prasent invantion refates 1© & combinad precess for producing hydragen and carbon dicnuds from a hydrocarborn source

fore particdanty, the prasant invention relates o & combinad procass for producing hydrogen and carbon dioxide fram &
synthasis gas oblained from hydrocarbons including natural gas, propane, butane, naphiha, gas oif liqusfied, alons or in
mixture

Al prasant, carbon dioxide {or CO2) used for food, is generlly derved from rich sourcas, thase include

Natural COZ chargad on drilling in desp geolegical or

CO2 coproduced in hydrogen production units by steam reforming of lnedrocarbons

A widely used source is the COZ-rich efffuent {about 898% by volume on a dry basis),
integraie sarbonation unil it preparation for the N2 + 3HZ {oad synthesis units ammania,

fow pressure avallable from the

This iy -wr@ CO2 saturated wilh water, s then compressed o about 35 bar, then purified by adserplion and / or catalytic
destruction heavier than COZ %mxiaiuf\.m\; hefore b partiaily condensad eryogenically and purifisd by distillation of the

fighter componanis COZ, o be slored in Hguid form, and then transported in liguid or gaseous form.

Typically, the decarponation unit implemenis washing processas, al a2 pressure betwaan 15 10 40 par, at room lemparature or
coclar, and with a solverd (such as agquecus sobidion of amines, polassium carbonate, methane!, ) ragensralad al low
prsssure and at a higher tempearature.

Haowevar, the relocation of ammenia plants o developing countrnies ar in areas whare the sourcas of hydracarbons are chaap
jed {o the disappsarance of these raditional sources of COZ in soms countries strong damand for BEurops or America,

Simulianeously, in the lalter, the refining industry has a growing nead for hvdrogen (H2) for the desulfurization of fuels,

)

This leads o the raalizaiion of large unils n\,«i.(,g(.n generated by reforming hydrocarbons with steam and purified eg by
adsorplon with a regenerative process by pressura swing {PSA}L
The hydrogan recovary efficiency of the purification unis

PSA s close to B0%, the PEA offgas {or PBA purge gas) is typically providaed al @ pressure less than 2 bar, and containg the
in G jen and all impuritiss contained in the gas syaih%s {CH4, GG, C02Z2, N2, depanding on the composition
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s the, this waste gas is send o it as fuel o the burmars of tha sleam raforming furnace.

‘o allow contral of said burners, howavar i s necessary 1o impart @ certain quantity of fual typically corresponding to 10 o

Simultaneously, the improvemaenis 1o the sleam reforming process decreased the need for fual burmears at the same time they

incraasad the calordic value of the waste gas from the PSA. We might mention the dacrsass in the ratio of steam [ carbon ar
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\:2

G {steam / carbon or §7 C In English) which both reducas the fusel rsaqmremem of the process and increases the amount
-:}E O ang GO ;.-ro(im::is and thus the calorific value of the PS4 offgas. The v asily {o raise the PSA offgas low prassure,

bacomes & limiting factor for the optimization of ihs sis it -sming.

i the steam ming is the most widely usaed in the contexi of hydrogen production lechnigque, however i also uses other
fechriguas fo rge mr»ain‘-g w}mih%&h gas, including the sulothermal reforming, the catalytic or non-catalytic partial oxi

the katter being used in particular in connaction with the oxidation rasidues
Thus, simultaneocusly {15 observerd: a laok i the user country, carbon dioxide sourcss in accordancs with the damand of the

industry.

T
H

This COZ must be in a form suitable for the purposs for which it is infended, inclsding puri led COY for the
fimitation of the parformance of hydrogen purification unils, linked to the parformance of { F-iv»"\, which
fimiation of ine oplimization of the generation of synthesis gas, including reforming.

food industry. a

also leads o &

PSA, and a concentrated sfraam of carbon dioxide in the decarbanation unit oulput {by amine scrubbing for exampiel

COZ s then compressad

e residual PSA is Hsell recovered either as uncompressed fusl either by recydle o the upsiream process, with a

i §>Ea\ma\ni< fion of this solution requiras o use bwo compressors, one 1o produce CO2, tha other to compraas the wasis
@ racycling o the reforming.

The cost of these compressors, and the decarbonisation of the PSA unil, makes this not sconomically accapiable solulion

5]
o}
1]
533
o
pread
5
4
5]
"}
1]
3

Thers is therafore

18 sconamically viable pmrzca.c;% for producing hvdrogen, purified by PSA, and production of
carbon dio xﬁe, e ~a§ e an surim the i F
§ 8

of the fusd gas included in tha v vasie gas from tha F-"SA The solufion according to

e

COMPrassor im potn compress COZ o be purified and to compress the other

-.<:

This sconomical recovery of the residual PSA is infegrated in the procsss and also present in ds s*.iffsmm varianis the
faiio-\.«:s g advantages: - CO2 production, including food quality, but as the cass may b -ff fower ,;=- rity CO2, usa or slore
iocally or fransporied away for storay s :
ug,g!au&d as: fesd gas to the reformer, and for

e

. PSA {fzed gas. Therefors, the invention ralatas o a method for the combinad production of hydrogan and carbon dioxide
from & hydrocarbon mixlure, comprising ai lsast, a step (a8} of generating 2 gas synthesis conlaining &t lsast carbon dioxide,
hydrogen, carbon monaxids, mathane, and water vapor from said hydrocarbon mixturs

~ A step {b) conling the syngas from {a) with recovery of waste heatl available;

yof the steam o inverse corversion of all or part of the cooled synthesis gas from (b} fo oxidise most of the carbon
thareln o carbon dioxide, with corresponding production of hydrogen |

- A step {d} cocling the mxdure from step {0}, wilh the condensation, by haat exchangs with various boiler water syslems and
{ or dajonized waten

- A& slep {8} purifying the cooled midure from {d) in & pressurs swing adsorption unit (PEA} Tor abiaining a hydrogen-enriched
strasam having a purily of at least 98% and an offgas called "residual PSA" containing carbon dioxide at a pressure in the

rangs from January to March bar abs and the processing sleps of saild resideal PS4 for ablaining an enrichad fluid carbon

dioxide, comprising at laast:

)

= A step (1) of the residuat comprassion of the PSA 1o a pressure higher than the pressure of the reforming and such that the
 pressure of the COZ content is belwean 15 and 40 bar;

O

~ A step {g) drying the residual compressed PSA by removal of the watar conlainad o oblain a dry gas;

~ A step or more slaps (hn) succassive condansation / separation, as {8) - each of the sigps (hn) iiself comprises:

~ A condensation step of part or all of the COZ conlained in the g»s coming from the previous siap, followed by ~ a slep of
sgparating the rich condensale COZ2 from the separation of the gaseous phase confaining the condensable compounds, -

and, « o the steps (hn) are implementad o Eer“;,mahres batwaen room lemparature and <58 <O> G, with, for alt n tn e

hitp:/Aranslationportal.epo.orglemtpftranslate/?AC TION=description-retrieval&COUNTRY=WOSEN GIN E=google&F ORMAT =doccbsKIR@E@s2BNEF 41 8/11
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DeElnw,

- Tha gas phase from stap {(hnel} feads step (hnl, the gaseous phasa from the last step (I} constituting purging

'e)

nomaﬂi snsahie

fu
J

~ A step of using the purge of non-condenas

Without decarbonation step, but with inverse oonvarsion step, the residus of the FGA contains an amount of CO2 of the ordar
of 458% from the reformer and tha reverse conversion {(in the corract CO2 content being naturally & function of the

compeaition of the mibdure Initial hydrocarhons),

Tha mathod then allows, starting from the residual gas of the FSA, the pressurs is typically less than 2 bar to dispose through

g
the compression step (1), a gas {0 a otal pressure of bet\,f an 40 and 80 bar | corresponding o a an‘ai arassure of CO2
U}
batwaen 15 and 40 bar, compatible with orvegenic purification.

These pressures will use the fuids in the rest of the preocess without having o rasort o additional cuts,

supplied {o the first step of condensation / separation, it may be caried out at a

Givan the average CO2 content of the gas
femperaiure comprisad betwaen ~10 <G> C and room Eer&"zperature.

The gassous phase resuliing from the separation being fiap'%“j in C02, the Tollowing separation :’eqnif“s a lower
temparature; ations ara carmed aut at decreasing temperatures up 1o a lamperatura of aboul 58 1o
<> ¢ that is o say closs to abe triple point tamperaturs of UQZ.

The meihad can implament one o five staps (hnt of condansation / successive separation; prefarably it will implament twa or
: s {hin) successive,

D

> subjedt to

[3)

The purge of non-condensable may, before being recyoled to the process, or sxportad o another process,
additional treaiments,

Oblained at the end of stages (HN) it i3 inthe form of 2 gas which o ! antaing hydra-; 0, methana, carbon monoxids, a
fraciion of tha carbon diokide fram the PSA waste, urrecovarad in condensate, and nilrogen

These condensable may be valued as fuel for the reforming fumacs or during preheating, b ’355:1., above, as éha\ fead g 45 {0
generats the synthesis gas, and / or the fead gas of PSA, and this in the mal i

This may be done further processing according 0 various advaniagaous embaodiments of the invention describad bealow,

COZerich, sach condensale may, wilth appropriats complemaentary treatments, be used or sequesierad on site or naarpy
gaseous form; it can be exported for uss or sequasiersd in gas or fiquid form.

it may, in particular, and particdarly advantageousiy be usad in the food industry, through appropriate purification.

Prefarably, step {a) is a catalylic partiad oxidabion step or non-catalylic or a slep of autothermal reforming or steam.

In the absence of use on site or near the COZ praducad, and in a first embodiment, all or part of
acavery, to produce G022 in gasaous form at a pre

-"0:"ia\n\ai=‘ from the sleps
18 and 40

&

{hn) are vaporized afier sxpansion with cocling 1

s

Cold recoverad s advantageously used for cooling fuids complament in refrigerating process.

Tha COZ can then ba comprassed o ba transportad by pipaiine 1o a site of use and / or sequastration

¢ b produce pure carbon dioxide, I and provides 1o eliminale the water containe
iver saparations, bul alse hmvy impurities C <2»>
n of the meathaneg containad in the wasls of

When the skl son doas nat ne
therein, and then relrieves a maore or leas imporiani part of CO2 by success

{that is 10 say, the organic molecules containing 2 or more carbona) and a portios
the PSA

However, the mathod s parficdarly advaniageous when implamanied {o optimize the produchon of hydrogen and jomily
produce food purily carbon dioxide,
it then includss, basides the sleps described above, at lsast

- A step of removing heavy impurities prior i3 the first slage {(HN), and:

N
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~ For al least part of steps (hn}, a step (i} removing
food-grade ©O 2, this stap compriging atl lsast

fight impuritias contained in the corrasponding condensate for oblaining

£

- A step (M) for axpanding the condensate to a pressure of tha order of § to 40 bar, preferably 10 o 30 har, and

~ & step (12} of the expandad condansais distillation o obiain a liguid phase consisling of C0Z purilied food grade, and & gas
4 fa .

)
,";)
=
AA_
()
,.4.
’.’
=
s
J,‘
m
iy
&
&

For heavy impuriies maans « having & vapor pressure lowar than that of CQ2.

The removal of heavy impurities is conventionally iad oul by passing the fiuid o be purified o the adsorbent bed and Jor
catalyst had,

During this slep of removing tha ; (i} obtained by a so-called crvoganic purification, the condensate is siripped of
erain, and aespecially i:‘\. e Hght impurilies entramnad during step {

£9]
o
=N
)
P T
5]
o
i
faid
D
oy
-
ik
".“)

d ih

This variant of the process i thus capable of jointly ensure a hydrogen production and foed purily carbon dioxide, with

recovery of the lighter components of the waste in the PEA purge condensabla,

Prafarably, all or part of the gas phase from slep (12} is reincarporated in the compression step {1}

orofar

Advantageously, said reintraduction s made via an

o contribute further to the compression shsp (L

indesd, the principle of the sjscter s o usse the motive foree of & high pressure gas o increase the prassurs {0 & lower

Dressure gas.

the contaxt of the presant mvention, the f}%% of i,wer prasaure will most oftan be the residual of the PSA, whareas the high
pressure gas s the gaseous phase from stap {

Howevar, H s alse conceivable the case wherg the roesidual FSA s at a higher pressure than the gas phase from step (12}
{having undergone first comprassion, for exampla), in this case, he is which will provide the driving foree to the syslem.

Wea can also use anothar process gas with sufficient pressure.

With or without the halp of an &)

it
cendrifugal prefarence.

. a part of the comprassion may be from any type of comprassor screw, pls

Praferably, the final steps (hn} comprisas at least the following intermadiate slaps:

~ A condansation step al a tamperature lowar than - 40 <> C for all or part of the CO2 contained in the gas phase from step

stan of separating the COZ rich condansale obiained from the gas phase condaining the incondensable cow

o

car:gi tutes the purge of nor-condensabls,

pounds and

- A haaling step of purging non~condensable and the liquid condensate expanded {0 & prassure of bebween § and 38 bar
against tha currant of the condansation and coaling recovery for codling the procass fuds,

Anather major advaniage of the invention lies in oplimized recovary purging non-condensable.

N

Furging condansables may be used, tolally or parlly, without further treatment, oulside the process, such as fusl or an
smdemal load in the i £

w
Py
G
I
i
i
o}
=3
3
-
0]
=
o)
2

Purging condensablss may also be hully or parlially expandad in the method for producing cold prior to us
autside or within the process,

All or part of the purge of non-condensable can be reincorporated without further treatment in the process,
{ will adveniageousiy be reincorparated at the genarating step of aynthesis gas for use as fuel

Whan {he pressurg of the non-condensable purge is ui‘fi"ieni, thai is o say whan € is highar than that of stap {8}, i may be
re-incorporated, wholly or partly, without further process step of genaraling the synthesis gas foruse 5 s?l.ei?bd for

)

as a fead gas; the hvdrogen presant then passas i msgi the reformar without ransformation.

'/,
y

s I
]

=

o

¥

:

We can alsa use this purgs in addilion to tha PEA fead gas

Inn genaral, howsvaer, the purge of non-condensable praferably undergo additional processing steps for optimizing use
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In particudar, the son-condensable purge = freated in a permeation unit for producing a residual methans-rich and carbon
manoxide purgs, available at a nigher pressure than the prasswre of step (&), and a hydrogen-anrnched permaala and
optionally carbon dioxide, al a8 preasure graater than the oparating pressure of the PSA unit in stap {e}.

7

According o a particular embaodimant, all or part of said permeate is recvcled 1o the blal of the PSA purification unit of step

I may alse ba sent, in full or m part to an ouder PSA unit o process, panicularly § the permeate pressure is less than that

cycied fo the PSA purification unil is separated info hwo fractions, one of which is used for
i the fractions ars then combined, and all of said recyclad parmeats s sent {0 the

Haoyoling permesats (o the inlel of the PSA unil improves the overall hydrogen recovary rate.

Thus, this HZ rem\fsry raie which is the maximum of the order of 80% In the case of 3 conventional PSA unit operalion can in
the scope of the invention to pass 85% or more.

1 oA

Mareover, this recycle hydrogen-nch fraction recoverad i iha waste from tha PSA unit 1o the inlet thereof decreases as the
amouni of wasis gas io be recycled sisewhara in the process or o remave.

Frefarably, the bleed wasts is recydled at step

{a)

Partial substitution of the hydrocarbon mixture and / or 8 used as fuel, sither in the combustion chamber of 8 non-adiabatic
refarmear or in 2 prehaating furnace for the load in the case of an aulothermal reformar or partial oxidation

Containing mastly methane and carbon monoxide, the purge waste used In partial substifution ¢
step (&) partiefly replacas tha reageni {meiham&s}, and parfly {o the product {syngas), thus is‘.“:p:"svis ¢
reaction:

OHA + H20 > CO + 3H2

iy

Furthermors, in the cass of a non-adiabatic reforming, partial recydding of this waste as filler reforming reducss the amount of

waste (o be sent fo the combustion chamber burnears.

The method may further comprise a step of pra~-reforming of the hydrosarbon mibdurs, prior to aieg (a‘ refarmis 1g. it may also
comprise prior o the refonming reformage-, a step desulfunzation of
pre<reforming
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According o @ particudanly advantagaous variani, the method provids CONTH & waste upstream
of the processing steps ih&r%f so that # has a stabilized CO2 camem ” Jm& ” aqvtwi?r i;s» ﬂspﬁme 3l vr..eat ns in

compoaition wall known refatad i the normatl oparation of a2 PSA unit,

Thus, fo stabilize 10 a hgh val
sontent of said wasle of the PG

compasition of the wasta of the PSA corraspanding for example {o the maximum CC

ocess advantageously comprises a slep of incorporating al the compression stags

gas phass richer in C0Z than A offgas, from a bufisr capaciy f» pecially vaporisde- ~than the condensed ¢ F.ac:-;-

resulling from the separation of the last slage (HN}, and / or in the gas phase from step (12}, and / or gaseous Q02 from fatal
!

avaporation of liguid COZ storage {or other sutable source Tor the purpose and available on the wabsita).

i
[ 8
a
47

Thass gasesus phases are available at pressures of the arder of § bar ar mare,

Simiarly, the C02 content can be siabiized to & low value, for example corresponding o the minimum of the residual C0O
contant of the PSA. The mathad than au\:am‘og% sshy comprises a step of incorporating at the comprassion stage of a gas
phase poorer in C0O2 than the PSA offgas, from a buffar capacily in parlicuiar fsd from the permeale sant to 'FSA unit, Said

parmaats is in the form of a8 gas under a prassure of the order of 15 1o 35 bar, preferably approdimatlely 25 har,

I order to stabilize the residual PSA composition {o a maan value, the method may include a step of incorporating at the slep
{f}, and as required, sither a gassous phase rich in G2 originating from a buffer tank Sunpi;ed with said gassous CO2-rich

i8]
pha::ea as dascribed above, s a poor gas-phase CO2 from a buffer tank supphed with aaid CGZ-lean phase as desoribad

above,
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Thease buffer capacitises, supplied with gasacus fluids at pressuras highar than the inlel pressure of the PSA offgas in the
comprassion stap () can siablize the composition of the chargs al said slep by rainjection to the appropriats one of the

interstage of charge comprasser

3 to & vanant of the invention, # relates {o a method for the combined produstion of b\fdroge v and carbon dioxids
; drocarbon mixture, comprising at least g step (a8} generation of a synthesis gas containin izast carbon dioxids
hydrogen, carbon monaxde, mathane, and water vapar, from saild hydracarbon mixture;

- A step {b) cooling the synuas from (a) with recovary of wasls haat avaliable;

- A step {¢) of the slsam © inverse conversion of all or part of the cooled synihasis gas From -'"b‘: {o oxidise most of the carbon
monaxide tharem o carbon dioxide, with corrasponding prog : ¢ E:ng tha mixture from sie
{c}, with # dansation, by haat exchangs wilh vanous boie

}drying the cooled middure from {d} by off

ination of the wa i@ io obtain a dry gas miklure; - A slap (&) purifying

the dry mixture from {Q7) in 2 pressure swing adsorption unit {(P3A) for o ng | ‘wy-%mgm enrichad siream havmg a purity
of at least 88% and an offgas called "dry waste PSA” confaining carbor dioxids at a pressure of from Jdanusary o March bar
abs; and the steps of reating said dry wwi\w PSA for ebtaming a fluid enriched in carbon dissuds, comprising al least

~ A step (T} of the dry residual comprassion of the PSA o a pressure grealsr than the prossure (,f reformi .ng af d <‘=ss:.h iha
; A o \

pariiad pressurg of COZ condent is betwaon 15 and 4 {
as {s} - sach of the stens {(hn) iself comprises: -~ a condensation alep of all or par t of hs .OZ‘; in ihe as f*om he p.evéous

Lo
)
=
H
3B
177
7
o
o

h \-.v

- A step of separating tha rich condensate CO2 from ssparation from tha gas containing condensabls compounds,

~ And

- CGr the staps (hn) are in femparatures bebhweean room tempearaiure and -58 <G> C, with, for all n less than tn
-1, « tha gas phass from step {thnet) faeds :;ia; {nrt}, the gaseous phase from the last slep i'm consiftuting the non-

condensable purge, - & sie;:- of using the non-condensabla purgs.

'3

H
A

]

The gas drying siep {g <1>} may also be localed at an ntemational slage of comprassion stages of step (f

i

it is undarstood that the preferred embaodimants descrihed above where the waler is remaved from the waste of the PSA afler
the comprassion stap, apply in the same way, or in an aguivalent mannes 3 those skillad in the trade, these process
varants.

3
s
<,
i
bl
o
fe)

ek

he dascription of thess preferrad modes will not be repeatad hare so as net to burdan tha dascription.

Thase praferantial modes applied o this sacond variant, howeaver, must be considerad an integral part of the Invention,

According to & sacond aspact of the Invention, it refates 1o a plard for the combined production of hydragen and carbon
diakide from & hydrocarhon mixture, comprising al fsast a m -muk. for generating a synithasis gas containing at least carbon
diznrida, hye rwg&n carbon monoxide, methane, and water vaper, fram 2 hydrecarbon mbdures; - A first cooling modile

synthesis with means for recovering wasie haat aval Eab.\, ~ A conversion module opposite {o the vapor of alt ar part of
the ";!’i-":EESiS Gas,

w

’/J
Co R
3
[#5

- A sacond conversion of the mixture after cocting moduds, with the condansation, by heat exchange with the different circuils
of the boilar water and 7 or deionized waler;

- A pressure awing adsorplion purification unit {(FEA} of the cooled mixiure leaving the second cooling unit for producing
purified hydrogen at 2 purily of 2t least 88% and a2 residual gas called "readual of PSA "containing carbon dioxide; - A
comprassion module adapted o comprass the residual PSA 1o a prassure i ;h ar than the pressure of the refoerming and such
that the parlial prassurs of the CO2 conlant is behwaen 15 and 40 bay;

- A drying module of the wasles of the comprassad PSA by removal of the waler 1o oblain a ﬁry gas; - Means for implementing
\a‘apﬂs h }af syceassive candensation / separafion according to clam 1, comprising - for each stage (HM), with the excaplion
of the lalten

~ A module condensation / separation gas supplied from the preceding slage, with means for recovering the condansale rich
in 02 and recovaring the gassous phass containing the condensable compounds,

~ Means for conveying the gasecus phass
> of

atap, - and, ?or tha fast s “condensation f separation

rom astep (hn-11 fo the supnly module of the condensation / separation of the next

b

ey

~ A module condensation / separation gas supplied from the preceding slage, with means for recovering the condansale rich
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in ©G2 and for the recovery of the gaseous phase condaining the condensable compounds, - means for recycling the gas

phase axiting the condensation module / saparalion of tha final step o the process, or sand it o the oulside,

In particuiar, the instaliation being intended o produce Tood purity of carbon dioxdde, iHurther comprisas at laast

i

~ A heavy impurilies remoeval unil situated upstream of the first condensing unit and, - for at least part of steps {hnx
- A means of relaxation of the condensate, and

- Distiflation means of the sxpanded condensate for obtalning the distiflation column bottom a liguid phase consisting of CO2
purified food grade, and the column op a gaseous phase containing small impuritiss,

In & partioular amhodiment, the system includas for the implementation of the last step (hn)

- Means for condensing at a famperaiura lower than - 40 <0> O alf or part of the COZ containad in the gas phass from step
-1y, - means for separating the COZ-rich condansabs obiainad fraom wilh the gas phase containing the condensable

compounds and constiludes purging noncondensable

~ A heal sxchanger for fransferring haat betwas
prassure © between 5 and 35 bar by passing i against the

b

G
axchange with the sxparded condensale and purging i":i?ei”:'CQﬁdGi”!SEi}L

3

the purging of the iiquiﬁ condensate and noncondensable axpanded o 2
rom the condensation and ocooling recovery by heat

~ Tha means of recycling, CO2-rich phase vapoerized in tha comprassor,
According o a preferred embodiment, i comprises for the reatment of non-condensable purgs, at least

- A permiaiim i supplied with the condensable purges to produce a purgs wasts rich in m@ii“an@ ancﬁ carbon
safa, « maans for recyoling at least a portion of the parmaa the PEA
£ at the generating moduls syngas by partial subs ieiumn m iha hy{imcas'bon

gnit, ~ means

mixture faadin

The invention will now ba described with reference 10 the drawings and sommplas helow,

The drawings Husirate spacific embodimants of the invantive method,

it should ba understoed that the invantion i3 not imitad o these ambodiments.

Tha skilled person will 0 particudar consider;

~ The combination of the fechnigues of procassing and recycling in the flustrated embaodiments,

- Other lechniques for production of synthasis gas, such as those manlionad above « [0 purge the other usas such as hose
mentioned above.

Figures 1 and 2 ars flow charts fllusiraiing prefarred embodiments of the invention for hydrogen production and, respeciivaly,
food carbon dicxids or carbon dioxide o sequests

&

and purfication of CO2 from a residual of

Figura 3 schamatically shows a plant according to the invention for the liquefaction
a PSA hydregen production facility in arder to obtain food grads COZ,

Figure 1 depicts a block diagram of a food carbon dioxkide production plant {and hydrogen) according o the invention.

Fart of the instaliation ansuring tha produchion of hydrogen is nol shown whan it is separaie from the part of the installation
resuliing in the production of CO2

Tha feed {o the process comprises a mixlure of hydrocarbons - hers the natural gas (NG} ~ slraam 1 hydrocarbon fsads a
desulfurization module 2

AN

Load desuliurized 3 then passes wto a pre-reformer 4; the pre-reformaed mikiure of §, miklure assentially ©
methane, hydrogen, carbon monaxide, carbon dioxide and water suppliad o the fﬂ“ar'"w unit 8 whi\,h‘ via step {a} of the
process, the prod ascz‘ syrithasis gas 7 containing essentially hydrogen, carbon maonoxide, carbon dioxide, s’neih:as’e-:zs :aﬁ-:i wat
NE I

The synthesis gas s cooled by haat exchange according o step {b) of tha process, with water boder 8, and the cooled gas &

dula 10, whare the CO s convaeriad {o H2 ang COZ

i fraalad according to step {©) of the procass in a inw

11 the gas midure Isaving the module 10 is cocled in the module 12, according to step {4} of the process, with vapor
condansation contained in the mixiure by haatl exchangs with different watler circuits bollar and / or 'deionized watsr,
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The cooled mixture 13 is then treated in a hydrogen purification unil 14 of the PSA typs, according fo step {8) of the process
far obtaining a2 gaseous stream snnched in hyim«,ssﬁ. at a puridy of ai isas'assi: G8 % and a rasidual gas 18 (ii the PSA waste

containing carbon disxids,

.

O M3

-3

This waste of P3A 18 s provided at 3 pressure i the range from January oh har abs, i contains substantially all of the

COZ coproducad during the stages of reforming and inverse conversio

ZJ

case of Figure 1, wharemn the hydrocarbon mixture 1 is fad o the procsss of nalural gas, the avarage

Typically,
somposition of the residual FSA s §‘~~ G GO 48% - Co 12% « M2 Z25% - OH4 179% - H200 1% - N2 2%.

into account the variations dus 0 the composition of the FSA unit cycle, the CO2 content is hetwesn 42 and 48%. the
ment i um varéas izmtwees 20 and 26%, the contents of other constituents ramaining substanially nearly constart.

¢

The residual PSA 15 15 then campressed in the compression module 18, according o step ()
residuat of the compressed PEA 17,

55 for obiaining &

It is comprassed o about 80 bar, which ensures a €02 partial pressure of about 27 bar

Tha residual PEA fablet 17 is firel siripped of its hea fy impurities in a module 18, by a succassion of regenerable adsorplion
us obiained a purified Comprass ad residual 19 which s than dried in step {g) of the hvention, in a drving
olaining & rasidual 21, con sszsd,?s‘ees:i«i yeavy impurities and dried

_4,4
o
"D
ped
=3
"D
-
(} =

modx_zssas 20 for

The waste 21 i then cocled o be separated by liquefaclion in @ separation module 22, which allows o obiain a condensals
23 containing essentially lquid COY andd 8 gas midure 24 condaining & fraction of unoondensed CO2 and lighter compounds
known noncondensable accarding to staps (hn} of the invantion,

This separation is in the case of Figure 1 made in wo aleps.

b o

The residual coclant 21 s direcled by countarcurrent flow of cold fuid from the cryogenic purification and by heat exchange
with an axternal refngeration unit assockated.

3

The condensate 23 mainly containg CQ2, howaver in order {o obtain food grade 02, the candensa
distifation in order to remove Highl impurities anirained in the linuid phase.

71
&
@
[+
P
o]
b
w3
&
=
(R
o
-

For this, the condensate 23 s axpandad 1o 23 bar bafors feeding tha distilaiion column 2

o

Bottom of the column is recoverad a liquid phase consisting of 26 food purity CG2, and the column fop a gaseous phase 27,

containing CO2 i major proportion, s recyciad o the comprassor 16,
As has baan notad above, the separadion achieved in the module 22 is performe

The first separation is achisved for & temperature of 28 <0> O approximatsd
which s fiself a funclion of tha total pressure and the fraction of CO2 in stream &

on the partial prassure of COZ,

o~

Tha gas midture fram the firsl separation is i 2 not shown heat exchanger, 0 2 temperabure of -Bo about <> C

b
st iha currant flowing from this lamperaturs of the second saparalion stey

And saparating the output of the second {and last) ancther condensale separator and the gas mikiura 24,

The condensate fmm the sacond separator o a temperalure in the range of - 50 <0 s vaporized in the heat sachanger to

i is than incorperated in the gas siream 27 1o be recyoled to the compressor 18,

The gas m swiu*e 24 obiained after the separation containg the light impuritias from the load 1, warmead o room femperature

f: har

in the heal exchangers, #is the non-condensable purgs, available undar a pressure of 58 ba

08 21% - Co 18% - H2: 38% - CH4 24% - N2 1%

Thae composition of the purgs i

Purging non-condensable 24 s then treated in the permsalion module 29 which produces a wasie dramn 30 emviched in
methans and high pressure available CO {abowd 58 bar, 31 and a permeais enriched in H2 al a pressure of arder of about
25 bar.

Tha hydrogernerich parmeate 31 is recycied to the inlst of the hydrogen punfication unit 14,

A portion 31a of the parmeste is dive >*i ad prior o the juss g unil 20 for reganeralion of the dryar, then reincorporated in the
undivaried fraction {o be recydlad o the feed o the PEA unit 14,
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The wasle blzed 30 is iisall recydled o the reformer (o be addad 1o the porfion 30a al § prereformed middurs supplied to the
refarmer §, for its part 300 and used as fualin the bumers of the reformar,

letraining mixtures 30a and 31 help o reduce the amount of wasle gas 30k sent as fusl to the reformer, bul also the
racovery of the components that comprise them,

Thus, the hydrogen enriched permeaie 31 is recycled o the inlet of the hydrogen purification unit 14, this makes § possible o
increase, for a given initial charge 1, hydrogan production, and thus the overall recovary rate H2 mstaliation

§ §

30a brings the mixiure io the faad o reform May 1 some gas alraady rafarmed,

Figure 2 depicis a block diagram of a plant for producing carbon dioxide o sequester {and hydrogen} ascording o the
invearndion.

Part of the insiallation corrasponding o the production of hiydrogern is not shown since it is separals from the part of the plant
corrgaponding o the produciion of 02,

The apparatus lustrated differs from that of Figure 1 at the level of the ssparation of wasts constiluenis of the PEA
The sleps leading to the production of the residual comprassed PEA 17 are identical to thoss of Figure 1.

Then, tha residual compressed PEA 17 is then dried according o slap

of the invention in a drying unit 20 for oblainmng a compressad residusal 21 and driad.

Gwvan tha fact that carbon dioxdide does nolin this case intanded 1o he usad pure, there (s no nesd o purify 4

As in the case of food C02Z oblaining the wasta 21 is then conlad o be separated by lquefaction in @ separation maodule 22,
which aiiﬁws to oblain a condensale 23 conlaining essentially liquid €02 and & gas midure 24 mratam&m a ureccradensad

5

fraction of CO2 as well as lighler sald condensable compounds, according o step {h} of the invantion.

The residual coolant 21 s dirscted by coundercurrent flow of the cold fluids and by heal sxchange with an extema

he condensale 23 essentially containg COZ, there will e no need to purify il

Separation as prasented in Figurs 7 is a separation in one step {as svidenced by the absence of fuid 28},

to & storags sils by pipeling,

FaYs

The method aims o produce TO2 as gaseous COZ under prassure, 1o be transported

ribed for the treatment of the condensats.

(”

-
H

bl
Q

wo alternatives, not shown are now de
According to the first alfernative, the condensate 23 s expanded o 2 pressure of aboul 10 bar, and superhaatad

revaporized exchange lines o roam temperaiure,

rization process, the unit can operals with Emited external cooling intake, 002 gas is

Withy iha cold provided by this vapor
pvailable under aboul 10 bar baing set Emit,

According fo a second allemnative, the condensate 23 is vaporized, and warmed o room femperalure under a pressurs of

To fake cold, the unit must appeal o A large refrigeralion unil, the gaseous CO2 s ava > iy about 58 bar being set bmit
An altarnative mathod would be to produce liguid CO2 inlsnded also o saquastration,

i this case, the OGX can be transporied o tha vessel from the storage sile.

This varant is suifable for offshore undarground storage.

N

SV F

ent of non-condensable purgs 24 s idantical o what s i the case of food GO produchon described in Figurs 1.

Figura 3 showa schoamatically part of a combinad system of hydrogen and carbon diosdds which food raals the residual PSA
for production of figuid CO2 purity of food by implementation of a variant of the mathod of The invention as described above.

The upper part of the installation, not shown is supplied by natural gas, a PSA unit separates a flow of hydrogen at a purity
greater than 898%, the residual PSA. This waste containg all COZ coproducad by the steam reforming and the raverse

canvarsion,
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~

g part of the installation shown diagrammatically in Figure 3 is the ane intended 1o produce food purity Hguid €02

.

For this, the waste 100 of tha PSA is comprassed in 2 comprassor 101 load mullisiage (o 2 pressure of about 80 bar

And the compressed gas s separalad i ?hu condensad water in 2 separator 102, then dried and freaed of s heavy

impur 103,

Tha fleid 104 thus obtairad is then in the Torm of a gas at a prassure of am it 89 bar, dried, fread from tha heavy impurities
and a tamperature of z,p’v)‘ imately 30 <0> O Than # s cooled against the current of Buids from this femparaturs of the

voganic purification i wchanger 105 and through f-wi exchange wsih an axternal refrigeration cycle 108 associaisd o
a temperature of abgui O <G>, O about,

Thar, i is cooled by fransfarring heat during its partial iquefaction in the reboiler 107 of the column 108 of the distillation
gQe.

{ s then cooled against e current of Huids from this lemparmturs of the oryogenic purification in the axchanger 108 and
through heat exchangs with an exi&mai refrigaration oyole 110 associated io a ierf perature in the range ~28 o < G Then il
has a fuid 111 - 28 <0» © and about 58 bar,

Al this temperaturs,

The fuid 111 then passes g 12 whare the condansale 113 s separated from the non-conwds

> of 23 bhar for supplying the distillation column

Tha purified Bquid C02 1158 is recovared at {the boliom of column 108 o be, aflar cooling in a sub 118 for limiting its
avaporation, slored in a reserveir 117 of Houd COY and then mouled to the client.

: .. P ~1 4

Uncondansad stage 114, after the separator 112 al a temperature of about 28 <> C, coclad agam o -51 <> €, against the
Howing from this lemparature i% sacond separator 118, tha haal exchangs conts xt testo

The bquid phase from the separater 118 is rich in CO2, it s reia e(i and s the had 120 o a pressure
femperature of ~55 <0> porize by passing # throough the exchange
with the gas phase 121 from the head of the distillation columin 108 atl 2 pressure of abou ”S bar and a @mperaiure of about

173

<30 <> G, as well as evaporation 122 of the gas {gas 1o said "ash™) o form a gas siream 123,

Warmed {o room lemparature by successiva passages in tha exchange lines 108 wd ’E(}"i, the COZ nch gas stream is the

assentially recycled to the inlet of the lquefaction unit, mors pracis
fraction 1230 being subiracted from the main How to fsad the buffer capacity ‘§2§ énm & gasenus COZ»H{:E: ;Jhdm;,

i ains the fight impunties from the load 100 s warmad 0 ambisnt
¢ non-condensable purgs, available under a prassure of about 57

The gas phase 124 after the saparalor ‘1 8 which co
femperature in the axchange fines 119, 108, and 105 is
bar.

Haal ¢ xz‘har‘qwﬁs {axe bargo fines 119, 104, and 108} and the separators 112 and 118 and the cornecting lines babwean
sed in a cold L-sm b raduce the loss of frigonies.

them are pre

{{ may alse be incorporatad info the cold box or all of the following devicas and thelr associated connecting lines:
- {&) cycla {a) Cooling {5} 108, 110; « Reboilar 107,

- The digtiliation column 108,

- The suly cooler 1186,

- The reserveir 117,

Purging condensable 124 is freated in the permeation unit 125 which supplies the waste purge 126 for supplying the
reforming as & fler, and 1282 as fuel, 128bh,

40

Thea permeate 127 from the permeation unit 125 i3 mainly recycied 1o the inlet of the PEA, a fraction 1270 bamng subfracied

fram the main iicw to supply the buffar storaga 12 8 in the low-C02 gas phase.

w

The bufler capacily 128 and 129 shall, as nesded, 8 more or leass CO2-rich siream at the compressor 101 o stabilize th
freated fuld composition,
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i necessary, we can sublract 130 via a partial flow 113 before refaxation, relax by the pressure of the flow 143, the cold thus
generalad bringing extra cold the exchange ling 119,

Tha tabls below shows the compasitions, pressures and temperalures of the different fluids isted in Figure 3 for an example
of implamantation of the invention according to Figure 3

Schoo! Board
<img class = "EMIRe i = "313488083-00250004"

The advantages of the precess according to the invention are thus to: Fowsr increass the hvdrogen recovery rate generated
by the reforming or partial oxidation and the conversion,

Thus, the nv@raii racovary rate of the hydrogen with a F8A unit is typically up 10 80%, is raised o about 858% or mare, by the

matnad of the mvention (hydrogan recovery, maans producsd h yfﬁf«qa\n hydrogen ganeralaed), -~ Be able to racover up 0

0% COZ Csﬁpmﬁuc&d n HE production unit without having 1o invest in 8 washing unil dedicated o this purpose with a largs

~ Can be recycled as all or part of the purge and reduce the amount of fuel gas o return to the step of generaling synthesis
! haigues mors sfficlent and consume lass fusl

e invantion, ibwill be noted also that & single compression s
. 3 bar at a total pressure of tha order of 40 o 80 bar enough for the whole pu

age which carries the residual FSA 2
ication { eryoganic

Amang the advaniagas
prassurs of the ordey

sepa ation process.

o3
.
&
T
N

4
[
=
=
=
5]
e
=
)
[
o]
=5
-
7]

s compressad into the residual affect and the FEA o a pressure at least equal to that of slep
15 ME

4]
&
[\1
-
=
o
fung
[
943
&«
?.‘u
o
o
o

Accordingly, this pressure allows the recyaiing and o the generation of synthesis gas and the oryogenic separation of carbon

dioxide.

Variants of tha procass of the invention can be used o treat differerd iypes of gas straam having a cordend of carbon diox
sufficient, typically of the ordar of 158% or moers on 8 dry basis {mention may be made of waste gases, smoks), whathas
or low pressure, dry or wal,

[oR

Coampression steps {until a partial pressure of COZ bebtweaen 15 and 40 bar),

{is rying and condensation / separation front in this
case ba a\japted o the gas o he treated,
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ot be guaranteed thal L is Erets;!!igi‘;ﬁa accurate, awn

af

as commarciatly relevant or inancial decisions, should not be based on machine-franshation output.

i

£ ARES WAIASRNRANNY
GLAIND WWLISULHHUSLNS

PI‘O“‘E“S‘\E for the combingd production of hydrogen and carbon diodds from a hydrocarbon mixiure camprismg at feast: ~ 2
slap {a) generaling & synihasis gas condaining at lsast carbon dioxide, hydrogen, carbon monoxide, methane, and waler
VapoT f"f"‘ zaid hydrocarbon mixiure;

~ A step {b) cooling the syngas from {a) with recovery of waste hesai avalabia; - A slep {0} of the sleam o invarss convarsion
f

Fall or part of the cooled synthesis gas from {b) o oxidise most of the carbon monoxide therein {0 carbon dioxide, with

corresponding produshan of hydrogen |

3 {d) codding the mibdure from stap {¢}, wi & condansation, by heat exchange with varicus boller walar systems and
for delonized wa

~ A step (&) purifving the coolad mixiure from {d} in 3 Dressure swing adsorption unidt {FSA) for obiaining a hydrogen-enrichad
sfream having a purily of at least 88% and an offgas called "residual FSA" confaining carbon dioxide at a pressurs in the

o

range from January o March bar abs and the processing steps of said residual FOA for obtaming an errnched fluid carbon

isc xide, comp

w

~ A step (1) of the residual compression of the PEBA o a prasaura highar than the pressure of the reforming and such that th
partial prasaure of

COZ2 ocontent is bebween 15 and 40 bar

FoTo

- A slap {g) drying the residual compressaed PEA by removal of the waler contained o oblain a dry gas;
- One siep or several sleps (hr of successive condansation / separation, as (5}

- Fach stage (HNY oself comprises: - a stap of condensing alt or part of C0O2 1 the previous slep,

followad by

of saparaiing the rich condensats CO2 from separation from the gas ¢ mpaunds

- And

~ Or tha steps (hn) are implemantad & "‘r tempearaiures betwaan room lemperature and ~58 <> G, with, for afl n less than In
in-1, « the gas phase from step (hin-1} feeds step {(hn), thae gasaous phase from the step (hn) constiluting the non-
condensable purge, -~ a step of using Ehe non-condansable purgs.

O

')

atalyiic partial ondation step or nan-calalytic or a step of

A method according o claim 1 char

steam reforming or autothermal,
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3.

Method according o ong of claims 1 or 2 characterizad in that all or part of the condensates from steps {(hn) are vaporized
after axpansion, wilh cold recovery, io praduce C02 in gaseous form at a pressure of batween § and 40 bar.

4,

A meathed according o claim 3 characlerized in that the COZ producad is then compressad to be ransported by pipeline o a

sife of use ¢

8.

g

fMethoed according o one of cdaims 1 or 2 charactarizad in that &f or pari of the condensates from ateps (hn) ars produce
iquid o be ransporied in this form o a site of use and / or sequastration.

[
&5
447

8.

il i thal o fart

Mathod according to ong of claims 1 or 2 for the production of foed purity carbon dioxide, characler
camprises at least

~ A stap of removing heavy impurities prior o tha first step (hnd and:

- For at least part of steps (hn), & step () removing light impunitias cordainad in the corrssponding condensate for oblaining
foond~grade CO 2, this step comprising at least

~ A step (M) of ralaxation of the capacitors {o a prassure of the order of 5 o 40 bar, preferably 10 o 30 bar, and

~ A step (i) of distillation of the axpanded condensed o obiain a liguwd phase consisting of COZ purified food grade, and a
gas phase containmg said light impurities,

¥

g
&

A mathod according o clam 6, characterized in that all or part of the gas phase from step (2} is reincorporated in th
comprassion step (N

8.

N

wd i that sald reintroduction i3 made via an ajector i

ute further to

A method acoord *q 3‘0 claim 7 characle
the compraession '

asthod according o one of claims 1 o 8 characterized in that the last slep {(hn} comprises at least the following inlermediate
ans:

- & condensation step al @ lemperature lower than - 40 <0> C for al or part of the Q02 contained in the gas phase from step

~ A step of separating the CO2 rich condansate ablained from the gas phase containing the incondensable compounds and
constibtes the purge of non- L()ﬂt.k.ﬁou%)gi‘

etwesn B and 25 bar
varation step at the

o
v}
)
(]
=4
453
o
3
o
&)
o
]
=
93

~ & heating step of purging non-condansable and the liguid condensate expandad {
aganst the current of the condensation and cooling recovery o conl process fuids, ~ a re-ingory
comprassion step {T), the vaporized COZ-rich phase

.,.

18,

Mathod according fo one of claims 1 o § characterizad in that all or pari of the nor-condensabla purgs is used, without
further treatment, to the culsids of the process.
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1.

Mathod az:co.s'di Wy o one the purgs is axpanded o produce refrigaration

Mathod according to ona of claims 1 to § characterized in that all or part of the non-condenaabla purge s reincarporatad
without further treatment in the process.

%

13

“

A method according to olaim 12 characlerized in that all or
genarating synthesis gas for use as fusl

orafad in the step of

'i'}
o
e
g
o,
o
e

P

L
".5

1'
&
o]
=
=
LZ‘;,
(!‘
0]
54
(3

)
o
=

[
o
e

&)
o)
]
je
=}

i)

4.

a

Mathod according to oneg of daims 12 or 13 ¢
is reincorporaded in whols or in part, withoud furd
and / or as a fead gas.

; i that the nen<condensable purge being at a sufficient prassure, #
wi freal mmi al the stap of generating the synthesis gas, o be usad as fusl

._‘.'.

fMethod according o one of claims 1 10 8 characterized in that the non-cond
m"mm"v} a rsssm;-ai rich purgs methanes and carbon manoxide, provided a
in hydrogan, and oplionafly carbon dioxide o & pra

o

raable purges s imat% in a permeation unit for
greater than the pressure &tﬁp {a},
y the cparating pressure of the

,
ey
]
-
jo
")
=
)
J
o)
u)
w
(]
o 3
J

18,

ymeathad according 10 claim 18 charactarizad inthat all or part of said parmeate is recydled o the inlet of the PSA purdication
unit of step (e}

17,

A method acosrding o caim 18 charactenzed in that the permeale recyoled o the PSA purificalion unit s se =;-drai9d info two

i
fractions, and in that one of the fractions is used for the *euerauaisor‘ »f tha drying of si(.y- (gs and than the fraclions are

cambingd, and all of said permeats regyoled is sent o the inlet of the PEA purification unit of slep {e

18,

acyclad al step (a), in partial substibution

ad in that the purge washs is

Method according o one of claims 15 1o 17 characis
s hydrecarbon mixture and £ or s used as fuel, aither in ihs combustion chamber of a nor-adiahatio reformer or in a

of the
preheating fumace for the load in the cass of aulethermal reforming or partial oxidation.
1

Methed according o one of ¢l 1 1o 18 characterized in ihal it comprises a slap of incarporating at the step ) & gas
phase richar in CO2 than the PSA offgas, originating from a buffer ca;:uacéiv supphiad in whaole or in parl by the condensead
phase -than vaporisée- afler the separation of the last stage (HN}, ang n the gas phase from stap (2}, and/

s

or gaseous G022 fram the fatal evaporalion of a Hquid COZ siorage.

L).

o

'7?'«

\‘3 .,
3

"D

':A' .,

i

£

"D

s

28,

Meathod according o one of claims 15 1o 18 characlerizaed in thal i furthar comprises a step of incorporating at the siep i to

a poorer gas-phasas COZ thal the FSA offgas, from a buffer capacity suppliad for all or part from tha permasals sent o the
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2t

zad in thal # comprises a step of incorporating &l the step {1}, as required,
gither a gas phase from a hun’e si“mm mrﬁmq fo claim 18, either a gas phase from a buffer storage according to clam

Process for the combined production of hydrogen and carbon dioxide from a hydrocarbon mixiure, comprising at lsast a t'i'ep
{a} generating a synthesis gas containing at lsast carbon dioxkide, in the hydrogen, carbon monoxide, methane, and wale
vapar, from said hy d rearbon mbdurs;

~ A step {B) cooling the syngas from (8) with recovery of wasts haatl available;

yof the steam o inverse corversion of all or part of the cooled synthesis gas from (b} fo oxidise most of the carbon
thareln o carbon dioxide, with corresponding production of hydrogen |

- A step {d} cocling the mxdiure from step {¢}, with the condensation, by haat exchangs with various boiler water systems and
for dejonized water; « A slep (g ) drying the caoded mixture from {d) by elimination of (ha watar o oblain a dry gas midurs;

£

} for oblaining a hydrogernanriched
SAT containing carbon dioxide at a pressure of from
*SA for obtainng a fluid enrichad in carbon dioxide,

- A step (& 7 purifying the dry nxiu re i*f-m :g yina pressure awing adsorption unit (PSA
siream having a puriy of at le i
Jdanuary to March
comprising ab least

~ A step (T of the dry residual comprassion of the FSA {0 a pressure grealsr than the pressure of reforming and such that the
sartial pressure of CO2 content is belwaean 15 and 40 barn;

- One step or several steps (hn) of successive condensation /

Y

t

Each of the sleps {hn) Hsalf comprisss:
~ A condensation step of part or alf of the COZ conlained in the gas coming from the previcus step, followed by
A

step of separating the rich condensate CG2 from separation from the gas containing condensable compounds,

CAnd, - or the staps () are implemented o in lamperaturas betw

balow,

=

an reom lemparature and <58 <G> O, with, for alf n in ined

The gas phase from step {(hn-1} fseds step (hn}, the gassous phase from the ast step {hny constituting purging
noncondansable

< A slap of using tha purge of non-condaensable

Instafiation for the combined production of hydrogen and carbon dioxide from a hydrocarbon mixiure, comprising at least: - a
madide for generating a synthasis gas containing &t least carbon dioxida, hydrogen | carbon monoxids, mathane, and watar
VEPOT

~ A first cooling module synthesis gas with means for recovering waste heatl available; ~ A canversion modide opposite o the
f all or part of the synthesis gas; - A second convarsion of the midure after cooling maodude, with the condeansation
; : -

{ exchange with the s {ar deionized wa

cirouits of tha b

GISUTE swirag adsorption purification unit {FSA} of the cocled midure leaving the sscond cooling unit for produsing
w

10 ai a purity of at least 88% and 2 residual gas called "residual of PSA "containing carbon dioxids;

ii,

~ A comprassion moduls ajaptﬁaﬁ el p:ess the rawiam- FSA fo a pressure higher than tha pressure of the reforming and
that ai

- A dryving module of the wasle of the compressad BFEA by remaoval of the walsr 1o obtain 2 dry gas;

~ Maans for implementing slaps (hn) of successive condensation / saparation according o olaim 1, comprising ~ for each

siage {(HNG, with the exception of the lalter
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~ A module condensation / separation gas supphed from the precedmg stags, with means for :’er;a\n,:’mg the condensed rich
in COZ and racovering the gaseous phasa cordaining the condensable compounds, - means for ransporting tha gaseous

o~

phase darived from Siap

{Hn-1} 1o the supply moduls of the condensation { separation of the next alep, - and, for the last step of condensation /
saparation

~ & moduale condensation / separation gas supplied from the precedn

in CO2 and for tha recavery of the gaseous phase condaining tha condanss

- Maans for recyeling the gas phase axiting the condensation module [ separation of the final step {0 the process, orsend i o
the oulsids.

Instaliation according o claim 23 for ebiaining carbon dioxide purily of food, characierized in that it further comprises al least

~ A heavy impuritiss removal unit situaled upstream of the first condensing unit as wall as:

~ For al least part of steps {(hn}
£

- A meaans of relaxation of the condensate, and

{ aate for ohiaining iE" distillation column bottom a Hquid phase conaisting of COZ
g smi fmd grada, and the column 1op a gaseous phase containing amall impurities,

28,

instaliation according
for condensing at a i

ii,‘

to one of claims 28 or 24, characterized in that i comprises for implementing the last step (hrd ~ means
emparature lower than ~ 40 <0> G or any part CO2 containad in the gas phase from slep {(hin-1},

.-»

N

s for separating the CGZ neh condansate obiained from the gas phase which coniains condansable compounds and
fites the non-condensabls purgs, - a heat exchangar for transfering heat bal 1 the purging « xf the liguid condensate
d @ prassurs of badween 5 and 35 bar by passing against the grain condensation and cooling

Moan
aonati
and nencondansable rals

recovery by exchangs with the expanded condensats a”ﬁ purging of non-condensable - recycling means of vaporized CO2-
rich phase at tha compressor .

28,

oy

i )
i

Installation according to one of claims 23 1o 25 further comprising for the treafmert of non-condensable purgs, at least - a

permeaation unit suppiied with the non-condsnsable purge 1o produce & purge wasie rich in methanas and monexide carban
and & hydrogen-anriched permaals, - means for recycling atl lsast a portion uf the permeats to tha inlsi of the PSA uni,

- Means for recycling the purge wasle atl the generaling module syngas partial substifution of the hydrocarbon midiure and /
or fuel
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Procédé et installation pour la production combinée d’hydrogéne et de dioxyde
de carbone.

La présente invention concerne un procédé de production combinée
d’hydrogéne et de dioxyde de carbone a partir d’'une source d’hydrocarbures.
Plus particuliérement, la présente invention concerne un procédé de production
combinée d’hydrogéne et de dioxyde de carbone a partir d’'un gaz de synthése
obtenu a partir d’hydrocarbures et notamment de gaz naturel, de propane,
butane, naphta, gaz de pétrole liquéfié, seuls ou en mélange.

A I'heure actuelle, le dioxyde de carbone (ou CO,) utilisé a des fins
alimentaires, est généralement issu de sources riches, il s'agit notamment de
CO; naturel prélevé par forage dans des couches géologiques profondes ou de
CO; coproduit dans des unités de production d’hydrogéne par reformage
d’hydrocarbures a la vapeur.

Une source trés largement utilisée est I'effluent riche en CO, (environ
98% en volume sur base séche), disponible en basse pression, issu de l'unité
de décarbonatation intégrée dans la préparation de la charge N, + 3H, des
unités de synthése d'ammoniac.

Ce CO, impur, saturé en eau, est alors comprimé a 35 bar environ, puis
purifié par adsorption et/ou destruction catalytique des constituants plus lourds
que le CO,, avant d’étre partiellement condensé par voie cryogénique et purifié
par distillation des constituants plus légers que le CO,, pour étre stocké sous
forme liquide, et enfin transporté sous forme liquide ou gazeuse.

Typiquement, I'unité de décarbonatation met en ceuvre des procédés de
lavage, sous une pression comprise entre 15 & 40 bar, a température ambiante
ou plus froide, et avec un solvant (de type solution aqueuse d’amines, de
carbonate de potassium, méthanol, ...) régénérable en basse pression et a plus
haute température.

Cependant, la délocalisation des unités d’ammoniac vers des pays en
voie de développement ou dans des zones ou les sources d’hydrocarbures sont
bon marché conduit a la disparition de ces sources de CO, traditionnelles dans
certains pays fortement demandeurs d’Europe ou d’Amérique.
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Simultanément, dans ces derniers pays, l'industrie du raffinage a un
besoin croissant en hydrogéne (H,) pour la désulfuration des carburants. Ceci
conduit a la réalisation de grosses unités d’hydrogéne, généré par reformage
d’hydrocarbures a la vapeur et purifié¢ notamment par adsorption avec un
procédé régénératif par modulation de pression (ou PSA).

Le rendement de récupération en hydrogéne des unités de purification
PSA est voisin de 90%, le gaz résiduaire du PSA (ou gaz de purge du PSA) est,
typiquement disponible a une pression inférieure a 2 bar, et contient les 10%
d’hydrogéne résiduel et toutes les impuretés contenues dans le gaz de
synthése (CH4, CO, CO2, N2, en fonction de la composition de la charge
d’hydrocarbures initiale). Afin de le valoriser, ce gaz résiduaire est pour cela
envoyé en tant que combustible aux brileurs du four du reformage a la vapeur.

Pour permettre le contrdle desdits brileurs il est cependant nécessaire
d’'importer une certaine quantité de combustible correspondant typiquement a
10 a 15% du besoin global en combustible.

Simultanément, les améliorations apportées au procédé de reformage a
la vapeur ont diminué le besoin en combustible des brlleurs en méme temps
qu’elles augmentaient le pouvoir calorifique du gaz résiduaire issu du PSA. On
citera notamment la diminution du ratio Vapeur/Carbone ou V/C (steam/carbon
ou S/C en langue anglaise) qui a la fois diminue le besoin en combustible du
procédé et augmente la quantité de CH,4 et de CO produits et donc le pouvoir
calorifique du gaz résiduaire du PSA. La nécessité de valoriser le gaz résiduaire
du PSA a basse pression, devient ainsi un facteur limitant pour I'optimisation du
reformage a la vapeur.

Si le reformage a la vapeur est la technique la plus largement utilisée
dans le cadre de la production d’hydrogéne, on fait cependant aussi appel a
d'autres techniques de génération de gaz de synthése, parmi lesquelles le
reformage auto-thermique, I'oxydation partielle catalytique ou non catalytique,
cette derniére étant notamment utilisée dans le cadre de 'oxydation de résidus.

Ainsi, on observe simultanément :

- un manque, dans les pays utilisateurs, de sources de dioxyde de carbone
conforme a la demande de lindustrie. Ce CO, doit pouvoir se présenter
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sous une forme adaptée a l'usage auquel il est destiné, notamment du CO;
purifié pour I'industrie alimentaire.

- une limitation du rendement des unités de purification d’hydrogéne, liée au
rendement du PSA, qui conduit par ailleurs a une limitation de I'optimisation
de la génération du gaz de synthése, notamment du reformage.

L’homme du métier sait produire conjointement de I'hydrogéne purifié par
PSA, et un flux concenitré en dioxyde de carbone en sortie d’unité de
décarbonatation (par lavage aux amines par exemple). Le flux concentré en
CO, est alors comprimé pour pouvoir étre purifié. Le résiduaire du PSA est
quant a lui valorisé, soit comme combustible sans compression, soit par
recyclage vers le procédé amont, avec une compression. La mise en ceuvre de
cette solution nécessite de faire appel & deux compresseurs, 'un pour produire
le CO,, lautre pour comprimer le résiduaire avant de le recycler vers le
reformage. Le colt de ces compresseurs, de la décarbonatation et de I'unité
PSA, rend cette solution non acceptable économiquement.

Il existe donc un besoin pour un procédé économiquement viable de
production d’hydrogéne, purifié par PSA, et de production de dioxyde de
carbone tout en assurant la valorisation des gaz combustibles inclus dans le
gaz résiduaire issu du PSA.

La solution selon I'invention consiste a utiliser un seul compresseur pour
a la fois comprimer le CO, a purifier et pour comprimer les autres constituants
du résiduaire a recycler. Cette solution économique de valorisation du
résiduaire du PSA est intégrée au procédé et présente en outre dans ses
différentes variantes les avantages suivants :

- production de CO,, notamment de qualité alimentaire, mais pouvant étre
selon les cas du CO; de pureté moindre, a utiliser ou stocker localement ou
a transporter pour stockage ou utilisation éloignés.

- production d’'un gaz de purge, lequel fournira en combustible le reformage,
mais pourra aussi étre valorisé partiellement comme :

. gaz de charge pour le reformage, et/ou
. gaz de charge du PSA.
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C’est pourquoi, I'invention a pour objet un procédé pour la production

combinée d’hydrogéne et de dioxyde de carbone a partir d’'un mélange

d’hydrocarbures, comportant au moins:

une étape (a) de génération d'un gaz de synthése contenant au moins du
dioxyde de carbone, de I'hydrogéne, du monoxyde de carbone, du
méthane, et de la vapeur d’eau a partir du dit mélange d’hydrocarbures ;
une étape (b) de refroidissement du gaz de synthése issu de (a) avec
récupération de la chaleur résiduelle disponible ;

une étape (¢) de conversion inverse a la vapeur de tout ou partie du gaz de
synthése refroidi issu de (b) pour oxyder la majeure partie du monoxyde de
carbone qu'elle contient en dioxyde de carbone, avec production
correspondante d‘hydrogéne ;

une étape (d) de refroidissement du mélange issu de I'étape (c), avec
condensation de la vapeur, par échange de chaleur avec différents circuits
d’eau de chaudiére et/ou d’eau déminéralisée ;

une étape (e) de purification du mélange refroidi issu de (d) dans une unité
d’adsorption par modulation de pression (ou PSA) permettant 'obtention
d’'un flux enrichi en hydrogéne a une pureté au moins égale a 98% et d’'un
gaz résiduaire dit « résiduaire du PSA » contenant du dioxyde de carbone,
a une pression de l'ordre de 1 & 3 bar abs

ainsi que des étapes de traitement dudit résiduaire du PSA pour I'obtention d’'un

fluide enrichi en dioxyde de carbone, comportant au moins :

une étape (f) de compression du résiduaire du PSA jusqu’a une pression
supérieure a la pression du reformage et telle que la pression partielle du
CO; contenu soit comprise entre 15 et 40 bar environ ;
une étape (g) de séchage du résiduaire du PSA comprimé par élimination
de I'eau contenue pour I'obtention d’'un gaz sec ;
une étape ou plusieurs étapes (hn) successives de
condensation/séparation, telle(s) que
e chacune des étapes (hn) comprend elle-méme :

- une étape de condensation de tout ou partie du CO, contenu

dans le gaz provenant de I'étape précédente, suivie par
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- une étape de séparation du condensat riche en CO, issu de la
séparation d’avec la phase gazeuse contenant les composés
incondensables,

¢ et

- la ou les étapes (hn) sont mises en ceuvre a des températures tn
comprises entre la température ambiante et —56°C, avec, pour tout
n tn inférieure a tn-1,

- la phase gazeuse issue de I'étape (hn-1) alimente I'étape (hn), la
phase gazeuse issue de la derniére étape (hn) constituant la purge
des incondensables,

- une étape d’utilisation de la purge des incondensables.

Sans étape de décarbonatation, mais avec étape de conversion inverse,
le résidu du PSA contient une quantité de CO- de l'ordre de 45% provenant du
reformage et de la conversion inverse (la teneur exacte en CO, étant
naturellement fonction de la composition du mélange d’hydrocarbures initial). Le
procédé permet alors, partant du gaz résiduaire du PSA, dont la pression est
typiquement inférieure a 2 bar, de disposer grace a la compression de I'étape
(F), d’'un gaz a une pression totale comprise entre 40 et 80 bar, correspondant a
une pression partielle en CO, comprise entre 15 et 40 bar, compatible avec la
purification cryogénique. Ces pressions permettront d’utiliser les fluides dans la
suite du procédé sans étre obligé de recourir a des compressions
supplémentaires.

Compte tenu de la teneur moyenne en CO, du gaz alimentant la
premiére étape de condensation/séparation, celle-ci peut étre réalisée a une
température comprise entre —10°C et la température ambiante. La phase
gazeuse issue de la séparation étant appauvrie en CO;, la séparation suivante
nécessite une température plus basse ; ainsi, les séparations successives sont
réalisées a des températures décroissantes pouvant aller jusqu'a une
température de I'ordre de —56°C c’est-a-dire proche de la température du point
triple du CO». Le procédé peut mettre en ceuvre de une a cing étapes (hn) de
condensation/séparation successives ; de préférence, il mettra en ceuvre deux

ou trois étapes (hn) successives.
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La purge des incondensables pourra, avant d'éire recyclée vers le

procédé, ou exportée vers un autre procédé, faire l'objet de traitements
complémentaires. Obtenue a l'issue des étapes (hn), elle se présente sous
forme d’un gaz qui contient essentiellement de I'hydrogéne, du méthane, du
monoxyde de carbone, une fraction du dioxyde de carbone provenant du
résiduaire PSA, non récupéré dans les condensats, ainsi que de I'azote. Ces
incondensables pourront étre valorisés en tant que combustible pour le four de
reformage ou lors d’'une préchauffe, mais aussi, voir plus haut, comme gaz de
charge pour générer le gaz de synthése, et/ou le gaz de charge du PSA, et ceci
dans le procédé de l'invention ou dans un procédé extérieur. lls pourront pour
cela subir un traitement complémentaire selon différents modes de réalisation
avantageux de I'invention décrits plus loin.

Riche en CO,, chaque condensat pourra, grace a des traitements
complémentaires appropriés, étre utilisé ou séquestré sur site ou a proximité
sous forme gazeuse ; il pourra étre exporté pour étre utilisé ou séquestré sous
forme gazeuse ou liquide. |l pourra notamment et de fagon particuli@rement
avantageuse étre utilisé dans l'industrie alimentaire, grace a une purification
adaptée.

De préférence, I'étape (a) est une étape d'oxydation partielle catalytique
ou non catalytique ou une étape de reformage auto-thermique ou a la vapeur.

En I'absence d'utilisation sur site ou a proximité du CO, produit, et selon
un premier mode de réalisation particulier, tout ou partie des condensats issus
des étapes (hn) sont vaporisés aprés détente, avec récupération de froid, pour
produire du CO, sous forme gazeuse sous une pression comprise entre 5 et 40
bar. Le froid récupéré est avantageusement utilisé pour le refroidissement de
fluides du procédé en complément des appareils réfrigérants. Le CO, pourra
ensuite étre comprimé pour étre transporté par gazoduc sur un site d’utilisation
et/ou de séquestration.

Selon un autre mode de réalisation, mais toujours en [I'absence
d'utilisation sur site ou a proximité du CO, produit, tout ou partie des
condensats issus des étapes (hn) sont produits sous forme liquide pour étre
transportés sous cette forme sur un site d’utilisation et/ou de séquestration.
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Lorsque 'hnomme du métier n'a pas besoin de produire du dioxyde de
carbone pur, Il prévoit ainsi d’éliminer I'eau contenue, puis récupére une partie
plus ou moins importante du CO, par séparations successives, mais aussi les
impuretés lourdes en C** (c’est-a-dire les molécules organiques contenant 2
carbones ou plus) et une partie du méthane contenue dans le résiduaire du
PSA.

Cependant, le procédé est tout particulierement avantageux lorsqu'il est
mis en ceuvre pour optimiser la production d’hydrogéne et produire
conjointement du dioxyde de carbone de pureté alimentaire.

Il comprend alors, outre les étapes décrites précédemment, au moins:

une étape d’élimination d'impuretés lourdes préalable a la premiére étape
(hn), ainsi que :
- pour au moins une partie des étapes (hn), une étape (i) d'élimination des
impuretés légéres contenues dans les condensats correspondants pour
I'obtention de CO, de qualité alimentaire, cette étape comprenant au moins :
e une étape (i1) de détente du condensat jusqu'a une pression de
I'ordre de 5 a 40 bar, de préférence de 10 a 30 bar, et

e une étape (i2) de distillation du condensat détendu pour I'obtention
d’'une phase liquide constituée de CO. purifié de qualité alimentaire,
et d’'une phase gazeuse contenant lesdites impuretés légéres.

Par impuretés lourdes, on entend les hydrocarbures et autres impuretés
ayant une tension de vapeur inférieure a celle du CO,. L'élimination des
impuretés lourdes est classiquement réalisée par passage du fluide a purifier
sur lit d’adsorbants et/ou sur lit de catalyseurs.

Lors de cette étape d’élimination des impuretés légéres (i), obtenues par
une purification dite cryogénique, le condensat est débarrassé des impuretés
légéres qu’il contient, et notamment des impuretés légéres entrainées lors de
I'étape (hn).

Cette variante du procédé est ainsi apte a assurer conjointement une
production d’hydrogéne et de dioxyde de carbone de pureté alimentaire, avec
récupération des constituants légers du résiduaire du PSA dans la purge des

incondensables.
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De préférence, tout ou partie de la phase gazeuse issue de I'étape (i2)
est réincorporée au niveau de I'étape de compression (f).

De fagon avantageuse, ladite réincorporation est réalisée via un éjecteur
de sorte a contribuer en outre a la compression de I'étape (f). En effet, le
principe de I'éjecteur est d’utiliser la force motrice d’'un gaz a pression élevée
pour augmenter la pression d’'un gaz de pression plus faible. Dans le cadre de
la présente invention, le gaz de plus faible pression sera le plus souvent le
résiduaire du PSA, tandis que le gaz a pression élevée sera la phase gazeuse
issue de I'étape (i2). On peut cependant concevoir aussi le cas ou le résiduaire
du PSA soit a une pression supérieure a celle de la phase gazeuse issue de
I'étape (i2) (aprés avoir subi une premiére compression par exemple), dans ce
cas, c'est lui qui apportera la force motrice au systéme. On pourra aussi utiliser
un autre gaz du procédé présentant une pression suffisante.

Avec ou sans la contribution d’un éjecteur, une partie de la compression
pourra provenir de tout type de compresseur : a vis, a piston ou de préférence
centrifuge.

De préférence, la derniére des étapes (hn) comprend au moins les
étapes intermédiaires suivantes :

- une étape de condensation a une température inférieure a - 40°C de tout ou
partie du CO, contenu dans la phase gazeuse issue de I'étape (hn-1),

- une étape de séparation du condensat riche en CO, obtenu d’avec la phase
gazeuse qui contient les composés incondensables et constitue la purge
des incondensables,

- une étape de réchauffage de la purge des incondensables et du condensat
liquide détendu a une pression comprise entre 5 et 35 bar a contre-courant
de la condensation, et récupération de froid pour refroidir les fluides du
procédé.

- une étape de réincorporation au niveau de I'étape de compression (f), de la
phase riche en CO, vaporisée.

Un autre intérét majeur de linvention réside dans la valorisation

optimisée de la purge des incondensables.
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La purge des incondensables peut étre utilisée, totalement ou en partie,
sans traitement complémentaire, a I'extérieur du procédé, notamment en tant
que combustible, ou charge dans un procédé extérieur a celui de I'invention..

La purge des incondensables peut aussi étre, totalement ou en partie,
détendue dans le procédé pour produire du froid préalablement a une utilisation
a basse pression a I'extérieur ou au sein du procédé.

Tout ou partie de la purge des incondensables peut étre réincorporée
sans traitement complémentaire dans le procédé.

Elle sera avantageusement réincorporée au niveau de I'étape de
génération de gaz de synthése pour étre utilisée comme combustible.

Lorsque la pression de la purge des incondensables est suffisante, c'est-
a-dire lorsquelle est supérieure a celle de I'étape (a), elle peut-étre
réincorporée, en totalité ou en partie, sans traitement complémentaire au
niveau de I'étape de génération du gaz de synthése, pour étre utilisée comme
combustible et/lou comme gaz de charge; '’hydrogéne présent traverse alors le
reformeur sans transformation.

On pourra aussi utiliser cette purge en complément du gaz de charge du
PSA.

De maniére générale cependant, la purge des incondensables subira de
préférence des étapes de traitement complémentaires destinées a en optimiser
l'utilisation. En particulier, la purge des incondensables est traitée dans une
unité de perméation pour la production d’'un résiduaire de purge riche en
méthane et monoxyde de carbone, disponible a une pression supérieure a la
pression de I'étape (a), et d’'un perméat enrichi en hydrogéne et éventuellement
en dioxyde de carbone, a une pression supérieure a la pression de
fonctionnement de l'unité PSA de I'étape (e).

Selon un mode de réalisation particulier, tout ou partie dudit perméat est
recyclé a l'entrée de l'unité de purification PSA de I'étape (e). Il pourra
également étre envoyé, en totalité ou en partie vers une unité PSA extérieure
au procédé, notamment si la pression du perméat est inférieure a celle del'unité
PSA de I'étape (e).
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De maniére avantageuse, ledit perméat recyclé vers l'unité de
purification PSA est séparé en deux fractions dont 'une est utilisée pour la
régénération des sécheurs de [I'étape (g), les fractions sont ensuite
rassemblées, et la totalité dudit perméat recyclé est envoyée a l'entrée de
I'unité de purification PSA de I'étape (e).

Le recyclage du perméat a I'entrée de I'unité PSA permet d’améliorer le
taux global de récupération d’hydrogéne. Ainsi, ce taux de récupération H, qui
est au maximum de l'ordre de 90% dans le cas d’'un fonctionnement d’unité
PSA classique peut dans le cadre de l'invention passer a 95%, voire plus. De
plus, recycler cette fraction riche en hydrogéne récupérée dans le résiduaire de
Funité PSA, vers l'entrée de celle-ci diminue d'autant la quantité de gaz
résiduaire a recycler ailleurs dans le procédé ou a éliminer.

De préférence, le résiduaire de purge est recyclé au niveau de I'étape
(a), en substitution partielle du mélange d’hydrocarbures, et/ou est utilisé
comme combustible, soit dans la chambre de combustion d’'un reformeur non
adiabatique, soit dans un four de préchauffage de la charge dans le cas d’'un
reformeur auto-thermique ou d’'une oxydation partielle.

Contenant essentiellement du méthane et du monoxyde de carbone, le
résiduaire de purge utilisé en substitution partielle du mélange d’hydrocarbures
de I'étape (a) se substitue partiellement au réactif (méthane), et partiellement
au produit (syngas), améliorant ainsi le rendement de la réaction de reformage :

CH, + H,O = CO + 3H,

Par ailleurs, dans le cas d’'un reformage non adiabatique, ce recyclage
partiel du résiduaire comme charge a reformer permet de réduire la quantité de
résiduaire & envoyer aux brileurs de la chambre de combustion.

Le procédé pourra comporter en outre une étape de pré-reformage du
mélange d’hydrocarbures, préalable a I'étape (a) de reformage, il pourra aussi
comporter préalablement a I'étape de reformage —ou de pré-reformage-, une
étape de désulfuration du mélange d’hydrocarbures a reformer ou pré-reformer.

Selon une variante particuliéerement avantageuse, le procédé prévoit de
stabiliser la composition du résiduaire du PSA en amont des étapes de
traitement de celui-ci de telle sorte qu’il présente une teneur en CO, stabilisée
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dans le temps, moins dépendante notamment des variations de composition
bien connues liées au fonctionnement normal d’'une unité PSA.

C’est ainsi que pour stabiliser a une valeur haute la composition du
résiduaire du PSA- correspondant par exemple a la teneur maximale en CO;
dudit résiduaire du PSA- le procédé comprend avantageusement une étape
d’incorporation au niveau de I'étape de compression (f) d'une phase gazeuse
plus riche en CO. que le gaz résiduaire du PSA, provenant d’'une capacité
tampon alimentée en particulier en la phase condensée -puis vaporisée- issue
de la séparation de la derniére des étapes (hn), et/ou en la phase gazeuse
provenant de I'étape (i2), et/ ou en CO;, gazeux provenant de I'évaporation
fatale d’'un stockage de CO. liquide (ou de toute autre source adaptée a cet
usage et disponible sur le site). Ces différentes phases gazeuses sont
disponibles a des pressions de I'ordre de 5 bar ou plus.

De la méme maniére, la teneur en CO, pourra étre stabilisée a une
valeur basse, correspondant par exemple a la teneur minimale en CO, du
résiduaire du PSA. Le procédé comprend alors avantageusement une étape
d’incorporation au niveau de I'étape de compression d'une phase gazeuse plus
pauvre en CO, que le gaz résiduaire du PSA, provenant d’'une capacité tampon
alimentée en particulier a partir du perméat envoyé a I'unité PSA. Ledit perméat
se présente sous la forme d’'un gaz sous une pression de I'ordre de 15 a 35 bar,
préférentiellement a 25 bar environ.

Afin de stabiliser la composition du résiduaire de PSA a une valeur
moyenne, le procédé pourra comprendre une étape d’incorporation au niveau
de I'étape (f), et selon les besoins, soit d'une phase gazeuse riche en CO-
provenant d’'une capacité tampon alimentée en ladite phase gazeuse riche en
CO, comme décrit ci-dessus, soit d'une phase gazeuse pauvre en CO;
provenant d'une capacité tampon alimentée en ladite phase pauvre en CO;
comme décrit ci-dessus.

Ces capacités tampon, alimentées en fluides gazeux a des pressions
supérieures a la pression d’entrée du gaz résiduaire du PSA dans I'étape de
compression (f) permettent de stabiliser la composition de la charge au niveau
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de ladite étape par réinjections appropriées a l'un des inter-étages du
compresseur de charge.

Selon une variante de l'invention, celle-ci concerne un procédé pour la
production combinée d’hydrogéne et de dioxyde de carbone a partir d'un

mélange d’hydrocarbures, comportant au moins:

une étape (a) de génération d'un gaz de synthése contenant au moins du

dioxyde de carbone, de I'hydrogéne, du monoxyde de carbone, du

méthane, et de la vapeur d’eau, a partir du dit mélange d’hydrocarbures;

- une étape (b) de refroidissement du gaz de synthése issu de (a) avec
récupération de la chaleur résiduelle disponible ;

- une étape (c) de conversion inverse a la vapeur de tout ou partie du gaz de
synthése refroidi issu de (b) pour oxyder la majeure partie du monoxyde de
carbone qu'elle contient en dioxyde de carbone, avec production
correspondante d‘hydrogéne ;

- une étape (d) de refroidissement du mélange issu de I'étape (c), avec
condensation de la vapeur, par échange de chaleur avec différents circuits
d’eau de chaudiére et/ou d’eau déminéralisée ;

- une étape (g’ ) de séchage du mélange refroidi issu de (d) par élimination
de I'eau contenue pour I'obtention d’'un mélange gazeux sec ;

- une étape (e’) de purification du mélange sec issu de (g’) dans une unité
d’adsorption par modulation de pression (ou PSA) permettant I'obtention
d’'un flux enrichi en hydrogéne a une pureté au moins égale a 98% et d’'un
gaz résiduaire dit « résiduaire sec du PSA » contenant du dioxyde de
carbone, a une pression de 'ordre de 1 a 3 bar abs;

ainsi que des étapes de traitement dudit résiduaire sec du PSA pour I'obtention

d’un fluide enrichi en dioxyde de carbone, comportant au moins :

- une étape (F) de compression du résiduaire sec du PSA jusqu'a une
pression supérieure a la pression du reformage et telle que la pression
partielle du CO, contenu soit comprise entre 15 et 40 bar environ ;

- une étape ou plusieurs étapes (hn) successives de

condensation/séparation, telle(s) que

e chacune des étapes (hn) comprend elle-méme :
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- une étape de condensation de tout ou partie du CO, contenu
dans le gaz provenant de I'étape précédente, suivie par
- une étape de séparation du condensat riche en CO- issu de la
séparation d’avec la phase gazeuse contenant les composés
incondensables,
¢ et

- la ou les étapes (hn) sont mises en ceuvre a des températures tn
comprises entre la température ambiante et —56°C, avec, pour tout
n tn inférieure a tn-1,

- la phase gazeuse issue de I'étape (hn-1) alimente I'étape (hn), la
phase gazeuse issue de la derniére étape (hn) constituant la purge
des incondensables,

- une étape d’utilisation de la purge des incondensables.

L’étape de séchage du gaz (g’) pourra également étre située a un inter-
étage des étapes de compression de I'étape (F).

Il est clair que les modes de réalisation préférentiels décrits
précédemment dans le cas ou on élimine I'eau du résiduaire du PSA, aprés
I'étape de compression, s’appliquent de la méme maniére, ou de maniére
équivalente évidente pour 'homme du métier, & ces variantes de procédé. La
description de ces modes préférentiels ne sera donc pas reprise ici afin de ne
pas alourdir la description. Ces modes préférentiels, appliqués a cette seconde
variante doivent cependant étre considérés comme faisant partie intégrante de
| ‘invention.

Selon un deuxiéme aspect de linvention, celle-ci se rapporte a une
installation pour la production combinée d’hydrogéne et de dioxyde de carbone
a partir d'un mélange d’hydrocarbures, comprenant au moins :

- un module de génération d’'un gaz de synthése contenant au moins du
dioxyde de carbone, de I'hydrogéne, du monoxyde de carbone, du
méthane, et de la vapeur d’eau, a partir d'un mélange d’hydrocarbures;

- un premier module de refroidissement du gaz de synthése avec des moyens
pour la récupération de la chaleur résiduelle disponible ;
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un module de conversion inverse a la vapeur de tout ou partie du gaz de
synthése ;

un second module de refroidissement du mélange aprés conversion, avec
condensation de la vapeur, par échange de chaleur avec différents circuits
d’eau de chaudiére et/ou d’eau déminéralisée ;

une unité de purification par adsorption par modulation de pression (ou
PSA) du mélange refroidi quittant le second module de refroidissement pour
la production d’hydrogéne purifié a une pureté au moins égale a 98% et d’'un
gaz résiduaire dit « résiduaire du PSA » contenant du dioxyde de carbone ;
un module de compression apte a comprimer le résiduaire du PSA jusqu’a
une pression supérieure a la pression du reformage et telle que la pression
partielle du CO, contenu soit comprise entre 15 et 40 bar environ ;

un module de séchage du résiduaire du PSA comprimé par élimination de
I'eau contenue pour I'obtention d'un gaz sec ;

des moyens pour la mise en ceuvre des étapes (hn) successives de
condensation/séparation selon la revendication 1, comprenant

e pour chacune des étapes (hn), a 'exception de la derniére :

- un module de condensation/séparation alimenté en gaz
provenant de l'étape précédente, équipé de moyens pour la
récupération du condensat riche en CO, et la récupération de la
phase gazeuse contenant les composés incondensables,

- des moyens pour transporter la phase gazeuse issue de I'étape
(hn-1) vers l'alimentation du module de condensation/séparation
de I'étape suivante,

¢ et, pour la derniére étape de condensation/séparation :

- un module de condensation/séparation alimenté en gaz
provenant de I'étape précédente, équipé de moyens pour la
récupération du condensat riche en CO; et pour la récupération
de la phase gazeuse contenant les composés incondensables,

- des moyens pour recycler la phase gazeuse sortant du module
de condensation/séparation de la derniére étape vers le procédé,

ou I'envoyer vers I'extérieur.
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En particulier, l'installation étant destinée a produire du dioxyde de

carbone de pureté alimentaire, elle comprend en outre au moins :

un module d’élimination des impuretés lourdes situé en amont du premier
module de condensation ainsi que,
pour au moins une partie des étapes (hn) :
¢ un moyen de détente du condensat, et
e des moyens de distillation du condensat détendu pour I'obtention en
fond de colonne de distillation d’'une phase liquide constituée de CO
purifié de qualité alimentaire, et en téte de colonne d’'une phase
gazeuse contenant les impuretés légéres.

Selon un mode de réalisation particulier, I'installation comprend pour la

mise en ceuvre de la derniére étape (hn) :

des moyens pour condenser a une température inférieure a - 40°C tout ou
partie du CO, contenu dans la phase gazeuse issue de I'étape (hn-1),

des moyens de séparation du condensat riche en CO, obtenu d’avec la
phase gazeuse qui contient les composés incondensables et constitue la
purge des incondensables,

un échangeur de chaleur permettant le transfert de chaleur entre la purge
des incondensables et le condensat liquide détendu a une pression
comprise entre 5 et 35 bar par passage a contre-courant de la
condensation, et récupération de froid par échange avec le condensat
détendu et la purge des incondensables,

des moyens de recyclage, de la phase riche en CO, vaporisée, au niveau
du compresseur.

Selon un mode de réalisation préféré, elle comprend pour le traitement

de la purge des incondensables, au moins :

une unité de perméation alimentée en la purge des incondensables pour la
production d’un résiduaire de purge riche en méthane et monoxyde de
carbone et d’'un perméat enrichi en hydrogéne,

des moyens pour le recyclage d’au moins une partie du perméat a I'entrée
de l'unité PSA,
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- des moyens pour le recyclage du résiduaire de purge au niveau du module
de génération du gaz de synthése, en substitution partielle du mélange
d’hydrocarbures I'alimentant, et/ou comme combustible.

L'invention va maintenant étre décrite en se référant aux dessins et
exemples ci-aprés.

Les dessins illustrent des modes de réalisation particuliers du procédé de
l'invention.

Il doit étre entendu que linvention ne se limite pas a ces modes de
réalisation. L'homme du métier pourra notamment envisager ;

- la combinaison des techniques de traitement et recyclage illustrés dans ces
modes de réalisation,

- dautres techniques de production de gaz de synthése, tels ceux cités
précédemment,

- d’autres utilisations de la purge telles celles citées précédemment.

Les Figures 1 et 2 représentent des diagrammes fonctionnels illustrant
des modes de réalisation préférés de l'invention pour la production d’hydrogéne
et, respectivement, de dioxyde de carbone alimentaire ou de dioxyde de
carbone a séquestrer.

La Figure 3 représente schématiquement une installation selon
linvention pour la liquéfaction et la purification du CO, contenu dans un
résiduaire de PSA d’'une installation de production d’hydrogéne afin d’obtenir du
CO.de qualité alimentaire.

La Figure 1 décrit le schéma fonctionnel d’une installation de production
de dioxyde de carbone alimentaire (et d’hydrogéne) selon l'invention. La partie
de l'installation assurant la production d’hydrogéne n’est pas représentée quand
elle est distincte de la partie de I'installation conduisant a la production de CO,.

La charge alimentant le procédé est constituée par un mélange
d‘hydrocarbures - ici du gaz naturel (GN) - le flux 1 d’hydrocarbures alimente un
module de désulfuration 2 .

La charge désulfurée 3 passe alors dans un pré-reformeur 4 ; le mélange
pré-reformé 5, mélange essentiellement constitué de méthane, d’hydrogéne, de
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monoxyde de carbone, de dioxyde de carbone et d’eau alimente le module de
reformage 6 qui, via I'étape (a) du procédé, produit le gaz de synthése 7
contenant essentiellement de I'hydrogéne, du monoxyde de carbone, du
dioxyde de carbone, du méthane et de la vapeur d'eau.

Le gaz de synthése est refroidi par échange de chaleur, selon 'étape (b)
du procédé, avec de I'eau de chaudiére en 8, puis le gaz refroidi 9 est traité
conformément a I'étape (¢) du procédé dans un module 10 de conversion
inverse, ou le CO est converti en H, et en CO,. Le mélange gazeux 11 sortant
du module 10 est refroidi dans le module 12, selon I'étape (d) du procédé, avec
condensation de la vapeur contenue dans le mélange par échange de chaleur
avec différents circuits d’eau de chaudiére et/ou d’eau déminéralisée.

Le mélange refroidi 13 est alors traité dans une unité de purification
d’hydrogéne 14 de type PSA, selon I'étape (e) du procédé, pour I'obtention d’'un
flux gazeux enrichi en hydrogéne a une pureté au moins égale a 98% et d’un
gaz résiduaire 15 -dit résiduaire du PSA- contenant le dioxyde de carbone. Ce
résiduaire du PSA 15 est disponible a une pression de l'ordre de 1 & 3 bar abs,
il contient sensiblement tout le CO, coproduit lors des étapes de reformage et
de conversion inverse. Typiquement, dans le cas de la Figure 1 ou le mélange
d’hydrocarbures 1 alimentant le procédé est du gaz naturel, la composition
moyenne du résiduaire du PSA est proche de: CO,: 45% - CO: 12% -
H2:23% - CHy: 17% - HO : 1% - N2 : 2%. En tenant compte des variations
de composition liées au cycle de l'unité PSA, la teneur en CO, est comprise
entre 42 et 48%, la teneur en H, varie quant a elle entre 20 et 26% , les teneurs
des autres constituants restant a peu prés constantes.

Le résiduaire du PSA 15 est ensuite comprimé dans le module de
compression 16, selon I'étape (f) du procédé, pour I'obtention d’un résiduaire du
PSA comprimé 17. |l est comprimé a 60 bar environ, ce qui assure une pression
partielle de CO. de 'ordre de 27 bar.

Le résiduaire de PSA comprimé 17 est d’abord débarrassé de ses
impuretés lourdes dans un module 18, par une succession d’adsorptions
régénérables par exemple, on obtient ainsi un résiduaire comprimé purifié 19

qui est ensuite séché, selon I'étape (g) de l'invention, dans un module de
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séchage 20 pour l'obtention d'un résiduaire 21, comprimé, débarrassé des
impuretés lourdes et séché.

Le résiduaire 21 est ensuite refroidi pour étre séparé par liquéfaction
dans un module de séparation 22, qui permet d'obtenir un condensat 23
contenant essentiellement du CO3 liquide et un mélange gazeux 24 contenant
une fraction de CO, non condensée ainsi que les composés plus légers dits
incondensables, selon les étapes (hn) de I'invention. Cette séparation est dans
le cas de la Figure 1 réalisée en deux étapes.

Le refroidissement du résiduaire 21 est réalisé par circulation a contre-
courant des fluides froids issus de la purification cryogénique et par échange de
chaleur avec un groupe frigorifique extérieur associé. Le condensat 23 contient
essentiellement du CO,, cependant afin d’obtenir du CO, de qualité alimentaire,
le condensat 23 est purifié par distillation dans le but de le débarrasser des
impuretés légéres entrainées dans la phase liquide. Pour cela, le condensat 23
est détendu a 23 bar avant d'alimenter la colonne de distillation 25. On
récupére en bas de colonne une phase liquide 26 constituée de CO. de pureté
alimentaire, et en téte de colonne une phase gazeuse 27. Cette phase gazeuse
27 contenant du CO; en proportion importante, est recyclée vers le module de
compression 16.

Ainsi qu'il a été rappelé précédemment, la séparation réalisée dans le
module 22 s’effectue en 2 étapes. La premiére séparation est obtenue pour une
température de —28°C environ (fonction de la pression partielle de CO,, elle-
méme fonction de la pression totale et de la proportion de CO; dans le flux 21).
Le mélange gazeux issu de la premiére séparation est refroidi dans un
échangeur de chaleur non représenté, a une température de I'ordre de —50°C a
contre-courant des fluides issus a cette température de la deuxiéme étape de

séparation. On sépare ainsi en sortie du second (et dernier) séparateur un autre

condensat et le mélange gazeux 24. Le condensat issu du second séparateur a
une température de 'ordre de — 50°C est vaporisé dans I'échangeur de chaleur
pour former un courant gazeux 28. |l est alors incorporé au flux gazeux 27 pour

étre recyclé vers le module de compression 16.
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Le mélange gazeux 24 obtenu a l'issue de la séparation contient les
impuretés légéres de la charge 1; réchauffé a température ambiante dans les
échangeurs de chaleur, il constitue la purge des incondensables, disponible
sous une pression de 58 bar. La composition de la purge est de I'ordre de :
C0O2:21%-C0O:18%-H2:36% -CH4 :24% - N : 1%.

La purge des incondensables 24 est alors traitée dans le module de
perméation 29 qui produit un résiduaire de purge 30 enrichi en méthane et en
CO disponible a haute pression (56 bar environ), et un perméat 31 enrichi en Hy
a une pression de l'ordre de 25 bar environ.

Le perméat 31 riche en hydrogéne est recyclé a I'entrée de l'unité de
purification d’hydrogéne 14. Une partie 31a du perméat est préalablement
détournée vers l'unité de séchage 20 pour assurer la régénération des
sécheurs, puis réincorporée a la fraction non détournée pour étre recyclée vers
I'alimentation de I'unité PSA 14.

Le résiduaire de purge 30 est quant a Iui recyclé vers le reformage pour
étre pour sa partie 30a ajouté au mélange préreformé 5 alimentant le reformeur
6, et pour sa partie 30b utilisé comme combustible dans les brilleurs du
reformage.

Les recyclages des mélanges 30a et 31 permettent de diminuer la
quantité de gaz résiduaire 30b envoyée comme combustible vers le reformage,
mais aussi de mieux valoriser les constituants qui les composent. Ainsi, le
perméat 31 enrichi en hydrogéne est recyclé vers l'entrée de l'unité de
purification d’hydrogéne 14, ceci permet d’augmenter, pour une charge initiale 1
donnée, la production en hydrogéne, et donc le taux de récupération global Hz
de l'installation. Le mélange 30a apporte a la charge a reformer 5 une certaine
quantité de gaz déja reformée.

La Figure 2 décrit le schéma fonctionnel d’une installation de production
de dioxyde de carbone a séquestrer (et d’hydrogéne) selon l'invention. La partie
de [linstallation correspondant a la production d’hydrogéne n’est pas
représentée dés lors qu'elle devient distincte de la partie de linstallation

correspondant a la production de CO..
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L'installation représentée ne différe de celle de la Figure 1 qu’au niveau
de la séparation des constituants du résiduaire du PSA.

Les étapes conduisant a I'obtention du résiduaire du PSA comprimé 17
sont identiques a celles de la Figure 1.

Puis, le résiduaire de PSA comprimé 17 est ensuite séché, selon I'étape
(g) de linvention dans un module de séchage 20 pour I'obtention d’un
résiduaire comprimé et séché 21. Compte tenu du fait que le dioxyde de
carbone n'a pas dans ce cas vocation a étre utilisé pur, il est donc inutile de le
purifier.

Comme dans le cas de I'obtention de CO; alimentaire, le résiduaire 21
est ensuite refroidi pour étre séparé par liquéfaction dans un module de
séparation 22, qui permet d’'obtenir un condensat 23 contenant essentiellement
du CO; liquide et un mélange gazeux 24 contenant une fraction de CO» non
condensée ainsi que les composés plus légers dits incondensables, selon
I'étape (h) de I'invention.

Le refroidissement du résiduaire 21 est réalisé par circulation a contre-
courant des fluides froids et par échange de chaleur avec un groupe frigorifique
extérieur associé. Le condensat 23 contient essentiellement du CO,, il n'y aura
pas lieu de le purifier.

La séparation telle que présentée dans la Figure 2 est une séparation en
une étape (comme en témoigne I'absence de fluide 28). Le procédé a pour
objet de produire du CO,, sous forme de CO, gazeux sous pression, destiné a
étre transporté sur un site de stockage par canalisations. Deux alternatives, non
représentées sont maintenant décrites pour le traitement du condensat.

Selon la premiére alternative, le condensat 23 est détendu a une
pression de 10 bar environ, revaporisé et surchauffé dans des lignes d'échange
jusqu‘a la température ambiante. Grace au froid apporté par cette vaporisation
au procédé, I'unité peut fonctionner avec un apport frigorifique extérieur limité,
le CO, gazeux est disponible sous 10 bar environ en limite d‘installation.

Selon une deuxiéme alternative, le condensat 23 est vaporisé, et
réchauffé jusqu’'a la température ambiante sous une pression de 58 bar
environ. Pour tenir en froid, I'unité doit faire appel & un groupe frigorifique
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important, le CO, gazeux est disponible sous 58 bar environ en limite
d’installation.

Une variante du procédé consisterait a produire du CO liquide destiné
lui aussi a la séquestration. Dans ce cas, le CO, peut étre transporté vers le site
de stockage par bateau. Cette variante est appropriée pour le stockage
souterrain offshore.

Le traitement de la purge des incondensables 24 est identique a ce qu'il
est dans le cas de la production de CO; alimentaire décrit dans la Figure 1.

La Figure 3 représente schématiquement la partie d’'une installation de
production combinée d’hydrogéne et de dioxyde de carbone alimentaire qui
traite le résiduaire du PSA pour la production de CO, liquide de pureté
alimentaire par mise en ceuvre d’une variante du procédé de l'invention tel que
décrit ci-dessus.

La partie amont de l'installation, non représentée est alimentée en gaz
naturel, une unité PSA sépare un flux d’hydrogéne, a une pureté supérieure a
98%, du résiduaire de PSA. Ce résiduaire contient 'ensemble du CO, coproduit
par le reformage a la vapeur et la conversion inverse.

La partie de I'installation schématisée sur la Figure 3 est celle destinée a
produire du CO, liquide de pureté alimentaire. Pour cela, le résiduaire 100 du
PSA est comprimé dans un compresseur de charge 101 multi-étages jusqu’a
une pression de I'ordre de 60 bar. Le gaz ainsi comprimé est séparé de I'eau
condensée dans un séparateur 102, puis séché et débarrassé de ses impuretés
lourdes par une succession d’adsorptions régénérables en 103. Le fluide 104
ainsi obtenu se présente alors sous la forme d’un gaz a une pression de l'ordre
de 59 bar, sec, débarrassé de ces impuretés lourdes et a une température de
Fordre de 30°C. Il est alors refroidi a contre-courant de fluides issus a cette
température de la purification cryogénique dans I'échangeur 105 et par
échange de chaleur avec un cycle frigorifique extérieur associé 106 jusqu’a une
température de l'ordre de 0°C environ. Puis, il est refroidi en cédant de la
chaleur lors de sa liquéfaction partielle dans le rebouilleur 107 de la colonne
108 de distillation du CO-_ll est ensuite refroidi a contre-courant de fluides issus
a cette température de la purification cryogénique dans I'échangeur 109 et par
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échange de chaleur avec un cycle frigorifique extérieur associé 110 jusqu’a une
température de I'ordre de -29°C. On dispose alors d’un fluide 111 a — 29°C et
58 bar environ. A cette température, I'essentiel du CO, est liquéfié. Le fluide
111 passe alors dans un premier séparateur 112 ou le condensat 113 est
séparé de la phase non condensée 114. Le condensat 113 est détendu via une
vanne de détente & une pression de 23 bar pour alimenter la colonne de
distillation 108.

Le CO, purifié liquide 115 est récupéré en bas de colonne 108 pour étre,
aprés un sous refroidissement en 116 destiné a limiter son évaporation, stocké
dans un réservoir 117 de CO: liquide puis acheminé vers le client.

La phase non condensée 114, issue du séparateur 112 a une
température de l'ordre de —29°C, est refroidie a nouveau, jusqu’a -51°C, a
contre-courant des fluides issus a cette température du deuxiéme séparateur
118, ces échanges de chaleur contribuant a la ligne d’échange 119. La phase
liquide du séparateur 118 est riche en CO,, elle est détendue et constitue le
fluide 120 a une pression de 12 bar et une température de —55°C ; revaporisée
lors de son réchauffement a —33°C par passage dans la ligne d’échange 119,
elle est mélangée avec la phase gazeuse 121 provenant de la téte de la
colonne a distiller 108 a une pression de l'ordre de 23 bar et une température
de l'ordre de —30°C, ainsi qu'avec le gaz d’évaporation 122 (dit gaz de
« flash ») pour constituer un flux gazeux 123. Réchauffé a la température
ambiante par passages successifs dans les lignes d’échange 109, puis 105, ce
flux gazeux riche en CO; est alors essentiellement recyclé a I'entrée de I'unité
de liquéfaction, plus précisément a un étage intermédiaire du compresseur de
charge 101 ; une fraction 123b étant soustraite du flux principal pour alimenter
la capacité tampon 129 en une phase gazeuse riche en CO,.

La phase gazeuse 124 issue du séparateur 118 qui contient les
impuretés légéres de la charge 100 est réchauffée a température ambiante
dans les lignes d'échange 119, 109, 105 et constitue la purge des
incondensables, disponible sous une pression de 57 bar environ.

Les échangeurs de chaleur (lignes d’échange 119, 109, et 105) ainsi que
les séparateurs 112 et 118 et les lignes de liaison entre eux sont
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préférentiellement placés dans une boite froide afin de réduire les pertes de
frigories. On pourra également incorporer dans cette boite froide tout ou partie
des équipements suivants ainsi que leurs lignes de liaison associées :
- le(s) cycle(s) frigorifique(s) 106, 110;
- le rebouilleur 107;
- la colonne a distiller 108;
- le sous refroidisseur 116;
- le réservoir 117.

La purge des incondensables 124 est traitée dans 'unité de perméation
125 qui délivre le résiduaire de purge 126 destiné a alimenter le reformage en
tant que charge, 126a et en tant que carburant, 126b. Le perméat 127 issu de
'unité de perméation 125 est essentiellement recyclé vers I'entrée du PSA, une
fraction 127b étant soustraite du flux principal pour alimenter la capacité
tampon 128 en une phase gazeuse pauvre en CO,. Les capacités tampon 128
et 129 délivrent, en fonction des besoins, un flux plus ou moins riche en CO2 au
niveau du compresseur 101 afin de stabiliser la composition du fluide traité. Au
besoin, on peut soustraire via 130 une partie du flux 113 avant détente, le
détendre a la pression du flux 123, le froid ainsi généré apportant du froid
supplémentaire a la ligne d’échange 119.

Le tableau ci-dessous présente les compositions, pressions et
températures de différents fluides référencés dans la Figure 3 pour un exemple

de mise en ceuvre de I'invention selon la Figure 3.
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Tableau
Caractéristiques Teneurs (% molaires) Pression | Température
(bar abs) ¢ Q)
Références fluide CO, H, Cco CH, N2 H20O

100 44,87 23,35 (12,00 17,56 | 1,60 | 0,61 1,3 35

104 n.R n.R n.R n.R nR | nR 59 32

111 n.R n.R n.R n.R n.R n.R 58 -29

113 (apres 92 1 2 5 (-) | (-) 23 -37

détente)
114 (apres n.R n.R n.R n.R n.R n.R 58 -48
refroidissement)

115 >00,99995| (-) (-) (-)Y | (-)Y | (-) 22,5 -16

120 91 1 2 6 -) | (-) 12 -56

121 69 4 20 | (-) | (-) 12 -37

122 100 (H T ) T O T TG nR n.R

124 21 36 18 24 1 (-) 57 -47
126b 18 23 24 33 2 (-) 56 80

127 26 62 7 5 ) | (-) 26 32

(-): proche de ,zéro"

n.R : non reporté

10

Les avantages du procédé selon l'invention sont ainsi notamment de :

- Pouvoir augmenter le taux de récupération de I'hydrogéne généré par le

reformage ou l'oxydation partielle et la conversion. Ainsi, le taux de

récupération global

de

'hydrogéne qui

avec une unité PSA est

traditionnellement de 90% maximum, est porté a environ 95%, voire plus,

par le procédé de l'invention (par taux de récupération de I'hydrogéne, on

entend hydrogéne produit/ hydrogéne généré).
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- Pouvoir récupérer jusqu'a environ 80% du CO, coproduit dans l'unité de
production H, sans avoir a investir dans une unité de lavage dédiée a cet
effet avec une consommation de vapeur importante.

- Pouvoir recycler sous forme de charge tout ou partie de la purge et réduire
la quantité de gaz combustible a renvoyer vers I'étape de génération de gaz
de synthése, permettant ainsi d’utiliser des techniques de reformage plus
performantes et moins consommatrices de combustible.

Parmi les avantages de l'invention, on notera aussi qu’une seule étape

de compression qui porte le résiduaire du PSA d’une pression de l'ordre de 1,3

bar a une pression totale de I'ordre de 40 a 80 bar suffit pour 'ensemble du

procédé de purification/séparation cryogénique. On comprime en effet ainsi le
résiduaire du PSA a une pression, au moins égale a celle de I'étape (a), et telle
que la pression partielle en CO» soit supérieure a 15 bar. En conséquence,
cette pression permet, et le recyclage vers la génération du gaz de synthése, et

la séparation cryogénique du dioxyde de carbone.

Des variantes du procédé de l'invention peuvent étre utilisées pour traiter
différents types de flux gazeux présentant une teneur en dioxyde de carbone
suffisante, typiquement de l'ordre de 15 % ou plus sur base séche (on peut
notamment citer des gaz résiduaires, des fumées), qu’ils soient a haute ou
basse pression, secs ou humides. Les étapes de compression (jusqu’a une
pression partielle de CO2 comprise entre 15 et 40 bar), de séchage et de
condensation/séparation devant dans ce cas étre adaptées au gaz a traiter.
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Revendications

1. Procédé pour la production combinée d’hydrogéne et de dioxyde de

carbone a partir d’'un mélange d’hydrocarbures, comportant au moins:

une étape (a) de génération d’'un gaz de synthése contenant au moins du
dioxyde de carbone, de I'hydrogéne, du monoxyde de carbone, du
méthane, et de la vapeur d’eau a partir du dit mélange d’hydrocarbures ;
une étape (b) de refroidissement du gaz de synthése issu de (a) avec
récupération de la chaleur résiduelle disponible ;

une étape (¢) de conversion inverse a la vapeur de tout ou partie du gaz de
synthése refroidi issu de (b) pour oxyder la majeure partie du monoxyde de
carbone qu'elle contient en dioxyde de carbone, avec production
correspondante d‘hydrogéne ;

une étape (d) de refroidissement du mélange issu de I'étape (c), avec
condensation de la vapeur, par échange de chaleur avec différents circuits
d’eau de chaudiére et/ou d’eau déminéralisée ;

une étape (e) de purification du mélange refroidi issu de (d) dans une unité
d’adsorption par modulation de pression (ou PSA) permettant I'obtention
d’'un flux enrichi en hydrogéne a une pureté au moins égale a 98% et d’un
gaz résiduaire dit « résiduaire du PSA » contenant du dioxyde de carbone,
a une pression de I'ordre de 1 a 3 bar abs

ainsi que des étapes de traitement dudit résiduaire du PSA pour I'obtention d’'un

fluide enrichi en dioxyde de carbone, comportant au moins :

une étape (f) de compression du résiduaire du PSA jusqu’a une pression
supérieure a la pression du reformage et telle que la pression partielle du
CO- contenu soit comprise entre 15 et 40 bar environ ;

une étape (g) de séchage du résiduaire du PSA comprimé par élimination
de I'eau contenue pour I'obtention d’'un gaz sec ;

une étape ou plusieurs étapes (hn) successives de
condensation/séparation, telle(s) que

¢ chacune des étapes (hn) comprend elle-méme :
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- une étape de condensation de tout ou partie du CO, contenu
dans le gaz provenant de I'étape précédente, suivie par
- une étape de séparation du condensat riche en CO- issu de la
séparation d’avec la phase gazeuse contenant les composés
incondensables,
¢ et

- la ou les étapes (hn) sont mises en ceuvre a des températures tn
comprises entre la température ambiante et —56°C, avec, pour tout
n tn inférieure a tn-1,

- la phase gazeuse issue de I'étape (hn-1) alimente I'étape (hn), la
phase gazeuse issue de la derniére étape (hn) constituant la purge
des incondensables,

- une étape d'utilisation de la purge des incondensables.

2. Procédé selon la revendication 1 caractérisé en ce que I'étape (a) est
une étape d'oxydation partielle catalytique ou non catalytique ou une étape de

reformage a la vapeur ou autothermique.

3. Procédé selon l'une des revendications 1 ou 2 caractérisé en ce que
tout ou partie des condensas issus des étapes (hn) sont vaporisés aprés
détente, avec récupération de froid, pour produire du CO, sous forme gazeuse
SOus une pression comprise entre 5 et 40 bar.

4. Procédé selon la revendication 3 caractérisé en ce que le CO, produit
est ensuite comprimé pour étre transporté par gazoduc sur un site d’utilisation

et/ou de séquestration.

5. Procédé selon l'une des revendications 1 ou 2 caractérisé en ce que
tout ou partie des condensas issus des étapes (hn) sont produits sous forme
liquide pour étre transportés sous cette forme sur un site d’utilisation et/ou de
séquestration.
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6. Procédé selon lI'une des revendications 1 ou 2 pour l'obtention de

dioxyde de carbone de pureté alimentaire, caractérisé en ce qu’il comprend en

outre au moins :

une étape d’élimination d'impuretés lourdes préalable a la premiére étape
(hn) ainsi que :
pour au moins une partie des étapes (hn), une étape (i) d’élimination des
impuretés légéres contenues dans les condensas correspondants pour
I'obtention de CO, de qualité alimentaire, cette étape comprenant au moins :
e une étape (i1) de détente du condensa jusqu'a une pression de
I'ordre de 5 a 40 bar, de préférence de 10 a 30 bar, et
e une étape (i2) de distillation du condensa détendu pour I'obtention
d’'une phase liquide constituée de CO. purifié de qualité alimentaire,
et d’'une phase gazeuse contenant lesdites impuretés légéres.

7. Procédé selon la revendication 6, caractérisé en ce que tout ou partie

de la phase gazeuse issue de I'étape (i2) est réincorporée au niveau de I'étape

de compression (f).

8. Procédé selon la revendication 7 caractérisé en ce que ladite

réincorporation est réalisée via un éjecteur de sorte a contribuer en outre a la

compression de I'étape (f) .

9. Procédé selon I'une des revendications 1 a 8 caractérisé en ce que la

derniére des étapes (hn) comprend au moins les étapes intermédiaires

suivantes :

une étape de condensation a une température inférieure a - 40°C de tout ou
partie du CO- contenu dans la phase gazeuse issue de I'étape (hn-1),

une étape de séparation du condensat riche en CO, obtenu d’avec la phase
gazeuse qui contient les composés incondensables et constitue la purge
des incondensables,

une étape de réchauffage de la purge des incondensables et du condensat
liquide détendu a une pression comprise entre 5 et 35 bar a contre-courant
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de la condensation, et récupération de froid pour refroidir les fluides du
procédé,
- une étape de réincorporation au niveau de I'étape de compression (f), de la

phase riche en CO, vaporisée.

10. Procédé selon l'une des revendications 1 a 9 caractérisée en ce que
tout ou partie de la purge des incondensables est utilisée, sans traitement

complémentaire, a I'extérieur du procédé.

11. Procédé selon I'une des revendications 1 a 9 caractérisé en ce que
tout ou partie de la purge est détendue pour produire du froid préalablement a

une utilisation a I'extérieur du procédé.

12. Procédé selon I'une des revendications 1 a 9 caractérisée en ce que
tout ou partie de la purge des incondensables est réincorporée sans traitement

complémentaire dans le procédé.

13. Procédé selon la revendication 12 caractérisé en ce que tout ou
partie de la purge des incondensables est réincorporée au niveau de I'étape de
génération de gaz de synthése pour étre utilisée comme combustible.

14. Procédé selon I'une des revendications 12 ou 13 caractérisé en ce
que la purge des incondensables étant a une pression suffisante, elle est
réincorporée, en totalité ou en partie, sans traitement complémentaire au
niveau de I'étape de génération du gaz de synthése, pour étre utilisée comme

combustible et/ou comme gaz de charge.

15. Procédé selon 'une des revendications 1 a 9 caractérisé en ce que la
purge des incondensables est traitée dans une unité de perméation pour la
production d’un résiduaire de purge riche en méthane et monoxyde de carbone,
disponible a une pression supérieure a la pression de I'étape (a), et d’'un

perméat enrichi en hydrogéne, et éventuellement en dioxyde de carbone a une
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pression supérieure a la pression de fonctionnement de l'unité PSA de I'étape

(e).

16. Procédé selon la revendication 15 caractérisé en ce que tout ou
partie dudit perméat est recyclé a I'entrée de l'unité de purification PSA de
I'étape (e).

17. Procédé selon la revendication 16 caractérisé en ce que le perméat
recyclé vers l'unité de purification PSA est séparé en deux fractions, et en ce
que I'une des fractions est utilisée pour la régénération des sécheurs de | ’étape
(g) puis les fractions sont rassemblées, et la totalité dudit perméat recyclé est
envoyée a I'entrée de I'unité de purification PSA de I'étape (e).

18. Procédé selon I'une des revendications 15 a 17 caractérisé en ce
que le résiduaire de purge est recyclé au niveau de 'étape (a), en substitution
partielle du mélange d’hydrocarbures, et/ou est utilisé comme combustible, soit
dans la chambre de combustion d’'un reformeur non adiabatique, soit dans un
four de préchauffage de la charge dans le cas d’'un reformage auto-thermique
ou d’'une oxydation partielle.

19. Procédé selon I'une des revendications 1 a 18 caractérisé en ce qu'il
comprend une étape d'incorporation au niveau de I'étape (f) d’'une phase
gazeuse plus riche en CO, que le gaz résiduaire du PSA, provenant d’'une
capacité tampon alimentée en totalité ou en partie en la phase condensée —puis
vaporisée— issue de la séparation de la derniére des étapes (hn), et/ou par
exemple en la phase gazeuse provenant de I'étape (i2), et/ou en CO, gazeux
provenant de I'évaporation fatale d’un stockage de CO: liquide.

20. Procédé selon I'une des revendications 15 a 18 caractérisé en ce
qu'il comprend en outre une étape d’incorporation au niveau de I'étape (f) d’'une

phase gazeuse plus pauvre en CO, que le gaz résiduaire du PSA, provenant
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d’'une capacité tampon alimentée pour tout ou partie a partir du perméat envoyé
a l'unité PSA .

21. Procédé selon les revendications 19 et 20 caractérisé en ce qu'il
comprend une étape d’incorporation au niveau de I'étape (f), selon les besoins,
soit d'une phase gazeuse provenant d'une capacité tampon selon la
revendication 19, soit d’'une phase gazeuse provenant d’'une capacité tampon
selon la revendication 20.

22. Procédé pour la production combinée d’hydrogéne et de dioxyde de

carbone a partir d’'un mélange d’hydrocarbures, comportant au moins:

une étape (a) de génération d’'un gaz de synthése contenant au moins du

dioxyde de carbone, de I'hydrogéne, du monoxyde de carbone, du

méthane, et de la vapeur d’eau, a partir du dit mélange d’hydrocarbures;

- une étape (b) de refroidissement du gaz de synthése issu de (a) avec
récupération de la chaleur résiduelle disponible ;

- une étape (c) de conversion inverse a la vapeur de tout ou partie du gaz de
synthése refroidi issu de (b) pour oxyder la majeure partie du monoxyde de
carbone qu'elle contient en dioxyde de carbone, avec production
correspondante d‘hydrogéne ;

- une étape (d) de refroidissement du mélange issu de I'étape (c), avec
condensation de la vapeur, par échange de chaleur avec différents circuits
d’eau de chaudiére et/ou d’'eau déminéralisée ;

- une étape (g’ ) de séchage du mélange refroidi issu de (d) par élimination
de I'eau contenue pour I'obtention d’'un mélange gazeux sec ;

- une étape (e’) de purification du mélange sec issu de (g’) dans une unité

d’adsorption par modulation de pression (ou PSA) permettant I'obtention

d’'un flux enrichi en hydrogéne a une pureté au moins égale a 98% et d’un
gaz résiduaire dit « résiduaire sec du PSA » contenant du dioxyde de

carbone, a une pression de I'ordre de 1 a 3 bar abs;
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ainsi que des étapes de traitement dudit résiduaire sec du PSA pour I'obtention

d’'un fluide enrichi en dioxyde de carbone, comportant au moins :

une étape (F) de compression du résiduaire sec du PSA jusqu'a une
pression supérieure a la pression du reformage et telle que la pression
partielle du CO, contenu soit comprise entre 15 et 40 bar environ ;
une étape ou plusieurs  étapes (hn) successives de
condensation/séparation, telle(s) que
e chacune des étapes (hn) comprend elle-méme :
- une étape de condensation de tout ou partie du CO. contenu
dans le gaz provenant de I'étape précédente, suivie par
- une étape de séparation du condensat riche en CO, issu de la
séparation d’avec la phase gazeuse contenant les composés
incondensables,
s et
- la ou les étapes (hn) sont mises en ceuvre a des températures tn
comprises entre la température ambiante et —56°C, avec, pour tout
n tn inférieure a tn-1,
- la phase gazeuse issue de I'étape (hn-1) alimente I'étape (hn), la
phase gazeuse issue de la derniére étape (hn) constituant la purge

des incondensables,

- une étape d’utilisation de la purge des incondensables.

23. Installation pour la production combinée d’hydrogéne et de dioxyde

de carbone a partir d'un mélange d’hydrocarbures, comprenant au moins :

un module de génération d’'un gaz de synthése contenant au moins du
dioxyde de carbone, de I'hydrogéne, du monoxyde de carbone, du
méthane, et de la vapeur d’'eau ;

un premier module de refroidissement du gaz de synthése avec des moyens
pour la récupération de la chaleur résiduelle disponible ;

un module de conversion inverse a la vapeur de tout ou partie du gaz de

synthése ;
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une second module de refroidissement du mélange aprés conversion, avec
condensation de la vapeur, par échange de chaleur avec différents circuits
d’eau de chaudiére et/ou d’eau déminéralisée ;

une unité de purification par adsorption par modulation de pression (ou
PSA) du mélange refroidi quittant le second module de refroidissement pour
la production d’hydrogéne purifié a une pureté au moins égale a 98% et d’un
gaz résiduaire dit « résiduaire du PSA » contenant du dioxyde de carbone ;
un module de compression apte a comprimer le résiduaire du PSA jusqu’a
une pression supérieure a la pression du reformage et telle que la pression
partielle du CO, contenu soit comprise entre 15 et 40 bar environ ;

un module de séchage du résiduaire du PSA comprimé par élimination de
I'eau contenue pour I'obtention d'un gaz sec ;

des moyens pour la mise en ceuvre des étapes (hn) successives de
condensation/séparation selon la revendication 1, comprenant

e pour chacune des étapes (hn), a 'exception de la derniére :

- un module de condensation/séparation alimenté en gaz
provenant de I'étape précédente, équipé de moyens pour la
récupération du condensa riche en CO; et la récupération de la
phase gazeuse contenant les composés incondensables,

- des moyens pour transporter la phase gazeuse issue de I'étape
(hn-1) vers l'alimentation du module de condensation/séparation
de I'étape suivante,

¢ et, pour la demiére étape de condensation/séparation

- un module de condensation/séparation alimenté en gaz
provenant de |'étape précédente, équipé de moyens pour la
récupération du condensa riche en CO, et pour la récupération
de la phase gazeuse contenant les composés incondensables,

- des moyens pour recycler la phase gazeuse sortant du module
de condensation/séparation de la derniére étape vers le procédé,

ou I'envoyer vers I'extérieur.
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24. Installation selon la revendication 23 pour 'obtention de dioxyde de
carbone de pureté alimentaire, caractérisé en ce qu’elle comprend en outre au
moins :

- un module d’élimination des impuretés lourdes situé en amont du premier
module de condensation ainsi que :
- pour au moins une partie des étapes (hn) :
¢ un moyen de détente du condensat, et
¢ des moyens de distillation du condensat détendu pour I'obtention en
fond de colonne de distillation d’'une phase liquide constituée de CO»
purifi¢ de qualité alimentaire, et en téte de colonne d’'une phase

gazeuse contenant les impuretés légéres.

25. Installation selon I'une des revendications 23 ou 24, caractérisée en
ce qu’elle comprend pour la mise en ceuvre de la derniére étape (hn) :

des moyens pour condenser a une température inférieure a - 40°C tout ou
partie du CO- contenu dans la phase gazeuse issue de I'étape (hn-1),

des moyens de séparation du condensat riche en CO;, obtenu d’avec la
phase gazeuse qui contient les composés incondensables et constitue la
purge des incondensables,

un échangeur de chaleur permettant le transfert de chaleur entre la purge

des incondensables et le condensat liquide détendu & une pression
comprise entre 5 et 35 bar par passage a contre-courant de la
condensation, et récupération de froid par échange avec le condensat
détendu et la purge des incondensables,

des moyens de recyclage de la phase riche en CO, vaporisée au niveau du

compresseur.

26. Installation selon I'une des revendications 23 a 25 comprenant en

outre pour le traitement de la purge des incondensables, au moins :
- une unité de perméation alimentée en la purge des incondensables pour la
production d’'un résiduaire de purge riche en méthane et monoxyde de

carbone et d’'un perméat enrichi en hydrogéne,
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- des moyens pour le recyclage d'au moins une partie du perméat a 'entrée
de l'unité PSA,

- des moyens pour le recyclage du résiduaire de purge au niveau du module
de génération du gaz de synthése en substitution partielle du mélange

d’hydrocarbures, et/ou comme combustible.
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TRAITE DE COOPERATION EN MATIERE DE BREVETS

PCT

RAPPORT DE RECHERCHE INTERNATIONALE

(article 18 et régles 43 et 44 du PCT)

Réfé du dossier du dé t
i ratiataire Esier du deposarnt ou POUR SUITE voir le formulaire PCT/SA220
89400 DLNAG A DONNER et le cas échéant, le point § ci-aprés.
Demande internationale n°® Date du dépét international four/imois/année) | (Date de priorité (la plus ancienne)
(jour/mois/année)
PCT/FR2013/052613 31 Octobre 2013 (31-10-2013) 13 Décembre 2012 (13-12-2012)
Déposant

L'AIR LIQUIDE, SOCIETE ANONYME POUR L'ETUDE ET...

Le présent rapport de recherche internationale, établi par I'administration chargée de la recherche internationale, est transmis au déposant
conformément a l'article 18. Une copie en est transmise au Bureau international.

Ce rapport de recherche internationale comprend 4 feuilles.

Il est aussi accompagné d'une copie de chaque document relatif & I'état de la technique qui y est cité.

1. Basedu rapport
a. Ence quiconcerne lalangue, la recherche internationale a été éffectuée sur la base

de la demande internationale dans la langue dans laquelle elle a été déposée

I:I d'ine traduction de la demande internationale dans la langue suivante ,quiest la
langue dune traduction remise aux fins de |a recherche internationale (régles 12.3.a) et 23.1.b))

Le présent rapport de recherche internationale a été établi en prenant en considération |a rectification d'une erreur
évidente autorisée par ou notifiée a la presente administration vertu de la régle 91 (Regle 43.6bis(a)).

c. I:I En ce qui concerne la ou les séquences de nucléotides ou d'acides aminés divulguées dans la demande internationale,
(le cas échéant), voir le cadre n® .

Il a été estimé que certaines revendications ne pouvaient pas faire 'objet d'une recherche (voir le cadre n° II).
Iy a absence d'unité de V'invention (voir le cadre n° lll).

4. Ence quiconcerne le titre,
le texte est approuvé tel qu'il a été remis par le déposant

I:] le texte a été établi par I'administration chargée de la recherche internationale et a la teneur suivante:

5. Ence quiconcerne I'abrégé,
le texte est approuvé tel qu'il a été remis par le déposant

D le texte, reproduit dans le cadre n° IV, a été établi par I'administration chargée de la recherche internationale
conformément & la régle 38.2. Le déposant peut présenter des observations & I'administration chargée de la recherche
internationale dans un délai d'un mois & compter de la date d'expédition du présent rapport de recherche internationale

6. Ence qui concerne les dessins,
a. Lafigure des dessins a publier avec ['abrégé est |a figure n°

proposée par le déposant

D proposée par 'administration chargée de la recherche internationale, parce que le déposant n'a pas proposé de
figure

D proposée par l'administration chargée de la recherche internationale, parce que cette figure caractérise mieux
linvention

b. D Aucune des figures n'est publiée avec l'abrégé

Formulaire PCT/ISA/210 (premiére feuille) (juillet 2008)
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RAPPORT DE RECHERCHE INTERNATIONALE

Demande internationale n°

PCT/FR2013/052613

A. CLASSEMENT DE L'OBJET DE LA DEMANDE

INV. CO01B3/48 CO1B3/56
ADD.

Selon la classification internationale des brevets (CIB) ou 2 |a fois selon la classification nationale et la CIB

B. DOMAINES SUR LESQUELS LA RECHERCHE A PORTE
Documentation minimale consultée (systéme de classification suivi des symboles de classement)

Co1B

Documentation consultée autre que la documentation minimale dans la mesure ot ces documents relévent des domaines sur lesquels a porté la
recherche

Base de données électronique consultée au cours de la recherche intemationale (nom de la base de données, et si cela est réalisable, termes de
recherche utilisés)

EPO-Internal, API Data, WPI Data

C. DOCUMENTS CONSIDERES COMME PERTINENTS

Catégorie* | Identification des documents cités, avec, le cas échéant, l'indication des passages pertinents no. des revendications visées

A US 2009/230359 ALl (GUVELIOGLU GALIP HAKAN 1,11
[US] ET AL) 17 septembre 2009 (2009-09-17)
alinéa [0043] - alinéa [0059]

alinéa [0090]; figure 1

A FR 2 961 802 Al (AIR LIQUIDE [FR]) 1,11
30 décembre 2011 (2011-12-30)

page 5, ligne 24 - page 7, ligne 31;
figures

A WO 20067097703 Al (WEEDON GEOFFREY GERALD 1,11
[TT]; TORGERSEN BJARNE [NO])

21 septembre 2006 (2006-09-21)

page 20, ligne 21 - page 40, ligne 15;
figures 1-3

../__

Voir la suite du cadre C pour la fin de la liste des documents Les documents de familles de brevets sont indiqués en annexe

* Catégories spéciales de documents cités: . X . X
"T* document ultérieur publié aprés la date de dépét international ou la

agw i " s ; date de priorité et n'appartenenant pas a I'état de la

A d°°““?§!“édé"“'“a"t I:tatlgeneraltde Is.tecr;"'q”e’ non technique pertinent, mais ¢ité pour comprendre le principe
considere comme particllierement pertinen ou la théorie constituant la base de l'invention

“E" document antérieur, mais publié a la date de dépét international

ou aprés cette date "X* document particulierement pertinent; linvention revendiquée ne peut

étre considérée comme nouvelle ou comme impliquant une activité

“L" document pouvant ietgf un d_outel sur une, reve&g!icationdge inventive par rapport au doctiment considérs isolément
p"?"téitm:.c“é pour ete;mn-!er a date Ie Ptullelcalz!?nndi ﬂ':‘z *Y* document particulierement pertinent; linvention revendiquée
autre oitation ou pour Une raison sp.ecla e (telle q quee) ne peut étre considérée comme impliguant une activité inventive

"O" document se référant a une divulgation orale, a un usage, a lorsque le document est assacié a un ou plusieurs autres
une exposition ou tous autres moyens documents de méme nature, cette combinaison étant évidente

P document publié avantia date de dépot intemational, mais pour une personne du metier
postérieurement a la date de priorité revendiquée '&" document qui fait partie de la méme famille de brevets

Date & laquelle la recherche internationale a été effectivement achevée Date d'expédition du présent rapport de recherche intemationale

13 janvier 2014 20/01/2014

Nomm et adresse postale de fadministration chargée de la recherche intemationale Fonctionnaire autorisé
Office Européen des Brevets, P.B. 5818 Patentiaan 2
NL - 2280 RV Rijswijk

Tel. (+31-70) 340-2040, .
Fax:((+31-73)340-3016 VYan der Poel, Wim

Formulaire PCT/ISA/210 {deuxiéme feuifle) (avril 2005}
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Demande internationale n°®

PCT/FR2013/052613

C(suite). DOCUMENTS CONSIDERES COMME PERTINENTS

Catégorie* | Identification des documents cités, avec, le cas échéant, l'indication des passages peritinents no. des revendications visées

A US 20117146991 Al (PALAMARA JOHN EUGENE
[US] ET AL) 23 juin 2011 (2011-06-23)

le document en entier

A WO 2006/054008 Al (PROCEDES GEORGES CLAUDE
EIL DE [FR]; GAUTHIER PIERR-ROBERT [FR];
POLST) 26 mai 2006 (2006-05-26)

figure 1

A US 2010/104499 Al (GROVER BHADRA S [US])
29 avril 2010 (2010-04-29)

alinéa [0006] - alinéa [0014]

A US 2011/085967 Al (RAYBOLD TROY MICHAEL
[US] ET AL) 14 avril 2011 (2011-04-14)
figure 1

1,11

1,11

1,11

1,11

Formulaire PCT/ISA/210 (suite de la deuxiéme feuille) (avril 2005)
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Demande infernationale n°
Renseignements relalifs aux membres de familles de breveis

PCT/FR2013/052613

Document brevet cité Date de Membre(s) de la Date de

au rapport de recherche publication famille de brevet(s) publication
US 2009230359 Al 17-09-2009 CA 2657669 Al 17-09-2009
CN 101538014 A 23-09-2009
US 2009230359 Al 17-09-2009

FR 2961802 Al 30-12-2011  AUCUN
WO 2006097703 Al 21-09-2006  EP 1858803 Al 28-11-2007
US 2009117024 Al 07-05-2009
WO 2006097703 Al 21-09-2006
US 2011146991 Al 23-06-2011  CA 2725345 Al 18-06-2011
CA 2798506 Al 18-06-2011
CN 102128019 A 20-07-2011
US 2011146991 Al 23-06-2011
US 2012294783 Al 22-11-2012
WO 2006054008 Al 26-05-2006  CA 2587416 Al 26-05-2006
CN 101098826 A 02-01-2008
EP 1814819 Al 08-08-2007
FR 2877939 Al 19-05-2006
JP 4927749 B2 09-05-2012
JP 2008520524 A 19-06-2008
US 2009298957 Al 03-12-2009
WO 2006054008 Al 26-05-2006
US 2010104499 Al 29-04-2010  AUCUN

US 2011085967 Al 14-04-2011 US 2011085967 Al 14-04-2011
WO 2011046680 Al 21-04-2011

Formulaire PCT/ISA/210 (annexe famifles de brevets) (avril 2005)
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TRAITE DE COOPERATION EN MATIERE DE BREVETS

Expéditeur : L'ADMINISTRATION CHARGEE DE
LA RECHERCHE INTERNATIONALE

Destinataire :

voir le formulaire PCTASAR220

PCT

OPINION ECRITE DE L'ADMINISTRATION

CHARGEE DE LA RECHERCHE
INTERNATIONALE

(régle 43bis.1 du PCT)

Date d'expédition

(jour/mois/année) voir le formulaire
PGTASAR210 (deuxiéme feuille)

voir le formulaire PCTASAR220

Référence du dossier du déposant ou du mandataire

POUR SUITE A DONNER

Voir le point 2 ci-dessous

Demande internationale No.

PCTFR2013/052613

Date du dépét international (jourinoisannée) Date de priorité (jour/mois/année)

31.10.2013

13.12.2012

INV. GO1B3/48 CO1B356

Classification internationale des breveis (CIB) ou & la fois classification nationale et CIB

Déposant

L'AIR LIQUIDE, SOCIETE ANONYME POUR L'ETUDE ET...

2. SUITE A DONNER

la recherche internationale.

1. La présente opinion contient des indications et les pages correspondantes relatives aux points suivants :

X Cadrenc©l Base de I'opinion

O Cadren®il  Priorité

[ Cadren®lll  Absence de formulation d'opinion quant & la nouveauts, l'activité inventive et fa possibilité
d'application industrielle

[J Cadre n°IV  Absence d'unité de Finvention

I Cadre n°V  Déclaration motivée selon la régle 43bis.1.a)i) quant a la nouveauté, 'activité inventive et la
possibilité d'application industrielle; citations et explications & I'appui de cette déclaration

[0 cadre n°VI Certains documents cités

[] Cadre n° VIl Certaines irrégularités relevées dans la demande internationale

U Cadre n° VIl Certaines observations relatives a la demande internationale

Si une demande d'examen préliminaire internationale est présentée, la présente opinion sera considérée comme
une opinion écrite de 'administration chargée de I'examen préliminaire international, sauf dans le cas ol le
déposant a choisi une administration différente de la présente administration aux fins de I'examen préliminaire
international et que I'administration considérée a notifié au Bureau international, selon la régle 66.1bis.b),

qu'elle n‘entend pas considérer comme les siennes les opinions écrites de la présente administration chargée de

Si, comme cela est indiqué ci-dessus, la présente opinion écrite est considérée comme l'opinion écrite de
l'administration chargée de 'examen préliminaire international, le déposant est invité a soumettre a ladministration
chargée de l'examen préliminaire international une réponse écrite, avec le cas échéant des modifications, avant
I'expiration d'un délai de 3 mois a compter de la date d'envoi du formulaire PCTASAR220 ou avant 'expiration d'un
délai de 22 mois a compter de la date de priorité, le délai expirant le dernier devant étre appliqué.

Pour plus de détails sur les possibilités offertes au déposant, se référer au formulaire PCTASA220.

recherche internationale

Office européen des brevets
Q» P.B. 5818 Patentlaan 2

= Tél. +31 70 340 - 2040
L Fax: +31 70 340 - 3016

Nom et adresse postale de I'adminstration chargée de la

NL-2280 HV Rijswijk - Pays Bas

Date & laquelle la
présente opinion a été
stablie

voir le formulaire
PCTASAR10

Fonctionnaire autorisé

s Fatonn,
) .

Van der Poel, Wim _0)»

NOde téléphone +31 70 340-3760 My

%,
0 W«
U754 ypas®

Formulaire PCTASA/R237 (feuille de titre) (juillet 2009)
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OPINION ECRITE DE L'ADMINISTRATION Demande internationale n°
CHARGEE DE LA RECHERCHE INTERNATIONALE PCT/FR2013/052613

Cadre n°l Base de l'opinion

1. En ce qui concerne la langue, la présente opinion a été établie sur la base
k] de la demande internationale dans la langue dans laquelle elle a été déposée

L1 dune traduction de la demande internationale dans la langue suivante | qui est la langue d'une traduction
remise aux fins de la recherche internationale (régles 12.3.a) et 23.1.b)).

2. L1 Laprésente opinion a été établie en prenant en considération la rectification d'une erreur evidente
autorisée par ou notifiée a la présente administration en vertu de la régle 91 (régle 43bis.1.a)).

3. En ce qui concerne la ou les séquences de nucléotides ou d'acides aminés divulguées dans la demande
internationale, la présente opinion a été effectuée sur la base d'un listage des séquences déposé ou remis

a. (support)
1 sur papier
L sous forme électronique
b. (moment)
[ dans la demande internationale telle que déposée
O avec la demandg internationale sous forme électronique

Ll ultérieurement a la présente administration aux fins de la recherche

4. L1 De plus, lorsque plus d'une version ou d'une copie d'un listage des séquences a été déposée ou remise,
les déclarations requises selon lesquelles les informations fournies ultérieurement ou au titre de copies
supplémentaires sont identiques a celles initialement fournies et ne vont pas au-dela de la divuigation faite
dans la demande internationale telle que déposée initialement, selon le cas, ont été remises.

5. Commentaires complémentaires :

Formulaire PCTASA/237 (avril 2007)
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OPINION ECRITE DE L'ADMINISTRATION Demande internationale n°
CHARGEE DE LA RECHERCHE INTERNATIONALE PCT/FR2013/052613

Cadre n°V  Déclaration motivée selon la régle 43bis.1(a)(i) quant a la nouveauté, I'activité inventive et
la possibilité d'application industrielle; citations et explications a I'appui de cetie déclaration

1. Déclaration
Nouveauté Cui: Revendications  1-13
Non : Revendications
Activité inventive Oui: Revendications 1-13
Non : Revendications
Possibilité d'application industrielle  Qui: Revendications  1-13
Non :  Revendications

2. Citations et explications

voir feuille séparée

Formulaire PCTASA/ 237 (avril 2007)
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OF’INION ECRITE DE I' ADMINISTRATION Demande internationale n®°
CHARGEE DE LA RECHERCHEI )
INTERNATIONALE (FEUILLE SEPAREE) PCT/FR2013/052613

Ad point V

Déclaration motivée quant a la nouveauté, I'activité inventive et la possibilité
d'application industrielle ; citations et explications & I'appui de cette déclaration

[l est fait référence au document suivant :

D1 US 2009/230359 A1 (GUVELIOGLU GALIP HAKAN [US] ET AL) 17
septembre 2009 (2009-09-17)

1 L'objet des revendications 1 a 13 est nouveau et implique une activité
inventive.
1.1 Le document D1, qui est considéré comme étant I'état de la technique le plus

proche, divulgue un procédé et un dispositif pour la production d'hydrogéne.
Un gaz de synthése est généré par reformage d'hydrocarbures. Ce gaz de
synthese est refroidi. Ce refroidissement est suivi par une étape de
conversion a la vapeur du CO contenu dans le gaz. Aprés plusieurs étapes de
refroidissement, I'eau est séparée et utilisée pour la génération de la vapeur
pour condenser I'eau. CO, est récupéré apres une séparation. La méthode
n'est pas importante, mais des procédés cryogéniques sont parmi les
possibilites. Le gaz de synthése, pauvre en CO,, est traité dans une étape
PSA pour récupérer I'nydrogéne. L'ordre de séparation de CO2 et le PSA peut
étre inversé. De la vapeur est générée & partir d'eau séparée du gaz de
synthése et d'eau fraiche. L'eau est désaérée et passe a travers plusieurs
échangeurs de chaleur (cf. figure 6; exemple 5; paragraphes [0043] & [0055]).

Il'y a plusieurs différences entre la revendication 1 et le document D1,
seulement les plus importantes des différences sont mentionnées ici.

(i) dans la revendication 1, des condensats (C2) sont récupérés de I'unité
CPU de production de CO2, tandis que dans D1 de tels condensats ne sont
pas récupéres. De plus, ces condensats sont utilisés dans la génération de la
vapeur.

(i) dans la revendication 1, le condensat obtenu aprés I'étape de conversion &
la vapeur d'eau est traité dans un stripeur avant son utilisation dans la
geénération de vapeur d'eau, tandis que dans D1 ce condensat est utilisé
directement dans la génération de vapeur d'eau.

Ces deux différences ménent a une bonne utilisation de I'eau dans le procédé
donnant la possibilité de produire de la vapeur de haute qualité et de la
vapeur impure.

Formulaire PCT/Feuitlle séparée/237 (feuille 1) (OEB-avril 2005)
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CHARGEE DE LA RECHERCHE ]
INTERNATIONALE (FEUILLE SEPAREE) PCT/FR2013/052613

Le probleme objectif peut alors étre défini comme la mise en disposition d'un
procedé de production d'hydrogéne avec une génération de vapeur flexible.

Il n'y a aucune indication dans le document D1 que ce probléme peut étre
résolu par récupération d'un condensat de l'unité CPU et un stripage du
condensat aprés |'étape de conversion a la vapeur d'eau.

Les autres documents cités dans le rapport de recherche ne donnent
également aucune indication pour la solution telle que revendiquée.

L'objet de la revendication 1 est nouveau et implique une activité inventive.

1.2 L'objet de la revendication 11 est dirigé vers l'installation de production
d'hydrogene. Cette installation montre les mémes différences qu'évoquées ci-
dessus pour la revendication 1.

L'objet de la revendication 11 est nouveau et inventif pour les méme raisons
que celles présentées ci-dessus pour le procédé.

1.3 Les revendications 2 & 10, 12 et 13 sont des revendications dépendantes.
L'objet de ces revendications est nouveau et implique une activité inventive a
cause de leur dépendance des revendications 1 et 11, respectivement.

Formulaire PCT/Feuille séparée/237 (feuille 2) (OEB-avril 2005)
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PCT/FR2013/052613

a4/7

VII-4-1 |Déclaration : Qualité d'inventeur
(seulement aux fins de la désignation
dgs Etat_s-Unis q‘Arpérique_) )
mantour (ogion 4 19 1yt Par la présente, je déclare que je crois
51bis.1.a)iv)) aux fins de la designation |&tre 1'inventeur original ou l'un des
des Etats-Unis d'Amerique : coinventeurs originaux d’une invention
revendiquée dans la demande.
La présente déclaration a trait a la
demande internationale dont elle fait
partie.
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La présente invention est relative & une production d’hydrogéne avec capture de
CO..

Plus précisément, elle concerne un procédé de production d’hydrogéne par
reformage d’hydrocarbures utilisant de la vapeur, associé a une capture de dioxyde de
carbone et a une production de vapeur, en particulier reformage a la vapeur ainsi que
reformage autothermique, dans lequel on réalise un mélange des hydrocarbures a
reformer avec de la vapeur pour produire la charge d'alimentation du reformage, on
génére un gaz de synthése comprenant essentiellement de I'hydrogéne, du monoxyde
de carbone, du dioxyde de carbone, ainsi que de |la vapeur en exces, du méthane
résiduel, de I'eau et des impuretés; le gaz de synthése produit est refroidi, enrichi en H2
et CO, par conversion du CO a la vapeur (réaction de « shift »); le gaz de synthése
enrichi est refroidi par échange de chaleur indirect avec des fluides du procédé de sorte
a produire un gaz de synthése saturé en eau et des condensats de procédé qui sont
séparés du gaz de synthése pour étre utilisés dans le procédé, le gaz de synthése
saturé étant traité par adsorption & modulation de pression pour produire de
I’hydrogéne et un résiduaire gazeux contenant du CO, qui est capturé dans une unité de
purification de CO;.

Les condensats de procédé - c'est-a-dire les condensats issus du
refroidissement du gaz de synthése en sortie de réacteur de shift — peuvent étre utilisés
dans le procédé lui-méme selon deux modes.

e Le premier mode d’utilisation met en oceuvre un stripeur de condensats; les
condensats de procédé sont traités par entrainement a la vapeur dans une colonne
appelée stripeur, la vapeur chargee en impuretés en résultant étant recyclée avec
un complément de vapeur de haute pureté au point de mélange (en langue anglaise
« mixing point ») des hydrocarbures avec la vapeur tandis que les condensats
purifiés sont utilisés pour produire de la vapeur de haute pureté via la chaudiére de
récupération de chaleur (en langue anglaise « waste heat boiler ») du procédé ala
fois pour fournir le complément de vapeur pour le point de mélange et pour fournir de
la vapeur d’export pure.

e Le second mode d'utilisation des condensats ne fait pas appel a I'entrainement a la
vapeur des condensats ; les condensats de procédé sont mélangés avec de I'eau

déminéralisée en appoint puis sont vaporisés puis surchauffés dans la chaudiére de
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récupération de chaleur générant ainsi de la vapeur impure pour alimenter le point

de mélange en vapeur de procédé ;

- selon une premiére variante dans laquelie on souhaite produire de la vapeur
d’exportation de haute pureté, celle-ci est traitée dans un circuit — distinct du
circuit de production de la vapeur impure - ou de 'eau déminéralisée est
vaporisée, puis la vapeur est chauffée, selon les cas surchauffée, par échange
de chaleur avec des fluides chauds du procédé (ou associés au procédé). Elle
est envoyée pour partie en complément de vapeur au point de mélange et pour
partie exportée ;

- selon une deuxiéme variante, mise en ceuvre dans le cas ou la vapeur
d’exportation peut étre de la vapeur impure, les condensats de procédé sont
mélangés avec la totalité de I'eau déminéralisée, vaporisés conjointement dans
la chaudiére de récupération de chaleur, la vapeur étant chauffée, selon les cas
surchauffée, par échange de chaleur avec des fluides chauds du procédé (ou
associés au procédé) ; une partie de Ia vapeur impure générée est envoyée au

point de mélange, la vapeur en excés est exportée.

Le terme « vapeur de haute pureté » tel qu’utilisé dans la description et dans les
revendications signifie de la vapeur contenant moins de 50 ppmv d’oxygéne, 50 ppmv
de dioxyde de carbone, 50 ppmv de méthanol, 50 ppmv d’amines et 50 ppmv
d’ammoniac.

Le terme « condensats de procédés » tel qu’utilisé dans la description et dans les
revendications signifie les condensats constitués par la phase aqueuse obtenue 3 partir
du gaz de synthése, lors de son refroidissement final a lissue de I'étape de conversion

(shift), et récupérée par séparation.

L’invention s’applique dans le cadre de procédés de reformage a la vapeur,
notamment de reformage de méthane a la vapeur grace a un catalyseur de reformage
(en langue anglaise « steam methane reforming » ou SMR) ainsi que dans le cas de
procédés couplant le reformage a la vapeur et I'oxydation partielle des hydrocarbures
(procédé de reformage autothermique ou ATR). Dans ce cas, les hydrocarbures sont
mélangés a de la vapeur, puis ils sont partiellement oxydés dans un brdleur produisant
ainsi la chaleur nécessaire a la réaction de reformage en méme temps qu'un gaz pauvre
en hydrogene, ce premier gaz produit est ensuite reformé a la vapeur pour foumir
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davantage d’hydrogéne et du monoxyde de carbone. Dans ces deux cas, le reformage a
la vapeur est réalisé grace a un catalyseur de reformage.

Les procédés de reformage a la vapeur ci-dessus sont utilisés pour produire des
gaz de synthése a partir des charges hydrocarbonées gazeuses, la réaction principale
étant la réaction de reformage de méthane a la vapeur; dans le cas de charges
comprenant des hydrocarbures contenant au moins deux atomes de carbone, le
reformage est précédé d'un pré-reformage, lui aussi a la vapeur dont la fonction
essentielle est de transformer les hydrocarbures contenant au moins deux atomes de
carbone en monoxyde de carbone, hydrogéne et méthane. L’obtention de gaz de
synthése (appelé aussi syngas) représente généralement une premiére étape dans une
production finale qui peut étre une production d’hydrogéne, de CO ou d’'un mélange
H,/CO. En fonction de la charge a reformer, de la production finale recherchée et des
conditions opératoires appliquées a cet effet, les gaz de synthése peuvent présenter des
compositions différentes, mais se présentent toujours sous la forme d'un mélange
contenant principalement de hydrogéne (H;) et du monoxyde de carbone (CO) et en
proportions moindres du dioxyde de carbone (COg), mais aussi du méthane (CHa)
n’ayant pas réagi, de la vapeur d’eau en excés et des traces de composés divers,
impuretés initialement présentes mais aussi générées lors du reformage, et dues
egsentiellement a la présence du catalyseur.

Pour une production finale d’hydrogéne essentiellement, le gaz de synthése
produit est ensuite traité dans au moins un réacteur ol a lieu la réaction de conversion
du CO, dit « réacteur de shift» dans lequel le monoxyde de carbone produit lors du
reformage est, sous l'action de vapeur d’eau présente dans le gaz de synthése et en
présence d’un catalyseur approprié, essentiellement transformé en hydrogéne
supplémentaire et en dioxyde de carbone.

Un aspect essentiel des unités de production d’hydrogéne est gu’elles présentent
une intégration énergétique poussée permettant I'utilisation de la chaleur disponible
dans les fluides chauds de I'unité, en particulier pour la production de vapeur, la
préchauffe de réactifs ou la préchauffe dair.

En effet, sortant du reformeur a tres haute température comprise entre 800 et
950°C le gaz de synthése doit étre refroidi pour étre ensuite transformé. C'est ainsi qu’il
subit un premier refroidissement jusqu’a une température inférieure a 400°C avant de
pouvoir entrer dans un réacteur de shift ; le gaz de synthése en sortie de réacteur de

shift (ou du dernier réacteur de shift) subit de nouveau un refroidissement jusqu’a une
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température comprise entre 20 et 60°C, adaptée au traitement aval par adsorption et la
vapeur d’eau présente est partiellement condensée. Le gaz de synthése saturé est
séparé de la phase liquide résultant de Ia condensation qui constitue les « condensats
de procédé ».

Ces condensats de procédé qui contiennent essentiellement de l'eau sont
récupérés et réutilisés pour produire de la vapeur grace a de la chaleur provenant du
procédé. Toute ou partie de Ia vapeur ainsi produite, dite vapeur procédeé, est mélangée
avec la charge destinée a produire le gaz dé synthése dans le reformeur. Cependant,
les condensats de procédé contiennent aussi des impuretés dissoutes dans 'eau, ces
impuretés dissoutes étaient pour certaines présentes dans les flux alimentant le
reformeur, d’autres ont été produites lors du reformage, elles proviennent cependant
majoritairement de réactions dans le réacteur de shift, et sont imputables a la présence
du catalyseur. Parmi les impuretés présentes dans les condensats de procédé, on
trouve ainsi du dioxyde de carbone, du méthanol, de 'ammoniaque, des amines.

Ainsi qu'indiqué ci avant, en fonction du taux d’'impuretés dans les condensats de
procédé et des spécifications de qualité que la vapeur destinée a I'exportation doit
respecter, plusieurs modes d'utilisation de ces condensats de procédé impurs sont
possibles.

L’'invention concerne plus particuliérement les procédés selon lesquels les
condensats de procédé ne sont pas purifiés avant vaporisation. Ainsi, ils sont
uniquement désaérés, pompés, préchauffés, vaporisés puis envoyés au moins en partie
au point de mélange.

Un second aspect —essentiel lui-aussi- relatif aux installations de production
d’hydrogéne concerne |a capture du CO, produit par ces installations. En effet, si dans
les décennies précédentes, le dioxyde de carbone était simplement séparé de
Fhydrogéne et généralement envoyé a flatmosphére, la mise en evidence du
réchauffement climatique et du réle qu’il y joue a conduit & assurer Ia capture du CO,
produit conjointement avec I'hydrogéne.

Une installation de production d’hydrogéne a échelle industrielle représente une
source importante d’émissions de CO;, et en améliorer a la fois la conception et le
fonctionnement dans le but de reduire les émissions de CO; d’origine humaine dans
I'atmosphére est donc devenuy critique pour les producteurs d’hydrogéne. C’est pourquoi
des procédés et des technologies ont été développés pour capturer le dioxyde de
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carbone afin a la fois de réduire les émissions de CO, et d’améliorer les installations de

production d’hydrogéne, en terme de colt et de performance.

Les émissions de dioxyde de carbone des installations de production
d’hydrogéne peuvent &tre réduites en utilisant plusieurs techniques de séparation
differentes afin d’extraire le CO: contenu dans les fumées, le syngas ou les gaz
résiduaires issus du procédé. Le CO, ainsi capturé peut par la suite étre comprimé,
transporté et séquestré dans des stockages souterrains, utilisé pour la récupération
assistée du pétrole ou a des fins industrielles ou de consommation.

Les techniques mises au point pour la capture du dioxyde de carbone utilisent
essentiellement les procédés cryogeniques, membranaires, d’adsorption ou d’absorption
physique et/ou chimique ; le choix de la technologie dépend en particulier de la
composition du gaz soumis a la capture, mais aussi des colts de I'électricité, de la
vapeur, des colts d’investissement et des taxes (carbone) appliquées.

L’hydrogéne est largement utilisé industriellement et notamment par Iindustrie du
pétrole et du raffinage pour différents procédés. Lors du reformage a la vapeur, la
charge d’hydrocarbures est une charge gazeuse, en général du gaz nature‘| ou un
mélange d’hydrocarbures légers dont le constituant principal est le méthane. Dans la
suite de la description, dans un objectif de simplicite, on citera 'exemple du gaz naturel
(GN). La charge d’alimentation subit en général un prétraitement destiné a éliminer les
sulfures présents pour ne pas empoisonner les catalyseurs qui seront utilisés lors du
reformage. La réaction de reformage fortement endothermique se produit a température
et pression élevées (800 & 950°C et 13,5 a 55 bara). La chaleur nécessaire a la réaction
de reformage du méthane est fournie:

e dans le cas d’'un reformage de type reformage de méthane a la vapeur (SMR) par la
combustion de gaz combustible - gaz naturel d’alimentation et gaz résiduaire du
procéde (en général issu d'un gaz résiduaire de PSA) essentiellement — avec de
I'air dans la zone de combustion produisant ainsi des fumées a température tres
élevée ;

e dans le cas d'un reformage auto themique (ATR) par I'oxydation partielle de la
charge d’alimentation -dans ce cas le gaz résiduaire de PSA est classiquement
bralé pour produire de la vapeur dans une chaudiére dédiée.

Le syngas résultant du reformage est lui aussi trés chaud, et une partie de la
chaleur disponible est utilisée pour chauffer de I'eau de chaudiéere (appelée en langue

anglaise waste heat boiler) afin de produire de la vapeur.
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Le syngas refroidi une premiére fois peut étre envoyeé a un réacteur pour produire
de 'hydrogéne additionnel a partir de la conversion en présence d’eau du CO en CO..
Ce réacteur est dit « réacteur de shift » (aussi identifié en tant que réacteur WGS,
abréviation de I'expression anglaise water gas shift). Suite a cette étape du procéde, la
teneur en CO; du syngas en aval du réacteur WGS augmente, conjointement avec sa
teneur en H..

Le syngas ehrichi en H; et CO, (et appauvri en CO) est le plus souvent traité par
adsorption a pression modulée dans une unité PSA H, pour produire un flux gazeux
d’hydrogéne sensiblement pur.

En méme temps que de I'hydrogéne presque pur, lunité PSA H, produit un
résiduaire de PSA (PSA off gas en langue anglaise) qui contient le CO, contenu dans le
gaz de synthese alimentant I'unité PSA, ainsi que Ie méthane n‘ayant pas réagi lors du
reformage, du CO n’ayant pas réagi lors de I'étape de conversion et une partie de
Ihydrogéne alimentant 'unité PSA. En raison de la présence de gaz a forts pouvoirs
calorifiques (méthane, monoxyde de carbone et hydrogéne), le résiduaire de PSA est
habituellement envoyé en tant que combustible vers les brileurs du SMR ou de la
chaudiére dédiée dans le cas d'un ATR.

Le résiduaire de PSA est le courant gazeux le plus riche en CO, du procédé
décrit ci-avant (typiqguement 40-55% en I'absence de capture en amont) ; le résiduaire
est disponible & une pression inférieure a 2bara. Grace a cette teneur relativement
élevée en CO,, la solution de la capture de CO, par voie cryogénique peut étre
appliquée au résiduaire de PSA.

La capture de CO: par voie cryogénique (CPU) fait appel a la condensation
partielle et/ou a a distillation du CO, contenu dans le flux gazeux riche en CO, dans une
unité de purification cryogénique (CPU pour « cryogenic purification unit » en langue
anglaise). A noter que la condensation partielle s’effectuant sous pression, la littérature
fait aussi référence a la dualité purification/compression en remplacement de la dualité
purification/cryogénie pour la méme abréviation CPU, et la méme opération. Le gaz,
aprés séchage et compression jusqu’a une pression comprise entre 20 et 100 bara, est
refroidi jusqu’a une température proche de celle du point triple du CO; (environ -56°C).
Dans ces conditions de température et de pression, il va se condenser partiellement, la
phase liquide étant particuliérement enrichie en CO, et Ia phase gazeuse en gaz
incondensables. Le liquide obtenu peut ensuite étre distillé pour atteindre des puretés en

CO; supérieures a 99%.
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Un procédé de capture de CO. par CPU - appliqué au résiduaire du PSA -
fonctionne selon le schéma suivant : le flux gazeux de résiduaire est comprimé et séché
de sorte que sa pression soit comprise entre 20 et 100 bara environ, puis il subit une ou
plusieurs étapes successives de condensation/séparation dans l'unit¢ CPU pour
produire un flux liquide enrichi en CO, et un flux gazeux (résiduaire de capture) enrichi
en hydrogéne et en autres constituants plus légers que le CO, et donc incondensables
dans les conditions opératoires, notamment CHs;, Hx et CO. Les étapes de
condensation/séparation peuvent étre complétées par des étapes de séparation
membranaires.

Lors de I'étape de compression précedant létape de séchage, I'eau contenue
dans le résiduaire gazeux va partiellement se condenser avec une partie des impuretés
contenues dans le gaz solubles dans 'eau. La pression lors de Vétape de séchage est
comprise entre 1 et 50 bara, la pression des condensats formés est par conséquent
comprise entre 1 et 50 bara environ. Formés dans Punité CPU, ils sont dans la
description et dans les revendications désignés comme « condensats CPU». Les
condensats CPU sont séparés préalablement a la séparation/condensation du CO; et
sont évacués en tant qu'eaux usées vers une station de traitement qui peut étre une
station de traitement des eaux usées du site industriel ou est installée la CPU, mais sera
plus souvent une station de traitement dédiée : en absence de station de traitement
des eaux usées disponible pour traiter ces condensats supplémentaires, ou si la station
déja présenté n'est pas apte a traiter les condensats de la CPU en raison de leur . En
particulier, la présence de méthano! dans les condensats de CPU est trés génante, car
c’est un puissant bactéricide qui limite voire rend impossible un traitement par
dégradation bactérienne communément utilisé pour le traitement des eaux usées. Une
installation de traitement de ce type de condensats est relativement coliteuse car difficile
a mettre en ceuvre, particuliérement du fait de la présence dans les condensats de
méthanol.

Il est donc souhaitable d’employer une technique pour traiter ces condensats
plus économique et surtout moins sensible a la teneur en méthanol. La solution selon
Finvention consiste a intégrer le traitement des condensats en provenance de la CPU au
procédé de production d’hydrogéne ; plus précisément, il s’agira selon l'invention
d'associer le traitement des condensats de CPU a celui des condensats de procédé

issus du refroidissement du gaz de synthése tel que décrit ci-avant.
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Cette solution, intégrée au procédé, présente en outre des adaptations et des
variantes avantageuses suivant les situations, c’est ainsi que :

e le nombre total d’équipements de traitement de condensats n’est pas augmenté -
pas d'équipement pour le traitement des condensats de CPU avant évacuation- les
couts d'investissement sont donc réduits ainsi que I'empreinte au sol de
l'installation ;

* les condensats de la CPU étant recyclés vers la zone de reformage, on diminue
d’autant lappoint en eau déminéralisée requise par l'unité de production
d’hydrogéne ;

e les composés présents dans les condensats et pouvant étre incorporées a la charge
sont envoyés avec la vapeur au reformage. lls sont alors éliminés et participent a la
production d’hydrogéne.

Pour cela, I'invention a pour objet principal un procédé de production
d’hydrogéne par reformage d’hydrocarbures utilisant de la vapeur, associé a une
capture de dioxyde de carbone et a une production de vapeur, comprenant au moins les
étapes de

a) mélange des hydrocarbures & reformer avec de Ia vapeur pour produire la charge
d’alimentation du reformage,

b) génération par reformage d’un gaz de synthése comprenant essentiellement de
I'hydrogéne, du monoxyde de carbone ainsi que de la vapeur en excés, du dioxyde
de carbone, du méthane résiduel, de I'eau et des impuretés a partir du mélange issu
de lI'étape a),

c) premier refroidissement du gaz de synthése,

d) génération d'un gaz de synthése enrichi en H, et CO: par conversion a la vapeur
du CO contenu dans le gaz de synthése refroidi issu de Fétape c),

e) refroidissement du gaz de synthése enrichi en H, et CO; issu de I'étape d) par
échange de chaleur indirect jusqu’a une température de I'ordre de la température
ambiante, au moins inférieure & 60°C et de préférence inférieure ou égale a 40°C,
de sorte a produire un gaz de synthése saturé et des condensats C1,

f) séparation des condensats C1 d’avec le gaz de synthese saturé issu de e),

g) traitement du gaz de synthése issu directement ou indirectement de I'étape f)
dans une unité de purification d’hydrogéne par adsorption a pression modulée, de
sorte & produire un courant d’hydrogéne d’'une pureté d’au moins 99 % et un courant

résiduaire gazeux contenant au moins 40% de CO,,
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h) traitement du courant résiduaire gazeux de PSA issu de I'étape Q) dans une unité
CPU produisant au moins un courant de CO, purifié¢ et au moins un courant

d’'incondensables,

ainsi que des étapes de traitement de tout ou partie des condensats C1 issus du
procédé seuls ou en mélange avec de leau déminéralisée d’appoint, comprenant au

moins les étapes de :

k1) détente des condensats C1 a une pression comprise entre 1 et 5 bara, de
préférence entre 1 et 2 bara,

k2) passage des condensats C1 détendus dans un désaérateur afin d’éliminer une
part des gaz dissous dans les condensats C1

k3) pompage des condensats C1 a une pression comprise entre 15 et 90 bara, de
préférence entre 25 et 70 bara,

k4) préchauffage des condensats C1 sous pression a une température comprise
entre 150 et 290°C, de préférence entre 200 et 280°C,

k5) vaporisation des condensats C1 sous pression a une température comprise
entre 200 et 300°C, de préférence entre 220 et 290°C de sorte a produire un courant
de vapeur impure,

k6) recyclage de la vapeur impure a P’étape a) pour étre mélangée avec les
hydrocarbures & reformer,

ainsi que des étapes production de vapeur destinée a I'exportation comprenant au

moins les étapes de :

v1) alimentation d’un circuit de vapeur associé au procédé par de l'eau
déminéralisée seule ou mélangée avec les condensats c1,

v2) préchauffage de l'eau,

v3) vaporisation de l'eau préchauffée contre le gaz de synthése provenant du
reformage dans une chaudiére de récupération de chaleur de sorte a produire un
courant de vapeur,

v4) recyclage d’une partie de la vapeur a 'étape a) pour étre mélangée avec les
hydrocarbures a reformer,

v5) mise a disposition de la vapeur restante pour I'exportation,

caractérisé en ce que I'étape de traitement h) produit en outre au moins un courant de
condensats C2, et les condensats C2 sont récupérés et recyclés dans le procédé en

amont de I'étape k5) de vaporisation des condensats C1.
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De la sorte, les impuretés résiduelles présentes dans les condensats C2 de la
CPU sont mélangées dans la vapeur avec celles des condensats C1 de procédé, et sont
valorisées en tant que charge de reformage.

Conformément a d’autres caractéristiques avantageuses de Pinvention, celle-ci
peut présenter une ou plusieurs des variantes qui sont décrites ci-aprés.

En fonction de leur pression et de leur température, les condensats C2 issus de
la CPU sont ajoutés aux condensats de procédé C1 en amont de la vaporisation des
condensats, en différentes localisations, aprés avoir subi si besoin des étapes de
chauffage et/ou de pompage et/ou de désaération, via les moyens de pompage, de
chauffage ou de désaération des condensats C1 de procédé ou via des moyens dédiés.
En effet, la pression des condensats C2 dépend de la pression du gaz traité par la CPU.
C’est ainsi que, avantageusement :

e les condensats C2 peuvent &tre mélangés avec les condensats C1 en amont du
désaérateur ; cette variante est utilisée de préférence lorsque les condensats C2
provenant de l'unit¢é CPU sont & une pression supérieure ou égale a celle des
condensats C1 avant le pompage de ces derniers mais inférieure a la pression
opératoire de I'’échangeur de préchauffe ou de vaporisation ; que les condensats C2
sont & une température suffisante pour le bon fonctionnement de P'unité; que le
désaérateur, la pompe de condensats C1 et I’échangeur de préchauffe des
condensats C1 sont en mesure de traiter le débit supplémentaire de condensats C2
et qu'il s’avére nécessaire de désaérer les condensats C2;

e les condensats C2 peuvent étre pompés a la pression des condensats C1 apres
détente de ces dermiers et mélangés avec les condensats C1 en amont du
désaérateur ; cette variante est utilisée de préférence lorsque les condensats C2
provenant de Funité CPU sont & une pression inférieure a celle des condensats C1
avant le pompage de ces derniers; que les condensats C2 sont a une température
suffisante pour le bon fonctionnement de I'unité ; que le désaérateur, la pompe de
condensats C1 et I'’échangeur de préchauffe des condensats C1 sont en mesure de
traiter le débit supplémentaire de condensats C2 et qu'il s’avére nécessaire de
désaérer les condensats C2:

e les condensats C2 peuvent étre préchauffés et mélangés avec les condensats C1 en
amont du désaérateur; cette variante est utilisée de préférence lorsque les
condensats C2 provenant de I'unité CPU sont a une pression supérieure ou égale a
celie des condensats C1 avant le pompage de ces derniers mais inférieure a la
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pression opératoire de Péchangeur de préchauffe ou de vaporisation; que le
désaérateur, la pompe de condensats C1 et Péchangeur de préchauffe des
condensats C1 sont en mesure de traiter le débit supplémentaire de condensats Cc2;
qu'il s’avére nécessaire de désaérer les condensats C2 ; mais que la température
des condensats C2 est trop faible pour assurer le bon fonctionnement de P'unite;

les condensats C2 peuvent étre pompes, préchauffés a la pression des condensats
C1 aprés détente de ces demiers et mélangés avec les condensats C1 en amont du
désaérateur ; cette variante est utilisée de préférence lorsque les condensats c2
provenant de I'unité CPU sont a une pression inférieure a celle des condensats C1
avant le pompage de ces derniers; que le désaérateur la pompe de condensats C1
et 'échangeur de préchauffe des condensats C1 sont en mesure de traiter le débit
supplémentaire de condensats C2; qu’il s’avére nécessaire de désaérer les
condensats C2 ; mais que la température des condensats C2 est trop faible pour
assurer le bon fonctionnement de unité;

les condensats C2 peuvent étre mélangés avec les condensats C1 en aval du
désaérateur ; cette variante est utilisée de préférence lorsque les condensats C2
provenant de l'unité CPU sont 3 une pression supérieure ou égale a celle des
condensats C1 avant le pompage de ces derniers mais inférieure a la pression
opératoire de I’échangeur de préchauffe ou de vaporisation ; que la pompe de
condensats C1 et 'échangeur de préchauffe des condensats C1 sont en mesure de
traiter le débit supplémentaire de condensats C2 et qu'il ne s’avére pas nécessaire
de désaérer les éondensats C2,

les condensats C2 peuvent étre pompés et mélangés avec les condensats C1 en
aval du désaérateur ; cette variante est utilisée de préférence lorsque les condensats
C2 provenant de 'unité CPU sont a une pression inférieure a celle des condensats
C1 avant le pompage de ces derniers; que la pompe de condensats C1 et
I'échangeur de préchauffe des condensats C1 sont en mesure de traiter le débit
supplémentaire de condensats C2 et qu'il ne s’avére pas nécessaire de désaérer les
condensats C2;

les condensats C2 peuvent étre mélangés avec les condensats C1 en aval de la
pompe des condensats C1; cette variante est utilisée de préférence lorsque les
condensats C2 provenant de 'unité CPU sont a une pression supérieure ou égale a
celle des condensats C1 aprés le pompage de ces derniers: que I'échangeur de
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préchauffe des condensats C1 est en mesure de traiter le débit supplémentaire de
condensats C2 et qu'il ne s’aveére pas nécessaire de désaérer les condensats C2;

les condensats C2 peuvent étre pompés et mélangés avec les condensats C1 en
aval de la pompe des condensats C1; cette variante est utilisée de préférence
lorsque les condensats C2 provenant de l'unité CPU sont a une pression inférieure a
celle des condensats C1 aprés le pompage de ces derniers; que I'échangeur de
préchauffe des condensats C1 est €n mesure de traiter le débit supplémentaire de
condensats C2 et qu'il ne s’avére pas nécessaire de désaérer les condensats C2;

les condensats C2 peuvent étre mélangés avec les condensats C1 en aval de
Féchangeur de préchauffe des condensats C1; cette variante est utilisée de
préférence lorsque les condensats C2 provenant de l'unité CPU sont a une pression
supérieure ou égale a celle des condensats C1 aprés le pompage de ces
demiers; que les condensats C2 sont & une température suffisante pourle bon
fonctionnement de I'unité et qu’il ne s’avére pas nécessaire de désaérer les
condensats C2;

les condensats C2 peuvent étre pompés et mélangés avec les condensats C1 en
aval de I'échangeur de préchauffe des condensats C1 ; cette variante est utilisée de
preéférence lorsque les condensats C2 provenant de I'unité CPU sont & une pression
inférieure a celle des condensats C1 aprés le Pompage de ces derniers; que les
condensats C2 sont a une température suffisante pour le bon fonctionnement de
l'unité et qu’il ne s’avere pas nécessaire de désaérer les condensats C2;

les condensats C2 peuvent étre préchauffés et mélangés avec les condensats C1 en
aval de I'échangeur de préchauffe des condensats C1 ; Cette variante est utilisée de
préférence lorsque les condensats C2 provenant de Funité CPU sont a une pression
supérieure ou égale a celle des condensats C1 aprés le pompage de ces
derniers; que les condensats C2 ne sont pas a une température suffisante pour le
bon fonctionnement de I'unité et qu’il ne s’avére pas nécessaire de désaérer les
condensats C2;

les condensats C2 peuvent étre pompés, préchauffés et mélangés avec les
condensats C1 en aval de Féchangeur de préchauffe des condensats C1; cette
variante est utilisée de préférence lorsque les condensats C2 provenant de Punité
CPU sont a une pression inférieure a celle des condensats C1 aprés le pompage de
ces derniers; que les condensats C2 ne sont pas a une température suffisante pour
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le bon fonctionnement de Punité et qu’il ne s’'avere pas nécessaire de désaérer les
condensats C2. ’

Selon une variante avantageuse du procédé, lorsqu’une colonne de lavage a
Peau - fonctionnant a une pression comprise entre 1 et 100 bara - est utilisée pour laver
le courant résiduaire gazeux du PSA, on pourra récupérer en bas de cette colonne le
liquide chargé en impuretés et le recycler avec les condensats C2 de la CPU dans le
circuit de vaporisation des condensats C1. Cette étape de lavage al'eau du résiduaire
gazeux du PSA est ajoutée en particulier lorsqu’un abattement élevé du méthanol et de
rammoniac est souhaitable dans la CPU.

Si 'on requiert une haute pureté sur la vapeur d’exportation, I'eau déminéralisée
n’est pas mélangée en totalité avec les condensats C1 et C2, et la vapeur d’exportation
est intégralement produite a partir d’eau déminéralisée dans un circuit dédié, tandis
quau moins une partie de la vapeur destinée au point de mélange est produite dans un
circuit distinct du circuit de vapeur haute pureté, a partir des condensats C1 et C2.

Si une basse pureté sur la vapeur d’exportation est suffisante, la totalité de l'eau
déminéralisée est mélangée aux condensats C1 et C2, de sorte que la vapeur
d’exportation comme la vapeur destinée au point de mélange soient produites a partir du
mélange des condensats C1, des condensats C2 et de l'eau déminéralisée. '

Selon au autre aspect de cette invention, celle-ci concerne une installation de
production d’hydrogéne par reformage d’hydrocarbures utilisant de la vapeur, associe a
une capture de dioxyde de carbone et a une production de vapeur, comprenant au
moins :

(i) des moyens de mélange des hydrocarbures 3 reformer avec de la vapeur pour
produire la charge d’alimentation du reformage,

(i) un reformeur pour le reformage d'un gaz de synthése comprenant
essentiellement de I'hydrogéne, du monoxyde de carbone ainsi que de la vapeur en
excés, du dioxyde de carbone, du méthane résiduel, de 'eau et des impuretés a partir
du mélange issu de 'étape a),

(iii) au moins un échangeur de chaleur pour refroidir le gaz de synthése,

(iv) au moins un réacteur de shift pour la conversion & la vapeur du CO contenu
dans le gaz de synthése refroidi issu de 'échangeur (i),

(v) au moins un échangeur de chaleur pour le refroidissement du gaz de
synthése enrichi en H; et CO2 produit par le réacteur de shift (iv) par échange de chaleur

indirect jusqu'a une température de fordre de la température ambiante, au moins
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inférieure ou égale a 60°C, de préférence inférieure ou égale a 40°C de sorte 3 produire
un gaz de synthése saturé et des condensats C1,
(vi) un séparateur pour la séparation des condensats C1 d’avec le gaz de
synthése saturé issu de I'échangeur (v),
(vii) une unité de purification d’hydrogéne par adsorption a pression modulée
pour le traitement du gaz de synthése issu directement ou indirectement de I’étape (vi)
et la production d’'un courant d’hydrogéne d’'une pureté d’au moins 99 % et un courant
résiduaire gazeux contenant au moins 40% de CO,,
(viii) une unité CPU pour le traitement du courant résiduaire gazeux de PSA
produit par 'unité PSA (vii) et la production d’au moins un courant de CO; purifié et au
moins un courant d’incondensables,
ainsi que des moyens de traitement de tout ou partie des condensats C1 issus
du séparateur (vi) et comprenant au moins
(ix) une vanne de détente des condensats C1 & une pression comprise entre 1 et 5
bara, de préférence entre 1 et 2 bara,
(%) un désaérateur afin d’éliminer une part des gaz dissous dans les condensats C1
(xi) une pompe pourle pompage des condensats C1 a une pression comprise entre
15 et 90 bara, de préférence entre 25 et 70 bara,
(xii) un échangeur de chaleur pour le préchauffage des condensats C1 sous
pression & un température comprise entre 150 et 290°C, de préférence entre 200 et
280°C.
(xiii) un échangeur de chaleur pour la vaporisation des condensats C1 sous pression
a une température comprise entre 200 et 300°C, de préférence entre 220 et 290°C
de sorte & produire un courant de vapeur impure,
(xiv) des moyens de recyclage de la vapeur impure a I'étape a) pour étre mélangée
avec les hydrocarbures a reformer,

ainsi que des moyens de production de vapeur destinée a I’exportation comprenant un

circuit de production de vapeur, ainsi qu’au moins :
(xv) des moyens d’alimentation d’un circuit de vapeur associé au procédé par de
'eau déminéralisée seule ou mélangée avec les condensats C1,
(xvi) un échangeur de chaleur pour le préchauffage de I'eau,
(xvii) un échangeur de chaleur pour la vaporisation de I'eay préchauffée contre le
gaz de synthése provenant du reformage dans une chaudiére de récupération de
chaleur de préférence entre 220 et 280°C de sorte a produire un courant de vapeur,
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(xviii) des moyens de recyclage d’une partie de la vapeur a I'étape a) pour étre

mélangée avec les hydrocarbures a reformer,

(xix) des moyens de mise a disposition de vapeur pour Pexportation,
caractérisé en ce que {'unité CPU produisant en outre au moins un courant de
condensats C2, l'installation comprend en outre des moyens de récupération et de
recyclage des condensats C2 pour étre traités conjointement avec les condensats C1.

Avantageusement, I'installation pour la production d’hydrogéne par reformage
d’hydrocarbures utilisant de la vapeur, pour la capture de dioxyde de carbone et pour la
production de vapeur comprend aussi des moyens de mélange des condensats C2 avec
les condensats C1 placés avant le désaérateur des condensats C1, ainsi que si besoin
une pompe pour le pompage des condensats C2 préalablement a leur mélange avec les
condensats C1.

Selon une autre variante, installation pour la production d’hydrogéne par
reformage d’hydrocarbures utilisant de la vapeur, pour la capture de dioxyde de carbone
et pour la production de vapeur comprend des moyens de préchauffage des
condensats C2, des moyens de mélange des condensats C2 préchauffés avec les
condensats C1 placés avant le désaérateur des condensats C1, ainsi que si besoin une
pompe pour le pompage des condensats C2 préalablement a leur préchauffage et leur
mélange avec les condensats c1.

D’autres caractéristiques et avantages de linvention apparaitront & la lecture de
la description qui va suivre. Un mode de réalisation de Pinvention y est représenté sur la
figure unique, et decrit ci-aprés a titre d’exemple non fimitatif.

La figure présente ainsi un schéma d’un procédé de production d’hydrogéne
selon l'invention avec productions séparées de vapeurs de qualités distinctes dans deux
circuits distincts.

Un flux 1 de gaz naturel (GN) est envoyé vers le point de mélange 2 pour y étre
mélangé avec deux flux de vapeur d’eau 22 et 27 produits dans le procédé. Le mode de
production de ces deux flux de vapeur sera décrit par la suite. Le flux 3 résultant du
mélange constitue la charge alimentant un module 4 de reformage de méthane a la
vapeur (SMR), le gaz produit 5 est un gaz de synthése comprenant essentiellement de .
Phydrogéne H; et du CO, mais aussi du COz, du CH,, de l'eau et des impuretés ; le gaz
5 est refroidi par échange de chaleur avec de leau, d’abord dans la chaudiére 6 de
récupération de chaleur ou leau est vaporisée puis via un module de refroidissement 6b

comprenant deux échangeurs de chaleur en paralléle puis alimente le module 7 de
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conversion, produisant ainsi un gaz de synthése enrichi en H, et en CO; et appauvri en
CO par rapport au gaz § produit par reformage, et contenant en outre des impuretés
supplémentaires générées lors de Ia conversion -de l'ordre de 65 a 85% de Hz, 11 &
22% de CO;, 0.5 24 6% de CO non convertiet 3 a 10% de CH,.

Le gaz de synthése est alors refroidi en 8 par échange de chaleur contre de I'eay
en particulier contre de I'eau déminéralisée 18 jusqu'a une température inférieure ou
€gale a 60°C pius généralement inférieure ou égale a 40°C, permettant |a
condensation partielle de I'eau présente dans le gaz de synthése ainsi que de certaines
impuretés condensables. Le gaz de synthése saturé 9 est séparé de la fraction liquide
10 constituée des condensats C1 de procédé impurs (c'est-a-dire chargés en impuretés
entrainées avec I'eau).

Le gaz de synthése 9 est ensuite envoyé en 11 dans l'unité PSA Hz laquelle
produit au moins un courant gazeux d’hydrogéne a haute pureté (supérieure a 99%),
ainsi qu’un gaz résiduaire 12 qui contient quant a lui tout le dioxyde de carbone, la trés
grande majorité du méthane et du monoxyde de carbone non convertis, une grande
partie de I'azote et de 'hydrogéne dont la quantité dépend du rendement du PSA Ha.

Le gaz résiduaire 12 est envoyé en 13 & une unité CPU pour la séparation du
COg, Funité CPU produisant au moins un courant 14 de CO,, un courant gazeux 15 riche
en hydrogeéne H, qui est recycié pour alimenter le PSA H, afin de valoriser ’hydrogéne
contenu et d’'améliorer ainsi le rendement hydrogéne global de linstallation, un courant
16 d’incondensables comprenant du méthane, de I’hydrogéne, du monoxyde de
carbone, du dioxyde de carbone non condensé, de 'azote et de I'eau, constituant le
résiduaire de CPU qui est recyclé en tant que combustible de reformage vers le module
de reformage 4, ainsi qu'un courant liguide 17 constitué par les condensats C2 de
CPU ; produits dans Punité CPU, au moins en partie au stade de compression/ séchage
qui précede la premiére étape de condensation du CO,, ces condensats de CPU
(condensats C2) contiennent majoritairement de I'eau ainsi que des impuretés dissoutes
comme du méthanol, de Fammoniaque, des amines. En application du procédé de
linvention, les condensats C2 sont recyclés pour étre traités avec les condensats C1 de
procédé.

Plus précisément, le courant 10 des condensats de procédé C1, le courant 17
des condensats C2 de CPU et un courant d’eau supplémentaire 19 prélevé sur I'apport
extérieur d'eau déminéralisé 18 et chauffé par échange de chaleur avec le gaz de
synthese dans I'échangeur de chaleur 8 sont réunis pour former un courant 20
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contenant de 'eau et les impuretés contenues dans les deux courants de condensats
C1 et C2. Le courant résultant 20 est traité dans le désaérateur 21 puis chauffé par
échange de chaleur contre le gaz de synthése dans un des deux échangeurs de chaleur
du module de refroidissement du gaz de synthése 6b et vaporisé contre les fumées F
dans la zone de convection du module de reformage 4 formant ainsi le courant de
vapeur impure 22. Cette vapeur impure contenant les impuretés contenues dans les
condensats C1 et C2 alimente le point de mélange 2.

A cbté de ce circuit de production de vapeur sale, le procédé de la figure met a
disposition de la vapeur surchauffée de haute pureté pour les besoins propres du
procéde et pour la production de vapeur d’exportation H20(v). Ce second circuit de
production de vapeur, différencié du circuit de vapeur impure fonctionne de la maniére
suivante. La deuxiéme partie 23 d’eau prélevée sur 'apport extérieur d’eau
déminéralisée 18, est chauffée contre le gaz de synthése dans I'échangeur 8, traité dans
le désaérateur 24 puis chauffé par échange de chaleur contre le gaz de synthése dans
le deuxieme échangeur de chaleur du module 6b, vaporisé dans la chaudiére 6 formant
ainsi le courant de vapeur 25. Ce courant de vapeur de haute pureté traverse la zone
de convection du reformeur ot elle récupére un supplément de chaleur a partir des
fumées F, elle est séparée en deux parties, 'une d’elles constitue la vapeur de haute
pureté surchauffée d‘export 26, la seconde forme le flux de vapeur 27 envoyé au point
de mélange 2.
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REVENDICATIONS

1. Procédé de production d’hydrogene par reformage d’hydrocarbures utilisant de
la vapeur, associé a une capture de dioxyde de carbone et 3 une production de vapeur,
comprenant au moins les étapes de

a) mélange des hydrocarbures a reformer avec de la vapeur pour produire la
charge d’alimentation du reformage,

b) génération par reformage d’'un gaz de synthése comprenant essentiellement
de l’hydrbgéne, du monoxyde de carbone ainsi que de la vapeur en exces, du dioxyde
de carbone, du méthane résiduel, de I'eau et des impuretés & partir du mélange issu de
I'étape a),

C) premier refroidissement du gaz de synthése,

d) génération, par conversion 3 la vapeur du CO contenu dans le gaz de
synthése refroidi issu de I'étape c) d’un gaz de synthése enrichi en H; et CO,,

e) refroidissement du gaz de synthése enrichi en H, et CO, issu de I'étape d) par
échange de chaleur indirect jusqu’a une température de I'ordre de Ia température
ambiante, au moins inférieure oy égale a 60°C, de préférence inférieure ou égale a 40°C
de sorte a produire un gaz de synthése saturé et des condensats C1,

f) séparation des condensats C1 d’avec le gaz de synthése saturé issy de e),

g) traitement du gaz de synthése issu directement ou indirectement de I'étape f)
dans une unité de purification d’hydrogéne par adsorption & pression modqlée, de sorte
a produire un courant d’hydrogéne d’une pureté d’au moins 99 % et un courant
résiduaire gazeux contenant au moins 40% de CO,,

h) traitement du courant résiduaire gazeux de PSA issu de I'étape g) dans une
unité CPU produisant au moins un courant de CO, purifié et au moins un courant
d’incondensables,

ainsi que des étapes de traitement de tout ou partie des condensats C1 issus du
procédé comprenant au moins les étapes de

k1) détente des condensats C1 a une pression comprise entre 1 et 5 bara, de
préférence entre 1 et 2 bara,

k2) passage des condensats C1 dans un désaérateur afin d’éliminer une part des
gaz dissous dans les condensats C1

k3) pompage des condensats C1 3 une pression comprise entre 15 et 90 bara,

de préférence entre 25 et 70 bara,
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k4) préchauffage des condensats C1 sous pression a une température comprise
entre 150 et 290°C, de préférence entre 200 et 280°C.

k5) vaporisation des condensats C1 sous pression a une température comprise
entre 200 et 300°C, de préférence entre 220 et 290°C de sorte a produire un courant de
vapeur impure,

k6) recyclage de la vapeur impure a I'étape a) pour étre mélangée avec les
hydrocarbures a reformer,
ainsi que des étapes production de vapeur de haute pureté destinée a Pexportation
comprenant au moins les étapes de :

v1) alimentation d'un circuit de vapeur associé au procédé par de Veau
déminéralisée seule ou mélangée avec les condensats C1,

v2) préchauffage de I'eau,

v3) vaporisation de I'eau préchauffée contre le gaz de synthése provenant du
reformage dans une chaudiére de récupération de chaleur de sorte a produire un
courant de vapeur,

v4) recyclage d'une partie de la vapeur a I'étape a) pour étre mélang_ée avec les
hydrocarbures a reformer,

v5) mise a disposition de vapeur pour I'exportation,
caractérisé en ce que 'étape de traitement h) produit en outre au moins un courant de
condensats C2, et les condensats C2 sont récupérés et recyclés dans le procédé en
amont de Pétape k5) de vaporisation des condensats C1.

2. Procédé selon la revendication 1 dans lequel les condensats C2 —ayant été
pompés préalablement si besoin- sont mélangés avec les condensats C1 avant la
désaération des condensats CH1,

3. Procédé selon la revendication 1 dans lequel les condensats C2 —ayant été
pompés préalablement si besoin- sont préchauffés puis mélangés avec les condensats
C1 avant la désaération des condensats C1,

4. Procédé seion la revendication 1 dans lequel les condensats C2 —ayant été
pompés préalablement si besoin- sont mélangés avec les condensats C1 apres la
désaération mais avant le pompage des condensats C1,

5. Procédé selon la revendication 1 dans lequel les condensats C2 —ayant été
pompés préalablement si besoin- sont mélangés avec les condensats C1 aprés la

désaération et le pompage mais avant le préchauffage des condensats C1,
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6. Procédé selon la revendication 1 dans lequel les condensats C2 —ayant été
pompés.préalablement si besoin- sont mélangés avec les condensats C1 aprés le
préchauffage des condensats Cf1,

7. Procédé selon Ia revendication 1 dans lequel les condensats C2 —ayant été
pPompés préalablement si besoin- sont préchauffés puis mélangés avec les condensats
C1 aprés le préchauffage des condensats C1,

8. Procédé selon 'une des revendications précédentes dans lequel un lavage a
Feau étant réalisé sur le courant résiduaire gazeux du PSA, le courant liquide chargé en
impuretés produit est recyclé dans le procédé en amont de I'étape k5) de vaporisation
des condensats C1,

9. Procédé selon 'une des revendications 1 3 8 dans lequel seule une partie de
leau déminéralisée de I’étape v1) est mélangée avec les condensats C1.

10. Procédé selon I'une des revendications 1a 8 dans lequel toute I'eau
déminéralisée de 'étape v1) est mélangée avec les condensats C1.

11. Instailation de production d’hydrogéne par reformage d’hydrocarbures
utilisant de la vapeur, associé a une capture de dioxyde de carbone et 3 une production
de vapeur, comprenant au moins :

(i) des moyens de mélange des hydrocarbures a reformer avec de la vapeur pour
produire la charge d’alimentation du reformage,

(i) un reformeur pour le reformage d'un gaz de synthése comprenant
essentiellement de I’hydrogéne, du monoxyde de carbone ainsi que de la vapeur en
exceés, du dioxyde de carbone, du méthane résiduel, de I'eau et des impuretés a partir
du mélange issu de I'étape a),

(iii) au moins un échangeur de chaleur pour refroidir le gaz de synthése,

(iv) au moins un réacteur de shift pour la conversion a la vapeur du CO contenu
dans le gaz de synthése refroidi issu de I’échangeur (iii),

(v) au moins un échangeur de chaleur pour le refroidissement du gaz de
synthése enrichi en H, et CO, produit par le réacteur de shift (iv) par échange de chaieur
indirect jusqu’a une température de rordre de la température ambiante, au moins
inférieure ou égale 3 60°C, de préférence inférieure ou égale 4 40°C de sorte a produire
un gaz de synthése saturé et des condensats C1,

(vi) un séparateur pour la séparation des condensats C1 d’'avec le gaz de

synthése saturé issu de Féchangeur (v),
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(vii) une unité de purification d’hydrogéne par adsorption a pression modulée
pour le traitement du gaz de synthése issu directement ou indirectement de I'étape (Vi)
et la production d'un courant d’hydrogéne d'une pureté d’au moins 99 % et un courant
résiduaire gazeux contenant au moins 40% de CO;,
(viii) une unite CPU pour le traitement du courant résiduaire gazeux de PSA
produit par runité PSA (vii) et la production d’au moins un courant de COz purifie et au
moins un courant d’incondensables,
ainsi que des moyens de traitement de tout ou partie des condensats C1 issus
du séparateur (vi) et comprenant au moins
(ix) une vanne de détente des condensats C1 a une pression comprise entre 1 et 5
bara, de préférence entre 1 et 2 bara,
(x) un désaerateur afin d’éliminer une part des gaz dissous dans les condensats C1
(xi) une pompe pour le pompage des condensats C1 a une pression comprise entre
15 et 90 bara, de préférence entre 25 et 70 bara,
(xiiy un échangeur de chaleur pbur le préchauffage des condensats C1 sous
pression a une température comprise entre 150 et 290°C, de préférence entre 200 et
280°C.
(xiii) un échangeur de chaleur pour la vaporisation des condensats C1 sous pression
a une température comprise entre 200 et 300°C, de préférence entre 220 et 290°C
de sorte & produire un courant de vapeur impure,
(xiv) des moyens de recyclage de la vapeur impure a I'étape a) pour étre mélangée
avec les hydrocarbures a reformer,

ainsi que des moyens de production de vapeur destinée a exportation comprenant un

circuit de production de vapeur, ainsi qu’au moins :
(xv) des moyens d’alimentation d’un circuit de vapeur associé au procédé par de
leau déminéralisée seule ou mélangée avec les condensats C1,
(xvi) un échangeur de chaleur pour le préchauffage de feau,
(xvii) un échangeur de chaleur pour la vaporisation de I'eau préchauffée contre le
gaz de synthese provenant du reformage dans une chaudiére de récupération de
chaleur de sorte a produire un courant de vapeur,
(xviii) des moyens de recyclage d’une partie de la vapeur a l'étape a) pour étre
mélangée avec |eé hydrocarbures a reformer,

(xix) des moyens de mise a disposition de vapeur pour Pexportation,
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caractérisé en ce que l'unité CPU produisant en outre au moins un courant de
condensats C2, I'installation comprend aussi des moyens de récupération et de
recyclage des condensats C2 pour étre traités conjointement avec les condensats C1.

12. Installation selon Ia revendication 11 pour Ia production d’hydrogéne par

condensats C1 placés avant Je désaérateur des condensats C1, ainsi que si besoin une
Pompe pour le pompage des condensats C2 préalablement a leur mélange avec les
condensats C1.

13. Installation selon I revendication 11 pour Ia production d’hydrogéne par
reformage d’hydrocarbures utilisant de la vapeur, la capture de dioxyde de carbone et Ia
production de vapeur comprenant des moyens de préchauffage des condensats C2,
des moyens de mélange des condensats C2 préchauffés avec les condensats C1
placés avant le désaérateur des condensats C1, ainsi que si besoin une pompe pour le
pompage des condensats C2 préalablement a leur préchauffage et leur mélange avec

les condensats C1.
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La présente invention concerne un procédé de production d'hydrogéne par reformage d'hydrocarbures utilisant de la vapeur, asso -
ci¢ a une capture de dioxyde de carbone et a une production de vapeur, dans lequel on réalise un mélange des hydrocarbures a re-
former avec de la vapeur pour produire la charge d'alimentation du reformage, on génére un gaz de synthése (essentiellement H.,
CO, mais aussi CO», vapeur en exces, CHa résiduel et des impuretés); le gaz de synthése produit est refroidi, enrichi en H> et CO»
par conversion du CO a la vapeur; le gaz de synthése enrichi est refroidi, les condensats de procédé sont séparés du gaz de syn-
thése pour étre utilisés dans le procédé, le gaz de synthése saturé étant traité par adsorption & modulation de pression pour pro-
duire de I'hydrogéne et un résiduaire gazeux contenant du CO, qui est capturé dans une unité CPU de purification de CO,. Les
condensats issus du refroidissement du gaz de synthése en sortie de réacteur de shift sont utilisés dans le procédé pour produire de
la vapeur impure alimentant le point de mélange; I'unité CPU produit aussi des condensats de CPU qui sont recyclés pour étre trai-
tés conjointement avec les condensats de procédé.

Page 386 of 418



10

15

20

25

30

WO 2014/091098 PCT/FR2013/052613

Procédé pour une production d’hydrogéne par reformage d’hydrocarbures
utilisant de la vapeur, associé a une capture de dioxyde de carbone et a une

production de vapeur

La présente invention est relative a une production d’hydrogéne avec capture de
CO,.

Plus précisément, elle concerne un procédé de production d’hydrogéne par
reformage d’hydrocarbures utilisant de la vapeur, associé a une capture de dioxyde de
carbone et a une production de vapeur, en particulier reformage a la vapeur ainsi que
reformage autothermique, dans lequel on réalise un mélange des hydrocarbures a
reformer avec de la vapeur pour produire la charge d’alimentation du reformage, on
génére un gaz de synthése comprenant essentiellement de 'hydrogéne, du monoxyde
de carbone, du dioxyde de carbone, ainsi que de la vapeur en excés, du méthane
résiduel, de I'eau et des impuretés; le gaz de synthése produit est refroidi, enrichi en H,
et CO, par conversion du CO a la vapeur (réaction de « shift ») ; le gaz de synthése
enrichi est refroidi par échange de chaleur indirect avec des fluides du procédé de sorte
a produire un gaz de synthése saturé en eau et des condensats de procédé qui sont
sépares du gaz de synthése pour étre utilisés dans le procédé, le gaz de synthése
saturé étant traité par adsorption a modulation de pression pour produire de
I’hydrogene et un résiduaire gazeux contenant du CO; qui est capturé dans une unité de
purification de COs..

Les condensats de procédé - c'est-a-dire les condensats issus du
refroidissement du gaz de synthése en sortie de réacteur de shift — peuvent étre utilisés
dans le procédé lui-méme selon deux modes.

e Le premier mode dutilisation met en ceuvre un stripeur de condensats; les
condensats de procédé sont traités par entrainement a la vapeur dans une colonne
appelée stripeur, la vapeur chargée en impuretés en résultant étant recyclée avec
un complément de vapeur de haute pureté au point de mélange (en langue anglaise
« mixing point ») des hydrocarbures avec la vapeur tandis que les condensats
purifiés sont utilisés pour produire de la vapeur de haute pureté via la chaudiére de
récupération de chaleur (en langue anglaise « waste heat boiler ») du procédé a la
fois pour fournir le complément de vapeur pour le point de mélange et pour fournir de

la vapeur d’export pure.
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s Le second mode d’utilisation des condensats ne fait pas appel a I'entrainement a la
vapeur des condensats ; les condensats de procédé sont mélangés avec de I'eau
deminéralisée en appoint puis sont vaporisés puis surchauffés dans la chaudiere de
récupération de chaleur générant ainsi de la vapeur impure pour alimenter le point
de mélange en vapeur de procéde ;

- selon une premiére variante dans laquelle on souhaite produire de la vapeur
d’exportation de haute pureté, celle-ci est traitée dans un circuit — distinct du
circuit de production de la vapeur impure - ou de l'eau déminéralisée est
vaporisée, puis la vapeur est chauffée, selon les cas surchauffée, par échange
de chaleur avec des fluides chauds du procédé (ou associés au procédé). Elle
est envoyée pour partie en complément de vapeur au point de mélange et pour
partie exportée ;

- selon une deuxiéme variante, mise en ceuvre dans le cas ou la vapeur
d’exportation peut étre de la vapeur impure, les condensats de procédé sont
mélangés avec la totalité de l'eau déminéralisée, vaporisés conjointement dans
la chaudiére de récupération de chaleur, la vapeur étant chauffée, selon les cas
surchauffée, par échange de chaleur avec des fluides chauds du procédé (ou
associés au procédé) ; une partie de la vapeur impure générée est envoyée au

point de mélange, la vapeur en exceés est exportée.

Le terme « vapeur de haute pureté » tel qu’utilisé dans la description et dans les
revendications signifie de la vapeur contenant moins de 50 ppmv d’oxygéne, 50 ppmv
de dioxyde de carbone, 50 ppmv de méthanol, 50 ppmv d'amines et 50 ppmv
d’ammoniac.

Le terme « condensats de procedés » tel qu’utilisé dans la description et dans les
revendications signifie les condensats constitués par la phase aqueuse obtenue a partir
du gaz de synthése, lors de son refroidissement final a I'issue de I'étape de conversion

(shift), et récupérée par séparation.

L’'invention s’applique dans le cadre de procédés de reformage a la vapeur,
notamment de reformage de méthane a la vapeur grace a un catalyseur de reformage
(en langue anglaise « steam methane reforming » ou SMR) ainsi que dans le cas de
procédés couplant le reformage a la vapeur et I'oxydation partielle des hydrocarbures

(procédé de reformage autothermique ou ATR). Dans ce cas, les hydrocarbures sont
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mélangés a de la vapeur, puis ils sont partiellement oxydés dans un brdleur produisant
ainsi la chaleur nécessaire a la réaction de reformage en méme temps qu’'un gaz pauvre
en hydrogéne, ce premier gaz produit est ensuite reformé a la vapeur pour fournir
davantage d’hydrogéne et du monoxyde de carbone. Dans ces deux cas, le reformage a
la vapeur est réalisé grace a un catalyseur de reformage.

Les procédés de reformage a la vapeur ci-dessus sont utilisés pour produire des
gaz de synthése a partir des charges hydrocarbonées gazeuses, la réaction principale
étant la réaction de reformage de méthane a la vapeur ; dans le cas de charges
comprenant des hydrocarbures contenant au moins deux atomes de carbone, le
reformage est précédé d'un pré-reformage, lui aussi a la vapeurdont la fonction
essentielle est de transformer les hydrocarbures contenant au moins deux atomes de
carbone en monoxyde de carbone, hydrogéne et méthane. L’obtention de gaz de
synthése (appelé aussi syngas) représente généralement une premiere étape dans une
production finale qui peut étre une production d’hydrogéne, de CO ou d’'un mélange
H./CO. En fonction de la charge a reformer, de la production finale recherchée et des
conditions opératoires appliquées a cet effet, les gaz de synthése peuvent présenter des
compositions différentes, mais se présentent toujours sous la forme d’'un mélange
contenant principalement de I'nydrogéne (H,) et du monoxyde de carbone (CO) et en
proportions moindres du dioxyde de carbone (CO;), mais aussi du méthane (CH,)
n‘ayant pas réagi, de la vapeur d’eau en excés et des traces de composés divers,
impuretés initialement présentes mais aussi générées lors du reformage, et dues
essentiellement a la présence du catalyseur.

Pour une production finale d’hydrogéne essentiellement, le gaz de synthése
produit est ensuite traité dans au moins un réacteur ou a lieu la réaction de conversion
du CO, dit « réacteur de shift » dans lequel le monoxyde de carbone produit lors du
reformage est, sous I'action de vapeur d’eau présente dans le gaz de synthése et en
présence d’un catalyseur approprié, essentiellement transformé en hydrogéne
supplémentaire et en dioxyde de carbone.

Un aspect essentiel des unités de production d’hydrogéne est qu’elles présentent
une intégration énergétique poussée permettant I'utilisation de la chaleur disponible
dans les fluides chauds de I'unité, en particulier pour la production de vapeur, la
préchauffe de réactifs ou la préchauffe d’air.

En effet, sortant du reformeur a trés haute température comprise entre 800 et

950°C le gaz de synthése doit étre refroidi pour étre ensuite transformé. C’est ainsi qu'il
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subit un premier refroidissement jusqu’a une température inférieure a 400°C avant de
pouvoir entrer dans un réacteur de shift ; le gaz de synthése en sortie de réacteur de
shift (ou du dernier réacteur de shift) subit de nouveau un refroidissement jusqu’a une
température comprise entre 20 et 60°C, adaptée au traitement aval par adsorption et la
vapeur d'eau présente est partiellement condensée. Le gaz de synthése saturé est
séparé de la phase liquide résultant de la condensation qui constitue les « condensats
de procédeé ».

Ces condensats de procédé qui contiennent essentiellement de l'eau sont
récuperés et réutilisés pour produire de la vapeur grace a de la chaleur provenant du
procédé. Toute ou partie de la vapeur ainsi produite, dite vapeur procédé, est mélangée
avec la charge destinée a produire le gaz de synthése dans le reformeur. Cependant,
les condensats de procédé contiennent aussi des impuretés dissoutes dans I'eau, ces
impuretés dissoutes étaient pour certaines présentes dans les flux alimentant le
reformeur, d’autres ont été produites lors du reformage, elles proviennent cependant
majoritairement de réactions dans le réacteur de shift, et sont imputables a la présence
du catalyseur. Parmi les impuretés présentes dans les condensats de procédé, on
trouve ainsi du dioxyde de carbone, du méthanol, de 'ammoniaque, des amines.

Ainsi gu’indiqué ci avant, en fonction du taux d'impuretés dans les condensats de
procédé et des spécifications de qualité que la vapeur destinée a I'exportation doit
respecter, plusieurs modes d’utilisation de ces condensats de procédé impurs sont
possibles.

L'invention concerne plus particuliéerement les procédés selon lesquels les
condensats de procédé ne sont pas purifiés avant vaporisation. Ainsi, ils sont
uniquement désaérés, pompés, préchauffés, vaporisés puis envoyés au moins en partie
au point de mélange.

Un second aspect —essentiel lui-aussi- relatif aux installations de production
d’hydrogéne concerne la capture du CO, produit par ces installations. En effet, si dans
les décennies précédentes, le dioxyde de carbone était simplement séparé de
’hydrogéne et généralement envoyé a latmosphére, la mise en évidence du
réchauffement climatique et du réle qu’il y joue a conduit a assurer la capture du CO-
produit conjointement avec I'hydrogeéne.

Une installation de production d’hydrogéne a échelle industrielle représente une
source importante d’émissions de CO, et en améliorer a la fois la conception et le

fonctionnement dans le but de réduire les émissions de CO, d’origine humaine dans
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'atmosphére est donc devenu critique pour les producteurs d’hydrogéne. C’est pourquoi
des procédés et des technologies ont été développés pour capturer le dioxyde de
carbone afin a la fois de réduire les émissions de CO, et d'améliorer les installations de
production d’hydrogéne, en terme de co(t et de performance.

Les émissions de dioxyde de carbone des installations de production
d’hydrogéne peuvent étre réduites en utilisant plusieurs techniques de séparation
différentes afin d’extraire le CO, contenu dans les fumées, le syngas ou les gaz
résiduaires issus du procédé. Le CO, ainsi capturé peut par la suite étre comprimé,
transporté et séquestré dans des stockages souterrains, utilisé pour la récupération
assistée du pétrole ou a des fins industrielles ou de consommation.

Les techniques mises au point pour la capture du dioxyde de carbone utilisent
essentiellement les procédés cryogéniques, membranaires, d’adsorption ou d’absorption
physique et/ou chimique ; le choix de la technologie dépend en particulier de la
composition du gaz soumis a la capture, mais aussi des couts de l'électricité, de la
vapeur, des colts d’investissement et des taxes (carbone) appliquées.

L’hydrogéne est largement utilisé industriellement et notamment par l'industrie du
pétrole et du raffinage pour différents procédés. Lors du reformage a la vapeur, la
charge d’hydrocarbures est une charge gazeuse, en général du gaz naturel ou un
mélange d’hydrocarbures légers dont le constituant principal est le méthane. Dans la
suite de la description, dans un objectif de simplicité, on citera 'exemple du gaz naturel
(GN). La charge d’alimentation subit en général un prétraitement destiné a éliminer les
sulfures présents pour ne pas empoisonner les catalyseurs qui seront utilisés lors du
reformage. La réaction de reformage fortement endothermique se produit a température
et pression élevées (800 a 950°C et 13,5 a 55 bara). La chaleur nécessaire a la réaction
de reformage du méthane est fournie:

e dans le cas d’'un reformage de type reformage de méthane a la vapeur (SMR) par la
combustion de gaz combustible - gaz naturel d’alimentation et gaz résiduaire du
procédé (en général issu d’'un gaz résiduaire de PSA) essentiellement — avec de
l'air dans la zone de combustion produisant ainsi des fumées a température trés
élevée ;

e dans le cas d’'un reformage auto thermique (ATR) par I'oxydation partielle de la
charge d’alimentation -dans ce cas le gaz résiduaire de PSA est classiquement

brdlé pour produire de la vapeur dans une chaudiére dédiée.
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Le syngas résultant du reformage est lui aussi trés chaud, et une partie de la
chaleur disponible est utilisée pour chauffer de I'eau de chaudiere (appelée en langue
anglaise waste heat boiler) afin de produire de la vapeur.

Le syngas refroidi une premiére fois peut étre envoyé a un réacteur pour produire
de I'nydrogéne additionnel a partir de la conversion en présence d’eau du CO en CO..
Ce réacteur est dit « réacteur de shift » (aussi identifié en tant que réacteur WGS,
abréviation de I'expression anglaise water gas shift). Suite a cette étape du procédeé, la
teneur en CO, du syngas en aval du réacteur WGS augmente, conjointement avec sa
teneur en H,.

Le syngas enrichi en H, et CO, (et appauvri en CO) est le plus souvent traité par
adsorption a pression modulée dans une unité PSA H, pour produire un flux gazeux
d’hydrogéne sensiblement pur.

En méme temps que de I'hydrogéne presque pur, I'unité PSA H, produit un
résiduaire de PSA (PSA off gas en langue anglaise) qui contient le CO, contenu dans le
gaz de synthése alimentant l'unité PSA, ainsi que le méthane n’ayant pas réagi lors du
reformage, du CO n’ayant pas réagi lors de I’étape de conversion et une partie de
I’hydrogéne alimentant 'unité PSA. En raison de la présence de gaz a forts pouvoirs
calorifiques (méthane, monoxyde de carbone et hydrogéne), le résiduaire de PSA est
habituellement envoyé en tant que combustible vers les brileurs du SMR ou de la
chaudiére dédiée dans le cas d'un ATR.

Le résiduaire de PSA est le courant gazeux le plus riche en CO, du procédé
décrit ci-avant (typiquement 40-55% en I'absence de capture en amont) ; le résiduaire
est disponible a une pression inférieure a 2bara. Grace a cette teneur relativement
élevée en CO,, la solution de la capture de CO, par voie cryogénique peut étre
appliquée au résiduaire de PSA.

La capture de CO, par voie cryogénique (CPU) fait appel a la condensation
partielle et/ou a la distillation du CO, contenu dans le flux gazeux riche en CO, dans une
unité de purification cryogénique (CPU pour « cryogenic purification unit » en langue
anglaise). A noter que la condensation partielle s’effectuant sous pression, la littérature
fait aussi référence a la dualité purification/compression en remplacement de la dualité
purification/cryogénie pour la méme abréviation CPU, et la méme opération. Le gaz,
aprés séchage et compression jusqu’a une pression comprise entre 20 et 100 bara, est
refroidi jusqu’a une température proche de celle du point triple du CO, (environ -56°C).

Dans ces conditions de température et de pression, il va se condenser partiellement, la
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phase liquide étant particulierement enrichie en CO, et la phase gazeuse en gaz
incondensables. Le liquide obtenu peut ensuite étre distillé pour atteindre des puretés en
CO, supérieures a 99%.

Un procédé de capture de CO, par CPU - appliqué au résiduaire du PSA -
fonctionne selon le schéma suivant : le flux gazeux de résiduaire est comprimé et séché
de sorte que sa pression soit comprise entre 20 et 100 bara environ, puis il subit une ou
plusieurs étapes successives de condensation/séparation dans l'unité CPU pour
produire un flux liquide enrichi en CO, et un flux gazeux (résiduaire de capture) enrichi
en hydrogéne et en autres constituants plus légers que le CO, et donc incondensables
dans les conditions opératoires, notamment CH,, H, et CO. Les étapes de
condensation/séparation peuvent étre complétées par des étapes de séparation
membranaires.

Lors de I'étape de compression précedant I'étape de séchage, I'eau contenue
dans le résiduaire gazeux va partiellement se condenser avec une partie des impuretés
contenues dans le gaz solubles dans I'eau. La pression lors de I'étape de séchage est
comprise entre 1 et 50 bara, la pression des condensats formés est par conséquent
comprise entre 1 et 50 bara environ. Formés dans l'unit¢ CPU, ils sont dans la
description et dans les revendications désignés comme « condensats CPU ». Les
condensats CPU sont séparés préalablement a la séparation/condensation du CO., et
sont évacués en tant qu’eaux usées vers une station de traitement qui peut étre une
station de traitement des eaux usées du site industriel ot est installée la CPU, mais sera
plus souvent une station de traitement dédiée ; en I'absence de station de traitement
des eaux usées disponible pour traiter ces condensats supplémentaires, ou si la station
déja présente n’est pas apte a traiter les condensats de la CPU en raison de leur . En
particulier, la présence de méthanol dans les condensats de CPU est trés génante, car
c’est un puissant bactéricide qui limite voire rend impossible un traitement par
dégradation bactérienne communément utilisé pour le traitement des eaux usées. Une
installation de traitement de ce type de condensats est relativement colteuse car difficile
a mettre en ceuvre, particulierement du fait de la présence dans les condensats de
méthanol.

Il est donc souhaitable d’employer une technique pour traiter ces condensats
plus économique et surtout moins sensible a la teneur en méthanol. La solution selon
linvention consiste a intégrer le traitement des condensats en provenance de la CPU au

procédé de production d’hydrogéne ; plus précisément, il s’agira selon linvention
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d’associer le traitement des condensats de CPU a celui des condensats de procédé

issus du refroidissement du gaz de synthése tel que décrit ci-avant.

Cette solution, intégrée au procédé, présente en outre des adaptations et des
variantes avantageuses suivant les situations, c’est ainsi que :

e le nombre total d’équipements de traitement de condensats n'est pas augmenté -
pas d’équipement pour le traitement des condensats de CPU avant évacuation- les
couts d’investissement sont donc réduits ainsi que I'empreinte au sol de
installation ;

s les condensats de la CPU étant recyclés vers la zone de reformage, on diminue
d’autant l'appoint en eau déminéralisée requise par l'unité de production
d’hydrogéne ;

s les composés présents dans les condensats et pouvant étre incorporées a la charge
sont envoyés avec la vapeur au reformage. lls sont alors éliminés et participent a la
production d’hydrogéne.

Pour cela, linvention a pour objet principal un procédé de production
d’hydrogéne par reformage d’hydrocarbures utilisant de la vapeur, associé a une
capture de dioxyde de carbone et a une production de vapeur, comprenant au moins les
étapes de

a) mélange des hydrocarbures a reformer avec de la vapeur pour produire la charge
d’alimentation du reformage,

b) génération par reformage d’'un gaz de synthese comprenant essentiellement de
’lhydrogéne, du monoxyde de carbone ainsi que de la vapeur en excés, du dioxyde
de carbone, du méthane résiduel, de 'eau et des impuretés a partir du mélange issu
de I'étape a),

¢) premier refroidissement du gaz de synthése,

d) génération d’'un gaz de synthése enrichi en Hs et CO, par conversion a la vapeur
du CO contenu dans le gaz de synthése refroidi issu de I'étape ¢),

e) refroidissement du gaz de synthese enrichi en H, et COs issu de I'étape d) par
échange de chaleur indirect jusqu’a une température de I'ordre de la température
ambiante, au moins inférieure a 60°C et de préférence inférieure ou égale a 40°C,
de sorte a produire un gaz de synthése saturé et des condensats C1,

f) séparation des condensats C1 d’avec le gaz de synthése sature issu de e),

g) traitement du gaz de synthése issu directement ou indirectement de I'étape f)
dans une unité de purification d’hydrogéne par adsorption a pression modulée, de
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sorte a produire un courant d’hydrogéne d’une pureté d’au moins 99 % et un courant
résiduaire gazeux contenant au moins 40% de CO,,
h) traitement du courant résiduaire gazeux de PSA issu de I'étape g) dans une unité
CPU produisant au moins un courant de CO; purifi¢ et au moins un courant
d’incondensables,
ainsi que des étapes de traitement de tout ou partie des condensats C1 issus du
procédé seuls ou en mélange avec de I'eau déminéralisée d’appoint, comprenant au
moins les étapes de :
k1) détente des condensats C1 a une pression comprise entre 1 et 5 bara, de
préférence entre 1 et 2 bara,
k2) passage des condensats C1 détendus dans un désaérateur afin d’éliminer une
part des gaz dissous dans les condensats C1
k3) pompage des condensats C1 a une pression comprise entre 15 et 90 bara, de
préférence entre 25 et 70 bara,
k4) préchauffage des condensats C1 sous pression a une température comprise
entre 150 et 290°C, de préférence entre 200 et 280°C,
k5) vaporisation des condensats C1 sous pression a une température comprise
entre 200 et 300°C, de préférence entre 220 et 290°C de sorte a produire un courant
de vapeur impure,
k6) recyclage de la vapeur impure a I'étape a) pour étre mélangée avec les
hydrocarbures a reformer,
ainsi que des étapes production de vapeur destinée a l'exportation comprenant au
moins les étapes de :
v1) alimentation d'un circuit de vapeur associé au procédé par de l'eau
déminéralisée seule ou mélangée avec les condensats C1,
v2) préchauffage de l'eau,
v3) vaporisation de I'eau préchauffée contre le gaz de synthése provenant du
reformage dans une chaudiére de récupération de chaleur de sorte a produire un
courant de vapeur,
v4) recyclage d'une partie de la vapeur a I'étape a) pour étre mélangée avec les
hydrocarbures a reformer,

v5) mise a disposition de la vapeur restante pour I'exportation,
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caractérisé en ce que I'étape de traitement h) produit en outre au moins un courant de

condensats C2, et les condensats C2 sont récupérés et recyclés dans le procédé en

amont de I'étape k5) de vaporisation des condensats C1.

De la sorte, les impuretés résiduelles présentes dans les condensats C2 de la
CPU sont mélangées dans la vapeur avec celles des condensats C1 de procédé, et sont
valorisées en tant que charge de reformage.

Conformément a d’autres caractéristiques avantageuses de lI'invention, celle-ci
peut présenter une ou plusieurs des variantes qui sont décrites ci-apreés.

En fonction de leur pression et de leur température, les condensats C2 issus de
la CPU sont ajoutés aux condensats de procédé C1 en amont de la vaporisation des
condensats, en différentes localisations, aprés avoir subi si besoin des étapes de
chauffage et/ou de pompage et/ou de désaération, via les moyens de pompage, de
chauffage ou de désaération des condensats C1 de procédé ou via des moyens dédiés.
En effet, la pression des condensats C2 dépend de la pression du gaz traité par la CPU.
C’est ainsi que, avantageusement ;

s les condensats C2 peuvent étre mélangés avec les condensats C1 en amont du
désaérateur ; cette variante est utilisée de préférence lorsque les condensats C2
provenant de l'unité CPU sont a une pression supérieure ou égale a celle des
condensats C1 avant le pompage de ces derniers mais inférieure a la pression
opératoire de I'échangeur de préchauffe ou de vaporisation ; que les condensats C2
sont a une température suffisante pour le bon fonctionnement de 'unité; que le
désaérateur, la pompe de condensats C1 et I'’échangeur de préchauffe des
condensats C1 sont en mesure de traiter le débit supplémentaire de condensats C2
et qu’il s’avére nécessaire de désaérer les condensats C2;

s les condensats C2 peuvent étre pompés a la pression des condensats C1 apres
détente de ces derniers et mélangés avec les condensats C1 en amont du
désaérateur ; cette variante est utilisée de préférence lorsque les condensats C2
provenant de I'unité CPU sont a une pression inférieure a celle des condensats C1
avant le pompage de ces derniers; que les condensats C2 sont a une température
suffisante pour le bon fonctionnement de I'unité ; que le désaérateur, la pompe de
condensats C1 et I’échangeur de préchauffe des condensats C1 sont en mesure de
traiter le débit supplémentaire de condensats C2 et qu’il s’avére nécessaire de

désaérer les condensats C2;
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les condensats C2 peuvent étre préchauffes et mélangés avec les condensats C1 en
amont du désaérateur ; cette variante est utilisée de préférence lorsque les
condensats C2 provenant de l'unité CPU sont a une pression supérieure ou €gale a
celle des condensats C1 avant le pompage de ces derniers mais inférieure a la
pression opératoire de I'échangeur de préchauffe ou de vaporisation; que le
désaérateur, la pompe de condensats C1 et I’échangeur de préchauffe des
condensats C1 sont en mesure de traiter le débit supplémentaire de condensats C2 ;
qu’il s’avére nécessaire de désaérer les condensats C2 ; mais que la température
des condensats C2 est trop faible pour assurer le bon fonctionnement de I'unité;

les condensats C2 peuvent étre pompés, préchauffés a la pression des condensats
C1 aprés détente de ces derniers et mélangés avec les condensats C1 en amont du
désaérateur ; cette variante est utilisée de préférence lorsque les condensats C2
provenant de l'unité CPU sont a une pression inférieure a celle des condensats C1
avant le pompage de ces derniers; que le désaérateur la pompe de condensats C1
et 'échangeur de préchauffe des condensats C1 sont en mesure de traiter le débit
supplémentaire de condensats C2; qu’il s’avére nécessaire de désaérer les
condensats C2 ; mais que la température des condensats C2 est trop faible pour
assurer le bon fonctionnement de l'unité;

les condensats C2 peuvent étre meélangés avec les condensats C1 en aval du
désaérateur ; cette variante est utilisée de préférence lorsque les condensats C2
provenant de I'unité CPU sont a une pression supérieure ou égale a celle des
condensats C1 avant le pompage de ces derniers mais inférieure a la pression
opératoire de I'’échangeur de préchauffe ou de vaporisation ; que la pompe de
condensats C1 et 'échangeur de préchauffe des condensats C1 sont en mesure de
traiter le débit supplémentaire de condensats C2 et qu’il ne s’avére pas nécessaire
de désaérer les condensats C2;

les condensats C2 peuvent étre pompés et mélangés avec les condensats C1 en
aval du désaérateur ; cette variante est utilisée de preférence lorsque les condensats
C2 provenant de I'unité CPU sont a une pression inférieure a celle des condensats
C1 avant le pompage de ces derniers; que la pompe de condensats C1 et
I'échangeur de préchauffe des condensats C1 sont en mesure de traiter le débit
supplémentaire de condensats C2 et qu’il ne s’avere pas nécessaire de désaérer les

condensats C2;
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les condensats C2 peuvent étre mélangés avec les condensats C1 en aval de la
pompe des condensats C1; cette variante est utilisée de préférence lorsque les
condensats C2 provenant de l'unité CPU sont a une pression supérieure ou €gale a
celle des condensats C1 aprés le pompage de ces derniers; que I'échangeur de
préchauffe des condensats C1 est en mesure de traiter le débit supplémentaire de
condensats C2 et qu’il ne s’avére pas nécessaire de désaérer les condensats C2;

les condensats C2 peuvent étre pompés et mélangés avec les condensats C1 en
aval de la pompe des condensats C1; cette variante est utilisée de préférence
lorsque les condensats C2 provenant de I'unité CPU sont a une pression inférieure a
celle des condensats C1 aprés le pompage de ces derniers; que I'échangeur de
préchauffe des condensats C1 est en mesure de traiter le débit supplémentaire de
condensats C2 et qu’il ne s’avére pas nécessaire de désaérer les condensats C2;

les condensats C2 peuvent étre mélangés avec les condensats C1 en aval de
'échangeur de préchauffe des condensats C1; cette variante est utilisée de
préférence lorsque les condensats C2 provenant de I'unité CPU sont a une pression
supérieure ou égale a celle des condensats C1 aprés le pompage de ces
derniers; que les condensats C2 sont a une température suffisante pour le bon
fonctionnement de I'unité et qu’il ne s’avére pas nécessaire de désaérer les
condensats C2;

les condensats C2 peuvent étre pompés et mélangés avec les condensats C1 en
aval de I'échangeur de préchauffe des condensats C1 ; cette variante est utilisée de
préférence lorsque les condensats C2 provenant de 'unité CPU sont a une pression
inférieure a celle des condensats C1 aprés le pompage de ces derniers; que les
condensats C2 sont a une température suffisante pour le bon fonctionnement de
'unité et gqu’il ne s’aveére pas nécessaire de désaérer les condensats C2;

les condensats C2 peuvent étre préchauffés et mélangés avec les condensats C1 en
aval de 'échangeur de préchauffe des condensats C1 ; cette variante est utilisée de
préférence lorsque les condensats C2 provenant de I'unité CPU sont a une pression
supérieure ou égale a celle des condensats C1 aprés le pompage de ces
derniers; que les condensats C2 ne sont pas a une température suffisante pour le
bon fonctionnement de 'unité et qu’il ne s’avere pas necessaire de désaérer les
condensats C2;

les condensats C2 peuvent étre pompés, préchauffés et mélangés avec les

condensats C1 en aval de I'échangeur de préchauffe des condensats C1 ; cette
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variante est utilisée de préférence lorsque les condensats C2 provenant de l'unité
CPU sont a une pression inférieure a celle des condensats C1 aprés le pompage de
ces derniers; que les condensats C2 ne sont pas a une température suffisante pour
le bon fonctionnement de l'unité et qu’il ne s’avére pas nécessaire de désaérer les
condensats C2.

Selon une variante avantageuse du procédé, lorsqu'une colonne de lavage a
'eau - fonctionnant a une pression comprise entre 1 et 100 bara - est utilisée pour laver
le courant résiduaire gazeux du PSA, on pourra récupérer en bas de cette colonne le
liquide chargé en impuretés et le recycler avec les condensats C2 de la CPU dans le
circuit de vaporisation des condensats C1. Cette étape de lavage a I'eau du résiduaire
gazeux du PSA est ajoutée en particulier lorsqu’'un abattement élevé du méthanol et de
'ammoniac est souhaitable dans la CPU.

Si I'on requiert une haute pureté sur la vapeur d’exportation, 'eau déminéralisée
n‘est pas mélangée en totalité avec les condensats C1 et C2, et la vapeur d’exportation
est intégralement produite a partir d'eau déminéralisée dans un circuit dédié, tandis
qu’au moins une partie de la vapeur destinée au point de mélange est produite dans un
circuit distinct du circuit de vapeur haute pureté, a partir des condensats C1 et C2.

Si une basse pureté sur la vapeur d’exportation est suffisante, la totalité de I'eau
déminéralisée est mélangée aux condensats C1 et C2, de sorte que la vapeur
d’exportation comme la vapeur destinée au point de mélange soient produites a partir du
mélange des condensats C1, des condensats C2 et de 'eau déminéralisée.

Selon au autre aspect de cette invention, celle-ci concerne une installation de
production d’hydrogéne par reformage d’hydrocarbures utilisant de la vapeur, associé a
une capture de dioxyde de carbone et & une production de vapeur, comprenant au
moins :

(i) des moyens de mélange des hydrocarbures a reformer avec de la vapeur pour
produire la charge d’alimentation du reformage,

(i) un reformeur pour le reformage dun gaz de synthése comprenant
essentiellement de 'hydrogéne, du monoxyde de carbone ainsi que de la vapeur en
excés, du dioxyde de carbone, du méthane résiduel, de I'eau et des impuretés a partir
du mélange issu de I'étape a),

(iii) au moins un échangeur de chaleur pour refroidir le gaz de synthése,

(iv) au moins un réacteur de shift pour la conversion a la vapeur du CO contenu

dans le gaz de synthése refroidi issu de I'échangeur (iii),
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(v) au moins un échangeur de chaleur pour le refroidissement du gaz de
synthése enrichi en H, et CO, produit par le réacteur de shift (iv) par échange de chaleur
indirect jusqu’a une température de lordre de la température ambiante, au moins
inférieure ou égale a 60°C, de préférence inférieure ou égale a 40°C de sorte a produire
un gaz de synthése saturé et des condensats C1,

(vi) un séparateur pour la séparation des condensats C1 davec le gaz de
synthése saturé issu de I'échangeur (v),

(vii) une unité de purification d’hydrogéne par adsorption a pression modulée
pour le traitement du gaz de synthése issu directement ou indirectement de I'étape (vi)
et la production d’'un courant d’hydrogéne d’'une pureté d’au moins 99 % et un courant
résiduaire gazeux contenant au moins 40% de CO,,

(viii) une unité CPU pour le traitement du courant résiduaire gazeux de PSA
produit par l'unité PSA (vii) et la production d’au moins un courant de CO; purifié et au
moins un courant d’'incondensables,

ainsi que des moyens de traitement de tout ou partie des condensats C1 issus
du séparateur (vi) et comprenant au moins

(ix) une vanne de détente des condensats C1 a une pression comprise entre 1 et 5
bara, de préférence entre 1 et 2 bara,
(x) un désaérateur afin d’éliminer une part des gaz dissous dans les condensats C1
(xi) une pompe pour le pompage des condensats C1 a une pression comprise entre
15 et 90 bara, de préférence entre 25 et 70 bara,
(xii) un échangeur de chaleur pour le préchauffage des condensats C1 sous
pression a un température comprise entre 150 et 290°C, de préférence entre 200 et
280°C.
(xiii) un échangeur de chaleur pour la vaporisation des condensats C1 sous pression
a une température comprise entre 200 et 300°C, de préférence entre 220 et 290°C
de sorte a produire un courant de vapeur impure,
(xiv) des moyens de recyclage de la vapeur impure a I'étape a) pour étre mélangée
avec les hydrocarbures a reformer,
ainsi que des moyens de production de vapeur destinée a I'exportation comprenant un
circuit de production de vapeur, ainsi qu’au moins :
(xv) des moyens d’alimentation d’'un circuit de vapeur associé au procédé par de
'eau déminéralisée seule ou mélangeée avec les condensats C1,

(xvi) un échangeur de chaleur pour le préchauffage de I'eau,
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(xvii) un échangeur de chaleur pour la vaporisation de I'eau préchauffée contre le
gaz de synthése provenant du reformage dans une chaudiére de récupération de
chaleur de préférence entre 220 et 280°C de sorte a produire un courant de vapeur,
(xviii) des moyens de recyclage d’'une partie de la vapeur a I'étape a) pour étre
melangée avec les hydrocarbures a reformer,
(xix) des moyens de mise a disposition de vapeur pour I'exportation,
caractérisé en ce que l'unité CPU produisant en outre au moins un courant de
condensats C2, linstallation comprend en outre des moyens de récupération et de
recyclage des condensats C2 pour étre traités conjointement avec les condensats C1.

Avantageusement, l'installation pour la production d’hydrogéne par reformage
d’hydrocarbures utilisant de la vapeur, pour la capture de dioxyde de carbone et pour la
production de vapeur comprend aussi des moyens de mélange des condensats C2 avec
les condensats C1 placés avant le désaérateur des condensats C1, ainsi que si besoin
une pompe pour le pompage des condensats C2 préalablement a leur mélange avec les
condensats C1.

Selon une autre variante, l'installation pour la production d’hydrogéne par
reformage d’hydrocarbures utilisant de la vapeur, pour la capture de dioxyde de carbone
et pour la production de vapeur comprend des moyens de préchauffage des
condensats C2, des moyens de mélange des condensats C2 préchauffés avec les
condensats C1 placés avant le désaérateur des condensats C1, ainsi que si besoin une
pompe pour le pompage des condensats C2 préalablement a leur préchauffage et leur
mélange avec les condensats C1.

D’autres caractéristiques et avantages de l'invention apparaitront a la lecture de
la description qui va suivre. Un mode de réalisation de l'invention y est représenté sur la
figure unique, et décrit ci-aprés a titre d’exemple non limitatif.

La figure présente ainsi un schéma d’'un procédé de production d’hydrogéne
selon linvention avec productions séparées de vapeurs de qualités distinctes dans deux
circuits distincts.

Un flux 1 de gaz naturel (GN) est envoyé vers le point de mélange 2 pour y étre
mélangé avec deux flux de vapeur d’eau 22 et 27 produits dans le procédé. Le mode de
production de ces deux flux de vapeur sera décrit par la suite. Le flux 3 résultant du
mélange constitue la charge alimentant un module 4 de reformage de méthane a la
vapeur (SMR), le gaz produit 5 est un gaz de syntheése comprenant essentiellement de

’hydrogéne Hs, et du CO, mais aussi du CO,, du CH, de l'eau et des impuretés ; le gaz

Page 401 of 418



10

15

20

25

30

WO 2014/091098 PCT/FR2013/052613

16

5 est refroidi par échange de chaleur avec de l'eau, d’abord dans la chaudiére 6 de
récupération de chaleur ou I'eau est vaporisée puis via un module de refroidissement 6b
comprenant deux échangeurs de chaleur en paralléle puis alimente le module 7 de
conversion, produisant ainsi un gaz de synthése enrichi en H; et en CO, et appauvri en
CO par rapport au gaz 5 produit par reformage, et contenant en outre des impuretés
supplémentaires générées lors de la conversion -de l'ordre de 65 a 85% de H,, 11 a
22% de CO,, 0.5 a 6% de CO non converti et 3 a 10% de CH,.

Le gaz de synthése est alors refroidi en 8 par échange de chaleur contre de I'eau
en particulier contre de I'eau déminéralisée 18 jusqu’a une température inférieure ou
égale a 60°C plus généralement inférieure ou égale a 40°C, permettant la
condensation partielle de I'eau présente dans le gaz de synthése ainsi que de certaines
impuretés condensables. Le gaz de synthése saturé 9 est séparé de la fraction liquide
10 constituée des condensats C1 de procédé impurs (c'est-a-dire chargés en impuretés
entrainées avec 'eau).

Le gaz de synthése 9 est ensuite envoyé en 11 dans l'unité PSA H, laquelle
produit au moins un courant gazeux d’hydrogéne a haute pureté (supérieure a 99%),
ainsi qu’'un gaz résiduaire 12 qui contient quant a lui tout le dioxyde de carbone, la trés
grande majorité du meéthane et du monoxyde de carbone non convertis, une grande
partie de l'azote et de 'hydrogéne dont la quantité dépend du rendement du PSA Hs.

Le gaz résiduaire 12 est envoyé en 13 a une unité CPU pour la séparation du
COg, I'unité CPU produisant au moins un courant 14 de CO,, un courant gazeux 15 riche
en hydrogéne H; qui est recyclé pour alimenter le PSA H; afin de valoriser I’hydrogéne
contenu et d’'améliorer ainsi le rendement hydrogéne global de l'installation, un courant
16 d’incondensables comprenant du méthane, de I'hydrogéne, du monoxyde de
carbone, du dioxyde de carbone non condensé, de I'azote et de I'eau, constituant le
résiduaire de CPU qui est recyclé en tant que combustible de reformage vers le module
de reformage 4, ainsi qu’'un courant liquide 17 constitué par les condensats C2 de
CPU ; produits dans l'unité CPU, au moins en partie au stade de compression/ séchage
qui précéde la premiere étape de condensation du CO,, ces condensats de CPU
(condensats C2) contiennent majoritairement de I'eau ainsi que des impuretés dissoutes
comme du méthanol, de 'ammoniaque, des amines. En application du procédé de
invention, les condensats C2 sont recyclés pour étre traités avec les condensats C1 de
procédé.
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Plus précisément, le courant 10 des condensats de procédé C1, le courant 17
des condensats C2 de CPU et un courant d’eau supplémentaire 19 prélevé sur l'apport
extérieur d’'eau déminéralisé 18 et chauffé par échange de chaleur avec le gaz de
synthése dans I'échangeur de chaleur 8 sont réunis pour former un courant 20
contenant de 'eau et les impuretés contenues dans les deux courants de condensats
C1 et C2. Le courant résultant 20 est traité dans le désaérateur 21 puis chauffé par
échange de chaleur contre le gaz de synthése dans un des deux échangeurs de chaleur
du module de refroidissement du gaz de synthése 6b et vaporisé contre les fumées F
dans la zone de convection du module de reformage 4 formant ainsi le courant de
vapeur impure 22. Cette vapeur impure contenant les impuretés contenues dans les
condensats C1 et C2 alimente le point de mélange 2.

A cbté de ce circuit de production de vapeur sale, le procédé de la figure met a
disposition de la vapeur surchauffée de haute pureté pour les besoins propres du
procédé et pour la production de vapeur d’exportation H-O(v). Ce second circuit de
production de vapeur, différencié du circuit de vapeur impure fonctionne de la maniére
suivante. La deuxiéme partie 23 d’eau prélevée sur I'apport extérieur d’eau
déminéralisée 18, est chauffée contre le gaz de synthése dans I'échangeur 8, traité dans
le désaérateur 24 puis chauffé par échange de chaleur contre le gaz de synthese dans
le deuxiéme échangeur de chaleur du module 6b, vaporisé dans la chaudiére 6 formant
ainsi le courant de vapeur 25. Ce courant de vapeur de haute pureté traverse la zone
de convection du reformeur ou elle récupére un supplément de chaleur a partir des
fumées F, elle est séparée en deux parties, I'une d’elles constitue la vapeur de haute
pureté surchauffée d’export 26, la seconde forme le flux de vapeur 27 envoyé au point
de mélange 2.
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REVENDICATIONS

1. Procédé de production d’hydrogéne par reformage d’hydrocarbures utilisant de
la vapeur, associé a une capture de dioxyde de carbone et a une production de vapeur,
comprenant au moins les étapes de

a) mélange des hydrocarbures a reformer avec de la vapeur pour produire la
charge d’alimentation du reformage,

b) génération par reformage d’'un gaz de synthése comprenant essentiellement
de 'hydrogéne, du monoxyde de carbone ainsi que de la vapeur en excés, du dioxyde
de carbone, du méthane résiduel, de 'eau et des impuretés a partir du mélange issu de
I'étape a),

c) premier refroidissement du gaz de synthése,

d) génération, par conversion a la vapeur du CO contenu dans le gaz de
synthése refroidi issu de I'étape c¢) d’'un gaz de synthése enrichi en H, et CO,,

e) refroidissement du gaz de synthése enrichi en H, et COs issu de I'étape d) par
echange de chaleur indirect jusqu’a une température de I'ordre de la température
ambiante, au moins inférieure ou égale a 60°C, de préférence inférieure ou égale a 40°C
de sorte a produire un gaz de synthése saturé et des condensats C1,

f) séparation des condensats C1 d’avec le gaz de synthése saturé issu de e),

g) traitement du gaz de synthése issu directement ou indirectement de I'étape f)
dans une unité de purification d’hydrogéne par adsorption a pression modulée, de sorte
a produire un courant d’hydrogéne d’'une pureté d’au moins 99 % et un courant
résiduaire gazeux contenant au moins 40% de CO,,

h) traitement du courant résiduaire gazeux de PSA issu de I'étape g) dans une
unité CPU produisant au moins un courant de CO, purifié¢ et au moins un courant
d’'incondensables,

ainsi que des étapes de traitement de tout ou partie des condensats C1 issus du
procédé comprenant au moins les étapes de

k1) détente des condensats C1 a une pression comprise entre 1 et 5 bara, de
préférence entre 1 et 2 bara,

k2) passage des condensats C1 dans un désaérateur afin d’éliminer une part des
gaz dissous dans les condensats C1

k3) pompage des condensats C1 a une pression comprise entre 15 et 90 bara,

de préférence entre 25 et 70 bara,
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k4) préchauffage des condensats C1 sous pression a une température comprise
entre 150 et 290°C, de préférence entre 200 et 280°C.

k5) vaporisation des condensats C1 sous pression a une température comprise
entre 200 et 300°C, de préférence entre 220 et 290°C de sorte a produire un courant de
vapeur impure,

k6) recyclage de la vapeur impure a I'étape a) pour étre mélangée avec les
hydrocarbures a reformer,
ainsi que des étapes production de vapeur de haute pureté destinée a l'exportation
comprenant au moins les étapes de :

v1) alimentation d'un circuit de vapeur associé au procédé par de l'eau
déminéralisée seule ou mélangée avec les condensats C1,

v2) préchauffage de l'eau,

v3) vaporisation de I'eau préchauffée contre le gaz de synthése provenant du
reformage dans une chaudiére de récupération de chaleur de sorte a produire un
courant de vapeur,

v4) recyclage d’'une partie de la vapeur a I'étape a) pour étre mélangée avec les
hydrocarbures a reformer,

v5) mise a disposition de vapeur pour I'exportation,
caractérisé en ce que l'étape de traitement h) produit en outre au moins un courant de
condensats C2, et les condensats C2 sont récupérés et recyclés dans le procédé en
amont de I'étape k5) de vaporisation des condensats C1.

2. Procéde selon la revendication 1 dans lequel les condensats C2 —ayant été
pompés préalablement si besoin- sont mélangés avec les condensats C1 avant la
désaération des condensats C1,

3. Procédé selon la revendication 1 dans lequel les condensats C2 —ayant été
pompés préalablement si besoin- sont préchauffés puis mélangés avec les condensats
C1 avant la désaération des condensats C1,

4. Procédé selon la revendication 1 dans lequel les condensats C2 —ayant été
pompeés préalablement si besoin- sont mélangés avec les condensats C1 aprés la
désaération mais avant le pompage des condensats C1,

5. Procédé selon la revendication 1 dans lequel les condensats C2 —ayant été
pompés préalablement si besoin- sont mélangés avec les condensats C1 aprés la
désaération et le pompage mais avant le préchauffage des condensats C1,
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6. Procédé selon la revendication 1 dans lequel les condensats C2 —ayant été
pompés préalablement si besoin- sont mélangés avec les condensats C1 aprés le
préchauffage des condensats C1,

7. Procédé selon la revendication 1 dans lequel les condensats C2 —ayant été
pompés préalablement si besoin- sont préchauffés puis mélangés avec les condensats
C1 aprés le préchauffage des condensats C1,

8. Procédé selon I'une des revendications précédentes dans lequel un lavage a
'eau étant réalisé sur le courant résiduaire gazeux du PSA, le courant liquide chargé en
impuretés produit est recyclé dans le procéde en amont de I'étape k5) de vaporisation
des condensats C1,

9. Procédé selon I'une des revendications 1 a 8 dans lequel seule une partie de
l'eau déminéralisée de I'étape v1) est mélangée avec les condensats C1.

10. Procédeé selon l'une des revendications 1 a 8 dans lequel toute l'eau
déminéralisée de I'étape v1) est mélangée avec les condensats C1.

11. Installation de production d’hydrogéne par reformage dhydrocarbures
utilisant de la vapeur, associé a une capture de dioxyde de carbone et a une production
de vapeur, comprenant au moins :

(i) des moyens de meélange des hydrocarbures a reformer avec de la vapeur pour
produire la charge d’alimentation du reformage,

(i) un reformeur pour le reformage dun gaz de synthése comprenant
essentiellement de I’'hydrogéne, du monoxyde de carbone ainsi que de la vapeur en
exceés, du dioxyde de carbone, du méthane résiduel, de I'eau et des impuretés a partir
du mélange issu de I'étape a),

(iii) au moins un échangeur de chaleur pour refroidir le gaz de synthése,

(iv) au moins un réacteur de shift pour la conversion a la vapeur du CO contenu
dans le gaz de synthése refroidi issu de I'échangeur (iii),

(v) au moins un échangeur de chaleur pour le refroidissement du gaz de
synthése enrichi en H, et CO, produit par le réacteur de shift (iv) par échange de chaleur
indirect jusqu’a une température de lordre de la température ambiante, au moins
inférieure ou égale a 60°C, de préférence inférieure ou égale a 40°C de sorte a produire
un gaz de synthese saturé et des condensats C1,

(vi) un séparateur pour la séparation des condensats C1 d’avec le gaz de
synthese saturé issu de I'échangeur (v),
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(vii) une unité de purification d’hydrogéne par adsorption a pression modulée
pour le traitement du gaz de synthése issu directement ou indirectement de I'étape (vi)
et la production d’'un courant d’hydrogéne d’'une pureté d’au moins 99 % et un courant
résiduaire gazeux contenant au moins 40% de CO,,
(viii) une unité CPU pour le traitement du courant résiduaire gazeux de PSA
produit par l'unité PSA (vii) et la production d’au moins un courant de CO, purifié et au
moins un courant d’'incondensables,
ainsi que des moyens de traitement de tout ou partie des condensats C1 issus
du séparateur (vi) et comprenant au moins
(ix) une vanne de détente des condensats C1 a une pression comprise entre 1 et 5
bara, de préférence entre 1 et 2 bara,
(x) un désaérateur afin d’éliminer une part des gaz dissous dans les condensats C1
(xi) une pompe pour le pompage des condensats C1 a une pression comprise entre
15 et 90 bara, de préférence entre 25 et 70 bara,
(xii) un échangeur de chaleur pour le préchauffage des condensats C1 sous
pression a une température comprise entre 150 et 290°C, de préférence entre 200 et
280°C.
(xiii) un échangeur de chaleur pour la vaporisation des condensats C1 sous pression
a une température comprise entre 200 et 300°C, de préférence entre 220 et 290°C
de sorte a produire un courant de vapeur impure,
(xiv) des moyens de recyclage de la vapeur impure a I'étape a) pour étre mélangée
avec les hydrocarbures a reformer,

ainsi que des moyens de production de vapeur destinée a I'exportation comprenant un

circuit de production de vapeur, ainsi qu’au moins :
(xv) des moyens d’alimentation d’'un circuit de vapeur associé au procédé par de
I'eau déminéralisée seule ou mélangée avec les condensats C1,
(xvi) un échangeur de chaleur pour le préchauffage de I'eau,
(xvii) un échangeur de chaleur pour la vaporisation de I'eau préchauffée contre le
gaz de synthése provenant du reformage dans une chaudiére de récupération de
chaleur de sorte a produire un courant de vapeur,
(xviii) des moyens de recyclage d’'une partie de la vapeur a I'étape a) pour étre
mélangée avec les hydrocarbures a reformer,

(xix) des moyens de mise a disposition de vapeur pour I'exportation,
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caractérisé en ce que l'unité CPU produisant en outre au moins un courant de
condensats C2, linstallation comprend aussi des moyens de récupération et de
recyclage des condensats C2 pour étre traités conjointement avec les condensats C1.

12. Installation selon la revendication 11 pour la production d’hydrogéne par
reformage d’hydrocarbures utilisant de la vapeur, la capture de dioxyde de carbone et la
production de vapeur comprenant des moyens de mélange des condensats C2 avec les
condensats C1 placés avant le désaérateur des condensats C1, ainsi que si besoin une
pompe pour le pompage des condensats C2 préalablement a leur mélange avec les
condensats C1.

13. Installation selon la revendication 11 pour la production d’hydrogéne par
reformage d’hydrocarbures utilisant de la vapeur, la capture de dioxyde de carbone et la
production de vapeur comprenant des moyens de préchauffage des condensats C2,
des moyens de mélange des condensats C2 préchauffés avec les condensats C1
placés avant le désaérateur des condensats C1, ainsi que si besoin une pompe pour le
pompage des condensats C2 préalablement a leur préchauffage et leur mélange avec

les condensats C1.
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